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Kurzfassung/Abstract

Kurzfassung

Fur die Herstellung von Biokraftstoffen zweiter Generation stellt lignozellulose Biomasse auf-
grund ihrer groRen Verfugbarkeit und ihrer unterschiedlichen Zusammensetzung einen viel-
versprechenden Rohstoff dar. Die Umsetzung von Holz zu Sekundarenergietragern erfolgt im
bioCRACK-Prozess Uber die Flissigphasenpyrolyse (FPP). Die entstehende wassrige Phase,
das Flussigphasenpyrolysedl (PYO), muss fur die Verwendung als Treibstoff im bioBOOSTP!\s-
Projekt aufgewertet werden. Die Aufwertung zu einem biogenen Treibstoff erfolgt tber eine

kontinuierliche Hydrodeoxygenierung.

Die Hydrodeoxygenierung wird einstufig in einem kontinuierlichen Rohrreaktor im Labormal3-
stab durchgefihrt. Bei optimaler Temperatur und Raumgeschwindigkeit wird die Sulfidisierung
eines CoMo- Katalysators untersucht. Die Dauer der Sulfidisierung eines Katalysators und ihr
Einfluss auf die HDO von PYO ist Thema dieser Arbeit. Dazu werden vier Versuche mit unter-
schiedlicher Sulfidisierungsdauer durchgefiihrt und die gebildeten Produkte analysiert. Drei
Experimente mit sulfidisiertem Katalysator werden einem Experiment mit nicht sulfidisiertem
Katalysator gegenlibergestellt. Alle Experimente werden bei einer Maximaltemperatur von 400
°C und einer Raumgeschwindigkeit von 1 h  betrieben. Die Dauer der Experimente betragt

36 Stunden stationare Versuchszeit.

Aus den Ergebnissen wird gezeigt, dass die Sulfidisierung einen grof3en Einfluss auf die Ei-
genschaften der gebildeten Produkte hat. Wird der Katalysator nicht sulfidisiert, entstehen Pro-
dukte mit schlechterer Qualitat. Auch die Dauer der Sulfidisierung hat Einfluss auf die Stabilitat
des Katalysators und die Eigenschaften der Produkte. Die besten Eigenschaften werden mit

einer Sulfidisierungsdauer von funf Stunden erreicht.



Kurzfassung/Abstract

Abstract

Lignocellulosic biomass is a promising feedstock for the production of 2" generation biofuels,
due to its high availability and diverse composition. The conversion of wood to secondary en-
ergy sources takes place in the bioCRACK process via liquid phase pyrolysis (FPP). The re-
sulting aqueous phase, the liquid phase pyrolysis oil (PYO), has to be upgraded in the bio-
BOOSTP"s project. Otherwise it can’t be used as a biofuel for automotive applications. The

upgrading to a biofuel is realized via continuous hydrodeoxygenation.

Hydrodeoxygenation is accomplished in a single-step process, using a plug flow reactor at
laboratory scale. Sulfidation of a CoMo catalyst is investigated at optimal temperature and
space velocity. The duration of Sulfidation of a catalyst and its influence on the HDO of PYO
is interest of this work. For this purpose, four experiments are carried out with various sulfida-
tion durations. The formed products are analyzed. Three experiments with sulfided catalysts
are compared to an experiment with a non-sulfided catalyst. All experiments are operated at a
maximum temperature of 400 ° C and a space velocity of 1 h't. The duration of the experiments

is 36 hours stationary operation.

The results show that sulfidation has a big impact on the properties of the formed products. If
the catalyst is not sulfided, products of lower quality are formed. The duration of sulfidation
also affects the stability of the catalyst and the properties of the products. The best properties

are achieved with a longer sulfidation time.
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1 Einleitung

Diese Masterarbeit wurde im Rahmen des Projektes bioBOOSTPS am Institut fir Chemische
Verfahrenstechnik und Umwelttechnik mit dem Kooperationspartner BDI — BioEnergy Interna-
tional AG erstellt. Von der Osterreichischen Forschungsforderungsgesellschaft mbH wurde

das Projekt finanziell unterstitzt.

1.1 Motivation

Energie aus nachwachsenden Rohstoffen und erneuerbaren Energieformen sind seit einigen
Jahren Thema intensiver Forschung. Ziel dieser Energieformen ist es, den globalen CO»- Aus-
stol3 zu senken und die geopolitische Abhangigkeit von erddlexportierenden Staaten zu ver-
ringern. Beim Verbrauch fossiler Brennstoffe spielt vor allem der Verkehr eine grof3e Rolle.
Daher ist der Ersatz fossiler durch erneuerbare Treibstoffe fiir die Verringerung der Treibhaus-

gase notwendig.

Innerhalb der EU tragt der Verkehr mit einem Anteil von 25% malRgeblich zu den von Men-
schen verursachten Treibhausgasemissionen bei. [1] Im Zeitraum von 1990 — 2013 sind die
gesamten Treibhausgasemissionen um 19,2% gesunken. Im Gegensatz dazu nahmen in die-
sem Zeitraum die Emissionen im Bereich Transport um 20,6% zu. [2] In der zweiten Verpflich-
tungsperiode (von 2013 - 2020) des Kyoto— Protokolls haben sich 38 Industrielander, darunter
die EU, dazu verpflichtet, ihre Treibhausgasemissionen im Vergleich zu 1990 um mindestens
18% zu senken. Das Pariser Abkommen vom Jahr 2015 wird dem Kyoto— Protokoll ab 2021
nachfolgen. Ziel dieses Abkommens ist es, den globalen Temperaturanstieg unter 2 °C zu
halten, wobei ein Anstieg von maximal 1,5 °C Uber vorindustriellem Level angestrebt wird. [2]
Gesetztes Ziel der EU ist es, laut Pariser Abkommen bis zum Jahr 2030 die Treibhausgasemis-
sionen um 40% im Vergleich zum 1990er Niveau zu reduzieren. [3] In einer Richtlinie der EU
(2009/28/EG) wurde zudem festgelegt, dass bis zum Jahr 2020 im Verkehrssektor mindestens

10% des Energiebedarfs durch erneuerbare Energien gedeckt werden soll. [4]

Aufgrund der genannten Ziele ist es nétig, die Produktion von Kraftstoffen aus Biomasse vo-
ranzutreiben. Bei der Herstellung von Biokraftstoffen wird zwischen erster, zweiter und dritter
Generation unterschieden. Biokraftstoffe erster Generation werden direkt aus der Nutzpflanze
produziert. Als Rohstoff dient oft Getreide, Zuckerrohr oder Soja, es handelt sich dabei um
essbare Pflanzen. [5] Aufgrund der Konkurrenz mit der Lebensmittelproduktion rufen Biokraft-

stoffe erster Generation das Phanomen ,Indirect Land Use Change“ hervor, was nach EU-



1 Einleitung 2

Verordnung vermieden werden soll. [4] Wenn Pflanzen fir Biokraftstoffe auf bestehenden
landwirtschaftlichen Flachen angebaut werden, nehmen diese Pflanzen die Anbauflache von
Lebens- und Futtermitteln weg. Dadurch werden Landnutzungsanderungen impliziert, indem
beispielsweise Wald in landwirtschaftlich genutzte Flache umgewandelt wird. Durch diese Ent-
wicklung wird eine betrachtliche Menge an CO; in die Atmosphére freigesetzt. Dieser Vorgang
wird als ,Indirect Land Use Change” definiert. [6] Daher wurden Biokraftstoffe zweiter Genera-
tion entwickelt. Bei der Produktion werden nicht essbare Rohstoffe wie Holz, organischer Abfall
und auch Abfall von Nutzpflanzen verwendet. [7] Zieht man in Betracht, dass in Osterreich
etwa die Halfte des Landes mit Wald bedeckt ist, liegt die Verwendung von Holz als nach-
wachsender Rohstoff nahe. Da in Osterreich der Holzbestand auch jahrlich anwéachst, wéare
der Waldbestand durch die Verwendung des Holzes fiir die Produktion von Biokraftstoffen

nicht gefahrdet. [8]

1.2 Zielsetzung der Arbeit

Die kontinuierliche Hydrodeoxygenierung von Pyrolysedl kann am ICVT einstufig durchgefihrt
werden. Im Zuge vorangegangener Arbeiten wurde eine Anlage zur kontinuierlichen HDO ent-
wickelt und in Betrieb genommen. Die Einflussfaktoren Temperatur, Verweilzeit und Katalysa-
tor wurden bereits untersucht. Ziel dieser Arbeit ist es, den Einflussfaktor der Sulfidisierungs-
zeit auf die Produktqualitdt und Stabilitdt des Verfahrens zu untersuchen. Es wurden Experi-
mente mit variierender Sulfidisierungszeit von Ubergangsmetallkatalysatoren untersucht. Es

werden auch aufgrund von Sulfidisierung entstehende Komplikationen diskutiert.
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2 Grundlagen

In diesem Kapitel werden die theoretischen Grundlagen dieser Arbeit naher erlautert. Die Aus-

gangsmaterialien sowie die grundlegenden Verfahren werden nachfolgend kurz beschrieben.
2.1 Holz als Wertstoff

Der Rohstoff Holz bildet die Grundlage fur die in dieser Arbeit behandelten Verfahren und
Produkte. Holz findet seit langem breite Anwendung, sei es als Baustoff, Rohstoff fir die Pa-
pierindustrie oder als Energietrager. In dieser Arbeit dient Holz als Rohstoff fiir die Erzeugung

eines Biokraftstoffes zweiter Generation.

Holz besteht primar aus den drei Bestandteilen Zellulose, Hemicellulose und Lignin. Diese drei
Gruppen machen uber 95% der Holztrockenmasse aus. Der Restgehalt besteht aus Extrakt-
stoffen (Fette und Harze) und Asche. In Tab. 2-1 sind exemplarisch einige Holzarten nach ihrer

Zusammensetzung aufgelistet. [9]

Tab. 2-1: Molekulare Zusammensetzung ausgewahlter Holzarten [9]

Zusammenset- Zellulose Hemicellu- Lignin Harze/Fette Asche
zung Holzart [w%)] lose
Fichte 41,0 24,3 30,0 k.A k.A.
Tanne 42,3 22,5 28,6 2,3 1,2
Buche 45,4 22,2 22,7 0,7 1,6
Pappel 48,4 18,2 21,6 2,4 1,3

Betrachtet man die Zusammensetzung von Holz auf elementarer Ebene, besteht Holz in erster
Linie aus Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff. Diese Hauptbestandteile stammen vor al-
lem aus der Wasseraufnahme und der Kohlenstoffdioxid- Assimilation. Die wichtigsten N&hr-
stoffe sind neben den Hauptbestandteilen C, H und O in Tab. 2-2 aufgelistet. Neben diesen

Elementen beinhaltet Holz noch einen geringen Anteil an Spurenelementen. [9]
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Tab. 2-2: Elementare Zusammensetzung ausgewahlter Holzarten [9]

Zusammensetzung - H o) N K Ca Mg

Holzart [w%]

Steinkohle 922 33 337 0,15 - - -

- 0,98 -

Fichte mit Rinde 498 63 432 013 013 0,7 0,08 0,03 0,015 0,005

Buche mit Rinde 479 6,2 452 022 0,15 029 0,04 0,04 0,015 0,006

Pappel,Kurzumtrieb 47,5 6,2 44,1 0,42 0,35 0,51 0,05

0,1 0,031 0,004

Auf makroskopischer Ebene betrachtet, stellt Holz ein Mikroverbundstoffwerkstoff dar, da in

Holz verschiedene Komponenten rdumlich verteilt und untereinander vernetzt sind. Abb. 2-1

zeigt den Aufbau eines Holzstamms, ausgehend von der Makrostruktur des Stammes, Uber

die Mikro— und Makrofibrillen bis hin zum molekularen Aufbau. Aus dieser Darstellung lasst

sich die teilweise kristalline und parakristalline Struktur der Zellulose, sowie der amorphe Cha-

rakter von Hemicellulose und Lignin erkennen. Diese drei Bestandteile finden sich in der Mik-

rofibrille wieder, in der die Zelluloseketten von Hemicellulosen und Lignin umgeben sind. Das

Wasser und die niedermolekularen Extraktstoffe befinden sich in den Hohlraumen der makro-

molekularen Gertste. [10]

Mikro- u. Makrofibrillen Glucanketten Lionin
. . __eingebettet in Lignin- der Cellulose 4
5 Hemicellulose-Matrix

HO ™SR
o '

4 x4 nm
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0 (] e
= 3|
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K o - R .
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&;DF:"_ Ho mmﬁﬁ&%ﬁ&‘;i?
R cMn--I-H:l 4 .-HD w-H Q.HH-E woH Hc]-l
S A iteem o i,
= o HU._--HO H

1%y -

R s _

- ades S )
Extraktstoffe Wasser [ © o v5ens 21
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2.1.1 Zellulose

Den Hauptbestandteil lignozelluloser Biomasse bildet das lineare, unverzweigte Polymer Zel-
lulose. Zellulose wird aus B-D-Glukoseeinheiten aufgebaut, die Gber p-1,4-glycosidische Ver-
bindungen zu einem Polysaccharid verknipft werden. Abb. 2-2 zeigt die Verbindung tber die
B-Stellung der OH-Gruppe und ihrer Verkntipfung mit der OH Gruppe an der 4er-Position eines
weiteren Monomers. Der Polymerisierungsgrad von Zellulose ist mit bis zu 15 000 Einheiten

pro Kette sehr hoch, und zahlt zu den langsten bekannten Polysacchariden. [11]

Abb. 2-2: Glucosemonomere [(3-1,4-glycosidische verknipft

Eine alleinstehende Glucankette beschreibt noch keine Zellulose. Erst durch Zusammenlage-
rung mehrerer Ketten durch starke intra- und intermolekulare Wechselwirkung entstehen Ele-
mentar- bzw Mikrofibrillen. [10] Diese Wasserstoffbriicken bilden sich zwischen den OH-
Gruppen von C; und Cs und dem Sauerstoffatom des Rings mit der OH-Gruppe von C3 aus.

Abb. 2-3 zeigt schematisch diese Wasserstoffbriickenbindungen zwischen den Ketten. [11]

Abb. 2-3: Wasserstoffbriickenbindungen in Zelluloseketten [11]
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2.1.2 Hemicellulose

Der Begriff Hemicellulose fasst die zweite wichtige Gruppe der Biopolymere in Holz zusam-
men. Hemicellulosen sind verzweigte Polysaccharide, die aus unterschiedlichen Monomeren
aufgebaut sind, sie bilden also Heteropolymere. Die Monomereinheiten bestehen vor allem
aus Hexosen (Glucose, Mannose und Galactose), Pentosen (Arabinose, Xylose), Des-
oxyhexosen und verschiedene Hexuronsauren. Die Funktionen von Hemicellulose in der
Pflanze reichen von Stitzwirkungen in der Zellmembran bis zur Quell- und Klebstoffwirkung
fur die Verkittung der Zellwande. [9] Durch Einwirkung von Sauren kénnen Hemicellulosen
relative leicht zu ihren Monomeren hydrolysiert werden. Der Polymerisierungsgrad von Hemi-
cellulose liegt bei etwa 200. Die Zusammensetzung von Hemicellulose variiert je nach Holzart.
Bei Weichholzern tGiberwiegt der Anteil an Glucose und Mannose, bei Harthélzern der Xylose-

anteil. [12] Die Monomere sind in Abb. 2-4 dargestellt.

H /0 H /0 H /0
OH HO — OH
HO HO— HO
OH | OH OH
OH — OH OH
OH L OH
Glucose Mannose Xylose

Abb. 2-4: Wichtige Monomere der Hemicellulose

2.1.3 Lignin

Lignin leitet sich von dem lateinischen Wort ,lignum® ab und bedeutet Holz. Zellulose sorgt in
den Zellwanden fur Zugfestigkeit, Lignin hingegen sorgt fiir die Druckfestigkeit. [10] Lignin ist
der eigentliche Fillstoff von lignocelluloser Biomasse und weist verkittende und versteifende
Eigenschaften auf. Dadurch ist es fiir die Druckfestigkeit verantwortlich. [9] Lignin ist ein kom-
plexes, hochmolekulares Polymer aus Phenylpropan- Einheiten. Im Gegensatz zu Zellulose
oder Hemicellulose ist Lignin kein Kohlenhydrat. Lignin ist sehr stabil, schwer zu isolieren und
tritt in einer Vielzahl von Formen auf. Aufgrund dieser Komplexitat ist die exakte Struktur noch
nicht vollstandig erforscht. [13] In Abb. 2-5 ist die mdgliche Struktur von Nadelholzlignin dar-
gestellt. Lignin ist aus den drei Hauptmonomeren Cumarylalkohol, Coniferylalkohol und Sina-
pylalkohol aufgebaut. Abb. 2-6 zeigt die Struktur dieser Monomere. Alle drei sind Propy-

Iphenolderivate, welche sich durch ihre Anzahl an Methoxygruppen am Ring unterscheiden.
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In Weichholz tberwiegt der Anteil an Coniferylalkohol (Uber 95%). In Hartholz stellen Sinapy-

lalkohol und Coniferylalkohol den Hauptbestandteil von Lignin dar. [11]

(85
H,

H}

HOY H

OH

O

Abb. 2-5: Mdgliche Struktur von Lignin in Weichholz [11]

HO HO HO
e ey o
= =
T | D/ KO S | D/
OH OH OH
Cumarylalkohol Coniferylalkohol Sinapylalkohol

Abb. 2-6 : Hauptmonomere von Lignin [11]
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2.2 BiomassPyrolysisRefinery (BPR)

Unter dem Begriff der BPR versteht man die notwendigen Prozessschritte, um feste Biomasse
in flussige, treibstoffnahe Produkte umzuwandeln. Die BPR kann in zwei Teilschritte gegliedert
werden welche in Abb. 2-7 dargestellt sind. Der erste Schritt ist der sogenannte ,bioCRACK®-
Prozess und beschreibt die Flissigphasenpyroylse (FPP) von lignozellulosem Material. Der
zweite Schritt umfasst die Aufwertungsverfahren der Produktstréme aus der Fliissigphasen-
pyrolyse. Er wird als ,bioBOOST" — Prozess bezeichnet. Ziel ist es, die Produktstrome in den
Aufarbeitungsschritten so aufzuwerten, dass sie unverandert in eine bestehende Raffinerie

integriert werden kénnen.

I Mobilitat
]
I

Biogas-
anlage

-

Pyrolyseol

Biomasse

Deoxy-
genierung
Fliissig- )
phasen- " bioCRACK Bio-
pyrolyse : Pymalvsehhle treibstoff
* : Hydrierung
— : Restkehle,
1 Teere
1 |
: |
bioCRACK (Bestand) : bioBOOST »LRafﬁnerie
=% |
BiomassPyrolysisRefinery (BPR) J
s

Abb. 2-7: Schema der BiomassPyrolysisRefinery [14]

Der bioCRACK- Prozess wurde bereits in einer Pilotanlage realisiert und ist in Abb. 2-8 dar-
gestellt. Die Anlage verwendet Vakuumgasol (VGO), ein Intermediat der Erddlraffinerie, als
flussiges Warmetragermedium. Als Biomasse dienen Fichtenholzpellets. Die FPP wandelt die
nicht essbare, lignozellulose Biomasse unter Inertatmosphére und Temperaturen von 350-400

°C um.

