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Kurzfassung

Ziel dieser Arbeit war es, die Produktion von Mitteldestillat im FCC-Prozess (Fluid
Catalytic Cracking) unter Beriicksichtigung von Ausbeute und Qualitit zu optimieren. Ein
hochwertiges Mitteldestillat ist u.a. gekennzeichnet durch einen geringen Aromaten-,
Schwefel- und Sauerstoffgehalt. Es wurden umfangreiche Versuchsreihen zur Bewertung
diverser EinflussgroBen auf das Produkt durchgefiihrt. Die experimentellen Erkenntnisse
dienten der Realisierung einer computergestiitzten Simulation der Versuche.

Die experimentellen Versuche wurden mit Hilfe einer kontinuierlichen Pilotanlage mit
intern zirkulierender Wirbelschicht durchgefiihrt. Die untersuchten Parameter umfassten
diverse Feeds (unhydr. Vakuumgasol, Soja-, Raps- und Palmdol), Bettmaterialien (zwei
Katalysatoren, Quarzsand) und Prozessgrolen (Cracktemperatur, Feedrate,
Katalysator/Ol-Verhiltnis). Die erzielbare Qualitit des produzierten Mitteldestillates
(LCO - light cycle oil) ist bei Einsatz von Vakuumgasol limitiert. Die Versuche wurden
deshalb hauptsichlich mit Pflanzendlen durchgefiihrt, deren chemische Struktur Potential
zur Produktion hochwertiger Mitteldestillate aufweist. Versuche bestitigten, dass die
Ausbeute und die Qualitdt des LCO-Produktes bei milden Prozessbedingungen zunimmt.
Die Verwendung von Quarzsand ermoglichte eine Pyrolyse der Einsatzstoffe. Die
Pyrolyse von Rapsdl fiihrte bei milden Prozessbedingungen zu hohen Mitteldestillat-
Ausbeuten (LCO ~48m%, 450°C). Aufgrund eines hohen Sauerstoffanteils im org.
Fliissigprodukt (~9,6m%, 450°C) ist diese Prozessvariante zur Produktion hochwertiger
Mitteldestillate nicht geeignet. Der Einsatz von FCC-Katalysatoren bewirkte eine
ausgepriagte Abspaltung des Sauerstoffes in Form von Wasser. Dies geschah nahezu
unabhingig von Katalysatoraktivitit und Cracktemperatur. Ein konditionierter
Katalysator mit geringer Aktivitdt fiihrte zu hohen LCO-Ausbeuten bei geringer
Aromatenbildung. Rapsdl erzielte mit diesem Katalysator eine LCO-Ausbeute von 37m%
bei einer Cracktemperatur von 430°C. Der Sauerstoffgehalt des org. Fliissigproduktes
betrug weniger als 1m%. 74m% des Rapsols konvertierten zu Gas, Benzin und LCO.

Eine bestehende Modellierung der FCC-Pilotanlage wurde derart erweitert, sodass damit
katalytisches sowie thermisches Cracken simuliert werden kann. Weiters wurde ein an die
Aufgabenstellung angepasstes Reaktionsschema mit 7 Lumps, welche iiber 8
Reaktionswege miteinander verbunden sind, entwickelt. Ein Programm zur Berechnung
der Kinetikparameter aus den Versuchsergebnissen wurde entwickelt und angewandt. Das
Reaktionsschema wurde inklusive der Kinetikparameter in das adaptierte
Simulationsprogramm implementiert. Die simulierten Ergebnisse zeigten gute
Ubereinstimmungen mit den experimentellen Ergebnissen.



Abstract

The objective of this thesis was to optimize production of middle distillates in the fluid
catalytic cracking process (FCC) considering yield and quality. High-quality middle
distillates are characterized by a low amount of aromatic, sulfur and oxygen compounds
amongst others. Extensive series of experiments were conducted for the evaluation of
various influencing parameters on the product. Experimental findings contributed to the
realization of a computer-aided simulation of the experiments.

Experiments were conducted using a continuous pilot plant with an internal circulating
fluidized bed system. Investigated parameters included various feeds (non-hydrogenated
vacuum gasoil, soybean-, canola- and palm oil), bed materials (two catalysts, silica sand)
and process variables (cracking temperature, feed rate, cat/oil-ratio). The achievable
quality of the formed middle distillates (LCO — light cycle oil) is limited when using non-
hydrogenated vacuum gasoil. Hence, most experiments were carried out with vegetable
oils, whose chemical structure has potential for production of high-quality middle
distillates. Experiments confirmed the increase of yield and quality of LCO at mild process
conditions. Usage of silica sand enabled a pyrolysis of the feed. The pyrolysis of canola
oil led to high yields of middle distillates (LCO ~48wt%, 450°C) at mild process
conditions. A high oxygen content of the organic liquid product (~9.6wt%, 450°C) makes
this process variant not suitable for the production of high-quality middle distillates. The
usage of FCC-catalysts caused a significant cleavage of oxygen in form of water,
regardless of catalyst activity or cracking temperature. A conditioned catalyst with low
activity led to high yields of LCO, low production of aromatic compounds and low oxygen
contents in the organic liquid product. Canola oil and this catalyst yielded 37wt% LCO at
a cracking temperature of 430°C. The oxygen content of the organic liquid product was
below 1wt%. 74wt% of canola oil was converted to gas, gasoline and LCO.

An existing computer-aided model was extended in such a way that catalytic as well as
thermal cracking can be simulated. Additionally, a reaction scheme adapted to the aim of
this work was developed. It includes 7 lumps, which are interconnected via 8 reaction
pathways. A program for calculating kinetic parameters derived from experimental results
was developed and applied. The reaction scheme together with the kinetic parameters was
implemented in the adapted simulation program. The simulated results presented a strong
correlation with experimental data.
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Zielsetzung 1

1 Zielsetzung

Der steigende Bedarf an Mitteldestillaten in Europa und die hohen Investitions- und
Betriebskosten industrieller Anlagen machen eine Optimierung der bestehenden
Raffinerieprozesse notwendig. Zusitzlich wird der sukzessive Ersatz von fossilen durch
nachhaltige Einsidtze angestrebt. Fluid Catalytic Cracking (FCC) ist ein &duBerst
wirtschaftlicher Raffinerieprozess, der in vielen Erdolraffinerien weltweit zum Einsatz
kommt. Der Prozess ist heutzutage fiir die Produktion von gasformigen Olefinen und
hochoktanigem Benzin optimiert. Die Moglichkeit des Betriebs einer FCC-Anlage mit
nachhaltigen Einsatzstoffen wie Pflanzendlen ist nachgewiesen und wissenschaftlich
anerkannt.

Ziel dieser Arbeit ist es, die Ausbeute und die Qualitit des Mitteldestillat-Produktes LCO
(Light Cycle Oil) im FCC-Prozess zu optimieren. LCO besitzt bei Einsatz von
Vakuumgasol und bei iiblicher Prozessfithrung eine geringe Qualitidt. Ein hochwertiges
LCO-Produkt ist u.a. gekennzeichnet durch einen geringen Aromaten-, Schwefel- und
Sauerstoffgehalt und kann als Blending-Komponente fiir Diesel verwendet werden. Ein
solch hochwertiges LCO-Produkt soll durch FEinsatz von Pflanzenolen, durch
Verwendung geeigneter Katalysatoren und durch milde Prozessbedingungen erzielt
werden. Grundlegende Erkenntnisse iiber den Einfluss der genannten Parameter sollen in
dieser Arbeit erlangt werden. Obwohl der Fokus auf der Ausbeute und der Qualitéit des
LCO-Produktes liegt, soll eine gesamtheitliche Betrachtung vorgenommen und somit eine
umfassende Analytik mit den bestechenden Messgerdten durchgefithrt werden.
Dementsprechend soll auch die Zusammensetzung des gasférmigen Produktes und des
Benzins untersucht werden, um damit eine Einschitzung der Wirtschaftlichkeit des
Gesamtprozesses zu ermoglichen. Die erhaltenen Erkenntnisse sollen dariiber hinaus zur
Erstellung einer computergestiitzten Simulation dienen.

Im experimentellen Teil dieser Arbeit werden Versuche an einer kontinuierlichen
Pilotanlage mit intern zirkulierender Wirbelschicht durchgefiihrt. Die durchzufiihrenden
Versuchsreihen zielen, wie bereits erwihnt, auf die Untersuchung des Einflusses diverser
Prozessgrofien, Feeds und Bettmaterialien auf das Produktspektrum ab. Der Einfluss der
ProzessgroBen Cracktemperatur, Feedrate und Katalysator/Ol-Verhiltnis soll ermittelt
werden. Es soll der FEinfluss unterschiedlicher Fettsdaurezusammensetzungen der
Pflanzenole untersucht und einem klassischen FCC-Einsatz gegeniibergestellt werden. Es
sollen unterschiedliche Bettmaterialien getestet werden. Dabei soll ein kommerziell
verfligbarer Katalysator und ein Katalysator mit stark reduzierter Aktivitit verwendet
werden. Weiters soll ein katalytisch inaktives Bettmaterial eingesetzt werden, wodurch
thermisches Cracken (Pyrolyse) des Einsatzstoffes ermoglicht wird. Unterschiede im
Produktspektrum bei Einsatz der verschiedenen Bettmaterialien sollen gegeniibergestellt
werden.



Zielsetzung 2

Die durchgefiihrten Versuche sollen mittels eines computergestiitzten Modells simuliert
werden. Als Basis dazu dient ein von Fimberger [1] und StrauBl [2] entwickeltes
Computerprogramm zur Simulation des Gesamtprozesses der FCC-Pilotanlage. Das
bestehende Modell soll erweitert werden, um katalytisches sowie thermisches Cracken
simulieren zu konnen. Die Verwendung von Pflanzendlen und der Fokus auf das LCO-
Produkt machen eine Uberarbeitung des verwendeten Reaktionsschemas notwendig. Zur
Simulation der Versuche werden fiir das erweiterte Reaktionsschema Kinetikparameter
(StoBfaktoren, Aktivierungsenergien) benotigt, die nicht frei verfiigbar sind. Es soll
deshalb ein Programm entwickelt werden, mit dem diese Kinetikparameter aus den
Versuchsergebnissen berechnet werden konnen. Die ermittelten Simulationsergebnisse
sollen den experimentellen Ergebnissen gegeniibergestellt werden.



Grundlagen 3

2 Grundlagen

2.1 Erdol als Energietridger

2.1.1 Aktuelle Energiesituation

Die stabile Bereitstellung von Energie ist spétestens seit der industriellen Revolution fiir
die Menschheit von zentraler Bedeutung. Ein stetiges Bevolkerungs- und
Wirtschaftswachstum bewirkt einen kontinuierlichen Anstieg des Gesamtenergiebedarfs
weltweit. Der schonende Umgang mit den zur Verfiigung stehenden Ressourcen ist eine
dominierende Herausforderung und hat nachhaltige energiepolitische Strategien in den
Fokus internationaler Interessen geriickt.

In Abbildung 1 ist der Primérenergieverbrauch weltweit seit 1990 dargestellt. Die von
BP [3] und OPEC [4] prognostizierte Entwicklung von 2015 bis 2025 ist zusitzlich in die
Abbildung eingetragen. Zwischen 1990 und 2015 betrug die jdhrliche Steigerung des
Gesamtenergieverbrauches ca. 1,9%. In diesem Zeitraum wurden alle Primédrenergietriger
ausgebaut. Im Jahr 2015 betrug der Gesamtenergieverbrauch weltweit ca. 13081 Mtoe. Die
fossilen Energietriger sind fiir ca. 85% der umgesetzten Energie verantwortlich.
Wesentlicher Primirenergietriger ist Erdol, wenngleich der Anteil des Erdols am
Energiemix stetig sinkt. Deutlich zu erkennen ist der starke Ausbau der erneuerbaren
Energien seit 2005, welcher auf eine neue strategische Ausrichtung der weltweiten
Energiepolitik zurtickzufiihren ist. Die Prognosen von BP und OPEC unterscheiden sich
fiir die nahe Zukunft kaum. Der Einfluss von Erddl reduziert sich weiterhin, wohingegen
die erneuerbaren Energien iiberproportional ausgebaut werden.

In Abbildung 2 ist der Gesamtenergieverbrauch und dessen Zusammensetzung fiir Europa
dargestellt [5]. Die Energiesituation in Europa unterscheidet sich deutlich von jener
weltweit. Trotz Wirtschaftswachstums ist der Energieverbrauch in Europa zwischen 1990
und 2005 nur leicht gestiegen und seither riicklaufig. Der Grund darin liegt grofteils in
der stetigen Abwanderung energieintensiver Schwerindustrie, dem technologischen
Fortschritt und die damit einhergehende Steigerung der Energieeffizienz gefordert durch
politische Gesetzgebungen. Im Jahr 2014 betrug der Gesamtenergieverbrauch Europas
(EU-28) 1606Mtoe, dies entspricht etwa 12% des weltweiten Energieverbrauchs. Erdol
ist auch in Europa der mit Abstand wichtigste Energietridger. Der Anteil von Erdol am
Gesamtenergiebedarf ist seit 2000 sinkend und betrug im Jahr 2014 ca. 33,2%. Der
Riickgang des Energieverbrauches und des Erddlanteils hat in Europa einen sinkenden
Gesamtbedarf an Erdol zur Folge. Im Gegensatz dazu steigt der Anteil an erneuerbaren
Energien seit dem Jahr 2000 kontinuierlich an und betrug im Jahr 2014 11,9%.
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Fossile Energietriger, insbesondere Erddl, sind trotz des starken Ausbaus erneuerbarer
Energien seit Generationen die wichtigsten Primérenergietrdger und werden dies auch in
unmittelbarer Zukunft bleiben.
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Abbildung 2: Energieverbrauch und Zusammensetzung der Energie (EU-28) [5] — eigene Darstellung
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2.1.2 Raffination von Erdol

Mit der Entwicklung der Automobilindustrie und des damit gestiegenen Bedarfs groBSer
Mengen geeigneter Kraftstoffe entwickelte sich die Erdolindustrie zu einem bedeutenden
Industriezweig. Erdol ist heutzutage ein wesentlicher Primirenergietrdger und ein
wichtiges Ausgangsprodukt fiir die chemische Industrie.

Erdol ist ein Vielkomponentengemisch bestehend aus diversen Kohlenwasserstoffen
(Paraffine, Naphthene, Aromaten), Schwefel-, Stickstoff- und Sauerstoffverbindungen
und metallischen Bestandteilen [6]. Die exakte Zusammensetzung ist von der Region
abhingig und variiert auch innerhalb einer Lagerstitte. Eine grundlegende Einteilung des
Erdols kann nach Dichte und Schwefelgehalt erfolgen. Wertvolles Erdol besitzt eine
geringe Dichte (hoherer Anteil an niedrigsiedenden Kohlenwasserstoffen) und einen
geringen Schwefelgehalt.

Die Verarbeitung von Erddl erfolgt in Erddlraffinerien. Ziel dieser ist es, Erdolprodukte
in der vom Markt benétigten Menge und Qualitét bereitzustellen. Aufgrund der groflen
Marktdynamik besitzen moderne Erdolraffinerien eine hochstmdgliche Flexibilitit.

Im Laufe der Jahrzehnte haben sich Erdolraffinerien zu einem komplexen Netzwerk aus
unterschiedlichen Prozessen entwickelt. In Tabelle 1 ist eine grundlegende Einteilung von
Raffinerieprozessen angefiihrt. Abbildung 3 zeigt ein (vereinfachtes) Fliefbild einer
Erdolraffinerie mit wesentlichen Raffinerieprozessen.

Tabelle 1: Grundlegende Einteilung einer Erdolraffinerie inklusive wichtiger Raffinerieprozesse [7]

Kategorie Typische Prozesse Beschreibung
Atmosphirische Dest. Entsalzung und Trennung des Rohdls nach

Primérverarbeitung Vakuumdestillation Siedelage (Destillation) oder nach Stoffgruppe
Entasphaltierung (Entasphaltierung)

Thermisches und Fluid Catalytic Cracking  Konversion von hochsiedenden

katalytisches Cracken Hydrocracken Kohlenwasserstoffen zu niedrigsiedenden

von Kohlenwasserstoffen Delayed Coking Produkten mit hohem Bedarf

L. Alkylierung Neuordnung bzw. Isomerisierung der

Kombinations- und ..

Umlagerungsverfahren Isomerls{erung Kohlenw?sserstoffe zur Verbesserung der
Platforming Produkteigenschaften (z.B. Oktanzahl)
Hydrotreating Behandlung der Produktstrome zur

Behandlung/Veredelung ~ MEROX Beseitigung storender Verbindungen oder
Gasnachverarbeitung Komponenten (S, N, O, Schwermetalle)

Mischen der Produktstrome aus den
Blending unterschiedlichen Prozessen und Beimengung

von Additiven um Endprodukte mit
geforderten Spezifikationen zu erhalten
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Abbildung 3: FlieBbild einer Erdolraffinerie — Uberblick, vereinfachte Darstellung (AD Atmosphirische
Destillation, BITOX Bitumen-Oxidation, DR Dampfreformierung, FCC Fluid Catalytic Cracking, GNV
Gasnachverarbeitung, HC Hydrocracker, HDS Hydrierende Entschwefelung, ISO Isomerisierung, LPG
Fliissiggas, PF Platformer, VB Visbreaker, VD Vakuumdestillation) [7]—[9]

Nach Entsalzung des Rohols wird dieses mittels atmosphérischer Destillation in die
Primérprodukte getrennt (Roholfraktionierung). Das entstandene Sumpfprodukt
(atmosphérischer Riickstand, 350°C+) wird, um ungewollte thermische Crackreaktionen
zu verhindern, mittels einer Vakuumdestillation in Vakuumgasol (350-550°C) und
Vakuumriickstand (550°C+) getrennt.

Die Gase sidmtlicher Prozesse werden zusammengefithrt und in einer
Gasnachverarbeitung behandelt. Dabei werden die Gase destillativ getrennt und mittels
Wischer gereinigt. In einer Claus-Anlage wird der erhaltene Schwefelwasserstoff zu
elementarem Schwefel konvertiert. Werden groflere Mengen an Ethylen und Propylen
(Grundchemikalien fiir Petrochemie) bendtigt, kann ein Steamcracker (thermisches
Crackverfahren) zum Einsatz kommen. Dieser kann mit Gasen, aber auch mit Naphta und
hohersiedenden Kohlenwasserstoffen betrieben werden.
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Wasserstoff ist durch den verstirkten Einsatz von hydrierenden Verfahren zu einem
wichtigen Zwischenprodukt geworden. Er wird heutzutage hauptsichlich mittels
Dampfreformierung erzeugt. Dabei werden Raffineriegase, Erdgas und teils auch
Leichtbenzin unter Zusatz von Wasserdampf zu den Endprodukten Wasserstoff und
Kohlendioxid umgesetzt.

Benzin lasst sich in Leicht- (20-100°C) und Schwerbenzin (~100-200°C) einteilen und
trennen. Durch nachgeschaltene katalytische Prozesse kann die Oktanzahl der einzelnen
Strome gesteigert werden. Dies geschieht durch Isomerisierungs- (Erhohung des
Verzweigungsgrades der Kohlenwasserstoffe) oder Platformer-Prozesse (Erhohung des
Aromatengehalts, v.a. BTX-Aromaten). Ein wertvolles Nebenprodukt des Platformer-
Prozesses ist Wasserstoff.

Kerosin, Diesel und atmosphirisches Gasol werden hydrierend behandelt und schlie3lich
den einzelnen Produktpools oder weiteren katalytischen Prozessen zugefiihrt.

Die Konversion schwerer Roholfraktionen (350°C+) in wirtschaftliche Produkte wird
hauptsichlich mittels thermischer und katalytischer Crackprozesse durchgefiihrt. Dabei
wird die Siedelage des Einsatzes durch Aufbrechen der Kohlenwasserstoffmolekiile
erniedrigt und somit hochsiedende in niedrigsiedende Kohlenwasserstoffe umgewandelt.
Ziel ist es aus den schweren Roholfraktionen olefinische Gase, hochoktaniges Benzin oder
hochcetanigen Diesel zu gewinnen. Durch Cracken entsteht ein breites Spektrum an
Kohlenwasserstoffprodukten, welche getrennt und gegebenfalls weiteren Prozessen
zugefiihrt werden konnen. Mit zunehmender Siedelage der Erdolfraktion erhoht sich der
aromatische Charakter und der Anteil an unerwiinschten Verbindungen mit
Heteroatomen. Letztere erschweren katalytische Prozesse, da sie teilweise als starke
Katalysatorgifte wirken. Ein vorgeschaltenes hydrierendes Verfahren kann bei
Anwendbarkeit eine katalytische Weiterverarbeitung ermdoglichen. Die Erforschung
geeigneter Katalysatoren, die auch bei schweren Einsitzen verwendet werden konnen, ist
von grolem Interesse. Mit zunehmender Siedelage des Einsatzes werden unselektivere
thermische =~ Crackverfahren  angewandt. Fir  schwerste = Roholfraktionen
(Vakuumriickstand, 550°C+) werden ausschlieBlich thermische Crackverfahren
(Visbreaker, Coker) oder Veredelungsverfahren (Bitumen-Oxidation) verwendet um
verkaufsfihige Produkte zu erhalten. Abbildung 4 gibt einen Uberblick iiber hiufig
eingesetzte thermische und katalytische Crackverfahren.

Das FCC-Verfahren (Fluid Catalytic Cracking) ist ein katalytisches Crackverfahren. Das
Verfahren besitzt eine hohe Flexibilitiit bei geringen Investitions- sowie Betriebskosten.
Es wurde urspriinglich zur Erzeugung von hochoktanigem Benzin entwickelt. Weitere
wertvolle Produkte sind gasformige Olefine und Mitteldestillate. Die Wahl der
Prozessbedingungen und Katalysatoren hat einen starken Einfluss auf die gebildeten
Produkte. Als Einsatzstoffe eignen sich im Allgemeinen Kohlenwasserstoffe,
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Abbildung 4: Uberblick iiber thermische und katalytische Crackverfahren [9]

hauptsidchlich  wird  Vakuumgasol  (350-550°C)  verwendet. Bei  hohen
Metallkonzentrationen kann es zur Schidigung des Katalysators kommen, was durch
Vorbehandlung des Einsatzes mittels hydrierender Verfahren minimiert werden kann.
Eine detaillierte Beschreibung des FCC-Verfahrens wird in Kapitel 2.2 gegeben.

Hydrocracken ist ein katalytisches Crackverfahren unter Einsatz von Wasserstoff. Es zéhlt
daher zu den hydrierenden Verfahren und wird bei vergleichsweise intensiven
Prozessbedingungen (Druck, Temperatur) durchgefiihrt. Meist werden bifunktionelle
Katalysatoren verwendet, wodurch Hydrierung und Cracken in einem Reaktor ermoglicht
wird. Unerwiinschte Verbindungen mit Heteroatomen werden grofteils hydriert und
entweichen als diverse niedrigsiedende Wasserstoff-Verbindungen (H2S, NH3, H20,...).
Die Aromaten- und Koksproduktion wird durch die Hochdruck-Wasserstoffatmosphire
stark reduziert. Dadurch wird die Aktivitit des Katalysators lingere Zeit aufrechterhalten.
Hauptprodukte des Prozesses sind Gase und Mitteldestillate (Diesel mit hohen
Cetanzahlen). Hydrocracking ist aufgrund des hohen Wasserstoffverbrauches und des
hohen Wasserstoffpartialdruckes ein kostenintensives Verfahren. Sowohl der Bau als
auch der Betrieb der Anlagen ist teurer als vergleichbare FCC-Anlagen. Trotzdem werden
in Europa vermehrt Hydrocracking-Anlagen in Betrieb genommen, da der Dieselbedarf
steigt, die Kraftstoffspezifikation sich verschirfen und ein Mangel an giinstigen
Prozessalternativen besteht.

Das Visbreaking-Verfahren ist ein mildes thermisches Crackverfahren. Hauptziel ist die
Senkung der Viskositit des Einsatzstoffes. Das Produkt kann dadurch zum Beispiel als
Heizol-Blend eingesetzt werden. Es entstehen zusitzlich kleine Mengen an Gas und
minderwertigem Benzin.

Das Coking-Verfahren ist ein thermisches Crackverfahren. Es wird bei schirferen
Prozessbedingungen als das Visbreaking-Verfahren betrieben. Ziel ist es, eine maximale
Konversion in niedrigsiedende Produkte wie Gas, Benzin und Gasol zu erreichen. Das
entstehende Gasol wird im FCC-Prozess als Einsatz verwendet. Es entstehen zusétzlich
groBere Mengen (ca. 20-40%) an Petrolkoks. Dieser wird mittels Kalzinierung zu
hoherwertigem Koks weiterverarbeitet und kann als Wertstoff verkauft werden. Als
Verfahren finden Delayed-, Fluid- und Flexi-Coking Anwendung.
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Als letzter Schritt werden in einer Erdolraffinerie die Produktstrome der unterschiedlichen
Prozesse zusammengefiihrt und passend gemischt. Dadurch werden die geforderten
Produkte mit den gewiinschten Eigenschaften erhalten. Gegebenenfalls werden zur
Steigerung der Produktqualitit zusitzliche Additive beigemischt. Dieser abschlieende
Schritt wird als Blending bezeichnet.

2.1.3 Erdolprodukte und deren Spezifikationen

Typische Erdolprodukte sind zusammen mit den Siedebereichen und Verbrauchsanteilen
in Osterreich in Tabelle 2 angefiihrt. Die Siedelage der Produkte kann je nach Einsatz und
Jahreszeit geringfiigig variieren. Der GroBteil des raffinierten Erdols wird in Osterreich
als Kraftstoff verwendet. Diesel ist der mengenmiBig bedeutendste Kraftstoff, gefolgt von
Benzin. Auch Heizdl EL wird in groBen Mengen abgesetzt. Generell ist aus der Tabelle
die erhebliche Bedeutung der Mitteldestillate am Osterreichischen Markt erkennbar.

Fiir die Petrochemie sind wichtige, aus Erdol produzierte Grundchemikalien Olefine
(Ethylen, Propylen, 1,3-Butadien, div. Butylene), Aromaten (Benzol, Toluol, Xylole) und
Schwefel [6]. Ein Grofteil dieser Chemikalien wird in Crack- oder Platformer-Prozessen
hergestellt.

Im Folgenden werden die gesetzlichen Spezifikationen der mengenméiBig bedeutendsten
Erdolprodukte (Diesel, Benzin, Heizol EL) betrachtet. Die Spezifikationen werden
laufend an Umweltstandards angepasst und haben sich im letzten Jahrzehnt in Europa
deutlich verschirft. So wurde zum Beispiel die Reduktion des Schwefelanteils von der
Europédischen Union sukzessive durchgesetzt. Schwefel wirkt in den Kraftfahrzeugen als
Katalysatorgift. Durch Verbrennung von Schwefel entsteht umweltschidliches SOx und
es unterstiitzt die Bildung von Feinstaub im Abgas. In Tabelle 3 sind ausgewdhlte
Anforderungen an den Ottokraftstoff (Benzin) nach Norm EN228 angefiihrt. Tabelle 4
stellt einige Anforderungen an den Dieselkraftstoff nach Norm EN590 und an Heizol EL
nach Norm DIN51603 gegeniiber. Den fossilen Kraftstoffen konnen gewisse Mengen an

Tabelle 2: Erdolprodukte, Siedebereiche und Verbrauchsanteile in Osterreich im Jahr 2015 (ohne org.
Petrochemie) [10]

Erdolprodukt Siedebereich Verbrauchsanteil
Fliissiggas (LPG) —50-10°C 0,8%
Benzin 10 - 200°C 15,3%
Kerosin 170 - 300°C 6,5%
Diesel 170 - 370°C 59,7%
Heizol EL 170 - 370°C 10,5%
Heizole L, M & S >350°C 2,2%
Schmierdl >350°C 0,5%
Bitumen >550°C 4,0%
Restliche Produkte - 0,5%
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Tabelle 3: Ausgewihlte Anforderungen an unverbleiten Ottokraftstoff nach EN228 [11]

Eigenschaft min. max. Einheit
Research-Oktanzahl (ROZ) 95,0 - -
Motor-Oktanzahl (MOZ) 85,0 - -
Dichte (15°C) 720,0 775,0 kg/m3
Schwefelgehalt - 10,0 mg/kg
Gehalt an Olefinen - 18,0 v%
Gehalt an Aromaten - 35,0 v%
Gehalt an Benzol - 1,00 v%
Gehalt an Sauerstoff - 3,7 m%

biogenen Kraftstoffen wie Bioethanol oder Biodiesel (FAME) zugemischt werden. Dies
wird von der Politik durch eine entsprechende Gesetzgebung forciert.

Die Einhaltung der Oktanzahl ist bei Ottokraftstoffen aufgrund der strikten Limitierung
gewisser hochoktaniger Verbindungen immer aufwendiger zu erreichen. So ist etwa der
maximale Gehalt an Aromaten, Ethanol (10,0v%) und ETBE im Benzin aufgrund
unerwiinschter Begleiterscheinungen begrenzt. Zusitzlich ist der maximale Gehalt an
Sauerstoff (3,7m%) limitiert. Der erlaubte Schwefelgehalt ist im Benzin auf 10,0mg/kg
begrenzt und macht gegebenenfalls eine Hydrierung gewisser Produktstrome notwendig.

Dieselkraftstoff hat im Gegensatz zu Heizol EL strengere Anforderungen zu erfiillen.
Wesentlich ist hierbei die Einhaltung der Cetanzahl, wohingegen bei Heizdl EL ein
gewisser Brennwert nicht unterschritten werden darf. Die Einhaltung der Schwefel-
Grenzwerte macht Hydrierprozesse erforderlich, die durch die hohe Siedelage einen
groen Hydrieraufwand verursachen. Von Bedeutung ist auch die Einhaltung der

Tabelle 4: Ausgewihlte Anforderungen an Dieselkraftstoff (D) nach EN590 [12] und Heiz6l EL (HEL) nach
DIN51603 [13]

Eigenschaft I?ieselkraftstoff - Heizol EL Einheit
min. max. min. max.

Cetanzahl 51,0 - - - -
Dichte (15°C) 820 845 - 860 kg/m?3
Brennwert, Hg - - 45,4 - Ml/kg
Polycyclische aromatische KWe - 8,0 - - m%
Schwefelgehalt - 10,0 - 50 mg/kg
Wassergehalt - 200 - 200 mg/kg
Gehalt an FAME - 7,0 - - v%
Viskositit (D:40°C, HEL:20°C) 2,000 4,500 - 6,00 mm?/s
Schmierfdhigkeit (60°C) - 460 - - um
Cloudpoint (Zusatzbedingung) - —20--40 - 3 °C
Destillat aufgefangen bei 250°C - <65 - <65 v%
Destillat aufgefangen bei 350°C 85 - 85 - v%
95v% Destillat aufgefangen bei - 360 - - °C
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Kilteeigenschaften (u.a. Cloudpoint), was vor allem durch Vorhandensein groler Mengen
geradkettiger Paraffine (hohe Cetanzahlen) erschwert wird. Der Anteil an Biodiesel
(FAME) ist bei Dieselkraftstoff auf 7,0vol% limitiert.

Die Oktan- und die Cetanzahl nehmen unter den Kraftstoffeigenschaften eine besondere
Stellung ein [6].

Die Oktanzahl ist ein Mal} fiir die Klopffestigkeit und besitzt eine Bedeutung bei
Kraftstoffen fiir Ottomotoren. Per Definition besitzt n-Heptan eine Oktanzahl von O und
1-Oktan eine Oktanzahl von 100. Ein Benzin mit einer Oktanzahl von 95 besitzt dieselbe
Klopffestigkeit wie ein Gemisch aus 95v% i-Oktan und 5v% n-Heptan. Research-
Oktanzahl (ROZ) und Motor-Oktanzahl (MOZ) werden bei unterschiedlichen
Testbedingungen des Priifmotors ermittelt. Das Unterschreiten einer ,kritischen®
Oktanzahl fiihrt zu einem Klopfen des Motors, was ungewollten, frithzeitigen
Selbstziindungen des Kraftstoffes im Verbrennungsraum entspricht. Dies reduziert die
Motorleistung und kann zu schweren Schiden des Motors fiihren.

Die Cetanzahl ist ein MaB fiir die Ziindwilligkeit und besitzt Bedeutung bei Kraftstoffen
fir Dieselmotoren. Per Definition besitzt 1-Methynaphtalin die Cetanzahl 0 und
Hexadecan die Cetanzahl 100. Wie bei der Oktanzahl wird auch die Cetanzahl durch
Vergleichsmessungen mit der Probe und einem Gemisch aus beiden Komponenten
bestimmt. Eine zu geringe Cetanzahl bewirkt einen unerwiinschten Ziindverzug, der zur
Beeintrichtigung der Leistung und zur Schidigung des Motors fiihren kann.

In Abbildung 5 sind Oktan- und Cetanzahlen unterschiedlicher Stoffe gegeniibergestellt.
Im Allgemeinen besitzen aromatische und verzweigte Verbindungen hohe Oktanzahlen,
es gilt die folgende Reihung:

Aromaten > i-Paraffine > Olefine > Paraffine

Auch gewisse Sauerstoffverbindungen wie Ethanol und ETBE besitzen auflerordentlich
hohe Oktanzahlen. Fiir die Cetanzahl kehrt sich die Reihung dieser Stoffgruppen um.
Lange, geradkettige Paraffine besitzen hohe Cetanzahlen, wéhrend Aromaten
Cetanzahlen nahe O besitzen. Geradkettige Paraffine im Siedebereich von
Mitteldestillaten besitzen Cetanzahlen iiber 80.

Die notwendige Zusammensetzung von Benzin und Diesel unterscheidet sich bei
Betrachtung dieser Kennzahlen grundlegend voneinander. Die Produktion beider
Kraftstoffe in hoher Qualitit ist in einem einzigen Prozess daher kaum moglich. Im
konventionellen FCC-Prozess wird als Feed Vakuumgasdl mit relativ hohem
Aromatengehalt eingesetzt. Die Produktion eines qualitativen Mitteldestillates ist deshalb
nur beschrinkt moglich. Unabhingig davon kommt es im Prozess zu starker
Isomerisierung und Aromatenbildung, wodurch das produzierte FCC-Benzin aus
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Abbildung 5: Oktanzahl (ROZ) und Cetanzahl unterschiedlicher Stoffe, Quellen: [8], [14]-[16]

hochoktanigen Verbindungen besteht. Die Cetanzahl des Mitteldestillat-Produktes (LCO
— light cycle oil) liegt bei iiblicher Prozessfiihrung zwischen 0 und 25. Zur erfolgreichen
Produktion eines LCO-Produktes mit hoherer Cetanzahl miissen im FCC-Prozess die
Autbaureaktionen von Aromaten grotmoglich unterbunden werden und/oder ein
aromatendrmerer Feed eingesetzt werden.

2.1.4 Herausforderungen & Trends

In Anbetracht der bisherigen Ausfilhrungen konnen folgende voranschreitende
Entwicklungen in der Raffinerieindustrie in Europa zusammengefasst werden:

- Sinkender Verbrauch von Erdolprodukten

- Kontinuierliche Substitution fossiler Einsitze durch nachhaltige Rohstoffe
- Hoher Bedarf an Mitteldestillaten

- Strengere Produktspezifikationen

Der Einsatz nachwachsender Rohstoffe als Energietriger wird von der Europiischen
Union forciert und fiithrt seit Mitte der 2000er Jahre zu einem starken Anstieg des
Biokraftstoffverbrauches. Den fossilen Kraftstoffen werden heutzutage vor allem
Biodiesel (FAME) und Bioethanol zugemischt [3]. Der ausgepridgte Bedarf an
Mitteldestillaten wie Diesel, Kerosin und Heizol EL in (Mittel-)Europa ist in Abbildung
6 erkennbar. Der Bedarf an Benzin ist dagegen relativ gering. Die zunehmende
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Abbildung 6: Anteil der Erddlprodukte am Gesamterddlverbrauch im Jahr 2014 (Weltweit, Europa und
Oste{reich; Produktzusammensetzung fiir Petrochemie in Osterreich unbekannt) Quellen: Weltweit, Europa
[4], Osterreich [17]

ErschlieBung von Schieferdl in den USA hat die Export- und Importsituation in Europa
deutlich verindert. Erddlraffinerien miissen die Produktausbeuten zunehmend an den
europdischen Binnenmarkt anpassen. Zusitzlich wurden die Kraftstoffspezifikationen
(Schwefel, Aromaten) stark verschirft. Als Mittel der Wahl werden Kostenintensive,
hydrierende Prozesse eingesetzt, die zu einem groflen Verbrauch von Wasserstoff fiithren.

Im Rahmen dieser Arbeit soll das FCC-Verfahren zur Produktion von Mitteldestillaten
optimiert werden. Dies kann u.a. durch Einsatz von Pflanzendlen geschehen, welche keine
aromatischen Verbindungen und kaum Schwefel beinhalten. Der Prozess kann sukzessive
durch Erhohung des Beimischungsgrades von Pflanzendlen zu Vakuumgasol umgestellt
werden. Die Optimierung des allseits verwendeten und flexiblen FCC-Verfahrens
bedeutet fiir den Raffineriebetreiber eine Moglichkeit zur Einsparung von Investitions-
und Betriebskosten.

2.2 Fluid Catalytic Cracking

Mit dem steigenden Bedarf an Ottokraftstoffen um 1910 und dem stirker werdenden
Wettbewerb in der Erdolindustrie wurde die Notwendigkeit der Konversion von schweren
Roholfraktionen in wertvolle Produkte erkannt [9], [18]. 1913 wurde zum ersten Mal ein
thermisches Crackverfahren groBindustriell eingesetzt. Durch die Entwicklung von sauren
Katalysatoren in den 1930er Jahren und der Inbetriebnahme eines Festbett-Reaktors nach
dem Houdry-Verfahren begann der Siegeszug des katalytischen Crackens in
Erdolraffinerien. Das Festbettverfahren wurde 1941 von einem Wanderbettverfahren
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abgelost. Parallel dazu wurde ein Wirbelschichtverfahren entwickelt und 1942 als Anlage
realisiert. Diese Anlage war die erste kommerziell betriebene FCC-Anlage. Mit der
Entwicklung von Zeolithen setzte sich das Verfahren ab 1960 endgiiltig durch.

Die hohe Flexibilitit des Prozesses wurde seither mehrfach bewiesen. Unzdhlige
Weiterentwicklungen des Verfahrens und der verwendeten Katalysatoren machen den
FCC-Prozess bis heute zu einem wertvollen Konversionsverfahren. Weltweit sind etwa
350 FCC-Anlagen in Betrieb [19]. Der FCC-Prozess nimmt aufgrund seiner
Anpassungsfihigkeit und Wirtschaftlichkeit eine Schliisselrolle in  modernen
Erdolraffinerien ein.

2.2.1 Der FCC-Prozess

In Abbildung 7 ist der FCC-Prozess (UOP-Design) mit nachgeschalteten Trenneinheiten
dargestellt. Die Bauweise heutiger FCC-Anlagen unterscheidet sich abhingig vom
Lizenzgeber geringfiigig voneinander.

Der FCC-Prozess lisst sich in drei Bereiche einteilen [19]:

- Riser, in dem die Crackreaktionen ablaufen (~525°C, 1bar)
- Regenerator, in dem der Katalysator regeneriert wird (~700°C, 2bar)
- Nachgeschaltete Apparate zur Trennung der Produkte

An der Stelle des Feedeintritts trifft der vorgewédrmte Einsatzstoff auf den regenerierten
Katalysator, wodurch die Crackreaktionen starten. Als Produkt entsteht unter anderem
Koks, welcher sich an der Oberfliche des Katalysators ablagert und diesen deaktiviert.
Das Produktgas wird nach dem Riser vom Katalysator getrennt und mittels Rektifikation
in die einzelnen Produktfraktionen aufgetrennt. Der mit Koks beladene Katalysator wird
in der Anlage gestripped und gelangt in den Regenerator. Dieser wird mit Luft fluidisiert,
wodurch der Koks abbrennen kann. Dadurch wird der Katalysator regeneriert und Energie
fir den endothermen Crackvorgang bereitgestellt. Der regenerierte Katalysator steht
schlieBlich wieder fiir den Einzug in den Riser zur Verfiigung.

Kontinuierliche Verbesserungen des Prozesses haben im Laufe der Jahre unzihlige
Anderungen unterschiedlicher Anlagenkomponenten bewirkt.

Der erste Kontakt zwischen Katalysator und FEinsatz ist aufgrund der hohen
Reaktionsgeschwindigkeit entscheidend. Eine gute Zerstdaubung des Feeds wird mittels
Zugabe von Wasserdampf erreicht. Der Katalysator ist im Idealfall homogen iiber den
Riserquerschnitt verteilt und liegt im Riser in Form einer Kolbenstromung vor. Um dies
zu erreichen wird Wasserdampf als Lift-Gas eingesetzt. Unerwiinschte sekundére
Crackreaktionen nach dem Riser werden durch effiziente Trennung von Produktgas und
Katalysatorpartikel reduziert. Dies geschieht iiber optimierte Multizyklonsysteme.

Durch einen Stripper wird eine ungewollte Leckage von wertvollem Produktgas in den
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Abbildung 7: Schema einer FCC-Anlage mit nachgeschalteten Trenneinheiten (UOP-Design) [20]

Regenerator (,,stripping coke*) vermindert und die Effizienz der Gesamtanlage gesteigert.
Dabei wird das an der Oberfliche des Katalysators adsorbierte Produktgas mittels
Wasserdampf im Gegenstrom desorbiert.

Der Regenerator wird als blasenbildende Wirbelschicht mit Luft betrieben. Der Abbrand
von Koks verldauft im Gegensatz zu den katalytischen Crackreaktionen langsam. Der
Katalysator soll unter moglichst schonenden Bedingungen vollstindig regeneriert werden.
Zusitzlich ist eine minimale Emission von NOy, CO, SOy und Staub unter wirtschaftlichen
Gesichtspunkten gefordert. Die Katalysatoren besitzen Additive, die unerwiinschte
Abgasemissionen im Regenerator reduzieren. Je nach Konfiguration kann der
Regenerator im Partial-Burn-Modus oder im Full-Burn-Modus betrieben werden. Im
Partial-Burn-Modus wird Luft unterstochiometrisch zugefiihrt, wodurch der Koks nur
teilweise abgebrannt wird und CO 1im Abgas vorhanden ist. In einem nachgeschalteten
Boiler wird dieses zu CO> oxidiert. Die Regeneration des Katalysators ist geringer,
geschieht aber schonender und die FCC-Anlage kann bei gleicher Risertemperatur mit
hoherem C/O-Verhiltnis betrieben werden. Im Gegensatz dazu ist beim Full-Burn-Modus
Uberschusssauerstoff im Abgas vorhanden. Ublicherweise wird der Regenerator
heutzutage im Full-Burn-Modus betrieben. Dies ist von der Qualitiit des Einsatzes, von
dem geforderten Wirmehaushalt und von den Eigenschaften des Katalysators abhingig.
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Einsatzstoffe im FCC-Prozess

A

Klassische Einsatze Alternative Einsatze
- Roholfraktionen (Atmospharisches - Recycling & Weiterverwendung (Fischer-Tropsch Wachse,
Gasol, Vakuumgasol, Schwere Verflussigte Thermoplaste)
Rohélfraktionen (RFCC)) - Nachwachsende Rohstoffe , Bio-Raffinerie” (Triglyceride (Pflanzendle,

Algendle, Altspeisedle), Pyrolysedle, Glycerin, Lignin, Zucker)

Abbildung 8: Beispiele klassischer und alternativer Einsatzstoffe im FCC-Prozess [8], [21], [22]

2.2.2 Einsatzstoffe & Produkte

In Abbildung 8 ist ein Uberblick iiber klassische und alternative Einsatzstoffe im FCC-
Prozess dargestellt.

Der héufigste Einsatzstoff ist Vakuumgasol mit einem Siedebereich zwischen 350°C und
550°C. Produktfraktionen anderer Raffinerieprozesse konnen diesem unter Beachtung der
enthaltenen Schadstoffe zugemischt werden. Je nach Anforderungen kann eine
hydrierende Vorbehandlung zur Reduktion der Schwefel- und Metallgehalte stattfinden.
Dadurch erhoht sich die Katalysatorlebensdauer, schwefeldrmere Produkte entstehen und
weniger SOx wird im Regenerator gebildet.

Die Prozessierung alternativer Einsatzstoffe im FCC-Prozess ist Gegenstand aktueller
Forschung. Die FEignung dieser Einsdtze hingt grof3teils von der chemischen
Zusammensetzung ab. Hohe Anteile an unerwiinschten Begleitstoffen und aromatischen
oder sauerstoffhaltigen Verbindungen konnen zu Komplikationen fithren. Neben der
technischen Machbarkeit und der Sinnhaftigkeit gewisser Einsatzstoffe muss auch die
Wirtschaftlichkeit gegeben sein. Pflanzendle haben sich als bisher geeignetste Alternative
zu klassischen fossilen Einsitzen erwiesen und sind mittlerweile als Einsatzstoffe im
FCC-Prozess gut erforscht [21]. Pflanzendle besitzen &hnliche physikalische
Eigenschaften wie Vakuumgasol, eine definierte chemische Struktur und kaum
Schwefelverbindungen. Im Vergleich zu alternativen nachwachsenden Rohstoffen
besitzen sie einen relativ geringen Sauerstoffanteil. Der Einsatz von Pflanzendlen kann
auch mittels Zumischung zu Vakuumgasol (,,co-processing®) erfolgen [23].

In Tabelle 5 sind die FCC-Produkte bei Verwendung klassischer Einsatzstoffe angefiihrt
[19]. Bei alternativen Einsidtzen konnen im Prozess weitere Produkte, zum Beispiel
Wasser, entstehen.

