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Kurzfassung

Im Jahr 2010 wurde am Institut fiir Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und Techni-
sche Biowissenschaften der Technischen Universitit Wien eine neue Fluid Catalytic
Cracking-Anlage gebaut um die alte zu ergénzen. Die fiir diese Arbeit relevantesten
Anderungen betreffen die massive Vergrokerung des Regeneratorbereichs und den
Einbau eines dreischlaufigen Kiihlers. Dadurch sollte eine noch variablere Einstel-
lung der Temperaturverhdltnisse ermdéglicht werden. Insbesondere wollte man die
Kopplung zwischen Regenerator- und Risertemperatur 16sen. Dies erlaubt es, bei-
spielsweise das Produktspektrum durch gednderte Reaktionsbedingungen im Riser
den jeweiligen Bediirfnissen anzupassen, ohne den effizienten Koksabbrand im Re-
generator zu beeintrichtigen. In weiterer Folge ist das erklirte Ziel, den Anteil an
fliissigen Produkt (und besonders Diesel), durch deutliche Absenkung der Risertem-
peratur zu erhoéhen.

Da seit Inbetriebnahme der Anlage keine fundierten Daten zum Kiihlerverhalten
erstellt wurden, ist diese Arbeit gleichwohl als Grundlageninformation und Beginn
einer weiterfiihrenden Untersuchung anzusehen.

Zu Beginn dieser Untersuchungen, war es zunichst wichtig, einen grundsitzlichen
Eindruck iiber die Kiithlmd&glichkeiten und das Betriebsverhalten der Anlage bei zu-
geschalteten Kiihlschlaufen zu erhalten. Daher beschiftigt sich der erste Versuchsteil
mit einer Reihe von Kiihlerversuchen, die mit variierenden Parametern, aber ohne
Feedzufuhr durchgefiihrt wurden. Dies hat den Vorteil, dass der Feed als zuséatzlicher
Parameter wegféllt und das thermische und fluidmechanische Verhalten der Anlage
unabhéngig davon charakterisiert werden kann. Die Parametervariationen beinhal-
ten dabei Anderungen des Kiihlmediums, der Katalysatorumlaufrate, der Anzahl
der Kiihlschlaufen und der Kiihler-Fluidisierung. Dabei wurde auf den prinzipiel-
len Einfluss der einzelnen Parameter und deren Auswirkung auf Kiihlleistung und
Betriebsverhalten (insbesondere im Anfangsbereich des Risers) geachtet.

Diese Versuchsreihe konnte einen Uberblick iiber das Kiihlverhalten und die grund-
sitzlichen Kiihlmoglichkeiten schaffen. So konnte ermittelt werden, dass bei einer
iiblichen Umlaufrate eine Absenkung der Risertemperatur um bis zu 280°C (mit
Wasser als Kiithlmedium) bzw. 130°C (mit Luft) errreicht werden kann. Dies zeigt,
dass ausreichend Kiihlpotential fiir unterschiedlichste Einstellungen vorhanden ist.

Auf den dabei gewonnenen Erkenntnissen aufbauend, wurden anschlieftend unter-
schiedliche Feedversuche durchgefiihrt. Fiir diese Versuche wurde sowohl hydriertes,
als auch unhydriertes Vakuumgasol verwendet. Ziel dieser Versuche war einerseits
die Uberpriifung der Konstanz der Risereintrittstemperatur (und des Katalysator-
einzugs in den Riser) und andererseits die Auswirkungen einer gednderten Riserein-
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trittstemperatur auf das Produktspektrum.

Diese Versuche zeigten deutlich, dass durch die gesetzten baulichen Mafknahmen
trotz der Kiihlereinwirkung ein konstanter Katalysatoreinzug bei stabilen Tempe-
raturen gewéhrleistet werden kann. Auch der Einfluss der Risereintrittstemperatur
auf die erhaltenen Produkte konnte gezeigt werden. Insbesondere war es moglich,
den Anteil an fliissigen Produktfraktionen zu erhéhen.



Abstract

In 2010 a second Fluid Catalytic Cracking-Plant was built at the Institute of Che-
mical Engineering at Vienna University of Technology. This plant has a lot of simi-
larities with its predecessor, but also a few major alterations.

The most relevant alterations for this work are both the installation of an additional
cooler area and the bigger regenerator with nearly three times more catalyst.
These changes were thought to expand the range of possible operation adjustments,
by adding a possibility to uncouple regererator- and risertemperature. Thereby the
product compounds can be fitted to the desired outcome (e.g. a higher amount of
diesel) without compromising the catalyst regeneration.

First, there was groundwork to be done. This basis is built up by feedless experi-
ments with varying settings. Thus it is possible, to analyse the fluid mechanical and
thermic characteristics of the used plant, without the additional parameter of feed
charge. The variations during the experiments consist of distinctions regarding coo-
lant, number of used cooling pipes, catalyst circulation rate and cooler fluidisation.
In this context, the aim was to get a broad expression of the general cooling behavior
and the influence on both riser inlet temperature (including stability over time) and
consistency of catalyst flow into the riser.

By analysing many experiments, these goals could all be achieved. It was possible,
to lower the riser inlet temperature by up to 280 °C (with water cooling) or 130 °C
(with air cooling).

Based on this knowledge continuative testing with FCC feed had been conducted.
These further experiments consisted of runs with both hydrogenated and unhydro-
genated vacuum gas oil. In doing so it was possible to show, that the riser inlet
temperature and the catalyst mass flow in the riser could both be kept constant
during feed charge. In addition the effects of a changed riser inlet temperature on
the product spectrum could be characterised. It was especially possible, to shift the
product spectrum to liquid products.

vi



Kapitel 1

Einleitung

Fluid Catalytic Cracking (FCC) ist der weitest verbreitete und wichtigste Raffi-
nerieprozess um aus schweren Erdolfraktionen hochwertige Benzinprodukte sowie
gasformige Olefine zu gewinnen.

Fiir diesen Prozess sind die im Reaktor vorherrschenden Bedingungen von enormer
Wichtigkeit. Dementsprechend ist es von grofer Bedeutung diese Prozessparameter
moglichst optimal wihlen und vor allem im laufenden Betrieb auch konstant halten
zu konnen.

Die eingangs erwahnte Bezeichnung Fluid Catalytic Cracking bezieht sich auf die ver-
fahrenstechnischen Spezifikationen des Prozesses. Es ist also ein Wirbelschichtpro-
zess (aus Fluid), dessen Ziel die Spaltung langkettiger Kohlenwasserstoffe ( Cracking)
unter Mithilfe einer Katalysators (Catalytic) ist.

Die Nachfrage nach Treibstoff und Rohstoffen fiir die petrochemische Industrie ist
auch heutzutage ungebrochen hoch und macht es nétig, die Effizienz der verwendeten
Prozesse bestmdglich zu erhéhen. In diesem Zusammenhang ist es naheliegend, die
Zusammensetzung des erhaltenen Produkts den jeweiligen Bediirfnissen anzupassen.
Derartige Anpassungen konnen durch eine Vielzahl gednderter Parameter geschehen
(beispielsweise Art des Katalysators, verdnderte Umlaufrate, erhdhte oder gesenkte
Prozesstemperatur u.w.), die allerdings alle Effekte auf den Prozess mit sich brin-
gen. Daher ist es nachvollziehbar wiinschenswert, die Temperatur am Risereintritt
unabhéngig von den Temperatureinstellungen des Regenerators zu dndern.

Bei einem Fluid Catalytic Cracking-Prozess wird als Feed ein Teil der hochsiedenden
Anteile genutzt, der bei vorangegangenen Rektifikationen des Rohols erhalten wird.
Diese sehr langkettigen Kohlenwasserstoffe werden nun in einem Wirbelschichtpro-
zess in kiirzere Ketten aufgetrennt und bilden dabei wichtige Wertstoffe.

Diese Wertstoffe sind am Austritt der Anlage noch gasférmig ausgebildet, werden
aber mit sinkender Temperatur in eine fliissige Fraktion (hohersiedender Bestand-
teile) und einem weiterhin gasformigen Anteil (niedrigsiedender Komponenten) auf-
getrennt.

Nach der Trennung werden diese Produkte entweder direkt genutzt oder sind der
Ausgang einer weiteren Wertschopfungskette durch petrochemische Verfahren.



Als Nebenprodukt fillt bei diesem Vorgang Koks (polyaromatische Kohlenwasser-
stoffe) an, der sich an den Katalysatorpartikeln anlagert und eine Regeneration des
Katalysators notig macht. Dabei wird der angelagerte Koks unter Luftzufuhr abge-
brannt wodurch der Katalysator wieder freigemacht und zuséitzlich Wéarme fiir den
Crackprozess zur Verfiigung gestellt wird. Da dieser Abbrandvorgang ein gewisses
Temperaturniveau voraussetzt, kann die Regeneratortemperatur nicht ohne weiteres
gesenkt werden.

Nach dem Regenerator kann der heifte Katalysator jedoch im Kiihlerbereich abge-
kiihlt werden, ehe er wieder in den Riser gelangt.



Kapitel 2

Ziele

Diese Arbeit zielt auf die Beschreibung der Moglichkeiten eines Kiihlers in einem
kontinuierlichen Fluid Catalytic Cracking-Prozess ab. Dieser Kiihler dient dazu, hei-
fsen Katalysator nach dem Regenerator vor dem Kintritt in den Riser abzukiihlen.
Durch eine deutliche Absenkung der Risereintrittstemperatur erhofft man sich eine
Erhohung des fliissigen Anteils (besonders Diesel) am Produkt. Ziel ist dabei der
Bereich einer Risertemperatur von etwa 450 °C.

Um das allgemeine Kiihlverhalten zu analysieren und den Bereich der Wirksamkeit
der Kiihlmafnahmen auszuloten, werden zuerst Versuche ohne Feedzufuhr durchge-
fiihrt. Da das Ziel dieser Versuche eine Beschreibung des thermischen und fluidme-
chanischen Verhaltens in der Anlage ist, wird versucht einen moglichst grundlegen-
den Betriebszustand zu erreichen. Durch die Wahl einer sogenannten ,trockenen*
(oder feedlosen) Versuchsdurchfithrung kommt es dabei zu einer erheblichen Er-
leichterung, da keine Riicksicht auf crackreaktionsspezifische Parameter genommen
werden muss.

Insbesondere sollen bei dieser Versuchsreihe die Auswirkungen zahlreicher Parameter
— z.B. Kiihlmedium, Anzahl der Kiihlschlaufen, Katalysatorumlaufrate oder Kiihler-
Fluidisierung — auf den Betriebszustand erortert werden.

In diesem Zusammenhang ist es beispielsweise wichtig zu wissen, ob auch bei einer
gedanderten Umlaufrate ausreichend Kiihlleistung vorhanden ist, um eventuell ge-
wiinschte Temperaturvariationen durchfiihren zu kénnen. Da das Betriebsverhalten
einer FCC-Anlage stark von der Katalysatorumlaufrate abhéingt, wird diesem Punkt
viel Aufmerksamkeit gewidmet.

Weitere bedeutende Punkte fiir diese Versuchsreihe sind die Konstanz der Rise-
reintrittstemperatur und die Auswirkungen einer gednderten Kiihlerfluidisierung.
Dabei soll iiberpriift werden, inwieweit diese Fluidisierungsmenge Einfluss auf den
reguldren Betrieb hat und ob durch gednderte Fluidisierungsbedingungen auch die
Kiihlwirkung beeinflusst werden kann.

Anschliefsend werden die dabei gewonnenen Daten genutzt, um in zwei Versuchs-
reihen praktische Anwendungen in der Absenkung der Risereintrittstemperatur zu
untersuchen. Diese Versuchsreihen unterscheiden sich anhand des verwendeten Ein-
satzstoffes (hydriertes und unhydriertes Vakuumgasol), durch die Nutzung verschie-
dener Katalysatorsorten und durch unterschiedliche Temperaturbereiche voneinan-
der.



Ein wichtiger Punkt in dieser Versuchsreihe ist die Auswirkung des Kiihlerbereichs
auf den Riser. Hierbei soll besonders darauf geachtet werden ob durch vorangegan-
gene bauliche Mafnahmen auch bei Feedzufuhr ein konstanter Katalysatoreinzug in
den Riser, bei gleichzeitig stabilen Temperaturen, gewéhrleistet werden kann.
Weiters sollen die Auswirkungen der Risereintrittstemperatur auf die gewonnenen
Produkte ermittelt werden.



Kapitel 3

Wirbelschichttheorie

3.1 Allgemeines

Wird eine Feststoffpartikelschiittung von unten mit einem Fluid (das eine geringere
Dichte als die Feststoffpartikel besitzt) durchstrémt, kommt es ab einer gewissen
Anstromgeschwindigkeit zu einem Auflockern der Schiittung. Ab diesem Zeitpunkt
spricht man von einer Wirbelschicht.

Die Schiittung weist dabei ein fliissigkeitsdhnliches Verhalten auf, weshalb man auch
von einem fluidisierten System spricht.

Die Feststoffschicht dehnt sich aus und es lassen sich, je nach Fluidisierungsmittel,
unterschiedliche Stromungsstrukturen beobachten.

Bei fliissigkeitsbestromten Feststoffpartikeln —im Zuge dieser Arbeit wird dieser Fall
nicht weiter betrachtet — bildet sich zumeist eine homogene Wirbelschicht aus (Fest-
stoff ist gleichméfig im Fluidisierungsmedium verteilt). Ein derartiges Verhalten ist
in Abbildung 3.1, Smooth Fluidisation zu erkennen.

Bei Gasen bildet sich eine heterogenen (oder blasenbildenden) Wirbelschicht. [1] In
diesen blasenbildenden Wirbelschichten ist der Feststoff im Fluidstrom nicht gleich-
mékig verteilt. Entsprechende Beispiele sind in Abbildung 3.1 (Bubbling Fluidisation
und Turbulent Fluidisation) zu sehen.

Auch die beiden Bilder zu Slugging (Awzial Slugs und Flat Slugs) zeigen blasen-
bildende Wirbelschichten. Allerdings sind dies Sonderformen, die zumeist nur bei
schlanken Wirbelschichtbehiltern auftreten.

Als Mafstab fiir den Zustand einer Schiittung wird die sogenannte Leerrohrgeschwin-
digkeit herangezogen. Damit wird jene Geschwindigkeit bezeichnet, die sich bei der

Durchstromung eines leeren Reaktors einstellen wiirde.
Die Leerrohrgeschwindigkeit U ist dementsprechend definiert als:

o
U= (3.1)

Hierbei bezeichnet V' den Fluidvolumenstrom und A die freie Querschnittfliche
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Abbildung 3.1: Uberblick iiber die moglichen Fluidisierungszustinde einer Wirbel-
schicht

des Rohres. Die Leerrohrgeschwindigkeit kann nun iiber den Druckverlust iiber die
Schiittung Ap aufgetragen werden, um ein Diagramm fiir die moglichen Zustande
dieser Schiittung zu erhalten. Dieses Diagramm ist in Abbildung 3.2 zu sehen.

Man sieht, dass unterhalb einer sogenannten Fluidisierungsgeschwindigkeit das Flui-
disierungsmedium noch nicht ausreichend Kraft hat, um die Schiittung zu lockern.
Jene verhalt sich daher wie ein Festbett. Erhoht man die Anstrémgeschwindigkeit
steigt linear auch der Druckverlust.

Ab der Lockerungsgeschwindigkeit zeigt sich, dass der Druckverlust {iber einen wei-
ten Bereich konstant ist. In diesem Mittelteil spricht man von einer Wirbelschicht
die anfangs stationdr, bei weiterer Erhohung der Anstromgeschwindigkeit auch zir-
kulierend sein kann.

Das obere Ende der zuldssigen Anstromgeschwindigkeiten fiir eine Wirbelschicht
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Abbildung 3.2: Verhalten mit steigender Leerrohrgeschwindigkeit

stellt die sogenannte Schwebegeschwindigkeit dar. Ab dieser Geschwindigkeit kommt
es zu einem vermehrten Austrag von Feststoffpartikel aus dem Reaktorteil. Die
Schwebegeschwindigkeit entspricht genau der Sinkgeschwindigkeit der Einzelpartikel
im ruhenden Fluid.

Bei Anniherung an diese Schwebegeschwindigkeit kommt es durch die hohe Gas-
menge (und dadurch hohen Blasenanteil) zu einer Vereinigung einzelner Gasblasen
und es bilden sich Feststoffstrihnen. In diesem Bereich nimmt die Standardabwei-
chung der Druckschwankungen ein Maximum an und man spricht von turbulenten
Wirbelschichten. |2| Ein derartiger Zustand ist in Abbildung 3.1, Turbulent Fluidi-
sation zu erkennen.

Bei hohen Geschwindigkeiten oberhalb der Schwebegeschwindigkeit, ist das Gebiet
des pneumatischen Transportes angesiedelt. In diesem Bereich steigt der Druckver-
lust abermals an. Will man eine Wirbelschicht im oder nahe dem Bereich dieses pneu-
matischen Transportes betreiben, muss man entweder den ausgetragenen Feststoff
sammeln und in den Reaktorbereich zuriickfiihren oder stiandig neue Feststoffparti-
kel zufiihren. In ersterem Fall spricht man von einer zirkulierenden Wirbelschicht. [1]

In FCC-Prozessen kommt als Feststoff ausschlieflich Katalysator (zumeist Zeolithe)
zum Einsatz, der aufgrund seines geringen Partikeldurchmessers (ca. 75 pum), der
Partikelform und seiner engen Partikelgréfsenverteilung sehr gut fluidisierbar ist.



3.2 Verhalten in der Wirbelschicht

Das Verhalten eines Feststoffes in einer Wirbelschicht ist mafigeblich von dessen
Fluidisierbarkeit abhingig. Dieses Verhalten wird meist durch eine Charakterisie-
rung nach Geldart beschrieben. Dabei wird einerseits die Dichte von Gas und Par-
tikel und andererseits die mittlere Korngréfse der Partikel zur Diagrammerstellung
herangezogen.

Im Fall eines Schiittgutes der Geldart-Gruppe A kommt es bei Uberschreitung der
Lockerungsgeschwindigkeit zuerst zu einer homogenen Ausdehnung des Bettes, be-
vor Blasenbildung eintritt.

Demgegeniiber steigt, bei Schiittgiitern der Geldart-Gruppe B, jener Anteil des Vo-
lumenstroms, der iiber die Lockerungsgeschwindigkeit hinaus geht, in Form von
feststofffreien Blasen auf.