Die Flussigphasenpyrolyse ist eine alternative Technologie zur schnellen Pyrolyse. Die Unter-
schiede in der Betriebsweise und in der Produktzusammensetzung sind signifikant. Die Pro-
dukte, wie z.B. Fliissigphasenpyrolysedl und Biokohle, sind hingegen &hnlich. [15] Bei der FPP

wird im Gegensatz zur schnellen Pyrolyse ein flissiges Warmetrdgermedium anstelle von
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Sand verwendet. [16] Ein Vorteil der Flissigphasenpyrolyse gegentber der schnellen Pyrolyse
ist die Abwesenheit von Partikeln wie Kohle oder Asche, da diese im Tragerol gebunden blei-
ben. Die FPP findet bei Atmosphérendruck statt. Die Pyrolysetemperatur ist durch die Zerset-
zungstemperatur des Tragermediums und dessen Siedepunkt begrenzt. [14] Diese Tempera-
turgrenze fihrt zu einer gré3eren Menge an Biokohle und einer geringeren Menge an Fllssig-
phasenpyrolysedl im Vergleich zu der schnellen Pyrolyse. Das produzierte Flissigphasenpy-
rolysedl weist eine hohe Saurezahl und einen hohen Wasserwert auf. [15] Es werden vier
Produktstrome gebildet. Es entstehen eine polare Phase (Flissigphasenpyrolysedl), eine un-

polare VGO-Phase, Pyrolysekohle und Pyrolysegas [17]

Polar
LPP Oil

VGO

Unpolar
LPP Oil

bioCRACK
Liquid Phase
Pyrolysis

Pyrolysis Char

Abb. 2-8: Schema der Flissigphasenpyrolyse — Biogene Kohlenstoffbilanz fir FPP [17]

Pyrolysis Gas

Der Stoffstrom Pyrolysegas kann direkt thermisch verwertet werden. Das Gas enthalt Methan,
Stickstoff, Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid. [18] Die entstehende Pyrolysekohle
kann Uber ein Aufwertungsverfahren zu biogenem Treibstoff verflissigt werden oder direkt als
fester Brennstoff eingesetzt werden. [14] Der flissige Produktanteil wird in zwei Phasen un-
terteilt. Die unpolare Phase ist als eine homogene Mischung aus dem Warmetrager VGO und
dem unpolarem FPP- Ol charakterisiert. Letzteres kann abgetrennt werden und direkt als bio-
gener Treibstoff eingesetzt werden. [18] 20% der eingesetzten Biomasse wird zu polarem
Flassigphasenpyrolyseél (PYO) umgewandelt. [14] Es ist eine schwarze, nach Lagerfeuer rie-
chende, wassrige Mischung aus sauerstoffreichen, organischen Verbindungen. Um es in einen
bestehenden Raffinerieprozess einzugliedern, muss ein Aufwertungsschritt, die Hydro-
deoxygenierung (HDO), durchgefihrt werden. Durch HDO kann der polare Stoffstrom in bio-
genen Kraftstoff umgewandelt werden. [14] Im nachfolgenden Kapitel wird die HDO néher er-

lautert.
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2.3 Hydrodeoxygenierung

Es gibt eine Vielzahl an Methoden fur die Aufwertung von Pyrolyse6l. Die Verbesserung der
Pyrolysedlqualitat und dessen physikalische und chemische Eigenschaften, also die Produk-
tion von Pyrolysedlen mit hoher Qualitat, sind Ziel der Aufwertungsmethoden. Diese Methoden
beinhalten das katalytische Hydroprocessing, die Veresterung, die Olefinierung, die katalyti-
sche Pyrolyse, die Hydrodeoxygenierung, die Dampfreformierung, die Decarbonylierung und
die Decarboxlierung. Alle Methoden basieren auf der Entfernung des Sauerstoffs aus dem
Pyrolysedl. Fur die Umwandlung von Pyrolysedl zu flissigen Kohlenstoffen wurde vor allem

die HDO ausgiebig untersucht. [19]

Hydrodeoxygenierung ist ein Teil des Hydrotreating- Prozesses und ist fir die Formierung von
Kohlenwasserstoffen und Wasser, sowie fiir die Sattigung von Doppelbindungen oder aroma-
tischen Ringen durch Hydrierung zustéandig. [20] Hydrotreating an sich ist ein Kernprozess der
modernen Erddlraffination. Es beinhaltet die Schritte der Hydrodesulfurierung (HDS), Hydro-
denitrifizierung (HDN), und HDO um Schwefel, Stickstoff und Sauerstoff zu entfernen. Bei der
Erdoélaufbereitung wurde die HDO im Vergleich zur HDS wenig betrachtet, da der Sauerstoff-
gehalt in fossilen Treibstoffen sehr gering ist (<0,3 wt.%).[20] Die Européische Union hat sich
dazu verpflichtet, vermehrt nachhaltige Treibstoffe aus nicht essbarer lignozelluloser Bio-
masse, also Treibstoffe zweiter Generation herzustellen. [4] Diese Rohstoffe weisen im Ge-
gensatz zu fossilen Rohstoffen einen hohen Sauerstoffgehalt auf. Je nach Art der Biomasse
und deren Umwandlungsprozess haben sie einen Sauerstoffgehalt zwischen 20 und 55 %. In
den entstehenden Olen sind viele sauerstoffhaltige funktionelle Gruppen, wie Sauren, Alde-
hyde, Alkohole und Phenolverbindungen enthalten. [21] Die sauerstoffhaltigen Komponenten
fuhren zu hoher Viskositét, geringer Flichtigkeit und Korrosivitat. Die Unmischbarkeit mit fos-
silen Treibstoffen und die Tendenz, unter Einwirkung von Luft zu polymerisieren sind weitere
Nachteile von sauerstoffhaltigen Komponenten im Pyrolysedl. Diese Stoffeigenschaften des
Pyrolysedls sind fur die Anwendung als biogener Kraftstoff nachteilig. [21] Daher erfordert die
Pyrolysedlaufbereitung zu flissigen Brennstoffen eine Sauerstoffentfernung durch katalyti-
sche Hydrodeoxygenierung (HDO). Bei der HDO wird der Sauerstoff in Form von Wasser
und/oder Kohlenstoffoxiden unter hohem Wasserstoffdruck entfernt. [22] Wahrend der HDO
wird der Sauerstoffgehalt in Pyrolyseélen durch Hydrierung der C=0-Bindung, Spaltung der
C-0O-Bindung und Bildung von C-H-Bindungen (Deoxygenierung) reduziert. Dabei fallt Wasser
als Nebenprodukt an. [20] Die HDO ist den HDS— Prozessen der Erdolindustrie sehr ahnlich.
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Sowohl HDO als auch HDS nutzen Wasserstoff, um Heteroatome aus organischen Verbin-
dungen in Form von beispielsweise H>S oder H>O zu entfernen. Wahrend der HDO laufen
unterschiedliche Reaktionen ab, wobei die Hauptreaktion die namensgebende Hydrodeoxyge-

nierung darstellt. Die verschiedenen Reaktionen sind in Abb. 2-9 dargestellt. [23]

2 CH, _CH, _R, CH H2G
Cracking: RI/ Z'Cll/z z'(,‘llz — Rl/ ~CH, + CH-R,
0O
//
Decarbonylation: Rl—C\ — R-H + CO
H
O
V4
Decarboxylation: R,—C\ — R,-H *+ (O,
OH
. CH, R,
Hydroeracking: RI/ Z\CH/_,_ "+t H,—= RCH; + pC—r,
Hydrodeoxygenation: R—OH * H, — R—H * H,0
R, /R2
Hydrogenation: R 3 CH, _R
e s By — " mf ol
H H

Abb. 2-9: Reaktionsmechanismen der katalytischen Hydrodeoxygenierung [23]

Fur die Beschreibung der Reaktion definierte Mortensen [23] eine gemittelte Zusammenset-
zung des Pyrolysedls und erhielt eine auf Kohlenstoff genormte Summenformel von CH1,40¢ 4.
Damit formulierte er eine allgemeine Reaktionsformel laut Gleichung ( 2-1 ), hier steht [CH;]

fur eine unspezifizierte aliphatische Kohlenwasserstoffkette. [23]

CH,,0,,+0,7H, —»1[CH,]+0,4H,0 (2-1)

Als Katalysator fir die HDO werden vor allem sulfidisierte CoMo und NiMo Katalysatoren ver-
wendet. Diese Katalysatoren werden seit Jahrzehnten als industrielle Hydrotreating- Katalysa-
toren in der Raffinerie verwendet. Oft muss dem Feed Schwefel beigemengt werden, um die

sulfidisierte Form des Katalysators zu erhalten und so vor Deaktivierung zu schitzen. [20]
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3 Sulfidisierung des Katalysators

Fur die Hydrodeoxygenierung von Pyrolyse6l werden in dieser Arbeit sulfidisierte Katalysato-
ren und nicht sulfidisierte Katalysatoren verwendet. Fir die Experimente mit Sulfidisierung des
Katalysators wird ein Cobalt- Molybdan Katalysator auf Aluminiumoxid verwendet. Fur Expe-
riment ohne Sulfidisierung des Katalysators wird ein Nickel- Molybdan Katalysator auf Alumi-
niumoxid verwendet. Die Sulfidisierung des Katalysators dient in erster Linie zu dessen Akti-
vierung. Aufgrund ihrer Fahigkeit Sauerstoff zu entfernen und Pyrolyse6l zu cracken, wurden
sulfidisierte CoMo/y-Al.Oz und NiMO/y-Al.Oz Katalysatoren bereits ausgiebig untersucht. [19,
24]

Ein Forschungsteam des Pacific Northwest National Laboratory (PNNL) fiihrte Versuche an
Biomasseverflissigungsprodukten durch und Uberprifte 22 Katalysatoren auf ihre Leistung.
Dabei wurde festgestellt, dass die sulfidisierte Form der CoMo- und NiMo- Katalysatoren akti-
ver sind als ihre Oxidform. [19, 24] Von den mit Phenolkomponenten getesteten Katalysatoren
war die sulfidisierte Form des CoMo— Katalysators am aktivsten. Unter Anwendung dieses
Katalysators wurde ein Produkt mit 33,8% Benzen und 3,6% Cyclohexan hergestellt. Die sul-
fidisierte Form des NiMo— Katalysators produzierte hingegen nur 8% Cyclohexan und 0,4%
Benzen. Bei der Verwendung von o- Kresol und Naphtalen als Modellkomponenten, erwies
sich ein NiMo— Katalysators mit phosphatiertem Al,Os— Trager als aktivster in Bezug auf Sau-
erstoffentfernung und Wasserstoffaddition. Ist Hydrodeoxygenierung das vorrangige Ziel, soll

ein CoMo Katalysator aufgrund seiner hohen Selektivitat verwendet werden. [25]

Daher mussen die Katalysatoren fir die HDO entweder vorsulfidisiert, oder wahrend des Be-
triebs durch Zugabe eines Sulfidisierungsmittels zum Feed sulfidisiert werden. Das Sulfidisie-
rungsmittel kann Schwefelwasserstoff oder eine kohlenstoffhaltige Schwefelverbindung sein.
[26] Die hohere Aktivitat von sulfidisiertem CoMo- oder NiMo/y-Al>O3z kann man auf die For-
mierung einer aktiven Co(Ni)MoS Phase zuriickfiihren. Diese besteht aus hoch dispergierten
MoS: Kristalliten die mit Co- oder Ni- Atomen bedeckt sind. Die Co- oder Ni- Atome verhalten
sich als Promoter, wenn die Oxidform einem Sulfidisierungsverfahren unterworfen wurde. [27]
Die Sulfidisierung veréandert die Oberflachenstruktur des Katalysators und erzeugt aktive Zen-
tren mit verschiedenen Konfigurationen und energetischen Eigenschaften. Die Schwefelanio-
nen- Leerstellen (ungesattigte Stellen), welche sich am Rand von MoS,— Nanoclustern befin-
den, fungieren als katalytische Stellen. Diese Licken werden in Gegenwart eines Sulfidisie-

rungsmittels und Wasserstoff gebildet. Die Leerstellen zeigen Lewis- Saure- Charakter und
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kénnen Atome mit ungepaarten Elektronen adsorbieren. So kénnen die Schwefelanion- Leer-

stellen eine Rolle beim Aufbrechen von Kohlenstoff- Heteroatom-Bindungen spielen. [26]

Die aktive Phase spielt eine entscheidende Rolle hinsichtlich der Katalysatoraktivitat und der
Katalysatorstabilitat wahrend der Reaktion. Die Sufidisierung des Katalysators fihrt zur mono-
metallischen Sulfidform (MoS., Co¢Ss, NisS;) sowie zur CoMoS/NiMoS— Phase. Da die Sufidi-
sierung ein exothermer Prozess ist, muss die Temperatur beobachtet werden, um unge-
wlnschte Nebenreaktionen wie Metalloxidreduktionen durch Wasserstoff und Koksbildung zu
vermeiden. Unter Koksbildung versteht man alle Reaktionen, die die Aktivitat des Katalysators
durch Abscheidung kohlenstoffreicher Verbindungen reduzieren. Die Sufidisierung wird zwi-
schen 300 °C und 400 °C, flissig oder gasformig, unter Wasserstoffdruck und in Anwesenheit
eines Sulfidisierungsmittels durchgefuihrt. Die gasférmige Aktivierung mit einer Hy/H.S- Mi-
schung ist vor allem auf den Labormalf3stab begrenzt. In der Erddlraffinerie wird der Flussig-

phasenprozess bevorzugt. [28]

Um den Mechanismus der Sulfidisierung besser zu verstehen, fihrten Lipsch und Schuit [29]
Untersuchungen betreffend der Struktur und der katalytischen Eigenschaften eines Hydrode-
sulfurierung (HDS)- Katalysators durch. Fur die Untersuchungen wurde ein CoMo/Al,Oz Kata-
lysator mit 4% CoO und 12% MoOs auf y- AlOs mit einer PartikelgréRenverteilung von
0,2- 0,25 mm herangezogen. Die Struktur besteht aus CoAl,O4 welches in dem Bulk aus dem
Tragermaterial Aluminiumoxid verteilt ist. MoOs breitet sich mdglicherweise als monomoleku-
lare Schicht Uber die Aluminiumoxidoberflache aus.[29] Als Vertreter der am héaufigsten vor-
kommenden Klasse von schwefelhaltigen Verbindungen wurde Thiophen ausgewahlt. Basie-
rend auf den Schlussfolgerungen betreffend der Katalysatorstruktur wurde ein Reaktionsme-
chanismus erstellt. [29] Aus den Ergebnissen zeigt sich, dass der Katalysator als Oxid vorlie-
gend, inaktiv ist. Erst durch die Reduktion des Katalysators mit Wasserstoff wird dieser akti-
viert. Abb. 3-1 zeigt die Entstehung der aktiven Stellen. In diesem Experiment wurde keine
weitere Aktivierung durch Sulfidisierung festgestellt. Dies ist darauf zuriickzufiihren, dass die
Versuche bei Atmospharendruck durchgefiihrt wurden. Erst bei hdherem Druck wird die Sulfi-

disierung fir die Katalysatoraktivierung vorteilhaft.
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Abb. 3-1: Bildung der aktiven Stellen [29]

Aus Abb. 3-1 ist zu erkennen, dass ein Sauerstoffatom entfernt wird und eine Anionenliicke

entsteht. Ein Wasserstoffmolekil adsorbiert an den benachbarten Sauerstoffatomen und bildet

dadurch zwei OH- Gruppen. Aus den Ergebnissen zeigte sich, dass dieselben Anionenliicken

fur die Desulfurierung von Thiophen und von Butan aktiv sind. Daraus lasst sich schlief3en,

dass die Hydrodesulfurierung und die Hydrierung von Olefinen an den gleichen Oberflachen-

stellen stattfinden. Die Schlussfolgerung deckt sich mit der Tatsache, dass bei Beobachtungen

im Hochtemperaturbereich festgestellt wurde, dass Adsorption und Inhibition der Hydrierung

von Buten und die Desulfurierung von Thiophen parallel verlaufen. Fir den Hochtemperatur-

bereich kann der Mechanismus bei unsulfidisiertem Katalysator laut Abb. 3-2 erklart werden.

[29]
H H o] Hg éH H
0O O O o\ s/ 0

! + | (1)

He — cH He — cH

HC CH HE G
0 HSH OO 0 H g/« /0
[ f+ (3)

H H

o s 9 0O O o

| Ig+ 2H 1 4o |
0-M-0-M=0-M-0 -7+ 0-M-0-M-0-M-0 + HyS

I [ I |

CHy =CH-CH=CH;
M = Mo

Abb. 3-2: Reaktionsmechanismus der Hydrodesulfurierung von Thiophen [29]
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Hier wird im ersten Schritt Thiophen an die Anionenliicke adsorbiert. Das Schwefelatom bindet
sich hierbei an das Molybdanatom. Im nachsten Schritt wird ein Wasserstoffatom von der be-
nachbarten OH-Gruppe zum adsorbierten Molekul Ubertragen und eine C- S- Bindung aufge-
brochen. Dieser Schritt wird mit einem weiteren Wasserstoffatom wiederholt und ein 1,3- Bu-
tadien desorbiert. Die nun mit einem Schwefelatom besetzte aktive Stelle wird durch Reaktion
mit Wasserstoff und der daraus folgenden Desorption von H,S wiederhergestellt. Wenn das
Molybdan in sulfidisierter Form als Molybdéansulfid vorliegt, werden die Wasserstoffatome an-

statt von OH— Gruppen von SH— Gruppen ubertragen. [29]

Parapati [19] stellte einen Vergleich zwischen reduziertem und sulfidisiertem CoMo/y- Al.O3
Katalysator auf. Er betrachtete das Hydroprocessing von vorbehandeltem Pyrolysedl (VBPO)
in einem einstufigen, kontinuierlichen Festbettreaktor. Die Versuche wurden bei 103 bar und
350 °C durchgefuhrt. In Tab. 3-1 sind die Eigenschaften der Kohlenwasserstofffraktion (KWF)
aus dem Hydroprocessing von VBPO dargestellt. Um die Eigenschaften zwischen reduziertem
und sulfidisiertem Katalysator besser zu vergleichen, wurden auch vom Ausgangsmaterial

VBPO dieselben Analysen durchgefiihrt und aufgelistet. [19]

Tab. 3-1: Vergleich von Eigenschaften und Ausbeuten zwischen VBPO und KWF’s erhalten

durch reduzierten bzw. sulfidisierten Katalysator [19]

Kontrolle reduziert sulfidisiert

(VBPO) CoMo/y-Al,O;  CoMol/y-Al,Os

Eigenschaften

Saurezahl (mg KOH/Qg) 223,0 2,1 0,5
HHV, MJ/kg 19,0 43,1 44,4
Wassergehalt (%) 21,0 0,2 0,1

Elementaranalyse (%)

C 43,1 86,3 86,7
H 8,9 13,4 13
N 0,2 0,4 0,4
O 47,8 0,1 0

KWF Ausbeute (g/g Feed, basie-
NA 0,02 0,23

rend auf Trockengewicht Biomasse)
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Die Saurezahl ist beim sulfidisierten Katalysator um 1,6 mg KOH/g niedriger als beim redu-
zierten. Beim Heizwert (HHV) und beim Wasserwert lieferten beide Katalysatormodifikationen
ahnlich gute Ergebnisse. Die Ausbeute an Kohlenwasserstoffen war unter Verwendung des
sulfidisierten Katalysators mit 0,23 g/g Feed deutlich hoher als mit Nutzung des reduzierten
Katalysators mit 0,02 g/g Feed. Aus den Ergebnissen zeigt sich, dass durch Sufidisieren die

besten Ergebnisse bezuglich Ausbeute und Qualitat (HHV, SZ, WW) erzielt werden. [19]

Tab. 3-2 zeigt die Gasanalyse der nicht kondensierbaren Gase, die wahrend der Versuche
produziert wurden. Aus den Ergebnissen erkennt man, dass bei den sulfidisierten Experimen-
ten mehr Wasserstoff verbraucht wird. Dies weist darauf hin, dass mehr Sauerstoff entfernt
wird. Dadurch sind die besseren Eigenschaften der KWF von sulfidisiertem gegeniber dem

reduzierten Katalysator erklarbar. [19]

Tab. 3-2: Gasanalyse des reduzierten/sulfidisierten CoMo/y-Al>O3[19]

Katalysator Ho (%)  O2(%) N2(%) CHs(%) CO (%) CO»(%) CaHs (%)
reduzierter 69.8 0.3 07 57 0.2 17 0.9
COMO/Y-A|203

sulfidisierter 64.4 12 3.8 15 0.05 27 11

CoMoly-Al;0O3

Der Vergleich zeigt, dass der sulfidisierte CoMo/y-Al.Oz gegentiber dem reduzierten CoMoly-

Al,O3 besser fiir das Hydroprocessing von vorbehandeltem Biodl geeignet ist [19].