Trockengase besitzen keine herausragende wirtschaftliche Bedeutung und sind im FCC-
Verfahren unerwiinscht. Ausgenommen davon ist die Grundchemikalie Ethylen, welche
grofteils zur Kunststoffproduktion verwendet wird.
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Tabelle 5: Produkte des FCC-Verfahrens und deren Verwendung [19]

Produkt Komponenten, Siedelage =~ Anmerkung

Trockengas H,, Ci-Cy, HaS, CO, CO,  Ethylen (Basischemikalie)

LPG Ci-C, Propylen (Basischemikalie), 1,3-Butadien (Kautschuk),
Isobutylen (MTBE, ETBE)

Benzin Cs-220°C Hohe Oktanzahl, Limitierung Aromaten, Benzen &
Schwefel

LCO 220°C - 340°C Niedrige Cetanzahl, Limitierung Aromaten & Schwefel

HCO 340°C - 450°C unerwiinscht

Riickstand 450°C+ unerwiinscht

Koks Abbrand im Regenerator

LPG (Liquefied Petroleum Gas) umfasst alle C3-C4 Kohlenwasserstoffe, von denen einige
bedeutende chemische Grundstoffe sind. Als wichtigstes Produkt ist Propylen zu nennen,
welches wie Ethylen hauptsichlich in der Kunststoffindustrie eingesetzt wird. Die
Maximierung der Propylenausbeute im FCC-Prozess kann je nach Marktlage erwiinscht
sein. Ein weiteres Produkt mit hohen Gewinnmargen ist 1,3-Butadien. Dieses wird
hauptsichlich in der Kautschukproduktion eingesetzt. Isobuten wird zur Produktion von
MTBE oder ETBE verwendet, welche hohe Oktanzahlen besitzen und dem Benzin
zugemischt werden.

Benzin ist das traditionell bedeutendste Produkt des FCC-Prozesses. Durch grof3e Anteile
an Aromaten, i-Paraffinen und Olefinen ist die Oktanzahl des FCC-Benzins hoch. Die
Anteile an Olefinen, Aromaten und Benzol sind in den Kraftstoffspezifikationen limitiert.
Das FCC-Benzin ist ohne hydrierende Behandlung fiir einen GrofBteil des Schwefels im
Gesamtbenzin verantwortlich.

LCO (Light Cycle Oil) bezeichnet ein Mitteldestillat mit einer Siedelage im Bereich von
Diesel und Heizol EL. Die hohe Siedelage bedingt hohere Aromaten- und
Schwefelgehalte als im Benzin-Produkt. Oft ist eine Hydrierung des Produktes notwendig.
Bei iiblichen Prozessbedingungen besteht LCO aus 50-75m% Aromaten, was zu einer
sehr geringeren Cetanzahl fiithrt und eine Beimischung zu Dieselkraftstoff einschrinkt.
LCO wird u.a. als Blend fiir Heiz6l EL verwendet oder weiteren Prozessen zugefiihrt. Die
Verbesserung der Ausbeute und Qualitit von LCO (Aromaten- und Schwefelreduktion)
ist Thema dieser Arbeit.

HCO (Heavy Cycle Oil) und Riickstand sind schwere, unerwiinschte FCC-Produkte. Sie
besitzen einen hohen Anteil an Schwefel und Schwermetallen. Beide Produkte werden oft
als Einsatz in thermischen Konversionsverfahren verwendet oder Produkten wie Heizdl S
zugemischt. Der Riickstand beinhaltet nach der Rektifikation gewisse Mengen an
Katalysatorpartikeln, welche aufwendig abgetrennt werden miissen. Den erhaltenen
Riickstand bezeichnet man als geklédrtes Sumpfol.



Grundlagen 18

(e} 0
I I
O —Si— O O —Si— o0
I I
[0} o 0] 0] OH (0]
I | O I -H.0 I I
. - . _ > . .
O —Si—0—A—O0—S— o0 O—Si—O0O—A—O0—S—2o0
—
| | | H,0 | | |
(0] (0] (e} o 0] o
I I
O —Si— o0 O —Si— o0
I I
0 (e}
Bronsted-Sdurezentrum Lewis-Sdaurezentrum

Abbildung 9: Veranschaulichung der Bronsted- und Lewis-Sédurezentren in Alumosilikaten [24]

Der produzierte Koks wird im Regenerator der FCC-Anlage abgebrannt und liefert die
notige Energie fiir den endothermen Crackvorgang. Er ist somit ein notwendiges
Nebenprodukt, welcher eine autotherme Prozessfithrung ermdoglicht.

2.2.3 Katalysatoren

Im Jahr 1928 entdeckte E. Houdry die katalysierende Wirkung von sdurebehandelter
Tonerde bei Crackprozessen. Er erkannte, dass die entstandenen sauren Zentren an der
Oberflidche der Tonerde fiir diese Wirkung verantwortlich waren. Die sauren Zentren
bewirken die Bildung von Carbenium-Ionen, wodurch ein fiir katalytisches Cracken
typischer ionischer Reaktionsmechanismus erméglicht wird. Dieser Mechanismus wird in
Kapitel 2.3.2 im Detail behandelt. Um 1940 wurden erstmals amorphe Alumosilikate
synthetisiert und verwendet [ 19]. Dabei handelt es sich um Minerale, die abwechselnd aus
den Grundbausteinen SiOs4 und AlO4 zusammengesetzt sind. Die direkte Verbindung
zweier AlOs-Tetraeder ist instabil und daher nicht moglich (Lowenstein-Regel). Der
Einbau von Aluminium-Atomen (AI** statt Si*") in das Silikat-Kristallgitter macht einen
Ladungsausgleich mittels Kationen notwendig. Dies ermoglicht das Vorhandensein von
Saurezentren im Feststoff. In den 1960er Jahren wurden Zeolithe in unterschiedlichen
Modifikationen erforscht, was letztlich zum Durchbruch des FCC-Prozesses in der
Raffinerietechnik fiihrte. Zeolithe sind kristalline Alumosilikate, die aufgrund ihrer
definierten Kristallstruktur strukturselektiv sind und damit eine zusétzliche Beeinflussung
des Produktspektrums ermdglichen.

Die Bildung von Carbeniumionen geschieht, wie bereits erwéhnt, durch die Anwesenheit
von Sdurezentren an der Oberfldche und im Inneren des Katalysators. Dabei handelt es
sich um Lewis- und Bronsted-Sdurezentren, welche in Abbildung 9 schematisch
dargestellt sind [24]. Die im Kristallgitter angeordneten Aluminium-Atome stellen bei
einer Koordinationszahl von 3 ein Lewis-Sdurezentrum (Elektronenpaarakzeptor) oder
bei einer Koordinationszahl von 4 ein Bronsted-Sdurezentrum (Protonendonator) dar,
sofern der Ladungsausgleich mit H*-Ionen erfolgt. Beide Arten von Sdurezentren sind im
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Katalysator vorhanden und konnen, wie in der Abbildung dargestellt, ineinander
umgewandelt werden. Das Verhiltnis von Bronsted- zu Lewis-Sédurezentren héingt u.a.
vom Hydratationszustand des Katalysators und somit von der Temperatur ab. Die
Aktivitit des Katalysators ist abhingig von der Anzahl und der Stirke der zugiinglichen
Saurezentren. Eine hohe Stabilitit des Kristallgitters ist zusétzlich von Bedeutung, um
eine moglichst konstante Konversion bei hoher Lebensdauer zu ermoglichen.

Zur Produktion eines hochwertigen Katalysators miissen die anspruchsvollen
Einsatzbedingungen, denen der Katalysator ausgeliefert ist, beriicksichtigt werden. Diese
sind im FCC-Prozess u.a. die hohen Reaktortemperaturen, das Vorhandensein von
Wasserdampf, die Verunreinigungen des Einsatzstoffes und die auftretenden
mechanischen Krifte in einer Wirbelschicht. Zusammengefasst sollte der Katalysator
folgende Eigenschaften aufweisen:

- Definierte Aktivitit und hohe Selektivitiit

- Hohe spezifische Oberfldche

- Thermische Stabilitét

- Resistenz gegeniiber irreversibler Deaktivierung durch Katalysatorgifte
- Hohe Wirmekapazitit

- Gute Fluidisierbarkeit (Partikeldichte, PartikelgroB3e, Partikelform)

- Mechanische Stabilitit, Abriebfestigkeit

- Wirtschaftlichkeit

Diese Eigenschaften konnen nur mit Hilfe eines aus mehreren Komponenten bestehenden
Katalysators erfiillt werden. Die Vielzahl verschiedener Komponenten ist
mitverantwortlich fiir die Komplexitit eines Katalysators, ermoglicht aber auch eine hohe
Flexibilitit und Anpassungsfihigkeit zur Erzeugung der gewiinschten Produkte.
Kommerziell verfiigbare Katalysatoren bestehen aus einer Matrix, Fiillstoffen,
Bindemittel, Zeolithen und weiteren Additiven [19], [25]. Der schematische Aufbau
eines Katalysators ist in Abbildung 10 dargestellt. Im Folgenden werden die einzelnen
Komponenten im Detail beschrieben.

Die Matrix ist eine Hauptkomponente im Katalysator und ist fiir das priméire Cracken
groBer Molekiile verantwortlich [19]. Dies ist notwendig, da die Diffusionsfahigkeit
groBBer Molekiile zu den aktiven Zentren in den engen Zeolith-Poren sehr limitiert ist. Die
Matrix dagegen besitzt eine makro- bis mesopordse Struktur, die den Zugang groBer
Molekiile zu den Siurezentren ermoglicht. Die Stirke der Sdurezentren in der Matrix ist
unterschiedlich und die Selektivitit aufgrund der nicht-kristallinen Struktur gering. Eine
wichtige Aufgabe der Matrix besteht auch in der Aufnahme von Katalysatorgiften.
Dadurch werden die aktiveren Zeolithe geschiitzt und die Katalysatorlebensdauer erhoht.
Als wichtige Katalysatorgifte sind Na, Ni, V, Fe und Cu zu nennen. Als Matrix wird ein
amorphes oder pseudokristallines Alumosilikat verwendet.
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Abbildung 10: Schematischer Aufbau eines Katalysatorpartikels [26]

Fiillstoffe werden zur Reduktion der Gesamtaktivitit des Katalysators eingesetzt und
vermindern dadurch unselektives Cracken von wertvollen Produkten [26]. Meist wird
Kaolin (Tonmineral) als Fiillstoff verwendet. Bindemittel halten als Klebstoffe die
unterschiedlichen Komponenten zusammen. Als Bindemittel werden unterschiedliche
Tonminerale oder SiO2-Verbindungen verwendet. Fiillstoffe und Bindemittel sind
preiswert und verbessern die mechanischen Eigenschaften des Katalysators.

Zeolithe sind kristalline Alumosilikate mit mikropordser Kristallstruktur und hoher
innerer Oberfldche [27]. Die Diffusionsgeschwindigkeit groBer Molekiile innerhalb der
Zeolith-Poren ist stark reduziert, sofern sie in die Poren eindringen konnen. Der sterische
Einfluss auf die Produkte durch die GroBe und Form der Poren wird als
Strukturselektivitit bezeichnet. Ein Vergleich der kinetischen Durchmesser verschiedener
Molekiile und der Porengrée wichtiger Zeolithe ist in Abbildung 11 dargestellt.

Zeolithe gibt es in zahlreichen natiirlichen und synthetischen Modifikationen. Sie werden
in unterschiedlichsten Industriezweigen eingesetzt. Im FCC-Verfahren sind aktuell die
zwei kiinstlich hergestellten Modifikationen Zeolith Y und ZSM-5 von Bedeutung, siehe
Abbildung 11. Beide Modifikationen unterscheiden sich in ihrer Kristallstruktur und somit
in der Porengrof3e und der Anzahl und Stirke der Sdurezentren. Zeolith Y wird bei nahezu
allen kommerziellen FCC-Katalysatoren eingesetzt. Im Vergleich zu Zeolith Y besitzt
ZSM-5 eine engere Porenstruktur, wodurch hauptsachlich geradkettige oder
einfachverzweigte Kohlenwasserstoffe zu den aktiven Sdurezentren diffundieren konnen
[24]. Die geringe Porengrof3e bewirkt einen Platzmangel, wodurch bimolekulare Hydrid-
Transfer-Reaktionen reduziert sind. Durch FEinsatz von ZSM-5 werden
Kohlenwasserstoffe mit niedrigen Oktanzahlen (z.B. geradkettige Paraffine) selektiv zu
gasformigen Verbindungen (v.a. Propylen) gecrackt. Die Bildung von hochmolekularem
Koks wird durch ZSM-5 vermindert.

Fiir die erfolgreiche kommerzielle Anwendung ist eine hohe Stabilitit der Zeolith-
Kristallstruktur wesentlich. Allgemein stellt der Einbau von Aluminium-Atomen in eine
Silikatstruktur eine Storung des Kristallgitters dar. Durch Reduzierung des Aluminium-
Gehaltes erhoht sich die Stabilitidt der Struktur. Eine Moglichkeit zur Erhohung der
Stabilitdt wihrend der Herstellung des Katalysators besteht durch die Wahl geeigneter
Kationen fiir den Ladungsausgleich des Kristallgitters.
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Abbildung 11: Vergleich der Porengrofle von Zeolith Y und ZSM-5 mit kinetischem Durchmesser
ausgewdhlter organischer Molekiile [24], [28], [29]

Durch gezielten Ionentausch der Kationen kann wihrend der Produktion der Zeolithe die
Stabilitit des Kristallgeriistes beeinflusst werden. Zur FErzeugung der sauren
Eigenschaften von Zeolithen muss die im Herstellungsverfahren produzierte Na*-Form in
eine saure H'-Form iibergefiihrt werden [24]. Zusitzlich sind Na*-Ionen im Kristallgitter
unter FCC-Bedingungen instabil und konnen dieses zerstoren (Na fungiert als
Katalysatorgift). Die Reduktion der Na*-Ionen erfolgt mittels eines Ionentausches mit
NH4"-Tonen. Durch eine anschlieBende Kalzinierung wird Ammoniak abgespalten und der
Zeolith wandelt sich in die katalytisch aktive H'-Form um. Zur Stabilisierung der
Kristallstruktur konnen in diesem Prozessschritt Seltenerdenmetall-Verbindungen
(mehrwertige Ionen) zur NH4"-Losung zudosiert werden [26]. Diese RE**/RE**-Ionen
bilden aufgrund ihrer Wertigkeit ,,stabile Briicken* zwischen mehreren Al-Zentren aus.
Eine hohere Konzentration von RE**/RE**-lonen im Gitter bewirkt demnach eine
Stabilititszunahme der Kiristallstruktur. Im Gleichgewichtszustand des Katalysators
erhoht sich dadurch die Dichte der Sidurezentren. Die Einlagerung dieser groen Ionen
bewirkt auch eine VergroBerung der Poren. Insgesamt verursacht dies eine relative
Zunahme der Hydrid-Transfer-Reaktionen, wodurch mehr Paraffine und Aromaten
entstehen.

Eine weitere Moglichkeit zur Stabilisierung der Kiristallstruktur besteht in der
Dealuminierung [25]. Der Vorgang ist in Abbildung 12 skizziert. Eine Dealuminierung
kann bei hohen Temperaturen durch Reaktion mit Wasserdampf erreicht werden. Sie ist
somit eine Hochtemperatur-Hydrolyse von Si-O-Al-Bindungen. Aluminium wird unter
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Abbildung 12: Dealuminierung durch Hochtemperatur-Hydrolyse (,,Steamen®) [25] — eigene Darstellung

Bildung einer Fehlstelle als Aluminiumhydroxid Al(OH); aus der Kiristallstruktur
entfernt. Die Hydroxygruppen konnen im Weiteren mit Silizium aus dem Inneren des
Katalysators eine stabilere Struktur erzeugen. Das Al(OH)3 ,,wandert und formt Al-
Verbindungen oder amorphe Alumosilikate. Diese neu gebildeten Strukturen auBerhalb
der reguliren Kristallstruktur sind unerwiinscht. Wihrend der Katalysatorherstellung wird
dieser noch zusitzlich behandelt, um die gebildeten Al-Strukturen gezielt zu entfernen.
Eine ungewollte Dealuminierung geschieht auch wiéhrend des Einsatzes in der FCC-
Anlage im Stripper und vor allem im Regenerator. Bei Versuchsanlagen wird die
Dealuminierung gezielt zur Konditionierung und Absenkung der Aktivitit eines Frisch-
Katalysators aus der Produktion angewandt. Durch Dealuminierung verringert sich die
Dichte an Sdurezentren im Kristallgitter, wodurch die Stirke der einzelnen Sédurezentren
erhoht wird. Durch die geringere Anzahl an grolen Al-Atomen verkleinern sich die
Gitterabstinde etwas. Die partielle Zerstorung der Kristallstruktur bewirkt die Bildung
neuer Mesoporen. In Summe reduziert sich die Aktivitidt des Katalysators. In Relation
nimmt die Anzahl an bimolekularen Hydrid-Transfer-Reaktionen besonders ab, was ein
olefinischeres Produkt zur Folge hat [26].

Weitere Additive werden dem Katalysator je nach Notwendigkeit zur Verbesserung der
Prozessfiihrung hinzugefiigt [19]. Héufig eingesetzt werden Abbrandpromotoren (Pt),
welche die Oxidation von CO zu CO> im Regenerator katalysieren. Der Einsatz von SOx-
Additiven vermindert die Produktion von SOx im Regenerator. Dabei binden Metalloxide
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das SOx im Regenerator an den Katalysator. Die gebildete Komplexverbindung gelangt in
den Riser und kann dort zu H»S reduziert werden.

2.3 Chemie des Crackens

In der Raffinerietechnik werden heutzutage thermische und katalytische Crackverfahren
als wesentliche Konversionsverfahren angewandt. Von thermischem Cracken spricht
man, wenn eine Spaltung der Molekiile aufgrund von Wirmezufuhr stattfindet. Beim
katalytischen Cracken werden hingegen Katalysatoren eingesetzt, womit das notwendige
Temperaturniveau zur Spaltung der Molekiile reduziert wird. Das Vorhandensein von
Sédurezentren und die Strukturselektivitit des Katalysators bewirken eine deutliche
Verschiebung des Produktspektrums.

Der Reaktionsmechanismus ist beim Cracken nicht vollstindig geklirt. Die Komplexitit
ergibt sich aus der Vielzahl der am Reaktionsverlauf beteiligten Molekiile und der
unzidhligen parallel ablaufenden, sich gegenseitig beeinflussenden Reaktionen. Beim
katalytischen Cracken miissen zusétzlich makrokinetische Einfliisse beachtet werden.

Thermisches Cracken beruht auf einem radikalischen, katalytisches Cracken auf einem
ionischen Reaktionsmechanismus. In der Praxis laufen beim katalytischen Cracken
parallel auch thermische Crackvorginge ab. Im Folgenden sollen die Grundlagen zu den
jeweiligen Mechanismen skizziert werden.

2.3.1 Radikalischer Crackmechanismus

Der radikalische Reaktionsmechanismus, welcher beim thermischen Cracken stattfindet,
ist intensiv erforscht [9], [19], [30].

Im Primiérschritt kommt es durch Dissoziation kovalenter Bindungen zur Bildung von
freien Radikalen.

Ri—R2 —» Ry + Ry

Die Bindungsenergie gibt Aufschluss iiber die notwendige, zuzufithrende Energie zur
Spaltung einer Bindung. Ausgewihlte mittlere Bindungsenergien sind in Tabelle 6
angefiihrt.

Tabelle 6: Mittlere Bindungsenergien ausgewihlter kovalenter Bindungen [31]

Bindung mittlere Bindungsenergie [kJ/mol]
C-C 347
Cc=C 612
C-H 414
C-N 293
C-O 335
C=0 707
O-H 463
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Abbildung 13: Bindungsenergien ausgewéhlter organischer Verbindungen [32]

Die Bindungsenergien konkreter Bindungen in Molekiilen unterscheiden sich etwas von
der mittleren Bindungsenergie. So kann beispielsweise eine Mesomeriestabilisierung, je
nach Ausprigung, hohere Bindungsenergien bewirken. Als Beispiele hierfiir seien
Aromaten, Carbonsduren und Allyl-Radikale genannt. In Abbildung 13 sind die
Bindungsenergien einiger organischer Verbindungen eingetragen.

Folgende Erkenntnisse konnen aus Tabelle 6 und aus Abbildung 13 zusammengefasst
werden: Einfachbindungen (C-C, C-O) haben deutlich geringere Bindungsenergien als
Mehrfachbindungen. Es werden bevorzugt C-C-Bindungen in langkettigen Molekiilen
gespalten. Die Abspaltung eines Wasserstoff-Radikals ist ungiinstig. Bei
Doppelbindungen ist aufgrund einer Mesomeriestabilisierung eine starke Herabsetzung
der Bindungsenergie der C-C-Bindung zum B-Kohlenstoff erkennbar. Dadurch brechen
die Verbindungen bevorzugt unter B-Spaltung auf. Ist keine B-Spaltung einer C-C-
Bindung moglich wird eine C-H-Bindung des a-Kohlenstoffs abgespalten.

Die gebildeten Radikale sind duflerst reaktiv und konnen eine Reihe von Folgereaktionen
eingehen. Drei wesentliche Folgereaktionen konnen unterschieden werden:

- Isomerisierung (vernachlédssigbar)
- Spaltung und/oder Addition
- Wasserstoff-Abstraktion

Isomerisierungsreaktionen spielen im radikalischen Mechanismus eine untergeordnete
Rolle und kénnen vernachlissigt werden. Es befinden sich deshalb kaum verzweigte
Kohlenwasserstoffe im Produkt.
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Spaltungsreaktionen sind wesentlich am Reaktionsverlauf beteiligte Folgereaktionen. Das
gebildete Radikal stédrkt die angrenzenden kovalenten Bindungen zum a-Kohlenstoff, was
eine Schwichung der darauffolgenden Bindungen bewirkt. Die Spaltung findet somit
bevorzugt als p-Spaltung der C-C-Bindung statt. Befindet sich im Radikal kein
Kohlenstoff in B-Stellung wird eine C-H-Bindung am a-Kohlenstoff gespalten. Durch die
Spaltungsreaktion des Radikals bildet sich ein neues Radikal und ein Olefin.

R-H,C-H;C- — R- + H,C=CH>

Die Umkehr der Spaltungsreaktionen sind Additionsreaktionen in Form von
Polymerisationen. Diese spielen im Reaktionsverlauf eine untergeordnete Rolle. Dabei
lagert sich ein Radikal an ein Olefin an und bildet ein hohermolekulares Radikal.

R;- + H,C=CH>— R, — Ri-H,C-H>C"—R»

Durch Wasserstoff-Abstraktion wird der radikalische Charakter von einem Molekiil auf
ein anderes iibertragen. Hiufig kommt es zu diesen Reaktionen zwischen kurzen
Radikalen und hohermolekularen Verbindungen.

R+ RoH — R;H + Ry

Die angefiihrten Reaktionen laufen bis zum Abbruch der Reaktionskaskade ab. Dies kann
einerseits durch Adsorption von stabilen Radikalen an Oberflichen geschehen,
andererseits (weitaus hdufiger) durch Abbruch mittels homogener Reaktionen. Hierbei
wird zwischen Rekombination und Disproportionierung unterschieden. Die
Rekombination ist deutlich wahrscheinlicher als die Disproportionierung. Bei der
Rekombination reagieren zwei Radikale miteinander unter Bildung eines grofBeren
Molekiils.

Ri-+ Ry - Ri—R»

Bei der Disproportionierung reagieren zwei Radikale unter Bildung eines Paraffins und
eines Olefins.

R—CH,-H;C- + Ry —» Ri—-CH=H,C + R>H

Die Kettenreaktion ist damit beendet.

Im Folgenden soll das thermische  Cracken von Triglyceriden (Pflanzendle)
tiberblicksmiéBig betrachtet werden. Thermisches Cracken von Triglyceriden fiihrt zur
Bildung groBer Mengen an diversen Kohlenwasserstoffen, Oxygenaten (Carbonsiuren,
Ketone, Aldehyde, Alkohole) und Kohlenstoffoxiden. Der Reaktionsmechanismus fiir das
thermische Cracken von sauerstoffhaltigen Verbindungen, insbesondere Triglyceriden, ist
von unterschiedlichen Autoren untersucht worden [33]-[35]. Die schematische
Reaktionsabfolge ist in Abbildung 14 dargestellt. Parallel dazu laufen die
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Abbildung 14: Schema des postulierten Reaktionsmechanismus beim thermischen Cracken von
Triglyceriden [33]-[35] — eigene Darstellung

vorher beschriebenen allgemeinen Reaktionen ab. Die Dissoziation geschieht v.a. durch
Spaltung der C-O-Bindungen im Triglycerid. Aus einem Triglycerid entstehen dadurch
Fettsduren, Fettsdureradikale (RCO-, RCOQO-) und Acrolein. Das Acrolein ist sehr reaktiv
und reagiert hauptsidchlich zu CO und Ethylen weiter. Die Fettsdure kann durch
Abspaltung eines Wasserstoff-Radikals in ein Fettsdureradikal umgewandelt werden. Die
Fettsdureradikale konnen unterschiedlich weiterreagieren. Es konnen direkt
Kohlenwasserstoffradikale und Ketene entstehen, die sehr reaktiv sind. Ketene zerfallen
leicht zu Kohlenmonoxid und einem Olefin. Die Fettsdureradikale konnen unter Bildung
eines Kohlenwasserstoffradikals oder unter Bildung von Wasser und Ketonen direkt
decarboxylieren. Das Keton kann — eventuell unter Bildung einer Zwischenstufe (Keten)
— zu einem Kohlenwasserstoff, CO und Ethylen weiterreagieren.

Beachtet man die Stochiometrie des abgebildeten Mechanismus unter Beriicksichtigung
der moglichen Reaktionswege, so konnen bei thermischen Cracken von Triglyceriden die
in Tabelle 7 eingetragenen maximalen Ausbeuten an COx und Wasser erreicht werden.
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Tabelle 7: Maximal mogliche Ausbeuten an COx und Wasser nach postuliertem Reaktionsmechanismus aus
Abbildung 14 (Annahme Triglycerid 850g/mol)

R, maximale Produktausbeute [m%]
CO CO, H,O CO+CO,+H,O
max H,O 9,9 5,2 2,1 17,2
min H,O 6,6 10,4 0 17,0

Die Deoxygenierung erfolgt beim thermischen Cracken laut diesem Reaktionsschema fast
ausschlieBlich durch COx-Bildung. Es entsteht kaum Wasser. Dies reduziert die maximal
mogliche Ausbeute an wertvollen Produkten. Werden die Sauerstoffmolekiile nur
teilweise zu Kohlenstoffoxiden und Wasser konvertiert, befinden sich im Produkt
vorzugsweise Oxygenate wie diverse Fettsduren, Ketone und die weniger stabilen Ketene
und Acrolein.

2.3.2 Tonischer Crackmechanismus

Ein ionischer Crackmechanismus lduft durch Anwesenheit von Séurezentren am
Katalysator ab. Der Mechanismus ist aufgrund der Vielzahl an ablaufenden Reaktionen
nicht im Detail geklart [9], [19], [28].

Im Primérschritt werden durch die Anwesenheit von Siurezentren Carbokationen
gebildet. Carbokationen sind Ionen mit einem positiv geladenen Kohlenstoff-Atom. Dabei
lassen sich Carbonium-Ionen der Art CHs™ (C-Atom mit 5 Liganden) und Carbenium-
Tonen der Art CH3" (C-Atom mit 3 Liganden) unterscheiden.

Carbonium-Ionen konnen sich durch Protonierung von Paraffinen in Anwesenheit starker
Bronsted-Siurezentren bilden.

R-H,C-R + H'B-— R-H3C*-R + B-

Diese Carbonium-Ionen sind allerdings nicht stabil und zerfallen unter Abspaltung von
H:> oder R-H in Carbenium-Ionen.

R-H3;C*-R — R-HC™R + H,
R-H3C"-R — R-H,C" + R-H

Carbokationen konnen auch durch die direkte Bildung von Carbenium-lonen entstehen.
Dieser Primirschritt tritt {iblicherweise hdufiger ein. Je nach Art des sauren Zentrums
kann dies unterschiedlich erfolgen. Bronsted-Sdurezentren konnen Olefine protonieren.

R-HC=CH; + H'B- — R-H'C-CH3 + B

Lewis-Sédurezentren konnen als Elektronenpaar-Akzeptoren Hydrid-Ionen H™ von
Paraffinen abtrennen und diese dadurch in Carbenium-Ionen umwandeln.

R-H>C-CH3 + L - R-HC*-CH3 + HL”
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Die Reaktivitit von Kohlenwasserstoffen, mit der sich diese in Carbokationen umwandeln
lassen, reiht sich wie folgt.

i-Olefine > n-Olefine > i-Paraffine ~ Naphthene > n-Paraffine > Aromaten

Olefine sind am reaktivsten, Aromaten werden bei den iiblichen Prozessbedingungen
nicht konvertiert.

Nach der Bildung von Carbenium-Ionen kann es zu einer Vielzahl an unterschiedlichen
Reaktionen kommen. Drei wesentliche Folgereaktionen konnen hervorgehoben werden:

- Isomerisierung
- B-Spaltung
- Hydrid-Transfer

Isomerisierungsreaktionen sind beim katalytischen Cracken, im Gegensatz zum
thermischen Cracken, wesentlich am Reaktionsmechanismus beteiligt. Dies resultiert aus
dem starken Stabilititsunterschied der Carbenium-Ionen. Die Stabilitdt der Carbenium-
Ionen reiht sich wie folgt:

R-C'—R
| > R-HC"-R > R-H,C"* > H;C-H,C* > H3C*
R

( tertidr > sekundér > primér > Ethyl > Methyl )

Die Isomerisierungsreaktionen bewirken einen hohen Anteil an i-Paraffinen und
1-Olefinen im Produkt, was sich positiv auf die Oktanzahl des produzierten Benzins
auswirkt.

Die gewiinschte Reduktion der Siedelage des Einsatzes erfolgt hauptsdchlich durch
endotherme Crackreaktionen. Dabei kommt es fast ausschlieBlich zu B-Spaltungen von
C-C-Bindungen, wodurch vor allem Olefine und Paraffine entstehen.

R-H,C*-H,C-H,C-R — R—H,C=H,C + H,.C*-R

Lingere Molekiille werden mit hoherer Wahrscheinlichkeit als kiirzere Molekiile
gespalten. Die B-Spaltung ist eine monomolekulare Reaktion.

Der Hydrid-Transfer bewirkt den Austausch eines Hydrid-Ions H™ zwischen zwei
Molekiilen.

H3;C-H>C* + HC=HC-H,C-H>C-CH; — H3C-H3C + Ho.C=HC-H>C-HC"-CHj3

Der Hydrid-Transfer ist bimolekular, ein zweiter Reaktionspartner muss dem Carbenium-
Ion zur Verfiigung stehen. Durch Wiederholung von Hydrid-Transfer-Reaktionen und
Deprotonierungen kommt es letztlich zur Bildung von Paraffinen und stabilen Aromaten
unter Reduktion von reaktiven Olefinen und Naphthenen.
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Abbildung 15: Schema wesentlicher Reaktionen beim katalytischen Cracken [26], [30] — eigene Darstellung

Neben diesen wesentlichen Folgereaktionen (Isomerisierung, B-Spaltung, Hydrid-
Transfer) sind eine Vielzahl weiterer Reaktionen wie Cyclisierungs-, Transalkylierungs-,
Dehydrierungs-, Polymerisations- und Kondensationsreaktionen am Mechanismus
beteiligt.

Die katalytische Kettenreaktion wird durch Abgabe eines Protons H" zum Bronsted- oder
Aufnahme eines Hydrid-Ions H vom Lewis-Sdurezentrum beendet. Die Sdurezentren
liegen somit wieder im Ausgangszustand vor. Die Carbenium-Ionen werden in stabile
Molekiile umgewandelt. Zusidtzlich konnen auch sehr stabile Carbokationen am
Katalysator verbleiben um schlielich im Regenerator abgebrannt zu werden.

Die gebildeten Produkte des katalytischen Crackprozesses werden wesentlich von [-
Spaltungs- und Hydrid-Transfer-Reaktionen bestimmt. [(-Spaltung ist eine
monomolekulare, Hydrid-Transfer eine bimolekulare Reaktion. Dabei ist v.a. das
Verhiltnis beider Reaktionen entscheidend. Dieses kann mit Hilfe der Geometrie des
Kiristallgitters beeinflusst werden. Eine hohere Dichte an Sdurezentren und ein groerer
Gitterabstand erhoht die Anzahl an Hydrid-Transfer-Reaktionen. Beides kann durch
Einbau von Seltenerdenmetallen erreicht werden, siehe Kapitel 2.2.3. Aufgrund der engen
Platzverhiltnisse im Kristall neigen langkettige, gro3e Molekiile eher zur B-Spaltung und
kurze, kleine Molekiile zum Hydrid-Transfer.

Die beschriebenen Reaktionen sind in Abbildung 15 bei Einsatz von Kohlenwasserstoffen
zusammengefasst. Durch B-Spaltungen werden hauptsidchlich Olefine gebildet, die
duBerst reaktiv sind. Durch Hydrid-Transfer-Reaktionen konnen diese Olefine in
unreaktivere Paraffine und Aromaten umgewandelt werden. Aromaten ohne Seitenketten



Grundlagen 30

Triglyceride

thermisch

A4

Sauerstoffverbindungen
(Fettsauren, Acrolein, Ketone, Aldehyde,...)

Decarboxylierung l Dehydratisierung
O, -H,0
Decarbonylierung
-CO

Kohlenwasserstoffe
(Olefine, Paraffine,...)

l i lFoIgereaktionen

Abbildung 16: Allgemeiner Reaktionsweg beim katalytischen Cracken von Triglyceriden [22], [35]

reagieren unter den iiblichen Prozessbedingungen nicht. Aromaten mit Seitenketten
werden in den Seitenketten gespalten. Es bilden sich gré8ere Mengen an BTX-Aromaten.
Aus der Abbildung ist ersichtlich, dass eine Reduktion der Aromatenbildung durch
Reduktion der Hydrid-Transfer-Reaktionen erfolgen kann. Dadurch wird der olefinische
Anteil im Produkt zwangsweise erhoht.

Der Reaktionsmechanismus des katalytischen Crackens von Pflanzendlen ist wenig
erforscht. Eine allgemein akzeptierte Abfolge der Reaktionen ist in Abbildung 16
dargestellt. Im ersten Schritt erfolgt die Zersetzung der Triglycerid-Molekiile. Diese
Molekiile sind zu grol um die aktiven Sdurezentren in den Poren konventioneller
Katalysatoren zu erreichen. Durch den deshalb bestimmenden radikalischen
Mechanismus kommt es zum Aufbrechen der C-O-Bindungen. Es entstehen diverse
Oxygenate wie Fettsduren oder Acrolein, vergleiche Abbildung 14. Danach erfolgen
grofteils sdaurekatalysierte Deoxygenierungsreaktionen (Decarboxylierung,
Decarbonylierung, Dehydratisierung). Dehydratisierungsreaktionen sind durch die
Anwesenheit von sauren Zentren stark aktiviert. Die Bildung gro8er Mengen an Wasser
wurde von zahlreichen Autoren bestitigt [36]-[38]. Die starke Wasserbildung ist
womoglich auf sidurekatalysierte Aldol-Kondensationsreaktionen von Aldehyden und
Ketonen (Zwischenprodukte) zuriickzufiihren [39]. Im Anschluss an die Deoxygenierung
cracken die Kohlenwasserstoffe nach dem zuvor beschriebenen Mechanismus weiter. Die
Anwesenheit von ungesittigten Fettsduren kann zu einer hoheren Reaktivitit des
Pflanzendls fiihren.
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2.3.3 Ansitze zur kinetischen Modellierung

Die Simulation des Crackprozesses zur Berechnung der Produktausbeute bei
unterschiedlichen Prozessbedingungen ist von Interesse. Durch Erforschung der
grundlegenden Reaktionsmechanismen verbessert man das chemische Verstidndnis, das
fiir eine erfolgreiche Modellbildung notwendig ist. Die in Kapitel 2.3.1 und in Kapitel
2.3.2 beschriebenen Reaktionsabldufe zeigen, dass wihrend des thermischen sowie
katalytischen Crackens eine Vielzahl an Reaktionen parallel ablaufen und eine Vielzahl
an Komponenten beteiligt sind. Kann der Reaktionsablauf fiir den thermischen
Crackmechanismus bei Einzelkomponenten modelliert werden, ist dies beim
katalytischen Cracken sowie bei Vielkomponenten-Feeds nicht mehr ohne groBere
Vereinfachungen moglich [30].

Die Formulierung eines allgemein giiltigen Modells ist aus wissenschaftlicher Sicht bis
heute nicht zufriedenstellend gelungen. Angewandte Modelle beruhen deshalb auf
Semiempirik. So werden im Reaktionsschema einzelne Komponenten zu Produktgruppen
(,lumps®) und unterschiedliche Reaktionstypen zu ,globalen® Reaktionen
zusammengefasst. Gewisse vernachldssigbare oder schwer zu modellierende
Reaktionswege werden ausgeklammert. Die notwendigen Kinetikparameter zur
Ermittlung der globalen Geschwindigkeitskonstanten werden aus experimentellen
Versuchsergebnissen mit dem jeweiligen Bettmaterial und Feed berechnet. Aufgrund des
geringen Bezuges dieser Modelle zum real stattfindenden Reaktionsmechanismus konnen
sie sowohl fiir thermisches als auch fiir katalytisches Cracken gemeinsam formuliert
werden [40].

In Abbildung 17 sind einige von Autoren vorgeschlagene Reaktionsschemata dargestellt.
Erste kinetische Untersuchungen des FCC-Prozesses hat Vorrhies im Jahr 1945 zum
Thema Koksbildung durchgefiihrt [41]. Weekman hat zur Vorhersage der Konversion und
der Ausbeute an Benzin ein einfaches 3-Lump-Modell verwendet und darauf basierend
ein Reaktionsmodell erstellt [42]. Dieses Modell wurde im Laufe der Jahre von
unterschiedlichen Autoren erweitert, was zu hoherer Komplexitit und zu groBeren
Anforderungen an die Analytik und die Rechenleistung fiihrte. Die Erweiterungen sollten
eine detailliertere Simulation der Produktausbeuten ermdglichen. Zusitzlich wurde
versucht, den Feed im Reaktionsmodell besser aufzulOsen, sodass die zu ermittelnden
Kinetikparameter moglichst unabhéingig von dessen Zusammensetzung sind [30]. Jacob
und Weekman haben ein 10-Lump-Modell entwickelt, in dem unterschiedliche
Stoffgruppen in unterschiedliche Lumps eingeteilt werden [42]. Das Ziel war es, das
unterschiedliche chemische Reaktionsverhalten der verschiedenen Stoffgruppen im
Reaktionsmodell zu beriicksichtigen. Das Ergebnis war in Summe nicht zufriedenstellend.
Eine sinnvolle Erweiterung des 3-Lump-Modells von Weekman stellt jenes von Lee dar
[43]. Er erweiterte das Reaktionsschema auf vier Lumps und trennte Gas von Koks. Die
direkte Bildung von Koks aus Gas wurde im Reaktionsschema vernachlissigt. Dieses
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Abbildung 17: Reaktionsschemata unterschiedlicher Autoren zur Kinetikmodellierung von Crackprozessen.
LPG Fliissiggas, TG Trockengas, OLP Organic Liquid Product, TGL Triglycerid, ZP Zwischenprodukt, FS
Fettsdure, LHCO Light Heavy Cycle Oil, LCO Light Cycle Oil. Quellen: [36], [42]-[45]

einfache aber effiziente Reaktionsschema wurde in vielen Modellen inkludiert. Erste
Reaktionsschemata fiir das katalytische Cracken von Pflanzendlen (im speziellen Palmol)
wurden von Ooi entwickelt [45]. Die Bildung von Wasser wurde darin nicht
beriicksichtigt. Dupain hat basierend auf seinen experimentellen Untersuchungen ein
weiteres Reaktionsschema fiir Pflanzenole vorgeschlagen [36].

Fiir jede globale Reaktion im Reaktionsschema muss ein passender kinetischer Ansatz
formuliert werden. In der Literatur wird meist ein Ansatz folgender Art verwendet.

d
S =+ (1) f(0) () (1.1)

Darin ist der Einfluss der Reaktionstemperatur T, der Katalysatordeaktivierung ¢ und der
Konzentration y auf die Reaktionsgeschwindigkeit (zeitliche Anderung der Konzentration
eines Lumps) beriicksichtigt.

Die Abhingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der Reaktionstemperatur wird
mittels der Arrhenius-Gleichung beschrieben.

f(T)=k" o R (1.2)

Dabei stellt k™ den StoBfaktor und Ea die Aktivierungsenergie dar.

Die Katalysatordeaktivierungsfunktion f(¢) ist definiert als die aktuelle Reaktionsrate des
verwendeten Katalysators bezogen auf die Reaktionsrate des vollstindig regenerierten
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Katalysators. In der Literatur werden unterschiedliche Ansitze zur Modellierung der
Katalysatordeaktivierungsfunktion angewandt [46]. Die Katalysatordeaktivierung kann
als Funktion der Katalysatorverweilzeit t. oder der Kokskonzentration y. beschrieben
werden. Obwohl letzteres intuitiver ist wird meist einfachheitshalber eine Funktion der
Katalysatorverweilzeit t. verwendet. Die in der Literatur verwendeten Formeln kdnnen
deshalb auf folgenden Ansatz zuriickgefiihrt werden.

2 oAy ¢ (1.3)

Darin ist die Katalysatordeaktivierung ¢ eine Funktion der Deaktivierungskonstante Agq
und der Deaktivierungsordnung d. Wird d=1 gesetzt ergibt sich das folgende exponentielle
Deaktivierungsgesetz.

O(te) =, eate (1.4)

Bei d#1 ergibt sich hingegen folgendes Deaktivierungsgesetz.

o(te) = (1.5)

1
[0, +(d-1) Aqt]*T

Durch zusitzliche Vereinfachungen beider Deaktivierungsgesetze kommt man zu den in
der Literatur gebriduchlichen Formeln. Als Faustregel gilt, dass bei einer
Katalysatorverweilzeit im Reaktor kleiner 20s Deaktivierungsgesetze mit dem Ansatz d#1
besser geeignet sind.

Die Konzentrationsabhiingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit ist bestimmt durch die
Reaktionsordnung. Weekman hat experimentell ermittelt, dass bei seinem 3-Lump-
Modell und bei Einsatz von Vakuumgasol die Reaktionsordnung 2 bei allen Reaktionen
ausgehend vom Gasol-Lump zufriedenstellende Ergebnisse liefert [42]. Bei den beiden
anderen Reaktionswegen ist die Reaktionsordnung 1 die geeignetere Wahl. Dies
begriindet Weekman mit den vielen verschiedenen Stoffklassen und Verbindungen im
Vakuumgasol, die in jeweils unterschiedlicher Geschwindigkeit reagieren. Die
experimentellen Erkenntnisse von Weekman wurden von vielen Autoren iibernommen.
Im Fall von Pflanzendl ist die Zusammensetzung des Einsatzstoffes grundverschieden zu
Vakuumgasol. Oot hat fiir sein Modell mit Altpalmol und Palmolfettsduren fiir samtliche
Reaktionen die Reaktionsordnung 1 verwendet [45].

Zusammenfassend kann eine allgemeine Reaktionsgleichung fiir eine globale Reaktion
folgendermalBlen ausgedriickt werden.

d « _Ea
K e Ty (16)
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Die Formulierung der Reaktionsgleichungen fiir alle im Reaktionsschema verwendeten
Reaktionswege ergibt ein Gleichungssystem, welches zur Modellierung der
Crackreaktionen verwendet werden kann. Dazu miissen die Kinetikparameter (Sto3faktor,
Aktivierungsenergie) fiir alle Reaktionswege bekannt sein.

2.4 Pflanzenole

2.4.1 Chemischer Aufbau und Zusammensetzung

Pflanzenole (und Pflanzenfette) bestehen hauptsichlich aus Triglyceriden, welche
dreifache Ester von Glycerin mit Fettsduren darstellen. Geringe Anteile (<3%) an Mono-
oder Diglyceriden sowie freien Fettsduren, Phospholipiden, Carotinen, Wachsen, Sterinen
und weiteren Begleitstoffen sind zusitzlich in Pflanzendlen vorhanden. Pflanzendle
bestehen zu 77-78m% aus Kohlenstoff, 11-12m% aus Wasserstoff und 10-11m% aus
Sauerstoff. Der Schwefelgehalt von Pflanzendlen vor der Raffination ist iiblicherweise
kleiner als 15ppm [47].

In Abbildung 18 ist der chemische Aufbau eines Triglycerids dargestellt. Triglyceride
unterscheiden sich in der Fettsdurezusammensetzung, welche ihre physikalischen
Eigenschaften wesentlich bestimmen. Die gebundenen Fettsduren unterscheiden sich in
der Linge und — bei Vorhandensein — in der Anzahl und Stellung der Doppelbindungen.
Eine FEinteilung kann in gesittigte, einfach- und mehrfach ungesittigte Fettsduren
erfolgen. Die Anwesenheit von Doppelbindungen bewirkt eine hohere Reaktivitit des
Pflanzendls. In diesem Zusammenhang stellt die Brom-Zahl eine wichtige Maf3zahl dar.
Sie gibt an wieviele Gramm Brom an 100g Probe addiert werden kénnen und ist damit ein
direktes quantitatives MaB fiir die Anzahl an Doppelbindungen in der Probe.

Das Fettsiuremuster der Pflanzenéle ist fiir jede Art von Olpflanze genetisch fixiert. Eine
kiinstliche Anpassung kann durch genetische Veridnderungen (zum Beispiel durch Zucht)
erfolgen. In Tabelle 8 sind gemittelte Fettsdureprofile inkl. Bromzahlen wichtiger
Olpflanzen angefiihrt. Der Schwankungsbereich der Bromzahlen spiegelt den Einfluss
von Klima und unterschiedlichen Anbaubedingungen wieder. Aus der Tabelle ist auch die
grof3e Bedeutung einiger weniger Fettsiduren ersichtlich.

