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Kurzfassung

Kurzfassung

Thema dieser Diplomarbeit ist die Reaktivextraktion von Essigsdure aus Flissigpha-
senpyrolysedl (PYO) um den Einfluss der Essigsaure auf die Katalysatoraktivitéat bei
der Hydrodeoxygenierung von PYO zu untersuchen. Dazu wurde zunéchst die Es-
sigsdure durch Reaktivextraktion aus dem PYO entfernt. Als Reaktiv-
Extraktionsmittel wurden TOA und Cyanex® 923 getestet, als Verdiinnungsmittel
wurde n-Undecan eingesetzt. Um mdglichst viel Essigsdure aus PYO zu isolieren,
mussten Parameter wie die Konzentration des Extraktionsmittels und die Prozess-
flihrung angepasst und optimiert werden.

Die Kombination von TOA und n-Undecan ist fir diesen Anwendungsbereich nicht
geeignet, da sich mit dem PYO eine Emulsion und ein Dreiphasengemisch gebildet
hat. Die Phasentrennung und Aufarbeitung wird dadurch erheblich erschwert.

Bei einstufiger Extraktion konnte bei einem Molverhaltnis von S&ure in PYO zu
Cyanex® 923 von 1:1,5 (98,3% Cyanex® 923 in organischer Phase) und einem Vo-
lumsverhaltnis von PYO zu organischer Phase von 1:1 ein Sauretransfer von 79,7%
erreicht werden. Dabei wurde jedoch neben der Essigsaure ein groBer Teil an ande-
ren Komponenten transferiert. Mit einem Molverhaltnis von Sdure in PYO zu
Cyanex® 923 von 1:0,5 (36,5% Cyanex® 923 in organischer Phase) und gleichem
Volumsverhéltnis wurde bei verhéltnismé&Big geringerem Massentransfer ein Sdure-
transfer von 28,4% erreicht. In einer zweistufigen Extraktion im Kreuzstrom konnte
die Saurezahl von PYO von 80,8 auf 38,1 mgKOH/g reduziert werden.

Mit dem essigsaurereduzierten PYO wurde ein kontinuierliches HDO Experiment bei
300°C und 80 bar durchgefihrt. Der Vergleich der Ergebnisse mit Referenzversu-
chen bei gleichen Betriebsbedingungen, aber unbehandeltem PYO zeigt, dass sich
der geringere Gehalt an Essigséure nicht positiv auf die HDO auswirkt.

Der Kohlenstofftransfer in die organische Produktphase war beim Experiment mit
essigsaurereduziertem PYO deutlich niedriger als bei den Experimenten mit unbe-
handeltem PYO.



Die Kohlenstoffbilanz Gber den gesamten Prozess zeigt, dass 35,3% des eingesetz-
ten Kohlenstoffs wéhrend der zweistufigen Extraktion im Kreuzstrom verloren gin-
gen. Lediglich 18,8% des anfanglich eingesetzten Kohlenstoffs wurden in die orga-
nische Produktphase transferiert. Die Referenzversuche weisen hingegen einen Koh-
lenstofftransfer in die organische Phase von Uber 40% auf. Beim Experiment mit
essigsaurereduziertem PYO trat auBerdem mehr Coking auf, als bei den Experimen-

ten mit unbehandeltem PYO.



Abstract

Abstract

The subject of this thesis is the extraction of acetic acid from liquid phase pyrolysis oil
(PYO) by reactive extraction in order to investigate the influence of the acetic acid
content in PYO on the catalyst activity in the hydrodeoxygenation of PYO. For this
purpose, the acetic acid was removed in a first step by reactive extraction from the
PYO. As a reactive extractant TOA and Cyanex® 923 were tested. N-undecane was
used as diluent extrudant. In order to remove as much acetic acid as possible, pa-
rameters such as the concentration of the extractant and the process control had to
be adapted and optimized.

It has been found that the combination of TOA with n-undecane is not suitable as
extractant for this application, because of the formation of an emulsion and a three-
phase mixture. The phase separation and workup is made considerably more diffi-
cult.

In single-step extraction, acid transfer of 79.7% was achieved with a molar ratio of
acid in PYO to Cyanex® 923 of 1:1.5 (98.3% Cyanex® 923 in organic phase) and a
volume ratio of PYO to organic phase of 1:1. However, a large part of other compo-
nents besides acetic acid were transferred too. With a molar ratio of acid in PYO to
Cyanex® 923 of 1:0.5 (36.5% Cyanex® 923 in organic phase) and the same volume
ratio, an acid transfer of 28.4% was achieved with relatively lower mass transfer. In a
two-step cross-flow extraction, the acid number of PYO was reduced from 80.8 to
38.1 mgKOH/g.

The acetic acid-reduced PYO was used to carry out a continuous HDO experiment at
300°C and 80 bar. The comparison of the results with reference experiments under
the same operating conditions, but untreated PYO shows, that the lower content of
acetic acid does not have a positive effect on the HDO. The carbon transfer into the
organic product phase was significantly lower in the experiment with acetic acid-
reduced PYO than in the experiments with untreated PYO.

The carbon balance over the entire process shows that 35.3% of the carbon feed
was lost during cross-flow two-stage extraction. Only 18.8% of the carbon feed was
transferred to the organic product phase. By contrast, the reference experiments
show a carbon transfer into the organic phase of more than 40%. In addition, more
coking occured in the experiment with acetic acid-reduced PYO than in the experi-

ments with untreated PYO.
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1 Einleitung

1 Einleitung

Die Masterarbeit wurde am Institut fir Chemische Verfahrenstechnik und Umwelt-
technik im Rahmen des Projekts bioBOOST™"® erstellt. Kooperationspartner war BDI-
BioEnergy International GmbH. Das Projekt wurde von der &sterreichischen For-

schungsforderungsgesellschaft mbH (FFG) finanziell unterstitzt.

1.1 Motivation

Die Bereitstellung von Energie und Chemikalien ist auch heute noch eng mit dem
Verbrauch fossiler Rohstoffe verbunden. In den letzten Jahren hat sich die For-
schung uber die Produktion von Kraftstoffen und Chemikalien aus erneuerbaren

Rohstoffen stark intensiviert [1].

In Osterreich bietet sich auf Grund der hohen Verfiigbarkeit Holz fiir die Herstellung
von Biokraftstoffen an. Man spricht dabei von Kraftstoffen der 2. Generation (second
generation biofuels). Diese Kraftstoffe werden durch chemische Umsetzung aus lig-
nocellulosehaltiger Biomasse hergestellt [2]. Ein vielversprechendes Verfahren ist die
Flussigphasenpyrolyse (FPP). Bei der FPP entsteht neben Pyrolysekohle und Pyro-
lysegas ein Ol mit einem hohen Wasseranteil und einem hohem Sauerstoffanteil,
auch Pyrolysedl (PYO) genannt. Um das PYO als Kraftstoff verwenden zu kdnnen,
kann es durch katalytische Hydrodeoxigenierung (HDO) aufgewertet werden, indem
der Sauerstoffgehalt reduziert und der Wasserstoffgehalt erhdht wird.

PYO enthalt jedoch auch erhebliche Mengen an organischen Sauren, insbesondere
Essigsaure. Da S&uren Korrosion an metallischen Oberflachen hervorrufen kénnen,

sollten diese vor der Weiterverarbeitung entfernt werden.

Organische S&uren haben mdglicherweise einen negativen Einfluss auf Hydrotrea-
ting Prozesse. Der Aggregatzustand von Essigséure bei Betriebsbedingungen von
80 bar und 300°C ist flissig. Die flussige Essigsaure kdnnte eine Auswaschung des
Katalysators verursachen, was sich durch eine Verschlechterung der Produktqualitat
mit der Betriebsdauer bemerkbar macht. Des Weiteren kdnnte Essigsaure den Kata-

lysator im Sinne von Korrosion angreifen und dadurch die Aktivitat vermindern.
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1.2 Zielsetzung der Arbeit

Das Ziel dieser Diplomarbeit ist die Entfernung von Essigsaure aus PYO und in wei-
terer Folge die Aufwertung des essigsdurereduzierten PYO durch die Hydro-
deoxygenierung (HDO).

Die Essigséure soll durch Reaktivextraktion vom PYO isoliert werden. Hierfir soll ein
wirtschaftlich sinnvoller Prozess entwickelt werden. Inbegriffen sind dabei die Wahl
eines geeigneten Extraktionsmittels und einer viel versprechenden Prozessfuhrung.
Das essigsaurereduzierte PYO wird einstufig durch kontinuierliche HDO in der Ver-
suchsanlage am ICVT weiterverarbeitet. Die kontinuierliche HDO wurde bereits mit
unterschiedlichen Betriebsbedingungen erfolgreich durchgefiihrt. In dieser Diplomar-
beit soll der Einfluss des S&uregehalts im PYO auf die Katalysatoraktivitdt und damit
auf die Produktqualitat untersucht werden. Abbildung 1 zeigt ein grobes Schema des
gesamten Prozesses, welcher sich aus der Reaktivextraktion und dem Aufwertungs-

schritt (HDO) zusammensetzt.

PYO 3 Reaktiv
Extraktion HDO —>  Kraftstoff

> Essigsaure

Abbildung 1: Schema des gesamten Prozesses mit Reaktivextraktion und HDO
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2 Ausgangsstoff Holz

In dieser Diplomarbeit bildet Holz die Basis fur die Herstellung von biogenen Kraft-
stoffen zweiter Generation. Der Rohstoff Holz besteht aus den drei Hauptbestandtei-
len Zellulose, Hemicellulose und Lignin. Diese drei Bestandteile machen tber 95%
der Holztrockenmasse aus [3]. Weitere Komponenten sind Extrakistoffe wie Harze
und Fette. Als Ausgangsstoff fur die in dieser Arbeit hergestellten Biokraftstoffe wur-
de Fichtenholz verwendet. In Tabelle 1 ist die molekulare Zusammensetzung von

Fichtenholz aufgefthrt.

Tabelle 1: Molekulare Zusammensetzung von Fichtenholz [3]

Zellulose Hemicellulose Lignin
[%] [%] [%]

41,0 24,3 30,0

Holz besteht aus den Elementen Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff und enthalt
geringe Anteile an anorganischen Bestandteilen, wie z.B. Kalium, Calcium, Magnesi-
um, Phosphor und Schwefel [3]. Tabelle 2 zeigt einen Vergleich der elementaren Zu-
sammensetzung von Fichtenholz, Steinkohle und Erddl. Holz weist den geringsten
Anteil an Kohlenstoff und den hdchsten Anteil an Sauerstoff auf. Damit 1&sst sich der
deutlich niedrigere Heizwert von 18,5 MJ/kg (in absolut trockenem Zustand) erkléaren
[3]. Steinkohle besitz dagegen einen Heizwert von 28,7 MJ/kg und Erddl einen Heiz-
wert von 42,8 MJ/kg [4] [5]. Holz hat jedoch den Vorteil, dass es hinsichtlich der
energetischen Verwertung im Gegensatz zu Steinkohle und Erddl als CO; neutral

angesehen werden kann.

Tabelle 2: Vergleich der elementaren Zusammensetzung von Fichtenholz, Steinkohle und Erdél [6] [3] [7]

Zusammensetzung c H o) N
[%]
Fichte mit Rinde 50,3 6,2 43,06 0,04
Steinkohle 92,2 3,3 3,37 0,15
Erdol 83-87 10-14 0,1-1,5 0,1-2




3 Pyrolyse

3 Pyrolyse

Unter Pyrolyse versteht man im Allgemeinen die chemische Zersetzung von organi-
schen Verbindungen durch hohe Temperaturen [3]. Die Zersetzung der Molekiile fin-
det dabei jedoch im Gegensatz zur Verbrennung unter Abwesenheit von Sauerstoff
statt. Je nach unterschiedlichen Prozessbedingungen entstehen feste, flissige oder
gasférmige Produkte. Die Produkte sind Pyrolysegase, Pyrolysedl und feste Produkte
wie Biomassekoks oder Pyrolysekohle [8].

3.1 Flash Pyrolyse

Bei der Flash Pyrolyse wird Biomasse bei einer Temperatur von ca. 500°C unter
Sauerstoffabschluss sehr schnell erhitzt. Die Produkte werden rasch abgekuihlt und
kondensieren zu einer braunlichen Fllussigkeit. Die Flash-Pyrolyse zeichnet sich
durch die extrem kurze Verweilzeit in der heiBen Reaktionszone (0.5-1 sek.) aus. Die
Ausbeute an flissigen Produkten betragt bis zu 75% der eingesetzten Biomasse. Als
weitere Nebenprodukte entstehen Holzkohle (10-15%) und Gas (15-20%). Die Ne-

benprodukte kébnnen zur Erzeugung von Energie flr den Prozess genutzt werden [9].
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3.2 Flussigphasenpyrolyse

Eine flexible Technologie zur Umwandlung von fester Biomasse zu flissigen Ener-
gietragern stellt die Flussigphasenpyrolyse (FPP) dar. Die FPP wird bei Temperatu-
ren zwischen 350 und 400°C durchgefuhrt, da die Temperatur von der Zersetzung
und dem Siedeverhalten des Tragerdls begrenzt wird [2].

Das in dieser Arbeit verwendete PYO wurde mit dem speziellen bioCRACK-Prozess
hergestellt. Beim bioCRACK-Prozess wird Vakuumgasél (VGO), ein flussiges Zwi-
schenprodukt der Erddlraffinerie als Warmetrager eingesetzt. Der bioCRACK-
Prozess wurde bereits in einer Pilotanlage der Firma BDI BioEnergy International
GmbH auf dem Gelédnde der OMV Raffinerie Wien-Schwechat erfolgreich durchge-
fahrt. Als Ausgangstoffe wurden sémtliche Sorten an lignocelluloser Biomasse (Fich-
tenholz, Buchenholz, Weizentroh und Miscanthus) getestet [10].

Abbildung 2 zeigt ein Schema der FPP und die Verteilung des Kohlenstoffs in den
Produktphasen. Als Produkt fallt zum einen feste Pyrolysekohle an, welche in einem
weiteren Schritt durch Hydrierung verflissigt werden kann [2]. Des Weiteren entsteht
Pyrolysegas, welches direkt thermisch verwertet werden kann. 48% des biogenen
Kohlenstoffs werden wahrend der FPP verflissigt. Ein Teil davon bildet das unpolare
bioCRACK OlI, welches direkt in der Raffinerie verwertet werden kann. Einen weite-
ren Teil der flussigen Produkte bildet das Flissiphasenpyrolysedl (PYO). Es enthélt
sauerstoffhaltige, wasserl¢sliche organische Verbindungen und Reaktionswasser.
Um das PYO als biogenen Kraftstoff einsetzen zu kénnen, muss es in einem weite-

ren Aufarbeitungsschritt, zum Beispiel durch HDO, aufgewertet werden [2] [11].
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Abbildung 2: Massenbilanz der Flussigphasenpyrolyse [11]

3.3 Eigenschaften von Flussigphasenpyrolysedl

PYO besteht aus hunderten verschiedenen organischen Verbindungen [12]. Es setzt
sich zusammen aus Wasser und einer Mischung verschiedener sauerstoffhaltiger
Verbindungen aus der Gruppe der Carbonséduren, Alkohole, Ketone, Aldehyde und
Zucker [13]. PYO weist eine chemische Instabilitdt auf. Dies ist auf die Anwesenheit
von reaktiven organischen Verbindungen zurtckzufihren [14]. Des Weiteren enthalt
PYO einen relativ hohen Anteil an organischen S&uren, wodurch sich ein niedriger
pH-Wert von 2,2 ergibt. Die hohe Sé&urezahl von 80,84 mgkon/g fihrt zu korrosiven
Eigenschaften. Die Dichte von PYO betragt 1,09 g/cm?® [2]. Tabelle 3 vergleicht die
Zusammensetzung von PYO und Pyrolyse6l aus der Flash Pyrolyse (FP). Der hohe
Wassergehalt von 49,6% ergibt sich aus dem freien und chemisch gebundenen
Wasser der Pflanze und dem Reaktionswasser aus der Flussigphasenpyrolyse. Dar-
aus ergibt sich eine hohe Polaritat, weshalb PYO in Erddlbrennstoffen unldslich ist
[15]. PYO enthélt noch 60-70% der Anfangsenergie der Biomasse [16]. Aufgrund des
hohen Sauerstoffgehaltes liegt der Heizwert des Pyrolyseéls jedoch nur bei 9,2
MJ/kg [2]. Diese Eigenschaften behindern den Einsatz von PYO als Kraftstoff und

daher ist eine weitere Aufwertung erforderlich.