3.1 Gasphasenaktivierung

Wie bereits erwahnt kann die Sulfidisierung des Katalysators gasformig oder flussig erfolgen.
Am haufigsten findet die Gasphasensulfidisierung im LabormalR3stab statt. Dabei erfolgt die
Aktivierung durch eine Hx/H.S— Mischung. Die Zusammensetzung und die Morphologie der
sulfidisierten Phase werden durch die Arbeitsbedingungen bestimmt. Dabei sind die Hauptpa-
rameter die Temperatur, sowie die Art und Menge des eingesetzten Sulfidisierungsmittels.
Thermodynamisch gesehen ist bei Hydrierbedingungen die einzige stabile Phase MoS,. MoSs
zerfallt etwa bei 300 °C und Mo,Ss tritt erst bei Temperaturen von tiber 600 °C auf. [28] Glas-

son [30] stellte fest, dass der Sulfidisierungsgrad bis zu einer Temperatur von 300 °C steigt,
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und ab héheren Temperaturen etwa gleich bleibt. Er analysierte den Sulfidisierungsgrad von
Raumtemperatur bis hin zu 500 °C. Der Sulfidisierungsgrad wird als S/(Co+Mo) Atomradius
beschrieben. Als Analysenmethoden verwendete er Elementaranalyse, EDX (energiedisper-
sive Rontgenspektroskopie), XPS (Rontgenphotoelektronenspektroskopie) und TPO (tempe-

raturprogrammierte Oxidation) Techniken. Das in

Abb. 3-3 beobachtete Plateau entspricht einer vollstdndigen Sulfidisierung des Katalysators
mit der Annahme von S/Mo =2 und S/Co = 8/9. Eine signifikante Menge an Schwefel von 44
% wird bereits bei Raumtemperatur in den Feststoff eingebunden. Es wurde auch die katalyti-
sche Aktivitat des Katalysators der HDS mit Thiophen und der Hydrierung mit Tetralin bestimmt
und in Abb. 3-4 dargestellt. Die katalytische Aktivitat steigt mit der Sulfidisierungstemperatur

bis zu 400 °C an und bleibt danach anndhernd konstant. [30]

2.0 4
1.5
=
£ 1.0
S
A
(L5
t'{} T T T | 1
] 100} 200 300 4000 500
Sulfidisierungstemperatur [°C]
@ Elementaranalyse @ EDX A XPS 2TPO

Abb. 3-3: Atomradius S / (Co + Mo) gegen Sulfidisierungstemperatur [30]
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Abb. 3-4: Atomradius S/(Co + Mo) (gepunktete Linie) und spezifische Aktivitat (dunkle
Punkte und Linie) gegen Sufidisierungstemperatur in: (a) Thiophene HDS, und (b) Tet-
ralin Hydrierung [30]

Der Vergleich der Daten aus

Abb. 3-3 mit jenen aus Abb. 3-4 zeigt, dass sich sowohl die katalytischen Eigenschaften, wie
auch die Katalysatorstochiometrie im Bezug zur Sufidisierungstemperatur, gleich entwickeln.
Die katalytische Aktivitat steht im Zusammenhang mit dem Sulfidisierungsgrad des Katalysa-
tors. [30] Die Einlagerung des Schwefels in den Feststoff ist auf den schnellen Austausch des
Sauerstoffs durch Schwefel in die Koordinationssphare des Molybdéns zurlickzufiihren. Dies

fuhrt zur Bildung sogenannter Oxysulfide. [28]

! o
— Mo —0—mo— 5§ o— ma'—
-H:0
S S
ll Vi " Vi A

Mo—O—M —> Mv é\\u
—Mo—O0—Mo— —Mo<—S—> Mo—
\0/

Abb. 3-5: O- S- Austausch und intermolekulare Redoxreaktion wahrend des Sulfidisierens [28]
3.2 Flussigphasenaktivierung

Die Flussigphasenaktivierung wird im industriellen Maf3stab gentitzt. Bei diesem Prozess wird
der Katalysator bei niedrigen Temperaturen mit dem mit schwefelangereicherten Feed be-
netzt. Dies dient zur Kontaktherstellung zwischen den Schwefelkomponenten und der umzu-
wandelnden Sauerstoffphase. Ist der Katalysator vollstandig benetzt, wird die Temperatur
schrittweise unter Wasserstoffstrom auf Reaktionstemperatur gebracht. Um die Zersetzung
des Sulfidisierungsmittels in Schwefelkomponenten wie H.S zu férdern, muss die Steigerung

der Temperatur langsam erfolgen. Ein Sulfidisierungsmittel ist eine schwefelhaltige organische
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Verbindung, die H2S bei geringeren Temperaturen freisetzt, als jene Schwefelkomponenten,
die im Feed enthalten sind. Dimethyldisulfid (DMDS) wird aufgrund seines geringen Dampf-
drucks, seiner geringen Entflammbarkeit und seiner geringen Zersetzungstemperatur indust-
riell verwendet. Die ausreichende Konzentration an Schwefel schitzt den Katalysator auch vor

der Reduzierung durch den vorhandenen Wasserstoff. [28]

H; +2H;

CH3-S-S-CH3 —Se—+ 2 CHs-SH —e—» 2 CH, + 2 H,S

+2H,
CH3-S-CH;
+ HQS

Abb. 3-6: Zersetzungsmechanismus von DMDS [28]

Wahrend der Zersetzung des Sulfidisierungsmittels kann die Sulfidisierung in zwei Teile un-
terteilt werden. Der erste Teil ist die Niedertemperatursulfidisierung, in welcher hauptsachlich
Methylmercaptan auftritt. Der zweite Teil ist die Hochtemperatursulfidisierung, in welcher in
erster Linie H.S vorliegt. Die Sulfidisierung des Katalysators resultiert aus dem Kontakt zwi-
schen Sulfidisierungsmittel und Sauerstoff und der Bildung einer Schwefelphase an der Ober-
flache. Diese Phase initiiert die Zersetzung des DMDS und des Methylmercaptans, was zum

Auftreten von CH,4 und H.S in der Gasphase fihrt.

3.3 Unsulfidisierte Katalysatoren

Bei unsulfidisierten Ubergangsmetallkatalysatoren unterscheidet sich der Mechanismus der
HDO im Vergleich zur Verwendung von sulfidisierten Katalysatoren, wie CoMoS; oder NiMoS..
Das Tragermaterial spielt in der unsulfidisierten Form eine grof3e Rolle. Es dient als Koordina-
tionspartner fur die Sauerstoffatome. Es dient als Elektronenakzeptor und muss dementspre-
chend Valenzen aufweisen. Kationische Stellen oder Oxide von Ubergangsmetallkatalysato-
ren kénnen dafir zu Verfigung stehen. Das Metall muss féahig sein, Wasserstoff durch die
Adsorption an die Metalloberflache zu aktivieren. Der Mechanismus der HDO mit unsulfidisier-
ten Katalysatoren ist in Abb. 3-7 am Beispiel einer Carbonsaure dargestellt. Es wird die Car-
bonylgruppe durch Koordination an das Tragermaterial aktiviert. Dann kann ein adsorbiertes
Wasserstoffatom nucleophil am Kohlenstoff angreifen. In weiterer Folge wird Wasser abge-

spalten und das gebildete Aldehyd desorbiert vom Katalysator. [23]
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Support

Abb. 3-7: Mechanismus der HDO iiber unsulfidisierten Ubergangsmetallkatalysatoren [23]
3.4 HDO an sulfidisierten Ubergangsmetallkatalysatoren

Der Reaktionsmechanismus der HDO héngt vom verwendeten Katalysator sowie vom jeweili-
gen Edukt ab. In Abb. 3-8 ist der Mechanismus der HDO an einem sulfidisierten Katalysator
mit dem Edukt 2-Ethylphenol dargestellt. Dadurch konnte Romero [21] den Mechanismus der
Hydrierung sowie der direkten HDO an MoS,-Katalysatoren beschreiben. Molybdan-Katalysa-
toren werden hauptsachlich in Kombination mit Kobalt oder Nickel als Promotoren eingesetzt.
Diese beiden Elemente schwéchen die Mo- S- Bindung, da sie als Elektronendonoren wirken.
Als Folge der Entfernung eines Schwefelatoms aus der Katalysatorstruktur entsteht eine Leer-
stelle und somit das aktive Zentrum des Katalysators. [23] Uber diese Leerstelle lauft der Me-

chanismus der HDO, wie in Abb. 3-8 gezeigt, ab.

Neben der direkten HDO kann am Katalysator auch ein sogenannter Hydrierzyklus ablaufen.
Bei dieser Reaktion sind Doppelbindungen reaktiver als Sduren oder Alkohole, wodurch sich
der Mechanismus von jener der direkten HDO unterscheidet. Fir die Hydrierung sind zwei
Leerstellen nétig. Romero betrachtete die Hydrierung am Beispiel von 2- Ethylphenol. Zuerst
werden die Doppelbindungen des Aromaten reduziert und anschlie3end wird die OH- Gruppe
als Wasser abgespalten. Ob der Mechanismus der direkten HDO oder der Hydrierung bevor-
zugt wird, hangt vom eingesetzten Katalysator ab. Bei der Verwendung von Kobalt als Promo-
tor wird die direkte HDO bevorzugt. Unter Verwendung von Ni bleibt der Einfluss auf den Me-

chanismus im Vergleich zu reinem MoS; unveréndert. [21]
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Abb. 3-8: Mechanismus der HDO an sulfidisierten Ubergangsmetallkatalysatoren [23]
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4  Analytik

Fur die Charakterisierung der aus der HDO entstehenden Produkte und ihrer Ausgangsstoffe
werden verschiedene Analysen durchgefiihrt. Die meisten der angeflihrten Analysen werden
am ICVT durchgefuhrt. Der Projektpartner BDI fuhrt die Bestimmung der Elementarzusam-
mensetzung, die Simulierte Destillation und die Ermittlung des Wasserwerts der wassrigen
Phase durch. Fir die Charakterisierung des Katalysators wurde eine EDX- Analyse am Institut

fur Elektronenmikroskopie und Nanoanalyse der TU Graz (FELMI) durchgeftihrt.

4.1 Bestimmung des Wasserwerts nach Karl Fischer

Zur Bestimmung von Wasser in organischen Losungen hat sich das Karl- Fischer— Verfahren
etabliert. Der Vorteil in diesem Verfahren liegt darin, dass die verwendete Mal3ldsung ein Re-
duktionsmittel (SO2) und ein Oxidationsmittel (I.) gemeinsam enthélt. Erst in Gegenwart von

Wasser kdnnen beide entsprechend der Gleichung ( 4-1 ) miteinander reagieren.
2 H,0 + S0, + I, € H;504 + 2 HI (4-1)

Wenn das vorhandene Wasser verbraucht ist, tritt neben I, auch I- auf, somit kann ein Aquiva-
lenzpunkt erreicht werden. Fir die Titration wird ein Karl- Fischer— Reagenz verwendet, wel-
ches aus einer Losung aus elementarem lod und Schwefeldioxid in einem Gemisch aus Pyri-
din und Methanol besteht. [31] Fir die Wasserbestimmung der organischen Proben wird das
Gerat ,TitroLine KF* der Firma Schott verwendet. Die Endpunktsbestimmung erfolgt vollauto-
matisch mit elektrochemischen Methoden. Fir die Titration wird das Zweikomponentenrea-
genz ,Two-Component Reagents for Volumetric Karl Fischer Titration“ der Firma Sigma-Ald-

rich verwendet. Es besteht aus Reagenz und Solvent.
4.2 Dichte- und Viskositatsbestimmung

Die Bestimmung der Dichte und der Viskositat erfolgt bei der wassrigen und der organischen
Produktphase. Die Messung wird an einem Stabinger Viskosimeter SVM 3000, einem kombi-
niertem Dichte— und Viskositatsmessgerat der Firma ,Anton Paar“, durchgefiihrt. Die Ermitt-
lung der Dichte erfolgt nach dem Biegeschwingerprinzip. Dazu wird ein U- Rohr mit der zu
bestimmenden Flissigkeit befullt und in Schwingung versetzt. Aus der entstehenden Kreisfre-

quenz lasst sich auf die Dichte der Probe rickschlieRen.



4 Analytik 23

Die Bestimmung der dynamischen Viskositét erfolgt mit einem Rotationsviskosimeter nach

dem Stabinger Prinzip.

Durch die Kenntnis von Dichte und dynamischer Viskositat wird die kinematische Viskositét

nach Gleichung ( 4-2) berechnet. [32]

(4-2)

<
I
DI

v kinematische Viskositat [m?/s]
dynamische Viskositat [Pa*s]

P e Dichte [kg/m3]

4.3 Saurezahlbestimmung

Die Saurezahl (SZ) ist eine genormte Kennzahl und gibt Aufschluss Uber die freien Sauren in
Fetten und Olen und dient somit ihrer Charakterisierung. Die Bestimmung erfolgt titrimetrisch
und ist als jene Masse an Kalilauge (mg) definiert, die nétig ist, um die Séauren in einem Gramm

Probe zu neutralisieren. Die Saurezahl wird nach Gleichung ( 4-3 ) berechnet. [33]

_ MWion *Vion *Cyon *1000

Sz (4-3)
mP
SZ Saurezahl [mg/g]
MWkon Molmasse Kalilauge [g/mol]
VkoH Verbrauch Kalilauge [I]
CKOH Konzentration der Kalilauge [mol/l]
mp Probenmasse [g]

4.4 Elementaranalyse

Bei der Elementaranalyse werden die Anteile der Elemente Kohlenstoff, Wasserstoff und
Stickstoff bestimmt. Der Differenzwert auf 100 %, also der nicht detektierbare Anteil, wird bei
dieser Analysemethode dem Sauerstoff zugeordnet. Die Elementarzusammensetzung wird

vom Pyrolysedl und von der wéssrigen und der organischen Produktphase bestimmit.
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Fur die Analyse wurde das Gerat ,Vario Macro CHN® der Firma Elementar verwendet. Die
Proben werden in Zinnkapseln eingewogen und anschlieend bei hohen Temperaturen ver-
brannt. Dabei entstehen die Molekile CO,, H.O und N; die in weitere Folge von einem War-
meleitfahigkeitsdetektor detektiert werden. Die Elementarzusammensetzung wird Uber die Fla-

che der Peaks bestimmt. [34]

4.5 Bestimmung des Kohlenstoffgehalts (TOC)

Die Bestimmung des Kohlenstoffgehalts durch TOC— Messung (TOC- engl. total organic car-
bon) wird bei wassrigen Proben mit geringem Kohlenstoffgehalt durchgefuhrt. Der Elementar-
analysator sto3t im Bereich kleiner 1% an seine Nachweisgrenze, deshalb wird auf die TOC-

Bestimmung zurlickgegriffen.

Fur die Bestimmung des organisch gebundenen Kohlenstoffs (OC- engl. organic carbon) wird
der Gesamtkohlenstoffgehalt (TC— engl. total carbon) und der anorganische Kohlenstoffgehalt
(IC-engl. inorganic carbon) ermittelt. Der OC— Gehalt wird aus der Differenz der beiden Werte
TC und IC errechnet.

Fur die TC— Messung werden die vorliegenden Kohlenstoffverbindungen in einem Sauerstoff-
strom vollstandig zu CO; oxidiert. Der als Carbonat vorliegende anorganische Kohlenstoff wird
durch Zugabe von Saure ebenfalls in CO, umgewandelt. Die beiden CO.— Stréme werden
quantifiziert und fur die Berechnung des TC— Wertes verwendet. Die Analyse der Proben
wurde mit dem Gerat ,TOC— L* und Verwendung eines Autosamplers ,ASI- L* der Firma

»ohimadzu® durchgefihrt. [35]

4.6 Gaschromatographische Analysen

Bei der Gaschromatographie erfolgt die Auftrennung der Komponenten Uber eine gasférmige
mobile Phase und eine flissige oder feste stationare Phase. Als Tragergas der mobilen Phase
wird meist Helium, Stickstoff oder Wasserstoff verwendet. Als stationdre Phase kdnnen ge-
packte Saulen oder Kapillarsaulen verwendet werden. Fur analytische Zwecke wird meist eine
Kapillarsdule verwendet, bei der die stationdre Phase als diinner Film oder diinne Schicht an
der Saulenwand haftet. Grundvoraussetzung fur die Analyse der Proben am GC ist, dass das
zu untersuchende Substanzgemisch unzersetzt verdampfbar ist. Die Trennséule befindet sich

in einem Saulenofen, der mit einem Temperaturprogramm geregelt wird. [36]
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4.6.1 Gaschromatographie mit Massenspektrometrie- Kopp-
lung (GC—- MS)

Um die molekulare Zusammensetzung der organischen Produktphase zu charakterisieren, er-
folgt eine Analyse mit Hilfe eines GC- MS. Die Probe wird zuerst in den Gasraum uberfuhrt,
wo die neutralen Molekile in der Gasphase ionisiert werden. Im ndchsten Schritt werden die
lonen und ihre durch Zerfall entstehenden Fragmente entsprechend ihrem Masse/Ladungs-
verhaltnis detektiert und in Form eines Massenspektrums dokumentiert. Die Anregung der Mo-
lekile erfolgt bei dem verwendeten GC- MS Uber eine Elektronenstof3-lonisation. Fir die
Quantifizierung der Molekdle in der Probe ist eine Kalibration der zu bestimmenden Verbin-
dungen nétig. Die kalibrierten Komponenten sind die am haufigsten und mengenmaRig héchs-
ten auftretenden Komponenten in der organischen Produktphase. Sie wurden im Zuge einer
friheren Arbeit von Nagl [37] identifiziert und ausgewahlt. In Tab. 4-1 sind die kalibrierten
Komponenten aufgelistet. Der Aufbau des GC- MS ist in seinen Bestandteilen in Tab. 4-2 an-

gefuhrt.