Abbildung 3.3 zeigt ein entsprechendes Gruppeneinteilungsdiagramm nach Geldart.
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Abbildung 3.3: Ubersicht iiber die Gruppeneinteilung nach Geldart

Anhand dieser Charakteristik kann der in der FCC-Anlage genutzt Katalysator der
Geldart-Gruppe A zugeordnet werden. Aufgrund ihrer pneumatischen Forderbarkeit
sind Stoffe dieser Gruppe ausgezeichnet fiir zirkulierende Wirbelschichten geeignet.

Fiir weitere Informationen zu dem in der Technikumsanlage verwendeten Katalysa-
tor siche Kapitel 6.1.6.

Der groke Vorteil von Stoffen der Geldart-Gruppe A ist ein Leerrohrgeschwindig-
keitsbereich in dem sich eine homogene Wirbelschicht ausbildet. Erst mit steigender
Leerrohrgeschwindigkeit kommt es zu der Bildung einer blasenbildenden Wirbel-
schicht.



Durch den Aufstieg dieser Blasen, kommt es zu einer intensiven vertikalen Vermi-
schung der Partikel im Reaktor, da im Nachlaufbereich der Blase Feststoffpartikel
mitgerissen werden. Diese mitgeschleppten Partikel werden wihrend des Aufstiegs
der Blase kontinuierlich abgegeben. Sobald die Blase an der Oberfliche der Wirbel-
schicht angelangt, zerplatzt sie und schleudert die {ibriggebliebenen mitgefiihrten
Partikel in den Freiraum iiber der Wirbelschicht. Dieser Bereich wird Freeboard ge-
nannt. Durch diesen Vorgang kommt es auch zu einer ausgezeichneten horizontalen
Vermischung. Aufgrund dieser Vermischungsvorginge, dhnelt das Verhalten eines
Wirbelschichtreaktors stark dem eines idealen Riihrkessels. [1]

3.3 Druckverlust in einer Wirbelschicht

Der Druckverlust des Fluids bei Durchstrémung einer Wirbelschicht ergibt sich aus
einer Kriftebilanz, in der sowohl die Auftriebskraft der Partikel als auch deren Ge-
wichtskraft beriicksichtigt werden.

Druckkraft = Gewichtskraft — Auftriebskraft (3.2)

Ausformuliert lautet die Gleichung fiir den Druckverlust einer Wirbelschicht somit:

Ap=g-H-(1—-€H)) (pr—pc) (3-3)

Man sieht, dass dabei die Porositdt von der Hohe der Wirbelschicht abhingig ist,
weswegen der Druckverlust bzw. die Porositdt an einem Punkt am Einfachsten im
Festbett ermitteln werden kann. Die Porositét ist hierbei definiert als das Verhélt-
nis von Zwischenkornvolumen zu Gesamtvolumen. Dadurch steigt mit der Hohe der
Wirbelschicht (und gleichbleibender Partikelanzahl) auch der Abstand zwischen den
einzelnen Partikeln.

Zwischenkornvolumen m
H) = =] - — 3.4
€(H) Gesamtvolumen pp-A-H (3:4)

Bei Gas als Fluidisierungsmedium kann die Auftriebskraft wegen pp << pg néhe-
rungsweise vernachléssigt werden und es ergibt sich

Ap~ 9 (3.5)



Der Druckverlust ldsst sich somit aus einer sehr einfachen Formel berechnen. [1]
Bei dem genutzten Wirbelschichtsystem erlaubt es diese Berechnung in direkter

Folge, die Umlaufrate zugénglich zu machen. Das entsprechende Verfahren wird in
Kapitel 6.3 beschrieben.
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Kapitel 4

Warmetbertragung-Allgemein

Aufgabe eines Kiihlers ist es, allgemein gesprochen, die Warmeabfuhr aus einem
System zu ermoglichen. Zumeist geschieht dies durch die Bereitstellung eines relativ
kélteren Mediums (oft Wasser oder Luft). Dieses Medium wird im kalten Zustand
in unmittelbare Nahe des zu kiihlenden Bereiches gebracht.

Bestehen zwischen verschiedenen, nicht voneinander isolierten Korpern beziehungs-
weise innerhalb eines Korpers Temperaturunterschiede, so iibertriagt sich Wiarme von
Bereichen hoherer zu jenen niedrigerer Temperatur. [3] Im Zuge dieses Prozesses wird
somit Warme aus dem System abgefiihrt und mit dem Kiihlmedium abtransportiert.

Geht von einem Fluid Wirme an eine Rohrwand iiber, wird darin weitergeleitet
und auf der anderen Seite an ein zweites Fluid iibertragen, so spricht man von dem
Vorgang des Warmedurchgangs. Dieser setzt sich somit aus zwei Warmeiibergangen
und einem Wéirmeleitvorgang zusammen. In einer diinnen Schicht, der sogenannten
Fluidgrenzschicht (0, und §;), in unmittelbarer Nihe der Rohrwand féllt die Tem-
peratur steil ab. In dieser Grenzschicht wird Warme durch Konvektion iibertragen.

Dieser Umstand wird in Abbildung 4.1 anhand des Temperaturverlaufes durch eine
ebene Wand verdeutlicht.

Man sieht, dass auferhalb dieser Grenzschicht konstante Temperaturen herrschen.
Erst in unmittelbarer Nihe der Wand kommt es zu Temperaturanderungen, die in-
nerhalb der Wand konstant weiterverlaufen.

Die Warmetransportvorgiange gliedern sich in drei Gruppen.

Einerseits ist dies die Warmeiibertragung durch Wirmeleitung in festen oder un-
bewegten fliissigen und gasférmigen Korpern. Dabei wird kinetische Energie von
Elementarteilchen oder Molekiilen auf ihre Nachbarn iibertragen.

Die zweite Moglichkeit ist eine Warmeiibertragung durch Strahlung, die sich durch
elektromagnetische Wellen aber ohne materiellen Tréger vollzieht.

Die dritte, fiir den Kiihlerbereich wichtigste, Warmeiibertragungsart geschieht durch
Mitfiihrung (oder Konvektion) in bewegten Fluiden. Diese Fluide konnen fliissiger
oder gasformiger Natur sein. [3]

Die beiden erstgenannten sollen an dieser Stelle nicht weiter behandelt werden, es
gibt eine Vielzahl an Biichern und Publikationen die sich mit diesen Themen be-
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Abbildung 4.1: Temperaturverlauf bei Warmedurchgang durch eine ebene Wand mit
hoher Auften- und niedrigerer Innentemperatur

schéftigen. [4] [3] Aus diesen beiden Quellen stammen auch die meisten in diesem
Kapitel genannten Fakten.

Um das Verhalten eines Kiihlers zu beschreiben, gibt es drei grundlegende Formen.
Dies sind Gleichstrom-, Kreuzstrom- und Gegenstromkiihler. Diese Bezeichnungen
beziehen sich auf die Stromrichtung der beiden Medien, im Falle einer FCC-Anlage
also Katalysator und Kiihlfluid.

Bei einem Gleichstromsystem flielen, wie der Name schon sagt, beide Fluide in die
gleiche Richtung.

Gegenstrom bedeutet in diesem Fall, dass die Fliefsrichtung von Katalysator und
Kiihlmedium entgegengesetzt sind. Dadurch kommen jeweils die relativ heifseren Be-
reiche beider Medien und die relativ kilteren in Kontakt und es wird eine effiziente,
moglichst gleichmékige Warmeabfithrung ermdglicht.

Ein Kreuzstromsystem zeichnet sich durch ein oder mehrere, meist rechtwinkelige
Aufeinandertreffen der Fliefrichtungen beider Medien aus.

Die Verhéltnisse im Kiihlerbereich der FCC-Anlage entsprechen im entferntesten
einem Gegenstromkiihler mit indirekter Warmeiibertragung durch ein Rohr, aller-
dings ist eine derartige Einteilung bei einem so komplexen System schwierig. Schon
aufgrund der baulichen Voraussetzungen (mit spiralférmigen Kiihlschlaufen) miisste
man eigentlich von einer Mischung aus Kreuz- und Gegenstromverhalten sprechen.
Von indirekter Warmeiibertragung spricht man, da die Stoffstréme durch eine wir-
medurchlissige Wand getrennt sind. In diesem Zusammenhang nennt man entspre-
chende Kiihler auch Rekuperatoren. [5]

12



4.1 Einflussgrofien fiir den Warmeiibergang

Bei Wiarmedurchgang durch ein Rohr wird, ganz allgemein, der tiberfiithrte Warme-
strom () durch

Q=Fk-A-(T;-T,) (4.1)

errechnet. Dieser Warmestrom setzt sich also aus einer Temperaturdifferenz (T;-T,)
und dem sogenannten Wiarmewiderstand (k - A) zusammen.

Dieser Warmewiderstand (beziehungsweise sein Kehrwert) ergibt sich hierbei aus
der Summe der Einzelwidersténde:

1 1 5 1
KA A A e A (42)

Dabei wird der Warmedurchgangskoeffizient k auf die dufsere Rohrflaiche bezogen,
da diese leichter zugénglich ist.
Die mittlere Fliache A,, muss hierzu errechnet werden, dies geschieht mit:

_ (Aa - Al)
= ) (4

7

Wie man erkennen kann, ist es notig einige Variablen zu ermitteln respektive zu
errechnen um den Ubergang von thermischer Energie rechnerisch erfassen zu kénnen.
Tabelle 4.1 gewéhrt einen Uberblick iiber die dabei beteiligten Einflussgroften.

4.2 Warmeiibergang durch Konvektion

Bei der Warmetibertragung in stromenden Fluiden tritt neben der molekularen War-
meleitung zusétzlich auch ein Energietransport durch Konvektion (bzw. Mitfithrung)
auf.

Da in einem Fluid jedes Volumselement Trager innerer Energie ist, die es durch
Stromung mittransportiert, wird diese als Warme an einen festen Korper iibertragen.
Grundlage fiir die Darstellung der Vorginge des konvektiven Ubergangs bildet die
Ahnlichkeitsmechanik. [3] Durch sie wird die Anzahl der Einflussgréfen deutlich
vermindert und Warmeiibergangsgesetze konnen allgemein fiir verschiedene Korper
und Stoffe formuliert werden. Die dafiir nétigen dimensionslosen Kennzahlen sind
in Tabelle 4.2 ersichtlich.
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Tabelle 4.1: Einflussgrofen des Warmeiibergangs

Variable Bezeichnung Einheit

k Wirmedurchgangskoeffizient W/m?K
A; Innere Rohroberfliche m?
A, Aukere Rohroberfliche m?
A Mittlere Rohroberfliche m?

o Grenzschichtdicke bzw. Dicke der Rohrwand m

A Wiérmeleitfahigkeit W/m-K
o Wirmeiibergangskoeffizient W/m?*K
P Dichte des Fluids kg/m?
v Kinematische Viskositit des Fluids Pa-s

a Wiérmeleitfdhigkeit W/m-K
Cp Spezifische Wirmekapazitit des Fluids bei konstantem Druck | J/kgK
B Thermischer Ausdehnungskoeffizient K1

Man unterscheidet weiters zwischen freier und erzwungener Konvektion. Erstgenann-
te entsteht durch Dichteunterschiede die zumeist von Gebieten unterschiedlicher
Temperatur hervorgerufen werden. Bei erzwungener Konvektion wird die Stromung
des Fluides durch dufere Krifte, beispielsweise Pumpen, verursacht.

Zur Berechnung der im Kiihler herrschenden Verhéltnisse ist es notig, den Wérme-
iibergangskoeffizienten zu kennen.

Diesen gesuchten Warmeiibergangskoeffizienten gewinnt man aus der Nufselt-Zahl
durch:

oa=— (4.4)

Die gesuchten Funktionen fiir die Anteile freier (Nu = f(Re, Pr,z/l)) und erzwun-
gener Konvektion (Nu = f(Gr, Pr,z/l)) kénnen hierbei nur sehr selten theoretisch
ermittelt werden und miissen zumeist durch Experimente bestimmt werden. Einfluss
darauf haben neben Form (glatt, rau, berippt, u.d.) und Grofe der Heizflichen, auch
die Richtung des Wérmestroms und vor allem die Strémungsfithrung. [3] [6]

4.3 Berechnung des Warmestroms

Als Wirmestrom @ bezeichnet man die withrend einer Zeit At iibertragene Wirme-
menge Q.
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Tabelle 4.2: Ubersicht iiber dimensionslose Kennzahlen

Nukelt-Zahl Nu = O‘TZ
/

Reynolds-Zahl Re = w-e

v

v
Prandtl-Zahl Pr =—

a
Péclet-Zahl pe_ Wl

a

13gBAT

Grashof-Zahl Gr = 9 -

v

N
Stanton-Zahl St = v @
Re-Pr p-w-c,

Dimensionslose Lange %

Im Falle des in dieser Arbeit besprochenen Kiihlers muss zwischen zwei Wérmestro-
men unterschieden werden.

Auf der einen Seite ist dies der Warmestrom, der vom heifsen Katalysator an den
Kiihler abgegeben wird. Dieser gelangt in den Kiihlerbereich und fiihrt dabei ther-
mische Energie mit sich.

Der Warmestrom kann in diesem Fall durch die Kontaktfliche A, den Warmeiiber-
gangskoeffizienten o und die Temperaturdifferenz der beteiligten Medien errechnen.

Q=A-a AT (4.5)

Als Kontaktfliche wird hierbei die Rohraufenfliche herangezogen. Die Tempera-
turdifferenz ergibt sich aus dem Unterschied zwischen Katalysatortemperatur und
Temperatur des Kiihlmediums.

Der Wiarmeiibergangskoeffizient muss experimentell bestimmt werden und wird im
folgenden Kapitel 4.4 genauer betrachtet.

Der zweite Zugang zur Errechnung des Wéarmestroms ergibt sich aus dem Kiihl-
medium selbst. Abgesehen von den Umgebungsverlusten, gibt die Anlage Wérme
hauptséichlich iiber die Kiihlschlaufen ab.

Durch Kenntnis der Kiihlfluidtemperatur vor Eintritt in die Kiihlschlaufe und jener
am Kiihlschlaufenaustritt, kann die Menge an aufgenommener Wérme errechnet
werden.

Dies geschieht iiber den Massenstrom des Kiihlmediums, die zugehorige spezifische
Warmekapazitdt und die erwdhnte Temperaturdifferenz zwischen Ein- und Austritt.

Q=r-c, ATp (4.6)
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Durch Messungen an mehreren Messstellen sind die beiden Temperaturen problemlos
zuganglich. Auch der Kiihlfluidmassenstrom und die spezifische Warmekapazitét des
Kiihlmediums sind bei den jeweiligen Versuchen bekannt.

Dadurch ldsst sich der Wérmestrom errechnen. Dieser Warmestrom ist nun gleich
jenem zuvor in Gleichung 4.5 errechneten, da der zu der Kiihlschlaufe gelieferte Wér-
mestrom genauso grof sein muss, wie der durch die Kiihlschlaufe abtransportierte.

4.4 Berechnung der Warmeiibergangszahl

Der Wiarmeiibergangskoeffizient o (auch Warmeiibergangszahl) ist ein Proportiona-
litatsfaktor, der die Intensitit des Warmeiibergangs an der Grenzfliche bestimmt.
Er beschreibt somit die Féahigkeit eines Fluids, Warme von einer Oberfliche abzu-
fiihren.
Der Wiarmeiibergangskoeffizient ist nicht ohne weiteres zugénglich, sondern muss
durch Experimente bestimmt werden. An dieser Stelle sei angemerkt, dass man in
diesem Zusammenhang den Warmeiibergangskoeffizient nur als Vereinfachung ver-
wenden kann. Korrekt ware die Nutzung eines Warmedurchgangskoeffizienten k. Da
aber (vor allem bei Wasser als Kiihlmedium) die Warmeiibergangszahl zwischen
Wand und Kiihlfluid um ein vielfaches grofer ist, als jene zwischen Wirbelschicht
und Wand, kann in Ndherung der Warmedurchgangskoeffizienten mit dem der Wiér-
meiibergangszahl zwischen Wirbelschicht und Wand gleichgesetzt werden.
Insbesondere kann die Warmeiibergangszahl durch umformen aus Gleichung 4.5
gewonnen werden.
Q
A-AT

(4.7)

o =

Da wie erwdhnt dieser Warmestrom nicht direkt messbar ist, muss aus Gleichung
4.6 eingesetzt werden.

Der Warmeiibergangskoeffizient kann somit errechnet werden durch:

iy ATr

@ A-AT

(4.8)

Dabei ist zu beachten, dass es sich hier um zwei unterschiedliche Temperaturdiffe-
renzen handelt. ATy bezeichnet die Differenz zwischen Kiihlschlaufeneintritts- und
-austrittstemperatur, wohingegen AT den Unterschied zwischen Katalysator- und
Fluidmitteltemperatur beschreibt. [6]

4.5 Warmeiibergang in einer Wirbelschicht

Der Warmeiibergang ist einer der grofsten Vorteile von Wirbelschichtsystemen. Durch
die kleinen Teilchen, ergeben sich grofte Oberflichen die ausgezeichnete Warme- und
Stoffiiberginge ermdoglichen.

So hat beispielsweise ein Kubikmeter 100 gm grofer Teilchen 30000 m? Oberfliche.
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Durch die Blasenbewegung besitzt eine Wirbelschicht eine hohe effektive vertikale
Wirmeverteilung. Dadurch werden eventuelle Temperaturgradienten augenblicklich
abgebaut und das System verhélt sich sehr dhnlich einem idealen Riihrkessel.
Zusatzlich besitzt das Bettmaterial eine hohe Wirmespeicherkapazitit, die beispiels-
weise bei Crackanlagen ausgenutzt wird.

4.5.1 Wirmeiibergang zwischen Gas und Partikel

Der Warmeiibergang zwischen Katalysatorpartikel und umstromenden Gas wird
definiert als:
Qgp
= 4.9
Yop Sy (T, —Ty)m (4.9)

In dieser Gleichung 4.9 ist Qgp jener Warmestrom, der iiber die gesamte Partikelober-
fliche S, vom Gas auf die Partikel {ibertragen wird. Die Temperaturdifferenz ist die
iiber die Ubertragungsfliiche gemittelte Temperaturdifferenz (und damit treibende
Kraft) zwischen Gas und Partikeloberfliche.