Tabelle 3: Vergleich von Wasser-, Kohlenstoff- und Sauerstoffgehalt von PYO und Pyrolysedl aus der FP [2] [15]

Wasser [%] Kohlenstoff [%] Sauerstoff [%)]
PYO 49,6 25,6 64,9
Pyrolysedl aus FP 30 51,1 41,6
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4 HDO Grundlagen

In diesem Kapitel werden einige Grundlagen der HDO beschrieben. Das primére Ziel
der HDO ist es, den Sauerstoffgehalt von PYO zu reduzieren und das Wasserstoff-

zu Kohlenstoffverhaltnis (H/C-Verhaltnis) zu erhéhen.

4.1 Hydrodeoxygenierung

Das aus der Flussigphasenpyrolyse gewonnene PYO kann, wie bereits in Kapitel 3.2
erwahnt, durch HDO aufgewertet werden um es als biogenen Kraftstoff nutzen zu
kénnen. Die HDO von PYO wird bei Temperaturen im Bereich von 250 bis 450°C
und Drucken zwischen 75 und 300 bar durchgefihrt [17]. In dieser Arbeit wird die

HDO bei einer Temperatur von 300°C und einem Druck von 80 bar durchgefihrt.

Abbildung 3: Chemische Reaktionen beim HDO Prozess [14]



4 HDO Grundlagen

Auf Grund der Vielzahl an verschiedenen Komponenten im PYO laufen eine Reihe
von Reaktionen ab. Einige davon sind in Abbildung 3 dargestellt. Die Hauptreaktion
stellt jedoch die namensgebende Hydrodeoxygenierung dar. Sie setzt sich aus Deo-
xygenierung und der Hydrierung zusammen. Bei der Deoxygenierung wird der Sau-
erstoff als Wasser oder CO, abgespalten. Im Hydrierungsschritt werden die dadurch
frei gewordene Stellen mit Wasserstoff nachbesetzt, wodurch das H/C-Verhaltnis
erhéht wird. Nach Mortensen [14] kbnnen diese Reaktionen zu einer Gesamtreaktion
(Gleichung 4-1) zusammengefasst werden. CH, ,0,, beschreibt die auf Kohlenstoff
normalisierte elementare Zusammensetzung von Biodl und "[CH,]" beschreibt die

unspezifizierte Kohlenwasserstoffgruppe.

CHy 4004 + 0,7H, » 1 "[CH,]" + 0,4 H,0 4-1

Die HDO wird bei einem Wasserstoffiberschuss durchgeflihrt um eine mdoglichst
vollstdndige Deoxygenierung zu erreichen. Der Wasserstoffverbrauch nimmt mit stei-
gendem Deoxygenierungsgrad zu. Die Reaktion verlduft im Gesamten betrachtet
exotherm. Als Produkt der HDO fallen zwei flissige Phasen und Produktgas an. Die
leichtere flissige Phase beinhaltet die organischen Komponenten und weist eine ge-
ringere Dichte als Wasser auf. Die schwerere Phase enthélt das bei der Reaktion
entstandene Wasser und wird daher als wéssrige Phase bezeichnet. Zwei flissige

Phasen entstehen vor allem bei hohen Deoxygenierungsgraden [18].
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4.2 Sulfidisierung des Katalysators

In dieser Arbeit wird die HDO in Anwesenheit eines CoMo-Katalysators mit Al,O; als
Trégerstoff durchgefuhrt. Grundsétzlich liegt der CoMo-Katalysator in seiner Oxid-
form vor. Durch Sulfidisieren mit Wasserstoff und Ditertidrbutyldisulfid (DTBDS) wird
der Katalysator in seine aktive Form Ubergefuhrt. DTBDS reagiert im Reaktor zu
Schwefelwasserstoff und wandelt die Metalloxide in katalytisch aktivere Metallsulfide
um. Die Reaktionsgleichungen sind nachfolgend in Gleichung 4-2 und Gleichung 4-3
dargestellt [18] [19].

MoO3 + HS - [M0o03S] + H0 4-2

9C00+8HS+Hy — CogSg + 9H0 4-3

4.3 Deaktivierung des Katalysators

Ein grundlegendes Problem des Hydrotreating Prozesses stellt die Deaktivierung des
Katalysators dar. Aus der Deaktivierung des Katalysators ergibt sich eine Verminde-
rung der Produktqualitat der organischen Phase mit zunehmender Betriebsdauer.
Funktionelle Gruppen von Molekulen, die im Pyrolysedl enthalten sind, kbnnen Uber
Polymerisations- und Kondensationsreaktionen die aktiven Stellen des Katalysators
durch Coking blockieren [21]. Als Coking bezeichnet man Kohlenstoffablagerungen
an der Katalysatoroberflache.

Speziell beim CoMoS,/Al,O3 Katalysator lagert sich Kohlenstoff auf Grund der star-
ken Adsorption von polyaromatischen Molekilen an [22] [17]. In einer Studie von
Fonseca et al. [23] wird berichtet, dass etwa ein Drittel des Gesamtporenvolumens
eines CoMoS,/Al,O3; Katalysators wahrend der ersten Kohlenstoffabscheidung mit
Kohlenstoff besetzt wird und danach ein stationarer Zustand eintritt in dem die Koh-

lenstoffablagerung begrenzt ist.

Die Deoxygenierung lauft an einem MoOj3; Katalysator in drei Schritten ab: Chemi-
sorption an einer ungesattigten Metallstelle, Protonenspende und Desorption. An der
aktiven Phase des Katalysators befinden sich Lewis- und Bronsted-Saure-Stellen.
Beim Chemisorptionsschritt wird das Molekul mit ungepaarten Elektronen durch eine

Lewis-Saure-Base-Wechselwirkung von der ungeséttigten Metallstelle angezogen.

9
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Die freie Metallstelle am Katalysator fungiert dabei als Lewis-Saure. Der nachfolgen-
de Schritt des Mechanismus ist die Protonenspende. Um protonenabgebende Féhig-
keiten zu haben, missen Brénsted-S&ure-Hydroxylgruppen auf der Katalysatorober-
flache vorhanden sein. Die Bronsted-Séure-Stellen geben Protonen an die relevan-
ten Verbindungen ab und bilden dabei Carbokationen, von denen angenommen wird,
dass sie fur die Verkokung verantwortlich sind [16] [21]. Der Beitrag der Lewis und
Bronsted-Saure-Stellen zur Koksbildung ist jedoch immer noch umstritten [24] [25].
Appleby et al. [26] gehen davon aus, dass Coking mit zunehmender Aciditat der

Oberflache und/oder steigender Basizitdt des Feeds zunimmt.

Coking hangt zu einem groBen Teil von der Zusammensetzung des Feeds ab. Alke-
ne und Aromaten haben aufgrund einer bedeutend starkeren Wechselwirkung mit
der katalytischen Oberflache im Vergleich zu geséttigten Kohlenwasserstoffen die
gréBte Fahigkeit zur Umwandlung in Kohlenstoff, wenn kein aktiver Wasserstoff zur
Verflugung steht [22].

Es wird vermutet, dass die Gegenwart von organischen S&uren (wie Essigséaure) im
Feed die Bildung von Kohlenstoff und damit Coking férdert [17]. J. Wildschut et al.
[18] fuhrt Experimente mit synthetisch hergestelltem Pyrolysedl durch, die zeigen,

dass bei erhbhtem Gehalt an Essigsaure vermehrt Feststoffe gebildet wurden .

Sadaba et al. untersucht mégliche Effekte der Deaktivierung von Ruthenium (Ru)-
Katalysatoren durch Auslaugung von Aktivmetall aus dem Tréger, aufgrund der An-
wesenheit von Sduren. Dazu wird der Ru-Gehalt in der Wasserphase nach der Reak-
tion bestimmt. Die Ergebnisse zeigen, dass keine Ru-Auslaugung stattfindet, da nur

geringe Mengen in der Wasserphase enthalten sind [17].

Einen Einfluss auf die Verminderung der Katalysatoraktivitdt kbnnen auch andere
Pyrolyseélkomponenten haben. Schwefel, Kalium, Calcium und Chlor wirken mdg-
licherweise als Katalysatorgifte und wirken sich dadurch negativ auf die Aktivitat des
Katalysators aus. Mortensen [27] zeigt, dass bei der HDO von Guajakol der Ni/ZrO, -
Katalysator durch Schwefel deaktiviert wird, da sich NiS bildet. Die Adsorption von
Kalium vermindert die Deoxygenierungsaktivitat, nicht jedoch die Hydrierung. Chlor

beeintrachtigt die Katalysatoraktivitat durch Adsorption an den aktiven Stellen.

10
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Die Bildung von Kohlenstoff wird auch von den Betriebsparametern beeinflusst. Bei
erhOhten Temperaturen steigt die Dehydrierungsrate. Das fuhrt zu einer Erh6hung
der Polykondensationsrate [22]. Niedrigere Temperaturen vermindern vermutlich die
Reaktivitat von funktionellen Gruppen, wodurch unerwlnschte Polymerisationsreakti-

onen verhindert werden kénnen [28].

Ein deaktivierter Katalysator kann durch Regeneration wiederverwertet werden. Eine
Méoglichkeit, den Katalysator zu regenerieren, ist die Entfernung der Kohlenstoffabla-
gerungen durch Oxidation [29]. Mit diesem Verfahren kénnen jedoch nur 90% der
Anfangsaktivitat des Katalysators erreicht werden. Budukva [30] fuhrt eine Reaktivie-
rung von einem CoMo/Al,O3 -Katalysator mit Zitronensdure durch. Dabei kann die
nahezu vollstandige Aktivitat des Katalysators wiederhergestellt werden. Der Nachteil
der Regeneration und Reaktivierung der Katalysator Strukturen liegt darin, dass hier-
fur der Katalysator nach jedem Betrieb aus dem Reaktor enthommen werden muss.
Des Weiteren besteht nach wie vor die zeitliche Verdnderung der Produktqualitat.
Das Ziel wére, die Katalysatoraktivitdt und damit auch die Produktqualitdt wéhrend

des Betriebes auf konstantem Niveau zu halten.
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5 Stand der Technik der Hydrodeoxygenierung von Pyrolysedl

In diesem Kapitel werden Forschungsarbeiten, die auf Upgradeverfahren far Pyroly-
sedl basieren, vorgestellt. Ziel ist es, das Pyrolyse6l durch Erhéhung des H/C-
Verhaltnisses und Verminderung des O/C-Verhéltnis durch Transfer des Kohlenstoffs
in die organische Phase so aufzuwerten, dass es als Kraftstoff eingesetzt werden
kann, oder zur Weiterverarbeitung in Raffinerieprozesse miteingebunden werden
kann. Die Produktaufwertung sollte bei mdglichst geringen Verlusten und hoher Pro-
duktausbeute an organischer Phase vonstatten gehen. Des Weiteren gibt es For-
schungsarbeiten, die durch eine Vorbehandlung des Pyrolysedls versuchen, den

Hydrotreating Prozess zu optimieren.

5.1 Verschiedene Upgradeverfahren

Tanneru et al. [31] zeigt eine Md&glichkeit, Pyrolysedl durch katalytische Vereste-
rungs- und Olefinierungsreaktionen aufzuwerten. Fir die Olefinierungsreaktion wer-
den die Alkohole 1-Butanol, 1-Octanol und eine 1-Butanol/1-Octanol Mischung mit 1-
Octan eingesetzt. Die Veresterung ist ein chemischer Prozess zur Umwandlung der
in Biodlen enthaltenen Carbonséauren in Ester und Ether, indem sie mit Alkoholen in
Gegenwart eines Saure- oder Basenkatalysators umgesetzt werden. Durch die
Veresterung kann eine Reduktion der S&urezahl von 74,8% erreicht werden. Vergli-
chen mit dem unbehandelten Pyrolysedl weist die olefinierte organische Phase einen
um 117% hoéheren Heizwert auf. Der Wassergehalt verringert sich um 87,3% und der

Sauerstoffanteil um 67,3%.

Venderbosch et al. [32] testet auf Nickel basierende mono-, bi-, und tri-metallische
Katalysatoren fur die Aufwertung von Pyrolyseél durch Hydrodeoxygenierung in ei-
nem Batch Reaktor. Die Katalysatoren weisen mit 41 bis 57% eine hohe Nickelme-
tallbeladung auf und enthalten Cu, Pd oder Mo oder eine Kombination davon in einer
SiO2-, SiO2-ZrO»- oder SiO»-Al,O3 -Matrix als Promotor. Die Experimente werden in
einem Batch Reaktor mit 140 bar Wasserstoffdruck und einer Temperatur von 350°C

durchgefuhrt. Die Versuchsdauer betragt 4 Stunden.

12
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Die Ergebnisse zeigen, dass der monometallische Ni-Katalysator am wenigsten aktiv
ist und dass insbesondere die Verwendung von Mo als Promotor die Aktivitat be-
gunstigt und die Produktqualitdt erhdéht. Mit dem mit Mo unterstitzten Katalysator

wird das hdchste H/C-Verhéltnis erreicht und es tritt am wenigsten Coking auf.

5.2 HDO mit vorbehandeltem Pyrolysedl

Kim und Seo [33] behandeln Pyrolysedl aus Kiefersdgemehl mit Diethylether vor, um
winzige Kohlepartikel zu entfernen, die die Bildung von Koks verursachen. AuBerdem
soll das Pyrolysedl dadurch entwéssert werden. Diethylether wird mit unbehandeltem
Pyrolyseél in einem Volumsverhaltnis von 1:2 gemischt. Dabei bildet sich eine Ether-
phase und eine wassrige Phase. Die Etherphase wird mit einem Rotationsverdamp-
fer getrocknet, um den Ether zu entfernen. Nach der Extraktion wird das Pyrolysedl in
einem kontinuierlichen Festbettreaktor durch Zugabe von Wasserstoff hydro-
deoxygeniert. Dabei werden verschiedene Kombinationen von Katalysatoren getes-
tet. Die Ergebnisse weisen darauf hin, dass eine Entfernung von Carbonylen und
ungesattigten Furanen die Adsorption an Edelmetalloberflachen und die Verkokung

zu Koks unterdriicken kann.

Tanneru und Steele [34] erhéhen absichtlich den Sduregehalt von Pyrolysedl vor der
Hydrodeoxygenierung, um zum einen eine wirtschaftlichere Prozessfuhrung zu erzie-
len und andererseits die Qualitadt der Produkte zu erhéhen. Durch Oxidation mit Ozon
werden Aldehyde und Ketone zu Carbons&duren umgewandelt. Ein héherer Saure-
gehalt sollte eine HDO bei geringerem Wasserstoffdruck und niedrigerem Wasser-
stoffbedarf ermdglichen. Des Weiteren sollen Polymerisationsvorgédnge verhindert
werden. Tanneru gelingt es, den Wasserstoffdruck auf 55 bar zu senken. AuBerdem
kann eine um 30,5% hohere Ausbeute an organischem Produkt erhalten werden. Es
tritt zu 90,2% weniger Coking auf und der Wassergehalt ist in Bezug auf das Pyroly-

sebl um 46,5% reduziert.
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In diesem Kapitel wird auf die Grundlagen der Flissig-Flissig-Extraktion sowie der
Reaktivextraktion genauer eingegangen, um ein besseres Versténdnis fur die in die-
ser Arbeit verwendeten Methoden der Essigsaureentfernung aus PYO zu bekom-

men.