Tab. 4-1: Kalibrierte Komponenten fir GC- MS

Kalibrierte Verbindungen
Pentan

2 — Methylpentan
Hexan
Methylcyclohexan
Ethylcyclohexan
Octan
Toluol
Ethylcyclohexan
Propylcyclohexan
Decan

Fluoranthen— interner Standard
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Tab. 4-2: GC- MS Aufbau

Gerat Bezeichnung Hersteller

Gaschromatograph Shimadzu GC 2010

Massendetektor Shimadzu GCMS QP 2010 Plus

Autoinjektor Shimadzu AOC - 5000

Saule Agilent VF — 1701 MS 60 m; @ 0.25 mm; Wand-

4.6.2 Bestimmung der bei Raumtemperatur gasformigen Re-
aktionsprodukte mit einem Gaschromatographen Gas-
chromatographie (Micro— GC)

Um die Gaszusammensetzung wahrend des Versuchs zu beobachten, werden nach definier-
ten Zeitabstanden Gasproben gezogen und diese analysiert. Fir die Analyse steht das Micro-
GC ,Agilent 3000A* der Firma ,Inficon® zur Verfigung. Die Gasprobe wird mit einer Gasmaus

aus dem Produktgasstrom gezogen und kann mit dem Micro- GC analysiert werden.

Fur die Bestimmung der Gaszusammensetzung stehen zwei Saulen zur Verfiigung. Erstens
eine unpolare Molsiebsaule, bei der die Trennung aufgrund der Molekulgré3e erfolgt und somit
vor allem zur Analyse von kleinen Molekilen wie Hz und N2 dient. Zweitens eine polare ,Plot
+ U“— Saule bei der die Auftrennung aufgrund unterschiedlicher Polaritat erfolgt und somit fir
verschieden Kohlenwasserstoffe geeignet ist. Die polare Saule verwendet Helium, die unpo-
lare Saule Argon als Tragergas. Die Detektion der Molekule erfolgt Uber einen Warmeleitfa-
higkeitsdetektor. Fir die Bestimmung der gasformigen Komponenten im Trégergas sind fol-
gende Molekile kalibriert: Hz, O2, N2, CH4, CO», C;Hs, C2Ha und CzH, Es kdnnen somit nur
Kohlenwasserstoffverbindungen mit maximal 2 Kohlenstoffatomen bestimmt werden. Alle ,,h6-
heren“ Kohlenwasserstoffe werden zwar als Peak erkannt, kdnnen aber quantitativ nicht be-
stimmt werden oder werden beim Spulen der Kolonne als ,Backflush® detektiert und als ge-
meinsamer Peak am Ende des Spektrums ausgegeben. Das fuhrt in den Auswertungen der

Experimente zur Erhéhung des Massenbilanzfehlers.
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4.6.3 Simulierte Destillation (SimDis)

Mit der Analysenmethode der simulierten Destillation, kurz SimDis, werden die Siedeverlaufe
von Stoffgemischen bestimmt. Der Siedeverlauf der organischen Produktphase wird ermittelt
und mit Referenzwerten verglichen. Als Detektor dient in diesem Fall ein Flammenionisations-
detektor (FID). Als Gaschromatograph steht der ,GC 7890 A* der Firma ,Agilent* mit Verwen-
dung einer ,MXT- 2887 10m x 0,530mm x 2,65um“ Saule des Herstellers ,Restex” zur Verfu-

gung. Die Injektion der Probe erfolgt bei dieser Analysenmethode ,,Cool on column®.

4.6.4 Wassergehalt mit GC- WLD

Die Bestimmung des Wassergehalts der wassrigen Produktphase erfolgt in einem Gaschro-
matographen mit Warmeleitfahigkeitsdetektor. Bei dieser Analysenmethode erfolgt die Injek-
tion im ,Split/Splitless“— Modus. Die Bestandteile dieses Aufbaus sind in Tabelle Tab. 4-3: GC-
WLD Aufbau dargestellt.

Tab. 4-3: GC- WLD Aufbau

Gerat Bezeichnung Hersteller

Gaschromatograph Agilent GC 7890 A

Autosampler Agilent 7683 Series

Saule Agilent HP Innowax 30 m x 0.530 mm x 1pm
Detektor Warmeleitfahigkeitsdetektor

4.7 Energiedispersive Rontgenspektroskopie (EDX)

Die Katalysatoroberflache wurde mit Hilfe der EDX— Analyse bestimmt. EDX ist eine Methode
der Elektronenstrahlmikroanalyse. Es wird ein Festkdrper mit Elektronen beschossen, welcher
in weiterer Folge Rontgenstrahlen emittiert. Durch diesen charakteristischen Rontgenstrahl
werden die in der Probe enthaltenen Elemente qualitativ und quantitativ bestimmt. Fir das
Verfahren ist ein fokussierter Elektronenstrahl erforderlich. Ein Primarelektron trifft auf die
Probe auf und schlagt aus einem der kernnahen Energieniveaus ein Elektron heraus. Die ent-
stehende Licke wird von einem Elektron aus einem hdheren Niveau geflllt. Dabei wird ein
Rontgenquant frei. Die freiwerdende Energie entspricht der Differenz der beiden Energieni-

veaus und ist fir jedes Element charakteristisch. [38]
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5 Hydrodeoxygenierung von Flussigphasenpyrolysedl

Nachfolgend werden die verwendeten Ausgangsstoffe, der Aufbau der Versuchsanlage, die

entstehenden Produktstrome und der prinzipielle Ablauf der Experimente spezifiziert.
5.1 Versuchsaufbau

Die Experimente fir die Hydrodeoxygenierung von PYO werden vollstandig am Versuchsstand
des ICVT in dessen Reaktionstechniklabor durchgefiihrt. Die Versuchsanlage wurde im Zuge
zweier Masterarbeiten [39, 40] aufgebaut und in Betrieb genommen. Zwei weitere Masterar-
beiten beschaftigten sich mit der Optimierung der Betriebsbedingungen [41] und der Katalysa-
torauswahl [37], um die Produktausbeute und Produktqualitat zu maximieren. Die Versuchs-

anlage ist in Abb. 5-1 dargestellt.

Abb. 5-1: Aufbau der Versuchsanlage: (1) Massendurchflussregler, (2) Druckregelungsventil,
(3) Thermosensor, (4) Rohrreaktor, (5) Heizmantel, (6) Produktbehélter, (7) Kuhler, (8)

Hochdruckpumpe, (9) Expansionsbehélter
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Das Kernstick der Anlage bildet der Rohrreaktor, der durch einen Innendurchmesser von
di= 3/8" (0,95 cm), einen AufRendurchmesser von d.= 1/2“ (1,27 cm) und einem Leerrohrvolu-
men von etwa 40 ml charakterisiert ist. Die beheizte Zone des Rohrreaktors hat eine Lange
von 38 cm und wird mit einem elektrisch betriebenen Heizmantel mit einer Maximalleistung
von 1,2 kW umschlossen und beheizt. Fir die Temperaturregelung wird ein 3- stelliges Fe-
CuNi (J)- Thermoelement verwendet, das sich innerhalb des Reaktors befindet. Wéhrend des
Experiments wird die Temperatur an drei Stellen gemessen: am Reaktoreintritt (T+op), in der
Mitte der Reaktionszone (Twmigale) UNnd am Reaktoraustritt (Teotom). Der Thermosensor wurde
daher so montiert, dass sich die Messstelle Twiqgie in der Mitte der beheizten Zone des Rohr-
reaktors befindet. Da der Heizmantel nur aus einer Heizzone besteht, wird Twiqae fir die Re-
gelung herangezogen. Zusatzlich befindet sich im Heizmantel eine weitere Messstelle (Theater),
welche die Temperatur an der Reaktoraul3enwand misst. Die Regulierung der Heizleistung
erfolgt Uber das Prozessleitsystem SpecView der Firma Honeywell. Abb. 5-2 stellt ein verein-
fachtes Verfahrensschema im Prozessleitsystem (iber SpecView dar. Die Uberwachung und

Steuerung samtlicher Systemparameter des Versuchsaufbaus erfolgt mit dieser Software.

{rc) 229°C )
_-0.2 bar o iTLy
ok ke Vo mo'e -
W A\TIC] 226°C
. U 22

0,01 min/min

]

Off
Pump Setpoint L | Fink
10,00 mimin |[2EE2 L pump

2

- ]
i
Off g
Pump Setpoint oo | Wabese
0,00 mi/min 'y | Pump
% |
Main

Abb. 5-2: Verfahrensschema der Anlage, dargestellt Gber die Software SpecView
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Die fliissigen Einsatzstrome werden Uber eine Hochdruckpumpe der Firma FINK Chem+ Tec
GmbH & Co. KG in das System eingebracht. Der Massenstrom wird Uiber eine Waage ermittelt,

um die reale geférderte Menge festzustellen.

Die Flussigzuleitung in das unter Wasserstoff stehende System ist durch ein Riickschlagventil
gesichert. Die Versorgung des Systems mit Wasserstoff erfolgt Gber eine 300 bar Druckfla-
sche. Der Druck wird tber ein Druckregelungsventil in der Zuleitung auf 150 bar reduziert und
Uber einen zweiten Druckminderer weiter auf 135 bar reduziert. Die Anlage kann tber ein Pur-
geventil oder einen Massendurchflussregler (MFC) der Firma Bronkhorst mit Wasserstoff ver-
sorgt werden. Das Purgeventil dient dazu, die Anlage schnell auf Betriebsdruck zu bringen.
Wahrend des Betriebs wird der Gasfluss Uber den MFC geregelt. Dieser ist auf Volumenstrome
von 0,2— 10 In/min Wasserstoff kalibriert. Der Betriebsdruck wird tber einen Nachdruckregler
am Ende des Versuchsaufbaus eingestellt und mit 121 bar begrenzt. Die Messstelle fur den
Systemdruck ist vor dem Rohrreaktor montiert. Da die Druckregelung des Betriebsdrucks nach

dem Reaktor erfolgt, erkennt man Plugging am steigenden Druckverlust Uber den Reaktor.

Am Ende des Reaktors wird das entstandene Produktgemisch mit einem Gegenstromkuihler
auf 3 °C gekuhlt. Der Grof3teil der Komponenten kondensiert dabei aus, diese werden im nach-
folgenden Produktbehdlter gesammelt. Die bei Raumtemperatur gasférmigen Komponenten
werden dadurch von den fliissigen Produkten getrennt. Der Produktbehélter hat ein Volumen
von 0,8 |, in dem die Produkte des stationaren Betriebs aufgefangen werden. Im System ist
ein zweiter Produktbehalter mit einem Volumen von 1,9 Liter installiert. Dieser wird als instati-
ondrer Behalter bezeichnet und dient fiir die Produkte der Vorlaufzeit und der Sulfidisierung.
Die gasformige Produktphase wird gemeinsam mit dem Uberschiissigen Wasserstoff Uber das
Druckregelventil abgetrennt. Dort wird sie auf Umgebungsdruck entspannt und Uber einen
Trommelgaszahler der Firma Ritter geleitet. Nach der Gasuhr ist ein Ventil installiert, Gber das

Gasproben entnommen werden kdnnen.

Durch den Betriebsdruck von 121 bar sind regelungstechnische und apparative Sicherheits-
maflinahmen erforderlich. Regelungstechnisch werden ab einem definierten Druck die Hei-
zung, die Flussigkeits- und die Gaszufuhr abgeschaltet. Apparativ wird das System durch die
Absicherung aller Zu- und Ableitungen mit Riickschlagventilen und der Montage einer Berst-
scheibe gesichert. Die Berstscheibe ist auf 207 bar ausgelegt und entspannt im Falle eines

Ansprechens in einen 3,1 | groRen Expansionsbehalter.
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5.2 Eingangsstrome, Produktstrome und Katalysatoren

Die Einsatzstréome sowie die Produktstréme werden nachfolgend genauer beschrieben.

5.2.1 Eingangsstrome

Sulfidisierungsmittel

Als Sulfidisierungsmittel wird ein Gemisch aus Dekan und Di-tert-butyl-disulfid (DTBDS) mit
einem Massenverhdltnis 65/35 verwendet. Das Sulfidisierungsmittel dient der Aktivierung des

Katalysators fur die anschlieRende Hydrodeoxygenierung.

Pyrolysedl

Fur die Experimente wurde ein Flissigphasenpyrolysedl (PYO) verwendet, das gemal3 Kapi-
tel 2.2 in der BioCRACK- Pilotanlage in Schwechat hergestellt wurde. Als biogener Rohstoff
dienten Fichtenholzpellets. Es wurde von der Firma BDI- BioEnergy zur Verfugung gestellt.
Abb. 5-3 zeigt eine Probe des Einsatzstoffes PYO. Da sich die Sulfidschicht des Katalysators
wahrend des Experiments langsam abbaut, werden dem PYO 1000 ppm DTBDS (massenbe-
zogen) zugesetzt. Dadurch wird die Aktivitat des Katalysators tber eine mdglichst lange Ver-
suchsdauer gewéhrleistet. Das eingesetzte PYO setzt sich aus 21,3 % Kohlenstoff, 9,4 %
Wasserstoff, 69,0 % Sauerstoff und 0,3 % Stickstoff zusammen. Der Wassergehalt betragt

57,0 %.

PYO

Abb. 5-3: Flussigphasenpyrolysedl
Wasserstoff

Der verwendete Wasserstoff hat einen Reinheitsgrad von 5.0 (99,999% Reinheit) und dient

als Hydrierungsmittel. Er wird aus 300 bar Hochdruckflaschen der Firma Air Liquide bezogen.
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5.2.2 Produktstrome

Als Produkte der HDO von PYO fallen zwei nicht mischbare flissige Produktphasen und eine

gasférmige Produktphase an.

Organische Produktphase

Die organische Phase stellt das Hauptprodukt der HDO dar. Ziel ist es, mdglichst viel Kohlen-
stoff in diese Phase zu transferieren und ihre Produkteigenschaften zu optimieren. Die Bewer-
tung der Sulfidisierungsdauer erfolgt vor allem Uber die Qualitat der organischen Pro-
duktphase. Die organische Phase wird gemeinsam mit der wassrigen im stationéren Produkit-

behalter gesammelt und alle 12 Stunden entnommen.

Wassrige Produktphase

Die wassrige Phase enthalt das im Pyrolysedl gebundene Wasser, sowie das im Zuge der
HDO- Reaktion gebildete Wasser. Der enthaltene Kohlenstoff liegt vor allem in Form polarer
Verbindungen vor. Im Idealfall sollte der Anteil sauerstoffhaltiger Kohlenwasserstoffe bei 0 lie-

gen. Die wassrige Produktphase ist die grof3te Fraktion der gebildeten Produktstrome.

Gasformige Produktphase

Die gasformige Produktphase besteht aus den gebildeten fliichtigen Komponenten der HDO
und dem Uberschissigen Wasserstoff. Durch Decarboxylierungsreaktionen wird Sauerstoff in
Form von CO; abgespalten. Die weiteren Komponenten sind hauptsachlich Methan und Ethan.
Weiters wird ein Gemisch an Kohlenwasserstoffen gebildet, welches aufgrund der verwende-
ten Analysenmethode nicht quantitativ bestimmt werden kann. Da der Versuch mit einem sehr
hohen stdchiometrischen Wasserstoffliiberschuss betrieben wird, besteht die Gasphase zu

etwa 97 % aus Wasserstoff.

5.2.3 Katalysatoren

Bei den Experimenten der HDO von PYO am kontinuierlichen Rohrreaktor wird die Reaktion
heterogen katalysiert. Die Katalysatoren liegen somit als Feststoff in unterschiedlichen Parti-

kelgré3en vor.
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Variation der Sulfidisierungsdauer

Fur die Variation der Sulfidisierungsdauer wurden zwei Katalysatoren verwendet. Fur die Ver-
suche, bei denen der Katalysator einer Sulfidisierung unterworfen wird, wurde ein CoMo-Ka-
talysator verwendet. [41] Dieser hatte sich in den vorhergegangenen Arbeiten zur HDO als
Standard etabliert. Der Katalysator wird von der Firma AlfaAesar hergestellt. Als Tragermate-
rial dient Aluminiumoxid (Al,O3). Tab. 5-1 fasst die wichtigsten Eigenschaften des Katalysators
zusammen. In der Arbeit Uber die Katalysatorvariation von Nagl [37] bestétigte sich die Aus-
wahl des CoMo-Katalysators, da er bei vergleichsweise niedrigem Preis &hnlich gute oder
bessere Produktqualitaten wie andere Alternativen aufwies. Daher findet dieser Katalysator fur

diese Experimente auch weiterhin Anwendung.

Tab. 5-1: CoMo/AlL,O; — Katalysatoreigenschaften

Kobalt Molybdéan Schittdichte Porositat
[woo] [wo%] [9/cm?] [voe]
34-45 11,5-14,5 0,67 60,9

Der Katalysator wird als Oxid bezogen und gelagert. Vor den Experimenten muss er gemahlen

und inline im Reaktor sulfidisiert werden.

Unsulfidisierter Kataysator

Fur die Variation der Sulfidisierungsdauer wurde auch ein Experiment ohne Sulfidisieren des
Katalysators vorgenommen. Fir diesen Versuch wurde ein NiMo Katalysator auf Al>O3 ver-
wendet. Der Grund dafir war, dass Nickel in seiner Oxidform als besserer Hydrierkatalysator

gilt als Cobalt in seiner Oxidform. [24]

5.3 Versuchsvorbereitung

Bevor das eigentliche Experiment durchgeflihrt werden kann, sind einige Vorbereitungsschritte
notig. Diese sind im Zuge vorangegangener Arbeiten standardisiert worden und werden in

diesem Kapitel beschrieben.
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5.3.1 Mahlen des Katalysators

Die Katalysatoren werden als Extrudat mit einer Lange von etwa 2-5 mm bezogen. In dieser
Form ist der Katalysator fur den Einsatz im Reaktor nicht geeignet, da er eine zu geringe Ober-
flache und Schiittdichte aufweist. Um die spezifische Oberflache zu erhéhen und damit Po-
rendiffusionslimitierung zu vermeiden, wird eine Zerkleinerung durchgefihrt. Der geforderte

Partikeldurchmesser in der Reaktionszone soll im Bereich von 200- 600 um liegen.