Bei der Annahme einer Kolbenstrémung wird stattdessen die mittlere logarithmische
Temperaturdifferenz verwendet.

Dank zahlreicher Versuche findet sich in der einschliagigen Literatur auch eine em-
pirische Korrelation fiir oy

Nu,, = 0,03 - Rel? 4.10
gp D

Die hierin verwendete Nufelt- und Reynoldszahl errechnet sich folgendermafien:

_pg'dsv'U

Re, p (4.11)
.d

Nuy, = O‘WA el (4.12)
g

Die Formel 4.10 liefert allerdings fiir kleine Re,-Zahlen viel kleinere ag,Werte, als
dies bei Verwendung der Formel fiir den Wérmeiibergang zwischen Gas und einer
Einzelkugel der Fall wire. [6]

Dies liegt einerseits daran, dass nicht die gesamte Partikeloberfliche am Warmeaus-
tausch beteiligt ist und andererseits an den, von idealer Kolbenstrémung abweichen-
den, realen Bedingungen.

In Abbildung 4.2 wird dieser Umstand verdeutlicht.

Um den Wiarmeiibergang zwischen Gas und Partikel besser erfassen zu kénnen, wird
untersucht wie schnell sich das Gas der Temperatur des Katalysators angleicht. Dazu
wird eine Warmebilanz iiber die Lange dz erstellt wobei von idealer Durchmischung
und Kolbenstromung fiir das Gas ausgegangen wird. [1]
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Abbildung 4.2: Wiarmeiibergang zwischen Gas und Einzelkugel

4.5.2 Warmeiibergang zwischen Warmetauscher und Wirbel-
schicht

Der Wirmeiibergangskoeffizient zwischen Gas/Feststoff-Wirbelschichten und der
Oberflichen des Kiihlelements ist analog zu Gleichung 4.9 definiert als
Qo
So - (To — Tp) (4.13)

Hier ist wiederum Qop der von der Wirbelschicht auf die Oberfliche des Wirme-
tauschers Sp iibertragene Warmestrom, To die Oberflichentemperatur des Kiihlers
und Tp die Temperatur der ungestorten Wirbelschicht.

Abbildung 4.3 zeigt eine Messung der Warmeiibergangskoeffizienten zwischen einer
zylindrischen Heizfliche und einer Glaskugel/Luft-Wirbelschicht in Abhéangigkeit
der Leerrohrgeschwindigkeit.

Im Gegensatz zur einphasigen Stromung zeigt sich in der Wirbelschicht ein sehr
steiler Anstieg der Kurve direkt nach dem Lockerungspunkt. Bei einer optimalen
Geschwindigkeit U,, wird ein maximaler Wert «,,, erreicht, ehe sich mit weiter
steigender Gasgeschwindigkeit durch die Auflockerung wieder ein sinkender Wir-
meilibergangskoeffizient einstellt. Der starke Anstieg kommt durch die Bewegung
der Feststoffpartikel und den damit zusammenhéingenden Wérmetransport in das
Bettinnere zusammen.
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Abbildung 4.3: Warmeiibergangkoeftizient zwischen Heizfliche und Wirbelschicht in
Abhéngigkeit der Leerrohrgeschwindigkeit

Der Warmeiibergangskoeffizient o setzt sich dabei aus drei Einzelfaktoren zusam-
men. Dies sind Faktoren die den partikelkonvektiven Warmeiibergang, den gaskon-
vektiven Wirmeiibergang und den Strahlungswéirmeiibergang beschreiben.
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Kapitel 5

Cracken — Grundlegendes

Als Cracken wird das Spalten hochsiedender Fraktionen des Kohlenwasserstoff-Spektrums
zu leichter fliichtigen Reaktionsprodukten bezeichnet. Um die C-C-Bindungen (Bin-
dungsenergie ca. 331 kJ - mol~'( |7])) aufzubrechen, werden verhiltnismiRig hohe
Temperaturen benétigt. Des weiteren kann der Crackvorgang in An- oder Abwe-
senheit eines Katalysators erfolgen. Er findet aber in beiden unter Ausschluss von
Sauerstoff statt.

Je nach erwiinschtem Produktspektrum werden dabei unterschiedliche Prozessver-
fahren angewandt.

Sehr hiufig wird unter Verwendung eines Katalysators (meist Zeolithe) gecrackt,
man spricht dabei von katalytischem Cracken, wiahrend bei ausschlieflicher Verwen-
dung von hohen Temperaturen von thermischem Cracken gesprochen wird.

Die genaueren Unterscheidungsmerkmale und vor allem Beschreibungen der auftre-
tenden Verfahren finden sich in den nachfolgenden Kapiteln.

An diesen Stellen werden auch die jeweiligen Spezifikationen, Vor- und Nachteile
sowie ein grober Uberblick iiber die auftretenden Reaktionen angefiihrt.

5.1 Thermisches Cracken

Beim thermischen Cracken geschieht, wie bereits erwihnt, die Crackreaktion aus-
schlieklich durch hohe Temperaturen.

Prinzipiell 1auft der Mechanismus als radikalische Reaktion ab. Radikalisch bedeu-
tet in diesem Zusammenhang, dass ein beteiligtes Molekiil ein ungepaartes Elek-
tron besitzt und dadurch sehr reaktionsfreudig ist. Dabei wird eine Bindung durch
thermische Energie gespalten, wodurch zwei Teile des Molekiils mit jeweils einem
ungepaarten Elektron zuriickbleiben.

Dazu werden die Molekiile in derart starke Schwingungen versetzt, dass einzelne
Bindungen aufbrechen und kiirzere Kohlenwasserstoffketten entstehen.

Aufgrund der zahlreichen Vorteile des katalytischen Crackens wird thermisches Cra-
cken heutzutage nur noch in seltenen Fillen oder fiir Spezialanwendungen verwen-
det. [8]

Dazu zdhlen beispielsweise das sogenannte Visbreaking (bei etwa 460 °C), das ver-
wendet wird um die Viskositét des Einsatzstoffes (etwa atmosphérischer Riickstand)
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herabzusetzen, sowie Coking (ca. 500 °C) bei dem durch eine schirfere Spaltung, viel
Koks (als Wertprodukt) anfllt. [9]

Ein Vorteil des thermischen Crackens ist die Mdoglichkeit, auch schwermetall- oder
schwefelhaltige Riickstdnde der Erdoldestillation verwenden zu kénnen. Dies liegt am
fehlen eines Katalysators, der durch derartige Katalysatorgifte (also Stoffe die den
Katalysator schidigen bzw. deaktivieren wiirden) in seiner Funktion beeintréchtigt
werden wiirde.

5.2 Katalytisches Cracken

Das katalytische Cracken hat den grofsen Vorteil, dass die, fiir einen Spaltprozess
benétigten, Temperaturen bedeutend niedriger sind (ab ca. 400 °C). Grund dafiir ist,
dass durch den Katalysator ein ionischer Mechanismus der Spaltung ermdglicht wird.
Bei diesem Mechanismus ist die Bildung von Carbeniumionen (Kohlenwasserstoffe
mit einem positiv geladenen Kohlenstoffatom) von Néten. Dies geschieht durch das
Vorhandensein stark saurer Zentren im Katalysator.

Die Bildung kann dann entweder an der Oberfliche des Katalysators (Katalysator
als Lewis-Sdure-Zentrum) geschehen oder im Inneren des Katalysators (Katalysator
ist ein Bronsted-Séure-Zentrum).

Der Reaktionsweg fiir diese katalytische Spaltung bendtigt weniger Aktivierungs-
energie, wodurch automatisch geringere laufende Kosten anfallen. Dies liegt an der,
durch den Katalysator, herabgesetzten Aktivierungsenergie des katalytischen Pro-
zZesses.

Aus dem gleichen Grund ergibt sich als weiterer Vorteil eine hohe Reaktionsrate,
die zu einer geringeren notigen Verweilzeit im Reaktor fiihrt. Dadurch konnen die
Anlagen bedeutend kompakter und somit auch platz- und kostensparender ausgelegt
werden.

Hinzu kommt, dass die erhaltenen Produkte qualitativ hochwertiger sind als bei
rein thermischen Verfahren und die Produkselektivitit erhoht ist. Dies zeigt sich
einerseits in einer hoheren Oktanzahl der erzeugten Benzinfraktion (aufgrund des
hohen Verzweigungsgrades und eines hohen Aromatenanteils) und andererseits in
dem relativ grofen Anteil an C3- und C4-Spaltprodukten (wertvolle Edukte fiir die
Kunststoffindustrie). [§]

Aus den genannten Griinden hat katalytisches Cracken rein thermische Verfahren
beinahe vollstindig vom Markt verdringt. Es ist lediglich darauf zu achten, dass
keine Metalle oder Schwefelverbindungen im Feed vorhanden sind, da diese den Ka-
talysator beschédigen wiirden. [10]

Als wichtigster derartiger Vertreter sind sicherlich Wirbelbett-Verfahren zum Cra-
cken schwerer Destillationsfraktionen zu nennen. Ohne das so erzeugte Benzin wére
es kaum moglich, die weltweit ungebrochen hohe Nachfrage an qualitativ hochwerti-
gem Otto-Kraftstoff zu befriedigen. [9] Andererseits kann man beim sogenannten Hy-
drocracken, durch die Wahl der Reaktionsbedingungen, sehr selektiv das gewiinschte
Produktspektrum einstellen. Grofser Nachteil dieser Methode ist die hohe finanzielle
Mehrbelastung durch die Verwendung reinen Wasserstoffes.
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5.3 Fluid Catalytic Cracking

Wie bereits angesprochen, sind Wirbelbett-Verfahren die wichtigsten Vertreter ka-
talytischer Crackverfahren. Neben der Spaltung schwerer Destillationsriickstédnde,
die wie erwihnt einen grofen Teil der benétigten Otto-Kraftstoffe erzeugen, ist vor
allem der hohe Propen-Anteil (bis ~15 Prozent) der Produkte von Vorteil. Dadurch
bietet dieser Prozess eine ausgezeichnete Wirtschaftlichkeit.

Wie der Name schon sagt, handelt es sich bei Fluid Catalytic Cracking um ein
Wirbelbett-Verfahren, das in Anwesenheit eines Katalysators (zumeist Zeolithe)
stattfindet. Der vorgewdrmte Feed kommt in einem Steigrohr (Riser) mit dem heiften
Katalysator (etwa 550 °C) in Kontakt und wird dadurch schlagartig auf die erforder-
liche Cracktemperatur gebracht. Die Crackreaktionen laufen beinahe ausschlieflich
im Riserrohr ab. Nach dem Riser werden Produktgas und Katalysator an einem Um-
lenkblech getrennt und es kommt nur noch zu wenigen Nachcrackreaktionen. [11] [12]

Sinkt nun die Temperatur in diesem Riser ab, so verindert sich auch der Crackpro-
zess. Insbesondere fillt die Spaltung — da weniger thermische Energie zur Verfiigung
steht — nicht so stark aus, wodurch nicht so viele kurzkettige Kohlenwasserstoffe
entstehen. Dadurch sinken auch die Konversionsrate und der Gasanteil.

5.4 Wichtige industrielle Verfahren

Zu Beginn der Entwicklung grofitechnischer Verfahren fanden hauptséchlich Fest-
bettverfahren Anwendung.

Im weiteren Verlauf kam es nach der Nutzung von Reaktoren mit bewegten Kata-
lysatoren (Termafor Catalytic Cracking) zu der Verwendung sogenannter Wirbel-
schichtreaktoren (Fluid Catalytic Cracking).

Bevorzugte Einsatzstoffe sind entasphaltierte Vakuumdestillate (Vakuumgasol) so-
wie Vakuumdestillate mit einem Siedebereich zwischen 350-550 °C.

Im Folgenden seien zwei Verfahren auszugsweise vorgestellt.
UOP-Verfahren

UOP steht fiir Universal Oil Products. Dieses Verfahren gehort zu den haufigsten
Vertretern der FCC-Verfahren.

In Abbildung 5.1 sieht man eine Variante dieses Prozesses, bei dem Regenerator und
Reaktor direkt nebeneinander angelegt sind. Dadurch kann man einen sehr kurzen
Riser mit schneller Trennung von Katalysator und Reaktionsprodukt verwenden.
Dies hat den Vorteil einer hochselektiven Herstellung unterschiedlicher Produkt-
gruppen bei gleichzeitig schonendem Umgang mit dem Katalysator.

Im Regeneratorsystem wird mit sehr hohen Stromungsgeschwindigkeiten gearbeitet.
Dies erméglicht — durch intensive Vermischung von Verbrennungsluft und Kataly-
sator — sowohl eine hohe Energieeffizienz (wegen geringen Abgastemperaturen) als
auch eine vollstdndige, kohlenmonoxidarme Katalysatorregeneration. [9] [11]
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Abbildung 5.1: Anlagenskizze eines modernen UOP-Verfahren

Ultra-Orthoflow-Verfahren

Dieses Verfahren ist ein Beispiel eines Prozesses im Bereich des pneumatischen
Transport (siche Kapitel 3, insbesondere Abbildung 3.2) der Katalysatorteilchen.
Durch das Austragen des Katalysators ist folgend eine Trennung von Reaktionspro-
dukten und Katalysator mittels Zyklon notwendig. Diese Trennung ist hocheffektiv
und bricht die katalytische Crackreaktion nahezu augenblicklich ab. Sowohl Zirku-
lation als auch Regeneration des Katalysators geschehen extern.

Auch bei dieser Verfahrensvariante kann eine umfassende und schadstoffarme Kata-
lysatorregeneration gewahrleistet werden.

Ein weiterer Vorteil ist die Moglichkeit, die Bauart auf unterschiedliche Produkt-
spektren auslegen zu konnen. Dies sind beispielsweise Crackbenzin (mit hoher Ok-
tanzahl), leichte Olefine (als Rohstoff fiir die petrochemische Industrie) oder Crack-
gasol (als Heizol oder Dieselkraftstoffzumischung). [8]
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Neben diesen beiden vorgestellten Verfahren gibt es natiirlich eine Vielzahl mehr
oder weniger dhnlicher Verfahren, die sich zumeist nur in Details oder der Art des
Aufbaus unterscheiden.
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Kapitel 6

Die FCC-Anlage

Die in dieser Arbeit beschriebene FCC-Anlage ist ein Nachfolgemodell der, Mit-
te der 1990er-Jahre von Hofbauer und Reichhold entwickelten, intern zirkulierenden
FCC-Anlage am Institut fiir Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und Technische Bio-
wissenschaften der Technischen Universitat Wien.

Die fiir diese Arbeit bedeutensten Verdnderungen —im Vergleich zu der alten Anlage
— sind, neben der massiven Vergroferung des Regeneratorbereiches, vor allem der
Einbau eines Kiihlerbereiches.

Dieser Bereich besteht aus drei, jeweils mit Luft, Wasser bzw. einem beliebigen an-
deren Fluid, beschickbaren Kiihlerschlaufen die unabhéngig voneinander stufenlos
geregelt werden konnen.

Wihrend die meisten grokindustriell verwendeten FCC-Anlagen externe Zirkulation
haben (und somit eine Katalysatorriickfiihrung auferhalb der eigentlichen Anla-
ge), besitzen beide Anlagen am Institut fiir Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und
Technische Biowissenschaften ein intern zirkulierendes System. Hierbei wird der Ka-
talysator direkt nach dem Aufstieg durch den Riser umgelenkt und augenblicklich
in Richtung des Risereinzugs riickgefiihrt.

6.1 Aufbau der FCC-Anlage

Der Aufbau der meisten FCC-Anlagen ist prinzipiell dhnlich, etwaige Unterschiede
entstehen hauptséchlich im Bereich der Katalysatorriickfithrung und -aufbereitung.
Die nachfolgenden Kapitel geben einen genauen Uberblick iiber die fiir diese Arbeit
verwendete Anlage und ihre Besonderheiten.

6.1.1 Anlagenschema

Die interne Zirkulation erlaubt eine bedeutend kompaktere Bauweise als ein extern
zirkulierendes System. Auferdem ist dadurch eine starke Warmekopplung zwischen
den einzelnen Reaktorbereichen gegeben. Um die fiir eine Technikumsanlage bend-
tigte Flexibilitdt bei den Einstellungen der Temperaturen zu gewéhrleisten, erfolgt
die Beheizung durch aufen angebrachte Heizschalen. Das Anlagenschema ist in Ab-
bildung 6.1 ersichtlich.
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Des weiteren erlaubt der fiir diese Diplomarbeit relevante Kiihler die Temperatur in
einem erweiterten Spektrum den jeweiligen Bediirfnissen anzupassen.
Eine entsprechende Beschreibung ist im Kapitel 6.1.4 zu finden.

Die Anlage besteht prinzipiell aus zwei elementaren Teilbereichen. Einerseits ist das
zentral gelegene Steigrohr (Riser) der Bereich in dem die eigentlichen Crackreaktio-
nen ablaufen. Andererseits dient der Regeneratorbereich dazu, den am Katalysator
angelagerten Koks abzubrennen. Dieser Regenerator ist massiv grofer als der Reak-
tionsbereich und sorgt fiir eine mdoglichst gleichméfige Aktivitit des Katalysators.
Die Fluidisierung der FCC-Anlage erfolgt iiber Mass-Flow-Controller (MFC) die
zentral iiber eine speicherprogrammierbare Steuerung (SPS) angesteuert werden.

6.1.2 Parameter und Eckdaten

Die folgende Tabelle 6.1 soll einen raschen und unkomplizierten Uberblick iiber die
wichtigsten Parameter der FCC-Anlage geben.

Tabelle 6.1: Uberblick iiber die wesentlichen Parameter der genutzten Anlage

Gesamthdhe 2,9 m
Riserldnge 2,505 m
Riserdurchmesser 0,0215 m
Riserverweilzeit ~1s

Regeneratordurchmesser | 0,33 m

Katalysatormasse 45-65 kg
Feedrate >2 kg/h
C'/O-Verhéltnis ca.8-60
Risertemperatur 450-650 °C
Regeneratortemperatur | 500-800 °C
Betriebsdruck Atmosphérisch
Kiihlerschlaufen 3
Kiihlerbereichhohe ca.0,6 m

Im nachfolgenden sei die Funktionsweise der Anlage in groben Ziigen beschrieben.

6.1.3 Funktionsweise

Die grundlegende Funktionsweise einer FCC-Anlage lasst sich gut anhand von Ab-
bildung 6.1 erkléren.