Olsaure 0 0 Palmitinsdure
\/\WW O/\(\ O)W/V\/W\
OWJW

o Linolsaure

Abbildung 18: Chemische Strukur eines Triglycerids
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Tabelle 8: Pflanzendle mit mittleren Fettsiurezusammensetzungen, Bromzahlen und wesentlichen
Fettsduren. GFS Gesittige Fettsdauren, EUFS Einfach-ungesittigte Fettsduren, MUFS Mehrfach-
ungesittigte Fettsdauren [48]

Pflanzenol [illj/f] IE:IEOIZ ? 1\[411[1{)2]8 ]?;;)ln(l)zagl]l Fettsduren > 30m%
Kokosnussol 92,0 6,0 2,0 4-11 Laurinsdure (C12:0)
Palmol (Afrika) 47,0 44,0 9,0 32 -37 Olssure (C18:1),
Palmitinsidure (C16:0)
Erdnussol 19,0 51,0 30,0 46 - 67 Olséure (C18:1)
Olivenol 14,0 71,0 15,0 49 -59 Olsgure (C18:1)
Baumwollsamenol 29,0 19,0 52,0 56 -74 Linolséure (C18:2)
Jatrophaol 22,0 41,0 37,0 58 - 69 Olsédure (C18:1),
Linolséure (C18:2)
Rapsol 5,5 62,0 32,5 60 -76 Olsdure (C18:1)
Sonnenblumenol 11,5 27,0 61,5 74 - 89 Linolséure (C18:2)
Sojacl 16,0 21,0 63,0 76 - 90 Linolsédure (C18:2)

2.4.2 Verwendung von Pflanzendlen & Herausforderungen

Im Jahr 2010 wurden 86% des produzierten Pflanzendls in der Nahrungsmittelindustrie
verwendet [48]. Der Rest diente zur Herstellung von Oleochemikalien, die in
unterschiedlichen Branchen wie Kosmetik oder Pharmazie eingesetzt werden. In Europa
hat die Verwendung von Pflanzendlen als Energietriger seit 2005 einen starken
Aufschwung erlebt. Dies ist auf politische Malnahmen zuriickzufiihren. Die Pflanzendle
werden dabei fast ausschlieBlich zur Herstellung von Biodiesel (FAME) verwendet.

Die Vorteile der Kraftstoffherstellung aus Pflanzendlen liegen bei dem hohen
Reduktionspotential von Treibhausgasen, der Unterstiitzung regionaler Agrarwirtschaft,
dem Ausbau energetischer Diversitit und der Zunahme an energiepolitischer
Unabhingigkeit. Als Nachteile sind die negative Beeinflussung der Nahrungsmittelpreise,
die geringe Wirtschaftlichkeit (Subventionen notwendig) und die gegebenenfalls
umweltschddigende Landnutzung (Rodung des Regenwaldes zur Schaffung von
Ackerfldche, geringe Biodiversitit im Anbau) zu nennen [49]. Der weitere Ausbau von
Pflanzendlen als Energietriager hingt ma3geblich von der Entschirfung der angefiihrten
Nachteile ab. Es werden Olpflanzen bendtigt, die ein hohes Ertragspotential besitzen,
pflegeleicht sind, einen geringen Diingemittel- und Wasserbedarf haben und insgesamt
geringe Kosten verursachen.

In Tabelle 9 sind Richtwerte fiir den Flichenertrag unterschiedlicher Olpflanzen
angefiihrt. Olpflanzen mit 6lhaltigen Friichten besitzen ein hohes Ertragspotential und
sind somit grundsitzlich besser zur Verwendung geeignet. Der Einsatz von kultivierten
Mikroalgen wird seit einigen Jahren intensiv erforscht und ist vielversprechend. Die
mogliche Ausbeute ist stark von den jeweiligen Algenkulturen abhédngig [48].
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Tabelle 9: Typischer Flichenertrag und Olanteil verschiedener ':O'lpﬂanzen. Daten variieren mit Spezies,
Region und Anbaubedingungen. Quellen: Ertragspotential [50], Olanteil [48]

Pflanze Olanteil [%] Ertragspotential [kg/(ha*a)]
Mikroalgen 20 - 50 [51] 16000 - 50000 [52]
Olpalme 40 - 65 2500 - 4000
Kokosnuss 50 -65 600 - 1500

Raps 36-50 600 - 1000
Sonnenblume 22 -55 280 - 700
Sojabohne 15-23 300 - 450

Erdnuss 35-54 340 - 440

In Osterreich kann, bei Bepflanzung der gesamten nutzbaren Ackerfliche (etwa 1,3 Mio.
ha) mit Raps und unter Beriicksichtigung pflanzenbaulicher Grenzen, eine maximale
Ausbeute von 345000t pro Jahr erzielt werden [53]. Im Jahr 2014 betrug der Verbrauch
an Dieselkraftstoff in Osterreich rund 6,3 Mio t [17]. Osterreich ist daher auch bei
Pflanzendlen stark von Importen abhidngig. Weltweit konnen bei vollstindigem Einsatz
der verfiigbaren Pflanzendle als Biodiesel etwa 12% des Dieselverbrauches gedeckt
werden [48].

Wesentlich fiir die Wirtschaftlichkeit des Kraftstoff-Einsatzes von Pflanzendlen ist der
Marktpreis. In Abbildung 19 ist die Preisentwicklung der drei am Weltmarkt
bedeutendsten Pflanzendle im Vergleich zu Rohdl der Sorte Brent und Diesel (Spot-
Preise) dargestellt. Langfristig konnte der Preis durch intensiven Anbau der Olpflanzen
bis zu einer gewissen Rentabilititsgrenze gesenkt werden. Die Preise sind stark von der
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Abbildung 19: Preisentwicklung verschiedener Pflanzendle im Vergleich zu Rohdl (Sorte Brent) und Diesel
(New York Harbor Ultra-Low Sulfur No. 2 Diesel) [54]
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Weltkonjunktur abhingig. In der Abbildung ist erkennbar, dass der Einsatz von
Pflanzenolen im Vergleich zu Rohdl zu gewissen Zeiten vorteilhafter ist. Die Verwendung
eines flexiblen Prozesses, in dem verschiedene Feeds eingesetzt und damit auf die
Marktsituation reagiert werden kann, ist grundsétzlich positiv.

2.4.3 Gewinnung & Raffination

Olpflanzen lagern Speicher- und Reservestoffe als Pflanzen6l in ihre Samen und Friichte
ein. Das Ziel bei der Gewinnung ist es, dieses Pflanzendl effizient und ohne unerwiinschte
Begleitstoffe aus der Saat zu entfernen. Die grundlegende Vorgehensweise der
Gewinnung ist dabei nahezu unabhingig vom Einsatzzweck des Pflanzendls. Bei
groBtechnischen Anlagen hat sich eine Kombination aus Pressung mit nachfolgender
Extraktion durchgesetzt. Die mechanische Pressung lédsst sich bei Saaten mit hohen
Olanteilen besonders wirtschaftlich durchfiihren. Eine nachfolgende Extraktion
maximiert die Olausbeute (>98%). Der gesamte Verfahrensablauf kann grob in
Vorbehandlung, Pressung, Extraktion und Aufarbeitung der Extraktionsfraktion eingeteilt
werden [15], [55]. In Abbildung 20 ist der allgemeine Verfahrensablauf fiir die
Pflanzendlgewinnung dargestellt. Die genaue Umsetzung ist von der Anlagengrofle, dem
Einsatz (Samen oder Frucht) und der benétigten Endprodukte abhéingig.

Einer groben Reinigung des Einsatzes folgt eine eventuell notwendige Schilung. Diese
wird bei Schalen durchgefiihrt, welche hochwertige oder unerwiinschte Begleitstoffe
beinhalten. Es folgt eine Zerkleinerung, wodurch die Oberfliche vergroBert und der
Olaustritt erleichtert wird. In der Konditionierung werden der Wassergehalt und die
Temperatur fiir die folgende mechanische Pressung passend eingestellt. Durch die
mechanische Pressung erhilt man das Pressrohdl und den Presskuchen. Das Pressrohol
wird gefiltert und getrocknet. Der Presskuchen besitzt noch einen Olgehalt von etwa 20%.
Durch Extraktion kann der GroBteil dieses Ols herausgelst werden. Wie vor der Pressung
muss der Einsatz vor der Extraktion durch Einstellung von Temperatur und Feuchtigkeit
konditioniert werden. Im Extraktionsschritt wird als Losungsmittel, welches selektiv die
Triglyceride ohne unerwiinschte Begleitstoffe 16sen soll, meist Hexan eingesetzt. Als
Produkt erhdlt man sogenanntes Miscella (Ol-/Losungsmittelgemisch) und mit
Losungsmittel angereichertes Extraktionsschrot. Das Miscella wird durch Destillation
aufgetrennt um ein sehr reines Extraktionsrohdl zu erhalten. In der Schrot-
Entbenzinierung wird das Losungsmittel durch Wasserdampf im Gegenstrom vom
Extraktionskuchen entfernt. Nach Trocknung und Kiihlung kann das gewonnene
Extraktionsschrot weiter verwendet werden.

Das Extraktions- und Pressrohdl ist noch nicht fiir die direkte Nutzung geeignet und muss
in einem weiteren Schritt raffiniert werden. Das Rohdl enthélt vor dieser Raffination
unerwiinschte Begleitstoffe, welche die Lagerbestindigkeit verkiirzen und die
Weiterverarbeitung erschweren. Solche Begleitstoffe sind zum Beispiel freie Fettsduren
(1-5%), Phospholipide, Farbstoffe, kurzkettige Oxygenate, Glycolipide, freie Zucker,
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Abbildung 20: Verfahrensschritte in der groBtechnischen Pflanzendlgewinnung inkl. Raffination [55]

Metallsalze, Wachse, Schwermetalle, Pestizide, Stickstoff- und Schwefelverbindungen.
Die Raffination wird je nach benétigter Qualitit unterschiedlich ausgefiihrt. Beim Einsatz
des Pflanzendls als Energietriger hiangt die benotigte Qualitit von den Anforderungen der
folgenden Prozesse und den Kraftstoffspezifikationen ab. In Biodiesel-Anlagen zur
FAME-Herstellung werden hauptsdchlich Pflanzendle in Speisedlqualitit bendtigt. Die
Raffination setzt sich dann iiblicherweise aus Entschleimung, Neutralisation, Bleichung,
Winterisierung und Desodorierung zusammen. Die verfahrenstechnische Umsetzung
dieser Schritte kann unterschiedlich erfolgen.

Die Entschleimung dient der Abtrennung von Phospholipiden, Glycolipiden, freien
Zuckern und Metallionen. Einige dieser Stoffe konnen unter Aufnahme von Wasser
storende, schleimartige Kolloide bilden. Phospholipide setzen die Oxidationsstabilitét im
gewonnen Pflanzendl herab, konnen durch Ausflockung Filter blockieren und wirken als
Gifte in modernen Abgaskatalysatoren.
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Die Neutralisation zielt auf die Entfernung von freien Fettsduren im Rohdol ab. Diese sind
mit bis zu 6% im Rohdl enthalten und beeintrichtigen die Konversion bei der Herstellung
von Biodiesel. Das Verfahren erfolgt iiber eine alkalische Behandlung oder einer
destillativen Abtrennung der Fettsduren.

Die Bleichung wird mit einem Adsorptionsmittel durchgefiihrt und dient der Entfernung
von Farbstoffen und Resten an Schleimstoffen, Spurenmetallen und Oxidationsprodukten.
Einige dieser Stoffe beeintrichtigen die Lagerstabilitit des Pflanzendls.

Die Winterisierung ist bei besonders wachshaltigen Pflanzendlen (zum Beispiel
Sonnenblumendl) notwendig. Dabei wird das Pflanzendl abgekiihlt und die entstandene
feste Fraktion abgetrennt. Dadurch konnen Wachse (Ester von Fettsduren mit langkettigen
Alkoholen) und Triglyceride mit hohem Schmelzpunkt entfernt werden. Dies hat positive
Auswirkungen auf die Kilteeigenschaften bei Verwendung des Pflanzendls zur
Biodieselherstellung.

In der Desodorierung werden die geruchs- und geschmacksintensiven Begleitstoffe (v.a.
Carbonylverbindungen) mit Hilfe einer energieintensiven Wasserdampfdestillation
entfernt. Dieser Schritt ist bei Verwendung des Pflanzendls zur Biodieselherstellung nicht
notwendig. Die Desodorierung kann auch gemeinsam mit der Neutralisation mittels einer
gewohnlichen Destillation durchgefiihrt werden.

Die Gewinnung und Raffination von Pflanzendlen ist aufwendig aber durch die
langjdhrige Erfahrung technisch ausgereift. Bei der, im folgenden Kapitel beschriebenen,
Biodiesel-Herstellung werden hohe Qualititen benotigt. Bei dem FEinsatz von
Pflanzendlen in Konversionsverfahren (Hydrierung, katalytisches Cracken) kann auf
einzelne Raffinationsschritte verzichtet werden um Kosten zu senken.

2.4.4 Kraftstoffe aus Pflanzendlen

Die erste Demonstration der Moglichkeit einer direkten Verwendung von Pflanzendlen
als Dieselkraftstoff fand 1897 von Rudolf Diesel statt [48]. Aufgrund der Entwicklung der
Erdolindustrie wurden Dieselmotoren in weiterer Folge auf fossilen Diesel optimiert. Eine
direkte Verwendung von Pflanzendlen in konventionellen Dieselmotoren ist heutzutage
nicht mehr moglich [55]. Pflanzenole unterscheiden sich von fossilem Diesel in
wesentlichen Eigenschaften. Eine deutlich hohere Viskositit, ein unterschiedliches
Siedeverhalten und eine relativ geringe Ziindwilligkeit fithren zu schlechter Zerstdaubung
und Verdampfung, unvollstindiger Verbrennung und letztlich zu verstirkter
Riickstandsbildung im Motor.

Pflanzendle miissen daher chemisch modifiziert werden, um Verbindungen zu erhalten,
deren Eigenschaften dhnlich denen des fossilen Diesels sind. In Abbildung 21 sind solche
Verfahren dargestellt [56]. Die Umesterung und die Hydrierung werden bereits
groBBtechnisch umgesetzt. Sie werden in diesem Kapitel nidher betrachtet. Durch
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Abbildung 21: Potentielle Verfahren zur Kraftstoftherstellung aus Pflanzendlen [56]

Dampfreformierung kann Synthesegas erzeugt werden, mit dem durch Fischer-Tropsch
Synthese ein dieselidhnlicher Kraftstoff produziert werden kann. Diese Verfahrenskette ist
kostenintensiv und wird in dieser Arbeit nicht weiter behandelt. Eine weitere Moglichkeit
zur Produktion von Diesel oder Benzin besteht im Cracken von Pflanzendlen. Der
Crackprozess kann thermisch (Pyrolyse) oder katalytisch geschehen. Das Cracken von
Pflanzendlen wird in Kapitel 2.4.5 vorgestellt.

Die Umesterung von Pflanzendlen ist Stand der Technik und wird in vielen Lindern zur
Erzeugung eines CO»-neutralen, dieseldhnlichen Kraftstoffes durchgefiihrt [48], [55],
[57]. Die iibliche Bezeichnung dieses Kraftstoffes ist ,,Biodiesel”. Die Umesterung
geschieht durch Reaktion von Trigylceriden mit einwertigen Alkoholen. Es entstehen die
entsprechenden Fettsdureester und Glycerin.

1 Triglycerid + 3 Alkohole «» 3 Monocarbonsiureester + 1 Glycerin

Die Reaktion wird unter Einsatz von Katalysatoren durchgefiihrt. Dabei konnen je nach
Qualitdt und Zusammensetzung des Pflanzendls unterschiedliche saure oder basische
Katalysatoren eingesetzt werden. Das Pflanzendl muss aufbereitet sein und darf nur
geringe Mengen an Wasser, freien Fettsduren, Phosphatiden, Wachsen und
Verunreinigungen beinhalten. Fremdstoffe beeinflussen die Menge und Qualitit des
Produktes auf unterschiedliche Art und Weise und erschweren die Prozessfiihrung.
Industriell werden als Einsatzstoffe meist Rapsol (Europa) oder Sojadl (USA) verwendet.
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Als Alkohol wird hauptsdchlich Methanol verwendet, da dieses preiswert erhiltlich ist
und wiederum eine einfachere Prozessfithrung als ldangerkettige Alkohole ermdoglicht.
Aufgrund des durch Methanol entstehenden Fettsduremethylesters wird fiir Biodiesel auch
hiufig die Abkiirzung FAME (engl. Fatty Acid Methyl Ester) verwendet.

Die gebildeten Fettsidureester weisen deutlich geeignetere Eigenschaften zur Verwendung
als Dieselkraftstoff auf als Triglyceride. Biodiesel kann pur oder in Mischung mit fossilem
Diesel verwendet werden. Biodiesel zeichnet sich gegeniiber fossilem Diesel durch
folgende positiven Eigenschaften aus [48], [57]:

- Hohe Cetanzahlen (50-60)
- Sehr gute Schmiereigenschaften (fiir Einspritzsystem notwendig)
- Leicht reduzierte CO-, Kohlenwasserstoff- und Partikel-Emissionen

Die reduzierten Emissionen sind auf die Anwesenheit von Sauerstoff im Biodiesel
zuriickzufiihren.

Diesen positiven Eigenschaften stehen auch nachteilige Eigenschaften gegeniiber:

- Geringerer Heizwert

- Unerwiinschte Losungsmitteleigenschaften
- Erhohte Stickoxidemissionen

- Schlechtere Kilteeigenschaften

- Erhohte Siedelage

- Reduzierte Lagerstabilitit

Die guten Losungsmitteleigenschaften betreffen v.a. die Motorperipherie (Schlduche,
Dichtungen), die gegebenenfalls angepasst werden muss. Die erhohte Siedelage fiihrt zu
einer schnelleren Anreicherung des Biodiesels im Motordlkreislauf, wodurch kiirzere
Wartungsintervalle notwendig werden. Die vorhandenen Doppelbindungen bewirken eine
hohere Polymerisationsneigung und somit eine reduzierte Lagerstabilitit. Der Sauerstoff
bewirkt ein hygroskopisches Verhalten, wodurch mikrobiologische Verunreinigungen
(Dieselpest) und Korrosionserscheinungen gehiuft auftreten.

Die Anwesenheit von Sauerstoff im Biodiesel ist die zentrale Ursache fiir einige der
genannten Nachteile. Eine verstirkte Zugabe von Additiven kann diese nur teilweise
ausgleichen und erhoht die Kosten zusétzlich.

Neben den Vor- und Nachteilen des Kraftstoffes muss auch der Herstellungsprozess
bewertet werden. Als eigenstindiger Prozess verursacht er zusitzliche Investitionskosten.
Der Einsatz von Methanol ist kritisch, da dieses grofteils aus Synthesegas fossilen
Ursprungs hergestellt wird. Glycerin als Nebenprodukt (~10m%) bewirkt mit
zunehmendem Angebot an Biodiesel eine Ubersittigung des Marktes.
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Abbildung 22: Hydrierung von Triglyceriden mit anschlieBender Isomerisierung [58]

Durch Hydrierung konnen Pflanzendle in einen paraffinischen Dieselkraftstoff (HVO -
Hydrotreated Vegetable Oils) iibergefiihrt werden [52], [55], [58]. Der Reaktionsablauf
ist in Abbildung 22 dargestellt. Der Prozess wird bei hohen Wasserstoffpartialdriicken
(50-150bar) und moderaten Reaktionstemperaturen (350-450°C) unter Anwesenheit eines
(meist) bifunktionellen Katalysators durchgefiihrt. Im ersten Schritt werden die
Doppelbindungen in den Fettsiduren der Triglyceride hydriert und die C-O-Bindung unter
Bildung von Propan und freien Fettsduren gespalten. Der Sauerstoff in den
Carboxylgruppen wird nun durch Hydrierung abgetrennt. Es bilden sich Wasser und n-
Paraffine. Parallel dazu konnen Decarbonylierungs- und Decarboxylierungsreaktionen
ablaufen, wodurch Kohlenstoffoxide und n-Paraffine gebildet werden. Um die
Kilteeigenschaften zu verbessern kann durch Einsatz eines passenden Katalysators ein
Teil der n-Paraffine in i-Paraffine umgewandelt werden. Dadurch laufen allerdings auch
unerwiinschte Konkurrenzreaktionen wie B-Spaltungen verstidrkt ab. Die passende Wahl
des Katalysators ist fiir die Durchfiihrung der dargestellten Reaktionen in einem Reaktor
entscheidend. Eine Vielzahl von Katalysatoren werden in der Literatur beschrieben. In der
Praxis kommen vor allem Metallkatalysatoren (Pt, Ni, Ni-Mo, Co-Mo,...) auf
unterschiedlichen Triagermaterialien (SiO2, Alumosilikate, Al>Os3,...) zum Einsatz [51].



Grundlagen 43

HVO ist frei von Sauerstoff-, Stickstoff- und Schwefelverbindungen. Es sind kaum
aromatische Kohlenwasserstoffe im Diesel vorhanden. HVO besitzt folgende Vorteile
gegeniiber fossilem Diesel:

- (Sehr) hohe Cetanzahl
- Hohe Lagerstabilitét
- Gute Emissionswerte (CO, Kohlenwasserstoffe, Partikel, NOy)

HVO ist dem fossilen Dieselkraftstoff @hnlich und kann ohne Beschrinkungen in
konventionellen Motoren verwendet werden.

Die Nachteile von HVO beschrinken sich auf dessen schlechte Kilteeigenschaften.
Dieses Problem kann durch verstérkte [somerisierungsreaktionen oder durch Blending mit
fossilem Diesel gelost werden.

Der Hydrier-Prozess ist in der Raffinerietechnik weitverbreitet und akzeptiert. Der
Prozess ist gekennzeichnet durch eine hohe Flexibilitit und geringe Anzahl an
Nebenprodukten wie kurzkettigen Paraffinen. Kommerziell kann dieses Verfahren in
herkdmmlichen Raffinerien im Sinne eines ,,co-processing® oder in eigenstindigen
Hydrieranlagen durchgefiihrt werden. Die Einbindung in die Raffinerie ermoglicht
Synergien (z.B. Weiterverarbeitung der Nebenprodukte) und damit wirtschaftliche
Vorteile, erschwert allerdings die ProzeBfithrung. Der Nachteil des Prozesses liegt im
Einsatz von Wasserstoff, der v.a. bei Einsatz von Pflanzenoélen (~10m% Sauerstoffanteil)
in groen Mengen verbraucht wird. Dieser Wasserstoff wird aus fossilen Rohstoffen
erzeugt, welche unter hohem Energieaufwand zu Wasserstoff und Kohlendioxid
konvertiert werden. Wirtschaftlich ist der Prozess sowohl bei der Investition als auch im
Betrieb als dullerst kostenintensiv einzustufen.

2.4.5 Cracken von Pflanzendlen

Die im vorherigen Kapitel beschriebenen Kraftstoffe Biodiesel und HVO besitzen trotz
gewisser Vorteile einige entscheidende Nachteile. Eine Alternative stellt das Cracken von
Pflanzendlen dar.

Katalytisches Cracken von Pflanzendlen kann in konventionellen FCC-Anlagen erfolgen.
Vorteile der Prozessierung von Pflanzendlen in FCC-Anlagen sind:

- keine zusitzlichen Feeds (Methanol, Wasserstoff) notwendig
- Prozess mit hoher Flexibilitét

- kaum Sauerstoff in den Fliissigprodukten vorhanden

- Nebenprodukte direkt in der Raffinerie weiterverarbeitbar

- Prozess weniger kostenintensiv als hydrierende Verfahren

Katalytisches Cracken von Pflanzendlen ist hinreichend untersucht und ohne eine
umfangreiche Adaptierung der FCC-Anlage méglich [21]. Die Produktzusammensetzung
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Tabelle 10: Literatur - katalytische Crackversuche mit Triglyceriden

Autor Paper Jahr Reaktor Katalysator Einsatzstoff
Idem [59] 1997 MAT Alumosilikat Rapsol
Dandik [60] 1999 MAT Alumosilikat, ZSM-5  Sonnenblumenol
Twaiq [61] 2004 MAT ZSM-5 Palmol

Ooi [62] 2004 MAT ZSM-5 FS aus Palmol
Tamunaidu [63] 2007 Riser RE-Y Palmol
Dupain [36] 2007 Riser E-Kat Rapsol

Chew [64] 2009 Riser RE-Y, ZSM-5 Palmol
Melero [65] 2010 MAT E-Kat Palmol
Bielansky  [66], [67] 2010,2011 Pilotanlage E-Kat Raps-, Sojadl
Weinert [68] 2011 Pilotanlage E-Kat Jatrophaol
Lovas [69] 2015 MAT E-Kat Rapsol

unterscheidet sich bei Einsatz von Pflanzendlen im Vergleich zu Vakuumgasol kaum
voneinander [23]. Im Prozess entstehen eine Reihe von Produkten (siehe Tabelle 5), wobei
durch geeignete Wahl von Katalysator und Prozessbedingungen meist die Produkte
Propylen oder Benzin maximiert werden. Das LCO-Produkt (Mitteldestillat) ist bei
iiblicher Prozessfilhrung hocharomatisch und nur beschrinkt als Dieselkraftstoff
verwendbar. Durch den Einsatz von Pflanzendlen anstatt Vakuumgasol erhoht sich das
theoretische Potential zur Erzeugung qualitativer Mitteldestillate deutlich. Die gezielte
Maximierung der Ausbeute und der Qualitit von LCO ist bei Einsatz von Pflanzendlen in
der Literatur unzureichend untersucht. Allgemein bekannt ist, dass die Ausbeute und die
Qualitit des LCO-Produktes durch milde Prozessbedingungen verbessert werden konnen
[19]. Dies kann u.a. durch reduzierte Cracktemperaturen, geringe C/O-Verhiltnisse und
durch Einsatz von niedrig-aktiven Katalysatoren geschehen. Einen Extremfall stellt die
Verwendung eines inaktiven Bettmaterials dar, was zu einem thermischen Cracken
(Pyrolyse) des Pflanzendls fiihrt. Es sind zahlreiche Publikationen iiber thermisches und
katalytisches Cracken von Pflanzenolen verfiigbar, in denen Versuchsergebnisse
prasentiert werden. Diese sollen iiberblicksméBig vorgestellt werden.

In Tabelle 10 sind ausgewihlte Publikationen, in denen Versuchsergebnisse von
katalytischen Crackversuchen mit Pflanzendlen angefiihrt sind, aufgelistet. Die Versuche
wurden mit unterschiedlichen Reaktoren und Einsatzstoffen bei diversen
Prozessbedingungen durchgefiihrt. In Abbildung 23 sind die Versuchsergebnisse (Gas,
org. Fluissigprodukt, Wasser, Koks) als Funktion der Cracktemperatur dargestellt. Es
wurden teilweise nicht alle Informationen zur Produktzusammensetzung publiziert.
Bielansky und Weinert haben Untersuchungen mit kommerziellen Katalysatoren in einer
kontinuierlich betriebenen Anlage im PilotmaRstab veroffentlicht. Diese Pilotanlage stellt
ein Vorgidngermodell der in dieser Arbeit verwendeten Pilotanlage dar und besitzt eine
gute Vergleichbarkeit mit industriellen FCC-Anlagen.

Die Zusammensetzung von Gas und Benzin ist stark von den konkreten
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Abbildung 23: Zusammenfassung katalytischer Crackversuche mit Triglyceriden. PP Pilotanlage, MR
Microriser, MAT Microactivity Test. Quellen: [36], [59]-[69]

Versuchsbedingungen abhiingig. Generell nimmt die Ausbeute an Gas mit hoherer
Cracktemperatur zu, wohingegen die Ausbeute an org. Fliissigprodukt abnimmt. Der
Grofteil des im Pflanzendl vorhandenen Sauerstoffs entweicht als Wasser, was zu
geringen Sauerstoffanteilen im org. Fliissigprodukt fiihrt. Die Ausbeute von Koks liegt
grofteils zwischen 4m% und 8m%. Die Wahl des Katalysators hat einen entscheidenden
Einfluss auf das erzielte Produkt.

Thermisches Cracken von Pflanzendlen wird seit den 30er Jahren des letzten Jahrhunderts
erforscht. Die durchgefiihrten Untersuchungen sind meist erndhrungswissenschaftliche
Studien und konzentrieren sich auf die Bildung von Schadstoffen bei Temperatureinfluss
[70]. Die Experimente wurden hauptsdchlich in Batch-Reaktoren bei 300-500°C und
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Abbildung 24: Zusammenfassung thermischer Crackversuche mit Triglyceriden. MR Microriser, MAT
Microactivity Test. Quellen: [34], [36], [59], [71], [72]

langen Reaktionszeiten (min-h) durchgefiihrt. Die Datenlage zu thermischen
Crackversuchen mit Pflanzenolen bei geringen Verweilzeiten (~s) ist diirftig. Eine erste
ausfiihrliche Dokumentation von Versuchen mit inaktivem Bettmaterial in einer MAT-
Einheit wurde von Idem publiziert [34]. Dupain [36] und Wiggers [72] haben Versuche
in kontinuierlichen Riseranlagen durchgefiihrt. In Tabelle 11 sind die in Abbildung 24
verwendeten Literaturstellen aufgelistet.

Tabelle 11: Literatur - thermische Crackversuche mit Triglyceriden

Autor Paper Jahr Reaktor Einsatzstoff
Idem [34], [59] 1996, 1997  MAT Rapsol
Adebanjo [71] 2005 MAT tier. Fett
Dupain [36] 2007 Riser Rapsol
Wiggers [72] 2009 Riser Altfischol
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Mit steigender Cracktemperatur steigt die Ausbeute an Gas, wohingegen die Ausbeute an
org. Fliissigprodukt sinkt. Die Ausbeute an Koks liegt zwischen Om% und 12m%. Eine
wissrige Phase wurde von keinem Autor erwihnt. In simtlichen Untersuchungen wurden
groBe Mengen an sauerstoffhaltigen Verbindungen im org. Fliissigprodukt gefunden.



Versuchsaufbau 48

3  Versuchsaufbau

3.1 Beschreibung der Pilotanlage

3.1.1 Allgemein

Die experimentellen Versuche dieser Arbeit wurden mittels einer kontinuierlichen
Pilotanlage mit intern zirkulierendem Wirbelschichtsystem durchgefiihrt. Aufgrund der
internen Zirkulation des Bettmaterials befinden sich beide Reaktoren (Riser, Regenerator)
in einem Apparat, was in einem kompakten Anlagendesign resultiert. Das Konzept der
internen Zirkulation wurde von Hofbauer [73] und Reichhold [74] entwickelt.

Bielansky hat, aufbauend auf diesem bewdhrten Konzept, eine neue Pilotanlage mit
besonderem Augenmerk auf hohe Flexibilitit konstruiert [75]. Dabei sind die
VergroBerung der Regeneratorkapazitit, die Entkoppelung der Regenerator- von der
Risertemperatur (Kiihler) und die erweiterten Moglichkeiten zur Einstellung der
Umlaufrate hervorzuheben.

Die kontinuierliche Betriebsweise, das Reaktordesign und die Grofe der Pilotanlage
ermoglicht eine gute Vergleichbarkeit mit industriellen FCC-Anlagen. Dies ist ein
wesentlicher Vorteil gegeniiber anderen, weit verbreiteten Versuchsanlagen. MAT-
Einheiten sind Festbettreaktoren, die diskontinuierlich betrieben und bevorzugt fiir eine
schnelle Analyse des Katalysators verwendet werden [76]. Sie bilden die
Stromungsverhiltnisse eines industriellen Risers nicht ab. Dies geschieht in Microriser-
Systemen, die kontinuierlich betrieben werden. Sie besitzen aber keinen Regenerator. Ein
konditionierter Katalysator wird stetig in geringen Mengen zu dosiert [8].

In Abbildung 25 ist ein Schema der FCC-Pilotanlage dargestellt. Die grundlegende
Funktionsweise ist vergleichbar mit der in Kapitel 2.2.1 beschriebenen Funktionsweise
einer industriellen FCC-Anlage.

Der vorgewiarmte Feed wird iiber das Feedeinleitrohr in die Anlage eingebracht und
verdampft durch den Kontakt mit heiBem Bettmaterial. Durch diesen Kontakt starten die
Crackreaktionen. Je nach chemischer Zusammensetzung des Feeds kann es schon in der
Vorwidrmung zu leichten thermischen Crackreaktionen kommen. Das Gas stromt
gemeinsam mit dem Bettmaterial in einer Art Kolbenstromung im Riser nach oben. Koks,
der wihrend der Crackreaktionen entsteht, lagert sich an der Oberfldche des Bettmaterials
ab, wodurch — bei Einsatz von Katalysatoren — die Aktivitiit des Katalysators sinkt. Das
Bettmaterial wird nach dem Riser mit Hilfe eines Partikelabscheiders vom Produktgas
getrennt. Das zirkulierende Bettmaterial hat somit die Aufgabe des Enthalpieeintrages in
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Abbildung 25: Schema der FCC-Pilotanlage

den Riser, des Koksaustrages aus dem Riser (Ermdglichung kontinuierlicher
Betriebsweise) und der Initiierung katalytischer Crackreaktionen bei Einsatz von
Katalysatoren. Im Produktgasbereich, in dem die Verweilzeit aufgrund des Volumens
deutlich hoher ist als im Riser, laufen weiterhin thermische Crackreaktionen ab. Das
Produktgas verldsst die Anlage und wird in einer Fackel verbrannt. Ein Teil dieses
Produktgases wird durch eine spezielle Kondensationsapparatur geleitet, wodurch eine
Analyse des Produktes moglich wird. Diese Analyse ist in Kapitel 3.2.2 beschrieben. In
der Pilotanlage stromen die von Koks beladenen Partikel iiber das Riickfiihrrohr in den
Siphon. Das Bettmaterial gelangt in den Regenerator, der als blasenbildende
Wirbelschicht mit Luft betrieben wird. Dadurch wird der Abbrand von Koks im
Regeneratorbereich ermoglicht. Die Partikel stromen weiter durch den Kiihlerbereich und
gelangen in den Bodenbereich, wo ein erneuter Einzug der regenerierten Partikel in den
Riser stattfinden kann. Dadurch ist eine kontinuierliche Zirkulation des Bettmaterials
gegeben und ein kontinuierlicher Betrieb der Anlage moglich.
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Die Boden-, Siphon-, und Riserstiitzfluidisierung wird mit Stickstoff betrieben. Die
Siphon- und die Bodenfluidisierung ermoglichen den stationdren Umlauf des
Bettmaterials und wirken als eine Art Gasbarriere zwischen der Regenerator- und der
Riserzone. Die Siphonfluidisierung ist im Riickfiihrrohr auch fiir das Strippen des pordsen
Bettmaterials verantwortlich. Die Riserstiitzfluidisierung wird im feedfreien Betrieb oder
gegebenenfalls zur Unterstiitzung des Partikelumlaufs verwendet. Das Gas fiir die
Riserstiitzfluidisierung tritt iber das Feedeinleitrohr in die Pilotanlage ein.

Eine Durchfiihrung von Versuchen bei reduzierten Cracktemperaturen (<520°C) ist nur
mit Hilfe der installierten Kiihlschlaufen im Kiihlerbereich moglich. In Abbildung 26 ist
eine Charakterisierung des Kiihlsystems dargestellt. Durch geeignete Wahl von
Kiihlschlaufe und Kiihlmittel kann bei der jeweiligen Umlaufrate die entsprechende
Temperaturdifferenz zwischen Regenerator und Risereintrittsbereich eingestellt werden.

Wichtige Kennwerte der FCC-Pilotanlage sind in Tabelle 12 aufgelistet. Die Feedrate, die
Umlaufrate (und damit das C/O-Verhiltnis), die Riser- und die Regeneratortemperatur
konnen im angegebenen Bereich eingestellt werden. Die mittlere Verweilzeit des
Produktgases in der Pilotanlage (Riser+Produktgasbereich) liegt bei ca. 20-80s,
wohingegen die Kontaktzeit des Produktgases mit dem Bettmaterial im Riser ca. 1-2s
betrigt.
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Tabelle 12: Parameter der FCC-Pilotanlage

Parameter Wert
Risertemperatur 400-650°C
Feedrate 2-8kg/h
C/O-Verhiltnis 10-100
Druck atmosphérisch
Regeneratortemperatur 600-800°C
Anlagenhohe 3,2m
Anlagendurchmesser 0,33m
Riserhthe 2,5m
Riserdurchmesser 0,0215m
Masse Bettmaterial 40-80kg

3.1.2 Wesentliche Prozessparameter

Die Cracktemperatur ist ein wesentlicher Prozessparameter bei thermischem sowie
katalytischem Cracken. Durch das spezielle Anlagendesign wird sie bei Verwendung
eines Katalysators anders definiert als bei Verwendung eines inaktiven Bettmaterials.

Wird ein katalytisch aktives Bettmaterial verwendet, lauft ein GroBteil der Reaktionen in
der Kontaktzeit zwischen Katalysator und Produktgas ab. Sekundires Cracken des bereits
stark konvertierten Produktes im Produktgasbereich spielt eine untergeordnete Rolle. Die
verwendete Anlage besitzt zwei Thermoelemente im Risereintrittsbereich (Tr ein1, TR,ein2)
und ein Thermoelement im Riseraustrittsbereich (Tr,aus). Daraus ergeben sich folgende
Definitionen fiir die mittlere Cracktemperatur T und die Temperaturdifferenz AT.

TR,einl +TR,ein2

T ) TR aus (3.1)
2
T in +T in
AT= TR qus- w (3.2)

Wird ein katalytisch inaktives Bettmaterial verwendet (thermisches Cracken), muss der
Produktgasbereich mitberiicksichtigt werden. Im Produktgasbereich finden — im
Vergleich zum Riser - gleichrangige thermische Crackreaktionen bei hoher Verweilzeit
des Produktgases statt. In der Pilotanlage wurden zwei Thermoelemente (Tpgi, Tpg2) im
Produktgasbereich installiert. Die mittlere Cracktemperatur T und die
Temperaturdifferenz AT ist im Reaktor bei thermischem Cracken wie folgt definiert.

TR ein1 TTR ein2
— = TR aus T TrG1 T TG (3.3)

4

T:



Versuchsaufbau 52

TR,einl +TR,ein2 (3 4)

AT=T PG2- )

Das C/O-Verhiltnis ist ein wichtiger Prozessparameter beim katalytischen Cracken und
ist definiert als der Quotient aus Katalysatorumlaufrate und Feedrate.

MBettmaterial

€/ -Vethiltnis= (3.5)

MEeeq

Die Feedrate mg,.q wird mit Hilfe einer Waage ermittelt. Die Umlaufrate mpmaterial Kann
durch das Unterbrechen der Partikelzirkulation im Siphon bestimmt werden. Dazu wird
die Siphonfluidisierung fiir eine gewisse Zeitdauer unterbrochen, wodurch die Masse des
Bettmaterials im Regenerator abnimmt. Der Zusammenhang zwischen dem messbaren
Druck und der Masse des Bettmaterials in einer Wirbelschicht erméglicht die Berechnung
der Umlaufrate [74].

3.2 Produktanalytik

3.2.1 Lump-Modell

Zur Produktanalyse wurde ein 7-Lump-Modell verwendet. Die Lumps inklusive ihrer
Komponenten sind in Abbildung 27 dargestellt. Der gasformige und der fliissige Anteil
des Produktes wurden in einer Kondensationsapparatur getrennt und anschlieBend wie im

8o Kohlenstoffoxide Co, Co,
£
0
E
0 Gas C,-C,
4
c
o
=] c
B o
o ~
&
@ LCO Siedebereich 190°C-360°C
oo 5
A
S| ob
° Riickstand Siedelage >360°C
Wasser wassrige Phase
i abgebrannte Kohlenwasserstoffe
M Koks X
w im Regenerator

Abbildung 27: Verwendetes Lump-Modell
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folgenden Kapitel beschrieben analysiert. Das org. Fliissigprodukt wurde mittels
unterschiedlicher Siedebereiche in Benzin, LCO und Riickstand unterteilt. Bei einigen
Versuchen wurde keine wissrige Phase erhalten, wodurch bei diesen Versuchen kein
Wasser-Lump vorhanden ist. Als Koks werden in dieser Arbeit die gesamten im
Regenerator abgebrannten Kohlenwasserstoffe bezeichnet.

Die Konversion K ist als die Summe der Massenstrome an wertvollen Produkten (Gas,
Benzin, LCO) bezogen auf die Feedrate definiert.

K= MGt MBenzin™ MLco

(3.6)

Mpeeq

3.2.2 Analyse des Produktes

In Abbildung 28 ist die Vorgehensweise der Analytik des gasformigen und fliissigen
Produktes dargestellt. Das wihrend des Crackens entstandene Produktgas wird durch eine
Kondensationsapparatur geleitet und dadurch in zwei Fraktionen (gasformig, fliissig)
getrennt.

Die gasformige Fraktion wird mit dem Gasanalysator NGA2000 der Firma
Rosemount Inc. auf dessen CO- und COz-Konzentration untersucht. Der in der Probe
enthaltene Stickstoff und die gasformigen Kohlenwasserstoffe werden mittels
Gaschromatographen GC-17A der Firma Shimadzu AG analysiert. Die Konfigurations-
einstellungen dieses Gaschromatographens sind in Tabelle 13 angefiihrt. Die in der
gasformigen Fraktion enthaltenen Benzinanteile (Cs-Ce) werden rechnerisch dem Benzin-
Lump zugeordnet. Dieser (geringe) Anteil ist bei den weiteren Analysen der fliissigen
Fraktion nicht enthalten.

Die fliissige Fraktion besteht je nach Feed und Bettmaterial aus einer wéssrigen und einer
organischen Phase. Beide Phasen konnen mittels Abscheidung voneinander getrennt
werden.

Tabelle 13: Konfiguration des Gaschromatographen fiir die Gas-Analyse

Shimadzu GC-17A

Saule I: Varian CP-Al,03/Na>SO4
II: CP-CarboPLOT P7
Phase I: 100% Polydimethylsiloxan
II: Carbon Porous Layer
Dimensionen I: 50m x 0,25mm ID x 4pum df
II: 27,5m x 0,53mm ID x 25um df
Ofenprogramm 50°C auf 200°C, Analysezeit 30min
Tragergas Helium 1,5ml/min
Injektor Splitless, 50ul @200°C
Detektor I: Flammenionisationsdetektor (FID) @200°C

II: Wiarmeleitfihigkeitsdetektor (WLD) @105°C
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Abbildung 28: Analytik des gasformigen und fliissigen Produktes

Durch gravimetrische Bestimmung kann der Anteil der wissrigen Phase ermittelt werden.
Eine qualitative Bestimmung erfolgt durch Messung der Dichte (Pyknometrie) und des
Brechungsindex (Refraktometrie). Die wissrige Phase besteht hauptsidchlich aus Wasser
sowie Spuren an wasserloslichen Verbindungen.

Das organische Fliissigprodukt kann in Benzin, LCO und Riickstand unterteilt werden.
Die Zuordnung erfolgt nach dem Siedebereich der jeweiligen Fraktion. Die Siedekurve
wird mit einer simulierten Destillation (SimDest) mit Hilfe des Gaschromatographens
GC-17A der Firma Shimadzu AG ermittelt. In Tabelle 14 sind die Parametereinstellungen
des verwendeten Gaschromatographen zur Ermittlung der Siedekurve angefiihrt.

Der wihrend der Crackreaktionen gebildete Koks gelangt zusammen mit geringen
Mengen an gasformigen Kohlenwasserstoffen durch die Zirkulation des Bettmaterials in
den Regenerator. Dort wird dieser abgebrannt. Die Zusammensetzung des Abgases (CO,
CO2, O2) wird mittels des Gasanalysators NGA2000 der Firma Rosemount Inc. gemessen.
Durch eine Massenbilanz iiber den Regenerator kann der abgebrannte Koks berechnet
werden.
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Tabelle 14: Konfiguration des Gaschromatographen fiir SimDest-Analyse des org. Fliissigproduktes

Shimadzu GC-17A

Séule Zebron ZB-1

Phase 100% Polydimethylsiloxan

Dimensionen 30m x 0,32mm ID x 0,25um df
Ofenprogramm 35°C auf 350°C, Analysezeit 24min
Tragergas Wasserstoff 1,68ml/min

Injektor Split 1:30, 1,5u1 @350°C

Detektor Flammenionisationsdetektor (FID) @350°C

Weitere Untersuchungen sind fiir die Auswertung der Ausbeuten nicht notwendig und
wurden nur bei ausgewédhlten Versuchen durchgefiihrt.

Bei Einsatz von Pflanzendlen treten im Produkt groBBere Mengen an sauerstoffhaltigen
Verbindungen auf. Diese konnen bei der Analytik zu gewissen Fehlern in der Auswertung
fiihren. Der wesentliche Teil des eingebrachten Sauerstoffs verldsst die Anlage als
Kohlenstoffoxid und als Wasser. Durch eine Sauerstoftbilanz, wie sie in Abbildung 29
skizziert ist, kann eine Abschidtzung iiber den verbliebenen Sauerstoff im restlichen
Produkt erfolgen. Eine mogliche interne Leckage des Sauerstoffs aus dem Regenerator in
den Produktgasbereich ist in der verwendeten Pilotanlage vernachldssigbar [77]. Es gibt
nur eine geringe Anzahl an gasformigen Oxygenaten, wie zum Beispiel Dimethylether
(Siedepunkt -24°C) und Formaldehyd (Siedepunkt -21°C). Diese Gase wiren bei
relevanten Mengen als zusitzliche Peaks im Chromatogramm erkennbar, was in den
durchgefiihrten Versuchen nicht der Fall war. Damit verteilt sich der restliche Sauerstoff
hauptséchlich auf die organische Fliissigkeit und Koks. Unter der Annahme, dass der Koks
keine Sauerstoffverbindungen beinhaltet, kann ein maximaler Sauerstoffgehalt der org.
Fliissigkeit (Benzin, LCO, Riickstand) berechnet werden. Sauerstoffhaltige Verbindungen
sind in der organischen Fliissigkeit grundsitzlich unerwiinscht. Es erfolgte keine
Anpassung des SimDest-Gaschromatographen an die sauerstoffhaltigen Verbindungen.
Bei geringen Sauerstoffanteilen in der Fliissigkeit (sieche Versuche mit Katalysatoren)
kann der generierte systematische Fehler vernachlidssigt werden. Dasselbe gilt bei
sauerstoffhaltigen Verbindungen, die im gesamten organischen Fliissigprodukt
gleichméBig iiber den Siedebereich verteilt sind (siehe Versuche mit Quarzsand).

Die Messung des Sauerstoffanteils im gesamten organischen Fliissigprodukt und in
einzelnen Lumps wurde vom Mikroanalytischem Laboratorium der Universitit Wien
durchgefiihrt. Dabei wurde das fiir Elementaranalysen entwickelte Messgerdt EA3000
von der Firma Eurovector AG verwendet.