Um diese Partikelgrof3e herzustellen wird der Katalysator mit einer Zentrifugalmuiihle mit Tra-
pezlochung (Durchmesser 1 mm) bei 6000 U/min zerkleinert. Fir die Klassierung wird ein
Retsch— Siebturm verwendet. Es fallen 3 Fraktionen an: das Grobgut (> 600 um), die Mittel-
fraktion (200— 600 pum) und das Feingut (< 200 um). Die Mittelfraktion stellt den Hauptteil des
Katalysatorbetts im Reaktor dar. Das Grobgut wird in den Randbereichen des Hauptkatalysa-
torbetts verwendet und dient zur gleichmafligen Verteilung der flissigen Einsatzstréme. Wei-
ters wird dadurch das Austreten feiner Katalysatorpartikel nach unten hin verhindert. Abb. 5-4

zeigt beispielhaft die verschiedenen Fraktionen des CoMo/Al,O3 Katalysators.

ungemahlen > 600 pm 200 — 600 pm <200 pm

Abb. 5-4: Katalysatorfraktionen unterschiedlicher Korngréf3en

5.3.2 Befullen des Reaktors

Zum Beflllen des Reaktors wird dieser mit eingebautem Thermosensor inklusive T-Stlick um
180°C gedreht und in ein Stativ eingespannt. Die Beflllvorrichtung mit Trichter sowie die
Schichtdicke der Katalysatorfraktionen Uber die Reaktorlange wird in Abb. 5-5 dargestellt. Vor
dem Beflillen wird der Reaktor samt Sieb und Endstiick gewogen. Um zu verhindern, dass
wahrend des Befiillens Katalysatorpartikel ber das T-Stlick austreten, wird dieses mit Glas-
wolle verschlossen. Die erste Schicht Katalysator besteht aus etwa 4,5 g des originalen Kata-
lysators. Darauf folgen etwa 1 g der Fraktion > 600 pm. Diese beiden Schichten gewéahrleisten

eine gute Verteilung des eingesetzten Pyrolysedls. Als nachste Schicht folgen etwa 17 g der
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Mittelfraktion mit einer Partikelgréf3e von 200— 600 um. Damit ist die gesamte beheizte Zone
befiillt. Um das Austreten der Kernschicht in den Reaktorauslass zu vermeiden, folgt eine
letzte Fraktion von etwa 0,5 g des groben Katalysators (>600 um). Um die Bildung von Hohl-
raumen oder Briicken zu vermeiden, wird das Katalysatorbett durch leichtes Klopfen verdich-
tet. Der Reaktorauslass wird zusatzlich mit einem engmaschigen Metallsieb, wie in Abb. 5-6,

verschlossen und mit dem Endstilick verschraubt.

>600 um {

original{

Abb. 5-5: Beflillvorgang des Reaktors

Abb. 5-6: Metallsieb zum VerschlieRen des Rohrreaktors
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Fur die Bestimmung der gesamt eingewogenen Menge an Katalysator wird der Reaktor erneut
mit Sieb und Endstiick gewogen. Durch die Differenz dieses Gewichtes vor und nach der Re-

aktion wird in weiterer Folge auch die Katalysatorzunahme durch Coking abgeschatzt.

5.3.3 Uberprifen des Versuchsaufbaus auf Dichtheit

Vor Beginn jedes Experiments ist es notwendig, den Reaktor und den ganzen Versuchsaufbau
auf Dichtheit zu Uberprufen. Fir die Dichteprifung wird die Anlage mit Wasserstoff auf den
Betriebsdruck von 121 bar gebracht. Sdmtliche Zu- und Ableitungen werden geschlossen und
der Druck beobachtet. Das System bendtigt mehrere Minuten um das thermische Gleichge-
wicht mit der Umgebung zu erreichen. In dieser instationdren Phase sinkt der Druck stetig ab.
Nach der Einstellung des Gleichgewichts sollte sich ein konstanter Druck einstellen. Wenn
sich der Druck etwa 20 Minuten lang nicht verandert, kann der Versuchsaufbau als dicht an-
gesehen werden und die Dichtheitsprobe ist abgeschlossen. Nimmt der Druck stetig ab, muss
das System mit Lecksuchspray kontrolliert werden. Ist eine Leckstelle identifiziert, muss diese
bei Atmosphéarendruck abgedichtet werden. Dies geschieht meist durch Nachziehen von

Schraubverbindungen. Danach wird die Dichtheitsprobe von neuem begonnen.
5.4 Versuchsdurchfuhrung

In diesem Kapitel wird der Ablauf der Experimente beschrieben Ein Experimentdurchlauf teilt
sich in die Sulfidisierung, die Vorlaufzeit und die stationare Versuchszeit auf. Die stationare

Versuchszeit betragt 36 Stunden wird in 3 Versuchsabschnitte zu je 12 Stunden aufgeteilt.
5.4.1 Sulfidisierung des Katalysators

Wie bereits beschrieben, liegt der Katalysator vor Beginn des Experiments in seiner Oxidform
vor. Um die Metalloxide in Metallsulfide zu tberfuhren wird durch Schwefelzugabe in situ sul-
fidisiert. Das Verfahren wurde in Anlehnung an Schwaiger [15] entwickelt und eingesetzt. Der
Schwefel wird dem System in Form von DTBDS zugefiihrt. Dazu wird ein Sulfidisierungsmittel
hergestellt, welches aus einer Mischung aus DTBDS/Dekan mit einem Massenverhéltnis von
35/65 besteht. Im Reaktor reagiert das DTBDS unter Wasserstoffatmosphére zu Schwefel-
wasserstoff (H.S), das als primares Sulfidisierungsmittel fungiert. Aufgrund seiner giftigen Ei-
genschaften und der sicherheitstechnischen Herausforderungen wird H>S nicht direkt verwen-

det, sondern es wird auf Schwefel in Form von DTBDS zurtickgegriffen.
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Bei der Sulfidisierung wird das im Katalysator vorhandene MoOs; in Anwesenheit von H; und
H>S zu MoS umgewandelt. Die dazugehorigen Reaktionsgleichungen sind nachfolgend in den

Formeln ( 5-1) und ( 5-2 ) dargestellt. [42]

MoOs + H,S =2 [Mo0,S] + H,0
[M00,5] > MoO, + S (5-1)
S+H, > H,S
MoO; + 2 H,S 2 MoS; + 2 H,0
MoO, + 2 H; © Mo + 2 H,0 (5-2)

Mo + 2 H,S = MoS; + 2 H,

Im Gegensatz zu Molybdan wird Cobalt unter Vorliegen von Wasserstoff bei 400 °C zu C0gSs,

einem schwefelreichen Sulfid, reduziert. [43] Die Reaktion erfolgt laut Gleichung ( 5-3).

9 CoO + 8 H,S + Hy > C0sSs + 9 H,0 (5-3)

Das Sulfidisierungsprozedere ist standardisiert. Der Wasserstofffluss betragt 0,5 IN/min und
die Fordermenge des Sulfidisierungmittels wird auf 6 g/h eingestellt. Der Reaktor wird zuerst
auf eine Temperatur von Twire = 150 °C erhitzt. Uber eine Temperaturrampe von 66,6 °C/h
wird die Temperatur im Reaktor auf 350 °C erhoht. Zuletzt wird bei hoher Heizleistung auf die
endglltige Sulfidisierungstemperatur von 400 °C erhitzt. Ab dem Erreichen der Zieltemperatur
wird dieser Zustand fur die Dauer der vorgesehenen Sulfidisierung gehalten. Der Verlauf einer
funfstindigen Sulfidisierung ist in Abb. 5-7 dargestellt. Die entstehenden Produkte, hauptséch-

lich Reaktionswasser, werden im instationaren Produktbehalter gesammelt und verworfen.
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Abb. 5-7: Temperatur und Druckprofil wahrend des Sulfidisierens

5.4.2 Hydrodeoxygenierung von Flussigphasenpyrolysedl

Nach Abschluss der Sulfidisierung wird anstatt des Sulfidisierungsmittels Fliissigphasenpyro-
lysedl (PYO) in den Reaktor geférdert. Die Férdermenge an PYO wird auf 20 g/h eingestellt,
was einer Raumgeschwindigkeit von 1 h** entspricht. In dieser Arbeit wird die Raumgeschwin-
digkeit als LHSV (liquid hourly space velocity) bezeichnet und entspricht dem Flissigvolumen-
strom pro Leerrohrvolumen. Die LHSV beschreibt die Durchflussgeschwindigkeit eines Rohr-
reakors und kann aus dem Kehrwert der Verweilzeit laut ( 5-4 ) gebildet werden. In einer friihe-
ren Arbeit wurde eine LHSV — Variation durchgeftihrt [41], aus welcher hervorging, eine LHSV

von 1 einzustellen.

Ve
LHSY = L = Zruso.
T

leer

(54)

T ... Verweilzeit [h]
\Y;
V

leer

o Flissigvolumenstrom PYO [m3/h]
Flussig

Leerrohrvolumen des Reaktors [m?]
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Ab dem Zeitpunkt des Eintritts von PYO in den Reaktor startet die Hydrodeoxygenierung mit
einer funfstiindigen Vorlaufzeit. Der Wasserstoffstrom wird auf 1,0 IN/min erh6ht. Ziel der Vor-
laufzeit ist es, den gewiinschten Feedmassenstrom konstant zu halten, und die Temperaturen
stationar auf 400 °C zu halten. Die Produkte der Vorlaufzeit werden im instationaren Behalter
gesammelt und verworfen. Nach Ablauf der 5 Stunden wird auf den stationaren Produktbehal-
ter umgeschaltet und der 36- stiindige Versuch beginnt. Der Versuch wird in drei Abschnitte
Zu je 12 Stunden gegliedert. Am Ende jedes Abschnitts wird die gebildete fliissige Phase aus
dem stationaren Produktsammelbehalter entnommen. Die Probenahme erfolgt langsam, tber

einen Zeitraum von etwa 45 Minuten, um tUbermaRigen Druckabfall zu vermeiden.

Aus dem Abgasstrom werden alle 4 Stunden Gasproben entnommen. Nach der Gasuhr wird
ein Gassammelrohr zwischengeschaltet, in welches der Abgasstrom etwa 10 Minuten durch-
geleitet wird. Die Gasprobenahme hat dadurch keinen Einfluss auf die Gasbilanz des Systems.
Die erste Probenahme erfolgt zu Beginn der stationaren Phase. Fir die Analyse der fllichtigen
Bestandteile dient ein Micro- GC. Wahrend des Versuchs werden alle Versuchsparameter

standig mit SpecView Uberwacht und protokolliert.

Die Messung des PYO-Stroms erfolgt Uber stiindliches Wiegen des Vorlagebehélters. Die
Messung des Abgasstroms erfolgt Uber einen Trommelgaszahler und wird stiindlich dokumen-
tiert. Der zugefuhrte Wasserstoffstrom wird automatisch vom Massendurchflussregler aufge-

zeichnet.

Nach Ablauf von 36 Stunden stationare Versuchszeit ist das Experiment beendet. Die Heizung
wird deaktiviert und der Heizmantel fir schnelleres Abkuhlen des Systems geoffnet. Sobald
die Temperatur im Reaktor unter 100 °C fallt, wird statt Pyrolysedl Aceton geférdert und der
Flissigkeitsstrom kontinuierlich erhéht. Die Pumpe und die Zuleitungen werden dadurch ge-
reinigt, das Katalysatorbett mit Aceton gewaschen und somit das restliche, in Aceton l8sliche,
Pyrolysedl entfernt. Ist der Reaktor auf etwa 40 °C abgekdihlt, wird zweimal inertisiert. Im An-

schluss kann der Reaktor ausgebaut werden.

5.4.3 Versuchsnachbereitung

Um die Massenzunahme des Katalysators wahrend des Versuchs zu bestimmen, wird der
gesamte Reaktor nach dem Versuch gewogen. AnschlieRend wird der Katalysator aus dem
Reaktor entfernt. Aufgrund seiner Positionen im Reaktor und der unterschiedlichen Partikel-

grofien wird der ausgetragene Katalysator in etwa 5 Fraktionen unterteilt. Die Aufteilung erfolgt
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Uber optische Beurteilung und nach der Beschaffenheit des Katalysators bezlglich Festigkeit
und Austragbarkeit aus dem Reaktor. Im Vergleich zum Ausgangszustand ist der Katalysator
aufgrund der Sulfidisierung grof3tenteils schwarz geworden. Nur die Partikel im oberen Be-
reich, welche keiner Sulfidisierung (aufgrund zu geringer Temperatur, da auf3erhalb des Heiz-
mantels) ausgesetzt waren, haben grofiteils noch die Ursprungsfarbe. Der gesamte Katalysa-
tor wird gewogen und bei einer Temperatur von 100 °C fir 24 getrocknet. Die Trocknung dient
zur Entfernung leicht fliichtiger Komponenten wie beispielsweise Aceton, welches zum Wa-
schen verwendet wurde. Der Trocknungsverlust wird bei der Massenzunahme wahrend des

Experiments und in weiterer Folge des Cokings miteinbezogen.



6 Bewertung der Versuchsergebnisse 41

6 Bewertung der Versuchsergebnisse

In diesem Abschnitt werden die Analysen und Auswertungen der Experimente beschrieben.
Die Auswertung dient zur Beschreibung und Beurteilung der Experimente. Die Daten werden
bei unterschiedlicher Sulfidisierungsdauer miteinander verglichen. Dadurch kdnnen die Pro-
dukteigenschaften abhangig von der Sulfidisierung betrachtet werden. In diesem Kapitel wer-
den die Auswerteverfahren genauer beschrieben. Fur jedes Experiment werden die Massen-
bilanz und die Eigenschaften der gasférmigen sowie der flissigen Produktphasen beurteilt.
Fur die organische Produktphase werden Standardeigenschaften von Diesel und Benzin als

Vergleichswert verwendet, da diese Phase als Biokraftstoff Verwendung finden soll.

6.1 Massenbilanz

Fur die Massenbilanz werden die Eingangsstrome den Ausgangsstromen gegenibergestellt,
wodurch eine verfahrenstechnische Bilanz erstellt wird. Die Stréme werden nach ihrer Ge-

samtmasse und nach den Elementen bilanziert.
6.1.1 Gesamtmassenbilanz

Als Ausgangspunkt fur die Bewertung der Versuche dient die Gesamtmassenbilanz. Da im
Bilanzraum chemischen Reaktionen stattfinden, kann nicht auf Basis von Molekulen bilanziert
werden. Der Eingangsstrom setzt sich aus der eingesetzten Menge an Pyrolysedl (meyo) und
dem verwendeten Wasserstoff (mu2) zusammen. Der Ausgangsstrom beinhaltet die gebildete
Menge organische Phase (Morg), wassrige Phase (mwassr) und Gasphase (mgas). Die Gasphase
sind die bei Raumtemperatur gasférmigen Produkte. Zudem wird die Massenzunahme am Ka-
talysator durch Coking (mcoking) Miteinbezogen. Das Coking wird néaherungsweise als reiner
Kohlenstoff behandelt. Da es sich in dieser Arbeit um ein reales System handelt, tritt ein Mas-
senbilanzfehler auf. Der Massenbilanzfehler wird in dieser Arbeit als ,Verlust® bezeichnet und

laut Gleichung ( 6-1 ) berechnet.

Merust = Mpyo + mH2 - (morg T My T mgas + mOoking ) ( 6-1 )

Die Massen der flissigen Komponenten erhalt man aus den gesammelten Flissigproben aus
den drei Versuchsabschnitten des Experiments. Das Coking wird gravimetrisch ermittelt. Die

Gasphasen werden volumetrisch iiber eine Durchflussmessung bestimmt. Uber die ideale



6 Bewertung der Versuchsergebnisse 42

Gasgleichung werden die jeweiligen Massen berechnet. Dies ist moglich, da der Eingangs-
strom aus reinem Wasserstoff besteht und der Produktstrom etwa 95 % Wasserstoff beinhal-
tet. Uber die Zusammensetzung des Gases und die jeweiligen Molmassen der Komponenten
konnen die Massen berechnet werden. Der Berechnungsweg ist in den Gleichungen (6-2) —

(6-4) zusammengefasst.

n =PV (6-2)
' R*T

m, =n,*M, (6-3)

mgas :Zmi (6'4)

Stoffmenge der jeweiligen Komponente i [mol]

Betriebsdruck [Pa]

< © >

Volumen der jeweiligen Komponente i [m3]
Universelle Gaskonstante [kg*m?/(s**mol*K)]

Umgebungstemperatur [K]

3 -

Masse der jeweiligen Komponente i [kg]

Molmasse der jeweiligen Komponente i [kg/mol]

S <Z

Masse des Gasstroms mit i Komponenten [kg]

Die gasférmigen Kohlenwasserstoffe werden mit dem Micro- GC bestimmt. Ab einer Kette-
lange von Cs ist das GC nicht kalibriert und daher ist keine quantitative Bestimmung dieser
Komponenten moglich. Alle langerkettigen Kohlenwasserstoffe (ab Propan) im Produktgas

werden somit nicht in der Massenbilanz beriicksichtigt und sind Bestandteil des Verlustterms.
6.1.2 Elementbilanz

Mit einem Elementaranalysator wird der Kohlenstoff-, Wasserstoff-, und Stickstoffgehalt der
flussigen Proben ermittelt. Der Sauerstoffgehalt wird als Differenz auf 100 Prozent angenom-
men. Dadurch kann eine elementbezogene Massenbilanz aufgestellt werden. Die Masse des
jeweiligen Elements (m;) wird Gber den Massenanteil des Elements (wi) und der Gesamtmasse
des Abschnitts (mi) berechnet. Fur die Gesamtbilanz wird Gber alle Abschnitte k, laut Glei-

chung ( 6-5 ), aufsummiert. Der Index i steht fir das jeweilige chemische Element.
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mizzmk*wi (6-5)
k

Im Produktgas liegen nur Komponenten vor, die aus den Elementen C, H und O aufgebaut
sind. Allgemein formuliert kommen nur Komponenten der Summenformel CxH,O, vor. Daher

kénnen die elementaren Massen der Gasphase nach den Gleichungen ( 6-6 )- ( 6-8 ) berech-

net werden.
me anXHyOZ #X* M (6-6)
My =Nc o, *y*My (6-7)
= k7 %
Mo =Nenyo, *2Z Mo (6-8)
m ... Masse des Elements (C,H,N) [kg]
Ne o Stoffmenge der Komponente CiH,Oz[mol]
x'yVz
M ... Molmasse des Elements (C,H,N) [g/mol]

Uber die elementare Zusammensetzung der Stoffe kann nun fiir jedes Element eine Bilanz
aufgestellt werden. Der Verlustterm wird laut Gleichung ( 6-9 ) analog zur Gesamtmassenbi-
lanz berechnet.