Die interne Zirkulation bedeutet, dass der Katalysator unten in den Riser eingezogen,
anschlieffend nach oben gefiihrt und an einem Prallblech umgelenkt wird. Diese
Umlenkung fiihrt ihn erst in einen Riickfithrbereich (durch dessen Positionierung
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gleichzeitig thermische Energie fiir den Riser zur Verfiigung gestellt wird) und in
weiterer Folge in den Regenerator.

In diesem Regenerator wird der Katalysator von Koksanlagerungen befreit. Danach
fliefst der Katalysator durch den Kiihlerbereich zuriick in Richtung Risereinzug.

Um zusétzlich den Einsatzstoff (Feed) in die Anlage fordern zu kénnen, muss dieser
zunéchst in einem Vorlagefass erwérmt werden. Dies ist in der Viskositédt des zumeist
verwendeten Vakuumgasol (VGO) begriindet, die es erst ab etwa 80 °C ausreichend
fliissig werden ldsst um gut pumpbar zu sein.

Anschliefend wird der vorgewadrmte Feed mittels einer Kreiselpumpe durch einen
Rohrenofen zum Risereintritt transportiert. Dabei ist zu beachten, dass der Feed
nicht iiber 360 °C erhitzt wird, da es sonst zu — an dieser Stelle génzlich uner-
wiinschtem — (thermischen) Cracken kommen kann. Dies wiirde zu einer Verkokung
und damit dem Verschluss der Feedzufuhr fiihren.

Das Feedeinleitrohr ragt direkt in den Riser, wobei die ersten Zentimeter zwischen
beiden Rohren iiberlappen. In diesem Bereich kommt der Feed in Kontakt mit dem
heifen (etwa 550 °C) Katalysator und verdampft schlagartig. Dadurch und durch
die Crackreaktionen kommt es zu einer augenblicklichen Volumenvergrofierung des
Feed. Diese Vergroferung fithrt zu einem schnellen Aufstieg des Crackgases durch
den Riser und gleichzeitigen Mitreifen von Katalysatorpartikeln.

Wihrend diesem sehr schnellen Durchstromen des Risers (~1 s) laufen nahezu sdmt-
liche Crackreaktionen ab. Durch die vorhandene Boden-Fluidisierung wird ein gleich-
maifbiger Einzug unterstiitzt und zusitzlich der Gasaustausch zwischen Riser und
Regenerator unterbunden.

Direkt iiber dem oberen Ende des Risers befindet sich ein Prallblech, durch das Pro-
duktgas und Katalysator voneinander getrennt werden. Die aufsteigenden Partikel
werden daran umgelenkt und fliefen in einem Riickfithrrohr zuriick in den Rege-
nerator. Dort wird der angelagerte Koks abgebrannt und der Katalysator fiir die
weitere Nutzung aufbereitet. Durch diesen Vorgang wird thermische Energie zu der
endothermen Crackreaktion beigesteuert.

Die zuvor angesprochene Riickfithrung wird dabei von der Siphon-Fluidisierung un-
terstiitzt. Weiters bewirkt diese Fluidisierung einen Strip-Effekt im Riickfiihrrohr
und eine, fiir den effizienten Betrieb unabdingbare, Gastrennung im Siphonbereich.
Diese Trennung ist notwendig, da nur im Regeneratorbereich Sauerstoff vorhanden
sein soll.

Das im Riser gebildete (und von Katalysatorpartikeln getrennte) Produkt verldsst
gasformig die Anlage am hdchsten Punkt iiber die Produktgasleitung. Demgegen-
iiber kann das Reaktorabgas iiber eine eigene Abgasleitung entweichen.

Der regenerierte Katalysator wird anschliefsend iiber den, zusétzlich fluidisierten,
Kiihlerbereich nach unten geleitet. In diesem Bereich sind zahlreiche Umlenkbleche
angebracht, um bestmdglich ein gleichméfiges Absinken der Partikel zu ermoglichen.
Dieser Kiihlerbereich sorgt auch, sofern eine oder mehrere Kiihlschlaufen in Betrieb
sind, fiir eine Abkiihlung des — nach dem Regenerator aufgeheizten — Katalysators.

Das weitere Absinken in den Bereich des Risereinzugs schlieft den Kreislauf des Ka-
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talysators. Der erwdhnte Einzug kann durch Art und Position eines Kegels reguliert
und in seiner freien Querschnittfliche beeinflusst werden. [13]

6.1.4 Kiihlerbereich

Der Kiihlerbereich der neuen Anlage ist die fiir diese Arbeit wesentlichste Neuerun-
gen im Vergleich zur Alten. Er besteht aus drei, voneinander unabhéngig regelbaren
Schlaufen, die jeweils mit Luft, Wasser oder einem beliebigen anderen Fluid beschickt
werden konnen. Diese Kiihlerschlaufen sind aus Edelstahl (Rohre mit Innendurch-
messer 6 mm) gefertigt und spiralférmig ausgefiihrt.

Abbildung 6.2 zeigt einen Querschnitt durch den Kiihlerbereich, wobei auf der linken
Seite die Struktur in der Anfangszeit der Anlage zu erkennen ist. Die rechte Seite gibt
einen Uberblick iiber die Verhiltnisse nach einem Umbau in dessen Zuge Leitbleche
und eine Doppelring-Fluidisierung angebracht wurden. Dabei ist gut zu erkennen,
welche Auswirkung die Umlenkbleche auf die aufsteigende Fluidisierungsstrémung
haben. Auferdem konnten durch sie iiber den radialen Querschnitt unterschiedlichen
Temperaturauspragungen weitgehend verhindert werden.
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Abbildung 6.2: Querschnitt durch den Kiihlerbereich der FCC-Anlage

Diese angesprochenen Leitbleche dienen weiters dazu, einen iiber den radialen Quer-
schnitt gleichméfkigeren Katalysatorfluss zu gewéhrleisten. Auferdem soll dadurch
backmixing — also die Riickvermischung von bereits gekiihltem Katalysator in den
heiften Regeneratorbereich — vorgebeugt werden.

Die Durchstromung der Kiihlschlaufen erfolgt von unten nach oben. Dennoch ist es
nur schwer moglich, den Kiihler als Gegenstromkiihler zu charakterisieren. Eben-

29



so kann das Kiihlerverhalten nicht als das eines Kreuz- oder Gleichstromkiihlers
angesehen werden.

Das tatséchliche Kiihlerverhalten ist somit bestenfalls als Mischform der drei Grund-
formen zu beschreiben.

Es ist jedoch anzunehmen, dass im Betrieb mit drei Kiihlschlaufen die Oberste die
grofste Warmemenge abfiihrt, da an dieser Stelle die Temperaturdifferenz zwischen
Kiihlmedium und Katalysator am grofsten ist. Bei einem konstanten Warmewider-
stand ergibt sich dadurch ein héherer Warmestrom.

Aufgrund der konstruktiven Gegebenheiten der Kiihlerzuleitung, ist es bei Verwen-
dung von Luft als Kithlmedium nicht moglich, alle Kiihlschlaufen gleich stark durch-
stromen zu lassen. Dies liegt daran, dass die gesamte Druckluft durch eine Leitung
geleitet wird, ehe sie in einem Kreuzstiick auf die einzelnen Zuleitungen zu den
drei Kiihlschlaufen aufgeteilt wird. Dadurch geht der mit Abstand grofste Anteil der
Druckluft in Richtung der mittleren Kiihlschlaufe, wohingegen die beiden (durch
90°-Umleitungen beeintrichtigte) Zuleitungen zu oberer und unterer Kiihlschlaufe
bedeutend weniger Luftvolumen erhalten.

Dieses Problem ergibt sich bei wasserdurchstromten Kiihlschlaufen nicht, da hier
drei einzeln regelbare Zuleitungen vorhanden sind. Allerdings musste dadurch bei
Versuchen mit Wasserkiihlung noch stirker auf die Konstanz der Volumenstréme
geachtet werden, da die Zuschaltung einer weiteren Kiihlschlaufe jeweils auch die
zuvor ausgemessenen Wasservolumenstrome verdnderte.

Um eine einfache Moglichkeit zur Berechnung der Wiarmeabfuhr zu schaffen, ist
zusétzlich zu einer Temperaturmessstelle in der Kiihlwasserzuleitung, am Austritt
jeder Schlaufe ein Temperaturelement angebracht. Das ermdglicht es eine genaue
Vorstellung des Autheizverhaltens des Kiihlmediums zu gewinnen.

Im Fall der FCC-Anlage im Technikum der Technischen Universitit Wien wurde
der Einbau eines Kiihlers aus mehreren Griinden beschlossen. Zum einen erlaubt ein
Kiihler noch mehr verschiedene Temperatureinstellungen und -verlaufe anzusteuern,
als es bisher mit der alten Anlage der Fall war.

Zweitens wurde es moglich, beispielsweise die Auswirkung einer gednderten Riser-
eintrittstemperatur zu analysieren, ohne den effektiven Abbrand des Koks im Rege-
nerator zu gefdhrden.

Drittens besteht nun die Moglichkeit genauere Erkenntnisse iiber die Effektivitét
einer Kiihlung, besonders in Bezug auf Riickvermischung und radialer ungleicher
Temperaturverteilung zu gewinnen.

In diesem Zusammenhang ist besonders die Auswirkung des Kiihlers auf die Gleich-
mafigkeit des Katalysatoreinzugs in den Riser von Interesse.

6.1.5 Fluidisierungen

Die Fluidisierung der Anlage geschieht iiber Fluidisierungsringe an unterschiedlichen
Stellen des Katalysatorkreislaufes. Eine Ausnahme stellt die Riserfluidisierung dar,
die direkt {iber das Feedeinleitrohr geschieht. Die Kiihlerfluidisierung erfolgt bei die-
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ser Anlage durch einen Doppelring, weil dadurch eine gleichméfigere Fluidisierung
dieses Bereichs erreicht werden kann.

Zur Fluidisierung von Kiihler, Boden und Siphon wird im laufenden Betrieb jeweils
Stickstoff verwendet, wohingegen die Regeneratorfluidisierung weiterhin durch Luft
erfolgt. Die Fluidisierung des Risers wird entweder durch Stickstoff (bei Versuchen
ohne Feed), direkt durch den verdampften Feed (wéhrend eines Feedversuchs) oder
durch beide (bei Riserstiitzfluidisierung) erreicht.

Tabelle 6.2 gibt einen Uberblick iiber Art und Funktion der einzelnen Fluidisierun-
gen.

Tabelle 6.2: Uberblick iiber die Fluidisierungen

Fluidisierung | Funktion Gas
Gleichméifiger Katalysatoreinzug in Riser

Boden . . No
Gastrennung zwischen Regenerator und Riser

Kiihler Fluidisierung des Kiihlers No

Resenerator Sauerstoffzufuhr fiir Koksabbrand Luft
& Fluidisierung des Regenerators

An- und Abfahren der Anlage

Riser Riserstiitzfluidisierung bei Feedversuchen EQ d
Erzeugung des Katalysatorumlaufs ee
Katalysatortransport

Syphon Gastrennung zw. Regenerator- und Produktgashbereich | Ny

Stripeffekt im Riickfiithrrohr

6.1.6 Katalysator

Als Katalysator wird im FCC-Bereich fast immer ein Matrix-Zeolith-Katalysator
verwendet.

Dazu werden die reinen Zeolithe (iiber O-Briicken verbundene SiO,_- und AlO,_-
Tetraeder) in eine Bindematrix (amorphes Alumosilicat oder Kieselgur) eingebettet.
Eine wichtige Grofke des Katalysators ist dabei das Modul. Dieses ist das Verhiltnis
von SiO9:AlyO3. Bei einem iiberwiegenden Anteil an SiO; (also einem hohen Modul)
erhohen sich die Temperaturstabilitdt und die Stabilitit gegen Mineralsduren. Dafiir
sinkt die Resistenz gegen Laugen und die Hydrophobizitit der inneren Oberflache
nimmt zu. [10]

Das Grundgeriist dieses Katalysators ist in Abbildung 6.3 zu sehen. Seine Struktur
ist eine kubisch dichteste Packung von Sechser-Ringen. Die kovalente Struktur des

Gitters wird durch Aluminium-, Silizium- und Sauerstoff-Atome gebildet.

Diese Sodalithkéfige sind miteinander iiber ihre Seitenflichen verbunden. Durch den
Ort dieser Verbindung unterschieden sich der A-Typ (Verbindung an quadratischen
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Abbildung 6.3: Das Grundgeriist des Katalysators - der Sodalithkifig

Seitenflichen) und Y-Typ (Verbindung an hexagonalen Flidchen). Dieser Umstand
wird in Abbildung 6.4 verdeutlicht.

Zeolith Y Zeolith A

Abbildung 6.4: Kristallstruktur zweier wichtiger Zeolithtypen

Durch diese Verbindungen entstehen die eigentlichen Zeolithe. Dabei bilden sich
Polyanionen. In der Mitte des gebildeten Kafigs sitzen die korrespondierenden Ka-
tionen. Oft ist es jedoch zweckmékig, das Kation gegen Protonen oder Metalle der
“Seltene Erden“-Gruppe (meist Lanthan oder Cer) zu substituieren. Dies liegt dar-
an, dass die aktiven Zentren im Zeolith die (Lewis-)sauren Zentren sind, diese jedoch
bei der Herstellung von einem Natrium- (oder Calcium-)Ion besetzt werden. 8]
Die Bindematrix fiihrt, im Vergleich zu reinen Zeolith-Katalysatoren, zu einem er-
hohten Anteil an fliissigem Produkt. [10]
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Des weiteren sind moderne Katalysatoren — um die Regeneration zu unterstiitzen —
mit sogenannten Abbrandpromotoren ausgestattet.

Als Katalysator der Versuchsanlage kommen zwei von der Firma Grace Davison pro-
duzierte, auch grofindustriell eingesetzte, Katalysatoren aus dem laufenden Betrieb
eines Forschungspartners zum Einsatz. Man spricht in diesem Zusammenhang von
einem Gleichgewichtskatalysator (equilibrium catalyst, EC).

Dadurch wird sichergestellt, dass der Katalysator von Anfang an einsatzbereit ist
und keine Einlaufphase notig ist.

Wiirde man einen noch unbeniitzten Frischkatalysator verwenden, hitte dieser zu
viele aktive Zentren und es kidime zu einer zu starken Spaltreaktion. Das Produkt
eines derartigen Crackvorgangs wiirde also beinahe ausschlieflich aus Koks und Gas
bestehen.

6.2 Theorie zur Auswertung

Bei jedem durchgefiihrten Versuch fallen grofe Mengen an Daten an. Daher werden
die Versuchsparameter (Werte an Druck- und Temperaturelementen, Einstellungen,
Abgasmesssensoren) regelmifig in einem Datenfile gespeichert. Aus dieser Datei
kann im Zuge der Versuchsauswertung jeder beliebige Wert und jeder Verlauf nach-
vollzogen werden. Zusétzlich wird fiir die Auswertung die Umlaufrate und die Zu-
sammensetzung der fliissigen und gasférmigen Produkte erhoben. Die gesammelten
Daten werden, um allgemeine Eingaben ergénzt, als Makstab zur Versuchsbewer-
tung herangezogen.

Im Folgenden sei auf einige der wichtigsten Grundlagen nidher eingegangen.

6.2.1 Lumpmodell

Das Lumpmodell ist eine bei FCC-Prozessen beliebte Vereinfachung zur Auswer-
tung der Versuche. Dabei werden die unzéhligen Substanzen sowohl im Einsatzstoff
(Erdol ist eine komplexe Mischung verschiedenster Kohlenwasserstoffe) als auch im
Produkt zu einzelnen Klassen (engl. "Lumps") zusammengefasst.

Gemeinsam ist diesen Lumps, dass die darin enthaltenen Stoffe jeweils Ahnlichkeiten
hinsichtlich ihrer Siedetemperatur aufweisen. Dies erlaubt es, bei der Modellierung
jeweils mit lumpspezifischen Reaktionsraten, -ordnungen und Geschwindigkeitskon-
stanten zu arbeiten. [§]

Es gibt sehr viele unterschiedliche Lumpmodelle, die sich zumeist hauptsachlich
durch die Anzahl an einzelnen Klassen (von nur 3 bis zu 10 oder mehr) unterschei-
den. Fiir entsprechende Informationen zu Geschichte und ausfiihrlicher Beschreibung
der moglichen Modelle vgl. [12]

Abbildung 6.5 gibt einen guten Uberblick iiber das verwendete Lump-Modell. [14]
[15]
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Abbildung 6.5: Das fiir die Versuchsauswertung verwendete Lump-Modell

Die genaue Zuordnung der Produktgruppen zu den einzelnen Lumps ist in Tabelle
6.3 iibersichtlich aufgefiihrt.

Wie ersichtlich, enthélt die gasformige Fraktion die niederen Kohlenwasserstoffe (C-
Cy). Weiters finden sich geringe Anteile an Leckagegas und nicht auskondensierte
C5-Cs-Komponenten in dieser Gasfraktion.

Zu der fliissigen Fraktion werden LCO, Benzin sowie Riickstdnde gerechnet.

Die (iiber die Abgaswerte riickgerechnete) Koksmenge wird zu der festen Fraktion
gezihlt.
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Tabelle 6.3: Zuordnung des Produktspektrums zu den entsprechenden Lumps

Lump Produktfraktion
COs-Lump CO,

Gas C4-Cy-Kohlenwasserstoffe
Benzin fliissiges Produkt mit Tg < 215 °C
Wasser Wasser

Koks Koks(Polyaromaten)

6.2.2 Konversion, C/O-Verhiltnis

Die wichtigsten Kriterien fiir eine Vergleichbarkeit der einzelnen Versuche stellen
Feedrate, Catalyst/Oil-Verhéltnis und die verschiedenen Termperaturen dar.

Als Catalyst/Oil(meist abgekiirzt C/O)-Verhiltnis wird die Beziehung zwischen der
Katalysatorumlaufrate und dem Feedmassenstrom bezeichnet.

C/O-Verhiiltnis = [ atalysator (6.1)

MEeed

Dieses Verhéltnis liegt bei den fiir diese Arbeit durchgefiihrten Versuchen zwischen
8 und 20 und damit dhnlich dem C/O-Verhiltnis von grofindustriellen Prozessen.
Diese bewegen sich iiblicherweise im Bereich zwischen 6 und 10.