Zur Untersuchung des Benzinanteils wird eine atmosphirische Destillation des
organischen Fliissigproduktes durchgefiihrt. Das abgetrennte Benzin wird mittels eines
IROX2000 (FTIR-Spektrometrie) des Unternehmens Grabner Instruments GmbH auf
dessen Zusammensetzung hin analysiert. Mittels Pyknometer kann zusitzlich die Dichte
des Benzins ermittelt werden.
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Abbildung 29: Sauerstoffbilanz iiber den Produktgasbereich der FCC-Pilotanlage

Die Abtrennung des LCO-Produktes aus der restlichen organischen Fliissigkeit wird
mittels einer Vakuumdestillation durchgefiihrt. Die erhaltene LCO-Fraktion wird mit
einem IROX Diesel (FTIR-Spektrometrie) des Unternehmens Grabner Instruments
GmbH auf dessen Zusammensetzung hin analysiert. Mittels Pyknometer kann zusétzlich
die Dichte des LCO-Produktes ermittelt werden.

3.3 Einsatzstoffe

3.3.1 Feed

Im Rahmen dieser Arbeit wurden vier unterschiedliche Feeds verwendet, deren
Spezifikationen in Tabelle 15 zusammengefasst sind.

Der Einsatz mit der Bezeichnung VGO setzt sich aus 80m% unhydriertem Vakuumgasol
und 20m% schwerem Kokergasol zusammen. Er wurde von der OMV AG zur Verfiigung
gestellt. Der Siedeverlauf des Einsatzes ist in Abbildung 30 dargestellt. Der Feed besteht
aus 16,9m% Mono-Aromaten, 10,7m% Di-Aromaten und 8,6m% Tri-Aromaten und hat
einen Schwefelanteil von 0,321m%.

Drei kommerziell bedeutende, leicht verfiigbare Pflanzendle wurden als weitere Einsitze

Tabelle 15: Spezifikationen der eingesetzten Feeds. Quellen: VGO - OMV AG, ( eigene Untersuchungen,
@ Literaturdaten [78], ® Literaturdaten [47], ® Rapso GmbH

VGO Sojacl Rapsol Palmol Einheit
Dichte 925 (15°C) 920 (20°C) 915 (20°C) @ 910-930 (20°C)®  kg/m3
Viskositit 23,26 (50°C) 34,0 (40°C) ™D 35,9 (40°C) ™D - mm?/s
Bromzahl 43 83,61 69,1 ™ 32,4-353 M gBr/100g
Séurezahl 2,14 0,24 ® 0,1 ® 0,08 ® mgKOH/g
Sauerstoff - 10,98 @ 10,85 M 11,30 @ m%
Schwefel 3210 <10® <15® <10® mppm
CCR 0,28 - - - m%
Aromaten 36,2 0,0 0,0 0,0 m%
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Abbildung 30: Siedeverlauf des VGOs

ausgewihlt: Soja-, Raps- und Palmdl. Soja- und Palmél wurden von der OMV AG zur
Verfiigung gestellt. Rapsol wurde von der Firma Rapso GmbH bereitgestellt. Die
Fettsdurezusammensetzung und die Bromzahl der verwendeten Pflanzendle ist in
Abbildung 31 dargestellt. Die Bromzahl samtlicher Pflanzendle ist deutlich hoher als die
Bromzahl des VGOs. Der Schwefelgehalt der Pflanzendle liegt unter 15mppm und ist
deutlich geringer als jener von VGO. Der Sauerstoffanteil liegt bei allen Pflanzendlen bei
etwa 11m%.
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Abbildung 31: Fettsdurezusammensetzung und Bromzahl der verwendeten Pflanzendle und
Gegeniiberstellung mit Literaturdaten aus Tabelle 8
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Tabelle 16: Gegeniiberstellung chemischer und physikalischer Kennwerte der eingesetzten Bettmaterialien.
Quellen: Nektor - OMV AG, Quarzsand - Quarzwerke Osterreich GmbH, DevCat - Grace GmbH & Co.
KG, ) eigene Untersuchungen

Nektor Quarzsand DevCat Einheit
Si0O; - 91,0 - m%
Al O3 49,1 5,5 58,6 m%
Fe203 - 0,3 - m%
Na,O 0,31 - 0,04 m%
RE,O3 2,10 - 0,13 m%
Oberfldache (total) 144 - 82 m?/g
Schiittdichte 904 1295 ™ 887 M kg/m3
Partikeldichte - 2650 - kg/m3
Schiittwinkel 28,9 M 34,4 31,90 °
Partikeldurchmesser dp 81 M 112® 72D pum

3.3.2 Bettmaterialien
In dieser Arbeit wurden drei unterschiedliche Bettmaterialien eingesetzt.

Ein Katalysator mit dem Handelsnamen ,,Nektor* der Firma Grace GmbH & Co. KG
wurde von der Firma OMV AG bereitgestellt. Es handelt sich dabei um einen
Gleichgewichtskatalysator, der bereits in einer industriellen FCC-Anlage in Verwendung
war. Katalysatoren der Produktfamilie Nektor sind fiir die Prozessierung von schweren
Einsdtzen mit hohen Metallgehalten entwickelt worden. Sie besitzen ein hohes
Zeolith/Matrix-Verhiltnis und sind deshalb auch fiir die Produktion von Benzin mit hohen
Oktanzahlen im Einsatz.

Feuergetrockneter Quarzsand der Firma Quarzwerke Osterreich GmbH wurde als weiteres
Bettmaterial verwendet.

Die Firma Grace GmbH & Co. KG stellte zusitzlich einen kommerziell nicht verfiigbaren
Katalysator aus der Produktionskette zur Verfiigung. Der Katalysator besteht laut
Hersteller  hauptsidchlich aus Kaolin und Bindematerial. Der  geringe
Seltenerdenmetallgehalt bewirkt ein instabileres Kristallgitter und im Vergleich zu Nektor
eine Reduktion der Hydrid-Transfer-Reaktionen (siehe Kapitel 2.2.3). In weiterer Folge
wird dieser Katalysator als ,,DevCat* (Development Catalyst) bezeichnet.

In Tabelle 16 sind wesentliche Spezifikationen der verschiedenen Bettmaterialien
gegeniibergestellt. Eine etwas geringere Fluidisierbarkeit von Quarzsand ist beim
Vergleich der Schiittwinkel erkennbar. In Abbildung 32 sind mikroskopische Aufnahmen
der Bettmaterialien abgebildet. Darin ist v.a. eine geringe Sphérizitit von Quarzsand
ersichtlich.
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Abbildung 32: Mikroskopische Aufnahmen von Nektor (links), Quarzsand (Mitte) und DevCat (rechts)

In Abbildung 33 ist die Partikelgroenverteilung und der mittlere Partikeldurchmesser dp
der Bettmaterialen im Lieferzustand gegeniibergestellt. Der mittlere Partikeldurchmesser
(harmonisches Mittel) wurde nach Gleichung 3.7 berechnet.

dp= (3.7)

1
yXi
X7
DevCat und Nektor besitzen dhnliche PartikelgroBenverteilungen. Bei DevCat handelt es
sich im Gegensatz zu Nektor um einen Katalysator direkt aus der Produktion. Dies erklért

den etwas groBBeren Feinanteil von DevCat. Quarzsand unterscheidet sich deutlich von den
beiden Katalysatoren und ist grobkorniger.

1,00 -
0,75 1
=
8 0,50 1
0,25 1
DevCat: 72um
Nektor: 81um
0,00 . Quarzsand: 112um .
10 100 1000

Partikelgroe [um]
—— Nektor —®— Quarzsand —¢— DevCat

Abbildung 33: Partikelgrofensummenfunktion (Massenverteilung Qz) und mittlerer Partikeldurchmesser
der verschiedenen Bettmaterialien
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Abbildung 34: Experimentell bestimmter Lockerungspunkt der verwendeten Bettmaterialien

Betrachtet man die Partikeldurchmesser und die Partikeldichte der Bettmaterialien
(Katalysatoren ~1500kg/m3) lassen sich die beiden Katalysatoren der Geldart-Gruppe A
und der Quarzsand der Geldart-Gruppe B zuordnen. Dies macht eine Anpassung der
Fluidisierungsvolumenstrome in der FCC-Pilotanlage bei Verwendung des Quarzsandes
notwendig. In Abbildung 34 ist der unterschiedliche Lockerungspunkt der Katalysatoren
und des Quarzsandes zu erkennen. Alle Bettmaterialien wurden vor dieser
experimentellen Bestimmung mehrere Tage in der Pilotanlage fluidisiert.

Trotz der unterschiedlichen Eigenschaften konnte bei allen Bettmaterialien ein stationdrer
Wirbelschichtbetrieb erreicht werden.
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4 Versuche zur Optimierung des LCO-Produktes

Ziel dieser Versuchsreihen ist es, unterschiedliche Einflussfaktoren wie
Prozessparameter, Bettmaterialien und Feeds auf das Produkt zu untersuchen. Das
Hauptaugenmerk liegt auf der Optimierung des LCO-Produktes. Zusitzlich soll eine hohe
Konversion des Einsatzes in wertvolle Produkte erzielt werden. In Kapitel 4.4 wird eine
Zusammenfassung und Gegeniiberstellung der wesentlichen Ergebnisse gegeben. Im
Anhang befindet sich eine Zusammenfassung der experimentellen Daten s@mtlicher
Versuche.

4.1 Versuche mit Nektor

4.1.1 Variation wesentlicher Prozessparameter mit VGO

In dieser Versuchsserie soll der Einfluss ausgewéhlter Prozessparameter auf das Produkt,
insbesondere LCO, ermittelt werden. Die Erhohung der Ausbeute und Qualitit des
geforderten  Zwischenproduktes LCO kann durch Cracken bei milden
Prozessbedingungen erfolgen. Mildere Prozessbedingungen konnen beim FCC-Prozess
u.a. durch Anderung der folgenden Prozessparameter erzielt werden [19]:

- Reduktion der Cracktemperatur
- Reduktion des C/O-Verhiltnisses
- Erhohung der Feedrate

Die  Reduktion der  Cracktemperatur bewirkt primdr eine  geringere
Reaktionsgeschwindigkeit. Die Reduktion des C/O-Verhiltnisses fiithrt zu einer
geringeren Anzahl an aktiven Sédurezentren pro Feed-Molekiilen, was eine geringere
Aktivitit des Katalysators zur Folge hat. Die Erh6hung der Feedrate verringert primér die
Reaktionszeit.

Die Versuchsbezeichnungen inklusive der Prozessparameter sind in Tabelle 17 angefiihrt.
Fiir alle Versuche wurden die Einsatzstoffe VGO und Nektor verwendet. Die Versuche
konnten bis zu einer (minimalen) Cracktemperatur von 486°C durchgefiihrt werden. Das
Siedeverhalten des VGOs macht einen stationédren Betrieb der Pilotanlage unterhalb dieser

Tabelle 17: Versuche mit VGO und Nektor

Versuch Cracktemperatur ~ Feedrate C/O-Verhiltnis
VN_1, VN_2, VN_3, VN_4, VN_5 486-551°C 2,5kg/h 6-16

VNI1_1, VN1_2, VN1_3, VNI1_4 516-550°C 3,7kg/h 11-17

VN2_1, VN2_2 (C/O-Variation) 551°C 2,5kg/h 21, 39
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Abbildung 35: Konversion in Abhingigkeit von Cracktemperatur, Feedrate und C/O-Verhiltnis (Nektor,
VGO)

Temperatur nicht moglich. Die Variation der Cracktemperatur wirkt sich auch auf die
Umlaufrate und somit auf das C/O-Verhiltnis aus. Die Pilotanlage ermdglicht eine
Reduktion dieser Koppelung durch gewisse Mafnahmen im Bodenbereich (Fluidisierung,
Kegel). Die Erhohung des C/O-Verhiltnisses bei konstanter Cracktemperatur (VN2_1,
VN2_2) wurde hauptsédchlich durch Erhohung der Katalysatormasse in der Pilotanlage
erreicht.

Aus Abbildung 35 ist der geringe Einfluss der Cracktemperatur und der Feedrate auf die
Konversion zu erkennen. Der Konversionsverlust durch Steigerung des C/O-Verhiltnisses
ist auf die starke Koksbildung zuriickzufiihren. Die hohe Koks-Ausbeute konnte durch
ineffizientes Strippen im Riickfiihrrohr der Versuchsanlage bei sehr hohen Umlaufraten
verursacht werden (,,stripping coke®), was anlagenspezifisch ist.

In Abbildung 36 und Abbildung 37 sind die Ausbeuten samtlicher Lumps dargestellt. Die
Zusammensetzung von Gas und Benzin (jeweils feedbezogen) ist in Abbildung 38 und in
Abbildung 39 dargestellt.

Die Ergebnisse bestidtigen die in der Literatur beschriebenen Auswirkungen der
Prozessparameter auf das Produkt. Es zeigt sich, dass die Reduktion der Cracktemperatur
und des C/O-Verhiltnisses, sowie die Erhohung der Feedrate den tendenziell selben Effekt
auf das Produkt haben. Die damit verbundene Reduktion der Crackintensitit bewirkt einen
Riickgang der Ausbeute an Gas und eine Erhohung der Ausbeute an Fliissigprodukten
(Benzin, LCO und Riickstand).
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Abbildung 36: Gas, Benzin und LCO in Abhédngigkeit von Cracktemperatur, Feedrate und C/O-Verhiltnis

(Nektor, VGO)

Die Reduktion der Gas-Ausbeute ist auf den starken Riickgang von Cs3- und Cy4-
Kohlenwasserstoffen im Produkt zuriickzufithren. Ein GroBteil davon sind olefinische
Gase. Langkettige Verbindungen werden bei milden Bedingungen weniger hiufig zu

Rickstand Koks Kohlenstoffoxide

20 -~
— 15 4
X
£ .
=
[
g
% 10 A

=]

~ |
3 .
€ e 7
< 5+ /

480 500 520 540 560 480 500 520 540 560 480 500 520
Cracktemperatur [°C]

—o—25kg/h = 37kg/h ® (C/O-Variation (T Erhéhung des C/O-Verhiltnisses)

540 560

Abbildung 37: Riickstand, Koks und Kohlenstoffoxide in Abhéngigkeit von Cracktemperatur, Feedrate und

C/O-Verhiltnis (Nektor, VGO)
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Abbildung 38: C;-Cs; Kohlenwasserstoffe (feedbezogen) in Abhédngigkeit von Cracktemperatur, Feedrate
und C/O-Verhiltnis (Nektor, VGO)

gasformigen Kohlenwasserstoffen gecrackt. Dadurch erhoht sich die Ausbeute an
hohersiedenden Fraktionen. Der Aromatenanteil im Benzin verringert sich deutlich, da
einerseits weniger Aufbaureaktionen von Aromaten stattfinden und andererseits weniger

gesattigte KW (Benzin) Olefine (Benzin) Aromaten (Benzin)
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Abbildung 39: Gesittigte Kohlenwasserstoffe, Olefine und Aromaten des Benzins (feedbezogen) in
Abhingigkeit von Cracktemperatur, Feedrate und C/O-Verhiltnis (Nektor, VGO)
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hochsiedende aromatische Strukturen zu niedrigsiedenden Aromaten cracken. Die
Oktanzahl des produzierten Benzins féllt deshalb bei milden Crackbedingungen deutlich
geringer aus.

Trotz milder Bedingungen reduziert sich die Siedelage des Einsatzes durch den
Crackprozess deutlich. So nimmt der Riickstands-Anteil von etwa 75m% im VGO
(vergleiche Abbildung 30) auf etwa 10m% im Produkt (Versuch VN_5, 486°C) ab. Unter
gewissen Annahmen (36,2m% Aromatenanteil im Feed, keine Aromatenbildung wihrend
des Crackens, Koks besteht ausschlieSlich aus Aromaten) kann ein minimaler
Aromatenanteil im LCO+Riickstand mittels Massenbilanz geschitzt werden. Dieser
betrigt bei VN_5 (486°C) etwa 50m% und bei VN_1 (551°C) etwa 35m%. Da allerdings
auch bei milden Prozessbedingungen Aromaten gebildet werden, ist von einem deutlich
hoheren Aromatenanteil im LCO+Riickstand auszugehen.

Die Moglichkeit zur Erhohung der LCO-Ausbeute durch milde Prozessbedingungen kann
aufgrund der Ergebnisse bestitigt werden. Eine deutliche Reduktion des Aromatenanteils
im LCO ist bei Einsatz eines hocharomatischen Feeds auch bei geringen Crackintensitéiten
nicht moglich. Zusitzlich verringert sich die Ausbeute an wertvollen Gasen, die Oktanzahl
des Benzins geht deutlich zuriick und die Ausbeute an unerwiinschtem Riickstand erhoht
sich. Eine Reduktion der Crackintensitit zur Erzeugung von qualitativem LCO ist bei
Einsatz von VGO nicht sinnvoll.

4.1.2 Variation der Cracktemperatur mit Pflanzendlen

Da Pflanzendle im Gegensatz zu VGO keine Aromaten und kaum Schwefelverbindungen
beinhalten, sind sie als Einsatzstoffe zur Produktion von hochwertigem LCO besser
geeignet. In dieser Versuchsserie wurden deshalb Versuche mit zwei unterschiedlichen
Pflanzenolen und Nektor durchgefiihrt. Als Feeds wurden Soja- (Bromzahl: 83,6) und
Palmol (Bromzahl: 32,5-35,2) verwendet. Ein GroBteil der am Markt verfiigbaren
Pflanzenole ldsst sich hinsichtlich der Bromzahl zwischen diesen beiden Feeds einordnen,
siche Abbildung 31. Die verschiedenen Bromzahlen der Pflanzendle ergeben eine
unterschiedliche Reaktivitdt. Der Einfluss dieser unterschiedlichen Reaktivitdt auf das
Produkt soll untersucht werden. Durch Absenkung der Cracktemperatur soll zusitzlich
die Ausbeute und die Qualitit des LCO-Produktes verbessert werden.

Die durchgefiihrten Versuche sind in Tabelle 18 aufgelistet. Die Versuchsreihe mit VGO
und Nektor ist bereits in Kapitel 4.1.1 verwendet worden und dient hier als Referenz. Das

C/O-Verhiltnis ist bei den Versuchen mit Pflanzenolen etwas hoher als bei den Versuchen
mit VGO.

Tabelle 18: Versuche mit Nektor und diversen Feeds

Versuch Feed Cracktemperatur Feedrate C/O-Verhiltnis
VN_1-VN_5 VGO 486 - 551°C 2,5kg/h 6-15
SN_1-SN_5 Sojacl 430 - 552°C 2,5kg/h 13-26
PN_1-PN_4 Palmol 458 - 541°C 2,5kg/h 10-22
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Abbildung 40: Konversion bei Nektor (Sojadl, Palmol und VGO)

In Abbildung 40 ist die Konversion, in Abbildung 41 und Abbildung 42 sind die
Ausbeuten der einzelnen Lumps dargestellt. Die Zusammensetzung von Gas und Benzin
ist in Abbildung 43 und in Abbildung 44 dargestellt.

Die tendenzielle Auswirkung einer Reduktion der Cracktemperatur auf das Produkt wurde
bereits im Kapitel 4.1.1 besprochen. Die darin beschriebenen Erkenntnisse sind auf die
Versuche mit Pflanzendlen iibertragbar. Deutlich erkennbar ist das ausgeprigte
Benzinmaximum, welches durch den erweiterten Bereich der Temperaturvariation mit
den Pflanzendlen ersichtlich wird.

Die Konversion von Pflanzendlen fillt im Vergleich zu VGO etwas geringer aus. Der
Unterschied ist im Sauerstoffanteil der Pflanzendle begriindet. Dieser entweicht bei
Verwendung von Katalysatoren groBteils als Wasser und tréigt somit nicht zur Konversion
bei. Trotz der groBen chemischen Unterschiede der Einsatzstoffe ist das Produktspektrum
bei Einsatz von VGO und Pflanzendlen sehr dhnlich. Das VGO erzeugt hthere Mengen
an org. Fliissigprodukten und etwas weniger Koks. Dies wird zum Teil durch das
geringere C/O-Verhiltnis verursacht. Das Produkt ist insgesamt aromatenreicher. Bei
Verwendung von Pflanzendlen entstehen hohere Anteile an Kohlenstoffoxiden und es
entsteht Wasser.

Vergleicht man die Produkte beider Pflanzendle miteinander, so sind keine gravierenden
Unterschiede erkennbar. Die Verwendung von Palmol bewirkt, trotz geringfiigig
niedrigerer C/O-Verhiltnisse, eine Verschiebung der Produktausbeute von LCO zu Gas.
Die Ausbeute an Riickstand ist nahezu gleich. Betrachtet man die Zusammensetzung von
Gas und Benzin, so ist bei Palmél eine Tendenz zur verstirkten Bildung von Olefinen (Cq4
und Benzin) erkennbar. Die durch Aufbaureaktionen entstehenden Aromaten sind bei
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Abbildung 41: Gas, Benzin und LCO bei Nektor (Sojadl, Palmol und VGO)
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Palmol unabhiingig von der Cracktemperatur (geringfiigig) weniger vorhanden. Palmol

produziert im Vergleich zu Sojadl etwas hohere Mengen

an Wasser und

Kohlenstoffoxiden. Der Grund dafiir liegt unter anderem an dem geringfiigig hoheren
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Abbildung 42: Riickstand, Koks, Wasser und Kohlenstoffoxide bei Nektor (Sojadl, Palmél und VGO)
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Sauerstoffanteil des Palmols. In Abbildung 45 ist der gemessene Sauerstoffanteil des

gesamten org. Fliissigproduktes angefiihrt. Die Art der sauerstoffhaltigen Verbindungen
und die Verteilung auf die einzelnen Lumps ist unbekannt. Die Messungen zeigen, dass
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Abbildung 44: Gesittigte Kohlenwasserstoffe, Olefine und Aromaten des Benzins bei Nektor (Sojadl,
Palmol und VGO)
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Abbildung 45: Gemessener Sauerstoffgehalt des organischen Fliissigproduktes bei Nektor (Sojadl, Palmol)

bei Verwendung von Nektor, unabhingig vom Pflanzendl, der Sauerstoffgehalt des org.
Fliissigproduktes im gesamten Temperaturbereich bei etwa 0,6m% liegt. Dies entspricht
weniger als 5m% des eingebrachten Sauerstoffs und bedeutet eine sehr gute
Deoxygenierung zu Wasser und Kohlenstoffoxiden. Die Deoxygenierungsreaktionen
laufen bei beiden Pflanzendlen und unabhingig von der Cracktemperatur in gleicher
Intensitit ab.

Der Einfluss unterschiedlicher Fettsduremuster auf das Produkt ist verglichen mit dem
Einfluss der Cracktemperatur als gering einzustufen. Eine geringere Reaktivitit von
Palmol konnte nicht eindeutig festgestellt werden. Der Einsatz von Palmol bewirkt zwar
einen leichten Anstieg kurzkettiger Olefine bei gleichzeitigem Riickgang der gebildeten
Aromaten im Benzin, die LCO-Ausbeute fillt aber trotz gleicher Ausbeute an Riickstand
geringer aus. Der Sauerstoffgehalt des org. Fliissigproduktes ist gering und unabhéngig
vom verwendeten Pflanzendl.

4.2 Versuche mit Quarzsand

Der Einsatz von Quarzsand als Bettmaterial in der Pilotanlage bewirkt ein thermisches
Cracken des Feeds. Quarzsand fungiert primér als Wirmetrdger vom Regenerator in den
Reaktorbereich. Zusitzlich gelangt der gebildete Koks durch die Partikelzirkulation in den
Regenerator, wo dieser abgebrannt wird. Dadurch wird ein kontinuierlicher Prozess
ermOglicht. Im Folgenden werden Versuche mit Quarzsand bei unterschiedlichen
Feedraten und Cracktemperaturen betrachtet.
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Abbildung 46: Ausbeute von LCO bei Variation der Feedrate mit Quarzsand und Rapsol

4.2.1 Variation der Feedrate

In dieser Versuchsserie wurde der Einfluss der Feedrate auf das Produkt festgestellt. In
Tabelle 19 sind die durchgefiihrten Versuche aufgelistet. Die Feedrate wurde zwischen
1,9kg/h und 3,7kg/h variiert. Bei konstanter Riserstiitzfluidisierung und einer
Cracktemperatur von ca. 450°C konnte kein stationédrer Betrieb unter einer Feedrate von
1,9kg/h erreicht werden.

Die Ergebnisse zeigen, dass die Anderung der Feedrate im betrachteten Bereich keinen
signifikanten Einfluss auf das Produktspektrum hat. Die Ausbeuten und die
Zusammensetzungen der einzelnen Lumps sind bei allen Versuchen nahezu ident. In
Abbildung 46 ist die Ausbeute des LCO-Produktes als Funktion der Feedrate dargestellt.
Ein signifikanter Anstieg der LCO-Ausbeute ist erst bei deutlich geringeren Verweilzeiten
und damit hoheren Feedraten zu erwarten.

4.2.2 Variation der Cracktemperatur

In dieser Versuchsserie wurde der Einfluss der Cracktemperatur bei Verwendung von
Quarzsand und unterschiedlichen Pflanzenolen untersucht. In Tabelle 20 sind die
durchgefiihrten = Versuche aufgelistet. Der Einfluss des Prozessparameters
Cracktemperatur ist beim thermischen Cracken besonders ausgeprigt. Aus Abbildung 47
ist ersichtlich, dass die Temperaturdifferenz im Reaktor bei hohen Cracktemperaturen
deutlich zunahm. Dies ist bei der Interpretation der Ergebnisse zu beriicksichtigen.

Tabelle 19: Versuche bei unterschiedlicher Feedrate mit Quarzsand und Rapsol

Versuch Cracktemperatur ~ Feedrate Riserstiitzfluidisierung
RQ1_1,RQ1_2,RQ1_3,RQ_7 447 - 459°C 1,9 - 3,7kg/h ~5NI/min
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Abbildung 47: Temperaturdifferenz im Reaktor als Funktion der Cracktemperatur

In Abbildung 48 ist die Konversion als Funktion der Cracktemperatur dargestellt. Die
Konversion ist bei FEinsatz von Pflanzendlen hoch und sinkt mit geringerer
Cracktemperatur.

In Abbildung 49 und Abbildung 50 ist der starke Einfluss der Cracktemperatur auf die
Produktlumps zu erkennen. Mit abnehmender Cracktemperatur sinken die Ausbeuten an
Gas und Benzin. Die Ausbeuten an hohersiedenden Produkten, vor allem LCO, steigen
an. Bei einer Cracktemperatur von 450°C konvertiert die Hilfte des Pflanzendles zu LCO.
Die Koks-Ausbeute liegt bei allen Versuchen zwischen 0,8m% und 3,7m%. Bei den
thermischen Crackversuchen ist mit einer erhohten Ungenauigkeit bei der Bestimmung
der Koksausbeute zu rechnen. Die Crackreaktionen finden auch im Produktgasbereich
statt, welcher nur teilweise von Quarzsand durchstromt wird. Der sich moglicherweise an
der Oberfldche der Pilotanlage ablagernde Koks wird nicht detektiert und verfélscht die
Bilanz geringfiigig. Ein Vergleich der Versuchsergebnisse mit Literaturdaten ist in Kapitel
4.4.2 gegeben.

Die Verringerung der Cracktemperatur bewirkt einen Riickgang der Ausbeute an
Kohlenstoffoxiden. Bei sdmtlichen Versuchen wurde keine wissrige Phase gebildet. In
Abbildung 51 ist der maximal mogliche Sauerstoffgehalt der org. Fliissigkeit und die
Sauerstoffverteilung dargestellt. Der Sauerstoffgehalt des org. Fliissigproduktes wurde bei

Tabelle 20: Versuche mit Quarzsand und diversen Feeds

Versuch Feed Cracktemperatur AT Feedrate
SQ_1 Sojacl 530°C —66°C 2,4kg/h
RQ_1-RQ_7 Rapsol 447 - 590°C 17 --128°C 2,5kg/h
PQ_1,PQ_2 Palmol 549 - 591°C —110 - -130°C  2,4kg/h
vQ_1 VGO 533°C -31°C 2,4kg/h
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Abbildung 48: Konversion bei Quarzsand (Rapsol, Sojadl, Palmél und VGO)

Versuch RQ_7 (447°C) und RQ_2 (580°C) analytisch bestimmt. Der gemessene
Sauerstoffanteil im org. Fliissigprodukt betrdagt 9,6m% beziehungsweise 7,4m%. Mehr als
75m% des eingebrachten Sauerstoffes verbleibt bei 450°C im Fliissigprodukt. Bei
Versuch RQ_7 wurde der Sauerstoffanteil der einzelnen org. Fliissigprodukte gemessen.
Es zeigt sich, dass der Sauerstoff gleichmifBig in Form verschiedener Oxygenate in den
org. Fliissigprodukten verteilt ist. Dies ist fiir die Erzeugung qualitativ hochwertiger
Kraftstoffe nicht wiinschenswert.

In Abbildung 52 und Abbildung 53 ist die Zusammensetzung von Gas, Benzin und LCO
(feedbezogen) dargestellt. Eine Reduzierung der Cracktemperatur bewirkt eine geringere
Bildung sdmtlicher gasformiger Kohlenwasserstoffe. Deutlich ausgeprigt ist die
Reduktion der (groBteils olefinischen) C»- und Cs-Kohlenwasserstoffe. Es bilden sich bei
allen Cracktemperaturen nahezu keine verzweigten Cys-Kohlenwasserstoffe. Im
Siedebereich von Benzin sind die aliphatischen Kohlenwasserstoffe grof3teils geséttigt.
Diese gesittigten Kohlenwasserstoffe bilden im Benzin ein Maximum zwischen 500°C
und 550°C aus. Dies ist bei den Olefinen nicht erkennbar, wenngleich diese auch nur in
geringen Mengen vorhanden sind. Der Anteil an Aromaten im Benzin ist gering und sinkt
bei Reduktion der Cracktemperatur. Da die Aromaten durch Aufbaureaktionen entstehen,
ist ein Zusammenhang zwischen dem Anteil an Aromaten im Benzin und im LCO
wahrscheinlich. Dies konnte experimentell teilweise bewiesen werden, sieche Abbildung
53 (rechts). Die gebildeten Aromaten verlaufen zwischen 420°C und 520°C im
Siedebereich von Benzin und LCO nahezu identisch. Der Anteil der Aromaten im LCO
betrdgt bei Versuch RQ_7 (447°C) ca. 31m% (LCO-bezogen). Durch die geringen
Reaktionsraten, dem in der Literatur dargestellten Reaktionsschema (siehe Abbildung 14)
und dem hohen Sauerstoffanteil des LCO-Produktes, liegt die Vermutung nahe, dass das
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Abbildung 49: Gas, Benzin und LCO bei Quarzsand (Rapsol, Sojasl, Palmol und VGO)

LCO-Produkt bei Einsatz von Pflanzendlen zu einem groBeren Anteil aus freien
Fettsauren besteht. Die Betrachtung des Siedeverlaufes des org. Fliissigproduktes
bestitigt, dass beim thermischen Cracken groe Anteile einzelner Komponenten in
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Abbildung 50: Riickstand, Koks und Kohlenstoffoxide bei Quarzsand (Rapsol, Sojadl, Palmol und VGO)
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Abbildung 51: Maximal moglicher Sauerstoffgehalt des organischen Fliissigproduktes (links) und
Sauerstoffverteilung in den Lumps (rechts) bei Quarzsand (Rapsol, Sojadl, Palmol)

hoheren Siedelagen vorhanden sind. Versuche mit Palmdél waren bei einer
Cracktemperatur unter 550°C mit der verwendeten Kondensationsapparatur nicht
moglich. Das Produkt beinhaltete Stoffe mit hohen Schmelzpunkten, die in der
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Abbildung 52: C;-C4 Kohlenwasserstoffe bei Quarzsand (Rapsol, Sojadl, Palmél und VGO)
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Abbildung 53: Gesittigte Kohlenwasserstoffe, Olefine und Aromaten im Benzin und Aromaten im LCO bei
Quarzsand (Rapsol, Sojadl, Palmol und VGO)

Kondensationsapparatur ausfielen und die Leitungen blockierten. Bei diesen
Komponenten konnte es sich u.a. um freie Palmitinsdure (gesittigte Fettsdure,
Schmelzpunkt 63°C) handeln. Im Gegensatz zu Soja- und Rapsol besteht Palmol zu einem
groBen Anteil (~43m%) aus Palmitinsdure (gebunden). Dies bekriftigt die Annahme, dass
sich im LCO groere Mengen an freien Fettsduren befinden.

Die Versuche mit Quarzsand zeigen, dass hohe LCO-Ausbeuten bei geringer
Aromatenbildung moglich sind. Die geringe Deoxygenierung und der damit
einhergehende hohe Sauerstoffanteil in sdmtlichen org. Fliissigprodukten macht
thermisches Cracken von Pflanzendlen unzweckmifBig. Bei hohen Cracktemperaturen
(>600°C) bildet sich viel Gas mit hohen Ethylen- und Propylen-Anteilen.

4.3 Versuche mit DevCat

Der Einsatz des Katalysators Nektor fiihrt bei milden Prozessbedingungen zu einer hohen
LCO-Produktqualitit, allerdings bei geringen LCO-Ausbeuten. Katalytisch inaktiver
Quarzsand fiihrt zu hohen LCO-Ausbeuten und reduzierter Aromatenbildung. Allerdings
beinhaltet das Fliissigprodukt inakzeptabel hohe Sauerstoffmengen, weshalb die
Verwendung eines sauren Katalysators zur Gewinnung eines sauerstoffirmeren
Fliissigproduktes notwendig ist. Durch den Einsatz eines Katalysators mit geringerer
Aktivitdt als Nektor soll eine hohere LCO-Ausbeute bei guter Produktqualitét erreicht
werden. Die Eigenschaften des fiir diese Zwecke verwendeten Katalysators DevCat sind
in Kapitel 3.3.2 angefiihrt.
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Abbildung 54: Versuchsprogramm zur Konditionierung von DevCat

Erste Versuche mit DevCat zeigten, dass dieser direkt aus der Produktion entnommene
Katalysator eine zu hohe Aktivitit aufweist. Dies machte einen kontinuierlichen Betrieb
der Pilotanlage unmdglich. Es musste deshalb eine Konditionierung des Katalysators
durchgefiihrt werden. DevCat besitzt einen geringen Seltenerdenmetallgehalt, wodurch
eine starke Reduktion der Katalysatoraktivitit mittels Dealuminierung moglich ist. Mit
dem konditionierten Katalysator und diversen Feeds wurden anschlieBend Versuche bei
unterschiedlichen Cracktemperaturen durchgefiihrt.

4.3.1 Konditionierung

Im ersten Versuch mit DevCat, welcher als Frischkatalysator geliefert wurde, konnte kein
stationdrer Betrieb erreicht werden. Der Grund hierfiir lag an der starken Koksproduktion
im Kontaktbereich des hochaktiven Katalysators mit dem Feed. Der Ablauf der notwendig
gewordenen Konditionierung des Katalysators DevCat ist in Abbildung 54 dargestellt.
Der erste Konditionierungsschritt bestand aus einer zweistufigen thermischen Behandlung
des Katalysators. Die Aktivitit wurde dadurch soweit reduziert, dass ein erster
kontinuierlicher Versuch (RDC_1) moglich wurde. Der Katalysator wies weiterhin eine
zu hohe Aktivitdt auf, die durch eine thermische Behandlung des Katalysators mit
Wasserdampf weiter reduziert wurde. Diese Behandlung entspricht einer gewollten
Dealuminierung, wie sie in Abbildung 12 dargestellt ist. Der anschlieBende Versuch
RDC_2 zeigte eine geringfiigige Verbesserung des Produktspektrums. Darauthin wurde
die hydrothermische Behandlung des Katalysators intensiviert. Mit dem erhaltenen
Katalysator DevCat(25h+29h) wurde der Versuch RDC_3 durchgefiihrt.

Die Versuche zur Beurteilung der Konditionierungsschritte sind in Tabelle 21 angefiihrt.
Das C/O-Verhiltnis ist bei Versuch RDC_1 etwas geringer als bei den beiden anderen
Versuchen.

Konversion und Ausbeuten der Produktlumps sind in Abbildung 55 dargestellt. Mit
zunehmender Konditionierung des Katalysators ist ein leichter Riickgang in der
Konversion und eine Verschiebung des Produktspektrums in Richtung Benzin und LCO

Tabelle 21: Versuche zur Konditionierung von DevCat

Versuch Feed Cracktemperatur Feedrate C/O-Verhiltnis
RDC_1-RDC_3 Rapsol 548 - 550°C 2,5kg/h 34-40
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Abbildung 55: Konversion und Lumps bei unterschiedlich konditioniertem DevCat (Rapsol, 550°C)

zu beobachten. Die Koksausbeute nimmt leicht ab. Generell ist die Auswirkung der
Konditionierung auf die Produktausbeuten bei den gewihlten Prozessbedingungen gering.

Die Zusammensetzung von Gas und Benzin ist in Abbildung 56 dargestellt. Mit stdrkerer
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Abbildung 56: C;-C4 Kohlenwasserstoffe (links) und gesittigte Kohlenwasserstoffe, Olefine und Aromaten
des Benzins (rechts) bei unterschiedlich konditioniertem DevCat (Rapsol, 550°C)
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Abbildung 57: Maximal moglicher Sauerstoffgehalt des organischen Fliissigproduktes (links) und
Sauerstoffverteilung in den Lumps (rechts) bei unterschiedlich konditioniertem DevCat (Rapsol, 550°C)

Konditionierung ergibt sich ein deutlicher Riickgang aller gasférmigen
Kohlenwasserstoffe, insbesondere der C3- und Cs-Kohlenwasserstoffe. Der olefinische
Anteil am Gas nimmt etwas zu. Im Benzin ist ein starker Anstieg der aliphatischen
Kohlenwasserstoffe =~ erkennbar, vor allem der Olefine. Bei geringeren
Katalysatoraktivitdten akkumulieren ldngere Bruchstiicke im Siedebereich von Benzin.
Die Aromatenbildung und die Isomerisierung nehmen mit geringerer katalytischer
Aktivitit ab.

Die Ausbeute an Kohlenstoffoxiden nimmt mit zunehmender Konditionierung leicht ab.
Ein umgekehrtes Verhalten ist bei der Ausbeute von Wasser erkennbar. Diese nimmt
interessanterweise mit stirkerer Konditionierung zu. Dies ist moglicherweise mit einer
teilweisen Zerstorung der Kristallstruktur und der damit einhergehenden leichteren
Zugangsmoglichkeit fiir groBere  Sauerstoffverbindungen zu erkldren. Der
Sauerstoffgehalt von Benzin und LCO+Riickstand wurde bei Versuch RDC_3 gemessen,
siche Abbildung 57. Die Messung ergab einen Sauerstoffgehalt von 0,8m% im Benzin
und 0,3m% im LCO+Riickstand. Dies bestitigt die starke katalytische Wirkung der
Sdurezentren auf die entsprechenden Dehydratationsreaktionen, auch bei geringer
Katalysatoraktivitit.

Die Ausbeute an LCO nimmt mit stirkerer Konditionierung zu. Der Sauerstoffanteil im
LCO ist gering und die Aufbaureaktionen von Aromaten konnten deutlich reduziert
werden. Es kann daher angenommen werden, dass im gebildeten LCO grofe Anteile an
aliphatischen Kohlenwasserstoffen vorhanden sind. Die Verwendung des konditionierten
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Tabelle 22: Prozessparameter fiir Versuche mit DevCat(25h+29h)

Versuch Feed Cracktemperatur Feedrate C/O-Verhiltnis
RDC_3 - RDC_8 Rapsol 434 - 548°C 2,5kg/h 20 -38

VDC_1 VGO 524°C 2,4kg/h 33
PDC_1-PDC_3 Palmol 434 - 523°C 2,4kg/h 16 - 34
SDC_1-SDC_3 Sojacl 432 - 524°C 2,5kg/h 18 -35

Katalysators DevCat ist daher vielversprechend. Generell ist die Ausbeute an LCO bei
den gewihlten Prozessbedingungen allerdings gering.

4.3.2 Variation der Cracktemperatur mit Pflanzendlen

Mit dem konditionierten Katalysator DevCat(25h+29h) wurden Versuche mit
unterschiedlichen Feeds durchgefiihrt. Der Fokus lag auf dem Einsatz von Rapsol. Durch
Reduktion der Cracktemperatur sollte die Ausbeute und die Qualitit des LCO-Produktes
erhoht werden. Die durchgefiihrten Versuche sind in Tabelle 22 angefiihrt.

Aus Abbildung 58 ist erkennbar, dass die Konversion bei allen Einsitzen mit fallender
Cracktemperatur abnimmt. Die stirkste Abnahme ist bei Verwendung von Palmol zu
beobachten.

Die Ausbeuten der einzelnen Produktlumps sind in Abbildung 59 und Abbildung 60
dargestellt. Die Tendenzen der Produktausbeuten sind bei Anderung der Cracktemperatur
identisch mit den Nektor-Versuchen, wenngleich sie stirker ausgeprigt sind. Bei einer
Cracktemperatur von etwa 430°C und einem C/O-Verhiltnis von etwa 19 wurden mit den
Pflanzenolen LCO-Ausbeuten zwischen 35m% und 39m% erreicht.
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Abbildung 58: Konversion bei DevCat(25h+29h) (diverse Feeds)
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Abbildung 59: Gas, Benzin und LCO bei DevCat(25h+29h) (diverse Feeds)

In Abbildung 61 und in Abbildung 62 ist die Zusammensetzung von Gas und Benzin
dargestellt. Wiederum ist eine starke Abnahme aller gasférmigen Kohlenwasserstoffe mit
geringerer Cracktemperatur erkennbar. Im Benzin nehmen die olefinischen
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Abbildung 60: Riickstand, Koks, Kohlenstoffoxide und Wasser bei DevCat(25h+29h) (diverse Feeds)



Versuche zur Optimierung des LCO-Produktes 81

Cc1 Cc2 Cc3 c4

10 -

Anteil (feedbezogen) [m%]
=]

T T T r T T T 1 r T T T 1

420 460 500 540 580 420 460 500 540 580 420 460 500 540 580

O T T T 1
420 460 500 540 580

Cracktemperatur [°C]

Rapsol Sojaol Palmdl 2 VGO

Abbildung 61: C;-C4 Kohlenwasserstoffe bei DevCat(25h+29h) (diverse Feeds)

Kohlenwasserstoffe und die Aromaten ab. Die gesittigten Kohlenwasserstoffe bilden ein
leichtes Maximum aus. Langerkettige Kohlenwasserstoffe akkumulieren zunehmend im
Siedebereich von LCO.
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Abbildung 62: Gesittigte Kohlenwasserstoffe, Olefine und Aromaten im Benzin bei DevCat(25h+29h)
(diverse Feeds)
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Abbildung 63: Maximal moglicher Sauerstoffgehalt des organischen Fliissigproduktes (links) und
Sauerstoffverteilung in den Lumps (rechts) bei DevCat(25h+29h) (diverse Feeds)

Der Grofteil des eingebrachten Sauerstoffes entweicht als Wasser. Dessen Ausbeute ist
nahezu unabhingig von der Cracktemperatur. Die geringe Aktivitit des konditionierten
Katalysators reicht fiir eine fast vollstindige Deoxygenierung zu Wasser und zu
Kohlenstoffoxiden aus. Dies bestitigt abermals, dass vor allem die Deoxygenierung zu
Wasser stark aktiviert ist und am Anfang der Reaktionskette stattfindet. Der maximal
mogliche Sauerstoffanteil in dem organischen Fliissigprodukt liegt unabhingig von
Cracktemperatur und Feed unterhalb von etwa 3m%, siche Abbildung 63. Der gemessene
Sauerstoffanteil bei Versuch RDC_3 (548°C) betrigt 0,6m%.

Der geringe Einfluss der Fettsdurezusammensetzung und der vergleichsweise grof3e
Einfluss der Prozessgro3en macht eine grole Versuchsanzahl fiir zuverlidssige Aussagen
iber die Auswirkung unterschiedlicher Pflanzendle erforderlich. Dies ist beim
durchgefiihrten Versuchsplan nicht gegeben, wodurch keine allgemeingiiltigen Aussagen
moglich sind. Auf Basis der durchgefiihrten Versuche ist jedoch bei Einsatz von Palmol
ein stiarkerer Einfluss der Cracktemperatur auf das Produkt festzustellen. Bei einer
Cracktemperatur unter 450°C bewirkt der Einsatz von Palmdl einen Riickgang der Gas-
und Benzin-Ausbeute zugunsten der LCO-Ausbeute. Im Benzin ist ein deutlicher
Riickgang der Olefine bei geringerer Cracktemperatur erkennbar. Der Anteil an
gesittigten Kohlenwasserstoffen im Benzin ist generell geringer. Der Aufbau von
Aromaten findet unabhingig vom verwendeten Pflanzendl statt und ist damit
hauptsichlich vom Katalysator und den Prozessbedingungen abhéngig.

Als Fazit ist festzuhalten, dass bei niedriger Cracktemperatur und der Verwendung von
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Tabelle 23: Versuche mit unterschiedlichen Bettmaterialien, VGO und Sojadl

Versuch Feed Cracktemperatur Feedrate C/O-Verhiltnis
VN_3,VDC_1,VQ_1 VGO 525-533°C 2,5kg/h 16, 33, -
SN_2,SDC_1,SQ_1 Sojacl 518-530°C 2,5kg/h 23, 35, -

DevCat eine relativ hohe Ausbeute an LCO (~37m%) bei hoher Qualitit (geringer
Sauerstoffanteil, geringe Aromatenbildung) und hoher Konversion erzielt wird. Die
Verwendung von Pflanzendlen mit geringen Bromzahlen kann bei milden
Prozessbedingungen eine etwas hohere Ausbeute an LCO bei geringerer Konversion
bewirken.

4.4 Gegeniiberstellung und Zusammenfassung

4.4.1 Vergleich der Bettmaterialien

In diesem Kapitel wird der Einfluss der verwendeten Bettmaterialien auf das Produkt
aufgezeigt. Die Bettmaterialien sind in Kapitel 3.3.2 charakterisiert. Die unterschiedliche
chemische Zusammensetzung von Vakuumgasol und Pflanzendlen macht eine getrennte
Betrachtung notwendig. Die entsprechenden Versuche sind in Tabelle 23 angefiihrt.