Miverust = My pvo +M; —(M; oy +M

i,org i, wassr .

M gas M coing ) (6-9)

i ... Element (C, H, N) gefolgt von jeweiliger Phase

6.1.3 Coking

Coking bezeichnet die Ablagerung von kohlenstoffreichen Komponenten am Katalysator. Dies
fuhrt in weitere Folge zu einer Verminderung der Aktivitat des Katalysators. Coking wird nahe-
rungsweise als elementarer Kohlenstoff angenommen. Die Masse der Ablagerung setzt sich
aus der Differenz des befilliten Reaktors vor und nach dem Versuch zusammen. Die durch
Trocknung bedingte Gewichtsabnahme des Katalysators nach dem Versuch wird aliquot vom

Endgewicht des Reaktors abgezogen.
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(6-10)

mCoking = (mRe aktor,nach mtrocken) - mRe aktor ,vor

M oking Masse Coking [g]

Mee aktor nach Masse des befillten Reaktors nach dem Versuch [g]
M, rocken Massenabnahme des Katalysators durch Trocknung [g]
m Masse des befillten Reaktors vor dem Versuch [g]

Re aktor ,vor

6.2 Kennzahlen der Hydrodeoxygenierung

Um den Grad der Hydrodeoxygenierung festzustellen und die Experimente untereinander zu
vergleichen, werden bestimmte Kennzahlen ermittelt. Uber diese Daten konnen die Experi-

mente charakterisiert werden.
6.2.1 Kohlenstofftransfer

Die Analyse des Kohlenstofftransfers zeigt, in welche Produktphasen sich der eingesetzte
Kohlenstoff aus dem Pyrolysedl verteilt hat. Ziel der HDO ist es, einen méglichst groRen Anteil

des Kohlenstoffes aus dem Feed in die organische Produktphase zu transferieren.

6.2.2 Ausbeuten

Die Ausbeuten werden fir die einzelnen Abschnitte und die jeweiligen Phasen direkt aus der
Massenbilanz erhalten. Die Ausbeute bezieht sich entweder auf die produzierte Menge orga-
nischer Phase oder auf die eingesetzte Menge Pyrolysedl. Ziel der HDO ist es hier, die Aus-

beute der organischen Phase zu maximieren.
6.2.3 H/C- Verhaltnis

Die KenngroRe des H/C— Verhéltnisses ist ein Mal3 fur die Hydrierung und ein Qualitatskrite-
rium von Treibstoffen. Je mehr ungesattigte Kohlenwasserstoffe zu gesattigten umgewandelt
werden, desto groRer wird das H/C— Verhaltnis. Es ergibt sich aus dem Quotienten der Stoff-
menge von Wasserstoff zu Kohlenstoff. Ziel ist es, ein moglichst hohes H/C— Verhéltnis zu
erreichen. Als Vergleichswert dient Diesel mit einem Wert von 1,9. [44] Ein unendlich langes
Alkan wirde sich dem Wert 2 ann&hern. Uber die Zeit betrachtet kann tber das H/C- Verhalt-
nis auch eine Aussage Uber die Stabilitat des Katalysators und seine Hydrierfahigkeit getroffen

werden.
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6.2.4 Dichte und Viskositat der flussigen Produktphasen

Eine schnelle Beurteilung der Produktqualitat der organischen Phase kann tber die Dichte
erfolgen, da sie mit anderen Produkteigenschaften zusammenhangt. Die Dichte- bzw. Visko-
sitdtsveranderung tber die Versuchsdauer gibt Aufschluss tber die Stabilitdt des Katalysators.
Steigende Werte sind ein Indiz fur schlechter werdende Produkteigenschaften. Die Dichte und

die Viskositat werden fur beide flussigen Produktphasen bestimmt.

6.2.5 Wassergehalt

Der Wassergehalt wird von beiden flissigen Produktphasen bestimmt. Jener der wassrigen
Phase wird durch GC— WLD- Messung, jener der organischen Phase Uber Karl- Fischer— Tit-

ration ermittelt.

Der Wassergehalt der organischen Phase ist ein Qualitditsmerkmal. Bei Dieselkraftstoffen darf
er einen Wert von 0,02% nicht Uberschreiten. [45] Sauerstoffhaltige, polare Komponenten in
der organischen Phase konnen die Wasserloslichkeit begunstigen. Ein hoher Wassergehalt in
der organischen Phase hangt mit einer unvollstandigen Hydrodeoxygenierung zusammen.
Sinkt der Wassergehalt der wassrigen Phase, I6sen sich sauerstoffhaltige Kohlenwasserstoffe
in diese Phase. Je hther der Wassergehalt ist, desto weniger Kohlenstoff geht in Form polarer

Verbindungen in die wassrige Phase verloren.
6.2.6 Heizwert

Der Heizwert der organischen Phase wird rechnerisch nach der Formel von Boie ermittelt. [44]

Die Formel ist in Gleichung ( 6-11 ) abgebildet.

H, =35%c+94,3+*h-10,8%0+10,4*s+6,3%*n—2,44*w (6-11)
H, ...  Heizwert [MJ/kg]
c,h,0,s,n .. Massenanteil Kohlenstoff, Wasserstoff, Sauerstoff, Schwefel, Stickstoff [kg/kg]
w .. Massenanteil Wasser [kg/kg]

Der Heizwert driickt den Energiegehalt der organischen Phase aus und soll maximiert werden.
Ziel ist es, einen Wert in der GréRenordnung von Diesel, welcher bei 42,5 MJ/kg [44] liegt, zu
erreichen. In einer vorangegangenen Arbeit wurde die Anwendbarkeit dieser Formel fir das

verwendete Stoffgemisch untersucht [41]. Eine bombenkalorimetrische Untersuchung wurde



6 Bewertung der Versuchsergebnisse 46

durchgefuhrt und mit dem Ergebnis der Berechnung laut Formel ( 6-11 ) verglichen. Die Ab-
weichung zwischen den beiden Werten betrug 0,1%. Aufgrund dessen kann die Formel nach

Boie als gute Naherung fir die Bestimmung des Heizwertes herangezogen werden. [41]
6.2.7 Hydrierrate

Die Hydrierrate ist eine RechengrofRe, die die tatséachlich fir die Hydrierung und Hydro-
deoxygenierung bendtigte Menge Wasserstoff abschétzt. Diese wird auf die eingesetzte
Menge Pyrolyse6l bzw. auf die Menge der organischen Produktphase bezogen. Die Hydrier-
rate kann auf zwei Arten berechnet werden. Die erste Methode ist die Berechnung aus der
Differenz des ein- und austretenden, nicht umgesetzten Wasserstoffs. Die zweite Methode
erfolgt Gber die Berechnung tber die Elementaranalyse der fliissigen Strome und der Produkt-
gaszusammensetzung. Der Wasserstoffbedarf errechnet sich aus der Differenz des Wasser-
stoffanteils der Produktstrome (fliissig und gasférmig) zum im Feed (PYO) enthaltenen Was-

serstoff.

Das Problem bei der Anwendung der zweiten Berechnungsmethode ist die Mikro- GC- Analyse
des Abgases. Die Analyse ist auf eine Kettenlédnge von C; beschrankt, Kohlenwasserstoffe ab
einer Kettenldnge von Cs kdnnen nicht quantifiziert werden. Aus externen Analysen ist jedoch
bekannt, dass gréRere Mengen an Propan und Butan im Produktgas enthalten sind. [41] Die

Anwendung dieser Methode wiirde zu einer niedrigeren berechneten Hydrierrate fiihren.

Bei der Bestimmung des Wasserstoffs im Abgas kénnen durch das Micro- GC bedingte
Messunsicherheiten auftreten. Beim eintretenden Wasserstoffstrom kdnnen Ungenauigkeiten
durch etwaige Schwankungen der Fordermenge des Massendurchflussreglers auftreten. Da
der Uberschuss an Wasserstoff sehr groR ist, und im Vergleich dazu nur wenig Wasserstoff
verbraucht wird, kdnnen schon kleine Ungenauigkeiten die berechnete Hydrierrate beeinflus-

sen. Daher kdnnen beide Berechnungswege die Hydrierrate nur ndherungsweise beschreiben.

6.2.8 Decarboxylierungsrate

Eine weitere Kenngrol3e fur die Bewertung der Katalysatorstabilitat ist die Decarboxylierungs-
rate. Sie setzt den molaren CO»- Anteil ins Verhaltnis mit dem molaren Ethananteil im Ab-

gasstrom, laut Gleichung ( 6-12 ) ins Verhaltnis.
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V
Rpe = —2% (6-12)
VEthan
Roc Decarboxylierungsrate [| CO, / | Ethan]
Voo Volumen CO; im Abgas [I]
2
V Volumen Ethan im Abgas [l]

Ethan

Mit dieser Kennzahl kann eine Aussage Uber das Verhdltnis von Decarboxylierungs- zu
Hydrierreaktionen getroffen werden. Die Gasphasenzusammensetzung liefert dazu wichtige
Informationen. Am Beispiel Essigsaure sind die beiden mdglichen Reaktionswege in Abb. 6-1
dargestellt. Findet sich im Abgas viel Methan, laufen vermehrt Decarboxylierungsreaktionen

ab. Wird jedoch viel Ethan produziert, lasst dies vorwiegend auf Hydrierreaktionen schlie3en.

H

H+H + co,
HC OH \
Temp. Hs€ —CH; + H30

Abb. 6-1: Reaktionswege von Essigsaure

Ziel ist es, eine moglichst niedrige Decarboxylierungsrate zu erreichen und Hydrierreaktionen

Zu beginstigen.

6.2.9 Siedeverlauf der organischen Produktphase

Der Siedeverlauf der organischen Produktphase wird tiber eine simulierte Destillation ermittelt.
Die organische Phase besteht aus einer Vielzahl an Komponenten, was eine Bestimmung der
Zusammensetzung mit herkdmmlichen Methoden nicht moglich macht. Der Siedeverlauf stellt
die Anteile der Komponenten (ber ihren dazugehdrigen Siedepunkt dar und zeichnet dadurch
eine Siedelinie Uber die Gesamtprobe auf. Im Bereich der Niedrigsieder konnen Ruckschlisse
auf die abgelaufenen Crack-Reaktionen gezogen werden. Der Vergleich mit Diesel und Benzin
zeigt, in welchem Bereich die organische Phase eingeordnet werden kann. Uber die drei Ab-
schnitte eines Versuchs kann dadurch auch die Katalysatoraktivitat bzw. Stabilitéat bewertet

werden.



6 Bewertung der Versuchsergebnisse 48

6.2.10 Gaschromatographie mit Massenspektrometrie

Die organische Produktphase wird im Gaschromatographen mit nachgeschaltetem Massen-
spektrometer vermessen. Da im Chromatogramm eine Vielzahl an Komponenten (Uber 100)
detektiert werden, wurden daraus 10 quantifizierbare Komponenten fiir die Vergleichbarkeit
ausgewahlt und kalibriert. Die meisten Peaks der organischen Produktphase liegen in sehr
geringen Konzentrationen vor und Uberlagern sich gegenseitig. Die Auswahl der kalibrierten
Komponenten erfolgte Uber die Haufigkeit des Auftretens, der Sicherheit der Strukturzuord-

nung und der Hohe der vorliegenden Konzentrationen.

6.2.11 Abgaszusammensetzung

Die Zusammensetzung der wahrend der Reaktion entstehenden gasférmigen Produktphase
wird alle vier Stunden mit einem Micro- GC bestimmt. Verdnderungen in der Katalysatoraktivi-
tat machen sich in der Produktgaszusammensetzung bemerkbar. Wird die Hydrieraktivitat des
Katalysators Uber die Zeit schlechter, schlief3t das auf einen langsamen Reaktionsmechanis-
muswechsel von Hydrierung auf Decarboxylierung. Dies kann Uber die Abgaszusammenset-
zung beobachtet werden. Liegt ein nahezu konstanter Verlauf der Zusammensetzung vor,

kann man darauf schlieRen, dass sich die Katalysatoreigenschaften nicht signifikant andern.
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7 Ergebnisse und Diskussion

Im Zuge dieser Masterarbeit werden unterschiedliche Sulfidisierungsdauern und ihre Auswir-
kung auf die entstehenden Produkte untersucht. Dazu werden 4 verschiedene Experimente
bei einem Druck von etwa 120 bar und einer Temperatur von 400°C, bezogen auf die Mitte
des Reaktors, durchgefiihrt. Die Dauer der Experimente betragt 36 Stunden stationare Ver-

suchszeit. Die Experimente werden in drei Abschnitte zu je 12 Stunden gegliedert.

Fur die Experimente bei denen eine Sulfidisierung des Katalysators durchgefiihrt wurde, wurde
ein CoMo/Al,Os-Katalysator verwendet. Der in der Reaktionszone verwendete Katalysator
weildt Korngré3en im Bereich zwischen 200 um und 600 um auf. Die Porositat dieser Partikel-
fraktion betragt € = 0,609. Die Schuttdichte wurde in einem friheren Versuch mit 0,67 g/cm?

bestimmt. [41] Die spezifische Oberflache betragt 279 m/g.

Fur das Experiment ohne Sulfidisierung des Katalysators wurde ein Nickel/Molybdan- Kataly-
sator der Firma Clariant International Ltd verwendet. Als Tragermaterial dient Al.Os. In Tab.
7-1 sind die durchgefuhrten Experimente und ihre in dieser Arbeit verwendete Bezeichnung

zusammengefasst.
Samtliche Versuche wurden laut dem in Kapitel 5 beschriebenen Ablauf durchgefiihrt.

Tab. 7-1: Ubersicht der durchgefiihrten Experimente

Versuchsbezeichnung Katalysator Sulfidisierungsdauer [h]
SULF1 CoMo/Al;O3 1
SULF3 CoMo/Al;O3 3
SULF5 CoMo/Al;O3 5
SULFO NiMo/Al,O3 0

Die organische Produktphase wird mit Normwerten von Benzin und Diesel verglichen, um ihre

Eignung als Biokraftstoff zu prifen.
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7.1 Versuchsnachbereitung

Bei einigen Experimenten bei denen eine Sulfidisierung der Hydrodeoxygenierung vorangeht,
gab es Probleme mit Plugging. In manchen Féllen trat dies schon wahrend der Sulfidisierungs-

zeit auf. Dieses Problem wird in Kapitel 8 genauer beschrieben.

Bei den Experimenten, die Teil dieser Arbeit sind, traten erst nach Beendigung des Versuchs
Probleme auf. Entweder der Reaktor pluggte beim Herunterfahren des Systems, oder es gab

Probleme bei der anschlieenden Entnahme des Katalysators aus dem Reaktor.

Bei den Experimenten SULF3 und SULF 5 trat eine so starke Verdichtung des Katalysators
auf, dass weitere Behandlungsschritte zur Enthnahme des Katalysators nétig waren. In beiden
Fallen wurde der Reaktor wieder eingebaut und Wasser bei Versuchsbedingungen durchge-
fordert. Durch die Aggregatzustandsanderung des Wassers im Reaktor, wird das Plugging
aufgebrochen bzw. die Katalysatorverdichtung aufgelockert. Beim Experiment SULF3 konnte
nach diesem Verfahren der Katalysator durch starke mechanische Belastung aus dem Reaktor
entfernt werden. Die Wasserprozedur musste beim Experiment SULF5 erneut durchgefiihrt
werden. Danach war es durch sehr starke mechanische Belastung und Einsatz einer Heil3luft-

pistole moglich, den Katalysator aus dem Reaktor zu entfernen.

Beim Experiment mit nicht sulfidisiertem Katalysator SULFO trat eine starke Verkokung in der
Mitte des Reaktors auf. Diese konnte jedoch mit mechanischem Aufwand gelockert werden.
Im Vergleich zu den Experimenten mit sulfidisiertem Katalysator, die eine rein schwarze Féar-
bung des Katalysators zeigten, hatte ein Teil des unsulfidisierten Katalysators eine rétlich —
braunliche Farbung, die in Abb. 7-1 dargestellt ist. Es traten auch grol3ere Agglomerate auf,
eines ist im Bild rechts dargestellt. Bei der rétlichen Verfarbung kénnte es sich optisch um

Molybdéan (1) — Oxid handeln. [46]

Beim Experiment SULF1 traten keine wesentlichen Komplikationen auf. Mit leichtem mecha-

nischem Aufwand konnte der Katalysator aus dem Reaktor entfernt werden.
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Tab. 7-2 gibt eine Ubersicht tiber die Beschaffenheit des Katalysatorbettes der jeweiligen Ex-

perimente.

NPy gL 3 ! o s e 3
‘s . * P X
T : L - A ¥ - -

Abb. 7-1: Katalysatorbeschaffenheit nach SULFO

Tab. 7-2: Beschaffenheit des Katalysators nach dem Versuch

Experiment Beschaffenheit des Katalysatorbettes
SULF1 leicht verdichtetes Katalysatorbett
SULF3 Stark verdichtetes Katalysatorbett, Wasserbehandlung notig
SULF5 stark verdichtetes Katalysatorbett, 2xWasserbehandlung und HeiRluft n6-
tig
SULFO etwas verdichtetes Bett, groRe Agglomerate

7.2 Gesamtmassenbilanz

In Abb. 7-2 werden die Massenanteile der gebildeten Produktstrome dargestellt. Der in der
Bilanz auftretende Bilanzfehler wird in dieser Arbeit als Verlust bezeichnet. Der Massenbilanz-
fehler kommt in erster Linie durch die nicht detektierbaren Komponenten in der Gasphase
zustande. Laut externen Analysen treten Gase wie Propan und Butan im Produktgas auf, wel-
che am Micro- GC nicht detektierbar sind. Daher kdnnen diese nicht quantitativ bestimmt wer-
den und gehen in den Verlustterm ein. Durch die Entspannung auf Umgebungsdruck bei den
Flussigprobenahmen gehen geldste Komponenten in der Flussigphase in die Gasphase uber
und somit verloren. Aus Abb. 7-2 ist zu erkennen, dass bei SULF O der héchste Verlustterm,

von etwa 7 %, auftritt. Daraus lasst sich folgern, dass bei diesem Versuch vermehrt Gase wie
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Propan und Butan gebildet werden. Die Massenanteile der gebildeten Phasen unterscheiden

sich bei allen vier Versuchen nicht wesentlich.

70%

60%

Massenanteil [w2)
i 8 8§ 8

7

2

SULF1 SULF3 SULFS SULFO

B wissrige Phase Morganische Phase W Gasphase MW Verlust

Abb. 7-2 Vergleich der Massenanteile

Das Coking ist im Verlustterm miteingerechnet und in Abb. 7-3 dargestellt. Das Coking wird
uber die Gewichtszunahme des Katalysators vor und nach dem Experiment ermittelt und geht
in die Berechnungen als reiner Kohlenstoff ein. Der Anteil an Coking liegt bei den Experimen-
ten mit sulfidisiertem Katalysator bei etwa 1,3%. Im Vergleich dazu tritt bei dem Experiment

mit unsulfidisierten Katalysator weit weniger Coking mit 0,1% auf.