6.1 Flussig-Flussig-Extraktion

Die Extraktion ist ein Verfahren, bei dem mit einem fliissigen Losungsmittel (Extrakti-
onsmittel) ein Wertstoff oder Schadstoff (Solvat) aus einem Trégerstoff abgetrennt
wird. Der Tragerstoff darf dabei mit dem Ld&sungsmittel nicht mischbar sein, damit
sich zwei Phasen bilden kénnen. Die Flissig-Flussig-Extraktion beruht lediglich auf
dem Prinzip der Verteilung einer Substanz zwischen zwei Phasen auf Grund unter-
schiedlicher Léslichkeiten. Dabei wird die Tragerstoffphase als Raffinatphase und die
Lésungsmittelphase als Extrakiphase bezeichnet [34] [35]. Um eine mdglichst hohe
Extraktionsausbeute zu erreichen, ist die Wahl eines geeigneten L&sungsmittels
ausschlaggebend. Bekannte industriell eingesetzte Loésungsmittel sind Stoffe aus der
Gruppe der aliphatischen Kohlenwasserstoffe, Alkohole und Ketone. Diese organi-
schen Loésungsmittel kdnnen jedoch nur geringe Mengen an Sauren extrahieren. Or-
ganische S&uren sind meist sehr polar und sind in den genannten Losungsmitteln
nur schwer l6slich [35]-[37]. Abbildung 4 stellt das Schema der Flissig-Flussig-

Extraktion dar.

Tragerstoff +

SOlvat(e) Extrakt
> >

Extraktionsmittel Raffinat

Abbildung 4: Schema der Fllssig-Flussig-Extraktion
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6.1.1 Reaktivextraktion von Carbonséauren

Die Extraktion von polaren organischen Verbindungen (z.B. Carbons&uren) bereitet
erhebliche Probleme. Diese Substanzen kdénnen oft erst durch Zugabe einer reakti-
ven Komponente vom Trégerstoff extrahiert werden. Die organische Phase besteht
somit aus einem reaktiven Extraktionsmittel, welches den Stofftransport beschleuni-
gen oder erst ermdglichen soll, und einem Verdinnungsmittel. Die reaktive Kompo-
nente bildet mit der zu extrahierenden Wertsubstanz einen nur in der organischen
Phase |6slichen Komplex. Damit kann eine Erhéhung der Kapazitat der organischen

Phase und eine Steigerung der Selektivitat erreicht werden [37]-[41].

Bei der Reaktivextraktion von Carbonséuren gibt es verschiedene Kategorien [37]-
[41]:

» Séaureextraktion durch Solvatation mit kohlenstoffgebundenem Sauerstoff im
Extraktionsmittel (Alkohole, Ketone und Ether)

» Sdaureextraktion durch Solvatation mit phosphorgebundenem Sauerstoff im

Extraktionsmittel

» Sdaureextraktion durch Protonen-Transfer oder lonenpaar-Bildung mit aliphati-

schen Aminen hoher Molmasse

Bei den ersten beiden Kategorien basiert die Extraktion auf Solvatation und bei der
dritten auf der Lewis-Saure/Lewis-Base Wechselwirkung. Die Extraktionswirkung

nimmt zu, desto basischer das Extraktionsmittel ist.

Aliphatische Amine reagieren durch Solvatation mit organischen Sduren zu Ammoni-
umsalzen und somit zu lonenpaaren. Die S&uren gehen dabei mit dem Extraktions-

mittel eine Donor-Bindung ein [37]-[41].

Die Extraktionskraft hadngt stark mit den Wechselwirkungen mit dem Verdinnungs-
mittel zusammen. Das Verdinnungsmittel hat Einfluss auf Viskositét, Dichtedifferenz,
Grenzflachenspannung, Entrainment-Verhalten sowie Emulsionsneigung. Mit zu-
nehmender Beladung der reaktiven Komponente kommt es zur Verbindung der lo-

nenpaare und folglich zu einer Phasenentmischung [37]-[41].
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Die in dieser Arbeit verwendeten reaktiven Extraktionsmittel sind TOA und Cyanex®

923, welche beide fur die Extraktion von Sauren geeignet sind. TOA beinhaltet Tri-n-
octylamin als reaktive Komponente. Die Reinheit von TOA betragt 95%. Abbildung 5
zeigt die Strukturformel von Tri-n-octylamin.

Cyanex® 923 besteht aus einer Mischung von vier Trialkylphosphinoxiden (R3PO,
R2R'PO, RR'2PO und R'3PO). R bezeichnet eine Octylgruppe (CH3(CH2)7) und R'
eine Hexylgruppe (CH3z(CHyz)s) [43]. In Abbildung 6 ist die Strukturformel von Trio-
ctylphosphinoxid (TOPQO) dargestellt. TOPO ist eine der vier Hauptkomponenten von
Cyanex® 923 [44]. Die Reinheit von Cyanex® 923 betragt 93%.

Abbildung 5: Strukturformel von Tri-n- Abbildung 6: Strukturformel von TOPO
octylamin [44]
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7 Extraktion von Essigsaure aus Pyrolysedl

Das unbehandelte Pyrolysedl beinhaltet eine Vielzahl an organischen Sauren wie
Essigsaure, Ameisensaure, Propionsaure und Glycolsaure [13]. Hauptséchlich han-
delt es sich dabei um Essigsaure mit bis zu 12% [45]. Die Menge an Saure im Pyro-
lysedl hédngt von den eingesetzten Rohstoffen sowie den Prozessbedingungen der
Pyrolyse ab [1].

Essigsaure ist mit einer Gesamtproduktion von rund 7 Millionen Tonnen pro Jahr eine
wichtige industrielle Grundchemikalie [46]. Ein groBer Anwendungsbereich von Es-
sigsaure ist die Herstellung von Vinylacetat, gefolgt von Terephthalsaure, wobei Es-
sigsdure als Ausgangsmaterial dient. Terephthalsaure wird fur die Herstellung von
Polyethylenterephthalat verwendet, das beispielsweise in PET Flaschen enthalten ist
[47]. Zurzeit wird ein GroBteil der Essigsaure (65%) durch Methanolcarbonylierung
unter Verwendung von nicht-erneuerbaren Ausgangsmaterialien hergestellt. Die Ge-
winnung von Essigséure aus Pyrolysedl kénnte daher die Verwendung von nicht-

erneuerbaren Rohstoffen einschranken.

Ein weiterer Grund, der fur die Entfernung von Essigséure aus Pyrolysedl spricht, ist
die Tatsache, dass Sauren Korrosion an Metallen hervorrufen kénnen. Dies fluhrt zur
Verminderung der Lagerungsstabilitat von Pyrolysedl [48] [49] und zur Zerstérung
von metallischen Bauteilen in der Weiterverarbeitung. Die Korrosivitat von Pyrolysedl
mit hohem Wassergehalt nimmt mit steigender Temperatur zu [50].

Es wird vermutet, dass organische S&uren einen direkten negativen Einfluss auf Hyd-
rotreating Prozesse haben. Der Aggregatzustand von Essigsaure bei Betriebsbedin-
gungen von 80 bar und 300°C ist flissig. Die flissige Essigsaure kdnnte also eine
Auswaschung des Katalysators verursachen, was sich durch eine Verschlechterung
der Produktqualitat mit zunehmender Betriebsdauer bemerkbar macht. Eine weitere
Vermutung besteht darin, dass Essigsdure den Katalysator im Sinne von Korrosion

angreift und dadurch die Aktivitat vermindert.
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7.1 Stand der Technik der Reaktivextraktion von Essigsaure

aus Pyrolyseoélen

Rasrendra et al. [1] testet die Wirkung von Tri-n-octylamin (TOA) bei der Isolierung
von Essigséure aus der wassrigen Phase von phasengetrenntem Pyrolysedl aus der
Flash Pyrolyse. Zur Optimierung der Essigsdureausbeute werden verschiedene Ver-
dinnungsmittel in einem 2-stufigen Batch-Aufbau getestet. Die hdchste Extraktions-
effizienz wird mit Tri-n-Octylamin (40%) in 2-Ethylhexanol erreicht und betragt 97%
nach der zweiten Extraktionsstufe. Neben Essigsdure werden auch andere organi-
sche Sauren wie Ameisensaure und Glycolsaure coextrahiert (100% und 90% Ex-
traktionseffizienz), ebenso wie relativ unpolare Verbindungen wie substituierte Phe-
nole und Ketone. Rasrendra zeigt, dass unpolare aliphatische Lésungsmittel wie n-
Octan und Toluol sehr geringe Extraktionseffizienzen ergeben. AuBBerdem wird bei
diesen Ldsungsmitteln eine Bildung von drei verschiedenen flissigen Phasen beo-
bachtet, wodurch die Phasentrennung und Aufarbeitung erheblich erschwert wird und
die Lésungsmittel unbrauchbar macht. Hohere Extraktionseffizienzen werden mit den
polareren Verdinnungsmitteln aufgrund der héheren Loslichkeitskraft erreicht.

Des Weiteren wird eine Extraktion in einem zweistufigen Kreuzstrom mit Zentrifugen
durchgefihrt. In der ersten Stufe wird das Pyrolysedl mit TOA in 2-Ethylhexanol
(40%) bei einem jeweiligen Durchfluss von 10 ml/min vermischt. Die Raffinatphase
der ersten Stufe wird in der zweiten Stufe mit frischem Extraktionsmittel gleicher Zu-
sammensetzung in Kontakt gebracht. Die Gesamtextraktionseffizienzen von Essig-,
Ameisen- und Glykolsdure im stationaren Betrieb betragen 71%, 88% bzw. 72%. Ab-

bildung 7 zeigt das Schema der Extraktion im Kreuzstrom.

Abbildung 7: Schema der zweistufigen Extraktion im Kreuzstrom [1]
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Vitasari et al. [51] verwendet ebenfalls TOA (60%) in 2-Ethyl-1-Hexanol als
Extraktionsmittel und beschreibt ein einstufiges Extraktionsverfahren. Als
Ausgangsmaterialien werden auf Kiefern basierende Pyrolysedle verwendet. Zur
Vorbehandlung wird das Pyrolyse6l mit Wasser gemischt, was zu einer
Phasentrennung in eine wéssrige und eine organische Phase fuhrt. Polare
Verbindungen werden dabei hauptséchlich in der wéssrigen Phase isoliert, unpolare
Verbindungen verbleiben gréBtenteils in der organischen Phase. Vitasari erreicht

dabei Gesamtausbeuten an Essigsaure und Glycolaldehyd von 89,4% bzw. 99,8%.

Mahfud et al. [52] untersucht die Extraktion von Essigsaure aus Pyrolysedl, welches
mit THF verdlinnt ist (26% Pyrolysedl), unter Verwendung von TOA in Octan als Ex-
traktionsmittel. Dabei werden Parameter, die die Extraktionseffizienz beeinflussen,
wie Konzentration der tertiaren Amine und Co-Verdinnungsmittel, optimiert.

Mehr als 90% der Essigsaure kénnen in einem einzigen Gleichgewichtsschritt extra-
hiert werden. Da das Amin jedoch eine betrachtliche Affinitat fur die PYO-Phase hat,
werden etwa 10% der Masse des anfénglichen TOA Einsatzes in das Raffinat extra-
hiert. Eine héhere Essigsaureausbeute wird mit der wéassrigen Phase eines ther-
misch vorbehandelten Pyrolysedl mit 6% Essigséure erreicht. In einem einzigen Ex-
traktionsschritt werden Essigsaureextraktionseffizienzen von bis zu 75% ohne signifi-

kanten Amintransfer in die wassrige Phase erreicht.

Augrund der hohen TOA-Verluste wahrend der Extraktion untersucht Meindersma et
al. [53] die Extraktion von Essigsaure und Glycolaldehyd mit Natriumsulfit. Es zeigt
sich jedoch, dass aufgrund der hohen Stabilitdt des Glycolaldehyd-Bisulfit-Adduktes

die Lésungsmittel-Regeneration erheblich erschwert wird.

Salleh et al. [54] fuhren eine Phenol- und Essigsaureextraktion mit einer Ammoni-
umsulfatlésung durch. Hierfir wird synthetisch hergestelltes Pyrélsedl verwendet,
welches vergleichbar mit Pyrolyse6l aus Biomasse ist. Mit einer Ammoniumsulfat-

konzentration von 20% kdénnen Essigsdureausbeuten von ca. 20% erreicht werden.

19



7 Extraktion von Essigsdure aus Pyrolysedl

Wang et al. [55] extrahiert Sdureverbindungen mit einer wéssrigen Alkoholaminl6-
sung. Dabei werden die S&ureverbindungen in Ethylacetat und Aceton angereichert.
Nach einer Sduerung mit HCL und anschlieBender Reinigung wird eine Analyse mit
FTIR-Spektrometer, 'H-NMR-Spektroskopie und Elementaranalyse bzw. Gaschro-
matographie/Massenspektrometrie (GC-MS) durchgefiihrt, um genauere Erkenntnis-
se uber die Zusammensetzung und Struktur saurer Verbindungen in Pyrolysedlen zu
erhalten. Die saurereichen Komponenten bestanden Methyl und einigen ungeséttig-
ten Kohlenwasserstoffen. 51,24% der Methylesterprodukte wurden durch die GC-
MS-Analyse identifiziert. Die Zusammensetzung betrug 36,22% Carbonséureme-
thylester, 13,41% kettenférmige Kohlenwasserstoffe, <1% Cycloalkane und <1%
Alkohole.

7.2 Alternative Verfahren zur Saurerentfernung

Neben der Reaktivextraktion gibt es alternative Methoden um die Sdure aus dem
Pyrolyseél zu entfernen: Féllung, Destillation, Adsorption, Membranverfahren und

Neutralisation.

7.2.1 Fallung

Sukhbaatar et al. [56] zeigt, dass die Rickgewinnung von organischen Sauren aus
dem Pyrolyse6l durch Fallung erfolgen kann. Die organische Saure (RCOOH) wird
durch Zugabe von Kalziumoxid als Féallungsmittel neutralisiert und es bildet sich das
Kalziumsalz der Séure ((RCOy).Ca). Gleichung 7-1 stellt die Reaktion dar. Das
Kalziumsalz fallt aus und kann filtriert werden. Mit Schwefelsdure wird das
Kalziumsalz regeneriert (Gleichung 7-2). Es entsteht Kalziumsulfat, welches eben-

falls getrennt werden muss und dadurch zusétzliche Kosten verursacht.

RCOOH + Ca0 - (RCO2)2Ca 7-1

(RCO2)2Ca + H2S04 » RCOOH + Ca2504 7-2
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7 Extraktion von Essigséure aus Pyrolysedl

Sukhbaatar et al. [56] verwendet Kalziumoxid und ein quaternares Ammonium Anio-
nenaustausch Harz, um Salze der organischen Sauren zu bilden.

Durch die Entfernung von organischen S&uren aus Pyrolysedl mit Kalziumoxid kann
ein pH-Wert von 8 erreicht werden. Der S&uregehalt kann dabei von 10,92% im Aus-
gangszustand des Pyrolysedl auf 1,9% reduziert werden.

Bei erreichtem pH-Wert von 9 und 10 fallen groBe Mengen an organischen sauren
Kalziumsalzen aus. Das weist darauf hin, dass auch Lignin-Komponenten aus dem
Pyrolyseldl mit ausgeféallt werden.

Die Behandlung von Pyrolysedl mit Anionenaustauscherharzen zur Entfernung orga-
nischer Sauren wurde bis zu einem pH-Wert von 6,98 ausgefihrt. Der Sduregehalt
des Pyrolysedl kann bis auf 0,2% gesenkt werden. Ein Nachteil dieser Methode liegt

in der Adsorption von Pyrolysedlkomponenten an Harzteilchen.