In Abbildung 64 sind die Konversion und die Ausbeuten der einzelnen Lumps bei
Verwendung von VGO dargestellt. Die gestrichelte Linie entspricht der
Zusammensetzung des VGOs basierend auf dessen Siedeanalyse. In der Konversion ist
die Auswirkung der unterschiedlichen Bettmaterialien auf das Produkt deutlich erkennbar.
Trotz des hoheren C/O-Verhiltnisses bei dem Versuch mit DevCat erzielt Nektor eine
hohere Konversion. Bei Einsatz von Quarzsand ergibt sich eine Konversion von unter
50m%. Die unterschiedliche Konversion ist hauptsichlich auf unterschiedliche Benzin-
Ausbeuten zuriickzufiihren. Die hochste LCO-Ausbeute wird mit DevCat erreicht. Die
Verwendung von Quarzsand fiihrt zu deutlich weniger Crackreaktionen, wodurch die
Ausbeute an unerwiinschtem Riickstand bei tiber 50m% liegt.

In Abbildung 65 ist die feedbezogene Zusammensetzung von Gas und Benzin dargestellt.
Vergleicht man beide Katalysatoren, so ist bei Verwendung von DevCat die Ausbeute an
Cs- und Cs-Kohlenwasserstoffen und aromatischen Kohlenwasserstoffen im Siedebereich
von Benzin geringer. Deutlich zu erkennen ist eine relative Zunahme des olefinischen
Anteils im Gas und Benzin. Im Gegensatz zu den Katalysatoren ergibt sich bei Einsatz
von Quarzsand eine hohe Ausbeute an Cs-Kohlenwasserstoffen. Samtliche restliche
Produkte sind im Gas und Benzin stark reduziert. Es werden nahezu keine verzweigten
Cs-Kohlenwasserstoffe gebildet.
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Abbildung 64: Konversion und Ausbeuten der Lumps bei unterschiedlichen Bettmaterialien (VGO, 525°C)

Die Verwendung von Quarzsand bewirkt die fiir thermisches Cracken typischen
Produktzusammensetzungen. Thermisches Cracken von VGO ist bei diesen
Cracktemperaturen wirtschaftlich nicht sinnvoll, da nur geringe Konversionen erreicht
werden. Die Versuche bestitigen, dass der konditionierte DevCat eine deutlich geringere
Aktivitdt als Nektor besitzt.
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Abbildung 65: C;-C4 Kohlenwasserstoffe (links) und gesittigte Kohlenwasserstoffe, Olefine und Aromaten
des Benzins (rechts) bei unterschiedlichen Bettmaterialien (VGO, 525°C)
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Abbildung 66: Konversion und Ausbeuten der Lumps bei unterschiedlichen Bettmaterialien (Sojaol, 520°C)

In Abbildung 66 sind die Konversion und die Ausbeuten der einzelnen Lumps bei
Verwendung von Sojaol dargestellt. Wiederum ist das C/O-Verhiltnis bei den Versuchen
mit DevCat hoher als bei jenen mit Nektor.

Die Konversion ist bei allen Bettmaterialien nahezu ident. Die Verwendung von
Pflanzenolen ermoglicht auch mit niedrig-aktiven Bettmaterialien wirtschaftliche
Produktausbeuten. Die Ausbeute an LCO steigt mit sinkender Aktivitit des Bettmaterials
an.

In Abbildung 67 ist die feedbezogene Zusammensetzung von Gas und Benzin dargestellt.
Die ermittelten Tendenzen sind dhnlich wie bei den Versuchen mit VGO. DevCat
produziert etwas weniger Gas, was bei Vergleich mit Nektor auf die geringere Ausbeute
an Cs3- und C4-Kohlenwasserstoffen zuriickzufiihren ist. Das produzierte Gas und Benzin
hat bei DevCat einen hohen olefinischen Anteil. Quarzsand produziert ein relativ
olefinisches Gas mit groen Ethylen-Ausbeuten (vergleiche Abbildung 14). Verzweigte
Cs-Kohlenwasserstoffe sind im Produkt wiederum kaum vorhanden. Das Benzin besteht
zu einem Grofiteil aus gesittigten Kohlenwasserstoffen. Aromaten und
(interessanterweise) Olefine sind kaum vorhanden.

Da sich keine Aromaten im Sojadl befinden miissen diese im Reaktor durch
Autbaureaktionen entstehen. Trotz einer guten Konversion bei Einsatz von DevCat
befinden sich im Vergleich zu Nektor deutlich weniger Aromaten im Benzin. Der
olefinische Anteil im Gas und Benzin ist hoher. Beides deutet auf stark reduzierte Hydrid-
Transfer-Reaktionen hin, was aufgrund des geringen Seltenerdenmetallgehaltes im
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Abbildung 67: C;-C4 Kohlenwasserstoffe (links) und gesittigte Kohlenwasserstoffe, Olefine und Aromaten
des Benzins (rechts) bei unterschiedlichen Bettmaterialien (Sojadl, 520°C)

Katalysator verursacht wird. Ein geringer Aromatenanteil im Benzin weist aufgrund der
zusammenhingenden Reaktionsmechanismen auf einen geringen Aromatenanteil im LCO
hin. Die geringste Aromatenbildung erfolgt bei Einsatz von Quarzsand.

Bei Verwendung von Katalysatoren wird der eingebrachte Sauerstoff hauptsidchlich als
Wasser abgespalten. Bei Quarzsand bildet sich keine wissrige Phase, jedoch ist die
Ausbeute an Kohlenstoffoxiden erhdht. In Summe befinden sich bei Verwendung von
Quarzsand deutlich hohere Sauerstoffanteile im org. Fliissigprodukt, siehe Abbildung 68.
Mehr als 50m% des eingebrachten Sauerstoffs verbleibt in Form unterschiedlicher
Oxygenate im org. Fliissigprodukt. Bei Einsatz beider Katalysatoren bilden sich grof3e
Mengen an Wasser. Damit reduziert sich der maximal mogliche Sauerstoffanteil des org.
Fliissigproduktes auf unter 3,5m%.

Die Auswirkung der unterschiedlichen Bettmaterialien auf das Produkt ist stark vom Feed
abhédngig. Vakuumgasol kann nur mit Hilfe von sehr aktiven und selektiven Katalysatoren
wirtschaftlich sinnvoll gecrackt werden. Pflanzendle dagegen konnen auch thermisch in
niedrigsiedende Produkte umgewandelt werden. Je geringer die Katalysatoraktivitit ist,
desto mehr LCO wird gebildet und desto weniger Aromaten entstehen. Bei Einsatz von
Quarzsand bildet sich keine wissrige Phase und das org. Fliissigprodukt beinhaltet grof3e
Mengen an unerwiinschten Sauerstoffverbindungen.



Versuche zur Optimierung des LCO-Produktes 87

12 - 100 7 — — —

10 A

75 A

50 A

25 1

| H =

max. Sauerstoffgehalt der org. Flussigkeit [m%]
o)
Sauerstoff (Lump) / Sauerstoff (Feed) [m%]

org. Flissigkeit Nektor DevCat Quarzsand

B Nektor B DevCat (25h+29h) B Quarzsand OcCo Bco2 OH20 Orestl. Produkt

Abbildung 68: Maximal moglicher Sauerstoffgehalt des organischen Fliissigproduktes (links) und
Sauerstoffverteilung in den Lumps (rechts) bei unterschiedlichen Bettmaterialien (Sojadl, 520°C)

4.4.2 Vergleich mit der Literatur

An dieser Stelle werden die experimentellen Ergebnisse den in Kapitel 2.4.5 verwendeten
Daten aus der Literatur gegeniibergestellt.

In Abbildung 69 sind sdmtliche Ergebnisse der katalytischen Crackversuche (Nektor &
DevCat) inklusive der Literaturdaten eingetragen. Aufgrund der LCO-Maximierung
wurde, verglichen mit Ergebnissen anderer Autoren, eine hohe Ausbeute an organischem
Fliissigprodukt erhalten. Unabhingig von der Cracktemperatur wurden hohe Wasser-
Ausbeuten (8-11m%) erzielt, wodurch der Anteil an Sauerstoffverbindungen im org.
Fliissigprodukt gering ist. Die Koks-Ausbeute liegt zwischen 6m% und 9m% und steigt
mit sinkender Cracktemperatur geringfiigig an, was sich mit den Ergebnissen anderer
Autoren deckt. Insbesondere die Ergebnisse von Bielansky und Weinert, welche Versuche
mit einer vergleichbaren Pilotanlage durchfiihrten, stimmen gut mit den Ergebnissen
dieser Arbeit iiberein [66]-[68].

In Abbildung 70 sind die Ergebnisse der thermischen Crackversuche aus der Literatur und
dieser Arbeit eingetragen. Die Absenz einer wissrigen Phase im Produkt konnte bestitigt
werden, wodurch sich ein hoher Sauerstoffanteil des org. Fliissigproduktes ergibt. Die
ermittelten Tendenzen von Idem zeigen eine gute Ubereinstimmung mit den Ergebnissen
dieser Arbeit [34]. Aufgrund einer deutlich ldngeren Verweilzeit im Reaktor erreichte
Idem bereits bei geringeren Cracktemperaturen vergleichbare Produkt-Ausbeuten.
Wiggers und Adebanjo produzierten dhnliche Ausbeuten von Gas und org. Fliissigprodukt
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Abbildung 69: Vergleich der Ergebnisse dieser Arbeit mit der Literatur - katalytische Crackversuche mit
Triglyceriden. PP Pilotanlage, MR Microriser, MAT Microactivity Test. Quellen: [36], [59]-[69]

bei vergleichbaren Cracktemperaturen [71], [72]. Die Koks-Ausbeuten in dieser Arbeit
(1-5m%) sind allerdings im Vergleich zu den ermittelten Koks-Ausbeuten beider Autoren
(~5-12m%) gering. Dies bekriftigt die Vermutung der ungenauen Analytik bei der
Ermittlung der Koks-Ausbeute fiir die thermischen Crackversuche in dieser Arbeit.
Aufgrund des Anlagendesigns der Pilotanlage kann die exakte Koks-Ausbeute nicht
abschliefend geklidrt werden. Im Falle einer hoheren Koksproduktion reduziert sich die
Ausbeute siamtlicher anderer Produkte, wodurch das thermische Cracken von
Pflanzendlen insgesamt noch unrentabler wird.
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Abbildung 70: Vergleich der Ergebnisse dieser Arbeit mit der Literatur - thermische Crackversuche mit
Triglyceriden. PP Pilotanlage, MR Microriser, MAT Microactivity Test. Quellen: [34], [36], [59], [71], [72]

4.4.3 Gegeniiberstellung ausgewdhlter Versuchsreihen

Im Folgenden werden Versuchsrethen mit unterschiedlichen Bettmaterialien
gegeniibergestellt und die wesentlichen Erkenntnisse zusammengefasst. Die
beriicksichtigten Versuche sind in Tabelle 24 aufgelistet. Raps- und Sojadl besitzen
dhnliche Bromzahlen und Sauerstoffanteile. Der FEinfluss der unterschiedlichen
Zusammensetzung dieser Pflanzendle auf das Produkt ist deshalb gering und kann in
dieser Gegeniiberstellung vernachlédssigt werden, sieche dazu Kapitel 4.1.2 und Kapitel
4.3.2. Der Einsatz von Pflanzenolen ermoglichte gegeniiber Vakuumgasol einen
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Abbildung 71: Vergleich der Konversion unterschiedlicher Versuchsreihen

stationdren Betrieb der Pilotanlage bei geringeren Cracktemperaturen. Dadurch konnten
mildere Prozessbedingungen und damit ein hoheres Potential zur LCO-Maximierung
erreicht werden.

Die Konversion ist in Abbildung 71 dargestellt. Die Konversion reduziert sich mit
geringerer Cracktemperatur. Sie féllt bei Einsatz von Pflanzendlen geringer aus als bei
VGO. Beim thermischen Cracken befindet sich der im Feed vorhandene Sauerstoff noch
partiell im org. Fliissigprodukt, wodurch eine hohere Konversion als mit Katalysatoren
erzielt wird. Bei Einsatz von Katalysatoren und bei milden Prozessbedingungen bewirkt
eine Reduktion der Katalysatoraktivitit eine geringere Konversion.

Die einzelnen Produktlumps sind in Abbildung 72 und Abbildung 73 dargestellt. Die
Crackintensitit ist bei Einsatz von Quarzsand deutlich geringer als bei den Katalysatoren.
Dies ist u.a. an den durch Reduktion der Cracktemperatur stark steigenden Ausbeuten
hohersiedender Produkte erkennbar. Bei Einsatz von Quarzsand konvertiert bei milden
Prozessbedingungen etwa die Hilfte des Pflanzendls zu LCO. Eine hohere Ausbeute an
LCO ist bei diesen Prozessbedingungen ohne den Aufbau von aromatischen Strukturen
kaum moglich. Mit DevCat und Rapsol konnte eine LCO-Ausbeute von 37m% (430°C,
C/0~20) erreicht werden. Mit Nektor und Sojadl wurde eine LCO-Ausbeute von 32m%

Tabelle 24: Versuche zur Gegeniiberstellung unterschiedlicher Versuchsreihen

Versuch Feed Cracktemperatur Feedrate C/O-Verhiltnis
VN_1-VN_5S VGO 486 - 551°C 2,5kg/h 6-16
SN_1-SN_5 Sojacl 430 - 552°C 2,5kg/h 12 - 26
RQ_1-RQ_7 Rapsol 447 - 590°C 2,5kg/h -

RDC_3 - RDC_8 Rapsol 434 - 548°C 2,5kg/h 20-38
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Abbildung 72: Vergleich von Gas, Benzin und LCO unterschiedlicher Versuchsreihen

(430°C, C/O~12) erreicht. Trotz des hoheren C/O-Verhéltnisses konnte mit DevCat eine
hohere LCO-Ausbeute als mit Nektor erreicht werden.

Die Zusammensetzung des Gas-Lumps ist in Abbildung 74 und in Abbildung 75
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Abbildung 73: Vergleich von Riickstand, Koks, Wasser und Kohlenstoffoxide unterschiedlicher
Versuchsreihen
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Abbildung 74: Vergleich von C;-C4 Kohlenwasserstoffe unterschiedlicher Versuchsreihen

dargestellt. Der Einsatz beider Katalysatoren fithrt zu einer &dhnlichen
Gaszusammensetzung. Eine niedrigere Katalysatoraktivitit bewirkt etwas geringere
Ausbeuten an Propylen und Cs-Kohlenwasserstoffen. Der Riickgang an i-Cs-

Ethylen Propylen i-C4
20 -
X
— 15 4
X
£
=
o X
&
N
% 10 4
ks
£
< 5 x 5
X /{x/))/i/
M "
0 T T T T \ T T T T T | T T ? T . |

420 460 500 540 580 620 420 460 500 540 580 620 420 460 500 540 580 620
Cracktemperatur [°C]

o Nektor (VGO)  —t+—Nektor (Sojadl) —— Quarzsand (Rapsdl) —— DevCat(25h+29h) (Rapsol)

Abbildung 75: Vergleich von Ethylen, Propylen und verzweigten C4 Kohlenwasserstoffen unterschiedlicher
Versuchsreihen
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Abbildung 76: Vergleich von gesittigten Kohlenwasserstoffen, Olefinen und Aromaten im Benzin
unterschiedlicher Versuchsreihen

Kohlenwasserstoffen (Isobutan, Isobutylen) deutet auf eine geringere Anzahl an
verzweigten Kohlenwasserstoffen in hohersiedenden Produkten hin. Die Verwendung von
Quarzsand bewirkt eine génzlich andere Zusammensetzung des Gases. Es bildet sich
deutlich mehr Ethylen und kaum i-Cs-Verbindungen. Die Bildung von verzweigten
Kohlenwasserstoffen =~ kann  praktisch  ausgeschlossen = werden. Bei  hohen
Cracktemperaturen ergeben sich hohe olefinische Gas-Ausbeuten. Dies kann
wirtschaftlich genutzt werden. Der Einsatz von speziellen Katalysatoren mit hoher Gas-
Selektivitiat (hoher ZSM-5 Anteil) kann allerdings hohere Ausbeuten an olefinischen
Gasen ermoglichen.

In Abbildung 76 ist die Zusammensetzung von Benzin dargestellt. Die geséttigten
Kohlenwasserstoffe bilden in Abhéngigkeit von der Cracktemperatur ein Maximum aus.
Bei geringen Crackintensitdten sammeln sich wenige aliphatische Bruchstiicke im Benzin.
Durch Erhohung der Crackintensitit steigt die Anzahl an Spaltungsreaktionen, wodurch
die aliphatischen Verbindungen im Benzin zunehmen. Bei zusitzlicher Steigerung
reagieren diese allerdings vermehrt zu gasformigen Verbindungen weiter. Die
Crackintensitit ist in diesem Fall abhingig vom Bettmaterial und den
Prozessbedingungen. Die Cracktemperatur, bei der eine maximale Ausbeute an
aliphatischen Kohlenwasserstoffen im Benzin auftritt, ist indirekt proportional zur
Aktivitdt des Bettmaterials (Nektor > DevCat > Quarzsand). Die Anzahl an Aromaten im
Benzin ist bei VGO trotz geringerer C/O-Verhiltnisse etwas hoher, was auf das
Vorhandensein von Aromaten im Feed zuriickzufiihren ist. Ein Vergleich mit den
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Abbildung 77: Vergleich der Dichten des Benzin- und LCO-Produktes einzelner Versuche

Sojadl/Nektor-Versuchen zeigt, dass der GroBteil an Aromaten im Benzin durch
Aufbaureaktionen entsteht. Die Absenkung der Cracktemperatur und die Verwendung
inaktiverer Bettmaterialien bewirkt eine Reduktion der gebildeten Aromaten im Benzin.
Die Betrachtung des allgemeinen katalytischen Reaktionsablaufes (Abbildung 15) zeigt,
dass die Reduktion der Aromaten bei Einsatz von Katalysatoren zwangsweise zu htheren
Olefinanteilen im Produkt fiihrt. Bei Einsatz von DevCat wird im Vergleich zu Nektor ein
deutlich olefinischeres Benzin produziert. Dichtebestimmungen des Benzin-Produktes
einzelner Versuche wurden mittels Pyknometer durchgefiihrt. Die ermittelten Messdaten
sind in Abbildung 77 dargestellt. Allgemein sinkt die Benzin-Dichte bei reduzierter
Cracktemperatur ab. Dies deutet auf einen Riickgang des Anteils an Aromaten- oder
Sauerstoffverbindungen hin. Auffillig ist der relativ hohe Dichteunterschied zwischen
den Versuchen mit DevCat (453°C: 0,73kg/l, 11m% Aromaten im Benzin) und Nektor
(449°C: 0,78kg/l, 18m% Aromaten im Benzin) bei geringer Cracktemperatur, obwohl
hierbei der Aromatenanteil im Benzin vergleichsweise dhnlich ist.

Der Aromatengehalt im LCO konnte nur vereinzelt bestimmt werden. Der gemessene
Aromatenanteil im LCO-Produkt betragt bei Versuch RQ_7 (Quarzsand, Rapsol, 450°C)
15m% feedbezogen (entspricht ca. 31m% LCO-bezogen). Der Aromatenanteil im Benzin
betrigt beim selbigen Versuch 2m% feedbezogen (entspricht ca. 11m% benzinbezogen).
Ein allgemeiner Riickschluss vom Aromatengehalt im Benzin auf den Aromatengehalt im
LCO ist aufgrund des Reaktionsmechanismus beschrinkt moglich. Demnach ist der
feedbezogene Aromatenanteil im LCO bei Verwendung von Katalysatoren aufgrund des
geringfiligig hbheren Aromatenanteils im Benzin mit etwas mehr als 15m% einzuschitzen.
In Abbildung 77 sind die Dichten der LCO-Produkte einzelner Versuche eingezeichnet.
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Abbildung 78: Vergleich des gemessenen Sauerstoffgehaltes einzelner Versuche

Eine hohe Dichte ergibt sich aus einem hohen Anteil an Aromaten oder
Sauerstoffverbindungen im Produkt. Ein Riickschluss auf die Qualitit des LCO-Produktes
ist nur bedingt moglich. Die ermittelten Dichten der durch thermisches Cracken erhaltenen
LCO-Produkte sind #hnlich der Dichten langkettiger Sauerstoffverbindungen wie Ol- oder
Linolsdure. Bei den katalytischen Crackversuchen ist die Dichte des LCO-Produktes
relativ hoch, was generell auf einen aromatischen Charakter des LCO-Produktes
hindeutet, da — wie im folgenden Absatz beschrieben — bei diesen Versuchen
sauerstoffarme org. Fliissigprodukte erhalten wurden. Die Dichte des LCO-Produktes bei
Versuch RDC_3 (DevCat, 548°C) fillt im Vergleich zu den Nektor/Sojadl-Versuchen
trotz hoherer Cracktemperatur und deutlich hoherem C/O-Verhiltnis geringer aus. Dies
ist ein zusétzliches Indiz fiir die hohere LCO-Qualitét bei Einsatz von DevCat.

In Abbildung 78 sind die gemessenen Sauerstoffanteile der org. Fliissigprodukte
ausgewihlter Versuche eingezeichnet. Die Verwendung von Quarzsand fiithrt zur Bildung
groBerer Mengen an Kohlenstoffoxiden, jedoch nicht zur Bildung einer wissrigen Phase.
Der Sauerstoff verbleibt grofteils in Form von unterschiedlichen Oxygenaten im org.
Fliissigprodukt und betrigt bei einer Cracktemperatur von 450°C ca. 9,6m%. Er liegt im
Benzin, LCO und Riickstand etwa gleichverteilt vor. Das gewonnene org. Fliissigprodukt
ist daher fiir die direkte Verwendung als Kraftstoff unbrauchbar. Der Einsatz von
Katalysatoren fiihrt zu einer selektiven Deoxygenierung der Sauerstoffverbindungen zu
Wasser. Die Dehydratationsreaktionen werden durch die Anwesenheit von sauren Zentren
katalytisch aktiviert. Dies ist bei beiden Katalysatoren und unabhingig von der
Cracktemperatur zu beobachten. Dadurch werden hochwertige org. Fliissigprodukte mit
weniger als 1m% Sauerstoffanteil produziert.
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Die Optimierung der Ausbeute und der Qualitit des Mitteldestillat-Produktes LCO wurde
durch die Prozessierung eines Pflanzendls mit einem niedrig-aktiven Katalysator bei
milden Prozessbedingungen erreicht. Thermisches Cracken dagegen ist nicht zielfiihrend,
da das erhaltene Fliissigprodukt gro3e Mengen an Sauerstoffverbindungen aufweist. Der
konditionierte Katalysator DevCat erzielte hohe LCO-Ausbeuten und geringe Aromaten-
und Sauerstoffanteile im org. Fliissigprodukt.

In Abbildung 79 sind die Produktzusammensetzungen der Versuche VN_5, SN_S5,
RDC_8 und RQ_7 gegeniibergestellt. Betrachtet man die in diesem Kapitel dargestellten
Versuchsreihen, stellt der Versuch RDC_8 das beste Ergebnis hinsichtlich der
Optimierungsvorgaben dar. Der Grofteil des eingesetzten Rapsols konvertiert zu Benzin
und LCO. Aufgrund des Einsatzes von Pflanzendl ist der Schwefelanteil in den Produkten
als duBerst gering einzustufen. Eine Elementaranalyse des org. Fliissigproduktes wurde
fiir diesen Versuch nicht durchgefiihrt. Die Anwendung einer Sauerstoffbilanz ergibt
einen maximalen Sauerstoffgehalt des org. Fliissigproduktes von 3m%. Auf Basis der
Erkenntnisse dieser Arbeit ist aber ein Sauerstoffgehalt unter 1m% wahrscheinlich.
Mittels einer anschlieBenden milden Hydrierung konnen sauerstofffreie Fliissigprodukte
produziert werden. Der Aromatenanteil im Benzin betrigt 10m% (benzinbezogen). Durch
Isomerisierungs- oder Platformerprozesse kann die Oktanzahl der Benzinfraktion weiter
gesteigert werden. Der Aromatenanteil im LCO wurde fiir diesen Versuch nicht ermittelt,
bei Vergleich mit anderen Versuchen liegt dieser aber wahrscheinlich bei etwa 30m%
(LCO-bezogen).

Die Durchfithrung von Versuchen bei geringeren C/O-Verhiltnissen, hoheren Feedraten
und mit zusitzlicher Riserstiitzfluidisierung kann zur Erhéhung der Ausbeute und Qualitét
von LCO fiihren. Eine weitere Erhdhung der LCO-Ausbeute kann durch Einsatz von
Pflanzendlen mit geringeren Bromzahlen als Rapsol erfolgen. Die Verwendung eines
Katalysators mit noch geringerer Aktivitit als der konditionierte DevCat fiihrt, aufbauend
auf den Erkenntnissen dieser Versuchsreihen, v.a. zur Reduktion der Benzin-Ausbeute
zugunsten von hohersiedenden Produkten wie LCO und Riickstand.
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Nektor, VGO (VN_5)-486°C, C/O-Verhiltnis 6

Gas 13,9m% Koks 4,9m%
C0,0,2m% Benzin 44,9m% LCO26,1m% Rickstand 10,1m%

Aromaten .

Ethyleln Ofr;%ly gesattigte Kohlenwasserstoffe 55m%
ropylen 4,2m% )
Butylene 3.0m% Olefine 15m%

restl. Gase 6,1m% Aromaten 30m%

(benzinbezogen)

(feedbezogen)
Nektor, Sojadl (SN_5) -430°C, C/O-Verhiltnis 12
Gas 8,2m% Koks 7,4m%
CO,1,2m% Benzin 36,4m% LCO32,0m% Rickstand 6,4m% Wasser 8,4m%

Ethylen 0,4m% gesattigte Kohlenwasserstoffe 64m%  org. Fliissigprodukt ~0,6m% Sauerstoffanteil
Propylen 2,9m% Olefine 24m%

Butylene 2,3m% Aromaten 12m%

restl. Gase 2,6m% (benzinbezogen)

(feedbezogen)

DevCat, Rapsol (RDC_8) - 434°C, C/O-Verhiltnis 20
Gas 6,2m% Koks 8,0m%

I

CO, 1,0m% Benzin 30,9m% LCO37,2m% Rickstand 7,6m% Wasser 9,1m%

I

Ethylen 0,4m% org. Fliissigprodukt < 3m%Sauerstoffanteil hohe Wahrscheinlichkeit fiir geringen
Propylen 2,1m% (mit hoher Wahrscheinlichkeit <1m%) Aromatenanteil (~30m%, LCObezogen)

Butylene 2,3m% .
restl. Gase 1,4m%  Besdttigte Kohlenwasserstoffe 52m%

(feedbezogen) Olefine 38m%
Aromaten 10m%

(benzinbezogen)
Quarzsand, Rapsol (RQ_7)-447°C

Gas 8,6m% Koks 3,7m%

CO,3,3m% Benzin 21,1m% LCO47,5m% Riickstand 15,8m%

Ethylen 2,9m%

Propylen2,0m%  gesjttigte Kohlenwasserstoffe 83m%
Butylene 1,2m%  Qlefine 6m%
restl. Gase2,5m% Aromaten 11m%

(feedbezogen)  (benzinbezogen)

Aromaten 31m% (LCObezogen)

Abbildung 79: Produktzusammensetzungen der Versuche VN_5, SN_5, RDC_8 und RQ_7

org. Flissigprodukt ~9,6m% Sauerstoffanteil
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5 Kinetische Modellierung des Riser-Reaktors

5.1 Ausgangssituation & Aufgabenstellung

Fimberger [1] und Straul [2] haben im Rahmen ihrer Arbeiten ein statisches
Computermodell entwickelt, welches die kinetischen und stromungsmechanischen
Vorginge in der FCC-Pilotanlage mathematisch beschreibt. Die Implementierung erfolgt
in der Programmiersprache Visual Basic for Applications (VBA).

Das Computermodell besteht aus zwei getrennten Modulen (Riser, Regenerator), die
durch die Katalysatorzirkulation (inkl. Koks) miteinander verbunden sind. Abbildung 80
veranschaulicht schematisch den grundlegenden Aufbau des Gesamtmodells. Die
Herausforderung bei der Modellierung des FCC-Prozesses besteht in der engen
Verkniipfung der chemischen (Reaktionskinetik), stromungsmechanischen und
thermodynamischen (Wirmehaushalt) Vorgédnge in beiden Reaktoren.

Im Folgenden soll das Gesamtmodell von Fimberger und Straufl vorgestellt werden. Gas-
und Feststoffstromungen werden im Riser als ideale Kolbenstromung modelliert. Die
kinetische Modellierung im Riser beruht auf einem halb-empirischen Reaktionsschema,
welches 4 Lumps (Gasol, Benzin, Gas, Koks) beinhaltet und auf den Arbeiten von Lee
[43] aufbaut. Allgemeine Ansitze zur kinetischen Modellierung des Risers sind in Kapitel
2.3.3 beschrieben. Der Regenerator, welcher als blasenbildende Wirbelschicht betrieben
wird, unterteilt sich im Modell in eine diinne und eine dichte Phase. In der dichten Phase
wird zur Beriicksichtigung der Blasenbildung ein Zweiphasen-Modell angewandt, in dem
die Gasstromung in beiden Phasen als ideale Kolbenstromung und die fluidisierten
Feststoffpartikel als ideal vermischt angenommen werden. Die diinne Phase (Freeboard)
ist im Modell frei von Feststoffpartikel und die Gasstromung wird wiederum als ideale
Kolbenstromung modelliert. Im Regenerator wird Koks (C, H), der mittels der
Katalysatorzirkulation eingebracht wird, zu Kohlenstoffoxiden (CO, CO;) und Wasser
umgesetzt. Fiir die Modellierung der Kinetik kommen je nach Phase homogene und
heterogene Reaktionen zum Finsatz. Die Reaktortemperaturen im Riser und im
Regenerator werden von dem Anwender vorgegeben. Es findet keine Modellierung der
thermodynamischen Vorginge statt. Dies ist im Fall der Pilotanlage gerechtfertigt, da
auch im Betrieb der Pilotanlage eine unabhingige Regelung der Reaktortemperaturen
mittels externer Heizschalen und Kiihlsystem erfolgt.

Im Rahmen dieser Arbeit soll das vorhandene Simulationsprogramm an die aktuelle
Problemstellung angepasst und erweitert werden. Im ersten Schritt soll das vorhandene
Modell an die von Bielansky [75] neu konstruierte FCC-Pilotanlage angepasst werden.
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Abbildung 80: Schematische Darstellung des Gesamtmodells von Fimberger [1] und Strauf} [2]

Des Weiteren sollen der LCO-Lump und die durch die Prozessierung von Pflanzendlen
erhaltenen Produkte Wasser und Kohlenstoffoxide in der kinetischen Modellierung
beriicksichtigt werden. Das Modell soll auBerdem erweitert werden, um den Prozess des
thermischen Crackens von Pflanzendlen in der Pilotanlage beschreiben zu konnen.
Aufbauend auf diesem erweiterten Modell soll ein Programm zur Berechnung der
benotigten Kinetikdaten aus den durchgefiihrten Versuchen entwickelt werden. Die damit
berechneten Simulationsergebnisse sollen abschlieBend mit den Versuchsergebnissen
verglichen werden.

5.2 Adaption & Erweiterung des bestehenden Computermodells

5.2.1 Anpassung an die gednderten Rahmenbedingungen

Die von Bielansky [75] neu konstruierte FCC-Pilotanlage beruht auf demselben Prinzip
wie die Pilotanlage, auf Basis derer das bestehende Computermodell entwickelt wurde.
Es sind deshalb nur geringfiigige Anpassungen des Computermodells notwendig. Die
Rechenleistung hat sich seit Erstellung im Jahre 1999 deutlich erhoht, wodurch eine
bessere Auflosung des Risers moglich ist. Im Zuge dieser Anpassungen wurde auch der
Porosititsverlauf des Feststoffes im Riser iiberarbeitet.



Kinetische Modellierung des Riser-Reaktors 100

Insgesamt umfassen die Anderungen die folgenden Punkte:

- Anpassung der Reaktordimensionen (Riser- und Regenerator-Modul)

- Beriicksichtigung der zusétzlichen Kiihlerfluidisierung (Regenerator-Modul)
- Verfeinerung der rdaumlichen Auflosung (Riser-Modul)

- Uberarbeitung des Porosititsverlaufes (Riser-Modul)

Eine akkurate Einschitzung des Porosititsverlaufes im Riser ist fiir die Simulation von
besonderer Bedeutung. Der Porosititsverlauf hat u.a. einen wesentlichen Einfluss auf die
Katalysatorverweilzeit und damit auf die Katalysatordeaktivierungsfunktion im
jeweiligen Risersegment. Die Modellierung geschieht unter Zuhilfenahme der Literatur
[79], [80]. Der reale Porosititsverlauf im Riser der FCC-Anlage ist unbekannt. Die
notwendigen Parameter werden deshalb geschitzt und das Resultat mit Hilfe einer
Berechnung der maximal moglichen Katalysatormasse im Riser auf Plausibilitit
uberpriift.

Die Porositit ¢ hédngt mit dem Feststoffanteil f mittels ¢=1—f zusammen. Der
Porosititsverlauf im Riser wird im Modell vereinfacht in zwei Bereiche eingeteilt. Im
unteren Bereich (dichte Phase) wird der Feststoffanteil als konstant angenommen. Im
Riser der FCC-Pilotanlage ist das Fluidisierungsregime zwischen Fast Fluidization und
pneumatischem Transport einzuordnen, wodurch der Feststoffanteil mit fa=0,16
festgelegt wird. Im oberen Bereich (diinne Phase) nimmt der Feststoffanteil exponentiell
ab und kann mit Hilfe der folgenden Formel berechnet werden.

fi(z)=f +(fs-f )e 22 (5.1)

Am Ubergang zwischen dichter und diinner Phase (z,=0) ist der Feststoffanteil gleich fy.
In unendlicher Hohe konvergiert der Feststoffanteil gegen f'. Dieser ist fiir Partikel der
Geldart-Gruppe A und B unabhéngig von der Leerrohrgeschwindigkeit uo und kleiner als
0,02. Im Modell wird ™ als 0,01 festgelegt. Der Faktor a ist iiber den fiir Geldart-Partikel
AB giiltigen Zusammenhang auo=35 festgelegt. Die Gesamthdhe der diinnen Phase Hi
kann nidherungsweise mittels

¥* * thettmaterial
£ = +(fy-f ) e o —Dotimateral 52
¢ ( ¢ ) ARiserpS(HO'ut) ( )

berechnet werden. Die GroBle fex stellt den Feststoffanteil am Riseraustritt dar und
konvergiert bei unendlich hohem Riser gegen f.

Die zur Plausibilititspriifung benotigte maximale Katalysatormasse im Riser ergibt sich
aus der Annahme, dass der Druck im Boden ausschlieBlich aufgrund der Schwerkraft der
im Riser fluidisierten Feststoffpartikel auftritt. Die maximale Partikelmasse in der
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Abbildung 81: Feststoffanteil und Katalysatormasse als Funktion der Riserhohe

Risersdule kann daher nach Gleichung 5.3 berechnet werden.

My & Apboden ARiser (5.3)
g

Mit den angefiihrten Formeln und Parametern ist der Verlauf der Porositit im Riser
berechenbar. In Abbildung 81 ist die Porositit und die Katalysatormasse als Funktion der
Riserhohe fiir einen repréisentativen Versuch dargestellt. Es zeigt sich, dass sich die
simulierte Katalysatormasse im Riser an der oberen Grenze der maximal mdglichen
Katalysatormasse (Gleichung 5.3) befindet und die Modellierung des Porosititsverlaufes
im Riser akzeptiert werden kann.

5.2.2 Anpassung an die Aufgabenstellung

Das Gesamtmodell der Vorgéngerarbeit beschriankte sich auf die Simulation von
katalytischem Cracken, in deren kinetischer Modellierung vier Lumps beriicksichtigt
wurden. Eine Erweiterung des bestehenden Modells muss zur Bewiltigung der
Aufgabenstellung dieser Arbeit vorgenommen werden. Die Erweiterung gliedert sich in
zwei Teilbereiche:

- Entwicklung eines neuen Reaktionsschemas
- Uberarbeitung des Gesamtmodells zur Ermoglichung der Simulation von
thermischem Cracken
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Rickstand/LCO

Abbildung 82: Reaktionsschema der Vorgingerarbeit

In Abbildung 82 ist das urspriinglich verwendete Reaktionsschema abgebildet. Dieses
Reaktionsschema wurde fiir den Einsatz von Vakuumgasdl entwickelt. LCO und
Riickstand sind in einem Lump zusammengefasst. Es handelt sich um ein stark
vereinfachtes, halb-empirisches Modell, welches auf den Arbeiten von Lee basiert [43].

Der Einsatz von Pflanzendlen bewirkt die Bildung von Wasser und hohere Ausbeuten an
Kohlenstoffoxiden. Zur Simulation der Ausbeute von LCO muss dieses als eigenstindiger
Lump im Reaktionsschema vorhanden sein. Das bestehende Schema wird deshalb um die
Lumps LCO (Zwischenprodukt), Wasser und Kohlenstoffoxide (Endprodukte) erweitert.
Das iiberarbeitete Reaktionsschema ist in Abbildung 83 dargestellt. Der Feed (VGO, div.
Pflanzenole) liegt im Ausgangszustand (vereinfacht) als purer Riickstand vor. Dieser kann
direkt zu LCO reagieren. Wie im urspriinglichen Reaktionsschema kann die Summe aus
LCO und Riickstand zu diversen weiteren Produkten reagieren. Diese gemeinsame
Betrachtung ermdglicht ein relativ simples Reaktionsschema mit einer geringen Anzahl
an Reaktionswegen. Die Entstehung von Wasser geschieht bei katalytischem Cracken im
relevanten Prozessbereich unabhingig von der Crackintensitit und erfolgt daher am
Anfang der Reaktionskette. Dies wurde bereits von Dupain [36] festgestellt und in dieser
Arbeit bestitigt. Die Ausbeute an Kohlenstoffoxiden steigt zusammen mit der Gas-
Ausbeute an. Es wird die vereinfachte Annahme getroffen, dass die Kohlenstoffoxide nur
aus Sauerstoffverbindungen im Riickstand und im LCO entstehen. Das resultierende
Reaktionsschema kann fiir alle Versuchsreihen dieser Arbeit verwendet werden. Ein
Weglassen von Reaktionswegen ist bei vernachlidssigbaren Ausbeuten eines Lumps
zuldssig (zum Beispiel: COx bei VGO/Nektor-Versuchen).

Abbildung 83: Angepasstes Reaktionsschema



Kinetische Modellierung des Riser-Reaktors 103

Jeder Reaktionspfeil im Reaktionsschema steht fiir eine zu definierende
Reaktionsgleichung. Die in dieser Simulation verwendeten Reaktionsgleichungen
beruhen auf den in der Literatur iiblichen Definitionen, welche in Kapitel 2.3.3
beschrieben werden. Die Reaktionsordnungen sind unbekannt und wurden fiir sémtliche
Reaktionswege als 1. Ordnung festgelegt. Dies ist bei komplexeren Reaktionsschemata
sowie bei Einsatz von Pflanzenolen iiblich [45]. Die Definition der
Katalysatordeaktivierungsfunktion ¢(t.) ist abhingig vom Crackmechanismus und wird
spiater beschrieben. Die Geschwindigkeitskonstanten k werden mittels Arrhenius-
Gleichung durch Angabe von StoBfaktoren und Aktivierungsenergien berechnet.

k
—dyLCOgiﬁCkStand = -0(t) (k12+k13+k114+k15+k16) YLCORiickstand S
W = -¢(tc) (ki1tkiotki3 k4K s1Ki6) Yrickstand (5.5
dyd% = 0(te) (K11 Yrgerstana - Kratkiztkiatkistkie) vy o) (5.6)
% = §(te) (K12 Yy coRickstand - K237K24) Ypenyin) 57
% = 0(te) (K13 Yy corrickstand T K23 Ypenzin) (5-8)
% = 0(te) (K14 Yy cosricksiand T K24 Ypengin) (-9
% = 0(te) k15 Y1 corriickstand (5.10)
dyd%o = 0(te) k16 Y1 corrickstand -11)

Durch Losen dieses Differentialgleichungssystems kann die Ausbeute der Lumps nach
dem Reaktor berechnet werden.

Zur Ermoglichung der Simulation thermischer Crackversuche muss das Riser-Modul in
folgenden Punkten adaptiert werden:

- Katalysatordeaktivierungsfunktion

- Volumen des Reaktors

- Porosititsverlauf des Feststoffes

- Stromungsverhalten des Produktgases — idealer Riihrkesselreaktor

Die Katalysatordeaktivierung wird beim katalytischen Cracken mittels Gleichung 5.12
berechnet [81].
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o(t,) = g -2,42241 X (5.12)

1+162,15 t,%7

Die Katalysatordeaktivierung ist abhingig von der Koksbeladung X des Katalysators nach
dem Regenerator und der Katalysatorverweilzeit tc im Riser. Quarzsand ist nicht
katalytisch aktiv. Die Katalysatordeaktivierungsfunktion wird deshalb im Falle des
thermischen Crackens zu ¢(t,) = 1.

Die bestimmenden Reaktionen laufen beim katalytischen Cracken wihrend des Kontaktes
von Produktgas mit dem Katalysator ab. Dies ist hauptsdachlich im Riser der Fall.
Thermische Crackreaktionen des bereits stark gecrackten Produktes im Produktgasbereich
konnen vernachldssigt werden. Bei Verwendung von Quarzsand laufen im gesamten
Reaktorbereich thermische Crackreaktionen mit &dhnlicher Reaktionsrate ab. Der
Produktgasbereich muss deshalb mitberiicksichtigt werden. Das Riservolumen betrigt
Vyiser = 0,000909 m?. Das Volumen des Risers inklusive des Produktgasbereiches betriigt

— 3
VRiser+Produktgasbereich - 0a0423 m-.

Da Quarzsand nicht katalytisch aktiv ist, den Produktgasbereich nur teilweise durchstromt
und das Volumen des Produktgasbereiches deutlich grofler als das Riservolumen ist, kann
die Feststoffverteilung im Reaktor vernachlissigt werden. Somit wird im Riser-Modul
beim thermischen Cracken die Porositit e=1 gesetzt.

Die Gasstromung wird beim katalytischen Cracken im Riser als Kolbenstromung
modelliert. Experimentelle Untersuchungen der Gasstromung im gesamten Riser- und
Produktgasbereich ergeben die in Abbildung 84 dargestellte Verweilzeitsummenfunktion.

Das Gas verhilt sich im gesamten Reaktor trotz einer kurzen Totzeit anndhernd wie ein
idealer Riihrkesselreaktor. Bei der Simulation von thermischem Cracken wird deshalb das
Gesamtvolumen in ein Segment mit ortsunabhédngigen Eigenschaften (Temperatur,
Dichte, Konzentrationen) eingeteilt.

5.3 Ermittlung kinetischer Parameter

Unterschiedliche Autoren haben sich mit der Bestimmung von Kinetikparametern bei
katalytischen Crackprozessen beschiftigt. Die von Lee fiir sein 4-Lump-Modell
ermittelten StoBfaktoren und Aktivierungsenergien sind in Tabelle 25 angefiihrt [43].
Giiltigkeit besitzen die publizierten Kinetikparameter nur bei Verwendung desselben
Reaktionsmodells, Feeds und Katalysators. Eine allgemeine Verwendung der Parameter
ist nicht moglich, da die Reaktionsmodelle starke Vereinfachungen der Wirklichkeit
darstellen. Zur Simulation der experimentellen Versuche dieser Arbeit muss deshalb eine
Moglichkeit zur Bestimmung der Kinetikparameter aus den eigenen Versuchsdaten
geschaffen werden. Auf Basis des Riser-Moduls wurde dazu ein Computerprogramm
entwickelt, welches in diesem Kapitel vorgestellt wird.
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Abbildung 84: Verweilzeitsummenfunktion des Produktgases im Riser- und Produktgasbereich der
FCC-Pilotanlage

Die Berechnung der Kinetikparameter (StoBfaktoren, Aktivierungsenergien) aus
Versuchsdaten ist bei gegebenem Reaktionsschema durch eine ,,umgekehrte
Verwendung“ des Riser-Moduls moglich. Die  experimentell ermittelten
Produktausbeuten der Lumps stellen die Soll-Werte am Ende des Reaktors dar. Die zu
bestimmenden Geschwindigkeitskonstanten werden fiir den jeweiligen Versuch so lange
iteriert, bis die simulierten Ausbeuten mit den experimentellen Ausbeuten
tibereinstimmen. Dazu wird die in Tabelle 26 definierte Zuordnung angewandt. Die

Tabelle 25: StoBfaktoren und Aktivierungsenergien fiir katalytisches Cracken von Gasdl nach Lee [43]

Reaktion StoBfaktor [1/h]  Aktivierungsenergie [J/mol]
Gasol -> Benzin 7,978%10° 68250

Gasdl -> Gas 4,549%10° 89216

Gasol -> Koks 3,765%10* 64575

Benzin -> Gas 3,255*%10° 52718

Benzin -> Koks 7,957*10 115458

Tabelle 26: Zuordnung Geschwindigkeitskonstante - Lump

Geschwindigkeitskonstante kx Anpassung (Lump/Definition)
ki Riickstand+LCO

ki Riickstand

ki2 kiz=ki - kiz - kig - kis- kis
ki3, k23 Gas

k14, k24 Koks

Kis Kohlenstoffoxide

kie Wasser
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Gruppe 1: Berechnungvonk,s, k4
Gruppe 2: Berechnungvonk,s, kys

v

Eingabe derStartwerte aller Geschwindigkeitskonstanten k,

\4

Sequentielle Berechnung vonk,, ki1, ks, kg mitden Versuchen aus
Gruppe 1 und Gruppe 2

v

Sequentielle Berechnung vonk, 3, k;, mit Versuchen aus Gruppe 1

v

1
1
|
1
Sequentielle Berechnung vonk,s, k,4 mit Versuchen aus Gruppe 2 t - 7

v

k12=kq-kq3-K14-K15-Kq6 flir alle Versuche

v

Berechnung derStoRfaktoren und Aktivierungsenergienaus
Geschwindigkeitskonstanten & Cracktemperaturen (Arrheniusgraph)
mittels Methode der kleinsten Quadrate
zusatzliche Bedingung: 0 < Aktivierungsenergie < 150000

v

Berechnung aller Reaktionskonstanten k, fiir alle Versuche aus
den ermittelten StoRfaktoren und Aktivierungsenergien

1

1

1

:

1

Modul thermisches !
a oder |
1

1

1

1

1

1

1

katalytisches Cracken

Vergleichderalten und
neuen StoRfaktoren und
Aktivierungsenergien:
Anderung<5%?