Ob die Ubergangsmetalle des Katalysators als Sulfid oder Oxid vorliegen, hat Einfluss auf das
Gewicht des Katalysators. Da Schwefel im Vergleich zu Sauerstoff eine héhere Molare Masse
hat, ist das Metallsulfid schwerer als das Metalloxid. Durch die Sulfidisierung erhéht sich das
Gewicht des Katalysators auch ohne Ablagerungen am Katalysator, ohne Sulfidisierung bleibt
es gleich. Da Coking Uber die Gewichtszunahme berechnet wird, kann die grol3e Differenz
zwischen den Experimenten mit sulfidisiertem Katalysator und dem Experiment mit nicht sul-

fidisiertem Katalysator erklart werden.
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Abb. 7-3: Massenanteil Coking

Durch eine Aufschlisselung des Verlustterms in Abb. 7-4 sieht man, dass Kohlenstoff mit etwa
5 % den Hauptteil des Massenbilanzfehlers ausmacht. Das unterstitzt die Vermutung, dass
der Verlustterm durch nicht detektierbare Kohlenwasserstoffe in der Gasphase bedingt ist. Der

Massenbilanzfehler der Versuche liegt zwischen 5 % und 7,5 %.

10%
9%
8%
75

6%
5%
4
3
2
1
05

SULF1 SULF3 SULFS SULFD

Verllust [w?]
.

&

mC[%] mH[%] mN[%] =mO][%]

Abb. 7-4: Gesamtverlust unterteilt nach Elementen
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7.3 Sauerstoffgehalt der organischen Produktphase

Die Ermittlung des Sauerstoffgehalts erfolgt indirekt Uber die Elementaranalyse. Die Differenz
der Ergebnisse von C, H und N auf 100 % ergeben den Sauerstoffgehalt. Aus Abb. 7-5 erkennt
man, dass beim Experiment ohne Sulfidisierung des Katalysators ein erheblicher Restsauer-
stoffgehalt in der organischen Produktphase vorliegt. Dies spricht fur eine unvollstandige Hyd-
rodeoxygenierung und ist ein Indiz dafur, dass die Sulfidisierung des Katalysators notwendig
ist. Bei den Experimenten SULF1 und SULF3 ist kein Restsauerstoffgehalt in der organischen

Phase vorhanden.
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Abb. 7-5: Gemittelter Sauerstoffgehalt der organischen Produktphase

7.4 Kohlenstoffgehalt der wassrigen Produktphase

Der Kohlenstoffgehalt der wassrigen Produktphase wird tiber die drei Versuchsabschnitte (zu
je 12 Stunden stationare Versuchszeit) in Abb. 7-6 abgebildet. Findet sich Kohlenstoff in der
wassrigen Phase, weist dies auf sauerstoffhaltige, polare Kohlenwasserstoffe in der wassrigen
Phase hin. Abb. 7-6 zeigt, dass bei SULFO der Kohlenstoffanteil in der wassrigen Phase am
hochsten ist und im dritten Versuchsabschnitt stark zunimmt. Die starke Zunahme des Koh-
lenstoffgehalts tritt auch bei SULF3 auf. Dies weist auf eine Deaktivierung des Katalysators
hin. Der Verlauf von SULF5 zeigt eine Stabilisierung der Hydrodeoxygenierung ab dem zwei-
ten Abschnitt. Bei SULF1 bleibt der Kohlenstoffgehalt in der wassrigen Phase weitgehend kon-

stant.
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Abb. 7-6: Kohlenstoffgehalt der wassrigen Produktphase tber die Versuchsdauer

7.5 Produktausbeuten

Die Produktausbeuten werden auf Gramm eingesetztes Pyrolyse6l bezogen. Abb. 7-7 zeigt,
dass die héchste Ausbeute an organischer Phase beim Experiment SULFO vorliegt. Die Gas-
ausbeute ist bei diesem Experiment am geringsten. Diese Ergebnisse deuten darauf hin, dass
bei SULFO weniger Cracking zu gasférmigen, detektierbaren Komponenten auftritt. Im Ver-
gleich zu den Experimenten mit sulfidisiertem Katalysator steigt bei dem Experiment mit nicht
sulfidisiertem Katalysator der Anteil der organischen Phase, wahrend der Gasanteil abnimmt.

Die Ausbeuten der wassrigen Phase sind bei allen Versuchen annahernd gleich.

In Abb. 7-8 sind die Ausbeuten der organischen Produktphase Uber die Versuchsdauer dar-
gestellt. Man erkennt, dass die Ausbeuten bei SULFO wéahrend der gesamten Versuchsdauer
etwa 1 — 2 % Uber jenen der Experimente mit sulfidisiertem Katalysator liegt. Bei den Experi-
menten SULF1 und SULF3 nehmen die Ausbeuten zum Versuchsende hin ab. Das weist auf
eine Deaktivierung des Katalysators und moglicherweise auf eine unzureichend lange Sulfidi-
sierungszeit hin. Bei SULF5 steigt die Ausbeute der organischen Phase kontinuierlich an. Das
weist, unter Berlcksichtigung der nachfolgenden Produkteigenschaften, auf eine ausrei-
chende Sulfidisierungzeit und Aktivitat des Katalysators hin. Die Ausbeute allein kann noch

keine Aussagen Uber die Aktivitat des Katalysators treffen.
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Abb. 7-8: Ausbeuten der organischen Produktphase tber die Versuchsdauer
7.6 Zusammensetzung der gasformigen Produktphase

Die Anteile der gebildeten Produkte im Abgas sind in Abb. 7-9 dargestellt. Das Experiment
ohne Sulfidisierung des Katalysators weist den geringsten Anteil an Produkten im Abgas auf.

Das stimmt mit den Ergebnissen aus Kapitel 7.5 tUberein.

Abb. 7-10 zeigt die Verteilung der gebildeten Produkte im Abgas am Versuchsende. Aus den

Daten ist ersichtlich, dass der CO,— Anteil bei allen Versuchen den hochsten Anteil ausmacht.
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Je hoher der CO»- Anteil ist, desto starker ausgepragt sind Decarboxylierungsreaktionen. Ein
hoher CO,— Anteil im Produktgas ist unerwiinscht, da Kohlenstoff in dieser Form nicht mehr
zur Energieerzeugung genutzt werden kann. Der Methananteil ist beim Experiment SULFO am
geringsten. Daraus kann man schlieen, dass bei SULFO die wenigsten Crackreaktionen zu

detektierbaren Gasen auftreten.
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Abb. 7-9: Anteile der gebildeten Produkte im Abgas
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Abb. 7-10: Zusammensetzung der Produkte im Abgas ohne Wasserstoff
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7.7 Decarboxylierungsrate

Abb. 7-11 zeigt, dass bei allen Versuchen die Decarboxylierungsrate tiber die Versuchsdauer
steigt. Das heil3t, dass Uber die Versuchsdauer weniger hydriert und mehr decarboxyliert wird,
da der CO2-Anteil im Vergleich zum Ethananteil steigt. Die Aktivitat des Katalysators nimmt
also mit fortschreitender Versuchsdauer ab. Die Experimente mit SULF1 und SULF3 weisen
einen sehr ahnlichen Verlauf auf. Bei dem Experiment SULFS5 tritt ab 20 Stunden ein konstan-
ter Verlauf auf, wodurch ab diesem Zeitpunkt von einem stationdren Betrieb ausgegangen

werden kann.
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Abb. 7-11: Decarboxylierungsrate
7.8 Hydrierrate

Die Hydrierrate ist Uber die Versuchsdauer in Abb. 7-12 dargestellt. Die Berechnung der
Hydrierrate erfolgte Uber die Massenbilanz des reinen Wasserstoffs (siehe Kapitel 6.2.7). Aus
dem Diagramm in Abb. 7-12 zeigt sich, dass das Experiment SULF1 Uber die Zeit weniger
Wasserstoff verbraucht, wohingegen das Experiment SULFO Uber die Zeit mehr Wasserstoff
verbraucht. Bei den Experimenten SULF3 und SULF5 wird bis zum Abschnitt 2 mehr Wasser-
stoff verbraucht, und ab diesem Zeitpunkt weniger. Die gebildete Menge an Produkten im Ab-
gas sowie die Gasausbeute waren bei SULFO am geringsten, die Hydrierrate jedoch am
hdchsten. Das weist darauf hin, dass gecracktes Material das Reaktorsystem in Form der un-

detektierbaren Gase Propan und Butan verlasst.
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Abb. 7-12: Hydrierrate berechnet tGiber Hx-Zustrom
7.9 H/C- Verhaltnis

Aus Abb. 7-13 erkennt man, dass das H/C— Verhéltnis bei allen Experimenten tber die Ver-
suchsdauer hin abnimmt. Dies deutet auf eine Abnahme der Katalysatoraktivitat hin, es wird

mit voranschreitender Versuchsdauer schlechter hydriert.
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Abb. 7-13: Molares H/C— Verhdltnis der organischen Produktphase Uber die Versuchsdauer
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7.10 Kohlenstofftransfer

In Abb. 7-14 ist der Kohlenstofftransfer des im Pyrolysedl enthaltenen Kohlenstoff auf die
einzelnen Fraktionen dargestellt. Aus dem Pyrolyse6tl werden zwischen 40 % und 50 % des
Kohlenstoffs in die organische Produktphase transferiert. Der Kohlenstofftransfer in die
organische Phase ist bei SULFO am hochsten, beim SULF1 am geringsten. Die Versuche
SULF3 und SULF5 unterscheiden sich nicht merklich voneinander. Diese Ergebnisse decken
sich mit den Ergebnissen der Produktausbeuten. Der Kohlenstofftransfer in die Gasphase liegt
bei allen Experimenten mit sulfidisiertem Katalysator bei etwa 20 %, bei dem Experiment mit
nicht sulfidisiertem Katalysator bei etwa 17 %. Auch dieses Ergebnis deckt sich mit jenen der
Produktausbeuten, da bei SULFO am wenigsten Gasausbeute auftrat. Der Verlustanteil betragt
zwischen 26% und 32% und macht dadurch den gréRten Teil des Gesamtmassenbilanzfehlers
aus. Wie erwahnt handelt es sich bei diesem Verlust in erster Linie um gasformige, nicht
detektierbare Kohlenwasserstoffe ab einer Kettenldnge von drei Kohlenstoffatomen. In
solchen Verbindungen betragt der Kohlenstoffgehalt Gber 80 %, wodurch der hohe

Kohlenstoffverlust bedingt ist.
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Abb. 7-14: Vergleich des Kohlenstofftransfers

Der Kohlenstofftransfer hangt von der Ausbeute der organischen Produktphase sowie vom
Kohlenstoffgehalt der organischen Phase ab. Abb. 7-15 zeigt, dass der Kohlenstoffgehalt bei
SULFO am geringsten, und bei SULF5 am hochsten ist. Bei SULF1 ist der Kohlenstoffgehalt
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im ersten Abschnitt am geringsten, nahert sich jedoch Uber die Versuchsdauer SULF3 und
SULFS5 an. Der Kohlenstofftransfer ist laut Abb. 7-16 bei SULFO am hochsten und bei SULF1
am geringsten. Aus den Ergebnissen aus Kapitel 7.3 geht hervor, dass der Sauerstoffanteil in
der organischen Phase beim Versuch SULFO viel hoher ist als jener der Experimente mit sul-
fidisiertem Katalysator. Das legt die Vermutung nahe, dass groRere, sauerstoffhaltige Verbin-
dungen gebildet oder nicht hydrodeoxygeniert werden, die in der organischen Phase geldst
sind. Dadurch kann der niedrige Kohlenstoffgehalt im Vergleich zum hohen Kohlenstofftransfer
erklart werden. Diese Vermutung wird durch die Verringerung des H/C — Verhaltnissen laut

Kapitel 7.9 gestarkt.
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Abb. 7-15: Kohlenstoffgehalt der organischen Phase Uber die Versuchsdauer
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Abb. 7-16: Kohlenstofftransfer in die organischen Phase Uber die Versuchsdauer
7.11 Saurezahl

Es wurde bei keinem fliissigen Produkt ein Restsauregehalt festgestellt. Daraus kann schluss-
gefolgert werden, dass durch die HDO alle im PYO enthaltenen organischen Sauren abgebaut

wurden.

7.12 Heizwert

Der Heizwert der organischen Phase wird mit der Formel von Boie, laut Kapitel 6.2.6, berech-
net. Abb. 7-17 zeigt, dass der Energiegehalt von SULFO am geringsten ist. Die Experimente
SULF3 und SULF5 zeigen sehr ahnliche Ergebnisse auf. Bei SULF1 sind die Ergebnisse bis
zum zweiten Abschnitt geringer als bei SULF3 und SULF5. In Abschnitt 3 gibt es bei den sul-
fidisierten Versuchen keinen merklichen Unterschied mehr zwischen den Ergebnissen. Die
Heizwerte werden mit den Normen von Diesel und Benzin verglichen. Es féallt auf, dass beim
Experiment SULFO das Ergebnis ab Abschnitt 2 aus der Norm fallt, und somit die geforderte

Energiedichte nicht erreicht.
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Abb. 7-17: Heizwert der organischen Produktphase Uber die Versuchsdauer

7.13 Dichte und Viskositat

In Abb. 7-18 und Abb. 7-19 sind die Dichte und die Viskositéat der organischen Produktphase
dargestellt. Aus den Ergebnissen zeigt sich, dass Experiment SULFO héhere Ergebnisse auf-
weist als die Experimente mit sulfidisiertem Katalysator. Die héheren Ergebnisse lassen sich
durch den Sauerstoffgehalt und somit dem Vorliegen polarer Verbindungen héherer Dichte
erklaren. Die Experimente SULF3 und SULFS5 liegen bei den Ergebnissen von Dichte und Vis-
kositat nahe beieinander. Auch das Experiment SULF1 liegt im Bereich der zuletzt genannten.
Die Resultate der Dichte der organischen Phase Uberschreiten im dritten Abschnitt bei allen
Experimenten den Grenzwert von Diesel. Bei der dynamischen Viskositat wird die Normgrenze
fur Diesel nur von SULFO Uberschritten. Die Verlaufe der Dichten und Viskositaten verhalten
sich entgegengesetzt zum H/C- Verhdltnis. Daraus kann man ableiten, dass mit abnehmen-

dem H/C- Verhéltnis die Dichte und die Viskositat der organischen Produktphase zunehmen.
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Abb. 7-18: Dichte der organischen Produktphase Uber die Versuchsdauer
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Abb. 7-19: Dynamische Viskositat der organischen Produktphase tber die Versuchsdauer

7.14 Wassergehalt der organischen Produktphase

Der Wassergehalt der organischen Produktphase ist tUber die Versuchsdauer in Abb. 7-20
dargestellt. Der Wassergehalt steht in Zusammenhang mit dem Sauerstoffgehalt der organi-
schen Phase. Sauerstoffhaltige Komponenten in der organischen Phase begtinstigen die Los-
lichkeit von Wasser. Daher steigt der Wassergehalt von SULFO Uber die Versuchsdauer an.

Am stabilsten verhalt sich das Experiment SULF5, jedoch liegen die Ergebnisse wahrend der
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gesamten Versuchsdauer Uber dem Normwert von Diesel. Die Experimente SULF1 und
SULF3 liegen in den ersten beiden Abschnitten nahe zusammen, im dritten Abschnitt steigt
der Wasserwert von SULF3 an. Die Erh6hung des Wassergehaltes im dritten Abschnitt spricht

fur eine Deaktivierung des Katalysators.
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Abb. 7-20: Wassergehalt der organischen Produktphase Uber die Versuchsdauer

7.15 Simulierte Destillation

Die Siedeverlaufe der simulierten Destillation sind in Abb. 7-21 dargestellt. Die Siedeverlaufe
aller organischen Produkte liegen gréf3tenteils im Bereich zwischen Diesel und Benzin. Nur im
Temperaturbereich bis zu 100 °C liegen die Ergebnisse bei allen organischen Produktphasen
ein paar Prozent Uber der Dieselnorm. Bei Diesel treten im Bereich von bis zu 150 °C keine
leicht siedenden Komponenten auf, bei den durchgefiihrten Experimenten treten diese jedoch
vermehrt auf. Diese niedermolekularen Substanzen sind Abbauprodukte von den Polymeren
Lignin und den Kohlenhydratketten. Naher erlautert werden diese Ergebnisse im Kapitel 7.16,

der GC-MS-Analyse der organischen Produktphase.
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Abb. 7-21: Simulierte Destillation der organischen Produktphase, Abschnitt 2

7.16 Gaschromatographie mit Massenspektrometer

Fur jedes Experiment wurden s&mtliche organischen Phasen im GC-MS analysiert. Es wurde
eine quantitative Bestimmung von zehn, in Kapitel 6.2.10 definierten Komponenten durchge-
fuhrt. Abb. 7-22 stellt diese Komponenten fir den zweiten Versuchsabschnitt dar. Die Reihen-
folge der Komponenten ist entsprechend ihrer Retentionszeit auf der GC-Saule festgelegt. Bei
allen Versuchen kommen die Verbindungen Pentan, Hexan und Methylcyclohexan am hau-
figsten vor. Im zweiten Versuchsabschnitt kommt Hexan mit Giber 40 g/kg beim Versuch SULF3
sehr stark vor. Aus dem Abb. 7-22 ist ersichtlich, dass bei den Experimenten SULF3 und
SULFS5 die Konzentrationen der kalibrierten Komponenten héher sind als jene der Experimente
SULF1 und SULFO. Beim dritten Abschnitt, siehe Abb. 7-23, ist diese Tendenz auch zu erken-
nen, ist jedoch gegeniber SULF1 weniger stark ausgeprégt. Aus den bisher diskutierten Er-
gebnissen und den jeweiligen Stoffeigenschaften hat sich gezeigt, dass das Experiment
SULFO qualitativ schlechtere Ergebnisse beziiglich der Produkteigenschaften der organischen

Phase liefert. Diese Tendenz wird auch bei der GC- MS Analyse ersichtlich.

Wie in Kapitel 3.4 beschrieben, werden bei der Verwendung von Nickel als Promoter zuerst
die Doppelbindungen des Aromaten hydriert, bevor die OH — Gruppe als Wasser abgespalten

wird. [21] In Abb. 7-22 und Abb. 7-23 wird dies bestatigt. Bei dem Experiment SULFO mit Nickel
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als Promotor ist in der organischen Phase kein Toluol vorhanden. Im Gegensatz findet sich

bei allen Experimenten mit Cobalt als Promotor Toluol in der organischen Produktphase.