7.2.2 Destillation

Eine Isolierung von Essigsaure aus Pyrolysedl durch herkdmmliche Destillation er-
weist sich aufgrund der thermischen und chemischen Instabilitdt von Pyrolyseél und
kleinen Siedepunktunterschieden als schwierig. Das Ol zersetzt sich bei Erwarmung
auf Temperaturen tUber 80°C zu Koks und einigen leichten Gasen [57]. Die herkbmm-
liche Destillation umfasst Dampfdestillation, Flash-Destillation, Vakuumdestillation
und atmospharische Destillation.

Die Dampfdestillation ermdglicht durch Zugabe von Wasserdampf eine Destillation
bei Temperaturen unter dem normalen Siedepunkt. Obwohl diese beiden Destillati-
onstechniken bei einer niedrigeren Temperatur als dem Siedepunkt durchgefihrt
werden kénnen, sind sie auf Grund der langen Verweilzeit bei hoher Temperatur
nicht fur die Pyrolysedélabtrennung geeignet [56] [58]. Die atmosphérische Destillation
und die Vakuumdestillation benétigen lange Destillationszeiten, erfordern hohere
Temperaturen und haben einen niedrigen Rickgewinnungsgrad [61].

Ein vielversprechendes Verfahren fir die Auftrennung thermisch instabiler Stoffe
stellt die Molekulardestillation dar. Unter Molekulardestillation versteht man eine
Oberflachenverdampfung bei sehr niedrigen Dricken. Die Molekulardestillation kann
mit einem Kurzwegverdampfer durchgefuhrt werden. Abbildung 8 zeigt das Schema
eines Kurzwegverdampfers. Das Prinzip der Auftrennung beruht auf die Unterschiede

der mittleren freien Weglangen der Substanzen [62]. Die mittlere freie Weglange ist
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7 Extraktion von Essigsdure aus Pyrolysedl

jene Strecke, die ein Gasteilchen im Mittel zurlicklegt bevor es mit einem anderen
Teilchen zusammenst6Bt. Dabei ist der Abstand zwischen der Verdampfungsflache
und der Kondensationsflache kleiner oder gleich der mittleren freien Weglange der
Molekule. D.h. die Molekle, die aus der Verdampfungsflache austreten, erreichen
die Kondensationsflache, bevor sie untereinander kollidieren [63]. Wang [63] gelingt

es, mit dieser Technik einen GroBteil der Essigsdure vom Pyrolysedl zu trennen.

Abbildung 8: Schema eines Kurzwegverdampfers [83]

7.2.3 Membranverfahren

Eine Ruckgewinnung organischer Sauren kann auch durch verschiedene Membran-
methoden erfolgen. Teella et al. [64] testet die Trennwirkung von Nanofiltration und
Umkehrosmose mit handelstblichen Polymermembranen. Bei Zufuhrdriicken nahe
40 bar werden Retentionsfaktoren oberhalb von 90% fir Glucose und unterhalb von
0% fur Essigséure beobachtet. Alle Membranen wurden jedoch irreversibel gescha-
digt.

22



7 Extraktion von Essigséure aus Pyrolysedl

7.2.4 Neutralisation

Ein Anheben des pH-Wertes kann durch Neutralisation der Sé&ure erfolgen. Der
Nachteil hierbei ist jedoch, dass eine Essigsauregewinnung schwer méglich ist. Da
durch das Salz der S&aure im dickflissigen Pyrolysedl eine Weiterverarbeitung sehr

umsténdlich wird, ist diese Methode fur die HDO ungeeignet.

7.2.5 Adsorption

Eine weitere Mdéglichkeit der Sdureentfernung aus Flissigkeiten stellt die Adsorption
dar. Der Vorteil dieser Trennmethode liegt darin, dass eine Kontaminierung der
wassrigen Phase mit einem Ldsungsmittel bzw. Extraktionsmittel ausgeschlossen
wird. Die Sauremolekile werden stattdessen mit gelférmigen oder porésen Adsorp-
tionsmedien isoliert. Die Desorption der S&duremolekile erfolgt beispielsweise unter
Verwendung eines organischen Lésungsmittels [65]. Flur die Anwendung mit Pyroly-

sedl eignet sich Aktivkohle [64].
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8 Analytik

Um die Produkte der Extraktion und HDO-Experimente bewerten zu kénnen, werden
eine Reihe von Analysen durchgefuhrt. Die Analysen werden zum einen direkt am
ICVT und zum anderen extern von der Firma BDI-BioEnergy International AG durch-
gefuhrt. In den folgenden Kapiteln werden die jeweiligen Messprinzipien und die da-

fir verwendeten Analysengeréte erlutert.

8.1 Séaurezahl

Die Saurezahl gibt den Gehalt an freien Sauren in Fetten und Olen an [66]. Sie gibt
Auskunft dariber, welche Menge an Kalilauge (KOH) in Milligramm (mg) erforderlich
ist, um die Sauren in einem Gramm Probe zu neutralisieren. Die Bestimmung erfolgt
mit dem Titrierapparat ABU93 Triburette von Radiometer Analytical. Die S&urezahl
wird nach Gleichung 8-1 berechnet. Als KOH-Volumen wird das Titrationsvolumen

am Wendepunkt der Titrationskurve herangezogen.

m
MWrkon * Vikon * Con 100079 8-1
SZ =
Mprope

MWykon ... Molmasse Kalilauge [g/mol]
Vkon e Verbrauch Kalilauge [l]
CKOH e Konzentration der Kalilauge [mol/l]
Mprobe e Probenmasse [g]

8.2 Wassergehalt nach Karl Fischer

Far die Ermittlung des Gehaltes an Wasser in geringen Konzentrationen kommt die
Karl-Fischer-Titration zur Anwendung. Die MaBIdsung enthélt das Oxidationsmittel
lod welches erst unter Anwesenheit von Wasser nach Gleichung 8-2 zu lodid redu-

ziert werden kann. Der Aquivalenzpunkt ist erreicht, wenn das vorhandene Wasser

durch die Reaktion verbraucht ist und neben |I” auch I, auftritt [67].
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SO, + 1, + 2H,0 - 4H* + 21~ + SOz~ 8-2

Zur Wasserbestimmung fir geringe Konzentrationen kommt das Gerat ,TitroLine

KF“ von der Firma Schott zur Anwendung.
8.3 Wassergehalt mit GC-TCD

Zur Bestimmung des Wassergehaltes der wéassrigen Produktphasen wird ein Gas-
chromatograph mit Warmeleitfahigkeitsdetektor (TCD-thermal conductivity detector)

eingesetzt. Gerateinformationen sind Tabelle 4 zu entnehmen.

Tabelle 4: Gerateinformation von Gaschromatographen mit Warmeleitfahigkeitsdetektor

Gaschromatograph: Agilent GC 7890 A

Autosampler: Agilent 7683 Series

Saule: HP Innowax 30 m x 0,530 mm x 1 ym
Detektor: Waérmeleitfahigkeitsdetektor (TCD)
Lésungsmittel: THF

8.4 Dichte

Die Bestimmung der Dichte erfolgt mit dem Stabinger Viskosimeter AntonPaar SVM
3000. Bei diesem Gerat kommt das Biegeschwingerprinzip zur Anwendung. Dabei
wird ein  U-Rohr mit der Probe gefillt und in Schwingung versetzt.
Die Periodendauer 1 der Schwingung ist messbar und hangt wie folgt mit der Dichte

p des im Schwinger befindlichen Mediums zusammen (Gleichung 8-3) [68]:

p=A-T—B 8-3

A und B sind Gerétekonstanten des jeweiligen Schwingers.
Der Aufbau des Viskosimeters ist in Abbildung 9 dargestellt [69]:
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Abbildung 9: Aufbau des Viskosimeters [69]

8.5 Gaschromatographie mit Massenspektrometrie-Kopplung
(GC-MS)

Zur Bestimmung der molekularen Zusammensetzung der Proben wird ein Gas-
Chromatographiegeréat (GC) mit einem gekoppelten Massenspektrometer (MS) ver-
wendet. Im Gas-Chromatograph wird die Probe in die einzelnen Komponenten auf-
getrennt. Dazu wird die Probe in einen Inertgasstrom (mobile Phase) injeziert wel-
cher durch die GC-Saule (stationdre Phase) stromt. Die Auftrennung beruht auf den
unterschiedlichen Wechselwirkungen der Komponeten mit der GC-Saule. Anschlie-
Bend werden die Komponenten mit dem Massenspektrometer identifiziert und quanti-
fiziert. Dazu werden die getrennten Komponenten in Bruchstlicke aufgeteilt indem sie
ionisiert werden. Die Bruchsticke werden entsprechend ihrem Masse-
Ladungsverhéltnis detektiert. Durch die Massenzahlen des Peaks der gesuchten
Verbindung und die charakteristischen Bruchstlicke kann auf die Struktur- und Sum-
menformel geschlossen werden [70]. In Tabelle 5 sind die verwendeten Geréate auf-

gelistet.
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Tabelle 5: Gerateinformation GC-MS

Gaschromatograph Shimadzu GC 2010
VF-1701MS60m;20.25mm;

Saule Agilent Wandstéarke 0.25um
Massendetektor Shimadzu GCMS QP 2010 Plus
Autoinjektor Shimadzu AOC-5000

8.6 Analyse der bei Raumtemperatur gasférmigen Produkte

mit einem Micro Gaschromatograph

Der Abgasstrom wird mit dem Micro-GC ,Agilent 3000A* der Firma ,Inficon* analy-
siert. Dazu wird wéhrend des Experiments der Abgasstrom mit einem Gassammel-
rohr aufgefangen. Das Probengas wird durch zwei S&ulen aufgetrennt. Kleine Mole-
kile werden durch eine unpolare Molsiebséule getrennt. Die zweite S&ule trennt die
Komponenten auf Grund unterschiedlicher Polaritat. Die Molekile werden mit einem
Warmeleitfahigkeitsdetektor detektiert [71]. Erst durch eine Kalibration des Gerates
mit Standards kénnen qualitative und quantitative Aussagen Uber die Konzentration
der Molekule getéatigt werden. Die Kalibration wurde fir folgende Verbindungen
durchgefihrt: H,, O,, N,, CO, CH,, CO,, CoHz, CoHs, CoHa, CsHs, C4H1o. LANgerketti-
ge Kohlenwasserstoffe (ab Pentan) werden vom Micro-GC nicht getrennt und kénnen

daher quantitativ nicht bestimmt werden.

8.7 Elementaranalyse

Die Elementaranalyse dient zur Bestimmung der Konzentration an Kohlenstoff, Was-
serstoff und Stickstoff und wird mit dem Gerat ,Vario Macro CHN" der Firma ,Ele-
mentar® durchgefuhrt. Die Proben werden in Zinnkapseln eingewogen und bei hohen
Temperaturen von bis zu 930°C katalytisch verbrannt. Die durch die Verbrennung
entstehenden Molekulle werden uber S&ulen aufgetrennt und von einem Warmeleit-
fahigkeitsdetektor detektiert. Die Zusammensetzung wird Uber die Flache der Peaks
bestimmt [72]. Der nicht detektierbare Anteil wird in der Auswertung dem Sauerstoff

zugeordnet.
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9 Kennzahlen der Extraktion

Fir die Bewertung der durch Analysen ermittelten Daten der Extraktionsexperimente

werden bestimmte Kennzahlen eingefuhrt.

Afransfer e Séauretransfer [%]
Mrransfer oo Massentransfer [%]
s .. Selektivitat [%]

Folgende GroBen werden fur die Berechnung bendtigt:

Vkow e Verbrauch Kalilauge [l]

CKOH e Konzentration der Kalilauge [mol/l]

Mgow ... Molmasse Kalilauge [g/mol]

MEssigsaure ~ «eee. Molmasse Essigsaure [g/mol]

MFeed e Masse der PYO Phase vor der Extraktion
MRaffinat e Masse der Raffinatphase nach der Extraktion
Mgon e Masse an Kalilauge [g]

9.1 Sauretransfer

Der Séauretransfer gibt an, welche Menge an Séure vom PYO in die organische Pha-
se transferiert wurde und wird nach Gleichung 9-1 berechnet. Die Kennzahl be-
schreibt das Verhéltnis von Massenzunahme an S&ure im Extrakt zu eingesetzter
Masse an S&aure im PYO bzw. Raffinat und ist ein MaB flur die Fahigkeit des Extrakti-
onsmittels, Saure aufzunehmen. Da es sich um ein Verhéltnis handelt, kann fir die
Berechnung die Masse an KOH (mgqy), die fir die Neutralisation der Saure in der
jeweiligen Phase erforderlich ist, herangezogen werden (Gleichung 9-2). Hierfir wer-
den nur die PYO Phase bzw. die Raffinat Phase betrachtet.
MgoH, Feed — ™MKOH, Raffinat

ATransfer = Myon Feod 9-1
, Fee

Myon = Ckon * Vkon * Mkon 9-2
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9.2 Massentransfer

Die Kennzahl gibt Auskunft dartiber, wie viel Prozent der Masse an eingesetzter PYO
Phase vom Extraktionsmittel aufgenommen wurde und dadurch in die Extrakt Phase

transferiert wurde (Gleichung 9-3).

M _ Mpeea — MRaffinat
Transfer — 9-3
Mpeea

Der Massentransfer ist ein MaB fur die Selektivitat des Extraktionsmittels far Essig-
séure und sollte fur andere Stoffe méglichst gering sein. Er setzt sich zusammen aus
einem Sé&ureanteil und dem Rest. Der Rest ergibt sich aus den Pyrolysedlkomponen-
ten, welche ebenfalls extrahiert wurden (Gleichung 9-4). Um darzustellen, welchen
Anteil die Sdure am Massentransfer einnimmt wird zusatzlich der Massentransfer an
Essigsaure berechnet (Gleichung 9-5). Fir die Berechnung wird angenommen, dass
das PYO ausschlieBlich Essigsaure enthélt und dass es sich um eine einprotonige

Séurebase-Titration handelt (Gleichung 9-6).
MTransfer, Rest — MTransfer - MTransfer, Essigsaure 9-4
_ mEssigséure, Feed — mEssigséure, Raffinat

MTransfer, Essigsaure — 9-5
Mpeeq

_ MEssigséure 9-6
MEgssigsaure — Mgon - M
KOH

9.3 Selektivitat

Die Selektivitat gibt an, welcher Anteil an Essigsdure der transferierten Masse an
PYO Phase in die Extrakiphase transferiert wurde. Sie lasst sich laut Gleichung 9-7

als Quotient der Masse an Essigséaure und Gesamtmasse beschreiben:

MTransfer, Essigsaure 9-7

S =

M Transfer
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Ziel der im Folgenden beschriebenen Experimente ist es die Saurezahl von PYO
durch Reaktivextraktion zu reduzieren. Um eine moglichst effektive Trennwirkung zu
erzielen, missen Paramater schrittweise angepasst und optimiert werden. Die Ex-
traktionseffizienz hangt von der Wahl des Extraktionsmittels, Konzentration des Ext-
rationsmittels und der Prozessfiihrung ab. Tabelle 6 zeigt eine Ubersicht Uiber die
durchgefiihrten Experimente. In Experiment 1 wurde die Trennwirkung von Cyanex®
923 und Tri-n-octylamin (TOA) verglichen. In den darauffolgenden Experimenten
wurde die Extraktion mit Cyanex® 923 durchgefiihrt. In allen Experimenten wurde n-
Undecan als Verdinnungsmittel verwendet. Tabelle 7 stellt die fir die Extraktion

verwendeten Chemikalien, deren Molmasse, Reinheit und Dichte dar.