Ausgabe der StoRfaktorenund Aktivierungsenergien

v

Abbildung 85: Allgemeines FlieBdiagramm zur Ermittlung der Kinetikparameter

Ermittlung der Geschwindigkeitskonstante k; erfolgt beispielsweise durch Anpassung der
simulierten Ausbeute von Riickstand+LCO an die experimentell bestimmte Ausbeute.

Das FlieBdiagramm zur Ermittlung der Kinetikparameter ist in Abbildung 85 dargestellt.
Zur Ermoglichung der Bestimmung von kis/kos und kis/kos aus jeweils einem Lump
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Abbildung 86: FlieBdiagramm der Module fiir katalytisches und thermisches Cracken zur Bestimmung der
Geschwindigkeitskonstante kx durch Anpassung von Yy an Yexp x €ines Versuches

werden die Versuche in zwei Gruppen eingeteilt. Die Ermittlung der
Geschwindigkeitskonstanten ki3 und k4 erfolgt iiber die Versuche aus Gruppe 1, die
Ermittlung der Geschwindigkeitskonstanten k23 und ka4 tiber Versuche aus Gruppe 2. Die
Geschwindigkeitskonstanten ki, ki1, kis und ki werden mit Hilfe aller Versuche
berechnet. Zur Berechnung einer Geschwindigkeitskonstante kommen je nach
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Crackmechanismus unterschiedliche Module zum Einsatz, die in Abbildung 86 dargestellt
sind. In diesen Modulen wird die zu berechnende Geschwindigkeitskonstante solange
iteriert, bis die simulierte Ausbeute des betrachteten Lumps nahezu der experimentell
ermittelten Ausbeute entspricht. Die Geschwindigkeitskonstante ki2 wird durch
Subtraktion der Geschwindigkeitskonstanten ki3 bis kie von ki berechnet. Die
Geschwindigkeitskonstanten werden fiir alle experimentellen Versuche ermittelt. Durch
Versuche bei unterschiedlichen Cracktemperaturen konnen unter Zuhilfenahme des
Arrheniusgraphen  die  Stoffaktoren und  Aktivierungsenergien aus  den
Geschwindigkeitskonstanten bestimmt werden. Zusitzlich wird die Bedingung
eingefiihrt, dass die berechnete Aktivierungsenergie zwischen OkJ/mol und 150kJ/mol
liegen muss. Die ermittelten Kinetikparameter werden in Folge zur Berechnung neuer
Startwerte fiir die Geschwindigkeitskonstanten verwendet. Der Abbruch der gesamten
Kinetikermittlung erfolgt bei einer Abweichung sdmtlicher neu berechneter Stof3faktoren
und Aktivierungsenergien von unter 5%.

5.4 Ergebnisse

Die Bestimmung der Kinetikparameter, wie sie im vorherigen Kapitel beschrieben wurde,
wurde fiir die Versuchsreihen VGO/Nektor, Sojadl/Nektor, Rapsol/DevCat und
Rapsol/Quarzsand durchgefiihrt. Die berechneten Kinetikdaten sind in Tabelle 27 bis
Tabelle 30 angefiihrt. Durch Vereinfachung des Reaktionsschemas entfallen teils gewisse
Reaktionswege. Ein Vergleich mit Literaturwerten ist aufgrund des unterschiedlich
definierten Kinetikmodells kaum moglich.

Abbildung 87 bis Abbildung 94 zeigen die Simulationsergebnisse mit den ermittelten
Kinetikdaten im Vergleich zu den experimentellen Ergebnissen. Generell ist eine gute
Ubereinstimmung gegeben. Die experimentell ermittelten Tendenzen sind groBteils auch
bei den Simulationsergebnissen erkennbar.

Trotz der guten Ubereinstimmung zwischen den experimentellen und den simulierten
Ergebnissen ist das Modell mit gewissen Mingeln behaftet. Diese machen die
Aktivierungsenergie-Bedingung notwendig, wodurch unrealistische Werte verhindert
werden. Das Modell bildet die chemischen und strémungsmechanischen Vorgédnge in der
Pilotanlage nur stark vereinfacht ab. So beriicksichtigt zum Beispiel das Reaktionsschema
lediglich die Zersetzungsreaktionen und keine Aufbaureaktionen, die in der Realitét in
umfangreichen Malle stattfinden. Die katalysatorspezifischen Einflussgroflen wie der
Ablauf der Deaktivierung und der Einfluss auf den Reaktionsverlauf sind unzureichend
erforscht. Die notwendige Beriicksichtigung der Stromungsmechanik in der FCC-
Pilotanlage stellt eine zusitzliche Fehlerquelle dar. Dies ist ein wesentlicher Nachteil bei
der Ermittlung der Kinetikparameter im Vergleich zur Verwendung einer MAT-Einheit.
Die Analyse vieler unbekannter Gro3en in der Pilotanlage ist komplex, da sich diese kaum
unabhingig voneinander einstellen und messen lassen.
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Tabelle 27: Kinetikparameter bei VGO und Nektor (Reaktionswege 15 und 16 nicht vorhanden)

Reaktionsweg StoBfaktor k* [1/s] Sﬁ(v)ﬁmng senergie Ea f;gfgwmdlgkeltsgggfs el
11 8,933%100 9939 1,710 2,090

12 6,424*101 26225 0,819 1,392

13 4,127+%103 60320 0,181 0,614

14 1,769*10° 17790 0,0917 0,131

23 1,184*107 150000 0,000172 0,00358

24 1,322%105 95398 0,0169 0,117

Tabelle 28: Kinetikparameter bei Sojadl und Nektor

Reaktionsweg Stofifaktor k* [1/s] Sizzﬁrungsenergle Fa S;(jfgwmdlgkelts};;)g:? nte 1]
11 1,540%101 9526 3,158 3,828

12 1,202*101 14513 1,075 1,442

13 1,129*%103 50570 0,251 0,698

14 5,913*100 20141 0,207 0,312

15 1,974%102 52091 0,0341 0,0977

16 1,281%101 23255 0,268 0,428

23 2,223*107 150000 0,000325 0,00673

24 0,000*100 0 0 0

Tabelle 29: Kinetikparameter bei Rapsol und DevCat

Reaktionsweg StoBfaktor k* [1/s] Si(rtiz;;rungsenergle Fa L(‘}Segfgwmdlgkelts;(;r)lcs)? nee [l
11 7,221*101 20933 2,221 3,390

12 2,616%102 33591 0,980 1,932

13 3,531%108 150000 0,00516 0,107

14 0,000%100 0 0 0

15 5,250*101 46778 0,0219 0,0565

16 8,504%*10° 23417 0,173 0,278

23 3,782%10! 28094 0,353 0,624

24 3,263%10-1 0 0,326 0,326

Tabelle 30: Kinetikparameter bei Rapsol und Quarzsand (Reaktionsweg 16 nicht vorhanden)

Reaktionsweg StoBfaktor k* [1/s] Sﬁgi]erungsenergle B ‘Cl}segi:gwmdlgkelts;(ggfgl nee [l
11 3,035*%105 91903 0,0697 0,447

12 3,555*10° 110442 0,00374 0,0349

13 4,678%10¢° 128461 0,00246 0,0330

14 1,446%102 15284 0,00114 0,00155

15 9,293*105 126079 0,000726 0,00927

23 0,000*100 0 0 0

24 0,000*100 0 0 0
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Abbildung 87: Vergleich experimenteller und simulierter Ergebnisse (VGO/Nektor)
Die ermittelten Kinetikparameter liefern gute Ergebnisse im durch Experimente

abgedeckten Bereich. Die angefiihrten Schwachstellen machen aber deutlich, dass eine

Extrapolierbarkeit der Simulationsergebnisse nicht gegeben ist.
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Abbildung 88: Vergleich experimenteller und simulierter Ergebnisse (VGO/Nektor)
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Abbildung 89: Vergleich experimenteller und simulierter Ergebnisse (Sojadl/Nektor)

Ruckstand Koks Wasser Kohlenstoffoxide
15 4
X
£ 10 -
=
[}
&
Q
Q
o
[}
L
T 5 A
€
<
O T T T 1 | B B e | r T T T 1 r T T T 1
420 460 500 540 580 420 460 500 540 580 420 460 500 540 580 420 460 500 540 580

Cracktemperatur [°C]

Experiment Simulation

Abbildung 90: Vergleich experimenteller und simulierter Ergebnisse (Sojadl/Nektor)
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Abbildung 91: Vergleich experimenteller und simulierter Ergebnisse (Rapsol/DevCat)
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Abbildung 92: Vergleich experimenteller und simulierter Ergebnisse (Rapsol/DevCat)
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Abbildung 93: Vergleich experimenteller und simulierter Ergebnisse (Raps6l/Quarzsand)
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Abbildung 94: Vergleich experimenteller und simulierter Ergebnisse (Raps6l/Quarzsand)
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6 Zusammenfassung & Ausblick

In dieser Arbeit wurden experimentelle Versuche zur Optimierung des LCO-Produktes im
FCC-Prozess durchgefiihrt. Dazu wurde eine kontinuierliche Pilotanlage mit intern
zirkulierendem Wirbelschichtsystem verwendet. Die experimentellen Ergebnisse wurden
zur Entwicklung einer computergestiitzten Simulation eingesetzt.

Im experimentellen Teil dieser Arbeit wurden umfangreiche Versuchsreihen zur
Bewertung unterschiedlicher EinflussgroBen auf das Produkt durchgefiihrt. Der
Schwerpunkt dieser Arbeit lag bei der Optimierung der Ausbeute und der Qualitit
(Aromaten-, Schwefel- & Sauerstoffanteil) des LCO-Produktes. Die untersuchten
Parameter umfassten diverse Prozessgrolen sowie verschiedene Feeds und
Bettmaterialien. Als Feeds wurden Vakuumgasol (VGO), Soja-, Raps- und Palmol
eingesetzt. FEin GroBteil der am Markt iiblichen Pflanzendle besitzt eine
Fettsdurezusammensetzung, die sich zwischen Palmdl und den beiden anderen
Pflanzenolen einordnen ldsst. Als Bettmaterialien dienten ein kommerzieller FCC-
Katalysator (,,Nektor*), ein Katalysator mit reduzierter Aktivitit (,,DevCat®) und
Quarzsand, welcher keine katalytische Aktivitit besitzt. Der kommerziell nicht verfiigbare
Katalysator DevCat wurde bei einer Temperatur iiber 790°C schrittweise mit
Wasserdampf konditioniert. Dadurch konnte die Aktivitit des Katalysators deutlich
gesenkt werden. Der Einsatz von Quarzsand ermdglichte ein thermisches Cracken des
Feeds.

Der Einfluss der Prozessparameter Cracktemperatur, Feedrate und C/O-Verhiltnis auf das
Produkt wurde mit VGO untersucht. Durch milde Prozessbedingungen, welche durch
geringe Cracktemperaturen, hohe Feedraten und geringe C/O-Verhiltnisse erreicht
werden, konnte die LCO-Ausbeute ohne groere Verluste in der Konversion geringfiigig
gesteigert werden. Die Qualitit des LCO-Produktes konnte mit VGO allerdings kaum
verbessert werden.

Die Verwendung eines hocharomatischen Feeds zur Produktion von LCO mit geringem
Aromatenanteil ist unzweckmiBig. Pflanzendle besitzen aufgrund ihrer chemischen
Struktur ein hohes Potential zur Erzeugung von qualitativ hochwertigem LCO. Der
Schwefelanteil unraffinierter Pflanzendle liegt unter 15ppm und ist somit deutlich
geringer als der Schwefelanteil von Vakuumgasol. Ein Produktvergleich bei Einsatz
unterschiedlicher Bettmaterialien zeigt, dass bei Vakuumgasdl nur sehr aktive
Katalysatoren zu einer wirtschaftlichen Konversion fithren. Im Gegensatz dazu konnen
Pflanzendle auch mit inaktivem Quarzsand in niedrigsiedende Produkte konvertiert
werden. Durch die Verwendung von Pflanzendlen konnte der Aromatenanteil im Produkt
deutlich gesenkt werden.
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In weiterer Folge wurden umfangreiche Versuchsreihen mit Pflanzendlen durchgefiihrt.
Der Prozessparameter Cracktemperatur (und indirekt das C/O-Verhiltnis) wurde soweit
Betrieb der Pilotanlage mehr moglich war.
Cracktemperaturen unter 520°C konnten durch Einsatz eines Kiihlsystems erreicht
werden. In der folgenden Tabelle sind Ergebnisse der Untersuchungen mit Rapsol und
Sojadl (Bromzahl 70-85, 2,5kg/h) bei milden Prozessbedingungen zusammengefasst.

reduziert, bis kein stationdrer

Fliissigproduktes

fb...feedbezogen Nektor DevCat (konditioniert)  Quarzsand
Crackmechanismus katalytisch/ionisch katalytisch/ionisch thermisch/radikalisch
Cracktemperatur, C/O- 500 15 430°C, 20 450°C, -
Verhiltnis
Konversion (fb) 77Tm% 74m% 77m%
LCO-Ausbeute (fb) 32m% 37m% 48m%
Wasser-Ausbeute (fb) ~8,4m% 9,1m% 0,0m%
Sauerstoffgehalt des org.

0,6m% (Messung) <3m% 9,6m% (Messung)

Aromatenbildung (fb)

4m% im Benzin

3m% im Benzin

2m% im Benzin,
~15m% im LCO

Zusammensetzung 12m% Aromaten, 10m% Aromaten, 11m% Aromaten,
Benzin (benzinbezogen) 24,3m% Olefine 38,3m% Olefine 5,5m% Olefine
Ethylen (fb) 0,4m% 0,4m% 2,9m%
Propylen (fb) 2,9m% 2,1m% 2,0m%
i-C4 (fb) 1,9m% 1,0m% <0,1m%

. LCO: hohe Qualitit, LCO: Optimum von hoher Sauerstoffgehalt
Fazit . . .

geringste Ausbeute Ausbeute und Qualitdt  des Fliissigproduktes

Die Produktzusammensetzung bei Verwendung von Quarzsand bestitigt dessen
katalytische Inaktivitit. Thermisches Cracken von Pflanzendlen fiihrt zu relativ grofen
Ausbeuten an Cz-Kohlenwasserstoffen (besonders Ethylen), zur Absenz von verzweigten
Verbindungen im Gas und zu geringen Benzin-Ausbeuten. Durch thermisches Cracken
bei milden Prozessbedingungen konnte die hochste Konversion, die hochste LCO-
Ausbeute und die geringste Aromatenbildung erzielt werden. Die Hilfte des Pflanzendls
konvertiert bei 450°C zu LCO. Dennoch ist thermisches Cracken von Pflanzendlen zur
Erzeugung qualitativ hochwertiger Mitteldestillate nicht sinnvoll. Der Grund hierfiir liegt
im hohen Sauerstoffanteil des org. Fliissigproduktes. Dieser Sauerstoff ist gleichméfig in
Form unterschiedlicher Oxygenate im Benzin, LCO und Riickstand verteilt.

Die erwiinschte Deoxygenierung zu Wasser und Kohlenstoffoxiden wurde durch
Anwesenheit von Sdurezentren im Katalysator erreicht. Diese katalysieren vor allem die
Abspaltung des Sauerstoffs in Form von Wasser. Eine (nahezu) vollstindige Reduktion
des Sauerstoffanteils im org. Fliissigprodukt wurde unabhéngig von der Cracktemperatur
(430-550°C) bei Einsatz beider Katalysatoren erzielt.

Die fiir eine hohe LCO-Qualitidt unerwiinschte Aromatenbildung ist hauptsichlich von
den gewihlten Prozessbedingungen und Bettmaterialien abhingig. Der Einfluss der
Bettmaterialien auf die Bildung von Aromaten reduziert sich allerdings bei milden
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Prozessbedingungen stark. Bei Verwendung von Katalysatoren ist der Riickgang an
Aromaten im Produkt auf eine Reduktion der Hydrid-Transfer-Reaktionen
zuriickzufithren und geht unausweichlich mit einer Erhohung des olefinischen
Produktanteils einher.

Der Einsatz des niedrig-aktiven Katalysators DevCat bewirkte bei milden
Prozessbedingungen eine - im Vergleich zu Nektor - hohere LCO-Ausbeute bei guter
Qualitit. Die Konversion ist hoch, eine gute Deoxygenierung konnte erreicht werden und
die Produkte Gas und Benzin sind olefinreich.

Im Rahmen der Versuche wurden Pflanzendle mit unterschiedlichen Bromzahlen
verwendet. Bei den Untersuchungen wurden Anzeichen fiir eine reduzierte Reaktivitit
von Pflanzendlen mit geringeren Bromzahlen festgestellt. Bei Verwendung von DevCat
erzielte Palmol bei milden Prozessbedingungen geringfiigig hohere LCO-Ausbeuten ohne
eine hohere Aromatenbildung. Eine allgemeine Schlussfolgerung ist aber nur mit einer
deutlich hoheren Anzahl an Versuchen moglich. Als Fazit kann jedenfalls festgehalten
werden, dass die Wahl des Pflanzenols im Gegensatz zur Wahl der Prozessbedingungen
und Katalysatoren eine untergeordnete Rolle spielt.

Zur Ermoglichung einer Simulation der experimentellen Versuche wurde ein vorhandenes
Computerprogramm weiterentwickelt und an die Aufgabenstellung angepasst. Die
Veridnderungen des originalen Gesamtmodells umfassten die Anpassung an die neu
konstruierte FCC-Pilotanlage und an die erhohte Rechenleistung seit Erstellung des
urspriinglichen Computerprogrammes. Im Zuge dieser Anpassungen wurde der
Porositétsverlauf im Riser tiberarbeitet. Die Durchfithrung von Versuchen mit Quarzsand
machte eine zusitzliche Erweiterung des Modells zur Simulation thermischer
Crackversuche notig. Die Verwendung von Pflanzenolen und die notwendige Erfassung
der LCO-Ausbeute fiihrte zur Entwicklung eines neuen Reaktionsschemas. Das
entwickelte allgemeine Reaktionsschema besteht aus 7 Lumps, die iiber 8 Reaktionswege
miteinander verbunden sind. Das Reaktionsschema kann fiir simtliche Crackversuche
dieser Arbeit verwendet werden. Um eine Simulation durchfithren zu konnen, ist die
Kenntnis der entsprechenden Kinetikparameter (StoBfaktor, Aktivierungsenergie)
notwendig. Ein Programm zur Ermittlung der Kinetikparameter aus den
Versuchsergebnissen wurde entwickelt und bei ausgewihlten Versuchsreihen angewandt.
Die ermittelten Kinetikparameter wurden in das adaptierte Computermodell
implementiert und die Versuche damit simuliert. Ein Vergleich der simulierten Ergebnisse
mit den experimentellen Versuchsergebnissen zeigte gute Ubereinstimmungen.

Eine FCC-Anlage ist heutzutage ein integraler Bestandteil jeder komplexen
Erdolraffinerie. Der langfristige Trend hin zu COz-neutraleren Produkten kann im FCC-
Prozess durch Einsatz von Pflanzendlen begegnet werden. Deren umstrittene energetische
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Verwendung relativiert sich bei Nutzung alternativer Produktionsmdglichkeiten, die
heutzutage intensiv erforscht werden (Algen). Die bereits bestehenden FCC-Anlagen
lassen sich ohne bedeutende UmbaumaBnahmen mit Pflanzendlen (als ,,co-processing*
mit Vakuumgasdol oder pur) betreiben. Der Einsatz von Pflanzendlen eréffnet im FCC-
Prozess die Moglichkeit ein hochwertiges Mitteldestillat-Produkt zu erzeugen. Dazu sind
keine zusitzlichen Einsatzstoffe notwendig (vgl. HVO- oder Biodiesel-Herstellung) und
samtliche Produkte konnen direkt in der Erdolraffinerie weiterverarbeitet werden.
Ingesamt kann dadurch kostengiinstig die Flexibilitdt einer gesamten Raffinerie gesteigert
werden.

Durch das Cracken von Pflanzendlen mit einem Katalysator geringerer Aktivitit konnten
bei milden Prozessbedingungen gute Ergebnisse erzielt werden. Die Ausbeute verschiebt
sich zu hohersiedenden Produkten und die aromatischen Kohlenwasserstoffe reduzieren
sich zugunsten von olefinischen Verbindungen. In weiterfiihrenden Untersuchungen muss
eine detailliertere Analytik des LCO-Produktes vorgenommen werden. Eine
Verbesserung des LCO-Produktes ist durch zusidtzliche Reduktion gewisser
Prozessparameter (geringeres C/O-Verhiltnis und hohere Feedrate) moglich.
Vielversprechend ist eine Optimierung des eingesetzten Katalysators. Der Katalysator
sollte im Gleichgewichtszustand eine noch geringere Aktivitit aufweisen und aus einem
Gefiige bestehen, welches Hydrid-Transfer-Reaktionen reduziert. Durch Zugabe von
speziellen strukturselektiven Zeolithen konnte das Benzin-Produkt, welches sich bei
milden  Prozessbedingungen  hauptsdchlich aus  geradkettigen  aliphatischen
Kohlenwasserstoffen zusammensetzt, zu wertvollem olefinischem Gas weitercracken und
dadurch auch Aufbaureaktionen zu aromatischen Verbindungen reduziert werden.

Ein Programm zur Bestimmung von Kinetikparametern aus Versuchsergebnissen wurde
erfolgreich entwickelt. Das Simulationsmodell besitzt, trotz guter Ergebnisse, gewisse
systematische Schwéchen, welche durch weiterfiihrende Untersuchungen an der
Pilotanlage reduziert werden kdnnen.
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di
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d

D
DIN
Ea
EL
EN
ETBE
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fa

fex

fi
FAME

FCC
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FT
FTIR

GFS

Differenzdruck im Bodenbereich der Pilotanlage [Pa]
maximale Temperaturdifferenz im Reaktor [°C]
Porositit [1]

Dichte [kg/m3]

Partikeldichte [kg/m3]
Katalysatordeaktivierungsfunktion [1]
Katalysatordeaktivierung nach der Regeneration [1]
Faktor (Porosititsverlauf) [1/m]

freie Riserquerschnittsfliche [m?]
Deaktivierungskonstante [1/s]

British Petroleum - Mineral6lunternehmen
Benzol, Toluol, Xylene
Katalysatorumlaufrate/Feedrate-Verhiltnis
Koksriickstand nach Conradson [m%]
Cetanzahl [1]

Maschenweite der i-ten Siebfraktion [um]
mittlerer Partikeldurchmesser [um]
Deaktivierungsordnung [1]

Dieselkraftstoff

Deutsches Institut fiir Normung
Aktivierungsenergie [J/mol]

Extra Leicht

Europiische Norm

Ethyl-tert-butylether, Klopfschutzmittel
Européische Union

Einfach-ungesittigte Fettsduren

Feststoffanteil [1]

Feststoffanteil diinne Phase in unendlicher Hohe [1]
Feststoffanteil dichte Phase [1]

Feststoffanteil am Riseraustritt [1]
Feststoffanteil in der Hohe 1 [1]

Fatty Acid Methyl Ester

Feedbezogen

Fluid Catalytic Cracking

Fettsidure

Fischer-Tropsch
Fourier-Transformations-Infrarotspektrometer
Erdbeschleunigung 9,81 m/s?

Gesittigte Fettsduren

Gesamthohe der diinnen Phase im Riser [m]
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Hs
HCO
HVO
K

kx

KS
KwW
LCO
LHCO
LPG
Mmax
thenzin
thettmaterial
theed
1/hGas
thCO
MAT
MOZ
MR
MTBE
Mtoe
MUES
OLP
OPEC
PP

TR,aus
TR,einl
TRein2
TReg
Trci
Trc2
TG
TGL
uo

Ut

Brennwert [MJ/kg]

Heavy Cycle Oil

Hydrotreated Vegetable Oil — hydriertes Pflanzendl
StoB3faktor [1/s]

Geschwindigkeitskonstante des Reaktionsweges x [1/s]
Kiihlschlaufe

Kohlenwasserstoff

Light Cycle Oil

Light Heavy Cycle Oil

Liquified Petroleum Gas — Fliissiggas

maximale Katalysatormasse im Riser [kg]
Massenstrom Benzin [kg/s]

Umlaufrate des Bettmaterials [kg/s]

Feedrate [kg/s]

Massenstrom Gas [kg/s]

Massenstrom LCO [kg/s]

Microactivity Test

Motor-Oktanzahl [1]

Microriser

Methyl-tert-butylether, Klopfschutzmittel
Millionen Tonnen Erd6ldaquivalent
Mehrfach-ungesittigte Fettsduren

Organic Liquid Product — organisches Fliissigprodukt
Organisation erddlexportierender Lander
Pilotanlage

Ideale Gaskonstante 8,314J/(molK)

Residual Fluid Catalytic Cracking
Research-Oktanzahl [1]

Gasverweilzeit im Reaktor [s]
Katalysatorverweilzeit im Reaktor [s]

mittlere Cracktemperatur [°C]

Temperatur [°C, K]

Temperatur Riseraustritt bei Prallabscheider [°C]
Temperatur Risereintritt — Thermoelement 1 [°C]
Temperatur Risereintritt — Thermoelement 2 [°C]
Temperatur Regeneratorbereich [°C]

Temperatur Produktgasbereich — Thermoelement 1 [°C]
Temperatur Produktgasbereich — Thermoelement 2 [°C]
Trockengas

Triglycerid

Leerrohrgeschwindigkeit [m/s]
Schwebegeschwindigkeit [m/s]
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VGO Vakuumgasol

Vx Volumen des Bereiches x [m3]

X Reaktionsordnung [1]

Xi Masseanteil der i-ten Siebfraktion [1]

X Koksbeladung des Katalysators [1]

y Massenanteil, Ausbeute [1]

Ye Kokskonzentration [1]

Yexpx Experimentell bestimmte Ausbeute des Produktes x [1]
Yx Ausbeute des Produktes x bezogen auf Feed [1]

71 Hohe der diinnen Phase [m]

7P Zwischenprodukt
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IMPROVED FULLY CONTINUOUS FCC PILOT PLANT FOR CONVERSION OF BIOMASS
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Fax: 0043/1/58801/15999
"Phone: 0043/1/58801/166377, E-mail: josef.fimberger@tuwien.ac.at

ABSTRACT: A new fully continuous FCC pilot plant with internally circulating fluidized bed is presented. The
design of an existing FCC pilot plant was adapted and new features were added to enhance its flexibility and
controllability. An additional possibility to influence the catalyst circulation rate by varying the cross-sectional area at
the riser inlet was installed and tested. Gas leakage experiments were conducted. A new cooler system was added.
The cooler system allows thermal decoupling of riser and regenerator reactors and is presented in detail. Non-steady
state riser inlet temperatures and an undesired backmixing effect of cooled catalyst into the regenerator occurred
during first test runs. Therefore, modifications were made. Experiments at different cooler settings were conducted
and the influence on the riser inlet temperature was investigated. Feed experiments with hydro treated vacuum gasoil
were carried out to test the operability of the whole plant. The pilot plant was successfully put into operation.
Keywords: circulating fluidized bed (CFB), cooling, fluid catalytic cracking (FCC), pilot plant

1 INTRODUCTION

The emerging awareness for environmental issues
results in a growing interest in renewable energy sources.
Despite following a trend of decline, crude oil is still the
most important primary energy source today. Continuing
high prices for fossil fuels support the search for suitable
substitutes. This quest is challenging and no
breakthrough has been achieved yet. Using established
processes, though with alternative feedstock, might be the
simplest way of improving the current situation.

Fluid Catalytic Cracking (FCC) is a well-established
refinery process for converting heavy hydrocarbons into
economically valuable products such as high-octane
gasoline and gaseous olefins. FCC units are operated in
almost every refinery in the world. The typical feedstock
is vacuum gasoil (VGO) which has a boiling range of
about 350-550°C. Processable alternative feedstock (e.g.
vegetable oils) have been investigated successfully. Ong
gives an overview of using edible and non-edible oils as
possible feedstock [1]. Experiments are usually
conducted in discontinuous micro scale units. Obtained
data can therefore be regarded with less confidence than
results gained by larger continuous plants.

At Vienna University of Technology Reichhold and
Hofbauer built a continuous internally circulating FCC
pilot plant. It was basically used to reflect the operating
conditions of an industrial FCC plant [2]. Experiments
using alternative feedstock were conducted and the
obtained results were encouraging. Reichhold did
preliminary tests with mixtures of VGO and sunflower
oil, rapeseed oil or used frying oil [3]. Bieclansky
processed pure rapeseed oil, soybean oil, palm oil,
pyrolysis oil and fatty acids [4-6]. It was shown that high-
octane gasoline is also produced when using vegetable
oils as feedstock.

Although the results were encouraging, the
processing of alternative feedstock caused certain
difficulties. The regenerator capacity of the pilot plant is
undersized, which limits the flexibility of the whole
plant. The C/O ratio results from process conditions and
cannot be adjusted sufficiently. Riser temperatures below
500°C are interesting for certain tasks but are difficult to
obtain due to the lack of an efficient cooling system. The
available plant is not able to manage all these problems
without major rebuilding. This led to the idea of

constructing a new and improved pilot plant. In general,
the goal was to enhance the possibility to adjust
important process parameters independently.

In this paper, the start-up of the new fully continuous
FCC pilot plant is presented. The influence of a special
cone system on the circulation rate is sketched out. Gas
leakages between the reactors were measured. The
implementation of a cooler system is described in detail.
Unsteady operation during usage of the cooler led to
modifications of it. Feed experiments were conducted to
show the full operability of the new pilot plant. In the
interest of simplification a standard feedstock (hydro
treated VGO) was used for the startup. Future
investigations using the improved pilot plant will be
conducted with biomass derived feedstock like vegetable
oils.

2 GENERAL OBJECTIVES OF THE NEW PILOT
PLANT

The design of the former internally circulating
fluidized bed system has proven to be suitable for a pilot
plant of this size. Therefore, the basic principle was not
changed, but certain parts have been adapted.

The low regenerator capacity was a major problem at
the former pilot plant. The absolute amount of coke,
which could be burned off in the regenerator, was
limited. Higher feed rates, heavier feeds or different
process conditions may lead to an increase of the absolute
coke amount. Three options to increase regenerator
capacity are possible. First, oxygen enriched air would be
a possibility. However, it is not only an additional risk,
but also expensive. Second, the maximum air fluidization
flow rate could be increased but is limited by terminal
velocity to prevent catalyst discharge. The enlargement
of the regenerator cross-sectional area is a third option,
which was applied. Compared to the former pilot plant
the regenerator cross-sectional area was increased by a
factor of 3,6. It is now possible to operate the system at
approximately 8kg/h with vacuum gasoil as feedstock.
This allows the collection of an appropriate amount of
product for further tests (e.g. engine and fleet tests) in a
shorter operation time.

The C/O ratio is an important process variable. It is
defined as catalyst circulation rate divided by the



feedrate. Berchtold gives an overview of options to
influence the circulation rate [7]. A new promising way is
the usage of a cone at the riser inlet. By adapting the
position of the cone, the cross-sectional area of the riser
pipe at the inlet can be changed. This throttles the catalyst
circulation rate.

The riser temperature is an essential process
parameter as well. Due to the internally circulating
fluidized bed system a strong heat coupling between riser
and regenerator occurs. The heat is transferred to the riser
mainly by the hot circulating catalyst, but also due to heat
conduction of the surroundings to the riser. The decrease
of the regenerator temperature is limited. The catalyst
should be regenerated well and no CO should occur at
flue gas exit. Higher amounts of coke also lead to
autothermal operation, which makes the decrease of riser
inlet temperature impossible. Therefore a catalyst cooler
below the regenerator is installed.

A possibility to withdraw an appropriate amount of
catalyst after both riser and regenerator reactors is added.
Catalyst sampling points with special devices (inert
conditions) were designed. It is therefore possible to
gather and analyze deactivated and regenerated catalyst.

The whole process is monitored and controlled by a
programmable logic controller.

3 THE IMPROVED FULLY CONTINUOUS PILOT
PLANT

3.1 Experimental setup

A schematic drawing of the improved FCC pilot plant
is shown in Fig. 1. The pilot plant was constructed as an
internal circulating fluidized bed system. Thus, both
reactors are built in one apparatus, which results in a
compact design. The feed is preheated in a tubular oven
and enters the plant below initial boiling temperature
through the feed inlet pipe. Due to the contact with hot
catalyst the feed evaporates and causes a strong upwards
expansion. The catalyst is sucked into the riser and is
transported pneumatically to the top. As the solid catalyst
gets in contact with the feed, cracking reactions occur.
Due to lack of hydrogen coke is formed and deposited on
the catalyst surface. The product gas is separated from
the catalyst after the riser and exits the pilot plant on top.
The majority of the product is burned in a flare. A minor
part is guided through a special condensation apparatus.
The accumulated gaseous and liquid products are
gathered and analyzed. Due to the large increase in
diameter from the riser to the upper part the superficial
velocity decreases below terminal velocity. Thus and due
to the installed particle separator, the coke-loaded
catalyst moves down a return flow tube. It is transported
through the syphon into the regenerator zone due to the
syphon fluidization. The regenerator is fluidized with air
and is operated as a stationary bubbling fluidized bed.
The formed coke, which deactivates the catalyst, is
burned off and the catalyst is regenerated. It is then
guided through a catalyst cooler and returns to the
bottom, where the cycle is repeated.

Nitrogen is used as fluidization gas, except for the
regenerator fluidization. Syphon and bottom fluidization
act both as an improvement of steady catalyst circulation
and as a gas barrier between regenerator and riser zone.
Syphon fluidization also provides a certain strip effect of
the porous catalyst in the return flow tube.
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Figure 1: Scheme of the improved FCC pilot plant

Specific data of the improved pilot plant are given in
Table I. Riser temperature, regenerator temperature and
C/O ratio can be adjusted in the given range during
operation. Possible feed rates are also depending on the
used feedstock and are basically limited by the
regenerator capacity. When using hydro treated vacuum
gasoil (VGO) feedrates between 2 to 8kg/h are possible.

Table I: Specific data of the improved FCC pilot plant

Reactor height 3,2m
Reactor diameter 0,33m
Riser height 2,5m
Riser diameter 0,0215m
Feed rate 2-8kg/h
C/O ratio 10-50
Riser residence time ~1s

Riser temperature 350-600°C
Regenerator temperature 550-800°C
Catalyst mass 40-65kg
Pressure atmospheric

3.2 Analyzes and definitions

A 4-lump model is used for product characterization.
Lumps and the applied analysis methods are presented in
Table II. In general, gas is analyzed with a Shimadzu
GC-17A with two detectors and an online gas analyzer.
The gaseous hydrocarbons are analyzed by using a



Table II: Lumps used for product characterization

Lump Analyze method

Gas Gas chromatograph, gas analyzer
Gasoline SimDist

LCO+Residue SimDist

Coke Gas analyzer

Varian CP-Al203/Na2SO4 column with a flame ionization
detector (FID). N2 is analyzed with a CarboPlot P7 and a
thermal conductivity detector. A Rosemount NGA2000 is
used as an online gas analyzer for measuring CO and
CO:z2 in the product gas. According to the boiling range,
the liquid fraction can be divided into gasoline (final
boiling temperature 215°C) and LCO-+residue. It is
analyzed by simulated distillation (SimDist) using a
Shimadzu GC-17A with a Zebron ZB-1 capillary column
and a FID. The coke yield is calculated from data gained
by analyzing the components Oz, CO2 and CO of the flue
gas with a Rosemount NGA2000.

The total fuel yield (TFY) is defined as follows.
TFY = mgas + mgaso]inc

M feeq

The C/O ratio, which is an important process
parameter, is defined as:

C/O =t
Mpeeq

The circulation rate can be determined during
operation. This can be done by switching off the syphon
fluidization for a defined period of time. The catalyst
circulation is interrupted and catalyst accumulates in the
return flow tube. The bed height (mass of catalyst) in the
regenerator decreases, what causes a decrease of
pressure. This dependence in a fluidized bed enables the
calculation of the catalyst circulation rate.

3.3 Procedures for determining the basic operability

During the startup of the new pilot plant numerous
experiments were conducted to test and confirm the
specified objectives.

The new possibility to influence the circulation rate
by a cone was tested. Different cones were built and
used. Fig. 2 shows the impact of the cross-sectional area
on the circulation rate by using a cone, which can close
the riser inlet cross-sectional area completely. The
increase of the cross-sectional area above approximately
lem? has no major impact on the circulation rate. Hence,
this system can be used properly in a small range only,
which makes exact adjustments difficult. The results
show that the usage of a cone in general is possible, but
should be treated cautiously, due to the occurrence of
unsteady catalyst movements at very small cross-
sectional areas. Berchtold addresses the influence of the
cone on the circulation rate in detail [7].

The gas exchange between regenerator and riser
reactor should be as low as possible. This is a foundation
for a safe and successful operation of the pilot plant. Due
to the good gas barrier in the former plant no additional
arrangements were implemented. Gas distribution
measurements with COz as tracer gas were carried out in
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Figure 2: Influence of the riser inlet cross-secional area
on the circulation rate at different riser superficial
velocities

the new pilot plant. Results of measurements at a
circulation rate of 0,7kg/min are shown in Fig. 3. Most of
syphon and cooler fluidization gas leave the plant with
the regenerator flue gas. Half of the bottom fluidization
gas leaves the plant with the product gas. Less than
1vol% of riser and regenerator fluidization enter the
opposite reactor. The leakage between these reactors can
be neglected. When comparing the performances of the
former and the new FCC pilot plant, the gas exchange of
the new one is lower.

syphon ] |
bottom 1
cooler 1
regenerator 1
0,0 0,5 1,0

volume fraction [1]

| Oflue gas Mproduct gas |

Figure 3: Basic results of gas distribution tests at
standard conditions (catalyst circulation rate =
0,7kg/min)

4 THE CATALYST COOLER

4.1 Design

The usage of a catalyst cooler is a good option for
adjusting the riser temperature of the pilot plant. It was
designed to ensure a high flexibility and allow a wide
range of riser inlet temperature at different catalyst
circulation rates. Therefore, three identical cooling coils,
which can be operated separately, were constructed and
installed. Each one is designed as a conical spiral to



Figure 4: Original setup of the catalyst cooler with
estimated streamlines of cooler fluidization gas

ensure effective cooling over the whole cross-sectional
area. The cooler zone is fluidized by nitrogen using a
single fluidization ring. Fig. 4 shows the original setup
with the estimated streamlines of the cooler gas flow.

4.2 First test runs

During first test runs several problems occurred. A
non-steady state riser inlet temperature was observed,
which is not acceptable during operation. Fig. 5 shows
the unwanted fluctuations of riser inlet temperature over
time. A bigger heat input by the installed heating shells at
the regenerator zone was noticed during cooler operation.
At higher cooling powers the heat input increased further.
This may happen due to a certain backmixing effect of
cooled catalyst into the regenerator. Despite fluidizing
the cooler area at a flow rate that corresponds with
minimum fluidization velocity this undesirable effect did
not vanish as required. Radial temperature profiles at
different fluidization settings were determined. A core
flow of particles near the riser was discovered. A main
reason is probably the shape of the conical spiral coolers,
which have a certain guiding effect on the fluidization
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Figure 5: Fluctuations of riser inlet temperature during
operation with cooler (original setup)

Figure 6: Catalyst cooler after modifications with
estimated streamlines of cooler fluidization gas

gas flow. This probably intensified the non-steady state
riser inlet temperature and the back mixing effect of
cooled catalyst into the regenerator. Due to backmixing a
considerable proportion of cooling power was lost. As a
consequence the operating range is reduced.

4.3 Modifications

Modifications in the cooler part were carried out. The
aim was to minimize backmixing and guide the catalyst
through the cooler. Fig. 6 shows the cooler part with
estimated streamlines after modifications. A single
fluidization ring may not be sufficient for a homogeneous
gas distribution over the whole cross-sectional area. A
double ring gas distributor of the cooler area was
installed. Several baffles with small holes were applied
between the conical spirals. The drilled holes allow a
small amount of gas to flow through it. Dead zones
should be minimized with this configuration. Due to the
baffles catalyst and fluidization gas are guided through
the cooler part. The hindering of a straight catalyst up
flow was expected to minimize backmixing into the
regenerator zone.
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Figure 7: Fluctuations of the riser inlet temperature
during operation with cooler after modifications



Fig. 5 und Fig. 7 show the temperature of
regenerator, cooler and riser inlet over time before and
after modifications. Obvious decreases in fluctuations of
riser inlet temperature can be seen after modifications.
The catalyst cools down due to the usage of the catalyst
cooler and the loss of heat to the surroundings. It should
be noted that experiments showed slight influences of the
circulation rate and the intensity of cooling on the
fluctuations as well.

4.4 Cooling power and riser inlet temperatures

Further experiments were conducted to determine
cooling power and resulting riser inlet temperatures.
Different combinations of cooling coils and heat transfer
media (htm) were used. The mass flow of the heat
transfer media (water and air) was varied. Experiments
were conducted at 620°C regenerator temperature. The
cooling power plus the heat losses to the surroundings
causes a certain temperature difference between
regenerator and riser inlet.

Fig. 8 shows the impact of the cooling power on the
change of temperature difference between riser and
regenerator at various circulation rates. The diagram is
based on the following equation.

Qccoler + Qloss = rhcatcp‘cat (Treg - Triser,in)

The cooling power is calculated by measured data as
follows.

Qcooler = mhtmcp,htm (Thtm,out - Thtm,in )

The existing cooler is able to cover a wide range of
riser inlet temperatures. Air as a heat transfer medium
can be used for lower cooling powers. This is caused
firstly by a much lower heat transfer coefficient and
secondly by a lower heat capacity, which results in a
lower LMTD. Three cooling coils operated with air have
approximately the same cooling power as one operated
with water.

A change of the circulation rate had a strong effect on
the result. Higher circulation rates also caused higher
cooling powers. This effect appeared especially at high
cooling powers. A higher catalyst temperature and a
better heat exchange is the reason for this effect.

The limiting heat transfer occurred on the fluidized
bed side. The heat transfer coefficient at the inner pipe
had nearly no impact on the result, due to the turbulent
flow regime inside. This was supported by the
observation, that different mass flows of water had a
negligible impact on the cooling power. The heat transfer
was strongly dependent on the fluidization of this very
special cooler area. The fluidization of this area was
varied in a further investigation between u/umv=0,1 and
0,9. A linear dependence of cooler fluidization and
cooling power was observed. A higher gas flow caused a
better heat transfer to the cooler coils. The cooling power
was almost doubled in the explored range. No problems
(e.g. backmixing) occurred during those tests.

The vernier adjustment of the riser inlet temperature
can be done by changing the regenerator temperature.
The range of possible regenerator temperatures is limited.
By using the cooler, the pilot plant can be operated at a
wide range of riser inlet temperatures.
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Figure 8: Impact of measured cooling power on the
temperature difference between regenerator and riser

5 OPERATION WITH FEEDSTOCK

The completion of the start-up was done by experiments
using a standard feed at operating conditions at which
catalyst cooler and cone for catalyst circulation regulation
were needed.

5.1 Feedstock and catalyst

Hydro treated vacuum gasoil, a typical feedstock for
FCC processes, was used for all test runs. It basically
consists of paraffins, napthenes and aromatics. Its boiling
range is about 350°C to 580°C.

All experiments were conducted with a commercial
shape selective equilibrium catalyst. This is an acidic
spray-dried REUSY catalyst, which is partially coated
with ZSM-5 zeolite crystals. It was provided by the OMV
refinery in Schwechat and was extracted during the
process. Thus, no additional treatment was needed. The
mean particle diameter is about 80 pm.

5.2 Results

The riser temperature was varied between 480°C and
550°C. The C/O ratio at these experiments was
approximately 10.

Fig. 9 shows conversion and different lumps over
riser mean temperature. The TFY increases at higher
temperatures. It increases by 4,0wt% over the whole
range. The biggest increase occurs between 500°C and
520°C. The gas lump is constant at lower temperatures,
but increases above 500°C to about 37wt% at 550°C.
Over the whole temperature range more gasoline than gas
is produced. A maximum of gasoline is observed at about
500°C and decreases slightly at higher temperature. The
LCO+residue decreases constantly at higher temperature
to about 19wt% at 550°C. The change of mean riser
temperature shows no big impact on the coke yield.
Previous investigations underpin this trend too. The C/O



ratio was identified as having a much greater impact on
the coke yield than a change of mean riser temperature
[7].

Experiments were conducted successfully. No
problems occurred. The improved fully continuous pilot
plant is therefore ready for operation.
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Figure 9: Product lumps and TFY

6 CONCLUSION

Experiments that validate the operability of the new
FCC pilot plant were carried out. A cone, which adds an
additional possibility to adjust the circulation rate, was
installed at the bottom of the plant and tested. In general
the usage of a cone is possible and a major influence at
small cross-sectional areas was observed. Gas
distribution between riser and regenerator reactors were
determined. Leakages between both reactors are smaller
than 1vol% and therefore to be neglected. A new cooler
system below the regenerator zone was installed. First
test runs were not satisfying. An unwanted backmixing
effect of cooled catalyst into the regenerator was
observed. The riser inlet temperature was unsteady.
Therefore, additional modifications in the cooler part
were carried out. Baffles were installed and the gas
distributor for cooler fluidization was changed.
Modifications reduced both problems significantly. The
cooling power and the occurring riser inlet temperatures
were measured. Due to the usage of different heat
transfer media and different combinations of cooling
coils a large range of riser inlet temperatures can be
covered. The cooling power was sufficient at usual
circulation rates. Experiments with hydro treated VGO,
which is a standard feedstock for FCC processes, were
conducted and evaluated. The mean riser temperature
was varied between 480 and 550°C at a constant C/O
ratio. The TFY increased at higher temperatures. During
operation no problems occurred. Therefore, the improved
fully continuous pilot plant can be used for future
investigations.