Konzentration [g/lkg]

Konzentration [g/lkg]
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Abb. 7-22: GC-MS Auswertung des zweiten Versuchsabschnitts
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Abb. 7-23. GC-MS Auswertung des dritten Versuchsabschnitts




7 Ergebnisse und Diskussion 68

In den folgenden Diagrammen werden die Konzentrationen der kalibrierten Komponenten tber

die Versuchsdauer dargestellt (siehe Abb. 7-24- Abb. 7-27).
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Abb. 7-24: Konzentration der kalibrierten Komponenten Uber die Versuchsdauer, SULFO
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Abb. 7-25: Konzentration der kalibrierten Komponenten iber die Versuchsdauer, SULF1.
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Abb. 7-26: Konzentration der kalibrierten Komponenten Uber die Versuchsdauer, SULF3
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Abb. 7-27: Konzentration der kalibrierten Komponenten Uber die Versuchsdauer, SULF5

Aus den Diagrammen ist ersichtlich, dass die Konzentrationen der kalibrierten Komponenten
Uber die Versuchszeit stetig sinken. Die hohen Konzentrationen an Dekan im ersten Abschnitt
entstehen durch die im Reaktor verbleibenden Dekanreste des Sulfidisierungsmittels am Ka-

talysator und in den Zuleitungen.
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In Abschnitt 1 weisen alle Experimente die hochsten Ergebnisse bei den Einzelkomponenten
auf. Man erkennt jedoch, dass in Abb. 7-24 (SULFO) und Abb. 7-25 (SULF1) am wenigsten
kalibrierte Komponenten gebildet werden. Bei den Experimenten SULF3 und SULF5 werden
annahernd gleich viele Komponenten gebildet. Fir den Vergleich wurde Versuchsabschnitt 3

herangezogen. In Tab. 7-3 sind diese Ergebnisse zusammengefasst.

Tab. 7-3: Gesamtkonzentration der kalibrierten Komponenten

Experiment Gesamtkonzentration [g/kg]
SULF1 73,5
SULF3 85,5
SULF5 86,6
SULFO 49,8

Die generelle Abnahme der Konzentrationen Uber die Versuchsdauer kann durch eine sin-
kende Hydrieraktivitat des Katalysators erklart werden. Der Anteil an vollstédndig hydrierten
Komponenten wird durch eine breitere Verteilung mitunter ungesattigter sowie sauerstoffhalti-

ger Komponenten ersetzt. Daher ist eine Sulfidisierungszeit von 3h oder 5h zu bevorzugen.
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8 Komplikationen wahrend der Sulfidisierung

Bei einigen Versuchen, die abgebrochen werden mussten, traten Komplikationen wahrend der
Sulfidisierungszeit auf. Bei einer geplanten Sulfidisierungszeit von 5 Stunden, begann der Re-
aktor nach 2 Stunden 24 Minuten zu pluggen. Zu diesem Zeitpunkt war ausschlie3lich Sulfidi-
sierungsmittel und Wasserstoff (iber den Reaktor gelangt. Das im Normalfall fir Plugging ver-
antwortliche Pyrolysedl war noch nicht am Versuch beteiligt. Der Versuch musste aufgrund
des starken Pluggings abgebrochen werden. Als Katalysator wurde CoMo/Al,O3 von AlfaAesar

verwendet.

Beim Austragen des Katalysators aus dem Reaktor fiel im unteren Bereich ein silbern schim-
mernder Glanz auf der Katalysatoroberflache auf. Au3erdem trat ein starker Schwefelgeruch
beim Ausbau des Reaktors auf und beim Waschen des Metallsiebs farbte sich die Losung

charakteristisch schwefelig gelb.
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Abb. 8-1: Gelbliche Farbung bei der Siebwasche

Es wurden vier Proben aus verschieden Abschnitten des Katalysatorbettes flir die
EDX- Analyse herangezogen. Die Zoneneinteilung erfolgte nach der Austragbarkeit aus dem
Reaktor und ist in Tab. 8-1 dargestellt. In Abb. 8-3 ist die Beschaffenheit des Katalysators nach
der Sulfidisierung dargestellt. Man kann erkennen, dass in Zone 1 der Katalysator einen silb-

rigen Schimmer aufweist.

Tab. 8-1: Ubersicht der Klasseneinteilung

Klasse Austragbarkeit des Katalysators
1. Von unten, ohne mechanische Einwirkung
2. von unten, mit diinnem Draht leicht lockerbar, rieselt heraus
3. von unten, etwas fester mit diinnem Draht - Thermosensor raus

4. von oben, ohne Probleme von selbst
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In Abb. 8-2 ist eine schematische Zuordnung der Klassen Uber die Reaktorlange mit dem je-
weiligem Mikroskopausschnitt dargestellt. Die Auswertung der EDX-Analyse erfolgt nachfol-

gend.

Abb. 8-3: Katalysatorbeschaffenheit nach Sulfidisierung
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8.1 Diskussion der EDX- Analyse

Die Analysen wurden vom Institut fir Elektronenmikroskopie und Nanoanalyse der TU Graz
(FELMI) am Graz Centre for Electron Microscopy (ZFE Graz) durchgefihrt. In Abb. 8-4 ist
exemplarisch ein Beispiel fur das Ergebnis der EDX- Analyse dargestellt. Das Beispiel zeigt

die blauen Katalysatorpellets der Katalysatorklasse 4.

F il

Element Wt % At % K-Ratio 2 A F
CK 3.82 6.97 0.0045 1.1482 0.1021 1.0004
0K 38.05 52.16 0.1156 1.0874 0.2791 1.0007
AlK 44.15 35.89 0.2974 0.9710 0.6929 1.0014
SiK 0.08 0.07 0.0004 0.9947 0.4618 1.0021
P K 2.02 1.43 0.0113 0.9578 0.5797 1.0027
MoL 6.92 1.58 0.0438 0.7782 0.8127 1.0001 —
CaK 0.35 0.19 0.0030 0.9518 0.8884 1.0016
CoK 4.61 1.71 0.0383 0.8338 0.9984 1.0000
Total 100.00 100.00 —

Q
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Abb. 8-4: Beispiel Ergebnis EDX-Analyse der Katalysatorklasse 4

8.1.1 Vergleich der Katalysatorklassen untereinander

Zuerst wurden die Katalysatorklassen untereinander verglichen. Man kann aus den Ergebnis-
sen aus Abb. 8-5 erkennen, dass der Schwefelgehalt mit etwa 50 % in Klasse 1 mit Abstand
am hodchsten ist. Klasse 2 und Klasse 3 weisen eine ahnlich ausgepragte Sulfidisierung von 6
%-— 6,5 % auf. In Klasse 4 wurde kein Schwefel gefunden. Dies liegt daran, dass diese Klasse
aus dem oberen Bereich des Reaktors stammt, bei der noch keine ausreichende Temperatur
fur den Vorgang der Sulfidisierung erreicht wird. Es liegt nahe, dass der silbrige Glanz auf der
Katalysatoroberflache aufgrund des hohen Anteils an Schwefel eine Schwefelmodifikation sein

muss.
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Abb. 8-5: Elementverteilung tber die Katalysatorklassen anhand der Gesamtzusammenset-

zung

8.1.2 Eigenschaften der Katalysatorklasse 1

In Abb. 8-6 sind die Ausschnitte der untersuchten Probe zu sehen. Grundsatzlich ist bei der
EDX- Analyse zu sagen, dass je heller die Bereiche der Bildausschnitte sind, desto schwerer
sind die dazugehorigen Stoffe. Sie weisen also eine hdhere Dichte auf. Je schwerer sie sind,
desto metallischer sind sie. In der Katalysatorklasse 1 wurden zwei Zonen betrachtet. Die Zo-
nenaufteilung ist in Abb. 8-6 dargestellt. Die Elementarverteilung beider Zonen und ihrer Ge-

samtheit ist in Abb. 8-7 gezeigt.

Abb. 8-6: Zoneneinteilung innerhalb der Katalysatorklasse 1
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Abb. 8-7: Elementarverteilung- Vergleich innerhalb der Katalysatorklasse 1

Aus den Ergebnissen zeigt sich, dass sich der Katalysator von Abschnitt 2 aus bedeutend
weniger Schwefel als jener aus Ausschnitt 1 zusammensetzt. Der Katalysator aus Abschnitt 2
ist der eher feinkornige, schwarze Anteil der Katalysatormasse. Abschnitt 1 ist der silbrig
schimmernde Anteil. Die Analysen aus Abschnitt 1 zeigen, dass der Anteil an Schwefel stark
steigt, und jener von Sauerstoff stark abnimmt. Daher liegt mit sehr gro3er Wahrscheinlichkeit
ein Schwefelsulfid vor. Beispielsweise kann es sich um Molybdan-(I1V)-Sulfid handeln, da diese
Modifikation optisch eine groRe Ahnlichkeit mit dem ausgetragenen Katalysator zeigt, wie Abb.

8-8 zeigt. Die exakte Zusammensetzung des Materials wurde nicht bestimmt.

Abb. 8-8: Darstellung von Molydan-(1V)-Sulfid [47]
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8.1.3 Eigenschaften der Katalysatorklasse 2

Katalysatorklasse 2 ist ein Gemisch aus gemahlenem Katalysator und den Katalysatorpellets,
und somit ein Gemisch aus sulfidisiertem und nicht sulfidisiertem Katalysator. Fir die EDX—
Analyse wurde nur der zerkleinerte Katalysator betrachtet, die Katalysatorpellets werden im

Zuge der Betrachtung der Katalysatorklasse 4, in Kapitel 8.1.5 beschrieben.

In der Katalysatorklasse 2 erkennt man, dass sie Sulfidisierung des Katalysators in diesem
Bereich des Reaktors nicht gleichverteilt ist. Die verschiedenen Fraktionen in dieser Klasse

zeigen laut Abb. 8-10 alle einen unterschiedlichen Schwefelgehalt.

Bei der Untersuchung der Katalysatorklasse 2 wurde die Probe in 3 Ausschnitte unterteilt. Die
Auswahl der Zonen ist in Abb. 8-9 dargestellt. Ausschnitt 1 besteht vor allem aus dem Trager-
material, da die Farbe des Ausschnitts dem Untergrund des gesamten Bildausschnitts &hnelt.
Ausschnitt 2 stellt den feinkérnigen Anteil dar. Dieser weist in der Unterkategorie 2, laut Ele-
mentaranalyse in Abb. 8-10, schon etwas mehr Schwefel auf als die Konzentration an Schwe-
fel in der gesamten Probe der Katalysatorklasse 2. Der Schwefelanteil ist in Ausschnitt 3 am
hochsten. In diesem Ausschnitt liegt auch mehr Kobalt im Vergleich zu Molybdéan vor. Das

konnte moglicherweise auf Kobalt-Sulfid-Modifikationen hindeuten.

Abb. 8-9: Zoneneinteilung innerhalb der Katalysatorklasse 2
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Abb. 8-10: Elementarverteilung- Vergleich innerhalb der Katalysatorklasse 2

8.1.4 Eigenschaften der Katalysatorklasse 3

Die Katalysatorklasse 3 zeigte keine Auffalligkeiten, daher wurden keine Ausschnitte im Detail

untersucht. Die Elementare Zusammensetzung wird im Vergleich zur Gesamtzusammenset-
zungen in Abb. 8-5 dargestellt.




8 Komplikationen wahrend der Sulfidisierung 78

8.1.5 Eigenschaften der Katalysatorklasse 4

Die Aufteilung der Katalysatorklasse 4 erfolgte aufgrund der Farbung der Katalysatorpellets.
Einige hatten sich optisch verandert und grau gefarbt, einige hatten noch die urspriingliche
blaue Farbe, siehe Abb. 8-12. Fir die Analyse wurde die Fraktion in eine graue und eine blaue
Gruppe unterteilt. In beiden Gruppen lag kein Schwefel vor. Die Veranderung der Farbe ist
somit nur durch den thermischen Einfluss bedingt. Das Kobalt/Molybdan— Verhéltnis und die

Konzentrationen stimmen mit den Zusammensetzungen laut Angaben des Katalysatorherstel-
lers Gberein.

Abb. 8-12. Darstellung der Katalysatorklasse 4, links— grau, mitte- blau

100

&0

Elementaranteil [w]

Unterkategorie 1(blau)- 2 (grau)

m Kohlenstoff ®Sauerstoff ® Schwefel ® Molybdan m Kobalk ®Aluminium  m Rest

Abb. 8-13: Elementarverteilung- Vergleich innerhalb der Katalysatorklasse 4
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8.2 Vermeidungsstrategien

Aus den Analysen des Katalysators zeigte sich, dass der Schwefelgehalt in Flussrichtung des
Sulfidisierungsmittels zunimmt. Im untersten Abschnitt erreichte der Schwefelanteil sogar 50
%. Der Grund fir diese Konzentrationserhéhung kdénnte an der geringeren Temperatur am
Reaktorausgang liegen, das zur Bildung von unerwiinschten Schwefelmodifikationen flhren
kann. In diesem Bereich trat auch die silbrige Schwefelmodifikation auf. In nachfolgenden Ver-
suchen [48] wurde der Reaktor am nicht beheizten Ende mit inertem Tragermaterial (Kugeln
aus Al;O3), anstelle des Katalysators, befullt. Dadurch konnte die Bildung einer Molydan-
Schwefel- Modifikation verhindert werden. Es ist zu keinem weiteren Plugging wahrend der

Sulfidisierungsphase gekommen.
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9 Zusammenfassung und Ausblick

Die Variation der Sulfidisierungsdauer eines Ubergangsmetallkatalysators mit anschlieRender
Hydrodeoxygenierung von Flissigphasenpyrolysedl konnte erfolgreich umgesetzt werden. Die
Experimente konnten kontinuierlich Gber den geforderten Zeitraum von 36 Stunden auf der

Versuchsanlage betrieben werden.

Aus den Analysen zeigte sich, dass fur qualitativ hochwertige und normgerechte Treibstoffe
eine Sulfidisierung des Katalysators unbedingt notwendig ist. Obwohl beim Experiment SULFO
die Ausbeute an organsicher Phase und der Kohlenstofftransfer in die organische Phase am
hdchsten ist, sind die weiteren Produkteigenschaften unzureichend. Der Sauerstoffgehalt der
organischen Phase liegt bei etwa 2 %, der Kohlenstoffgehalt der organischen Phase liegt mit
etwa 86 % unter den Ergebnissen der Experimente mit sulfidisiertem Katalysator. Daraus kann
man auf einen hohen Anteil sauerstoffhaltiger Komponenten in der organischen Produktphase
und somit auf eine unvollstandige HDO schlieen. Der hohe Sauerstoffgehalt spiegelt sich in
einem niedrigen Heizwert, sowie hoher Dichte und Viskositat wieder. In der Gasphase werden
am wenigsten Produkte im Abgas detektiert, auch die Gasausbeute ist gegeniiber den Expe-
rimenten mit sulfidisiertem Katalysator am geringsten. Die Hydrierrate des Experiments mit
nicht sulfidisiertem Katalysator ist allerdings am hdchsten. Daher ist es wahrscheinlich, dass
bei Experiment SULFO vermehrt, in diesem Projekt nicht quantifizierbaren Gase wie Propan
oder Butan, gebildet werden. Diese sind zwar nicht quantifizierbar, aber benétigen dennoch
vermehrt Wasserstoff fur ihre Bildung. Beim Experiment SULFO werden von allen Experimen-
ten am wenigsten kalibrierte Komponenten gebildet. Das deckt sich mit den Ubrigen Ergebnis-
sen, da anstatt vollstandig hydrierter Komponenten eher ungesattigte und sauerstoffhaltige

Komponenten gebildet werden.

Die Versuche mit sulfidisierten Katalysatoren zeigen bei den meisten der untersuchten Eigen-
schaften keine signifikanten Unterschiede. Die Massenverteilungen auf die einzelnen Fraktio-
nen der Experimente mit sulfidisierten Katalysatoren unterscheiden sich nicht merklich vonei-
nander. Die Ausbeuten an organischer Phase sind bei den Experimenten SULF3 und SULF5
gleich, bei SULF1 etwas geringer. Im Abgas werden bei SULF5 am meisten detektierbare
Komponenten gebildet. Der Kohlenstofftransfer in die organische Phase ist bei SULF1 gerin-
ger als der Transfer bei SULF3 und SULF5. Der Kohlenstoffgehalt der organischen Phase ist
bei SULF1 geringer als bei SULF3. Der Kohlenstoffgehalt des Versuchs SULFS5 ist mit tiber 86

w% am hochsten.
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Vergleicht man die sulfidisierten Versuche tber die GC— MS Analyse untereinander, zeigt sich,
dass beim Versuch SULF1 am wenigsten kalibrierte Komponenten gebildet werden. Die kali-
brierten Komponenten wurden Uber die Haufigkeit des Auftretens, der Sicherheit der Struktur-
zuordnung und der Hohe der vorliegenden Konzentrationen ausgewahlt. Am meisten dieser
Komponenten werden bei SULF5 gebildet, dicht gefolgt von SULF3. Die Abnahme der Kon-
zentrationen wird durch eine sinkende Hydrieraktivitat des Katalysators erklart. Der Anteil an
vollstandig hydrierten Komponenten wird durch eine breitere Verteilung mitunter ungesattigter

sowie sauerstoffhaltiger Komponenten ersetzt.

Bei allen Experimenten war eine Abnahme der Katalysatoraktivitat Gber die Versuchsdauer zu
erkennen. Hydrier- und Hydrodeoxygenierungsreaktionen wurden mit zunehmender Ver-

suchsdauer durch Decarboxylierungsreaktionen ersetzt.

Aus den Ergebnissen zeigt sich, dass eine Sulfidisierungsdauer von einer Stunde fir die ge-
forderten Produkteigenschaften unzureichend ist. Die meisten dieser Produkteigenschaften
unterscheiden sich bei SULF3 und SULF5 nicht signifikant. Da sich jedoch einige Eigenschaf-
ten Uber die Versuchszeit beim Experiment SULF5 stabiler verhalten, und oft auch knapp bes-
sere Ergebnisse als jene des Experiments SULF3 erzielen, wird zu einer Sulfidisierungszeit

von 5 h geraten.

Aufgrund von Komplikationen, die wahrend des Sulfidisierens auftreten konnen, ist es fur die
weiteren Versuche von Vorteil, wenn am nicht beheizten Ende des Reaktors inertes Trager-

material anstelle von aktivem Katalysator verwendet wird.

Durch die Erkenntnisse dieser Arbeit konnte die HDO von PYO weiter optimiert werden. Der
beste Katalysator sowie die notwendige Reaktionstemperatur und die nétige Raumgeschwin-
digkeit wurden bereits ermittelt. Durch die Wahl der optimalen Sulfidisierungszeit kann die Ar-
beit in Richtung Integration dieses Prozesses in einen bestehenden Raffinerieprozess fortge-
fuhrt werden. Es soll nun ein Verfahren fir das Coprocessing mit milder HDO entwickelt wer-
den, um die HDO von Flussigphasenpyrolysedl in einen Raffinerieprozess einzugliedern und

um den Prozess der HDO wirtschaftlich betreiben zu kénnen.
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