Die Feedrate wird manuell ermittelt. Dazu wird in regelméfigen Abstand das Ge-
wicht der Feedvorlage gemessen. Aus der Massenabnahme iiber die Zeit kann die
Feedrate errechnet werden.

Die Messung der Katalysatorumlaufrate geschieht kontinuierlich und wird im Kapi-
tel 6.3 genau behandelt.

Als Konversionsrate eines FCC-Prozesses wird der gewonnene Anteil an erwiinsch-
tem Produkt bezeichnet. Insbesondere bedeutet dies, bezogen auf den FCC-Prozess
einer Erdolraffinerie, dass Fraktionen mit einer Siedetemperatur unter 215 °C als
erwiinschte Produkte angesehen werden. Dementsprechend handelt es sich hierbei
um Gase und Benzin.

Die Konversionsrate bei den in dieser Arbeit besprochenen Versuchen bewegt sich
zwischen 65 und 807..
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M Benzin + McCrackgas

(6.2)

Konversion =

MFeed

Die dafiir notige Bilanzierung erfolgt iiber Auswertung der Produkte und Mes-
sung der angefallenen Mengen respektive Volumina. Zweiteres geschieht durch eine
Gasuhr (gasformige Produkte) beziehungsweise Wagung des gesammelten fliissigen
Produktes. Fiir die Analyse der angefallenen Produkte wird einerseits ein Gaschro-
matograph (gasformige Anteile) und andererseits eine Gaschromatographie-Simdest
(fliissige Fraktion) genutzt. Der gebildete Koksanteil kann aus der Abgasanalytik
riickgerechnet werden.

Aus Kenntnis dieser Daten und der gemessenen Feedrate kann die Konversionsrate
errechnet werden.

6.2.3 Auswertung der Produktgasfraktion mittels Gaschro-
matographen

Wie bereits kurz erwéhnt wird zur Analyse der Produktgase ein Gaschromatograph
der Firma Shimadzu (Typ LC17A) verwendet. Bei der Verwendung ist wichtig zu
beachten, dass zeitnah zur Absaugung mit der Analyse begonnen wird.

Fiir die Messung ist es notig, mittels einer Hamiltonspritze ein exakt bekanntes Vo-
lumen (100u1) der Produktgasprobe aus der Gasmaus zu entnehmen. Uber einen
Injektor wird diese Probe in den Gaschromatographen eingebracht. Dieser teilt die
Probe zu Beginn in zwei Teilstrome auf. Ein Teil wird zu einem Wérmeleitfahig-
keitsdetektor (WLD) geleitet, der Andere gelangt zum Flammenionisationsdetektor
(FID). Als — dafiir benétigtes — Trigergas fungiert in diesem Apparat Helium.

Bevor die Gasteilstrome zu den Detektoren gelangen, miissen sie eine beheizte, unter
Druck stehende Trennséule passieren. Die im Gas vorhandenen Komponenten wer-
den aufgrund von Wechselwirkungen mit der Saulenoberflache unterschiedlich lang
zuriickgehalten. Durch diese Riickhaltung wird das GGas in die einzelnen Komponen-
ten aufgetrennt. Kalibriert man nun den Gaschromatographen mit einer bekannten
Substanz, konnen die enthaltenen Retentionszeiten entsprechend den Komponenten
zugeordnet werden. Die quantitative Auswertung erfolgt in einem nachfolgenden De-
tektor.

Die genauen Konfigurationen des genutzten (Gaschromatographen sind in Tabelle
6.4 ersichtlich.

In diesem Gaschromatographen werden simtliche C1-C4-Kohlenwasserstoffe jeweils

einzeln ausgewertet. Zuséitzlich wird die Summe der C5-C7-Kohlenwasserstoffe an-
gegeben.
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Tabelle 6.4: Konfiguration des verwendeten Gaschromatographen
I: Supelco Petrocol DH 150

-
Siule II: CP CarboPLOT P7
I: 100 ZPolydimethylsiloxan
Phase IT: Carbon Porous Layer
. . [: 150 m x 0,25 mm ID x 1 pm df
Dimensionen

I1: 27,5 m x 0,53 mm ID x 25 um df

Heizprogramm 30 °C fiir 15 min, auf 113 °C mit 5 °C/min fiir 50 min

Tragergas Helium 7 ml/min constant flow

Injektor Splitless 100 ul at 200 °C

[: Flammenionisationsdetektor (FID) at 325 °C

Detektor II: Wérmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) at 80 °C

6.2.4 Auswertung der fliissigen Produktfraktion mittels Sim-
dest

Direkt nach Ende der Absaugung wird das gesamte fliissige Produkt gesammelt, ge-
wogen und die erhaltene Menge bestimmt. Um die erhaltenen Produktbestandteile
analysieren zu konnen, muss zuerst das gesammelte Produkt gefiltert werden um
mitgerissene Katalysatorpartikel zu entfernen.

Das genutzte Simdest-GC-Analysegerit entstammt der gleichen Baureihe (LC17TA
der Firma Shimadzu) wie der zuvor erwithnte Gaschromatograph. Dieses Gerit dient
zur Feststellung der Siedekurve einer fliissigen Probe. Dabei nutzt es ebenso wie
der Gaschromatograph einen Flammenionisationsdetektor. In diesem Fall wird al-
lerdings Wasserstoff als Triagergas genutzt.

Auch fiir den Simdest-GC wird zur Injektion eine Hamiltonspritze genutzt, wobei
in diesem Fall nur 1,5 ul in das Gerét eingespritzt werden.

Tabelle 6.5 zeigt die wichtigsten Konfigurationsdaten des genutzten Simdest-Gaschromatographen.

Tabelle 6.5: Konfiguration des verwendeten Simdest-Gaschromatographen
Saule Restek Rxi-1ms

Phase 100 ZPolydimethylsiloxan

Dimensionen 60 m x 0,25 mm ID x 1 pm df
Heizprogramm 30 °C auf 325 °C mit 7 °C/min fiir 20 min

Tragergas Wasserstoff 2,3 ml/min constant flow
Injektor Split 1:20 mit 1-1,5 ul at 325 °C
Detektor Flammenionisationsdetektor (FID) at 325 °C

Nach der Einspritzung kommt es zu einer augenblicklichen Verdampfung der Probe.
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Das entstandene Gas wird im Verhéltnis 1:20 geteilt und ganz analog zum Gaschro-
matographen {iber eine beheizte Trennséiule geleitet. Die Detektion erfolgt wiederum
durch Feststellung der Retentionszeiten der einzelnen Komponenten. Uber eine Ka-
librationsfunktion kann dann aus diesen Ergebnissen eine Siedekurve erstellt werden.

Zur besseren Verdeutlichung zeigt Abbildung 6.6 beispielhaft die Siedekurve des
fliissigen Produktanteils bei hydriertem VGO als Feed.
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Abbildung 6.6: Siedekurve von Vakuumgasol

6.3 Messung der Umlaufrate

Die Umlaufrate (ULR) des Katalysators ist eine der wichtigsten Kenngrofen fiir den
kontinuierlichen FCC-Prozess. Nur durch eine ausreichend hohe Umlaufrate ist es
moglich den Prozess effizient ablaufen zu lassen. Ansonsten kann zu wenig Kataly-
sator fiir den Crackprozess in den Riser gelangen. Allerdings erhoht eine zu hohe
Umlaufrate wiederum das C/O-Verhéltnis zu stark. Dies fiihrt durch den grofen
Uberschuss an aktivierten Katalysator zu einer zu scharfen Crackreaktion.

Um die, normalerweise schwer zugéngliche, Umlaufrate zu messen wurde von Reich-

hold [18] ein Verfahren entwickelt, bei dem der Druckabfall im Regenerator als Basis
der Berechnung herangezogen wird.
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Dieser Druckabfall kommt zustande, wenn die Siphonfluidisierung fiir die Dauer der
Umlaufratenmessung ausgeschalten wird. Dadurch wird die Katalysatorzirkulation
im Siphon unterbunden und die durch den Riser geférderten Partikel werden riick-
gestaut. Die Partikelmasse im Regenerator nimmt nun kontinuierlich ab und damit
sinkt auch der Regeneratordruck. Dies ermoglicht die Riickrechnung auf den gesuch-
ten Katalysatormassenstrom.

Abbildung 6.7 zeigt einen entsprechenden Regeneratordruckverlauf, wenn die Si-
phonfluidisierung bei ca. t=30 ausgeschalten wird.

35 -
=— p Regenerator
- —— Regression
e e L
— 30 ' . Steigung der o 1
a Regressionskurve Ap/At -~ 4
E y
a 25 - ﬁF::I'FTIEI - .
= 7
(5]
2 a
a
ED _.-.......-.....: .............................................................
- Aty
:‘\ -
15 ' . T .
0 50 100 150

Zeit t [s]

Abbildung 6.7: Verlauf des Regeneratordrucks wéhrend einer Umlaufratenmessung

Die Massenénderung, iiber die Anderung des Druckverlust berechnet, ist gegeben
durch:

Am ~ A(Ap) - Aneg (6.3)
9

Fiir diese Gleichung wird die Regeneratorquerschnittfliche benétigt und folgender-
mafen errechnet:

AR@Q = ' (d?%eg,i - d%ueck,a) (64)

=1

39



Die tatsdchliche Umlaufrate ergibt sich nun durch die Division beider Seiten durch
einen Zeitschritt At.

(6.5)
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Kapitel 7

Experimentelle Arbeit

Die experimentelle Arbeit lisst sich in zwei grofke Teilbereiche gliedern.

Der erste Teil beschiftigt sich ganz allgemein mit “trockenen (also feedlosen) Ver-
suchen. Deren Ziel war es, einen allgemeinen Eindruck von der Kiihlfdhigkeit des
Kiihlerbereichs zu bekommen. Dazu wurden Versuche mit einer Vielzahl unterschied-
licher Parametereinstellungen durchgefiihrt.

Diese Variationen bezogen sich auf die eingestellten Temperaturen (ohne Kiihlung),
die Umlaufrate, das Kiihlmedium, den Volumenstrom des Kiihlmittels und die An-
zahl der verwendeten Kiihlschlaufen.

Weitere Versuche dieses Versuchsteils beschéftigten sich mit der Mdéglichkeit, durch
gezielte Anderung der Fluidisierungen (insbesondere der Fluidisierung des Kiihler-
bereichs) erhohte Kiihlleistungen erzielen zu kénnen.

Bei diesen Untersuchungen wurde besonders darauf geachtet, ob die Kiihlung Ein-
fluss auf die Konstanz des Katalysatoreinzugs in den Riser hat. Ebenso wurde ge-
priift, ob die Risereintrittstemperatur auch iiber einen langeren Zeitraum konstant
gehalten werden kann.

Der zweite Teil beschéftigte sich mit Feedversuchen.

Dabei wurden zwei verschiedene Feedarten (hydriertes und unhydriertes VGO) so-
wie zwei unterschiedliche Katalysatorsorten verwendet. Hierbei wurde besonderes
Augenmerk auf die Frage gelegt, ob selbst bei zugeschalteter Kiihlung ein konstan-
ter Betrieb mdglich ist. Auch bei dieser Versuchsreihe waren somit die Konstanz
von Risereintrittstemperatur und des Katalysatoreinzugs wichtige Fragestellungen,
da durch die Feedzufuhr ein zusitzlicher Parameter in das System eingebracht wird.
Zusétzlich wurde die Auswirkung einer gednderten Risereintrittstemperatur auf das
Produktspektrum iiberpriift.

Fiir beide Versuchsteile wurde auch die Frage beleuchtet, inwieweit sich die Aus-

wirkungen einzelner Kiihlschlaufen voneinander unterscheiden, also ob etwa eine
Nutzung der untersten Kiihlschlaufe zu Komplikationen mit dem Risereinzug fiihrt.
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7.1 Versuchsdurchfiihrung-Allgemein

Nachstehend wird der genaue Ablauf einer Versuchsdurchfithrung beschrieben.

Fiir einen reibungslosen Betrieb der Anlage ist es unabdingbar, zu Beginn eines
Versuches fiir ein entsprechendes Temperaturniveau zu sorgen. Dies geschieht — wie
bereits kurz erwidhnt — iiber eine externe Beheizung durch zwei Heizschalen mit einer
Leistung von je 25 kW. In dieser Phase wird die gesamte Anlage aus Kostengriinden
mit Luft fluidisiert.

Sobald die Anlage auf der gewiinschten Temperatur angelangt ist, wird der verwen-
dete Feed zugefiihrt. Ausgenommen hiervon sind selbstverstandlich trockene Ver-
suchslaufe.

Zu Beginn der Feedzufuhr wird durch die zusétzliche Fluidisierung des Steigrohrbe-
reichs mitgeholfen, einen (konstanten) Umlauf des Katalysators zu erzeugen. Diese
Fluidisierung wird schrittweise reduziert.

Sobald der Prozess nach Abschalten der Riserstiitzfluidisierung eigenstindig kon-
stant 1auft, kann mit den eigentlichen Auswertungen begonnen werden.

7.1.1 Wahl der Kiihlschlaufen

Wenn bei einem Versuch nur eine oder zwei Kiihlschlaufen in Betrieb waren, wurden
grundséatzlich die beiden obersten genutzt.

Bei der untersten Schlaufe stellte sich im Vorfeld der Versuche die Frage, ob sie
nicht zu grofke Auswirkungen auf die Reaktionen im Anfangsbereich des Risers hat.
Da in diesem Bereich die Verdampfung des Feed geschieht, konnte eine zu niedrige
Temperatur oder ein Einzug von stark unterschiedlich heiffen Katalysatorteilchen
den gesamten Prozess beeintriachtigen.

Diese Sorge erwies sich als unbegriindet. Sowohl die Konstanz der Katalysatortem-
peratur am Risereintritt, als auch eine augenblickliche Feedverdampfung konnten
selbst bei Verwendung aller drei Kiihlschlaufen sichergestellt werden.

Auch die bei Nutzung der obersten Kiihlschlaufe befiirchtete Riickvermischung von
Katalysator aus dem Kiihler- in den Regeneratorbereich konnte durch bauliche Mak-
nahmen vermindert werden.

Insbesondere konnte in beiden beschriebenen Féllen durch den Einsatz von Leitble-
chen Problemen vorgegriffen werden.
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Kapitel 8

Versuche ohne Feed

Diese Versuchsreihe zielte auf die moglichst genaue Charakterisierung der Kiihlungs-
moglichkeiten und -auswirkungen ab. Der Vorteil dabei, die Versuche ohne Feed
durchzufiihren, liegt in der einfacheren Handhabung (wenn beispielsweise keine Vor-
aussetzungen fiir eine Spaltreaktion erfiillt werden miissen). Dadurch ist es besser
(und problemloser) moglich, das thermische und fluidmechanische Verhalten der
Anlage zu untersuchen. So kénnen durch diese Versuche zum Beispiel die maxi-
male Kiihlwirkung ausgemessen oder erste Berechnungen zur Warmeiibergangszahl
angestellt werden.

Zu diesem Zweck wurden in einem ersten grofen Untersuchungsblock Versuche ohne
Feed mit unterschiedlichen Einstellungen durchgefiihrt.

Die dabei variierten Parameter sind in Tabelle 8.1 zusammengefasst.

Tabelle 8.1: Ubersicht iiber die variierten Parameter und die Art der Variation

Variierter Parameter Bereich der Variation

Umlaufrate Variation zwischen 0,5 und 2,0 kg/min
Kiihlerfluidisierung Variation zwischen 0 und 10 NL/min
Kiihlmedium Wasser oder Luft

Anzahl Kiihlschlaufen  Ein bis drei Kiihlschlaufen

Regeneratortemperatur 620 °C oder 680 °C

Tabelle 8.2 gibt einen Uberblick iiber Art und Weise der einzelnen Versuchsreihen.
Die Spalte “Anzahl der Variationen“ gibt an, wieviele unterschiedliche Risertempe-
raturniveaus jeweils ausgewertet wurden.

Zu Beginn wurde ein breites Repertoire an Versuchen mit unterschiedlichen Kata-
lysatorumlaufraten, Kiihlschlaufenanzahlen und Kiihlmedien durchgefiihrt. Demge-
geniiber wurde die Regeneratortemperatur aus Griinden der Vergleichbarkeit, (nach
der ersten Versuchsreihe) jeweils bei 620 °C gehalten. Ebenso wurde mit fortlaufen-
der Dauer der Versuchsreihe beinahe ausschlieflich mit gegeniiber der Umgebung
isolierten Kiihlerbereich gearbeitet, um die Warmeverluste moglichst gering zu hal-
ten.
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Tabelle 8.2: Uberblick iiber die durchgefiihrten Kiihlerversuche

Kiihlmedium | Isolierung | Tgeq in °C é;léz}tliloii; Umlaufrate in kg/min
Wasser Mit 680 2 0,5
Wasser Ohne 620 3 0,5

Luft Mit 620 4 0,5
Wasser Mit 620 3 0,5
Luft Ohne 620 4 0,5
Luft Mit 620 4 2

Wasser Mit 620 3 2
Luft Mit 620 4 1
Wasser Mit 620 3 1
Wasser Mit 620 1 1
Wasser Mit 620 3 1
Wasser Mit 620 2 0,5-2

Die im weiteren beschriebenen Versuche folgten grundsétzlich alle einem dhnlichen
Schema. Nach Festlegung der Regeneratortemperatur und des Kiihlmediums wurde
zuerst die Anlage auf das bendtigte Temperaturniveau gebracht.

Nachdem die Anlage ihre Betriebstemperatur erreicht hat, wird zuerst die Umlauf-
rate auf den festgelegten Wert eingestellt. Das kann erst jetzt mit der ndtigen Ge-
nauigkeit erledigt werden, da sich der Fluidisierungszustand durch das — mit der
Temperatur verdnderte — Gasstromvolumen wéhrend des Aufheizvorgangs kontinu-
ierlich dndert. (Umlaufratenmessung siehe Kapitel 6.3)

Zu Beginn der eigentlichen Versuche wurde als Vergleichskriterium iiberpriift, wie
hoch die Risereintrittstemperatur wird, wenn keine Kiihlschlaufen zugeschalten wer-
den. Hierbei ist zu beachten, dass die Anlage durch das grofe Regeneratorvolumen
verhéltnisméfig lange braucht, um einen konstanten Betriebszustand zu erreichen.