Future work will be low temperature cracking of
vegetable oils using this FCC Unit with special catalysts.
Production of a maximum amount of LCO with as little

as possible aromatic compounds will be investigated.

7 NOTATIONS

C/O catalyst to oil [1]

CFB circulating fluidized bed

Cp, cat specific heat capacity of catalyst [kJ/kgK]
Cp, htm specific heat capacity of htm [kJ/kgK]

FCC fluid catalytic cracking

FID flame ionization detector

htm heat transfer medium

LCO light cycle oil

LMTD  logarithmic mean temperature difference [K]

rpcat catalyst circulation rate [kg/s]
mfeed feed rate [kg/s]
M gy gaseous product flow [kg/s]

r%lgasolinc gasoline product flow [kg/s]
M mass flow HTM [kg/s]
Quowler  cooling power [kW]

Q 1o heat loss [kW]

Teooler  cooler temperature [°C]
TFY total fuel yield [1]

Treg regenerator temperature [°C]
Triser,in ~ riser inlet temperature [°C]
Thim,in ~ htm inlet temperature [°C]
Thim, out  htm outlet temperature [°C]

u superficial velocity [m/s]
Umb minimal bubbling velocity [m/s]
ut terminal velocity [m/s]

VGO  vacuum gasoil
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Abstract — In this publication a newly constructed FCC pilot plant with an internally circulating
fluidized bed is presented. The design of an existing FCC pilot plant was improved and new
features were added to enhance the flexibility and controllability of the device. Experiments which
validate the operability of the new pilot plant were carried out successfully. Due to the high
importance of the C/O-ratio the influence of different factors on the circulation rate was evaluated.
A variation of the cross sectional area by a cone has proven to be effective. Experiments with hydro
treated VGO were carried out to investigate the influence of the C/O-ratio on product lumps. An
increase of the C/O-ratio led to a higher conversion. The gas and the coke lumps both increased
significantly; however, the gasoline and LCO+residue lumps decreased.

INTRODUCTION

Fluid catalytic cracking (FCC) is a well-established refining process for converting high boiling hydrocarbons to
economically more valuable products. Due to global warming, climate neutral resources are examined as
feedstocks in FCC plants (Huber and Corma, 2007). One of the major challenges concerning renewable
resources is their different process behavior compared to vacuum gas oil (VGO) — a typical FCC feedstock. To
meet these demands the design of an existing FCC pilot plant was improved and new features were added to
enhance the flexibility and controllability of the device.

Former experiments were conducted in a fully continuous pilot plant with internally circulating fluidized
bed (CFB) design at Vienna University of Technology (Reichhold et al., 1996). This internal CFB design has
proven to be very successful over the last years, and results with different catalysts and feedstocks were very
encouraging. However, this pilot plant was designed to produce a comparable product distribution under the
same process conditions as at the industrial FCC plant in the OMV refinery located in Schwechat (Reichhold et
al.,, 1999). The focus of recent research is now on converting heavier and more complex feedstocks
(e.g. liquefied biomass, residues). Therefore a second unit was constructed to be able to adjust the operating
conditions similar to industrial plants when processing bio-feedstocks (Bielansky, 2012).

SPECIFICATIONS OF THE ADVANCED FCC PILOT PLANT

One of the main objectives was to increase the regenerator capacity since this was the limiting part in the old
pilot plant. Further experiments will be conducted at higher feed rates to obtain larger amounts of product for
more detailed analyses and fleet tests. The inevitable consequence is that more coke will be produced which has
to be combusted in the regenerator. This also implies that more air is required in the regeneration system. But the
air fluidization can only be increased to a level where the catalyst discharge becomes relevant. For this reason,
the cross sectional area of the regenerator was enlarged.

The riser temperature is one of the most important parameters for FCC processes. Due to the arrangement of the
internal CFB design a strong heat coupling between the riser and the regenerator system can be observed.
Therefore, the riser temperature in steady state operation solely depends on the regeneration temperature. The
regeneration of the catalyst should take place at a minimum temperature of 610°C in order to prevent the
formation of carbon monoxide. Against this background the lowest riser temperature setting is around 500°C.
Another problem could be noticed with feedstocks that form large amounts of coke. In this case the regeneration
system works auto-thermally without any possibility to control the riser temperature exactly. For better



controllability and a wider temperature range a cooling device was implemented below the regenerator. This
cooling device decouples riser and regenerator thermally.

The C/O-ratio has a big influence on cracking reactions. It is defined as the ratio between the catalyst circulation
rate and the feed rate. In this FCC plant the riser is fluidized by the evaporated feedstock. The regenerated
catalyst flows into the riser due to the effect of communicating vessels and a suction effect caused by the
evaporated feed. Pneumatic transport starts at the height of the feed inlet tube. This system works fine for
processing typical FCC feedstocks like VGO. However, if feedstocks with lower initial boiling points are
processed under the same conditions, the C/O ratio rises up to a range from 20 to 40. To prevent this shift of the
C/O-ratio, a special cone system was installed to regulate the catalyst flow.

Furthermore, two catalyst sampling points were added. Sampling probes from regenerated and coke-loaded
catalyst can be withdrawn through this system.

EXPERIMENTAL SETUP product
The pilot plant
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Fig. 1 gives an overview of the new fully continuous FCC
pilot plant. Benchmark data can be found in Table 1.
FCC plants basically consist of two main parts: The reactor -
(also called riser) where the cracking reactions take place ]

and the regenerator where the coke that is produced during riser /
cracking is burned with air. Industrial FCC plants are
designed as external CFB — riser and regenerator are
arranged separately. The internal CFB design which was
used for the advanced FCC pilot plant integrates both parts retum flow tubs
into one apparatus, with the riser concentrically arranged
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Fig. 1. Advanced FCC pilot plant

product gas leaves the reactor at the top through a heated product gas pipe and is then burned in a flare. For
analysis purposes a branch current is extracted before the product gas enters the flare. The product gas to be
analyzed is sampled using a diaphragm pump and condensed by three coolers and a droplet separator. The
remaining gas streams through a gas-sampling tube and a gas meter to the flare where it is combusted with the
rest of the product.



To maintain continuous circulation a siphon and a fluidized feed inlet zone are required. Both devices are
fluidized with nitrogen. They also play an important role as gas barrier between riser and regenerator. Gas
leakages between riser and regenerator should be avoided in both directions. On the one hand, a leakage from the
regenerator to the riser would lead to a decreased product yield. And on the other hand, a leakage from the riser
to the regenerator would simulate an increased “coke yield” and decrease the product yield.

Table. 1: Benchmark data

Height 32m Catalyst spectrum 20-200 pm
Riser length 2,505 m Pressure ambient
Riser diameter 0,0215 m Riser temperature 400-700°C
Regenerator diameter 0,33 m Regenerator temperature 550-800°C
Catalyst commercial E-Cat Feed rate 2-8 kg/h
shape selective zeolite Riser residence time ~1s
Catalyst mass 40-65 kg C/O-ratio (adjustable) 10-50

Feedstock and catalysts

Vacuum gas oil — a typical feedstock for FCC processes — was used for all test runs. It is the top product of
vacuum distillation and has a boiling range from 350-580°C. Generally, vacuum gas oil consists of paraffins,
naphthenes, aromatics and certain amounts of sulfur and nitrogen compounds.

All experiments were conducted with the commercial FCC equilibrium catalyst Protagon produced by the
company Grace-Davison. This is an acidic spray-dried REUSY-catalyst which is partially coated with ZSM-5-
zeolithe crystals. It comes from the OMYV refinery in Schwechat and was extracted during the process at the FCC
plant. Thus, no additional treatment was needed to obtain a comparable conversion. The mean particle diameter
is about 80 um.

Definitions and Calculations

A five-lump-model is used to characterize all upcoming products (Table 2). The gas fraction consists of carbon
dioxide and crack gas. The liquid fraction is divided into three boiling ranges. Gasoline is defined with a boiling
range <215°C, light cycle oil (LCO) 215-350°C and residue >350°C. Coke is considered as a solid by-product
and is calculated using data from online flue gas measurement.

Table. 2: Five-lump-model

Fraction Lump Composition, Boiling range Analysis method
Gas fraction Crack gas C1-C4 GC
Liquid fraction Gasoline <215°C SimDist
LCO 215-350°C SimDist
Residue >350°C SimDist
Solid fraction Coke Flue gas composition

The total fuel yield is defined as the sum of valuable products (crack gas + gasoline) based on the processed
feed:

mcrackgas + mgasoline (1)

TFY = -
mfeed

The catalyst-to-oil ratio (C/O) is defined as:

C/ — mcatalyst (2)
0 mfeed



Circulation rate

One of the most important process parameters for FCC plants is the circulation rate. In an internal CFB plant it
can be easily determined during a running process. For measurement, the siphon fluidization is turned off for a
certain time period At (i.e. 100 s). During this time period catalyst particles cannot flow through the siphon to the
regenerator. The catalyst accumulates in the return flow and the bed material level in the regenerator decreases.
As a consequence the pressure in the regenerator decreases approximately linearly. Based on the slope of the
pressure drop and the geometry of the regenerator the circulation rate can be calculated as shown in Eqgs. (3)
and (4):

Aregenerator * ApregeneratorNAmcatalyst *g (3)
m _ A7ncatalyst Aregenerator " Apregenerator (4)
catalyst At g At

VARIATION OF THE C/O-RATIO

Commercial FCC units with external catalyst circulation have a sliding valve to control the C/O-ratio. In this
FCC pilot plant with internal circulation the riser is fluidized by the evaporated feedstock. This fact leads to
different C/O-ratios when processing various feedstocks. As a consequence, four factors that mainly influence
the catalyst circulation rate were evaluated:

e superficial velocity in the riser

e fluidization of the bottom area

e difference in the heights of the catalyst level in the regenerator and the feed inlet pipe
e cross sectional area at the riser inlet

The superficial velocity in the riser is mainly a result of the adjusted feed rate, the ability of the feedstock to
evaporate, the distribution of formed products as well as the temperature settings. Because of these complex
interactions the superficial velocity can hardly be influenced in a useful way.

The main task of the bottom fluidization is to homogenize the transport of the catalyst into the riser. By lowering
the bottom fluidization the circulation rate can be influenced significantly. However, this method has a big
disadvantage. The evenness of the catalyst transport into the riser is disturbed with lower bottom fluidization. As
a further consequence, fluctuations in the riser temperature and the catalyst circulation increase significantly.

Another option to roughly influence the circulation rate is to alter the height difference between the catalyst level
in the regenerator and the end of the feed inlet tube. This can be achieved in two different ways. One method is
to increase the length of the feed inlet tube. As a result, the circulation rate decreases clearly. However, thermal
cracking occurs at high temperatures if the feed inlet tube is too long. This leads to coking and plugging inside
the tube. Also, due to technical and safety reasons the feed inlet tube can only be changed during maintenance.
An alternative method is to alter the catalyst level in the regenerator. The circulation rate can be more than
halved in a certain range. In the new FCC pilot plant the minimum limit is at 40 kg catalyst mass. Theoretically,
the catalyst level could be adapted during operation. Mainly because of safety reasons however, this should only
be done during maintenance.

As a last option, a variation of the cross sectional area at the riser inlet is a good opportunity to influence catalyst
circulation. This can be achieved by a moveable cone which is centered by the feed-inlet pipe. The cone is
mounted on two bars that are installed in the bottom flange. By moving the cone upwards the catalyst flow in the
riser is throttled. The cone has an outer diameter of 23 mm and is able to close the riser completely. With this
improvement, the circulation rate can be adjusted in a wide range during operation.



RESULTS

Experiments that validate the operability of the new pilot plant were carried out at an operation temperature of
550°C. Gas leakages between reaction and regeneration zone were identified by tracer gas tests. Therefore,
carbon dioxide was used as a tracer gas. Each of the five areas (riser, regenerator, cooler, bottom, siphon) was
individually fluidized with carbon dioxide while the remaining ones were fluidized with nitrogen. In each case
carbon dioxide content was detected with a gas analyzer in product and flue gas. The results of these
measurements are presented in Fig. 2.
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Fig. 2. (a) Leakage between riser and regenerator, (b) Distribution of auxiliary fluidization gases

Fig. 2a shows the gas distribution between riser and regenerator by varying the riser superficial velocity. The
amount of flue gas which flows from the regenerator to the riser is barely visible and therefore negligible.
Conversely, the amount of product gas which streams from the riser to the regenerator is under 1 % over the
entire variation and also very low. Fig. 2b depicts the gas distribution of the auxiliary fluidization gases. Nearly
the whole volume flow of the cooler fluidization gas exits the pilot plant through the flue gas. For the siphon
fluidization gas it is almost the same. A small amount of this gas flow exits through the product gas and assures
stripping of adsorbed hydrocarbons from the catalyst. The distribution of the bottom fluidization gas decreases
from 61 % to 5 % at higher riser velocities. An increased riser velocity results in a higher pressure drop between
the inlet area and the bottom area. Hence, a far higher percentage of the bottom fluidization gas is sucked into
the riser and exits the pilot plant together with the product gas.

The influence of the riser superficial velocity on the circulation rate was determined for three different cross

sectional areas (see Fig. 3). Thereby
the cross sectional area of the riser
was reduced by the cone. In these
experiments the riser superficial
velocity was simulated using
nitrogen instead of VGO. Increasing
the riser superficial velocity causes
higher circulation rates. This effect
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Fig. 3. Circulation rate depending on riser velocity and cross sectional area important at higher riser superficial

velocities.



Finally, feed experiments were carried out to demonstrate the effectiveness of the installed cone.
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Fig. 4 depicts the main product
lumps as a function of the C/O-ratio.
All experiments were conducted
with hydro treated VGO at a riser
temperature of 550°C. The TFY
(crack gas + gasoline) is slightly
increased for higher C/O-ratios. The
amount of liquid products decreases
with higher C/O-ratios whereas the
amount  of products
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Fig. 4. Influence of C/O-ratio on yields
CONCLUSIONS

The improved FCC pilot plant with internally circulating fluidized bed system presented in this publication is
fully operational. Basic test runs were completed successfully and satisfactory results were obtained. Gas
leakages between the reaction and the regeneration zone turned out to be very low, respectively negligible, over
a wide range. The impact of different factors on the circulation rate was evaluated. A variation of the cross
sectional area by a cone has proven to be effective. With this newly installed cone the circulation rate can be
influenced as expected. Experiments with hydro treated VGO and an equilibrium catalyst were carried out at
different C/O-ratios. The increase of the C/O-ratio led to a slightly higher conversion. The gas and the coke
lumps increased both significantly; however, the gasoline and LCO+residue lumps decreased. Based on these
results the improved plant can be used for testing different feedstocks and catalysts.

NOTATIONS

m mass flow, kg/s g gravitational acceleration, m/s?
m mass, kg t time, s

A area, m?2 u, riser superficial velocity, m/s
p pressure, Pa u terminal velocity, m/s
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ABSTRACT: Catalytic cracking of two different vegetable oils was performed in a continuous FCC pilot plant. Both
palm and soybean oil were selected as feedstock. A commercial equilibrium catalyst was used. Experiments at
cracking temperatures in the range of 430-550°C were conducted. At low temperatures liquid fuel products like
gasoline and light cycle oil (LCO) are maximized. LCO can be used as diesel blend but contains large amounts of
aromatics at usual process conditions. A 7-lump model was used for mass balances. Gas and gasoline fractions were
analyzed in greater detail. Results in terms of quantity and quality were similar for both feedstocks. At 450°C
soybean oil produces 10.1wt% gas, 45.1wt% gasoline and 17.8wt% LCO, whereas palm oil produces 11.4wt% gas,
43.6wt% gasoline and 15.7wt% LCO at 460°C. About two thirds of gas consists of olefins. A gasoline maximum
occured at about 500°C. Gasoline aromaticity strongly decreased at lower temperatures resulting in low octane
numbers. LCO yield increased. Coke stayed approximately the same at all operating conditions. Initial oxygen
content in the feedstock was mainly converted into water. Carbon oxides were detected in small quantities.
Keywords: catalytic conversion, vegetable oil, fuel, pilot plant, CFB

1 INTRODUCTION

The vast majority of transportation fuels are of fossil
origin. Strong dependence on crude oil extracting nations
and increasing environmental awareness support the
search for sustainable alternative feedstocks. Biomass-
based fuels offer great potential. Hence, biomass may
undergo a renaissance due to its reliability and easy
accessibility. However, technologies for upgrading
renewable resources into liquid fuels are challenging and
still in stage of development.

Fluid Catalytic Cracking (FCC) is a state of the art
refinery process for converting heavy hydrocarbons into
economically valuable products such as high-octane
gasoline and gaseous olefins. FCC units are being
operated in almost every refinery in the world. Typical
feedstock is vacuum gasoil (VGO) with a boiling range
from 350°C to 550°C. In recent years various alternative
feedstocks have been researched in greater detail.
Vegetable oils have proven to be particularly well-suited.
These vegetable oils mainly consist of triglycerides and
therefore have a relatively defined chemical structure,
low oxygen content (high-energy density) and close
physical properties to conventional FCC feedstocks. In
the energy sector it is nowadays mainly used for FAME
production (biodiesel) through transesterification [1].

Various studies about catalytic cracking of vegetable
oils are available in literature. Ong gives an overview
about the current status of fuel production via catalytic
cracking of different vegetable oils [2]. Idem studied the
role of various catalysts on the product distribution [3].
Tamunaidu studied the influence of process parameters
like temperature, C/O ratio and residence time using palm
oil as feedstock [4]. Dupain used rapeseed oil for his
observations. He proposed a cracking scheme based on
his researches [5]. Bielansky studied admixtures of
rapeseed oil, soybean oil and palm oil with VGO as well
as pure vegetable oils [6]. Rao tried to increase the
gasoline yield by incorporating metals onto FCC catalysts
and co-feeding H> into the reaction system [7]. All
studies confirm that vegetable oils can be processed
without any problems. The product yield is similar
compared to VGO. A major difference between VGO and
vegetable oils is the available oxygen, which is mainly

converted into water and carbon oxides, depending on
process conditions and used catalysts. Many of these
studies have been performed in fixed-bed micro activity
units (MAT) or micro riser systems. Therefore, obtained
results should be treated with care and may differ in large
continuous plants considerably.

At Vienna University of Technology Reichhold and
Hofbauer built an internally circulating FCC pilot plant.
This reaction/regeneration system is able to perform
continuous operation, which allows high comparability
with large-scale FCC plants [8]. A similar pilot plant was
used for the experiments presented in this study. Detailed
information of this advanced FCC pilot plant can be
found in [9].

The objective of this study is the production of liquid
fuels via catalytic cracking of vegetable oils. Both yield
and quality of gasoline and light cycle oil (LCO) should
be maximized. LCO can be used as diesel blend, but has
low cetane numbers at usual FCC process conditions due
to its high aromatic content. Therefore, the influence of
milder cracking conditions on LCO and gasoline is
observed. This optimization of quality and quantity can
be supported by using certain catalysts as well as suitable
vegetable oils.

Experiments were conducted in a wide range of
cracking temperatures within 430°C to 550°C. A special
cooler system was used to enable cracking temperatures
below 500°C [9]. C/O ratios similar to industrial FCC
pilot plants were adjusted. A commercial FCC catalyst
was used, which is produced for bottom cracking, low
delta coke and LCO maximization applications. Two
different vegetable oils were chosen in order to examine
the influence of different unsaturation degrees of fatty
acids in the triglycerides on the product. Both palm oil
(low unsaturation degree) and soybean oil (high
unsaturation degree) were selected as feedstock. Mass
balance calculations based on a 7-lump model were
carried out. Compositions of gaseous products and
gasoline were analyzed in detail. The quality of gasoline
was evaluated by calculating octane numbers (RON,
MON) by an FTIR fuel measurement device.
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Figure 1: Scheme of the FCC pilot plant

2  EXPERIMENTAL

2.1 Experimental setup

A schematic drawing of the FCC pilot plant is shown
in Fig. 1. The plant was constructed as an internal
circulating fluidized bed system. Thus, both reactors
(riser, regenerator) are built in one apparatus. This results
in a unique compact design of the pilot plant.

The feed is preheated in a tubular oven and enters the
plant at about 300°C through the feed inlet pipe.
Temperature of the feed rises due to the contact with hot
catalyst in the pilot plant. The feed evaporates and causes
a strong upwards expansion. Catalyst is sucked into the
riser and is transported pneumatically to the top. As the
solid catalyst gets in contact with the feed, catalytic
cracking reactions occur. Due to lack of hydrogen coke is
formed and deposited on the catalyst surface. The product
gas is separated from the catalyst after the riser and exits
the pilot plant on top. The majority of the product is
burned in a flare. A minor part is guided through a
special condensation apparatus. The accumulated gaseous
and liquid products are gathered and analyzed. Due to the
increase in diameter from the riser to the upper part and
due to the installed particle separator, the coke-loaded
catalyst separates from the product gas and moves down
a return flow tube. It is transported through the syphon
into the regenerator zone. The regenerator is fluidized by
air and is operated as a stationary bubbling fluidized bed.

Table I: Specific data of the FCC pilot plant

Reactor height 3.2m
Reactor diameter 0.33m
Riser height 2.5m
Riser diameter 0.0215m
Feed rate 2-8kg/h
C/O ratio 5-50

Riser residence time ~1s

Riser temperature 400-600°C
Regenerator temperature 550-800°C
Catalyst mass 40-70kg
Pressure atmospheric

The formed coke, which deactivates the catalyst, is
burned off and the catalyst is therefore regenerated. It is
then guided through a cooler system and returns to the
bottom, where the cycle is repeated.

Nitrogen is used as fluidization gas, except for the
regenerator fluidization. Syphon and bottom fluidization
act both as an improvement of steady catalyst circulation
and as a gas barrier between regenerator and riser zone.
Syphon fluidization also provides a certain strip effect of
the porous catalyst in the return flow tube.

Specific data of the pilot plant are given in Table 1.
Feed rate, riser temperature, regenerator temperature and
C/O ratio can be adjusted in the given range during
operation.

2.2 Feedstock and catalyst

Vegetable oils are mainly composed of triglycerides.
Triglycerides consist of a glycerol body with three fatty
acids attached via carboxyl groups. The fatty acid chains
vary in length and number of double bonds, which results
in different fluid properties and most likely in a different
cracking behavior. Palm oil and soybean oil were chosen
for the experiments, due to the major difference of fatty
acid chains and their important role on the global oil
market. No detailed specifications of the processed
vegetable oils were available. Fig. 2 shows the mean
composition of these vegetable oils found in literature
[10]. Soybean oil consists to a significant part of poly-
unsaturated fatty acids (e.g. linoleic acid), whereas nearly
half of all fatty acids in palm oil are saturated (e.g.
palmitic acid). The oxygen content of palm oil is about
11.3wt% and of soybean oil about 10.9wt%.

A commercial equilibrium catalyst named “Nektor”
by Grace Davison was used. Nektor is mainly produced
for bottom cracking and yields relatively high amounts of
LCO at low delta coke. The catalyst was extracted of an
industrial FCC plant during the process. Thus, no
additional catalyst treatment was needed.

soybean oil

palm oil

amount [wt%]

M saturated fatty acids M mono-unsaturated fatty acids

Opoly-unsaturated fatty acids

Figure 2: Mean composition of fatty acid chains in
triglycerides for applied vegetable oils [10]



Table II: Characterization of applied 7-lump model

Lump Definition

Gas C1-C4

Gasoline LOP (BP <£215°C)

LCO LOP (215°C <BP < 320°C)
Residue LOP (BP > 320°C)

Water aqueous phase

Carbon oxides CO, CO2

Coke hydrocarbons in regenerator

2.3 Analyzes

A 7-lump model is used for product characterization.
Definitions of the lumps are given in Table II.

Gaseous and liquid products are separated in the
condensation apparatus connected to the pilot plant.

The gaseous phase is analyzed by a Shimadzu GC-
17A with two columns and two detectors and a
Rosemount NGA2000 online gas analyzer. Gaseous
hydrocarbons are analyzed by using a Varian CP-
Al203/Naz2SO4 column with a flame ionization detector
(FID). N2 is analyzed by a CarboPlot P7 column and a
thermal conductivity detector. A Rosemount NGA2000 is
used for measuring carbon oxides (CO, CO2) in the
product gas.

The liquid product consists of water and liquid
organic product (LOP), which can be segregated by phase
separation. The amount of water is measured based on
gravimetric determination. The LOP is analyzed by
simulated distillation using a Shimadzu GC-17A with a
Zebron ZB-1 capillary column and an FID. According to
the boiling range, the LOP is divided into gasoline, LCO
and residue. A distillation is carried out in order to
separate gasoline from LCO and residue. The gasoline is
further analyzed by an IROX2000 FTIR fuel
measurement device from Grabner Instruments.
Therefore, information on the composition and quality of
the gasoline yield can be obtained. It should be noted that
a small amount of C5 and C6 hydrocarbons cannot be
condensed completely in the condensation apparatus and
are partly found in the gaseous phase. In the mass
balances they are attributed to the gasoline lump, but for
the analyzes of the gasoline these substances are missing.

In this model, coke is defined as all hydrocarbons that
are carried into the regenerator, where they are burned
off. Therefore coke yield is calculated from the flue gas
composition analyzed by a Rosemount NGA2000 (CO,
CO2, 02).

2.4 Definitions
In this publication, the total fuel yield (TFY) is

defined as gas and gasoline, which can be considered as

valuable products, based on the feedrate. LCO is not

taken into account due to its generally low quality at

usual cracking conditions (high aromatic content).

rhgaS +m

gasoline

TFY =
Mpeeq

The C/O ratio, which is an important process
parameter, is defined as:

C/O= e
M peeq

The catalyst circulation rate of the pilot plant can be
determined during operation. The catalyst circulation is
interrupted at the syphon for a defined period of time.
The mass of catalyst in the regenerator decreases. The
dependence of mass and pressure (measured) in a
fluidized bed enables the calculation of the catalyst
circulation rate.

3 RESULTS AND DISCUSSION

All experiments were conducted at a feedrate of
2.5kg/h. Mean riser temperature was varied from 430-
550°C for soybean oil and 460-540°C for palm oil. The
C/O ratio was adjusted similar to industrial FCC plants.

3.1 Total fuel yield and lumps

TFY, gas, gasoline and LCO are shown in Fig. 3.
Generally, trends for both feedstocks are the same. TFY
decreases at lower temperatures. LCO, which is not
considered for TFY calculations, increases. Above 480°C
TFY of palm oil is slightly higher than soybean oil.

Gas lump decreases at lower temperatures. It
decreases for soybean oil from 21.2wt% at 550°C to
8.2wt% at 430°C. Gas yield of palm oil is approximately
1.5wt% higher as soybean oil over the whole observed
temperature range. The gas composition is discussed in
chapter 3.2.

At given process conditions gasoline is the largest
product lump. A maximum of gasoline yield can be
observed at approximately 500°C for both feeds. At
490°C soybean oil yields about 46.4wt% gasoline.
Especially below 500°C soybean oil yields slightly more
gasoline, producing 42.5wt% gasoline at 430°C. Gasoline
was analyzed and results are given in chapter 3.3.

LCO increases at mild conditions from 11.2wt% at
550°C to 19.8wt% at 430°C for soybean oil. Soybean oil
yields about 1.8wt% more LCO than palm oil. In order to
discuss the LCO lump detailed analyzes are necessary,
which have not been conducted at the time of writing but
will be published later. Therefore, in this discussion only
estimations can be made regarding the LCO composition.
A higher degree of unsaturation of soybean oil may lead
to higher amounts of aromatics. A stronger production of
aromatics for soybean oil compared to palm oil can be
seen in the gasoline lump as well (chapter 3.3). Gasoline
composition clearly indicates lower aromatic formation at
mild conditions. Due to the higher boiling temperatures
of LCO compared to gasoline it is likely that LCO
consists of slightly more aromatics than gasoline.
Nevertheless cracking at mild conditions produces higher
quality LCO in terms of Diesel blending.

Residue, water, coke and carbon oxides are presented
in Fig. 4. Trends continue to be the same for all lumps
except for water.

Residue increases at lower temperatures. Palm oil
yields slightly less residue compared to soybean oil. The
difference between both feedstocks is minimal, indicating
that reactions causing the formation of residue are almost
independent of different fatty acid unsaturation degrees.
Compared to LCO residue increases more, resulting in a
higher fraction of inferior residue compared to LCO at
lower temperatures.

Coke, which consists of large polyaromatic
hydrocarbons, increases slightly at mild conditions. The
formation of coke is neither influenced by cracking
temperature nor by different saturation degrees of fatty
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Figure 3: TFY, gas, gasoline and LCO lumps for
catalytic cracking of soybean oil and palm oil (2.5kg/h,
various riser temperatures)

acids in significant amounts. Coke yield is about 7wt%.
This relatively high value is interesting due to a couple of
reasons. First, catalyst called Nektor is used, which is
promoted for low delta coke. Second, in the initial
feedstocks aromatic structures are absent. Therefore they
have to emerge during catalytic cracking in the riser
reactor. Third, at mild conditions formation of short
hydrocarbon gases is low, which results in less hydrogen
that is needed during cracking. This may result in lower
coke yields, which is not discovered here. Despite that,
water is formed which also consumes hydrogen.

The oxygen in the feedstock is mainly converted into
water. Water formation decreases for soybean oil at lower
temperatures whereas for palm oil it roughly stays the
same. Approximately 5 times more water is produced
than carbon oxides. Carbon oxides (CO, CO2) decrease
about 1.9wt% for soybean oil. The CO: fraction of
carbon oxides is fluctuating and is within 35wt% and
50wt% (carbon oxides based). This indicates that
decarbonylation reactions are slightly favored over
decarboxylation reactions. A small amount of oxygen is
converted into shorter organic oxygenates as well, which
can also be found in the aqueous phase. This phase was
not analyzed further.

3.2 Characterization of gas

Fig. 5 shows the composition of gas with respect to
olefins (ethylene, propylene and butylenes).

Although the gas yield greatly decreases at mild
conditions the gas composition itself is only slightly
affected by temperature. Olefins, which are valuable
feedstocks for petrochemical industry, are produced in
favor and at similar yields for both vegetable oils. About
36wt% of gas consists of propylene, which seems to be
nearly unaffected by cracking temperature and vegetable
oil. Ethylene is produced to a small content and slightly
decreases for both feeds. Butylenes increase at low
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Figure 4: Residue, water, coke and carbon oxides lumps
for catalytic cracking of soybean oil and palm oil
(2.5kg/h, various riser temperatures)

temperatures and show a bigger gap between the different
feeds, producing about 5.5wt% less butylenes when
processing soybean oil. The remaining gas (paraffinic
hydrocarbons) decreases for palm oil whereas for
soybean oil it roughly stays the same.

At mild conditions the economic value of gas
(olefinic gases) produced by soybean oil stays nearly the
same, whereas palm oil gas quality increases slightly.
Given the quantity of produced gas at low temperature,
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Figure 5: Composition of formed gas (2.5kg/h, various
riser temperatures)
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Figure 6: Composition of formed gasoline (2.5kg/h,
various riser temperatures)

this advantage of palm oil is modest.

3.3 Characterization of gasoline

Fig. 6 shows the composition (saturated
hydrocarbons, aromatics, olefins) of the obtained
gasoline.

Aromaticity in gasoline is highly dependent on
cracking temperature. It clearly decreases at lower
temperatures, from 48.1wt% to 11.5wt% for soybean oil.
At high temperatures about 3.5wt% less aromatics are
determined for palm oil. At low temperatures aromatic
fractions of both feeds are getting more similar. As
mentioned earlier the lower amount of aromaticity in
gasoline may be an indicator for lower amounts of
aromatics in LCO as well, which would be favorable for
using LCO as diesel blend.

In contrast to aromatics, saturated hydrocarbons as
well as olefins increase. Saturated hydrocarbons
(paraffins and naphtenes) are the largest group found in
gasoline at low riser temperatures. A higher gradient for
saturated hydrocarbons of soybean oil was determined.
The largest difference between the feedstocks exists for
olefins, being approximately 6.8wt% lower for soybean
oil compared to palm oil.

Oxygen compounds were determined by IROX2000
but are below detection limit of 0.1wt%. Alternative
oxygen measurements and exact determination of
oxygenated products have not been conducted yet.
However, oxygen mass balances indicate a low oxygen
content in the LOP, especially at high riser temperatures.

Based on the measured composition of gasoline the
IROX2000 calculates several basic properties like
research octane numbers (RON) and motor octane
numbers (MON) shown in Fig. 7. It should be noted that
this estimation does not replace a measurement with real
test engines. The quality of gathered gasoline decreases at
lower riser temperatures (soybean oil: RON 90 to 99;
MON 81 to 87). RON and MON of gasoline obtained by
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Figure 7: Octane numbers of gasoline calculated by
IROX2000 (2.5kg/h, various riser temperatures)

palm oil are generally about 2 points lower. The decrease
of both octane numbers can be traced back to significant
lower amounts of aromatics.

In summary soybean oil not only yields slightly more
gasoline but also produces gasoline at higher quality by
means of octane numbers. At mild conditions aromatic
content of gasoline is similar for both feeds, but more
saturated hydrocarbons and less olefins were observed for
soybean oil.

4 CONCLUSION

Cracking at mild conditions using catalyst “Nektor”
results in high amounts of possible fuels (gasoline and
LCO). At 450°C vegetable oils produce approximately
10wt% gas, about 45wt% gasoline and about 17wt%
LCO. In contrast to the gas yield, the composition of gas
does not change much at lower temperatures. A
maximum of gasoline is observed at about 500°C. At
milder conditions gasoline yield decreases. Aromaticity
of gasoline decreases strongly at lower temperatures,
which leads to lower octane numbers. LCO yield
increases, but no further analyzes for this lump have been
carried out yet. Oxygen is converted into carbon oxides
and water to a vast amount, which indicates that only
small quantities of oxygenates are present in gasoline and
LCO at low temperatures as well.

Generally both feedstocks show similar results. In
terms of quantities, soybean oil yields less gas, more
gasoline and more LCO compared to palm oil, which is
good for fuel production. The gas itself consists of
slightly less olefins, which makes it less valuable.
Considering the small amount of gas produced, this
disadvantage of soybean oil is modest. Gasoline contains
more aromatics and less olefins. Gasoline produced from
soybean oil is therefore more valuable. Nevertheless, at
low temperatures aromatic content in the gasoline is



similar for both feeds. This indicates that in LCO
produced at mild conditions a significant amount of less
aromatics may be present. Soybean oil yields more
saturated hydrocarbons, which may also be valid for
LCO. Based on this experiments soybean oil is better
suited for diesel production at mild conditions as palm
oil. Coke yields were similar at different temperatures
and feeds.

Further investigations have to be carried out in order
to characterize the LCO lump. Quality of gasoline
decreases at lower cracking temperatures probably in
favor of LCO quality. Future investigations will include
studies at mild conditions with different bed materials
like silica sand (thermal cracking), catalysts and mixtures
in order to maximize LCO yield and quality.

5 NOTATIONS

C/O catalyst to oil [1]

CFB circulating fluidized bed
FAME fatty acid methyl ester

FCC fluid catalytic cracking

FID flame ionization detector

GC gas chromatograph

LCO light cycle oil

LOP liquid organic product

MAT  micro activity test

MON  motor octane number [1]

Tcat catalyst circulation rate [kg/s]
Mfeed feed rate [kg/s]

Tigas gas flow (lump definition) [kg/s]
Mgasoline ~ gasoline product flow [kg/s]
RON research octane number [1]
TFY total fuel yield [wt%]

VGO  vacuum gasoil
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1. Introduction

Currently fossil fuels are the most important global energy carriers
[1]. They are predominantly used for the production of heat, fuels, elec-
tricity and chemicals. It is certain, however, that existing reserves are fi-
nite. In addition to that fact there are yet unknown risks about the rising
concentration of greenhouse gases in the atmosphere and the resulting
climatic change [2]. As a result research focus is placed on technologies
which substitute fossil energy carriers by renewable sources to reduce
the amount of greenhouse gases in the atmosphere. In 2009 the
European Union committed itself to the 20-20-20 targets [3]. These tar-
gets include a 20% reduction in EU greenhouse gas emissions from 1990
levels. Technologies to produce heat and electricity from renewable
sources are already well-developed and successfully used. Greater diffi-
culties in development arise from production of liquid transportation
fuels and chemicals. So far, especially first generation biofuels made
from food crops are used to replace a certain amount of emissions in
the transportation sector [4]. But actually first generation biofuels are
controversially discussed because of the so-called food vs. fuel dilemma
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[5]. Efforts are therefore made to produce second generation fuels - also
called advanced biofuels - manufactured from non-food feedstocks. The
IEA estimates that advanced biofuels will gain market share after 2020,
reaching 20% of biofuels supply in 2035 [6].

The bioCRACK process constitutes a new approach in the research
field of advanced biofuels. It is a new biomass-to-liquid concept to pro-
duce advanced biofuels via liquid-phase pyrolysis [7-11]. Therefore ligno-
cellulosic biomass is pyrolyzed with a heat carrier oil. BDI — BioEnergy
International AG in cooperation with OMV AG tested a fully integrated
pilot plant located at the refinery in Schwechat (Austria). The integration
of the bioCRACK process enables sharing of already existing refinery facil-
ities and utilities which can be used for upgrading formed reaction prod-
ucts. Vacuum gas oil (VGO) — a typical feedstock for fluid catalytic
cracking (FCC) — is used as heat carrier oil. Thereby a certain amount of
bio-carbon is transferred into the heat carrier oil during pyrolysis. Due
to the low oxygen content of the heat carrier oil it can be converted as
usual by means of fluid catalytic cracking.

Fluid catalytic cracking is one of the most important refinery process-
es to convert heavy oil fractions into more valuable gaseous olefins and
high-octane gasoline. Nearly every refinery worldwide operates an FCC
plant. Therefore, it is entirely reasonable to use this facility for upgrading
all kinds of bio-feedstocks. Through co-processing with VGO, production
of biofuels can be performed at lowest possible expenditure. At Vienna
University of Technology, Reichhold and Hofbauer designed and con-
structed a small scale pilot plant with internally circulating fluidized
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bed (CFB) design [12]. The pilot plant is working as a continuous reaction
and regeneration system, which allows a high comparability to large
scale plants. Previous investigations showed that pure vegetable oils
are suitable feedstocks for the FCC process to produce first generation
biofuels [13]. In current studies upgrading of residue from a co-
pyrolysis with VGO and lignocellulosic biomass via FCC is examined to
produce second generation fuels [14]. However, due to the high oxygen
content of pyrolysis oils in general there is a high tendency to coke for-
mation. Thus pyrolysis oils have to be upgraded first by hydrotreatment
and co-processed in smaller amounts together with VGO [15].

The objective of this publication was to test the suitability of differ-
ent processed heat carrier oils derived from the bioCRACK process as
feedstock for the FCC process. Therefore spruce wood and wheat
straw were used as feedstock for liquid-phase pyrolysis. Four different
case studies were evaluated. In each case study the heat carrier oil be-
fore and after performed pyrolysis was processed in the FCC pilot
plant to investigate the change in catalytic conversion. Additionally, ex-
periments with hydrotreatment were conducted for spruce wood to im-
prove the conversion efficiency. The influence on the FCC yields and the
crack gas composition of the bioCRACK process were observed and com-
pared. Furthermore conversion efficiency and tendency to formation of
coke of all investigated case studies were analyzed.

2. Experimental
2.1. FCC pilot plant

All experiments were conducted in a fully continuous FCC pilot plant
with an internally circulating fluidized bed system at Vienna University
of Technology. Generally, a continuous FCC plant consists of a reaction
zone (usually designated as a riser), where the cracking reactions take
place and a regeneration zone, where the spent catalyst is regenerated.
Commercial FCC units are designed as externally circulating fluidized
bed systems - reaction and regeneration unit are arranged separately.
The FCC pilot plant shown in Fig. 1 is constructed as an internally circu-
lating fluidized bed system, which means that the riser is concentrically
arranged in the regenerator. The major advantages of this system can be
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Fig. 1. FCC pilot plant scheme.

found in the compact design and the improved heat-coupling between
reaction and regeneration zone.

The feed is preheated in a tubular oven slightly below the initial boil-
ing point (approximately 260-320 °C) and enters the pilot plant
through the feed inlet pipe at the bottom of the riser. At this point the
feed comes in contact with the hot catalyst and evaporates instanta-
neously. Now heterogeneous catalysis starts and the feed is cracked
into smaller molecules. Due to the large increase in volume a strong up-
wards expansion occurs, which transports the catalyst pneumatically to
the end of the riser. The mean riser residence time of the formed prod-
uct gas is less than a second. During this period the catalyst is slightly
deactivated because of the coke formed on its surface. At the particle
separator product gas and catalyst are separated. Since the cross sec-
tional area of the upper part is much bigger in comparison to the riser,
fluidization velocity of the catalyst particles decreases below transpor-
tation velocity. As a result, the catalyst particles fall down to the return
flow tube. A nitrogen fluidized siphon transfers the catalyst particles
further on into the regenerator. There the coke deposited on the catalyst
surface is burned with air in a bubbling fluidized bed. The heat generat-
ed during combustion is required for the endothermic cracking reac-
tions and is transported from the regenerator into the riser by the hot
catalyst particles as well as by direct heat transfer. The flue gas leaves
the regenerator sideways; its composition is determined by a gas ana-
lyzer for calculation of the coke yield. Finally, the regenerated catalyst
moves downwards to the feed inlet zone where the cycle starts again.

The formed product gas leaves the pilot plant at the top through a
heated product pipe and is then burned in a flare. For analysis purposes
a partial current is extracted by a diaphragm pump before the product
gas enters the flare. The product gas to be analyzed is condensed by
three intensive coolers and a droplet separator. The remaining gaseous
hydrocarbons are guided through a gas-sampling tube and further on to
a gas meter. In the end they are traced back to the flare. Both gaseous
and liquid samples are analyzed by means of gas chromatography.

The siphon and the feed inlet zone are fluidized by inert gas (nitro-
gen) adequately to act as a gas barrier between the regeneration and
the reaction zone. These devices also allow a homogenous and continu-
ous catalyst circulation inside the pilot plant. The fluidization gas inside
the siphon assures stripping of adsorbed hydrocarbons and transfers the
catalyst into the regeneration zone. The fluidization gas at the feed inlet
zone assures stripping of residual oxygen coming from the regenerator
and provides stable and even catalyst transportation into the riser. The
basic dimensions and characteristics of the FCC pilot plant are depicted
in Table 1.

2.2. Applied feedstock
All investigated heat carrier oils for the FCC unit originate from the

bioCRACK process mentioned above. Due to the use of a heavy oil frac-
tion as heat carrier oil for liquid-phase pyrolysis, it appears to be

Table 1

Basic dimensions and characteristics of the FCC pilot plant.
Height 25m
Riser length 2.022m
Riser diameter 0.0205 m
Regenerator diameter 0.18 m
Catalyst Shape selective zeolite
Catalyst mass 9-11kg
Catalyst particle size range 20-200 um
Riser temperature 500-600 °C
Regenerator temperature 610-650 °C
Feed flow 1-3 kg/h
Riser residence time ca.09s
Pressure Ambient
Fluidization bottom 1.5 Nl/min
Fluidization siphon 8 NlI/min
Fluidization regenerator 29 Nl/min
Flue gas oxygen 1-2 vol.%
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Fig. 2. Scheme of the bioCRACK process [7].

reasonable to integrate the process in a refinery. The scheme depicted in
Fig. 2 shows a possible way of integration. A pilot plant based on this
scheme was built by BDI — BioEnergy International AG and OMV AG
at the refinery in Schwechat (Austria). VGO — the top product of vacu-
um distillation - is used as heat carrier oil for liquid-phase pyrolysis. It is
an intermediate heavy oil fraction which can be converted into valuable
gaseous olefins and high-octane gasoline by means of catalytic cracking.
Usually, VGO has a boiling range from 350 to 600 °C. Beside the use of
VGO as heat carrier oil, further synergies arise by the implementation
of already existing refinery utilities required for the bioCRACK process.
The pilot plant has a capacity of 100 kg of biomass per hour (spruce
wood or wheat straw). In general, the mass ratio used for experimental
purposes varied between three to six parts of VGO to one part of bio-
mass. Pyrolysis of the lignocellulosic biomass is performed at a temper-
ature of 375 °C under atmospheric conditions. Preliminary studies have
shown that liquid and solid product formation is almost finished after
800 s. Apart from that, the process is also not very sensitive to different
particle sizes [8]. The resulting product streams of this plant as shown in
Fig. 2 can be generally divided into non-condensable products (gas),
condensable liquid products (heavy oil fraction, reaction water, raw
fuel, pyrolysis oil) and solid residue (biochar).

Fig. 3 depicts the bio-carbon mass balance of spruce wood based on
14C analysis at 375 °C with a biomass feed of 65 kg per hour. In contrast
to Fig. 2, the product streams of Fig. 3 are specified in the way they
arise in the bioCRACK process. The amount of bio-carbon contained in
the pyrolysis gas is determined by the resulting difference in balance
and summarized with the mass balance inaccuracy. 38 wt.% of bio-
carbon is converted into solid biochar. In addition, 1 wt.% of bio-carbon
is contained in the heat carrier oil adhering to biochar. The remaining
amount of bio-carbon is distributed to three liquid fractions. Thereby
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19 wt.% of bio-carbon is converted into a polar aqueous pyrolysis oil. An-
other 21 wt.% of bio-carbon is directly dissolved into a non-polar mixed
oil fraction. This fraction is formed due to the thermal decomposition of
the biomass and the heat carrier oil during liquid-phase pyrolysis. The
resulting boiling range of these reaction products corresponds mainly to
that of the raw fuel fraction. And finally, 15 wt.% of bio-carbon is trans-
ferred into the non-polar heat carrier oil, whose upgrading via FCC is in-
vestigated in this publication. This fraction consists of decomposed
biomass with a high boiling range, which is dissolved into the heat carrier
oil during liquid-phase pyrolysis. The resulting concentration of bio-
carbon dissolved in the heat carrier oil is 2.0 wt.%.