Tabelle 6: Ubersicht tiber die durchgefiihrten Experimente

Nr. Bezeichnung des Experimentes Extraktionsmittel
1 Wabhl des Extraktionsmittels Cyanex® 923; TOA
2 Optimierung der Extraktionsmittelkonzentration Cyanex® 923
3 Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel ~ Cyanex® 923
4 Extraktion im Kreuzstrom Cyanex” 923

Tabelle 7: Wichtige Daten der verwendete Chemikalien

Bezeichnung MM [g/mol] Reinheit [%] Dichte [g/cm]

TOA 353 95 0,81
Cyanex® 923 348 93 0,88
n-Undecan 156,31 929 0,74
PYO - - 1,09

10.1 Wahl des Extraktionsmittels

Das erste Experiment diente zum Vergleich der Extraktionsmittel TOA und Cyanex®
923. Des Weiteren wurde der Einfluss der Extraktionsmittelkonzentration auf die

Trennwirkung untersucht.
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10.1.1 Versuchsdurchfihrung

Zu Beginn wurden Mischungen mit den reaktiven Extraktionsmitteln und dem organi-
schen Verdinnungsmittel n-Undecan hergestellt, welche die organische Phasen dar-
stellen. Der Anteil von TOA in der Mischung betrug 35% und der Anteil von Cyanex®

923 betrug 70%.

Im nachsten Schritt wurden die organischen Phasen in den in Tabelelle 8 und Tabel-
le 9 aufgelisteten Volumsverhaltnissen mit PYO in fanf Schutteltrichtern vermengt.

Alle finf Schutteltrichter wurden 90 Minuten lang geschuttelt (Abbildung 10).

Abbildung 10: Versuchsaufbau des Extraktionsexperiment in Schutteltrichter

Tabelle 8 Volumsverhaltnisse und Massenanteile an TOA

Volumsverhaltnis TOA
Bezeichnung PYO : org. Phase in org. Phase [%]
PYO:ORG (TOA)_1:1 vol. 1:1 35
PYO:0ORG (TOA)_1:2 vol. 1:2 35
PYO:ORG (TOA)_1:3 vol. 1:3 35

Tabelle 9 Volumsverhéltnisse und Massenanteile an Cyanex® 923

Volumsverhiltnis Cyanex” 923
Bezeichnung PYO : org. Phase in org. Phase [%]
PYO:ORG (CYA)_1:1 vol. 1:1 70
PYO:ORG (CYA)_1:2 vol. 1:2 70
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AnschlieBend wurden die Schiutteltrichter in ihre senkrechte Position aufgerichtet und
gesettelt. Nach 30, 60, 90, 150 Minuten und nach 20 Stunden wurden Fotos ge-
macht, um den Settlevorgang zu dokumentieren. Abbildung 11 zeigt den Fortschritt
der Bildung der Phasengrenze nach gewissen Zeitabstdnden. Bei
PYO:ORG(TOA)_1:2 vol.% und PYO:ORG(TOA)_1:3 vol.% bildeten sich drei Pha-
sen. Bei PYO:ORG(TOA)_1:1 vol.% bildete sich eine Emulsion. Eine Auswertung von
PYO:ORG(TOA)_1:1 vol.% war daher nicht méglich. Bei der Extraktion mit Cyanex®
923 (PYO:ORG(CYA)) bildete sich ein Zweiphasengemisch. Nach 20 Stunden waren
die Phasengrenzen deutlich sichtbar und die Phasentrennung konnte durchgefuhrt

werden.

10.1.2 Ergebnisse und Diskussion

Zur Bewertung des Experiments der Wahl des geeigneten reaktiven Extraktionsmit-
tels wurde die S&ureverteilung in den verschiedenen Phasen bestimmt. Die Saure-
verteilung gibt an, welchen Anteil an eingesetzter S&ure die verschiedenen Phasen
aufweisen und berechnet sich laut Gleichung 10-1. Da es sich um ein Verhaltnis
handelt, kann fur die Berechnung direkt die fir die Titration benétigte Masse an KOH
eingesetzt werden. Die S&ureverteilung ergibt sich aus dem Verhéltnis von S&ure in

der jeweiligen Phase und Sé&ure im eingesetzten PYO.

5 : Msiure,Ph MKOH, Ph
Saureverteilung = —>rebhase — o 10-1

Msiure,Einsatz MKOH, Einsatz

Abbildung 12 zeigt die Saureverteilung bei unterschiedlichen Volumsverhaltnissen
von PYO zu organischer Phase. Es ist zu sehen, dass bei der Extraktion mit TOA als
reaktivem Extraktionsmittel und n-Undecan als Verdinnungsmittel die Summe an
Séure deutlich gréBer ist als 100%. Bei der Phasentrennung des Dreiphasengemi-
sches kam es zu gréBeren Ungenauigkeiten, wodurch sich die Bilanz nicht schlieBen
lasst.

Die mittlere Phase weist den gréBten Saureanteil auf. Die Extraktion mit Cyanex®
923 als reaktivem Extraktionsmittel und n-Undecan als Verdinnungsmittel ergibt ein
Zweiphasengemisch. Die Bilanz lasst sich im Vergleich zur Extraktion mit TOA bes-

ser schlieBen. Des Weiteren ist ersichtlich, dass die Extraktion mit Cyanex® 923 mit
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einem Volumsverhaltnis von PYO zu organischer Phase von 1:2 mit 17,7% den nied-

rigsten Saureanteil in der unteren Phase, welche dem Raffinat entspricht, aufweist.

180%
160%
20,2%
140%
> 120% 26.6%
= 100%
Q
3 8o% o 68,1%
s 66,9% 2170 %
5 0% o 96,3%
n
40%
20% 34,8% o 37,5%
© 28,9% 17.7%
0%
PYO:ORG PYO:ORG PYO:ORG PYO:ORG
(TOA)_1:2 vol. (TOA)_1:3 vol. (CYA)_1:1 vol. (CYA)_1:2 vol.
Saure untere Phase [%] © Saure mittlere Phase [%] Saure obere Phase [%]

Abbildung 12: Saureverteilung bei unterschiedlichen Volumsverhéltnissen von PYO zu organischer Phase

Da die Phasentrennung und die Aufarbeitung von einem Dreiphasengemisch sich als
schwierig erweist, ist die Kombination von TOA und n-Undecan flr die Extraktion von
PYO ungeeignet.

Die Bildung von drei Phasen kdnnte durch Zugabe von einem L&sungsvermittler in
der organischen Phase verhindert werden. Laut Literatur tritt das Phanomen einer
Dreiphasenbildung besonders bei Benutzung von aliphatischen Lésungsmitteln und
bei der Extraktion polarer Verbindungen auf. Dabei entsteht aus der organischen
Phase eine hochpolar, wertstoffhaltige Phase und eine I16sungsmittelreiche Phase mit
geringer Wertstoffkonzentration. Als Lésungsvermittler kdnnen langkettige Alkohole,
Ketone oder Ester eingesetzt werden [71]-[73]. Alternativ kbnnen auch andere Ver-
diinnungsmittel verwendet werden. Da die Ergebnisse mit Cyanex® 923 vielverspre-

chend sind, wurden die weiteren Experimente jedoch mit Cyanex® 923 fortgefiihrt.
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10.2 Variation der Losungsmittelkonzentration

Die in diesem Kapitel beschriebenen Experimente haben das Ziel, die Extraktionsmit-

telmenge fur den Extraktionsprozess mit PYO zu optimieren.

10.2.1 Versuchsdurchfihrung

Im ersten Schritt wurde das PYO in bestimmten Molverhaltnissen mit Cyanex® 923 in
Mischung gebracht. Die Molverhéaltnisse beziehen sich auf die Molmenge der in der
PYO Phase enthaltenen Séure und auf die Molmenge an Cyanex® 923 in der organi-
schen Phase und sind in Tabelle 10 dargestellt. AnschlieBend wurde n-Undecan hin-
zugefugt, um das gewunschte Volumsverhéltnis zu erreichen. Das Volumsverhaltnis
von PYO zu organischer Phase wurde mit 1:1 und einmal mit 1:2 angesetzt. Das Vo-
lumsverhéltnis von 1:2 wurde gewéhlt um das Extraktionsmittel auch bei hdherer
Verdinnung zu testen. Die Verhéltnisse entsprechen zum einen 30ml PYO und 30ml
organischer Phase und zum anderen 40ml PYO und 20ml organischer Phase. Mit
den Auswaagen an PYO, Cyanex® 923 und n-Undecan wurden die Anteile an

Cyanex® 923 in der Mischung in Massenprozent berechnet (Tabelle 10).

Tabelle 10 Molverhéltnisse und entsprechende Cyanex® 923 Konzentrationen in der organischen Phase

Molverhiltnis Cyanex”® 923
Séaure in Volumsver-
Bezeichnung PYO:Cyanex® héltnis
923 in org. Phase [%]
Séaure:Cyanex®_1:0,05 mol 1:0,05 11,1 1:2
Séaure:Cyanex®_1:0,1 mol 1:0,1 7.6 1:1
Séaure:Cyanex®_1:0,5 mol 1:0,5 36,5 1:1
Séaure:Cyanex®_1:0,75 mol 1:0,75 53,4 1:1
Séaure:Cyanex®_1:1 mol 1:1 67,9 1:1
Séaure:Cyanex®_1:1,5 mol 1:1,5 98,3 1:1

10.2.2 Sauretransfer

Abbildung 13 beschreibt den Anteil an S&ure, welcher bei unterschiedlichen Molver-
héaltnissen in die Extrakt Phase transferiert wurde. Dabei ist zu erkennen, dass mit
steigender Extraktionsmittelkonzentration mehr Saure extrahiert wurde. Wahrend ein
Molverhéltnis von 1:0,05 nur einen geringen S&uretransfer von 4,7% erzielt, liefert

ein Molverhaltnis von 1:1,5 mit 79,7% den hochsten Anteil an Saure, welcher in die
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Extrakt Phase transferiert wurde. Bei einem Molverhaltnis von 1:1,5 wurde also bei-
nahe die gesamte Saure aus dem PYO entfernt. Die Ursache liegt darin, dass bei
einer gréBeren bereitgestellten Menge an Cyanex® 923, die Aufnahmekapazitat der

organischen Phase zunimmt.
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Abbildung 13: Sauretransfer bei unterschiedlichen Molverhéltnissen
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10.2.3 Massentransfer und Selektivitat

Abbildung 14 stellt den Massentransfer von der PYO Phase in die Extrakt Phase bei
verschiedenen Molverhéltnissen dar. Der geringste Massentransfer kann mit einem
Molverhéltnis von 1:0,1 erreicht werden und betrégt 1,2%. Ein Molverhaltnis von
1:1,5 ergibt mit 23,1% einen sehr groBen Massentransfer. Der Anteil an Essigsaure

ist dabei mit 6,9% verhaltnismaBig klein.

25% 231
2 20%
ks 15,3
% 1 5 /O 1 2,1 1 6,2
S 10% 8,8 10,0
% 7,6
S 5% 9
= 21 17 0,7 6.9

’ 5,3
0% 0ca M. 05 25 4.5 ’
N N N N \ N
<® <® <® <® <® <®
® N o A N %
S RS R’ QO N N
N> [\ ®-\-/
2 ¢’ & 2 ¢’
o > S o >
O{b é@\ e}gﬁ Cﬁ(b & égﬁ
P © % P S
Essigsaure [%)] Andere Stoffe [%]

Abbildung 14: Massentransfer bei unterschiedlichen Molverhéaltnissen

Tabelle 11 stellt die Selektivitat des Extraktionsmittels fur Essigsdure dar. Daraus ist
ersichtlich, dass mit einem Molverhélinis von 1:0,1 die héchste Selektivitat erreicht
werden kann. Eine ebenfalls hohe Selektivitdt kann mit einem Molverhalinis von

1:0,75 erzielt werden.

Tabelle 11: Selektivitat bei unterschiedlichen Molverhéltnissen

Bezeichnung Selektivitat [%]
Séaure:Cyanex®_1:0,05 mol 19,2%
Séaure:Cyanex®_1:0,1 mol 42,2%
Séaure:Cyanex®_1:0,5 mol 28,0%
Séaure:Cyanex®_1:0,75 mol 37,6%
Séaure:Cyanex®_1:1 mol 34,5%
Séaure:Cyanex®_1:1,5 mol 29,9%
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10.2.4 Schlussfolgerung

Ziel der Extraktion ist es, einen méglichst groBen Teil der Essigsaure aus dem PYO
zu isolieren. Dabei sollte jedoch mdglichst wenig Masse aus der PYO Phase extra-
hiert werden. Flr eine einstufige Extraktion wére ein Molverhaltnis von 1:0,75 am
geeignetsten. Der Massentransfer féllt mit 12,1% relativ gering aus und die Selektivi-
tat liegt bei 37,6%. Der Sauretransfer ist mit 52,6% nicht viel niedriger als mit einem
Molverhaltnis von 1:1. Den verhéltnismaBig niedrigsten Massentransfer mit einem
Sauretransfer von 28,4% und einer Selektivitat von 28% liefert ein Molverhaltnis von
1:0,5. Der Massentransfer muss bei der mehrstufigen Extraktion so gering wie mdg-
lich gehalten werden, da sonst neben der Essigséure ein zu groBer Teil an PYO
Komponenten in die Extrakt Phase verloren gehen wirde. Fur die néchsten Experi-

mente wurde daher ein Molverhéltnis von 1:0,5 gewahlt.

10.3 Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel

Das Ziel dieses Experiments ist es, eine mehrstufige Extraktion mit zwischengeschal-
teter Regeneration des Extraktionsmittels durchzufuhren. Als Grundlage fur die opti-
male Extraktionsmittelkonzentration wird das vorherige Experiment herangezogen.
Um genugend Menge an PYO fir die anschlieBend geplante HDO bereitzustellen,
wurde ein Scale-Up mit einem Faktor von 25,6 durchgefliihrt. Die Regeneration des
Extraktionsmittels erfolgte durch Vakuumdestillation. Ziel der Regeneration ist es, die
Essigsaure vom Extrakt zu entfernen, um ein unbeladenes Extraktionsmittel zu erhal-
ten, welches erneut fir die Extraktion mit dem Raffinat in der n&chsten Stufe einge-
setzt werden kann. Abbildung 15 zeigt das Schema einer Extraktionsstufe mit ge-

koppelter Regeneration.

38 Abbildung 15: Extraktion mit gekoppelter Regeneration [35]
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10.3.1 Versuchsdurchfihrung

Um moglichst viel Essigsaure zu entfernen, erfolgte die Extraktion in vier Stufen.
Zwischen den Extraktionsschritten wurde das Extrakt durch Destillation regeneriert.