Anschliefend wurde eine der Kiihlschlaufen mit dem gewéhlten Kiihlmedium be-
schickt. Im Fall von Luft wurde einfach der gewéhlte Durchfluss an einem Nadel-
ventil, dessen Volumenstrom bei unterschiedlichem Offnungsgrad in einer eigenen
Versuchsreihe kalibriert wurde, eingestellt. Bei der Verwendung von Wasser wurde
ebenfalls zuerst mit Luft vorgekiihlt. Anschliefsend wurde vorsichtig mit destillier-
tem Wasser gespiilt um bei der anfinglichen Verdampfung keine Riickstdnde in den
Kiihlschlaufen abzulagern.

Sobald der Austritt der Kiihlschlaufe eine Temperatur von weniger als 100 °C erreicht
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hatte, wurde fiir die weitere Versuchsdauer mit Leitungswasser gekiihlt.

Nachdem die entsprechenden Einstellungen vorgenommen wurden, dauert es eine ge-
wisse Zeit bis sich ein stabiler Betriebspunkt einstellt. Wihrend dieser Zeit kommt
es zu einer Abkiihlung des Katalysators im Kiihlerbereich bevor er wieder in den
Riser eingezogen und erhitzt wird. Die Stabilitdt der Risereintrittstemperatur lésst
sich dabei gut anhand der kontinuierlichen Messung zweier Temperaturelemente und
einer daraus ausgewerteten Kurve bewerten.

Nachdem sich bei dem Versuch mit einer zugeschalteten Kiihlschlaufe ein konstan-
ter Betriebspunkt eingestellt hat, wurde analog eine zweite bzw. dritte Kiihlschlaufe
zugeschalten.

Die Bewertung der Versuche geschieht in einem Diagramm, in dem die erreichte Rise-
reintrittstemperatur mit dem errechneten Warmeentzug durch die Kiihlschlaufen in
Zusammenhang gebracht wird. Dies bedeutet dass, nachdem eine Umlaufrate einge-
stellt wurde, bei unterschiedlichen Kiihlereinstellungen (Anzahl der Kiihlschlaufen
und Kiithlmedium) jeweils die Risereintrittstemperatur gemessen wird. Zusétzlich
misst man die Kiihlmediumstemperatur vor und nach der Kiihlschlaufe. Aus die-
sen Werten kann dann die abgefiihrte Wérme errechnet werden. Die Versuche zu
dem Einfluss der Kiihlerfluidisierung wird grundsétzlich genauso vorgegangen, je-
doch wurden die Versuche bei gleichbleibenden Kiihlereinstellungen (Anzahl Kiihl-
schlaufen, Kithlmedium) vorgenommen.

Das folgende Kapitel beschéftigt sich zwar hauptsidchlich mit dem Einfluss der Um-
laufrate auf das Kiihlverhalten, allerdings sind diese Versuche mit jenen zu der Aus-
wirkung von Anzahl der Kiihlschlaufen und des Kiihlmediums gekoppelt. Daher
kann keine vollstindige thematische Trennung erreicht werden.

8.1 Auswirkungen einer verinderten Umlaufrate

Bei einer hoheren Umlaufrate werden grofere Mengen an Katalysator aufgeheizt
und wieder abgekiihlt, wodurch sich ein gidnzlich verdndertes Kiihlverhalten einstellt.
Dementsprechend stellte sich die Frage, ob es iiberhaupt mdglich ist, bei grofse Men-
gen an heifem Katalysator eine ausreichende Verweilzeit im Kiihler zu gewihrleisten.

8.1.1 Kiihlerversuche mit einer Umlaufrate von 0,5 kg/min

Als Vergleichsgrundlage dieser Versuchsreihe wurde eine Umlaufrate von 0,5 kg/min
herangezogen, da dies den iiblichen Einstellungen bei Feedversuchen entspricht.
Abbildung 8.1 gibt einen Uberblick iiber das Kiihlverhalten bei dieser verhiltnismi-
fig niedrigen Umlaufrate.

Man erkennt bereits, dass die Finzelversuche bei niedrigen Umlaufraten nahe der
Regressionsgerade liegen. Die Vermutung eines linearen Verhaltens basiert darauf,
dass die Kiihlleistung (also der Wérmestrom) eine Funktion der Temperaturdifferenz
ist und die anderen Einflussgrofen (Wérmekapazitdt und Massenstrom) konstant
bleiben.
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Versuche mit Umlaufrate 0,5 kg/min und Regeneratortemperatur 620 °C
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Abbildung 8.1: Ubersicht der Kiihlerversuchsergebnisse mit einer Umlaufrate von
0,5kg/min

Ebenso ist bereits ohne Kiihlung ein Unterschied zwischen der Regeneratortem-
peratur und der Risereintrittstemperatur ersichtlich. Diese Absenkung wird durch
Umgebungsverluste hervorgerufen und betragt in dieser Versuchsreihe ca. 80 °C. Das
ist insofern bedeutend, als dass diese Absenkung zu der Temperaturabnahme durch
den Kiihler addiert werden muss, will man die maximale Absenkung ermitteln.
Wie zu erwarten zeigt sich weiters, dass selbst drei luftdurchstromte Kiihlschlaufen
eine geringere Kiihlwirkung hervorrufen als eine einzelne wasserdurchstromte. Dies
liegt an der hoheren Warmekapazitat und vor allem dem enormen Dichteunterschied
(und damit dem erh6éhten Massenstrom) von Wasser im Vergleich zu Luft.

Von besonderer Bedeutung ist die Erkenntnis, dass der Katalysator selbst mit relativ
geringen Durchfluss von 1 [/min (bei drei wasserdurchstromten Kiihlschlaufen) um
nicht weniger als 280 °C abgekiihlt werden kann. Bezogen auf einen iiblichen Feed-
versuch (mit einer Regeneratortemperatur von 620 °C) wiirde dies eine maximale
Absenkung der Risereintrittstemperatur auf 260 °C bedeuten.

Die Versuchsreihe zeigte einen lineare Zusammenhang zwischen Kiihlleistung und Ri-
sereintrittstemperatur, wodurch eine gute Grundlage fiir weitere Versuche gegeben
ist. So sollte es beispielsweise sehr gut moglich sein, auf Basis der Geradengleichung
die fiir eine gewiinschte Risereintrittstemperatur notige Kiihlleistung zu errechnen
und daraus auf die erforderlichen Kiihlereinstellungen riickzuschliefsen.
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Tabelle 8.3: Volumenstrome durch die Kiihlschlaufen bei Umlaufrate = 0,5 kg/min

Kiithlmedium i V5 Vs
Luft — 6 m3/h —
Luft 3,5m3/h | 5,5 m3/h —
Luft 3m3/h | 6m3/h | 3m3/h

Wasser 1 l/min - -
Wasser Ll/min | 11/min -
Wasser Ll/min | 11/min | 11/min

Ausgehend von diesen Werten, konnen die weiterfithrenden Versuche mit Umlaufra-
ten von 1,0 kg/min und 2,0 kg/min bewertet werden.

8.1.2 Kiihlerversuche mit einer Umlaufrate von 1,0 kg/min

Als néchsten Schritt wurde dementsprechend eine geringfiigige Erhohung der Um-
laufrate auf 1,0 kg/min durchgefiihrt. Der Modus Operandi blieb dabei im Allgemei-
nen derselbe. Es wurde auch bei diesen Versuchen mit einer kiihlerlosen Einstellung
begonnen, ehe die Verinderung durch einzeln zugeschaltete Kiihlschlaufen unter-
sucht wurden.

Abbildung 8.2 zeigt wiederum die Ergebnisse.

Hier ist deutlich zu erkennen, dass durch den héheren Katalysatormassenstrom —
der erhitzt in den Kiihlerbereich gelangt — bereits ohne Kiihlung eine héhere Ri-
sereintrittstemperatur (im Vergleich zu den vorherigen Versuchen bei ULR = 0,5
kg/min) auftritt. Diese Tendenz setzt sich mit steigender Kiihlleistung weiter fort.

Bei dem Vergleich zwischen den Versuchen mit Umlaufraten von 0,5 kg/min und
1,0 kg/min ohne zugeschalteter Kiihlung (also lediglich Wérmeabgabe an die Um-
gebung) ist eine Differenz zwischen den Risereintrittstemperaturen von etwa 20 °C
zu beobachten. Dieser Wert steigt auf iiber 100 °C (bei drei Kiihlschlaufen und Luft-
kithlung) bis auf circa 150 °C bei Verwendung dreier Kiihlschlaufen und Wasser als
Kiihlmedium.

Die maximale Abkiihlung tritt, analog zu den vorherigen Versuchen zwischen dem
Versuch ohne zusitzlicher Kiihlung und jenem mit drei Kiihlschlaufen und Wasser
als Kiithlmedium auf. In dieser Versuchsreihe betrigt die hochstmogliche Absenkung
160 °C. Zusammen mit einer Absenkung der Regeneratortemperatur durch Umge-
bungsverluste um 60 °C konnte bei Feedversuchen (wiederum mit einer Regenera-
tortemperatur von 620 °C) eine Risereintrittstemperatur von 400 °C erreicht werden.

Basierend auf diesen Erkenntnissen ist weiters festzuhalten, dass die einzelnen Kiihl-
schlaufen unterschiedliche Mengen an Wirme aus dem System transportieren. Dies
ist gut nachvollziehbar, da der Katalysator stindig gekiihlt wird und somit im Be-
reich der mittleren und besonders der unteren Kiihlschlaufe bereits eine deutlich
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Versuche mit Umlaufrate 1,0 kg/min und Regeneratortemperatur 620 °C
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Abbildung 8.2: Ubersicht der Kiihlerversuchsergebnisse mit einer Umlaufrate von

1,0kg/min

niedrigere Ausgangtemperatur hat. Dadurch wird der auf Temperaturunterschieden
beruhende Warmeaustausch vermindert.

Tabelle 8.4 gibt einen Uberblick iiber die Durchfliisse bei den einzelnen Versuchen.

Tabelle 8.4: Volumenstrome durch die Kiihlschlaufen bei Umlaufrate = 1,0 kg/min

Kiithlmedium i V5 Vs
Luft 6 m3/h — —
Luft 3,5m3/h | 5,5 m3/h —
Luft 3m3/h | 6m3/h | 3m3/h

Wasser 1 I/min -
Wasser Ll/min | 11/min -
Wasser Li/min | 11/min | 11/min

In Abbildung 8.2 sieht man deutlich den Einfluss, den die groferen Mengen an
angelieferten heifsen Katalysator ausiiben.
Dies liegt insofern auf der Hand, da mit den zuséitzlich eingezogenen Katalysator
auch grofere Mengen an thermischer Energie in den Kiihlerbereich eingebracht wer-

den.
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Dementsprechend kann man auch eine erhohte Kiihlleistung — im Vergleich zu den
Versuchsergebnissen bei einer Umlaufrate von 0,5 kg/min — beobachten. Es ldsst
sich sowohl eine Verstirkung dieses Effekts mit steigender Anzahl an Kiihlschleifen,
als auch bei Verwendung von Wasser statt Luft beobachten.

Auch diese Versuche fiihrten zu einer Regressionsgerade, die durch die geringen
Abstinde der einzelnen Werte auf eine Konstanz von Warmekapazitit und Massen-
strom schliefen ldsst.

8.1.3 Kiihlerversuche mit einer Umlaufrate von 2,0kg/min

Als obere Grenze fiir diese Versuchsreihe wurde eine Umlaufrate von 2,0kg/min ge-
wahlt. Ansonsten blieb die Versuchsdurchfithrung unverandert.

Versuche mit Umlaufrate 2,0 kg/min und Regeneratortemperatur 620 °C
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Abbildung 8.3: Ubersicht der Kiihlerversuchsergebnisse mit einer Umlaufrate von
2,0kg/min

In Abbildung 8.3 erkennt man deutlich eine weitere Ausprigung der bereits bei einer
Umlaufrate von 1,0 kg/min zu beobachtenden Tendenzen zu hoheren Temperaturen.
So ist — im Vergleich zu einer Umlaufrate von 1,0 kg/min (bzw. 0,5 kg/min) —
bei diesen Versuchen eine Steigerung der Risereintrittstemperatur um weitere 20 °C
(bzw. 50 °C) zu beobachten, wenn keine Kiihlschlaufen in Betrieb sind. Zieht man
eine Kiihlung mit drei Kiihlschlaufen und Luft als Kiihlmedium heran, so erkennt
man eine Differenz zwischen den Risereintrittstemperaturen von 50 °C (bzw. 150
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°C). Bei Nutzung von Wasser als Kiihlmedium (und dreier Kiihlschlaufen) ergibt
sich sogar eine entsprechende Erhthung um 80 °C (bzw. 230 °C).

Die maximale Abkiihlung bei diesen Experimenten tritt wieder zwischen den Ver-
suchen ohne zusidtzlicher Kiihlung und jenen mit drei Kiihlschlaufen und Wasser
als Medium auf und belduft sich auf circa 130 °C. Zusammen mit einer Absen-
kung der Regeneratortemperatur durch Umgebungsverluste um 30 °C konnte bei
Feedversuchen (wiederum mit einer Regeneratortemperatur von 620 °C) eine Riser-
eintrittstemperatur von 460 °C erreicht werden.

Tabelle 8.5 gibt eine Ubersicht iiber die Durchfliisse der einzelnen Experimente.

Tabelle 8.5: Volumenstrome durch die Kiihlschlaufen bei Umlaufrate = 2,0kg/min

Kiithlmedium i V5 Vs
Luft 6 m3/h - -
Luft 3,5 m3/h | 5,5 m3/h -
Luft 3m3/h | 6m3/h | 3m3/h

Wasser 1 I/min -
Wasser 1Il/min | 11/min -
Wasser Ll/min | 11/min | 11/min

Die Ergebnisse dieser Versuchsreihe lassen sich erneut durch eine Regressionsgerade
beschreiben.

8.1.4 Conclusio

In Diagramm 8.4 sieht man deutlich das stark gednderte Kiihlverhalten bei hoheren
Umlaufraten. Insbesondere erkennt man, dass durch den erhéhten — im Regenerator
aufgeheizten — Massenstrom an heifsem Katalysator bei hohen Umlaufraten nur noch
eine Wasserkiihlung zufriedenstellende Ergebnisse liefert.

Dadurch zeigt sich allerdings auch, dass selbst bei héheren Umlaufraten (bis zumin-
dest 2,0 kg/min) grundsétzlich genug Potential vorhanden ist, um den Katalysator
effektiv vor dem erneuten Eintritt in den Riser zu kiihlen.

Alle Versuche zeigen einen signifikanten Abfall der erreichbaren Temperaturdifferen-
zen mit steigender Umlaufrate.

Demgegeniiber ist in obiger Abbildung ein — vor allem bei Wasserkiihlung — teils
massiver Anstieg der Kiihlleistung zu beobachten. Dieser Trend verstarkt sich ebenso
mit einer steigenden Anzahl genutzter Kiihlschlaufen.

Weiters sieht man, dass bei Messungen ohne zugeschalteten Kiihlschlaufen mit ho-
heren Umlaufraten auch die Risereintrittstemperatur steigt. Zwar steigen ebenso die
Verluste durch an die Umgebung abgegebene Wirme, dieser Effekt wird aber durch
die massive Zufuhr zusétzlicher thermischer Energie (mit dem Katalysatormassen-
strom) aufgewogen. Dadurch kann bei héheren Umlaufraten nicht mehr so stark
abgekiihlt werden.
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Vergleich der Versuche unterschiedlicher Umlaufrate
bei Regeneratortemperatur 620 "C
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Abbildung 8.4: Ubersicht der Kiihlerversuchsergebnisse mit variabler Umlaufrate

Tabelle 8.6 zeigt die wichtigsten Zahlenwerte der durchgefiihrten Experimente mit
variablen Umlaufraten. (Anmerkung: AT bezieht sich jeweils auf die Temperatur-
differenz in °C zwischen Regeneratortemperatur und Risereintrittstemperatur)

Wihrend der praktischen Durchfiihrung der beschriebenen Versuche zeigte sich, dass
trotz des Einflusses der Kiihlung auch bei verschiedenen Umlaufraten ein gleich-
miéfiger Einzug von Katalysator in den Riser gewéhrleistet werden kann. Dies ist
erkennbar, da nur wenn kontinuierlich Katalysator mit konstanter Temperatur ein-
gezogen wird, die Risereintrittstemperatur iiber lingere Zeit ohne grofe Schwan-
kungen gehalten werden kann. Ein derartiges konstantes Verhalten konnte wéahrend
aller Versuche beobachtet werden.

Dieses Verhalten ist sicherlich zu einem Gutteil dem Einbau der Leitbleche in den
Kiihlerbereich geschuldet.

8.2 FEinfluss des Kiihlmediums und des Kiihlmedien-
stroms
Die durchgefiihrten Versuche werden im Kapitel 8.1 in Zusammenhang mit variablen

Umlaufraten niher beschrieben. An dieser Stelle soll lediglich ein Uberblick iiber die
wichtigsten Erkenntnisse gegeben werden.

Samtliche durchgefiihrte Versuchsreihen bestétigen, dass die Kiihlung mit wasser-
durchstromten Kiihlschlaufen bedeutend effektiver ist, als jene mit luftdurchstrém-
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Tabelle 8.6: Ubersicht wichtiger Ergebnisse zu Versuchen mit verinderlicher Um-
laufrate

Umlaufrate 0,5 kg/min | 1,0 kg/min | 2,0 kg/min
Theg (°C) 620 620 620
AT ohne

Kiihlung 80 60 30

AT mit

Luftkithlung (3 KS) 210 120 7

AT mit

Wasserkiihlung (3 KS) 360 220 160
maximale Absenkung 230 160 130
ohne Verluste

ten, wie in Abbildung 8.4 zu sehen ist.

Dabei zeigt sich eine bessere Kiihlwirkung bei bereits einer einzelnen mit Wasser
beschickten Kiihlschlaufe, als dies bei drei luftdurchstromten der Fall ist.

Dies ist einerseits dadurch begriindet, dass die Warmekapatitit von Wasser hoher
ist als jene von Luft. Andererseits ist die Dichte von Wasser um ein Vielfaches (bei
Raumtemperatur ca. das 770-fache) hoher als jene von Luft. Da der Warmestrom
von diesen beiden Faktoren abhéngt, steigt bei Nutzung von Wasser die Warmeab-
fuhr aus dem System.

Bei Wasser als Kiihlmedium ist der Volumenstrom von relativ untergeordnetem
Einfluss. Ab einem gewissen Mindestdurchfluss wirkt sich eine Erhéhung des Kiihl-
mediumstroms nur marginal aus.