In general, the investigations of the bioCRACK process could show
that 11-18 wt.% of bio-carbon is transferred into the used heat carrier
oil. For further information on the bioCRACK process refer to Ritzberger
et al. and Schwaiger et al. [7,10].

Within the scope of this publication, the suitability of the separated
heat carrier oils derived from the bioCRACK process was tested in an
FCC pilot plant. For this purpose four different case studies were evalu-
ated. In each case study the used heat carrier oil before and after per-
formed pyrolysis was processed in the FCC pilot plant and the results
obtained were compared. Due to cracking reactions during pyrolysis
the heat carrier oil is partially converted to reaction products with
lower boiling points. Therefore the boiling range of the heat carrier oil
after pyrolysis is matched to its range before pyrolysis. Since the compo-
sition of the VGO is continuously changing within certain limits, each of
the four case studies was performed with its individual VGO. The prop-
erties of all heat carrier oils investigated can be found in Table 2. Exper-
iments with heat carrier oils before pyrolysis are named “Base” and
serve as references. Experiments with separated heat carrier oils after
performed pyrolysis are characterized as “bioCRACK”. A remarkable

Petrol
=) 3.3% (16%)

osene
Distillation = 4.9% (23%)

sel
=— 8.0% (37%)

Residue
= 5.2% (24%)

Biochar extracted

-

Carrier cil (contained in biochar)

o

Mass Balance inaccuracy
= 5%

Fig. 3. Bio-carbon mass balance of spruce wood at 375 °C[7].
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Table 2
Properties of the feedstocks.

Property Unit Case study Wood 1 Case study Wood 2" Case study Wood 3 Case study straw

Base bioCRACK Base bioCRACK Base bioCRACK Base bioCRACK
Density (15 °C) [g/cm?] 0.9196 0.9276 0.9172 0.9225 0.8832 0.8999 0.9264 0.9335
Viscosity (80 °C) [mm?/s] na. 22.72 n.a. na. 5.57 12.59 18.75 23.79
Boiling range [°C] 337-569 346-580 328-563 333-569 228-569 349-630 339-702 353-583
Sulfur [ppm] 8039 7381 9867 8518 279 401 8492 8808
Nitrogen [ppm] 1928 1580 1222 1435 219 301 1609 1908
Oxygen [wt.%] 0.0 0.6 0.0 na. 0.0 <0.5 0.0 <0.5
Bromine number [g/100 g] 2.2 6.8 2.5 6.4 1.3 4.9 29 6.1
Monoaromatics [wt.%] 223 18.8 25.2 21.7 234 173 173 173
Polyaromatics [wt.%] 123 218 16.8 19.2 10.8 111 15.6 243
Aromatics total [wt.%] 346 40.6 42.0 40.9 34.2 28.4 329 41.6

* Properties before hydrotreatment.

fact is that all processed heat carrier oils have a low oxygen content in
contrast to the pyrolysis oils obtained from the bioCRACK process, in
which the oxygen content is typically around 65 wt.%.

Table 3 summarizes the process conditions of all case studies. In case
study Wood 1, a VGO without hydrotreatment was used as heat carrier
oil for pyrolysis. In case study Wood 2, the influence of hydrotreatment
after performed pyrolysis is examined. Therefore the processed heat car-
rier oil of case study Wood 1 was mixed 50/50 with a VGO without
hydrotreatment and hydrotreated afterwards. In case study Wood 3
the influence of hydrotreatment before pyrolysis is investigated. For
this purpose a hydrotreated VGO was used as heat carrier oil. And in
case study Straw a VGO without hydrotreatment was used as heat carrier
oil and processed under the same conditions as in case study Wood 1.

2.3. FCC catalyst

The experiments were conducted with Protagon, a commercial FCC
equilibrium catalyst produced by the company Grace Davison. It is an
acidic spray dried REUSY-catalyst which is partially coated with ZSM-
5-zeolite crystals. Hence the catalyst has a high selectivity for light ole-
fins. It was collected during the FCC-plant operation at the OMV refinery
in Schwechat (Austria). Therefore no further treatment is necessary to
obtain a comparable conversion level.

2.4. Analyses and definitions

The obtained reaction products can be grouped into three fractions:
a gaseous fraction, a liquid fraction and a solid fraction. The gaseous
fraction mainly consists of crack gas, which includes hydrocarbons
from C;-C,4 and nitrogen. There is also a very small amount of carbon di-
oxide detectable which is usually below 0.2 wt.%. Due to the small quan-
tity it is negligible and not listed.

The gaseous fraction is analyzed by a Shimadzu GC-17A gas-phase
chromatograph with two columns. The configuration of the gas chro-
matograph is shown in Table 4. Hydrocarbons are determined by a
Varian CP-Al;03/Na,S0,4 capillary column and a flame ionization detec-
tor while nitrogen and carbon dioxide are determined by a Carboplot P7
capillary column and a thermal conductivity detector. It should be noted
that it is not possible to condense Cs- and Cg-hydrocarbons completely.

Table 3
Process conditions of case studies.
Case study Hydrotreatment Remark
Wood 1 None None
50% bioCRACK Wood 1
Wood 2 Post-hydrotreated 1 50% Base Wood 2
Wood 3 Pre-hydrotreated None
Straw None None

A certain quantity is determined in the gaseous fraction; this is attribut-
ed to the gasoline yield.

The liquid fraction is determined by means of a simulated distillation
with a Shimadzu GC-17A gas-phase chromatograph. It uses a Zebron
ZB-1 column and a flame ionization detector. The configuration of the
SimDist gas chromatograph is depicted in Table 5. Due to the large num-
ber of chemical compounds in the liquid fraction there is no possibility
to determine each compound individually. Thus the boiling range is cal-
culated from the coherence between retention time and boiling temper-
ature of the present hydrocarbons.

The solid fraction is represented by the coke formed on the catalyst
surface. Its quantity has to be calculated out of the flue gas composition
from the regenerator. Two Fisher Rosemount NGA 2000 online gas ana-
lyzers are used to identify the required concentrations of CO, CO, and
0,.

All upcoming reaction products are characterized by the following
five main groups (see Table 6): Gaseous and liquid fractions were sepa-
rated by condensation. The liquid fraction is furthermore divided ac-
cording to the boiling range into gasoline (<215 °C), light cycle oil
(LCO: 215-350 °C) and residue (>350 °C). Coke is considered as a
solid by-product; it is calculated as described above.

The total fuel yield (TFY) is defined as the sum of the converted
products crack gas, gasoline and light cycle oil based on the processed
feed:

o mcrack gas + l'i‘lgasoline + 1'i‘lLCO

TFY -
Mifeed

2.5. Experimental procedures

All experiments were carried out under the same process conditions.
Each experiment lasted at least 6 h of steady state operation. In this time

Table 4
Configuration of gas chromatograph.

Gas-GC SHIMADZU GC-17A

Helium, 1.46 ml/min

1 min at 50 °C

Ramp with 10 °C/min to 200 °C
Dwell-time 14 min

200 °C, splitless

100 pl

Varian CP-Al;03/Na,SO,4

Carrier gas
Temperature program

Injector
Injection volume

Column 1 50 m « 0.25 mm ID 4 pm df
Phase Al;03/NayS0,4
Detector 1 FID, 200 °C

Carboplot P7
Column 2 27.5m « 0.53 mm ID 25 pm df
Phase Carbon porous layer
Detector 2 TCD, 105 °C, 60 mA
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Table 5
Configuration of SimDist gas chromatograph.

Gas-GC SHIMADZU GC-17A

Carrier gas Hydrogen, 1.68 ml/min

2 min at 35 °C

Ramp with 20 °C/min to 100 °C
Ramp with 30 °C/min to 350 °C

Dwell-time 8 min

Temperature program

Injector 350 °C, split 1:30
Injection volume 1.6 ul
Column Zebron ZB-1

30 m * 0.32 mm ID 0.25 um df
Phase 100% Polydimethylsiloxane
Detector FID, 350 °C

three samples for gaseous and liquid products were retrieved and ana-
lyzed. The riser temperature was set to 550 °C, which is the current op-
eration point of the large scale FCC plant in the OMV refinery. The feed
rate was set to 2.0-2.4 kg/h. The arising catalyst-to-oil ratio ranges
from 8 to 14, which approximately corresponds to the operating condi-
tions of the large scale FCC plant.

3. Results and discussion
3.1. Case studies in detail

A mass balance for all performed case studies is given in Table 7. The
mass flow of the fluidization gases was adjusted to ensure similar con-
ditions in the regeneration zone for all experiments. The amount of N,
in the product gas originates from the fluidization of the feed inlet
zone which splits up to both regeneration and reaction zone. The mass
balance closes at least at about 99.5%. For more detailed information
on the calculation of the mass balance refer to Bielansky et al. [16].

The influence of the bioCRACK process on the product yields of case
study Wood 1 is shown in Fig. 4. The amount of crack gas in the
bioCRACK experiment increases sharply by 3.8 wt.% in comparison to
the Base experiment. In contrast to that, the gasoline yield declines by
4.1 wt.% nearly to the same extent in the bioCRACK experiment. The pic-
ture is similar for LCO and residue, although the difference is not so pro-
nounced. More LCO is formed in the Base experiment and, on the
contrary, in the bioCRACK experiment a little more residue is formed.
The yield of coke increases through the application of the bioCRACK pro-
cess. Fig. 5 depicts the composition of the obtained crack gas. The quan-
tity of the formed crack gas is much higher in the bioCRACK experiment,
whereas the quality of the crack gas is not affected that much. Most pro-
nounced is the increase of the ethene yield and the decrease of the
propene yield in the bioCRACK experiment.

The results obtained for case study Wood 2 are displayed in Fig. 6.
The decrease of the crack gas yield by 4.0 wt.% in the bioCRACK experi-
ment is most pronounced for this case study. On the other hand all other
product yields are slightly increased. It is particularly noteworthy that
the VGO after pyrolysis forms more residue and coke, as already oc-
curred in case study Wood 1. Fig. 7 presents the composition of the
crack gas of case study Wood 2. The quantity of the crack gas yield is
strongly decreased in the bioCRACK experiment, however, there are
no big changes regarding the quality of the crack gas. The yield of olefins

Table 6
Main product groups.

Fraction Product Composition, boiling Analysis method
group range

Gas fraction Crack gas C1-C4 GC
Gasoline <215°C SimDist

Liquid fraction LCO 215-350 °C SimDist
Residue >350 °C SimDist

Solid fraction Coke Flue gas composition

is a little increased due to the growth of the propylene fraction. This
might be the result of the post-hydrotreatment. Consequentially the
alkane's fraction is a little pushed back.

Fig. 8 depicts the product yields of case study Wood 3. The product
yields of crack gas and gasoline stay roughly the same. A little more
crack gas is formed in the Base experiment and a little more gasoline
is formed in the bioCRACK experiment. Some bigger differences are ap-
parent for the LCO and the residue yield. The LCO yield decreases by
2.5 wt.% in the bioCRACK experiment whereas the amount of residue in-
creases by 1.5 wt.%. The coke yield increases too. In this case study again
the amount of residue and coke are increased in the bioCRACK experi-
ment. Fig. 9 gives information about the gas composition of case study
Wood 3. The amount of crack gas formed stays roughly the same for
both experiments; however, the use of a hydrotreated VGO leads to a
strongly increased yield of olefins (+4.1 wt.%) in the bioCRACK experi-
ment. The ethylene fraction declined slightly, but the propene and the
butene's fraction improved significantly. As a result less alkanes are
formed.

The results of case study Straw are shown in Fig. 10. Generally, no
major differences are noticeable for both experiments. In the bioCRACK
experiment formation of crack gas is slightly lower in contrast to the
Base experiment. As a consequence the amount of LCO, residue and
coke increases marginally. The yield of gasoline is exactly the same for
both experiments. It is again noticeable that as with all other investigat-
ed case studies the amount of residue and coke is increased in the
bioCRACK experiment. The crack gas composition of case study Straw
is depicted in Fig. 11. The yield of crack gas formed is slightly lower in
the bioCRACK experiment. In addition to that the gas composition also
has a lower quality. The yield of ethene is increased, but the yields of
propene and butenes are declining much more. For this reason the
amount of alkanes is increased by 1.5 wt.% in the bioCRACK experiment.

3.2. Comparison of total fuel yields

The total fuel yield of all case studies is illustrated in Fig. 12. Firstly, it
should be pointed out that it is difficult to make comparisons due to the
complexity of the catalytic cracking process and the different heat carri-
er oils used. However, some tendencies can be identified. When looking
at the spruce wood experiment series first, it is noticeable that the total
fuel yield is increased in case studies with hydrotreatment. This is also in
line with expectations and can mainly be attributed to the extended
gasoline yield. The use of a hydrotreated VGO for pyrolysis leads to the
highest conversion level with an amount of 89.0 wt%. Nevertheless,
due to post-hydrotreatment the total fuel yield is also improved by
1.8 wt.% to a total of 86.6 wt.% in comparison to a VGO without
hydrotreatment. The decline of the total fuel yield after performed py-
rolysis is similar for all case studies with wood as feedstock (1.7-2.2
wt.%), whether a hydrotreatment is applied or not. In general, the de-
cline of the total fuel yield by 0.6 wt.% in case study Straw was the low-
est. Considering that the processed heat carrier oils have already been
pre-cracked at pyrolysis (see Section 2.2), the total fuel yields obtained
are still high.

3.3. Comparison of coke yields

Both, case study Wood 1 and Straw have the highest tendency to
form coke since they are not hydrotreated (Figs. 4 and 10). Therefore
case studies with hydrotreatment show a lower sensitivity for the for-
mation of coke. In this comparison case study Wood 3 shows the lowest
amount of formed coke with 4.1 wt.% (see Fig. 8). Almost that low is the
yield of coke in case study Wood 2 (see Fig. 6). Remarkable is the fact
that the coke yield increases similarly by approximately 0.5-0.6 wt.%
for all case studies when comparing the Base and the bioCRACK exper-
iments. This is also confirmed by the increase of the bromine number
after the application of the bioCRACK process (see Table 2), which indi-
cates that the availability of hydrogen is reduced. However, the increase
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Table 7
Mass balances for all case studies.

Case study Wood 1

Case study Wood 2

Case study Wood 3 Case study Straw

Base bioCRACK Base bioCRACK Base bioCRACK Base bioCRACK

In [kg/h]

Feed 2.00 2.00 213 2.11 2.19 239 2.18 2.08
Air regenerator 1.70 1.78 1.70 1.70 1.55 1.55 1.70 1.70
N, siphon 0.60 0.60 0.60 0.60 0.60 0.60 0.60 0.60
N, feed inlet zone 0.15 0.11 0.11 0.11 0.11 0.11 0.11 0.11
N, riser 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Sum 4.45 4.49 4.54 4.52 4.45 4.65 4.59 4.49
Out [kg/h]

Cracking gas (C;-C4) 0.68 0.76 0.77 0.68 0.73 0.78 0.69 0.64
CO, product gas 0.00 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00
N, product gas 0.13 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10
Gasoline 0.79 0.71 0.89 0.90 0.98 1.10 0.86 0.82
LCO 0.26 0.23 023 0.25 0.28 0.25 0.31 0.30
Residue 0.16 0.19 0.16 0.19 0.11 0.16 0.21 0.21
Water product 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
0, flue gas 0.07 0.06 0.15 0.11 0.11 0.04 0.10 0.09
N, flue gas 1.93 1.97 1.91 1.91 1.79 1.79 1.91 1.91
CO flue gas 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, flue gas 0.33 0.37 0.26 0.30 0.25 0.31 0.30 0.32
Water flue gas 0.10 0.10 0.07 0.08 0.08 0.12 0.09 0.09
Sum 445 4.49 4.54 4.53 4.45 4.66 4.59 4.49

of the coke yield is not as high as could be expected from a pre-cracked
heat carrier oil that was used for a pyrolysis process.

3.4. Comparison of case studies Wood 1 and Straw

The product yields obtained in case study Straw are different com-
pared to those of case study Wood 1 (see Figs. 4 and 10). When consid-
ered superficially, the use of spruce wood as feedstock for pyrolysis
leads to more pronounced differences in the formation of reaction prod-
ucts. Thus much more crack gas and much less gasoline is formed in case
study Wood 1. A similar but less pronounced tendency can be found for
residue and LCO too. In contrast, no significant changes can be recog-
nized concerning the reaction products formed in case study Straw.
Anyway, the tendency for formation of coke is equal for both case
studies.

The gas composition of the formed crack gas (see Figs. 5 and 11) in-
dicates a similar behavior for both case studies. The yield of olefins de-
creases and the yield of alkanes increases in both case studies, but
even more pronounced in case study Straw. Accordingly, the amount
of ethene increases whereas the amount of propene and butene
decreases.

The performance of the conversion seems to be similar for both case
studies, although these case studies have shown bigger differences re-
garding the results of the product yields. In case study Straw the decline
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Fig. 4. Product yields of Wood 1.

in the total fuel yield is a little smaller than in case study Wood 1
(0.6 wt.% compared to 1.7 wt.%).

3.5. Comparison of FCC upgrading with pyrolysis oils obtained from other
technologies

In contrast to other well-known pyrolysis technologies, the bioCRACK
process uses liquid oil as heat carrier medium instead of solid particles
(e.g. silica sand). Therefore the temperature of the process is limited to
the initial boiling point and the thermal stability of the used heat carrier
oil. As a result of the lowered process temperature, higher amounts of
biochar and lower amounts of liquid pyrolysis oil can be observed. A cer-
tain amount of solid biomass is directly converted into raw fuel fractions,
which can be upgraded by a hydrodeoxygenation (HDO) step to a biofuel
with diesel-fuel like properties [11]. Also a certain amount of bio-carbon
is transferred into the used heat carrier oil, whose upgrading via FCC is
evaluated in this publication. Since there are significant differences in op-
eration and product composition compared to other pyrolysis technolo-
gies and no other data is available, only a superficial comparison with
other research results is possible.

In general, upgrading of pure pyrolysis oils in an FCC plant seems to
be impossible due to high amounts of tars, chars and coke formed dur-
ing the catalytic cracking process [17]. Therefore, research concentrates
on upgrading of pyrolysis oil by HDO to reduce the acidity and the oxy-
gen content. Although it could be shown that co-feeding of HDO
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Fig. 5. Gas composition of Wood 1.
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Fig. 6. Product yields of Wood 2 (post-hydrotreated).

pyrolysis oils up to 20 wt.% with VGO is possible [15], technical imple-
mentation is connected with undesirable high costs. Moreover the
coke yield increases clearly even when a HDO pyrolysis oil is co-
processed. Co-feeding of raw pyrolysis oils up to 20 wt.% with gasoil
was also investigated and successfully demonstrated [18]. In this inves-
tigation the coke yield did not increase significantly when 10 wt.% of py-
rolysis oil was co-processed, whereas by the use of 20 wt.% the coke
yield was increased too. However, the FCC unit used for this type of
co-processing should be able to handle the immiscibility of pyrolysis
oils and conventional FCC feeds. In a preliminary study it could be
shown that it is possible to co-process a pyrolysis oil residue obtained
from a liquid phase pyrolysis up to 20 wt.% with vacuum gas oil; but it
also turned out that coke formation increases with higher admixtures
of the pyrolysis oil residue [14].

The investigated heat carrier oil of this publication should not be
confused with a typical pyrolysis oil. On the one hand the amount of
bio-carbon dissolved in the heat carrier oil is very low compared to
the aforementioned pyrolysis oil blends (see Section 2.2). On the other
hand the operational capacity is much higher in a petroleum refinery
than in a bio-refinery. The low bio-carbon content of the heat carrier
oil derived from the bioCRACK process is associated with a low oxygen
content. On account of this the heat carrier oil is nonpolar and miscible
with hydrocarbons. Due to these facts tendency to coke formation is not
as pronounced as with pyrolysis oil blends containing higher oxygen
contents. This is — viewed superficially — in accordance with the results
of other researchers mentioned above. Therefore it would be possible to
integrate the bioCRACK process into a typical petroleum refinery. How-
ever, further investigations are necessary to understand the complex in-
teraction between the pre-cracking of the heat carrier oil during liquid
phase pyrolysis and the obtained conversion efficiency after catalytic
cracking.
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4. Conclusions

Experiments with various treated heat carrier oils derived from a re-
finery integrated biomass pyrolysis were conducted successfully in a
fully continuous FCC pilot plant. Thereby the influence on the arising
product yields of four different case studies was investigated. In three
case studies spruce wood was pyrolyzed and in the fourth case study
wheat straw was pyrolyzed by the use of VGO as heat carrier oil. As a re-
sult, 11-18 wt.% of bio-carbon is transferred from the pyrolyzed biomass
into the VGO, which can be upgraded by means of catalytic cracking.

In general the results obtained show a high conversion efficiency for
all performed case studies. By the application of the bioCRACK process
the total fuel yield is a bit lowered, but not much considering that the
heat carrier oil has been pre-cracked at pyrolysis. The lowest decline in
the total fuel yield could be observed at case study Straw. The loss in
yield can be attributed to the increased formation of residue and coke,
which can be recognized in all case studies. The investigation confirmed
that the total fuel yield can be improved even more by the additional ap-
plication of a hydrotreatment. It turned out that the use of a hydrotreated
VGO for pyrolysis leads to the highest conversion level. But even when
hydrotreatment is performed afterwards the total fuel yield improves to
a certain degree. Besides the improved conversion level, quality of gas
composition is also affected by hydrotreatment. The amount of valuable
olefins increases for both case studies, but most pronounced if a
hydrotreated VGO is used for the pyrolysis. The obtained yield of coke is
in accordance with the applied treatment procedures. Formation of coke
is more inhibited by the use of a hydrotreatment. However, it is irrelevant
whether a hydrotreatment is performed or not. The yield of coke in-
creases for all investigated case studies in the bioCRACK experiment sim-
ilarly. Nevertheless the growth of formed coke is relatively low
considering that the processed heat carrier oils originate from a pyrolysis
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process. In direct comparison of the processed feedstocks wood and
straw, a different distribution of formed reaction products can be ob-
served; but this has no major impact on the obtained conversion level.
The bioCRACK process is a new biomass-to-liquid concept to produce
advanced biofuels by liquid-phase pyrolysis. The use of a heavy oil frac-
tion from a refinery as heat carrier oil in a pyrolysis process creates
new opportunities. A big advantage of this refinery integrated concept
is that facilities like the FCC plant can be used to extend the amount of
valuable products. This can be done without any major modifications
of the plant itself. The very small oxygen content of the processed heat
carrier oils enables a high conversion efficiency. The bioCRACK process
shows a feasible way to bring lignocellulosic biomass into the classical
refinery. Compared to other pyrolysis technologies, a major economic
benefit of the presented process is given by the relatively simple concept
and the direct conversion from solid biomass to liquid hydrocarbons.

Nomenclature
FCC fluidized catalytic cracking
VGO vacuum gas oil

CFB circulating fluidized bed
LCO light cycle oil

TFY total fuel yield

HDO hydrodeoxygenated

m mass flow [kg/s]
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Thermal cracking of canola oil was investigated in a continuously operating pilot plant. The influence of different
cracking temperatures (450 °C to 580 °C) on the product was observed with a final objective of maximizing LCO
(light cycle oil). LCO can be used as diesel blend if a required quality is achieved. The pilot plant was constructed
as a reaction/regeneration system with an internal circulating fluidized bed design. All experiments were con-
ducted with canola oil at a feed rate of 2.5 kg/h. Silica sand was used as bed material. A 6-lump model was
used for product characterization. The composition of gas (C;-Cy4), gasoline (saturated hydrocarbons, olefins, ar-
omatics) and LCO (aromatics) was analyzed. In addition, the oxygen content of the liquid products was deter-
mined at cracking temperatures of 450 °C and 580 °C. The experiments show that the product distribution is
heavily dependent on the cracking temperature. With increasing cracking temperature gas, gasoline and carbon
oxides increase, whereas LCO, residue and coke decrease. At a cracking temperature of 450 °C 8.6 wt% gas,
21.1 wt% gasoline, 47.5 wt% LCO, 15.8 wt% residue, 3.7 wt% coke and 3.3 wt% carbon oxides are formed. The liquid

product contains high amounts of oxygenates.

© 2016 Elsevier B.V. All rights reserved.

1. Introduction

Europe's petroleum refining industry is challenged by increasing
middle distillate demands, stagnating gasoline markets and stricter en-
vironmental regulations [ 1]. In addition, European politics enforce a sys-
tematic substitution of crude oil by renewable energy sources [2].
Existing refinery plants and processes are optimized in order to meet
these requirements.

FCC (fluid catalytic cracking) is a well-established conversion process
in petroleum refineries. It is used to convert heavy hydrocarbons into
economically valuable products such as gaseous olefins, high-octane gas-
oline as well as LCO (light cycle oil). LCO can be used as diesel blend if a
certain quality is achieved. Main quality issues are low amounts of aro-
matics and sulfur. These requirements are not fulfilled at common FCC
operating conditions using a standard feedstock like vacuum gasoil.
Hydro treatment of the vacuum gasoil or of the formed products is nec-
essary to meet the environmental regulations. FCC is a flexible process.
Yield and composition of the products can be influenced to a certain de-
gree. Considerable influence possibilities include operation at suitable
process conditions and proper selection of catalysts and feedstocks.

At Vienna University of Technology Reichhold and Hofbauer devel-
oped a reaction/regeneration system with internally circulating fluid-
ized bed design. This continuously operating pilot plant was optimized

* Corresponding author.
E-mail addresses: josef.fimberger@tuwien.ac.at (J. Fimberger),
matthias.swoboda@tuwien.ac.at (M. Swoboda), alexander.reichhold@tuwien.ac.at
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for catalytic cracking. It allows high comparability with large-scale FCC
plants [3]. Results can therefore be viewed with more confidence than
e.g. micro activity tests. Detailed information of the pilot plant can be
found in [4].

In recent research, the pilot plant was used for LCO maximization
studies with different vegetable oils. The possibility to use these
vegetable oils for catalytic cracking has been confirmed by various stud-
ies [5-9]. Vegetable oils were selected as an alternative to vacuum gasoil
due to a number of advantages. They are CO,-neutral and easy obtain-
able. The relatively high chemical similarity to diesel (compared to vac-
uum gasoil) qualifies vegetable oils as a high potential for satisfying LCO
yields and qualities. The sulfur content is substantially lower (<25 ppm)
[10]. Vegetable oils can also be processed at temperatures below 480 °C
due to their different boiling situation. Mild process conditions (e.g. low
cracking temperatures) increase the yield of the organic liquid product
[7]. Catalytic cracking studies of soybean oil and palm oil at mild condi-
tions provided promising results [11]. However, large amounts of aro-
matics were detected in the liquid product even though vegetable oils
were used. It became apparent that the selection of the catalyst has a
high impact on the product composition. Catalytically less or even
non-active bed materials can be used to address this issue without fun-
damental changes of the process or the pilot plant. The general assump-
tion is that thermal cracking of vegetable oils may yield more liquid
products (especially LCO) with low aromatic content [12-14].

The objective of this study is to perform thermal cracking of canola oil
in a continuously operating pilot plant. A focus is given to the optimiza-
tion of LCO yield and quality. The FCC pilot plant was adapted to be able
to use silica sand as bed material. Silica sand is not catalytically active and
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Nomenclature

d; Particle diameter (class i) [um]

dpmean  Mean particle diameter [um]

FCC Fluid catalytic cracking

FID Flame ionization detector

FTIR Fourier transform infrared spectroscopy
GC Gas chromatograph

LCO Light cycle oil

m Mass flow [kg/s]

TCD Thermal conductivity detector

TFY Total fuel yield

Upnr Minimum fluidization velocity

VGO Vacuum gasoil

Xi Weight fraction of particles (class i) [1]

acts as both a heat- and a coke-carrier into and out of the cracking zone.
Canola oil was chosen due to its high market share and its domestic im-
portance. Experiments were conducted at a feed rate of 2.5 kg/h and at
cracking temperatures between 450 °C and 580 °C. A 6-lump model is
used for product characterization. The composition of gas, gasoline and
LCO was analyzed in detail. The oxygen content of the liquid products
at cracking temperatures of 450 °C and 580 °C was determined.

2. Experimental setup
2.1. Pilot plant

A schematic drawing of the pilot plant is shown in Fig. 1. The pilot
plant was constructed as an internal circulating fluidized bed system.
Thus, both reactors (riser, regenerator) are built in one apparatus,
which results in a compact design.

The feed is preheated in a tubular oven, enters the plant through the
feed inlet pipe and gets in contact with hot bed material. The feed evap-
orates instantaneously resulting in a fast upwards expansion. Thermal
cracking reactions begin. Particles are sucked into the riser and are
transported pneumatically to the top. Coke, which emerges during the
cracking reactions, is deposited on the surface of the particles. At the
riser outlet, these particles are separated from the product gas by a coni-
cal particle separator. Thermal cracking occurs in the riser reactor as well
as in the insulated product gas section. The product gas exits the pilot
plant on top and is burned in a flare. A minor part of the product is guided
through a special condensation apparatus. The accumulated gaseous and
liquid products are gathered and analyzed. In the pilot plant, after the
separation, the coke-loaded particles move down a return flow tube.
They are transported through the syphon into the regenerator zone.
The regenerator is fluidized by air and is operated as a stationary bubbling
fluidized bed. Coke is burned off in the regenerator. The particles are then
guided through a cooler system and return to the bottom, where the
cycle is repeated. This allows a continuous operation of the pilot plant.

Nitrogen is used as fluidization gas, except for the regenerator fluid-
ization. Syphon and bottom fluidization both act as an improvement of
steady particle circulation and as a gas barrier between regenerator and
riser zone. Syphon fluidization also provides a certain strip effect of po-
rous particles in the return flow tube.

Specific data of the pilot plant are given in Table 1. Feed rate, particle
circulation rate, riser temperature and regenerator temperature can be
adjusted in the given range. The mean residence time of the product
gas in the pilot plant is about 20-80 s.

2.2. Feedstock & bed material

The main components of vegetable oils are triglycerides, which con-
sist of a glycerol body with three fatty acid chains connected via
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Fig. 1. Scheme of the pilot plant.

carboxyl groups. Pretreated canola oil was used as feedstock. It was ob-
tained from Rapso Osterreich GmbH (Aschach, Austria). Canola oil plays
an important role in domestic and global vegetable oil markets. It con-
sists mainly of unsaturated triglycerides. Important properties and the
fatty acid composition of canola oil are given in Table 2.

Silica sand was used as bed material. It was obtained from
Quarzwerke Osterreich GmbH (Melk, Austria). Physical properties and
a chemical analysis of the used silica sand are given in Table 3. Silica
sand can be classified as Geldart Group B. The particle size distribution
is shown in Fig. 2. The mean particle diameter, calculated as follows, is
about 112 pm.

dp.mean = 7)(1
q
Table 1
Specific data of the pilot plant.
Feed rate 2-8 kg/h
Particle circulation rate 0.5-5 kg/min
Riser temperature 400-650 °C
Regenerator temperature 600-800 °C
Mean feed residence time 20-80 s
Reactor height 32 m
Reactor diameter 033 m
Riser height 25 m
Riser diameter 0.0215 m
Amount of particles 40-70 kg

Pressure Atmospheric
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Table 2
Properties and fatty acid composition of applied canola oil.

Physical and chemical properties

Density (20 °C) 915 kg/m?
Viscosity (40 °C) 35.9 mm?/s
Bromine number 69.1

Acid number 0.1 mg/g
Oxygen content 10.85 wt%
Water content <0.1 wt%
Fatty acid composition

Palmitic acid C16:0 4.5 wt’
Stearic acid C18:0 1.8 wt%
Oleic acid C18:1 60.8 wt’%
Linoleic acid C18:2 18.5 wt%
Linolenic acid C18:3 8.0 wt%
Rest 6.4 wt%

Minimum fluidization velocity was determined experimentally and
is about 0,0143 my/s. The pressure drop as a function of the superficial
velocity is shown in Fig. 3.

The pilot plant was previously operated with FCC catalysts,
which can be classified as Geldart Group A. Despite different particle
properties, the fluidization of silica sand was possible without any
complications.

2.3. Analysis

A 6-lump model is used for product characterization. Definitions of
the lumps are given in Table 4. Gaseous and liquid products are separat-
ed in the condensation apparatus connected to the pilot plant. The solid
product (coke) is transported to the regenerator.

The gaseous phase is analyzed by a Shimadzu GC-17A with two col-
umns and two detectors and a Rosemount NGA2000 online gas analyz-
er. Configuration settings of the gas chromatograph are given in Table 5.
Gaseous hydrocarbons are analyzed by using a Varian CP-Al,03/Na,SOy4
column with a flame ionization detector (FID). N, is analyzed by a
CarboPlot P7 column and a thermal conductivity detector. A Rosemount
NGA2000 is used for measuring carbon oxides (CO, CO,) in the product
gas.

The liquid product consists of one organic phase. No separate aque-
ous phase was found in any experiments. The liquid product is analyzed
by simulated distillation (SimDist) using a Shimadzu GC-17A with a
Zebron ZB-1 capillary column and an FID. Configuration settings of the
gas chromatograph are given in Table 6. According to the boiling
range, the liquid is divided into gasoline, LCO and residue. A distillation
is carried out in order to separate gasoline from LCO and residue. An ad-
ditional vacuum distillation is carried out to separate LCO from residue.
Gasoline is analyzed by an IROX 2000 FTIR fuel measurement device
from Grabner Instruments. It should be noted that a small amount of
Cs and Cg hydrocarbons cannot be condensed completely in the conden-
sation apparatus. It is found in the gaseous phase and is attributed to the

Table 3
Physical properties and chemical analysis of silica sand.

Physical properties

Bulk density 1295 kg/m?
Particle density 2650 kg/m>
Mineral hardness (Mohs) 7

Angle of repose 344°

Mean particle diameter 112 pm
Chemical composition

Sio, 91.0 wt%
AlLO3 5.5.wt%

100 ~
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|
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Fig. 2. Particle size distribution (Qs) of silica sand.

gasoline lump. For FTIR analysis of the gasoline these substances are
missing. LCO is analyzed by an IROX Diesel FTIR fuel measurement de-
vice from Grabner Instruments. The oxygen content of liquid products
is analyzed by an EA3000 from Eurovector.

Coke, deposited on the surface of the particles, is burned off in the re-
generator. The coke yield is calculated from the gas concentration of the
regenerator flue gas (CO, CO,, O,), which is analyzed by a Rosemount
NGA2000.

In this publication, the total fuel yield (TFY) is defined as the sum of
valuable product flows (gas, gasoline and LCO) based on the feedrate.

_ mgas + rhg&xsoline + rhLCO
Mfeed

TFY

3. Results & discussion

All experiments were conducted at a feedrate of 2.5 kg/h. The crack-
ing temperature was varied between 450 °C and 580 °C. The product
yields are shown in Table 7.
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Fig. 3. Pressure drop as a function of the superficial velocity.
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Table 4
6-Lump model and analysis methods.

Table 6
Configuration of the gas chromatograph (SimDist).

Fraction Lump Composition/boiling range  Analysis method

SimDist-GC SHIMADZU GC-17A

Gas Carbon oxides  CO, CO, Infrared Carrier gas Hydrogen, 1.68 ml/min
Gas C1-Cy Gas chromatography Temperature program 2 min at 35 °C, ramp 10 min to 350 °C, dwell-time 24 min
Liquid Gasoline 10-190 °C SimDist Injector Split/Splitless Injector, 350 °C, Split 1:30
LCO 190-360 °C SimDist Injection volume 1.5 ul
Residue >360 °C SimDist Column Zebron ZB-1 30 m x 0.32 mm x 0.25 um
Solid Coke Paramagnetic, infrared Detector Flame lonization Detector (FID) 350 °C
3.1. Total fuel yield and lumps Table 7

The total fuel yield (TFY) is shown in Fig. 4. At 450 °C the total fuel
yield is about 77.2 wt%. It increases with higher temperatures.

Gas, gasoline and LCO are shown in Fig. 5. The gas lump increases
with higher temperatures. The most significant increase of gas is ob-
served between 500 °C and 580 °C. In the observed temperature range
gasoline increases as well. Due to gasoline being an intermediate prod-
uct its yield will decrease at temperatures well above 580 °C again. Only
experiments above 580 °C can provide clarity at which cracking temper-
ature a maximum gasoline yield is achieved. LCO decreases strongly
with increasing temperatures. At about 450 °C half of the feed is con-
verted into LCO. The composition of gas, gasoline and LCO is discussed
later.

Residue, coke and carbon oxides are shown in Fig. 6. Residue
decreases with higher temperatures, similar to LCO. Coke decreases
slightly and carbon oxides increase with higher cracking temperatures.
No separate aqueous phase was found at any experiments.

Coke, which is calculated from the gas concentration of the
regenerator flue gas, consists primarily of thermal coke (formed
due to the thermal cracking mechanism) and stripping coke (carry-
over of adsorbed hydrocarbons in the pores of the particles).
Thermal coke is produced in the riser and the product gas section
(Fig. 1). The reported coke yield may be affected of a certain inaccuracy.
Silica sand does not reach the whole product gas section due to
the particle separator. Hence, a certain amount of coke could accumu-
late on the reactor surface and can therefore not be detected. A major
modification of the pilot plant would be necessary to address this
problem.

In earlier works, experiments were conducted at similar process
conditions using a commercial FCC catalyst, which is optimized for bot-
tom cracking [11]. Soybean oil with a bromine number of 83.6 was used
as feedstock. A slightly different definition of certain lumps was used.
The following data is compatible with the lump model used in this
work. Catalytic cracking of soybean oil yields 1.2 wt% carbon oxides,
10.1 wt% gas, 39.1 wt% gasoline, 28.2 wt% LCO, 5.0 wt% residue and
7.8 wt% coke at a cracking temperature of 450 °C. In presence of an
FCC catalyst a separate aqueous phase (8.6 wt%) is formed as well. At
this condition catalytic cracking of vegetable oils yields similar total
fuel yields but less LCO. However, due to the extensive formation of
water, oxygenates are hardly present in the formed organic liquid
product.

Table 5
Configuration of the gas chromatograph (gas).

Gas-GC SHIMADZU GC-17 A

Helium, 7 ml/min
15 min at 30 °C, ramp with 5 °C/min to 113 °C,
dwell-time 50 min

Carrier gas
Temperature program

Injector Split/splitless injector, 200 °C, splitless

Injection volume 50 ul

Column 1 Varian CP-Al;03/Na;S04 50 m x 0.25 mm x 4 um
Detector 1 Flame lonization Detector (FID) 200 °C

Column 2 Carboplot P7 27.5 m x 0.53 mm x 25 pm
Detector 2 Heat Conductivity Detector (TCD) 105 °C, 60 mA

Product yields as a function of cracking temperature.

Cracking temperature [°C]

Lump [wt% feedbased] 452 470 481 490 517 569 576

Carbon oxides 33 35 3.7 5.0 6.4 11.8 10.6
Gas 8.6 8.1 7.3 14.5 171 426 366
Gasoline 21.1 216 219 309 334 354 345
LCO 475 490 482 376 326 79 13.8
Residue 15.8 158 173 11.1 9.1 1.0 3.6

Coke 3.7 2.0 1.6 0.9 14 13 09

Total fuel yield 77.2 78.7 773 830 831 85.8 84.9

3.2. Composition of gas

In Fig. 7 the composition of gas with respect to olefins (ethylene,
propylene and butylenes) is shown. Although the gas yield increases se-
verely with higher temperatures (Fig. 5), the gas composition changes
only slightly, mainly in favor of C4 hydrocarbons. Ethylene, propylene
and residual gases increase with higher temperatures, whereas butyl-
enes decrease. Over the whole temperature range, the gas-lump con-
sists of >55 wt% ethylene plus propylene, which are commodity
chemicals and therefore economically valuable products. They, for ex-
ample, can be used for bio-plastic production. At 450 °C the gas lump
consists of 34 wt% ethylene, 24 wt% propylene, 14 wt% butylenes and
28 wt% residual gases. At 580 °C the gas lump consists of 33 wt% ethyl-
ene, 25 wt% propylene, 10 wt% butylenes and 32 wt% residual gases. At
580 °C more than a third of the feed is converted into gas. At higher tem-
peratures the gas yield may increase even more. The production of gas-
eous olefins by thermal cracking of CO,-neutral vegetable oils at high
temperatures is a promising application.
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Fig. 4. Total fuel yield.
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Fig. 5. Gas, gasoline and LCO.

3.3. Composition of liquid products

The composition of gasoline is shown in Fig. 8. Gasoline of thermally
cracked canola oil consists mainly of saturated hydrocarbons. Low
amounts of aromatics and olefins are found in the gasoline fraction as
well. Saturated hydrocarbons decrease, aromatics and olefins increase
with higher temperatures. At 450 °C gasoline consists of 83 wt% saturat-
ed hydrocarbons, 6 wt% olefins and 11 wt% aromatics. Low amounts of
olefins are desired due to their bad effect on the storage stability of
the fuel. In terms of octane numbers branched saturated hydrocarbons
are excellent enhancers and aromatics are beneficial as well. The formed
gasoline mainly consists of saturated hydrocarbons but the degree of
branching is unknown. It is suspected to be low due to the underlying
thermal cracking mechanism, which does not promote isomerization
reactions like in catalytic cracking. Therefore, the gasoline is suspected
to have low octane numbers, especially the formed gasoline at low
cracking temperatures.

The aromatic content of LCO is shown in Fig. 9. It was determined for
experiments with cracking temperatures below 520 °C. In the observed
temperature range the aromatic content of LCO is hardly affected by
cracking temperature and is about 31 wt%. In this temperature range
gasoline consists of about 10 wt% aromatics and is hardly affected by
cracking temperature as well.
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Fig. 7. Composition of gas.

The oxygen content of the liquid product (gasoline, LCO and residue)
was determined for experiments at 450 °C and 580 °C and is shown in
Fig. 10. It is 9.6 wt% at 450 °C and 7.4 wt% at 580 °C. In general the oxy-
gen content is relatively high. It is dependent on the cracking tempera-
ture to a certain degree. At lower temperatures less deoxygenation
reactions occur (less carbon oxides, Fig. 6), which results in a high oxy-
gen content of the liquid product. At 450 °C the oxygen content of each
individual liquid lump was determined. The oxygen content of gasoline,
LCO and residue is similar (9.4-9.7 wt%). This means that the oxygen is
evenly distributed throughout all liquid lumps. Thermal cracking pro-
duces all kinds of oxygenates. This is undesired, causing storage prob-
lems, bad smell and low heating values among other unwanted
properties. Therefore, hydro treatment may be necessary to lose these
oxygenates.

In Fig. 11 the distribution of the introduced oxygen across the lumps
is shown for experiments conducted at 450 °Cand 580 °C. Values are ob-
tained by an oxygen mass balance. At 580 °C 61 wt% of the introduced
oxygen exits the pilot plant as carbon oxides. 36 wt% is found in form
of oxygenates in the liquid product. 3 wt% of the introduced oxygen can-
not be found in the product and is indicated as undeclared in the graph.
This undeclared oxygen conforms to about 0.3 wt% of introduced feed.
At 450 °C about 20 wt% of the oxygen exits the plant as carbon oxides.
75 wt% of the oxygen exits as oxygenates in the liquid product. LCO
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Fig. 8. Composition of gasoline.

Please cite this article as: ]. Fimberger, et al., Thermal cracking of canola oil in a continuously operating pilot plant, Powder Technol. (2016), http://

dx.doi.org/10.1016/j.powtec.2016.10.030



http://dx.doi.org/10.1016/j.powtec.2016.10.030
http://dx.doi.org/10.1016/j.powtec.2016.10.030

6 J. Fimberger et al. / Powder Technology xxx (2016) xxx-Xxx

1004
£ 80
2
£
@
@ 60
o)
o
&)
=
28 40 1 a
£ " e -
°
< 204
0 T T T 1
420 460 500 540 580

cracking temperature [°C]

Fig. 9. Aromatics in LCO.

contains the most oxygen due to the high LCO yield at this temperature.
At 450 °C the undeclared amount of the oxygen balance is about 5 wt%.
The undeclared oxygen could be found as coke on the particles or as dis-
solved water in the liquid product. Nevertheless, the undeclared
amount of oxygen has no significant importance for the general results
in this paper.

4. Conclusion

The pilot plant, originally optimized for fluid catalytic cracking, was
successfully adapted for thermal cracking. Silica sand, which was used
as bed material, was analyzed regarding minimum fluidization velocity,
physical properties and chemical composition. The fluidization of silica
sand did not cause any problems.

Thermal cracking experiments were conducted at temperatures be-
tween 450 °C and 580 °C. High total fuel yields (>77 wt%) were achieved
at all temperatures. With increasing cracking temperature gas, gasoline
and carbon oxides increase, whereas LCO, residue and coke decrease. In
general, the influence of cracking temperature on the composition of
gas, gasoline and LCO is minor. More than half of the formed gas consists
of ethylene and propylene at all temperatures. Gasoline consists mainly
of saturated hydrocarbons. Low amounts of aromatics (<25 wt%) and
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olefins (<15 wt%) are found in the gasoline. The amount of saturated
hydrocarbons in the gasoline decreases slightly at higher temperatures,
whereas olefins and aromatics increase. The aromatic content in LCO
does not change in the observed temperature range (450-520 °C)
and is about 30 wt%. Deoxygenation reactions are limited and decrease
with lower temperatures. A considerable amount of oxygen (7.4-
9.6 wt%) is found in the liquid product in form of various oxygenates.
At 450 °C the oxygen is evenly distributed throughout all liquid lumps.

Thermal cracking of canola oil in a continuous pilot plant shows
promising results. Silica sand is cheap and easy obtainable. Thermal
cracking at high temperatures produces high yields of gaseous olefins,
which are basic chemicals and achieve high profit margins. At 580 °C
the total fuel yield is about 85 wt%, gasoline consists of a considerable
amount of aromatics (boosting octane numbers) and LCO & residue
yields are low. Temperatures above 580 °C may increase the gas yield
even more. Low cracking temperatures, on the other hand, can be
used to increase the LCO yield. At 450 °C half of the canola oil converts
into LCO with an aromatic content of about 31 wt%. This process condi-
tion satisfies the increasing middle distillate demand. A considerable
challenge, however, is the relatively high oxygen content of all liquid
products. This problem could be addressed by optimizing the bed mate-
rial using silica sand mixtures with low-activity FCC catalysts (zeolites).
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