In Abbildung 16 ist der gesamte Verlauf des Experimentes dargestellt.
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Abbildung 16: Schema der Extraktion mit zwischengeschalteter Regeneration

Extraktion

Die bendtigte Menge an PYO fir ein HDO Experiment betragt 410 g. Mit Berlcksich-
tigung einer Sicherheit und der Verluste im Zuge der Extraktions- und Destillations-
schritte wurde die Ausgangsmenge an PYO mit 800 g gewahlt. Um auf ein Molver-
héaltnis von 1:0,5 zu kommen, werden unter Bericksichtigung der Reinheit 201,49 g
Cyanex® 923 benétigt. Das Volumsverhaltnis von PYO zu organischer Phase wurde
mit 1:1 angesetzt. Tabelle 12 gibt das Molverhéltnis und die berechnete Cyanex® 923
Konzentrationen im Gemisch zu Beginn an. Das Stoffgemisch wurde in einen Schei-
detrichter gefullt, welcher 90 Minuten lang geschuttelt wurde (Abbildung 17). Im An-
schluss wurde der Scheidetrichter in einem Laborstativ fixiert und fur 20 Stunden ge-
settelt. Die Phasengrenze von Extrakt und Raffinat wurde, wie in Abbildung 17 dar-

gestellt, nur unter Beleuchtung sichtbar. Zuletzt erfolgte die Phasentrennung.
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Tabelle 12: Molverhaltnisse und entsprechende Cyanex® 923 Konzentrationen zu Beginn von
Experiment 3

Molverhiltnis Cyanex” 923
Bezeichnung Saure in PYO:Cyanex®
923 in org. Phase [%)]
Extraktion reg. Stufe 1 1:0,48 34,7

Abbildung 17 links: Laborschittler; Mitte: Phasentrennung; rechts: Phasengrenze

Destillation

Zum Entfernen der S4ure aus dem Extrakt wurde die organische Phase mit einem
Rotorvapor (Abbildung 18) destilliert. Die organische Phase wurde dabei in einen
Rundkolben gefiillt, welcher in ein Olbad eingetaucht wurde. Der Kondensator wurde
mit einem Kaéltebad bei einer Temperatur von -3°C gekuhlt. Zu Beginn wurden ein
Unterdruck von 500 mbar und eine Temperatur von 70°C eingestellt. Der Unterdruck
wurde mit einer Vakuumpumpe erzeugt. Unter stdndiger Beobachtung wurden Druck
und Temperatur bis zum Erreichen des ersten Siedepunktes schrittweise veréndert.
Erstes Verdampfen war bei einem Druck von 70 mbar und einer Temperatur von
70°C sichtbar. Der Dampf kondensierte und das Kondensat gelangte in den Kopfpro-
duktbehélter, in welchem sich zwei Phasen bildeten (Abbildung 18). Aufgrund gerin-
ger Dampfbildung wurde die Temperatur auf 75°C und der Druck in 20 mbar Schrit-
ten bis auf 15mbar reduziert. Die Destillation wurde beendet, nachdem sich im Kopf-
produktbehélter das Volumen der unteren Phase, welche die Saure darstellt, nicht
mehr vergréBert hatte. Tabelle 13 zeigt die Siedetemperaturen von n-Undecan, Es-

sigsaure und Cyanex® 923.
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Tabelle 13: Siedetemperaturen der relevanten Verbindungen

Verbindung Siedepunkt [°C]

n-Undecan 196
Essigsaure 118
Cyanex”® 923 182

Abbildung 18 links: Destillation der organischen Phase mit Rotorvapor; rechts: Kopfproduktbehalter mit
Zweiphasengemisch

Die zwei Phasen im Kopfprodukt aus der Destillation wurden getrennt, gewogen und
analysiert. Das Sumpfprodukt der Destillation, das regenerierte Extraktionsmittel,
wurde fur den nachsten Extraktionsschritt als Extraktionsmittel verwendet. Es wurden
entweder von PYO oder vom recycleten Extraktionsmittel entsprechende Mengen

entnommen, um ein Volumsverhéltnis von 1:1 zu erreichen.

10.4 Extraktion im Kreuzstrom

In diesem Experiment wird das PYO einer Extraktion im Kreuzstrom unterzogen. Das
bedeutet, dass nach jedem Extraktionsschritt frisches Cyanex® 923 verwendet wur-
de. Das Ziel war, dadurch eine gr6B8ere Menge an S&ure aus dem PYO zu entfernen

als im vorherigen Experiment. Abbildung 19 stellt ein Schema des Experimentes dar.
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Extraktionsmittel Extraktionsmittel
PYO Raffinat 1 Raffinat 2
— — —
Extrakt 1 Extrakt 2

Abbildung 19: Schema der Extraktion im Kreuzstrom

10.4.1 Versuchsdurchfihrung

Als Ausgangsmenge fur dieses Experiment wurden wie beim vorherigen Experiment
800 g PYO genommen. Das Molverhéltnis von Saure zu Cyanex® 923 betrug dabei
1:0,5 und das Volumsverhéltnis von PYO zur organischen Phase wurde mit 1:1 an-
gesetzt (Tabelle 14). Das Schutteln des Scheidetrichters wurde 30 Minuten lang per
Hand ausgefiihrt. Im Anschluss wurde der Scheidetrichter im Laborstativ fixiert und
fr 20 Stunden gesettelt. Danach erfolgte die Phasentrennung.

Fur den nachsten Extraktionsschritt wurde eine neue Cyanex® 923/n-Undecan Mi-
schung hergestellt. Das Molverhéltnis von Saure zu Cyanex® 923 betrug wieder 1:0,5
und das Volumsverhéltnis von PYO zur organischen Phase war 1:1. Es erfolgte wie-
der ein Schattelvorgang per Hand von 30 Minuten und nach 20 Stunden die Phasen-

trennung.

Tabelle 14: Molverhéltnisse und Cyanex® 923 Konzentrationen in der organischen Phase zu Beginn

Molverhiltnis Cyanex® 923
Bezeichnung Saure in PYO:Cyanex® 923  in org. Phase [%)]
Extraktion Kreuzstrom Stufe 1 105 34,40
Extraktion Kreuzstrom Stufe 2 o 14,70
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10.5 Ergebnisse und Diskussion

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der Extraktion mit regeneriertem Extrakti-
onsmittel und Extraktion im Kreuzstrom gegenibergestellt. Dabei muss darauf ge-
achtet werden, dass die Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel in 4 Stufen

und die Extraktion im Kreuzstrom in 2 Stufen durchgefluhrt wurde.

10.5.1 Séurezahl

Zur Bestimmung der S&urezahl wurden alle Phasen vor und nach der Extraktion mit
0,1 molarer KOH Loésung titriert. Abbildung 20 zeigt die Saurezahl vom PYO vor der
Extraktion und die Saurezahl der Raffinat Phasen der Extraktion mit regeneriertem
Extraktionsmittel und der Extraktion im Kreuzstrom.

Da moglichst viel Sdure aus dem PYO entfernt werden sollte, war es das Ziel, die
Saurezahl auf ein Minimum zu reduzieren. ldealerweise sollte sich die S&urezahl
nach jeder Extraktionsstufe stark vermindern. Mit der Extraktion im Kreuzstrom kann
eine stufenweise Verminderung der S&urezahl erreicht werden. Die Sé&urezahl be-
tragt nach der zweiten Stufe im Kreuzstrom 38,1 mgKOH/g.

Die Saurezahlen Stufe 1 mussten grundsatzlich bei beiden Experimenten gleich gro

sein, da frisches Extraktionsmittel in gleichen Mengenverhéltnissen eingesetzt wurde.
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Abbildung 20: Saurezahl von PYO vor der Extraktion und Saurezahl der Raffinat Phasen der Extraktion
mit regeneriertem Extraktionsmittel und Extraktion im Kreuzstrom
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Mit der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel ist nur in der ersten Stufe eine
nennenswerte Verminderung der Saurezahl auf 58,8 mgKOH/g erkennbar. In den
darauffolgenden Stufen &ndert sich die Saurezahl nur geringflgig. Bei der Extraktion
mit regeneriertem Extraktionsmittel kann die S&urezahl maximal auf 46,5 mgKOH/g
reduziert werden.

Die Ergebnisse zeigen, dass mit frischem Extraktionsmittel, also im Kreuzstrom eine

héhere Extraktionseffizienz erreicht werden kann.

Abbildung 21 stellt die Sdurezahl der Raffinat Phase der Extraktion im Kreuzstrom
vor und nach der Destillation dar. Um das Extraktionsmittel vollstdndig zu regenerie-
ren, sollte im Idealfall die gesamte Sure vom Extraktionsmittel entfernt werden. Die
Ergebnisse zeigen jedoch, dass die Destillation der Raffinat Phasen nur maBigen
Erfolg brachte. Die Saurezahl konnte nur geringfligig reduziert werden, was bedeu-
tet, dass ein GroBteil der Saure im Extraktionsmittel verblieb. Die starkste Verminde-
rung konnte bei der Destillation der Stufe 2 beobachtet werden, wobei die S&urezahl
von 32,2 mgKOH/g auf 22,5 mgKOH/g reduziert wurde.
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Abbildung 21: Saurezahl der Raffinat Phase der Extraktion im Kreuzstrom vor und nach der Destillation
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10.5.2 Sauretransfer

Abbildung 22 stellt den S&uretransfer bei der Extraktion mit regeneriertem Extrakti-
onsmittel und bei der Extraktion im Kreuzstrom dar. Die Berechnung bezieht sich je-
weils auf die aktuelle Stufe, d.h. als Basis wird die eingesetzte Menge an Saure im
Raffinat der vorherigen Stufe herangezogen. Der Sauretransfer der Stufe 1 sollte auf
Grund identer Ausgangssituationen bei der Extraktion im Kreuzstrom und bei der Ex-
traktion mit regeneriertem Extraktionsmittel gleich hoch sein. Der Unterschied l&sst
sich auf Messungenauigkeiten und Verluste zurtckfihren.

Bei der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel ist eine deutliche Verminde-
rung der Extraktionseffizienz in den darauffolgenden Stufen erkennbar. In der zwei-
ten Stufe gehen lediglich 4% der Saure in die Extrakiphase Uber. Das kann damit
erklart werden, dass die Regeneration des Raffinats der ersten Stufe wenig erfolg-
reich war. Der Vergleich mit der Sdurezahl des destillierten Raffinates in Kapitel
10.5.1 bestétigt diese Annahme. In der dritten Stufe kann wiederum ein héherer Sau-
retransfer als in Stufe 2 erreicht werden.

Die Begriindung liegt darin, dass die Regeneration des Raffinates der zweiten Stufe
erfolgreicher war als in der ersten Stufe. Verglichen mit den S&urezahlen in Abbil-
dung 21 in Kapitel 10.5.1 kann eindeutig auf diese Annahme geschlossen werden.
Der Sauretransfer in der dritten Stufe beschrankt sich dennoch auf 14,7%.

Des Weiteren ist ersichtlich, dass der Sauretransfer der Extraktion im Kreuzstrom in
der zweiten Stufe zunimmt und einen Maximalwert von 42,7% erreicht. Das lasst sich
dadurch erklaren, dass Stoffe, die neben der Essigsdure vom Extraktionsmittel auf-
genommen werden und die Ldslichkeit von Saure verringern bereits in der ersten

Stufe vom PYO entfernt wurden.
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Abbildung 22: S&uretransfer bei der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel und bei der
Extraktion im Kreuzstrom

10.5.3 Massentransfer und Selektivitat

Der Massentransfer der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel und der Ex-
traktion im Kreuzstrom wird in Abbildung 23 dargestellt. In der ersten Stufe ist der
Massentransfer am hdchsten.

Bei der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel sinkt der Massentransfer in
den darauffolgenden Stufen, da das Extraktionsmittel bereits mit Essigsdure und an-
deren Komponenten beladen ist. Der kleinste Massentransfer ist mit 2% in der zwei-
ten Stufe erkennbar. Der Anteil an Saure betrégt hierbei allerdings auch nur 0,2%.
Bei der Extraktion im Kreuzstrom nimmt der Massentransfer von 8,7% in der ersten
Stufe auf 7,2% in der zweiten Stufe ab. Das kann dahingehend erklart werden, dass
bereits in der ersten Stufe vermutlich einige der Komponenten des PYO entfernt

wurden, die vom Extraktionsmittel bevorzugt aufgenommen werden.
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Abbildung 23: Massentransfer der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel und der Extraktion
im Kreuzstrom

Tabelle 15 zeigt die Selektivitat bezuglich Essigsaure bei der Extraktion mit regene-
riertem Extraktionsmittel und bei der Extraktion im Kreuzstrom. Die héchste Selektivi-
tat wurde mit der Extraktion im Kreuzstrom in der zweiten Stufe erreicht und betréagt
38,9%. Die kleinste Selektivitat weist die Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmit-
tel in der zweiten Stufe auf. Daraus lasst sich schlieBen, dass die Regeneration des
Extraktionsmittels in der ersten Stufe im Vergleich zu den anderen Stufen die eine

héhere Selektivitat aufweisen nur wenig erfolgreich war.
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Tabelle 15: Selektivitat beziiglich Essigsaure bei der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel und bei der
Extraktion im Kreuzstrom

Bezeichnung Selektivitat [%]
Extraktion reg. Stufe 1 34,4%
Extraktion reg. Stufe 2 12,4%
Extraktion reg. Stufe 3 30,3%
Extraktion reg. Stufe 4 22,3%
Kreuzstrom Stufe 1 30,2%
Kreuzstrom Stufe 2 38,9%

10.5.4 Extrahierte Komponenten

Samtliche Proben der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel und der Extrak-
tion im Kreuzstrom wurden mit dem GC-MS analysiert und ausgewertet. Die Flachen
unter den Peaks wurden auf den Verdinnungsfaktor und auf den internen Standard
normiert. Die Flache ist charakteristisch fir die Konzentration fur eine bestimmte
Verbindung. Da keine Kalibration far die unterschiedlichen Verbindungen durchge-
fahrt wurde, kénnen nur gleiche Verbindungen in den verschiedenen Phasen unter-
einander verglichen werden. Um eine genauere Aufldsung zu erhalten, wurden die
Extraktphasen mit doppeltem Injektionsvolumen vermessen. Die Raffinat Phasen
wurden nur mit einfachem Injektionsvolumen analysiert, um Verschmutzungen des
Massenspektrometers zu verhindern. Fur die Auswertung wurden nur Verbindungen

mit den hdchsten Flachenanteilen ausgewahlt.

Abbildung 24 stellt die normierten Flachen von PYO und der Raffinat Phasen der Ex-
traktion mit regeneriertem Extraktionsmittel und der Extraktion im Kreuzstrom dar.

Dabei ist deutlich erkennbar, dass die Essigsdure mit jeder Stufe abnimmt. Die Fla-
chen der Raffinat Phasen der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel weisen
darauf hin, dass ab dem zweiten Extraktionsschritt keine nennenswerten Anderun-

gen der Essigsaurekonzentrationen mehr stattfinden.

Die Konzentration von Hydroxyaceton nimmt bei der Extraktion im Kreuzstrom nur in
der ersten Stufe ab. Bei der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel tritt im ers-
ten Extraktionsschritt nur eine geringe Anderung auf. In der darauffolgenden Stufe

nimmt die Konzentration von Hydroxyaceton etwas deutlicher ab.
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Die Konzentration von 2-Furanmethanol nimmt im ersten Extraktionsschritt sowohl
bei der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel als auch bei der Extraktion im
Kreuzstrom deutlich ab. Die minimale Zunahme in den nachsten Stufen kann einer-
seits durch Messungenauigkeiten erklart werden, anderseits ist es mdglich, dass die

Konzentration zunimmt, da verstarkt andere Komponenten extrahiert werden.

Des Weiteren ist ersichtlich, dass 2-Cyclopenten im zweiten Extraktionsschritt der
Extraktion im Kreuzstrom zur Génze aus dem Raffinat entfernt wurden. Der Verlauf
der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel zeigt Ahnlichkeiten mit dem Verlauf
des Séaure- und Massetransfers und hangt mit groBer Wahrscheinlichkeit mit der Effi-

zienz der Regeneration des Extraktionsmittels zusammen.

Flache normiert

Essigsaure Hydroxyaceton 2-Furanmethanol 2-Cyclopenten

EPYO
Kreuzstrom Raffinat Stufe 1
B Kreuzstrom Raffinat Stufe 2
Extraktion reg. Raffinat Stufe 1
Extraktion reg. Raffinat Stufe 2
B Extraktion reg. Raffinat Stufe 3
B Extraktion reg. Raffinat Stufe 4

Abbildung 24: Normierte Flachen von PYO und der Raffinatphasen der Extraktion mit regeneriertem Extrakti-
onsmittel und der Extraktion im Kreuzstrom

49



10 Extraktion experimenteller Teil

Die normierten Flachen der Extrakiphasen der Extraktion im Kreuzstrom sind in
Abbildung 25 dargestellt. Dabei ist erkennbar, dass die Konzentration von
Essigsaure im zweiten Extraktionsschritt zunimmt. Das bedeutet, dass in der ersten
Stufe mehr Essigsdure aufgenommen wurde als in der zweiten Stufe. Dieses
Ergebnis stimmt auch mit dem Ergebnis des Sauretransfers Uberein. Bemerkenswert
ist auBerdem, dass Methoxyphenol und Methoxymethylphenol nur im Extrakt der
ersten Stufe enthalten sind. Daraus lasst sich schlieBen, dass diese Komponenten
bereits im ersten Extraktionsschritt aus der PYO Phase entfernt wurden. Methoxy-
phenol und Methoxymethylphenol enthalten im Vergleich zu anderen Verbindungen

im PYO weniger Sauerstoff und sind daher unpolarer.