Dies gilt fiir Luftkiihlung nur in einem beschrankten Rahmen. In diesem Fall dndert
sich mit steigender Stromungsgeschwindigkeit ndmlich auch der Stromungszustand.
Da der Warmeiibergangskoeffizient von der Reynoldszahl (und damit von der Stro-
mungsgeschwindigkeit) abhéngt, steigt mit htherem Durchfluss auch die Kiihlwir-
kung.

Der Ubergang von laminarer zu turbulenter Stromung geschieht dabei iiber einen
sehr breiten Ubergangsbereich, weshalb es schwierig ist dieses Verhalten ohne eine
zusétzliche Versuchsreihe zu quantifizieren. (Anmerkung: Es wurde bisher in diesem
Zusammenhang lediglich bei der Kalibrierung der Luftzufuhr zur Kiihlung beob-
achtet, dass durch Erhéhung des Luftvolumenstroms die Kiihlwirkung verbessert
werden kann. Obgleich diese Versuche nicht dokumentiert sind, kann dadurch ein
entsprechendes Verhalten vermutet werden.)
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8.3 Einfluss der Kiihlerfluidisierung auf das Kiihl-
verhalten

In einem weiteren Teil dieser Versuchsreihe ging es um die Frage, ob eine gedn-
derte Kiihler-Fluidisierungsmenge eine messbare Veranderung des Kiihlverhaltens
bewirkt.

Grundsétzlich verhélt sich eine blasenbildende Wirbelschicht &hnlich einem idealen
Riihrkessel. Im Fall des Kiihlerbereiches der genutzten FCC-Anlage wird diese opti-
male Durchmischung jedoch nicht erreicht, da durch die Fluidisierungsringe nicht die
bestmogliche Fluidisierung (Verteilung des Fluidisierungsmediums iiber den Quer-
schnitt) erzielt werden kann.

Da sich das Bettmaterial durch den Katalysatorumlauf gleichméfig nach unten be-
wegt, konnte durch den Einbau von Leitblechen in den Kiihlerbereich die “Durchmischung
verbessert werden.

Eine optimale Durchmischung wére insofern von Vorteil, als dass in einem idealen
Riihrkessel der gesamte in den Kiihlerbereich gelangende Katalysator gleichméakbig
abgekiihlt werden kénnte, da keine Temperaturgradienten vorhanden sein kénnen.
Diese Versuchsreihe ist also von Bedeutung, da mit steigender Fluidisierung, theo-
retisch auch die Durchmischung (und damit der Warmeaustausch) steigen sollte.

Im Vorfeld dieser Versuche war aus Berechnungen bereits bekannt, dass sich die
iibliche Kiihler-Fluidisierung von 5 N L/min nahe der Fluidisierungsgrenze bewegt.
Nun sollte iiberpriift werden, inwiefern durch eine Anderung dieser Fluidisierungs-
menge Einfluss auf der Kiihlverhalten genommen werden kann.

Das Fluidisierungssystem besteht aus einem Doppelring, um eine gleichméfbigere
Fluidisierung zu ermoglichen und um dadurch — zusammen mit den Leitblechen —
einen konstanten Risereinzug zu gewahren.

Zu diesem Zweck wurden Kiihlerversuche durchgefiihrt, deren einziger variabler Pa-
rameter eine veranderliche Kiihler-Fluidisierungsmenge war.

Die genauen Sperzifikationen sind in Tabelle 8.7 ersichtlich. Es wurde als Grund-
lage eine Umlaufrate von 1,0 kg/min gewéhlt, da bereits zahlreiche Versuche mit
dhnlichen Parametern durchgefiihrt wurden und dadurch eine gute Vergleichbarkeit
gegeben ist.

Als Basis wurde in diesen Versuchen — wie bereits erwihnt — die iibliche Kiihler-
Fluidisierungseinstellung von 5 N L/min gewahlt.

Ausgehend von diesem Grundwert wurden insgesamt sechs Variationen mit gein-
derter Kiihler-Fluidisierung durchgefiihrt. Tabelle 8.8 listet diese einzelnen Fluidi-
sierungsmengen und wichtige Versuchsergebnisse auf.

Diese Versuche wurde alle mit zwei zugeschalteten Kiihlschlaufen und Wasser als
Kiihlmedium durchgefiihrt.

Diagramm 8.5 zeigt die Ergebnisse der Versuche mit variierender Cooler-Fluidisierung
im Vergleich zu den iibrigen — im Kapitel 8.1 beschriebenen — Kiihlerversuchen.
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Tabelle 8.7: Anlageneinstellungen des Versuches mit variabler Kiihler-Fluidisierung

Feedvorwarmtemperatur 330 °C
Regeneratortemperatur 620 °C
Freeboardtemperatur 660 °C

Siphonfluidisierung 12 NL/min

Regeneratorfluidisierung | 50 N L/min
Bodenfluidisierung 3 NL/min

Kiihlerfluidisierung variierend
Riserfluidisierung 0 NL/min
Umlaufrate 1,0 kg/min

Tabelle 8.8: Ubersicht iiber die Versuche mit variabler Kiihler-Fluidisierung

Veooter Trisercin | Qces
0 NL/min 510 °C | 1,55 kW
2,5 NL/min | 500 °C | 1,75 kW
4 NL/min 470 °C | 1,95 kW
5 NL/min 440 °C | 2,45 kW
7.5 NLjmin | 425 °C | 2,40 kW
10 NL/min | 390 °C | 2,75 kW

Der geringe Abfall der abgefiihrten Warmemenge bei 7,5 N L/min ist eher auf Mes-
sungenauigkeiten, als auf tatsichliche Verhaltensinderungen zuriickzufiihren, da die
Risereintrittstemperatur auch bei dieser Einstellung nahe dem durch die Regressi-
onsgerade vorhergesagten Wert liegt.

Wie ersichtlich, ldsst sich ein eindeutiger Trend zu erhéhter Kiihlleistung bei stér-
kerer Kiihler-Fluidisierung erkennen.

Dies ist insofern erklarbar, da mit steigender Fluidisierungsmenge auch die Durch-
mischung (und damit der Warmeiibergang) steigt. Dadurch gelangt mehr heifer
Katalysator zu den kélteren Kiihlschlaufen, der folgerichtig intensiver gekiihlt wird.
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Versuche mit Umlaufrate 1,0 kg/min und Regeneratortemperatur 620 °C
und variabler Kihlerfluidisierung
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Abbildung 8.5: Ubersicht der Kiihlerversuchsergebnisse mit variierender Cooler-
Fluidisierung

8.4 Berechnung des Warmedurchgangskoeffizienten

In den bisher beschriebenen Versuchsreihen, konnten ausreichend Daten gewonnen
werden, um den Warmedurchgangskoeffizienten rechnerisch zu ermitteln.

Die in diesem Kapitel durchgefiihrte Berechnung, soll beispielhaft die Vorgehens-
weise zeigen und verwendet dabei die in den bisherigen Versuchsreihen gesammelten
Werte. Diese Berechnung befasst sich zu Beginn mit einer einzelnen zugeschalteten,
wasserdurchstromten Kiihlschlaufe.

Dieser Warmedurchgangskoeffizient k ist eine Funktion zweier Warmeiibergangsko-
effizienten (von Wirbelschicht an den Kiihleroberfliche und von der Kiihleroberfliche
an das Kiithlmedium) und der Warmeleitfahigkeit des Kiihlerrohrs (k = k(ay,, ai, A)).
Um diesen Warmedurchgangskoeffizienten zugénglich zu machen ist es notig, die
Warmeabfuhr aus dem System zu kennen.

In dem System treten drei fiir diese Berechnung wichtige Warmestrome auf. Es sind
dies der Wirmestrom der durch den Kiihler entzogen wird Qx. der Wirmestrom
der als Verlust an die Umgebung abgegeben wird Qy und der Gesamtwirmestrom
der dem Katalysator zwischen Regenerator und Risereintritt entzogen wird Qc-
Dieser Gesamtwirmestrom setzt sich additiv aus den beiden anderen zusammen, da
keine zusdtzliche Wéarme aus dem System entfernt wird.

Qc = Qx + Qv (8.1)
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Von diesen drei Wirmestrémen sind zwei (Q¢ und Q) experimentell zugénglich.
Die Messung der Kiihlmediumstemperatur vor und nach der Kiihlschlaufe, erlaubt
es den Kiihlerwirmestrom zu errechnen.

Qx = 1gar - Cprenr - ATk (8.2)

Bei bekannten Kiihlmediumvolumenstrom und spezifischer Warmekapazitét, ergibt
sich:
11 kg

) J
=——-0,994— - 4180—— - (39 — 16) K = 1592 W 8.3

Zusatzlich kennt man die Temperatur des Katalysators im Regenerator und am
Risereintritt, woraus sich ()¢ folgendermafen errechnen lésst:

QG = mK . Cp7K . ATK (84)

Durch Messung der Katalysatorumlaufrate, der genannten Temperaturen und Kennt-
nis der spezifischen Wérmekapazitiat ergibt sich somit:
_ 0,5kyg J

o = —— 2 . 1200—— - (620 — 410)K = 21 .
Qc 0 ookgK (620 0) 00 W (8.5)

Aus Gleichung 8.1 ldsst sich damit der Verlust durch an die Umgebung abgegebene
Warme errechnen.

Qv = 2100W — 1592W = 508 W (8.6)

Dieser Anteil sorgt dafiir, dass selbst ohne zusétzlicher Kiihlung eine Differenz zwi-
schen Regeneratortemperatur und Risereintrittstemperatur von 60 °C auftritt.
Mochte man nun die Warmetibertragerleistung berechnen (und nimmt stark verein-
fachend das Verhalten eines Gegenstromkiihlers an), verwendet man:

Qi =k Ap - AT 100 (8.7)

Die in dieser Formel mit AT}, ;,, bezeichnete mittlere, logarithmische Temperatur-
differenz ergibt sich aus:

ATy — ATy

In(37})

AT, 105 = (8.8)
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Die beiden Temperaturdifferenzen (AT;, AT;) ergeben sich aus den unterschiedli-
chen Temperaturen von Kiihlmedium und Katalysator am Beginn und am Ende des
Kiihlvorgangs. Sie setzen sich in diesem Fall somit folgendermafen zusammen:

ATQ = TK,a - TK]V[,e (89)

beziehungsweise:

ATy = Txe — Tirra (8.10)

Mit den gemessenen Werten der einzelnen Temperaturen (Risereintritts-, Regenerator-
, Kiihlmitteleintritts- und Kiihlmittelaustrittstemperatur) errechnen sich diese Dif-
ferenzen zu:

ATy = (410 — 16)K = 394 K (8.11)

respektive:

AT, = (560 — 39)K = 521 K (8.12)

Dabei ist wichtig zu beachten, dass jene Eingangstemperatur des Katalysators her-
angezogen werden muss, die sich ergibt wenn man die Umgebungsverluste von der
Regeneratortemperatur abzieht.

TK,e = TReg - TV (813)

Aus Gleichung 8.8 ergibt sich nun eine mittlere, logarithmische Temperaturdifferenz
von:

021K — 394K

In(5ix)

AT 10y = = 454,4 K (8.14)

Weiters muss man die mittlere Fliche A,, des Warmetauscherrohres errechnen:

A - A
B ln(i—‘;)

A, (8.15)
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Die dafiir nétige Innen- und Aufenfliche des Rohres konnen geometrisch ermittelt
werden. Mit einer genutzten Kiihlschlaufe fiihrt dies zu einer mittleren Fliache von:

0, 11485m? — 0, 09188m?>

m g =0,1029 m? (8.16)
in G
Durch umformen von Gleichung 8.7 erhilt man:
Qx
k= —u0—— 8.17
Am ' Azjm,log ( )

Eingesetzt ergibt sich damit ein Warmedurchgangskoeffizient von:

B 1592W
©0,1029m2 - 454, 4K

k =34,0 W/m*K (8.18)

Dieser Wert erscheint verhéltnisméfig niedrig, da der beschrankende Faktor (der
Wiérmeiibergang von Wirbelschicht an Kiihleraukenfliche) bei Wirbelschichten iib-
licherweise bei 100-200 W/m?K liegt.

Diese Diskrepanz kann zumindest teilweise von den zahlreichen angenommenen An-
nahmen hervorgerufen werden. So entspricht das tatséchliche Verhalten des Kiihlers
etwa nicht dem eines Gegenstromkiihlers.

Trotzdem kann davon ausgegangen werden, dass durch eine genauere Beschreibung
der fluidmechanischen Zustdnde im Kiihlerbereich, diese Berechnung verfeinert wer-
den kann. Vor allem der Fluidisierungszustand ist in diesem Bereich nicht genau
bekannt. Da die iibliche Fluidisierung jedoch nahe der Lockerungsgeschwindigkeit
geschieht, kann angenommen werden, dass teilweise zu geringe Stromungsgeschwin-
digkeiten auftreten. Ebenso kann nicht in allen Bereichen eine ideale Gasverteilung
erreicht werden, was ebenfalls zu einem niedrigeren Warmeiibergang fiihrt.

Da der Anstieg des Warmeiibergangskoeffizienten (mit steigender Leerrohrgeschwin-
digkeit) nahe der Lockerungsgeschwindigkeit sehr steil ist, fiihrt schon ein geringfiigig
schlechterer Fluidisierungszustand zu deutlich niedrigeren Wiarmeiibergangegkoeffi-
zienten.
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Kapitel 9

Versuche mit Feed

Der zweite Teil beinhaltet jene Versuche, bei denen dem System Feed zugefiihrt
wurde. Durch die im Kapitel 8 beschriebenen Versuche, konnten fiir diese Experi-
mente relevante Grundlagen geschaffen werden. Diese Ergebnisse wurden dadurch
auf Praxistauglichkeit iiberpriift.

Ziel dieser Versuchsreihe war zu iiberpriifen, ob es auch bei Nutzung der Kiihlung
und Feedzufuhr moglich ist, die Risereintrittstemperatur auf einem konstanten Ni-
veau zu halten und dadurch gezielt die Prozessbedingungen beeinflussen zu kénnen.
Andererseits wurde in dieser Versuchsreihe nachvollzogen, welche Auswirkung eine
Veranderung der Risereintrittstemperatur auf der Spektrum der erhaltenen Produk-
te hat.

Zu diesem Zwecke wurden Versuche mit einem Feed, der von der OMV zur Verfii-
gung gestellt wurde, durchgefiihrt. Hierbei handelte es sich um unhydriertes Vaku-
umgasol (VGO) aus einer ruménischen OMV Raffinerie.

Bei weiteren Feedversuchen wurde hydriertes Vakuumgasol genutzt und ein erwei-
tertes Temperaturspektrum analysiert.

Insgesamt wurden in diese Arbeit die Ergebnisse von sieben — drei mit unhydriertem
VGO, vier mit hydriertem VGO — Feedversuchsreihen aufgenommen.

Ein weiterer Unterschied zwischen den beiden Versuchsreihen ist der genutzte Kata-
lysator. Bei den Versuchen mit hydriertem VGO wurde ein Gleichgewichts-Katalysator
mit dem Handelsnamen Protagon verwendet. Dieser wird schon ldngere Zeit aus dem
laufenden Betrieb der Raffinerie Schwechat zur Verfiigung gestellt.

Fiir die Experimente mit unhydriertem Vakuumgasél wurde ein Gleichgewichts-
Katalysator mit der Bezeichnung Nector genutzt. Dieser stammt, ebenso wie der
Feed, aus der Raffinerie Petrobrazi und wurde fiir diese Versuche mitgeliefert. Auch
dieser Katalysator wurde bereits benutzt angeliefert, wodurch keine Konditionierung
notig war.

Beide Katalysatorarten stammen von der Firma Grace Davison.
Tabelle 9 gibt einen Uberblick iiber die Feedversuchsreihen.

(Anmerkung: In der Spalte “Feed“ bezeichnet VGO-O hydriertes Vakuumgasol aus
einer Osterreichischen Raffinerie und VGO-R analog dazu unhydriertes Vakuumgasol
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aus einer ruménischen.)
Auch im weiteren Verlauf dieses Kapitels wird, aufgrund der unterschiedlichen Zu-

sammensetzung beider VGO-Arten, diese Unterscheidung beibehalten. Daraus re-
sultiert auch direkt die Aufteilung in zwei Unterkapitel.

Tabelle 9.1: Uberblick iiber die Feedversuche

Versuchsbezeichnung ilsmegzr;ttréits— (°C) | Umlaufrate (kg/min) | Katalysator | Feed

Cooler-C 480 0,5 Protagon | VGO-O
B-Cooler-12 500 0,5 Protagon | VGO-O
Pbz-TV2 515 0,5 Nector VGO-R
B-Cooler-3 520 0,5 Protagon | VGO-O
Pbz-TV3 525 0,5 Nector VGO-R
Pbz-BC 535 0,5 Nector VGO-R
B-CO-3 550 0,5 Protagon | VGO-O

Diese Versuche wurden alle mit einer konstanten Feedrate von 2,45 kg/h durchge-
fiihrt.

9.1 Feedversuche mit unhydriertem Vakuumgasol

Wie bereits kurz beschrieben, wurde fiir diese Versuchsreihe eine spezielle Sorte un-
hydriertes Vakuumgasol aus einer ruménischen Raffinerie angeliefert, um eventuelle
operative Vorteile bei Verarbeitung mit geinderten Temperaturniveaus zu erkunden.

Wie bei derartigen Untersuchungen iiblich, wurde zuerst eine Reihe von Versuchen
zur Etablierung einer Basis (Base Case) durchgefiihrt.

Fiir diese ersten Versuche wurde eine geldufige Grundeinstellung gewidhlt, die sich
bereits bei zahlreichen anderen Versuchsdurchfiihrungen als zweckmafig erwiesen
hat.

Die genauen Spezifikationen sind in Tabelle 9.1 angefiihrt, auferdem sind in dieser
Tabelle die Einstellungen der beiden weiteren Versuche angefiihrt.

Die wichtigsten Ergebnisse des Base Case sind zur erhohten Ubersichtlichkeit in Ta-
belle 9.1 zusammengefasst.