Flache normiert
N

3 I
2 I
1 I
o ]
@ Q& N S 9
ng}) ,boé’\o 0{\@ &\Q’Q ‘(\Q’Q
< & & R
&9 S A £ N
< © X o N
*b O N ((\0
3 ¥ S &

Kreuzstrom Extrakt Stufe 1
B Kreuzstrom Extrakt Stufe 2

Abbildung 25: Normierte Flachen der Extraktphase der Extraktion im Kreuzstrom
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Abbildung 26 zeigt die normierten Flachen von den Extraktphasen der Extraktion mit
regeneriertem Extraktionsmittel. Die Konzentration von Essigséure nimmt stufenwei-
se ab. Diese Tatsache weist méglicherweise darauf hin, dass durch die Destillation
Essigsdure vom Extraktionsmittel entfernt wurde und im darauffolgenden Extrakti-
onsschritt jedoch bevorzugt andere Komponenten in die Extrakt Phase aufgenom-
men wurden. Auffallig ist auBerdem, dass Hydroxyaceton nur im Extrakt der vierten

Stufe detektiert wurde.

14
12

10

Flache normiert

2 I
o |
Essigsaure Hydroxyaceton 2-Cyclopenten

Extraktion reg. Extrakt Stufe 1
Extraktion reg. Extrakt Stufe 2
Extraktion reg. Extrakt Stufe 3
B Extraktion reg. Extrakt Stufe 4

Abbildung 26: Normierte Flachen von den Extrakt Phasen der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel

Zusatzlich wurden die zwei Phasen des Kopfproduktes der Destillation analysiert. Die
GC-MS Auswertung zeigt, dass in der unteren Phase des Kopfproduktes auch Phos-
phinoxid, welches vom Extraktionsmittel Cyanex® 923 stammt enthalten ist. Die unte-
re Phase ist nicht, wie anfénglich vermutet, reine Essigsaure. In der oberen Phase
wurden n-Undecan und 2-Furanmethanol detektiert. Neben Essigsaure wurden in

manchen Proben auch Buttersure und Propionsdure gefunden.

51



11 HDO von Flussigphasenpyrolysedl

11 HDO von Flussigphasenpyrolysedl

In diesem Kapitel werden der Versuchsaufbau und der prinzipielle Ablauf der Expe-

rimente zur HDO von PYO erlautert.

11.1 Versuchsaufbau

Die HDO Experimente wurden an einer Versuchsanlage im Labor des Instituts fur
chemische Verfahrenstechnik und Umwelttechnik (ICVT) durchgefiihrt. Abbildung 27

zeigt den Aufbau der Anlage und die wichtigsten Komponenten.

1) Massendurchflussregler (MFC)
2) Druckregelungsventil
3) Thermosensor

4) Rohrreaktor

6) Produktbehalter
7) Kuhler

)
)
)
)
5) Heizmantel
)
)
8) Hochdruckpumpe
)

9) Expansionsbehalter
Abbildung 27: Aufbau der Versuchsanlage [77]
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11 HDO von Flussigphasenpyrolysedl

Im Zentrum der Anlage befindet sich der Rohrreaktor mit einem Durchmesser von
3/8 Zoll Innendurchmesser und einem Leerohrvolumen von 40 ml. Der Rohrreaktor
ist fur einen Druck von bis zu 220 bar und einer maximalen Temperatur von 550°C
ausgelegt. Ein elektrisch betriebener Heizmantel mit einer Leistung von 1,2 kW um-
schlieBt den Rohrreaktor. Im Inneren des Rohrreaktors befindet sich ein Fe-CuNi-
Thermoelement mit sechs Messstellen. Zur Uberwachung der Temperatur sind je-
doch nur drei Messstellen mit der Software verbunden: am Reaktoreintritt (TTop), in
der Mitte der Reaktionszone (Twmiddle) und am Reaktoraustritt (TBottom). Ein weiterer

Sensor misst die Temperatur des Heizmantels.

Der Feed wird Uber zwei Hochdruckpumpen in das System geférdert. Dabei kommt
eine Einkolbenhochdruckpumpe mit der Bezeichnung WADose der Firma FLUSYS
und eine Zweikolbenhochdruckpumpe der Firma FINK Chem+Tec GmbH & Co. KG
zum Einsatz. Zur Dokumentation und Uberwachung des tatséchlichen Durchflusses
werden zwei Analysewaagen verwendet. Als Vorlagebehalter dienen zwei Schottfla-
schen. Um einen Ruickfluss auf Grund des hohen Druckes im System zu verhindern

wurde ein Ruckschlagventil eingebaut.

Der Zufluss des Wasserstoffs geht tber ein Purgeventil oder (iber den MFC. Uber
den MFC kann der Durchfluss eingestellt werden. Zur Versorgung des Systems mit
Wasserstoff werden 300 bar Druckflaschen der Firma Air Liquide eingesetzt. Der
Systemdruck wird Uber ein Druckregelventil, welches sich im Abgasrohr befindet ein-

gestellt.

Nach dem Rohrreaktor befindet sich ein Kihler, welcher den Produktstrom auf 3°C
abkuhlt und alle kondensierbaren Gase kondensiert. Nach dem Kuhler erwarmt sich
der Produktstrom wieder auf Raumtemperatur, wodurch einige Komponenten wieder
verdampfen. Die flissigen Komponenten gelangen in einen der zwei Auffangbehélter
(stationarer Produktbehdlter und instationarer Produktbehélter). Der stationére Pro-
duktbehélter weist ein Volumen von 1,9 | auf, in welchem die Produkte des stationa-
ren Betriebs gesammelt werden. Der zweite Behélter fasst ein Volumen von 0,8 | und

wird far den instationdren Betrieb (Sulfidisierungszeit, Vorlaufzeit) verwendet.
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11 HDO von Flussigphasenpyrolysedl

Der Uberschissige Wasserstoff und die gasférmige Produktphase verlédsst Gber das
Druckregelventil die Versuchsanlage. Der Abgasstrom wird Uber den ,Trommelgas-
zéhler TG3" der Firma Ritter geleitet. Am Trommelgaszahler kann der Volumenstrom
an Abgas abgelesen werden. Uber ein Ventil der Abgasstromleitung kénnen Gaspro-

ben genommen werden, bevor das Abgas in den Abzug geleitet wird.

Der hohe Betriebsdruck von 80 bar erfordert regelungstechnische (Abschaltung von
Flussigkeits,- und Gaszufuhr bei Erreichen eines bestimmten Druckes, Abschaltung
von Heizung) und apparative SicherheitsmaBnahmen. Aus diesem Grund wurde in
das System eine Berstscheibe installiert, welche bei 206 bar ausgelést wird und den

Reaktorinhalt in einen 3,1 | groBen Expansionsbehélter leitet.

Die Uberwachung und Steuerung séamtlicher Systemparameter erfolgt liber die Soft-

ware SpecView.
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11.2 Versuchsvorbereitung

Vor jedem Experiment ist eine Reihe an Vorbereitungsarbeiten durchzufihren, wel-

che in diesem Kapitel genauer beschrieben werden.

11.2.1 Herstellung der Feeds

Sulfidisierungsmittel

Wie in Kapitel 4.2 beschrieben, war es notwendig, den Katalysator durch Sulfidisie-
rung mit DTBDS in seine aktive Form uberzufiihren. Far die Sulfidisierung wurde eine
Mischung aus 65% Heavy Gas Oil (HGO) und 35% DTBDS hergestellt.

Pyrolysedl

Fir die HDO Experimente wurde dem PYO DTBDS zugesetzt, um die Stabilitat des
Katalysators nicht zu beeintrachtigen. Der Zusatz von DTBDS verhindert einen Ab-
bau der Sulfidschicht des Katalysators wéahrend des Betriebs [76]. Der Gehalt an
DTBDS im PYO wurde auf 1000 ppm eingestellt.

11.2.2 Mahlen des Katalysators

Der originale Katalysator liegt als Extrudat mit einer L&nge von etwa 2-5 mm vor. Der
Katalysator wurde zerkleinert, um die Schiuttdichte und die spezifische Oberflache im
Reaktor zu erhéhen. Der geforderte Partikeldurchmesser in der Reaktionszone liegt
im Bereich von 200-600 ym [77].

Der Katalysator wurde mit einer Zentrifugalmihle mit Trapezlochung mit einem
Durchmesser von 1 mm bei 6000 U/min gemahlen. Das Mahlgut wurde in weiterer

Folge in einem Retsch-Siebturm klassiert. Dabei fielen 3 Fraktionen an:

* Grobgut: > 600 pym
* Mittelfraktion: 200-600 ym
* Feingut: <200 ym
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Den Hauptteil des Katalysatorbetts im Reaktor stellte die Mittelfraktion dar. Die gr6-
bere Fraktion wurde im oberen und unteren Teil des Reaktors verwendet. Abbildung

28 zeigt beispielhaft die verschiedenen Fraktionen des CoMo/Al,O3 Katalysators [78].

Abbildung 28: Fraktionen des CoMo/Al203 Katalysators nach dem Mahlen [78]

11.2.3 Befullen des Reaktors

Der Reaktor wurde von oben nach unten befllt. Als Erstes wurden ca. 4,5 g des ori-
ginalen Katalysators eingefullt. Darauf folgten etwa 1 g der Fraktion des Katalysators
mit einer PartikelgréBe von > 600 ym. Die Hauptschicht des Katalysatorbetts bildete
mit etwa 17 g die Mittelfraktion mit einer PartikelgroBe von 200-600 ym. Anschlie-
Bend folgten wieder 0,5 g des groben Katalysators (> 600 ym). Zuletzt wurde der
Reaktor zur Ganze mit Inertmaterial aufgefallt. Um Plugging zu vermeiden, sollten
mindestens 7 cm mit Inertmaterial gepackt sein [77].

Um die Bildung von Hohlrdumen oder Brucken wéhrend des Beflllvorganges zu
vermeiden, wurde das Katalysatorbett durch Klopfen mit einem Kunststoffhammer
verdichtet. Der Reaktorauslass wurde mit einem engmaschigen Metallsieb ver-

schlossen und mit dem Endstlick verschraubt.
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11.2.4 Dichtheitsprobe

Vor jedem Experiment war es unbedingt notwendig das System auf Dichtheit zu
Uberprifen. Dazu wurde, nachdem alle Ventile und Offnungen geschlossen wurden,
das System auf 90 bar mit Wasserstoff gefillt. Alle fir den Ausbau gedffneten Ver-
bindungen wurden mit Lecksuchspray Uberpruft. Bei Auffinden einer undichten Stelle,
wurde diese mit entsprechendem Werkzeug bei drucklosem System nachgezogen.
Das System konnte als dicht angesehen werden, wenn der Druck fir 20 Minuten
konstant bleibt.

11.3 Versuchsablauf

In diesem Kapitel wird der Ablauf der HDO Experimente beschrieben. Ein Experi-
mentdurchlauf unterteilte sich in die Sulfidisierung, die Vorlaufzeit und die stationéare
Versuchszeit. Die Sulfidisierung dauerte 3 Stunden und die Vorlaufzeit betrugt 5
Stunden. Der stationére Betrieb dauerte 36 Stunden und wurde in 3 Abschnitte zu je

12 Stunden unterteilt.
Sulfidisierung

Zu Beginn des Experiments wurde die Sulfidisierung durchgefuhrt. Dabei wurden 6
g/h der Dekan/DTBDS-Mischung und 0,5 I/min Wasserstoff in den Rohrreaktor ge-
fordert. Der Wasserstoffdruck betrugt 80 bar. Nach dem Aufheizen des Reaktors auf
150°C wurde in einem Zeitraum von drei Stunden kontinuierlich auf 350°C aufge-
heizt. Nach dem Erreichen von 350°C wurde der Reaktor weiter erhitzt. Ab dem Er-
reichen von 400°C wurde far drei Stunden lang sulfidisiert. Die Sulfidisierung wurde
bei einem Wasserstoffdruck von 80 bar durchgefiihrt. Die dabei entstehenden Pro-
dukte, vorwiegend Reaktionswasser, wurden in den instationdren Produktbehéalter

geleitet.
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Vorlaufzeit

Nach der Sulfidisierung wurde anstelle des Sulfidisierungsmittels auf PYO gewech-
selt und die funfstindige Vorlaufzeit begann. Die Férdermenge wurde auf 10 g/h und
die Temperatur auf 300°C eingestellt. Die Produkte der Vorlaufzeit wurden weiterhin

in den instationaren Behélter geleitet und ebenfalls verworfen.

Stationdre Versuchszeit

Nach der Vorlaufzeit wurde auf den stationaren Produktsammelbehélter umgeschal-
tet und der 36 stindige stationéare Betrieb begann. Das Experiment wurde dabei in 3
Abschnitte zu je 12 Stunden gegliedert. Am Ende jedes Abschnitts wurde die flissige
Produktphase aus dem stationdren Produktsammelbehélter entnommen. Wahrend
der Probenahme war darauf zu achten, den Druckabfall durch Offnen des Auslass-
ventils so gering wie méglich zu halten. Zur Uberwachung der Durchflussmenge des
PYO wurde stindlich die Waage mit dem Vorlagebehélter abgelesen. Der Wasser-
stoffstrom wurde von einem Massendurchflussregler aufgezeichnet. Den Durchfluss
an Abgas erhielt man Uber einen Trommelgaszéahler.

Fir die Analyse des Abgases wurden alle 4 Stunden Gasproben entnommen. Nach
der Gasuhr wurde hierfur ein Gassammelrohr zwischengeschaltet, in welches etwa
20 Minuten lang der Gasstrom durchfloss. Die erste Gasprobenahme erfolgte zu Be-
ginn des stationdren Betriebs und wurde alle 4 Stunden durchgeflhrt. Die Proben
wurden unmittelbar nach der Probenahme mit dem Micro-GC analysiert.

Wéhrend des gesamten Experiment wurden alle Versuchsparameter (Temperaturen,
Druck, Férdermengen von H, und PYO sowie Abgasstrom) sténdig mit SpecView
Uberwacht und dokumentiert.

Am Ende des Experiments wurde die Heizung ausgeschaltet und der Heizmantel far
schnelleres Abkuhlen gedffnet. Sobald die Temperatur im Reaktor unter 100°C ge-
sunken war wurde anstelle von PYO Aceton in das System geférdert. Dadurch wur-
den Pumpe und Leitungen gereinigt und das restliche, in Aceton l6sliche PYO vom

Katalysatorbett entfernt.
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Insgesamt wurden 3 Experimente (PYO 1, PYO 2 und PYO Essigsaure red.) durch-
gefuhrt. Alle drei Experimente wurden bei gleichen Parametern durchgefiihrt. Tabel-
le 16 fasst die wichtigsten Versuchsparameter zusammen. Bei PYO 1 und PYO 2
wurde als Feed unbehandeltes PYO genommen. Bei PYO Essigsdure red. wurde

das Essigsaure reduzierte PYO aus der Extraktion im Kreuzstrom eingespeist.

Tabelle 16: Zusammenfassung der Parameter der HDO Versuche

Versuchsparameter

Temperatur: 300°C
Druck: 80 bar
LHSV: 0,5
Sulfidisierungszeit: 2,5h
Vorlaufzeit: 5h
Stationare Versuchsdauer: 36 h
Katalysator: CoMo/Al20s
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11.4 Versuchsnachbereitung

Phasentrennung

Die organische und die wassrige Phasen wurden in einem Schutteltrichter getrennt
und abgewogen. Abbildung 29 zeigt den Aufbau zur Phasentrennung und die zwei

getrennten Produktphasen vom HDO Experiment mit essigsdurereduziertem PYO.