Ausgehend von diesen Ergebnissen konnten die nachfolgenden Versuche eingeteilt
und bewertet werden. Die unterschiedlichen Risereintrittstemperaturen bewegen sich
im Bereich zwischen 510 °C und 540 °C, da — wie zuvor beschrieben — als Ausgangs-
wert eine Risereintrittstemperatur von 535 °C gewahlt wurde. Dieser Wert entspricht
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Tabelle 9.2: Anlageneinstellungen des Base Case und der Temperaturvariationen

Pbz BC | Pbz_TV3 | Pbz TV?2
Feedvorwdrmtemperatur 330 °C 300 °C 300 °C
Regeneratortemperatur 650 °C 650 °C 650 °C
Freeboardtemperatur 660 °C 660 °C 660 °C
Risermitteltemperatur 535 °C 525 °C 515 °C
Feedrate 2,45 kg/h 2,45 kg/h 2,45 kg/h
Syphonfluidisierung 12 NL/min | 12 NL/min | 12 NL/min
Regeneratorfluidisierung | 50 NL/min | 50 NL/min | 50 N L/min
Bodenfluidisierung 3 NL/min | 3 NL/min | 3 NL/min
Kiihlerfluidisierung 5 NL/min | 5 NL/min | 5 NL/min
Riserfluidisierung 0 NL/min | 0 NL/min | 0 NL/min
Umlaufrate 0,5 kg/min | 0,5 kg/min | 0,5 kg/min
C/O-Verhiltnis 12 12 12

Tabelle 9.3: Uberblick {iber einige Ergebnisse des Base Case

Total Fuel Yield | 69,6 7
Total Gas 20,1 7
Total Gasoline | 49,5 7
Koks 5,0 7
Light Cycle Oil | 12,6 7
Riickstand 12,6 7

auch dem, im grofindustriellen Makstab angewandten.

Bei sinkenden Temperaturen rechnet man allgemein mit niedrigeren Konversionsra-
ten, wofiir hauptséchlich der sinkende Anteil an gasférmigen Produkten verantwort-
lich ist.

Nachdem eine Basis festgehalten wurde, konnte die Risereintrittstemperatur durch
Luftkiihlung zweimal um jeweils 10 °C abgesenkt werden.

Tabelle 9.1 gibt einen Uberblick iiber die Einstellungen der beiden weiteren Versuche.
Im Zuge dieser Versuche wurde deutlich, dass sich die im Vorhinein getroffenen
Annahmen, insbesondere im Bezug auf das qualitative Verhalten der Produktzu-
sammensetzung, auch in den Ergebnissen widerspiegeln.

Abbildung 9.1 gibt einen Uberblick iiber die Verdinderung der wichtigsten Produkt-
parameter (Gasanteil, fliissigen Anteil, Koksanteil, Konversionsrate und Anteil an
LCO und Riickstand) bei den drei unterschiedlichen Versuchsdurchfiihrungen.

Im folgenden wird auf die einzelnen Parameter niher eingegangen.

Insbesondere sinken Konversionsrate und Gasanteil am Produktspektrum mit nied-
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Abbildung 9.1: Vergleich der wichtigsten Ergebnisse der drei beschriebenen Ver-
suchslaufe

rigeren Temperaturen. Dies liegt, wie bereits kurz erwidhnt, daran, dass weniger
thermische Energie zur Verfiigung steht um Spaltprozesse hervorzurufen. Dadurch
bilden sich weniger kurzkettige (also niedrigsiedende) Kohlenwasserstoffe.
Demgegentiber steigen bei diesen Bedingungen der fliissige Produktanteil (geringfii-
gig) und der Anteil an Riickstinden sowie Light Cycle Oil. Die Begriindung dafiir
ist ganz analog der oben beschriebenen. Da die Kohlenwasserstoffketten tendenzi-
ell langer sind, steigt auch der Siedepunkt und der Anteil an fliissigen Fraktionen
nimmt zu.

Der Kokswert ist als einziger Wert iiber den gesamten untersuchten Temperaturbe-
reich annihernd konstant.

Die Abbildungen 9.2 und 9.3 zeigen die verdnderliche Zusammensetzung des Gasan-
teils am erhaltenen Produkt.

Abbildung 9.2 gibt insbesondere Aufschluss iiber die Zusammensetzung des Gasan-
teils, relativ zu dem Feed. Man erkennt dabei, dass samtliche Gasfraktionen (Ethy-
len, Propylen, Butene und restliche Gase) bei hoheren Risertemperaturen einen gro-
fseren Anteil am Gesamtprodukt ausmachen.

Dies erklart auch den vergroberten Gaslump zwischen Versuchen mit einer Riser-
temperatur von 515 °C (Gasanteil=18,0 /) verglichen mit Versuchen bei 535 °C
(Gasanteil=20,9 7).

Abbildung 9.3 zeigt die Auswertung der Gaszusammensetzung, bezogen auf das
gesamte gasformige Produktspektrum.
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Abbildung 9.2: Vergleich der Produktgaszusammensetzung bezogen auf den Feed

In dieser Darstellung sind keine derart eindeutigen Tendenzen mehr feststellbar.
Lediglich der Ethylenanteil und der Anteil restlicher Gase steigen kontinuierlich mit
héheren Temperaturen.

Daraus resultierend sinkt im gleichem Ausmalfs der relative Anteil an Propylen und
Butenen bei steigender Temperatur.

Diese Ergebnisse zeigen die prinzipielle Moglichkeit einer, durch geédnderte Riser-
temperaturen entstandenen, Verschiebung des Produktspektrums. Da bei sinkender
Risertemperatur der absolute Anteil des besonders wertvollen Propylens und der
Butene am Gesamtprodukt steigen, kann man von einer gesteigerten Gasqualitit
sprechen.

Ob eine solche 6konomisch sinnvoll ist, hingt von weiteren, im Rahmen dieser Ar-
beit nicht zuginglichen, Faktoren ab.
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Abbildung 9.3: Vergleich der relativen Produktgaszusammensetzung

9.2 Feedversuche mit hydriertem Vakuumgasol

Wie eingangs erwahnt wurden, neben den in 9.1 beschriebenen Versuchen, auch wei-
tere Versuche mit hydriertem Vakuumgasol durchgefiihrt. Ebenso wurde die Anlage
mit einem anderen Katalysator befiillt.

Es ist in Tabelle 9 ersichtlich, dass diese Versuche mit einer Variation der Riserein-
trittstemperatur zwischen 480 °C und 550 °C durchgefiihrt wurden.

Auch bei diesen Versuchen wurde zu Beginn eine Basis bei einer Risereintrittstem-
peratur von 550 °C geschaffen, anhand derer die iibrigen Versuche bewertet werden
kénnen. Dieser Wert wurde gewdhlt, da er den {iblichen Prozessbedingungen des
grofsindustriellen Betriebs entspricht.

Die sonstigen Einstellungen orientierten sich grofteils an den im Kapitel 9.1 aufge-
fiihrten Versuchen.

Die nachfolgende Tabelle 9.4 zeigt eine Zusammenfassung der wichtigsten Konfigu-
rationen fiir alle vier Versuche.

Der einzig varibale Parameter, die Risertemperatur, ist in Tabelle 9.5 den jeweiligen
Versuchen zugeordnet.

Man sieht deutlich, dass auf eine mdoglichst gute Vergleichbarkeit zwischen den bei-
den Versuchsreihen geachtet wurde. Insofern wurden Einstellungen, sofern moglich,
unverdndert {ibernommen.

Die hier durchgefiihrten Versuche, zeigen ebenso ein deutliches Bild von den Aus-
wirkungen gednderter Risereintrittstemperatur.

Es ist wiederum eine Senkung der Konversionsrate und des Anteils gasférmiger Pro-
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Tabelle 9.4: Uberblick iiber die Anlageneinstellungen der Feedversuche mit hydr.

VGO
Feedvorwarmtemperatur 335 °C
Regeneratortemperatur 620 °C
Freeboardtemperatur 665 °C
Feedrate 2,45 kg/h
Syphonfluidisierung 12 NL/min
Regeneratorfluidisierung | 50 NL/min
Bodenfluidisierung 3 NL/min
Kiihlerfluidisierung 5 NL/min
Riserfluidisierung 0 NL/min
Umlaufrate 0,5 kg/min
C/O-Verhiltnis 12
Katalysator Protagon

Tabelle 9.5: Uberblick iiber die Risertemperatur der Feedversuche mit hydr. VGO

Versuch Risertemperatur
B Cooler C 480 °C
B _Coolerl2 500 °C
B _Cooler3 520 °C
B CO_3 550 °C

dukte bei niedrigerer Risereintrittstemperatur zu beobachten. Analog dazu steigt
der Anteil fliissiger Produktfraktionen ebenso wie der Anteil an Light Cycle Oil und
Riickstand.

Die einzige Ausnahme ist der Versuch mit der niedrigsten Risertemperatur von 480
°C. In diesem Fall nimmt der Anteil an Benzin mit sinkender Temperatur geringfiigig
ab. Daraus ist zu schlielen, dass der Prozess unter den gegebenen Voraussetzungen
(Feed und Katalysator) bei einer Risertemperatur von etwa 500 °C ein Benzinma-
ximum erreicht hat.

Der Kokswert befindet sich auch bei diesen Versuchen auf einem relativ konstanten
Niveau.

Abbildung 9.4 gibt einen Uberblick iiber den genauen Verlauf der Produktparameter
bei verdnderlicher Risereintrittstemperatur.
9.3 Conclusio

Ziel dieses Versuchsteils war es zu zeigen, dass es durch Nutzung des Kiihlers mog-
lich ist, die Prozessbedingungen gezielt zu beeinflussen (insbesondere die Riserein-
trittstemperatur abzusenken) und gleichzeitig trotzdem effizient den Katalysator zu
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Abbildung 9.4: Vergleich der wichtigsten Ergebnisse der weiteren Kiihlerversuche

regenerieren. Durch niedrigere Risereintrittstemperaturen erhofft man sich eine Stei-
gerung des fliissigen Anteils (Benzin, LCO und Riickstand) und somit entsprechend
hohere Ausbeuten an Diesel.

In den Versuchsreihen zeigte sich, dass mit beiden Feedarten und Katalysatorsorten
ein gleichméfiger Katalysatoreinzug in den Riser erreicht werden kann. Auch die
Risereintrittstemperatur bleibt dadurch wihrend der Versuche auf einem stabilen
Niveau.

Im Bezug auf die Produktzusammensetzung ist aus diesen Versuchen eine grund-
sitzliche Moglichkeit ersichtlich, das Produktspektrum den jeweiligen Bediirfnissen
anzupassen. Jedoch ist bei einer gewissen Temperatur ein Benzinmaximum der An-
teile erreicht, an dem sich der bis dorthin gezeigte Trend umkehrt. Bei Light Cycle
Oil (Diesel) zeigt sich, dass durch Absenkung der Risereintrittstemperatur eine Er-
héhung des Anteils erreicht werden kann. Da dieser Trend im untersuchten Tempe-
raturbereich noch keine Umkehr zeigt, kann man eine weitere Steigerung des Anteils
bei noch niedrigeren Temperaturen erwarten. Dies ist sicherlich eine interessante
Fragestellung fiir zukiinftige Versuchsreihen.
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Kapitel 10

Zusammenfassung und Ausblick

Im Zuge dieser Arbeit wurden Versuche iiber die thermische Modifikation einer FCC-
Anlage am Institut fiir Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und Technische Biowissen-
schaften der Technischen Universitdt Wien durchgefiihrt. Ziel dieser Versuche war,
den Anteil an fliissigen Produkten (insbesondere Diesel) zu erh6hen. Dazu wurde die
Kopplung zwischen Regenerator- und Risertemperatur durch Nutzung eines Kataly-
satorkiihlers gelost. Dieser erlaubt es, die Risereintrittstemperatur des Katalysators
zu senken, ohne den effektiven Koksabbrand im Regenerator zu beeintréchtigen.
Durch diese Temperaturabsenkung kann die Produktzusammensetzung gezielt be-
einflusst werden.

Die wichtigste Erkenntnis dieser Arbeit ist wohl, dass auch bei Nutzung des Kiihlers
ein gleichméfiger Katalysatoreinzug in den Riser mdglich ist. Ebenso wurde (als
direkte Folge) eine Konstanz der Risereintrittstemperatur sowohl bei “trockenen®
als auch bei Feedversuchen nachgewiesen.
Dadurch bietet sich die Moglichkeit, die Risertemperatur zu senken und trotzdem
den Katalysator effizient zu regenerieren.

Bei der iiblichen Umlaufrate von 0,5 kg/min war es moglich, die Temperatur des
Katalysators zwischen Regeneratorbereich und Risereintritt um bis zu 360 °C (mit
Wasserkiihlung) beziehungsweise 210 °C (mit Luftkiihlung) abzusenken. Dies erlaubt
es, bei einer Regeneratortemperatur von 620 °C bis auf 260 °C abzukiihlen. Das ist
mehr als ausreichend, um den erwiinschten Anteil an fliissigen Komponenten (spe-
ziell Diesel) deutlich zu erhohen.

Auch bei héheren Umlaufraten konnten gute Kiihlwirkungen erzielt werden. So be-
tragt die maximale Absenkung der Katalysatortemperatur bei einer Umlaufrate von
1,0 kg/min 220 °C (mit Wasserkiihlung) respektive 120 °C (mit Luftkiihlung). Dies
fiihrt, bei einer iiblichen Regeneratortemperatur von 620 °C, zu einer mdoglichen
Absenkung der Risereintrittstemperatur bei einem Feedversuch auf 400 °C. Dieser
Wert liegt noch immer deutlich unter der niedrigsten Risereintrittstemperatur bei
der noch Versuche mit hydriertem Vakuumgasdl durchgefiihrt wurden.

Bei Versuchen mit einer hohen Umlaufrate von 2,0 kg/min kann gerade noch eine
ausreichende Kiihlwirkung erzielt werden. Die maximale Abkiihlung liegt bei 160
°C (wassergekiihlt) beziehungsweise 70 °C (luftgekiihlt). Da von diesen Werten aber
jeweils 30 °C auf Umgebungsverluste entfallen, sieht man deutlich, dass vor allem
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die Luftkiihlung an ihre Grenzen stofst. Mit Wasserkiihlung ist bei einem Versuch
mit einer Regeneratortemperatur von 620 °C zumindest das Erreichen einer Riser-
eintrittstemperatur von 460 °C moglich.

Auch die Moglichkeit durch Variation von Fluidisierungsmengen gezielten Einfluss
auf die Temperatureinstellung nehmen zu kénnen, wurde bewiesen und sollte durch
weitere Arbeiten genauer untersucht werden.

Basierend auf den experimentell bestimmten Werten, konnte in weiterer Folge eine
erste Abschitzung des Warmedurchgangskoeffizienten fiir den Kiihlerbereich durch-
gefiihrt werden. Dieser betréigt (mit einigen Annahmen) ca. 35 W/m?K.

Eine weitere interessante Fragestellung fiir kommende Versuche ist die Quantifizie-
rung des Einflusses einer gednderten Stromungsgeschwindigkeit auf die Warmeiiber-
gangszahl bei Luftkiihlung.

Die Feedversuchsreihen lieferten ebenfalls durchwegs schliissige Erkenntnisse, auf
deren Grundlage weitere Untersuchungen vorgenommen werden kdnnen.

So wurde bei hydriertem VGO als Feed eine Risertemperatur gefunden, bei der ein
maximaler Benzinanteil im Produkt vorhanden ist. Ebenso konnte nachgewiesen
werden, dass der Diesel- und Propylenanteil durch verdnderte Risertemperaturen
gesteigert werden kann.

Die in dieser Arbeit vorgestellten Untersuchungen sollten somit als Startpunkt und
Grundlage einer intensiven Beschéftigung mit den zusétzlichen Einstellungsoptionen
angesehen werden.

Auch die Regelung der verschiedenen Kiihlmedien kann sicherlich weiter verbessert
beziehungsweise vereinfacht werden. Insbesondere ist in diesem Zusammenhang der
Einbau einer on-line-Messung fiir den Kiihlmittelstrom zu {iberlegen.

Insgesamt kann man bei sdmtlichen im Zuge dieser Arbeit durchgefiihrten Versuchs-
reihen von erfolgreichen Experimenten sprechen. Es ist gelungen einen guten und
umfassenden Uberblick iiber die neuen, durch den Kiihler gewonnenen, Méglichkei-
ten zu erhalten.
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Anhang A

Symbolverzeichnis

Tabelle A.1: Uberblick iiber die verwendeten Abkiirzungen und Bedeutung der Sym-

bole
Formelzeichen Bedeutung Einheit
A Querschnittsfliche m?
T Temperatur °C
TRiser.cin Risereintrittstemperatur °C
TReg Regeneratortemperatur °C
p Druck bar
Ap Druckdifferenz, Druckverlust bar
p Dichte kg/m?
PG Gasdichte kg/m?
op Partikeldichte kg/m?
g Gravitationskonstante m/ s
€ Porositat 1
H Hoéhe m
m Masse kg
m Massenstrom kg/s
1% Volumenstrom m3/s
Oa Grenzschichtdicke aufien m
0; Grenzschichtdicke innen m
U Leerrohrgeschwindigkeit m/s
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Formelzeichen Bedeutung Einheit
Q Warmestrom W

k Wirmedurchgangskoeffizient W/m?K
« Wirmeiibergangskoeffizient W/m*K
A, mittlere Rohrfliche m?

A, aulere Rohrfliche m?

A; innere Rohrfliche m?

v Kinematische Viskositit des Fluids m?/s

n Dynamische Viskositat Pa- s

a Warmeleitfahigkeit W/mK
A Wiirmeleitfihigkeit W/m- K
« Wirmeiibergangskoeffizient W/m?*K
Cp Spezifische Warmekapazitédt des Fluids bei konstantem Druck | J/kgK
o] Thermischer Ausdehnungskoeffizient K1

1 charakteristische Linge m

v Stromungsgeschwindigkeit m/s

Sp Partikeloberfliche m?

o Wanddicke m
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Anhang B

Abkurzungsverzeichnis

Tabelle B.1: Uberblick iiber die verwendeten Abkiirzungen

Abkiirzung Bedeutung

VGO
LCO
FCC
ULR
KS
hydr
unhydr
wU
WS
UO
UOP
RK
RR

Vakuumgasol

Light Cycle Oil

Fluid Catalytic Cracking
Umlaufrate
Kiihlschlaufe

hydriert

unhydriert
Wiérmetibergang
Wirbelschicht

Ultra Orthoflow
Universal Oil Products
Riihrkessel
Rohrreaktor
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