Abbildung 29: Links: Aufbau zur Phasentrennung; Rechts: Produktphasen von HDO Experiment mit essigsaure-
reduziertem PYO

Katalysatorentleerung

Der gesamte Rohrreaktor wurde nach dem Experiment gewogen, um die Massenzu-
nahme des Katalysators bestimmen zu kénnen. AnschlieBend wurde der Katalysator
entleert und abhéangig von der Position im Reaktor und der unterschiedlichen Parti-
kelgréBen in 5 Fraktionen aufgeteilt. Der gesamte Katalysator wurde gewogen und

bei einer Temperatur von 100°C fir 24 h getrocknet.
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12 Bewertung der HDO Ergebnisse

Fir die Bewertung der HDO Experimente wurde eine Vielzahl von Analysen und
Auswertungen vorgenommen. Mit den daraus gewonnenen Daten kbnnen Aussagen
Uber die Eigenschaften und Qualitat der Produktphasen getroffen werden. Dazu wur-
de eine Reihe von Kennzahlen definiert, welche in diesem Kapitel genauer erldutert
werden. Neben den Kennzahlen wird auch auf die Massenbilanz genauer eingegan-

gen.

12.1 Massenbilanz

Zur Erstellung der Massenbilanz werden die eintretenden Stréme den austretenden
Strémen gegenubergestellt. Der Eingangsstrom beinhaltet die eingesetzte Menge an
PYO (mpyo) und den verwendeten Wasserstoff (mpz2). Der Ausgangsstrom setzt sich
aus der organischen Phase (morg), wéassrigen Phase (mwss) und Gasphase (mgas)
zusammen. In der Massenbilanz wird auch Coking (mcoking) berticksichtigt. Coking
beschreibt die Massenzunahme des Katalysators auf Grund von Ablagerungen. Da
von einem realen System ausgegangen wird, tritt ein Massenbilanzfehler auf, der als

Verlust (mveriust) bezeichnet wird. Die Berechnung erfolgt nach Gleichung 12-1.

Myerlust = Mpyo + My2 = (Morg + Myas + Mgas + Mcoking) 12-1

Die Masse der flissigen Phasen und das Coking werden gravimetrisch bestimmt.
Der Wasserstoffstrom (mp2) wird Gber den MFC gemessen. Der Abgasstrom wird
volumetrisch Uber einen Trommelzdhler gemessen und besteht aus ca. 95% Was-
serstoff und nicht kondensierbaren Produkigasen. Die Massen des Wasserstoff-
stroms und des Abgasstroms kénnen ideal nach (Gleichung 12-2) berechnet werden.
Die Gesamtmasse des Abgasstroms ergibt sich Uber die Summe der Einzelmassen
(Gleichung 12-3).

12-2

Megs = Z m; 12-3
i
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V; Volumen der Komponente i in [m?]

p Druck [Pa]

M; Molare Masse der Komponente i in [g/mol]

R Ideale Gaskonstante in [J/(K-mol)] bzw. [kg-m?/(s*>K-mol)]
T Umgebungstemperatur in [K]

Die Masse der Kohlenstoffablagerungen mcoking €ntspricht néherungsweise der Diffe-
renz der Masse des mit Katalysator beflllten Reaktors vor und nach dem Versuch.
Die Gewichtsabnahme des Katalysators durch das Trocknen wird vom Endgewicht

des Rohrreaktors abgezogen. Die Berechnung erfolgt geméaB Gleichung 12-4.

Mcoking = (mReaktor,Ende — MTrockV.) — MReaktor,Anfang 12-4
Mcoking ... Masse Coking [g]
Mpeaktornach --- Masse des beflllten Reaktors nach dem Versuch [g]
Merocken ... Massenabnahme des Katalysators durch Trocknung [g]

Mreaktorvor Masse des befillten Reaktors vor dem Versuch [g]

Abbildung 30 stellt die Massenbilanz des HDO Experiments mit essigséurereduzier-
tem PYO dar. Auf der linken Seite sind die eintretenden Strome zu sehen und auf der
rechten Seite werden alle austretenden Stréme sowie der Anteil an Koks und an Ver-

lust dargestellt.

62



12 Bewertung der HDO Ergebnisse

Abbildung 30: Massenbilanz des HDO Experiments mit essigsdurereduziertem PYO

Tabelle 17 stellt einen Vergleich der Massenbilanz der HDO Experimente PYO 1,
PYO 2 und PYO Essigséaure red. dar. Dabei ist ersichtlich, dass bei PYO Essigsaure
red. weniger organische Phase gebildet wurde. Die Erklarung liegt darin, dass das

PYO in Folge der Extraktion weniger organische Komponenten enthélt, welche zur

organischen Phase umgesetzt werden kénnen.

Tabelle 17: Vergleich der Massenbilanz der HDO Experimente PYO 1, PYO 2 und PYO Essigsaure red.

PYO 1 [%] PYO 2 [%] PYO Essigsaure red. [%]
organische Phase 11,4 11,4 4,3
wassrige Phase 771 78,0 68,4
Gasphase 3,2 3,7 21,2
Coking 1,2 2,0 1
Verlust 7,3 5,0 5,1
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12.2 H/C-Verhéltnis

Uber das H/C-Verhéltnis kann die Hydriereffizienz des verwendeten Katalysators be-
urteilt werden. Diese KenngréBe beschreibt die Qualitdt von Kraftstoffen und ergibt
sich aus dem Quotienten der Stoffmenge von Wasserstoff zu Kohlenstoff. Das H/C-
Verhéltnis vergréBert sich, je mehr ungeséttigte Kohlenwasserstoffe zu gesattigten
umgewandelt werden [77]. Als Referenz fir das H/C-Verhaltnis der organischen
Phase wird das H/C-Verhéltnis von Diesel, welches ca. bei 1,9 liegt [79], herangezo-
gen. Betrachtet man den zeitlichen Verlauf des H/C-Verhéltnisses, kann damit die
Stabilitdt des Katalysators bewertet werden. Die Berechnung wird mit den Ergebnis-

sen der Elementaranalyse geméaB Gleichung 12-5 durchgefihrt.

ny my Mg

" m, M, 12-5
ny Stoffmenge Wasserstoff [mol]
n¢ Stoffmenge Kohlenstoff [mol]
my Masse Wasserstoff [g]
me Masse Kohlenstoff [g]
My Molekulargewicht Wasserstoff [g/mol]
Mc ... Molekulargewicht Kohlenstoff [g/mol]

12.3 Kohlenstofftransfer

Die Verteilung an Kohlenstoff in den Produktphasen ist fir die Bewertung der HDO
Ergebnisse von groBer Bedeutung. Das Ziel ist es, einen mdglichst groBen Teil an
Kohlenstoff in die organische Phase zu transferieren, da diese spéater als Biokraftstoff
verwendet werden soll. Der Kohlenstofftransfer berechnet sich laut Gleichung 12-6
aus der Menge an Kohlenstoff, der in die jeweilige Phase transferiert wird, dividiert

durch die Masse an eingebrachtem Kohlenstoff tber das PYO.

C _ M¢ phase
Trans —

-100 % 12-6

Mc pyo
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Crrans Kohlenstofftransfer in die jeweilige Phase [%]
Mcpnase -+  Masse Kohlenstoff in jeweiliger Phase [g]

Mc pyo Masse Kohlenstoff im PYO [g]
12.4 Coking

Wie bereits in Kapitel 4.3 besprochen, ist Coking der Hauptgrund flr die Katalysa-
tordeaktivierung. Da die Menge der Koksablagerungen vom Durchsatz abhéngt, wird
Coking in Prozent nach Gleichung 12-7 berechnet. Die in Kapitel 12.1 berechnete
Masse an Coking mcoking Wird auf die Masse des eingesetzten Kohlenstoffs mcpyo
bezogen.

m .
Coking = —29 . 100 %, 12-7
Mc pyo

12.5 Decarboxylierungsrate

Die Decarboxylierungsrate ist eine KenngréBe, welche zur Beurteilung der Katalysa-
torstabilitdt herangezogen werden kann. Sie beschreibt laut Gleichung 12-8 das Ver-

haltnis des molaren Anteils von CO, und des molaren Anteils von Ethan.

Rpc = Ngenan 12-8
Rpc Decarboxylierungsrate [mol/mol]
nco2 Molmenge CO,im Abgas [mol]
NEthan ... Molmenge Ethanim Abgas [mol]

Die Kennzahl gibt Auskunft tGber das Verhéltnis von Decarboxylierungs- und Hydrier-
reaktionen. Um eine hohe Produktausbeute zu erreichen, sollte die Decarboxylie-
rungsrate moglichst niedrig sein. Stattdessen sollten vermehrt Hydrierreaktionen ab-

laufen. Abbildung 31 zeigt die beiden mdglichen Reaktionen anhand von Essigsaure.
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H H
0 |
Decarboxylieren H—C—C\ — H—C‘:—H + C02
|
H O H
H H H
P
Hydrieren H—(I;—Q\ + 3H, — H—C‘:—(‘Z—H +2 H,0
H OH H H

Abbildung 31: Decarboxylierung und Hydrierung von Essigsaure [11]

12.6 Dichte der flissigen Produktphasen

Eine weitere Beurteilung der Qualitéat der flussigen Produktphasen kann Uber die
Dichte erfolgen. Das Ziel ist es eine Dichte zu erreichen, die der Norm von Diesel-
kraftstoffen entspricht. Die Dichte von Dieselkraftstoffen betrdgt nach DIN EN 590
zwischen 0,820 und 0,845 kg/l [80]. Bei zunehmender Dichte kann von einer Abnah-
me der Katalysatoraktivitdt ausgegangen werden. Die Dichte hangt auBerdem mit
anderen Produkteigenschaften wie H/C-Verhéltnis zusammen, wodurch ein schneller

Vergleich moglich wird.

12.7 Wassergehalt

Der Wassergehalt der wéssrigen Phase wird durch GC-WLD-Messung bestimmt und
der Wassergehalt der organischen Phase wird uber die Karl-Fischer-Titration ermit-
telt. Bei Dieselkraftstoffen darf der Wassergehalt 0,02% nicht Gberschreiten [81]. Die
Wasserldslichkeit kann von sauerstoffhaltigen, polaren Komponenten begunstigt
werden. Ein hoher Wassergehalt in der organischen Phase ist ein Indiz daflr, dass
die Hydrodeoxygenierung von sauerstoffhaltigen Komponenten unvollstandig abge-
laufen ist. Bei niedrigem Wassergehalt in der wassrigen Phase ist die Loslichkeit fur
sauerstoffhaltige, polare Kohlenwasserstoffe héher. Es geht also umso weniger Koh-
lenstoff in Form polarer Verbindungen aus der organischen Phase in die wéssrige

Phase verloren, je h6her der Wassergehalt der wéssrigen Phase ist [77].
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In diesem Kapitel werden die Ergebnisse des HDO Experiments mit essigsaureredu-
ziertem PYO aus der Extraktion (PYO Essigsaure red.) mit zwei HDO Experimenten
mit unbehandeltem PYO (PYO 1 und PYO 2) mit gleichen Versuchsparametern ver-
glichen.

13.1 H/C-Verhéltnis

Das H/C-Verhéltnis ist ein MaB fur die Hydrierung von ungeséttigten Kohlenwasser-
stoffen zu geséttigten Kohlenwasserstoffen und gibt damit Aufschluss Uber die
Aktivitat des Katalysators. Da es das Ziel ist, einen Treibstoff herzustellen, sollte das
H/C-Verhéltnis wie bei Diesel etwa in einem Bereich von 1,9 liegen. Abbildung 32
zeigt das H/C-Verhaltnis der drei Experimente in den drei Abschnitten. Dabei ist zu
erkennen, dass das Experiment PYO Essigsaure red. das hdchste H/C-Verhaltnis
aufweist und Uber die Zeit konstant bleibt. Die Experimente PYO 1 und PYO 2 wei-
sen ein Abnehmen des H/C-Verhéltnisses Uber die Zeit auf. Tabelle 18 zeigt, dass
bei PYO Essigsaure red. Kohlenstoff und Wasserstoff im gleichen MaBe abnehmen.
Das H/C-Verhéltnis bleibt dadurch gleich und hat somit bei PYO Essigséure red. kei-

ne Aussagekraft Uber die Katalysatoraktivitat.

Tabelle 18: Vergleich von H/C Verhéltnis und Elementaranalyse der organischen Produktphase

Bezeichnung Abschnitt H/C [mol/mol] C [%] H[%] N [%] 0O [%]

1 1,92 81,27 13,16 0,59 4,99
PYO 1 2 1,82 75,42 11,57 0,40 12,62
3 1,74 74,05 10,87 0,40 14,69
1 1,90 82,09 13,12 0,44 4,35
PYO 2 2 1,79 75,83 11,41 0,40 12,37
3 1,70 74,09 10,57 0,44 14,91
PYO 1 1,95 85,10 13,93 0,36 0,61
Essigsaure 2 1,95 79,16 13,00 0,39 7,46
red. 3 1,93 76,56 12,44 0,38 10,63
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Abbildung 32: H/C-Verhéltnis der organischen Produktphasen

13.2 Sauerstoffgehalt

Abbildung 33 veranschaulicht den Gehalt an Sauerstoff in den organischen Pro-
duktphasen. Der Sauerstoffgehalt wird aus der Differenz der Ergebnisse von C, H
und N auf 100% berechnet. Ein erhdhter Sauerstoffgehalt ist ein Indiz fur eine unvoll-
stéandige Hydrierung. Der Sauerstoffgehalt nimmt bei allen Experimenten mit der Ver-
suchsdauer zu. Die organische Produktphase beim Experiment PYO Essigséure red.

weist in allen Abschnitten den niedrigsten Sauerstoffgehalt auf.
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Abbildung 33: Sauerstoffgehalt der organischen Produktphasen

13.3 Wassergehalt

Uber den Wassergehalt kann man auf die Vollstéandigkeit der Deoxygenierung
schlieBen. Der Wassergehalt der organischen Produktphasen ist in Abbildung 34
dargestellt. In allen Experimenten ist eine Steigerung des Wassergehalts der organi-
schen Phase uber die Versuchsdauer erkennbar, wodurch auf eine unvollstandige
Deoxygenierung und damit auf eine schrittweise Deaktivierung des Katalysators ge-
schlossen werden kann. Der hohe Wassergehalt im dritten Abschnitt spricht fur das
Vorliegen polarer Verbindungen in der organischen Produktphase. Je héher der An-
teil an nicht umgesetzten polaren organischen Verbindungen ist, desto hdher ist die
Loslichkeit fir Wasser in der organischen Phase. Der Wassergehalt der organischen
Produktphasen ist bei dem Experiment PYO Essigsaure red. niedriger als bei den
Experimenten PYO 1 und PYO 2. Daraus kann geschlossen werden, dass die Hyd-

rodeoxygenierung von essigsaurereduziertem PYO vollstdndiger ablauft.
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Abbildung 34: Wassergehalt der organischen Produktphasen

Tabelle 19 zeigt den Vergleich von Wassergehalt und Elementaranalyse der organi-
schen Produktphase im zweiten Abschnitt. Der Sauerstoffgehalt bei PYO Essigsaure
red. ist dabei niedriger als bei PYO 1 und PYO 2. Der Wasserstoffgehalt von PYO
Essigsaure red. ist jedoch hdher.

Tabelle 19: Vergleich von Wassergehalt und Elementaranalyse der organischen Produktphase im zweiten Ab-
schnitt

Bezeichnung Wassergehalt [%] C [%] H [%] N[%] O[%]
PYO 1 2,20 75,42 11,57 0,40 12,62
PYO 2 2,02 75,83 11,41 0,40 12,37
PYO Essigséaure

red. 1,38 79,16 13,00 0,39 7,46

Abbildung 35 stellt den Wassergehalt der wéssrigen Produktphasen dar. Das Expe-
riment PYO Essigsaure red. weist einen hdheren Wassergehalt auf. Daraus ergibt
sich die Schlussfolgerung, dass bei diesem Experiment eine geringere Menge an
kohlenstoffhaltigen Verbindungen in die wassrige Produkiphase verloren gegangen
ist. Tendenziell zeigt sich bei allen drei Experimenten eine Abnahme des Wasser-

gehaltes Uber die Versuchsdauer.
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Abbildung 35: Wassergehalt der wassrigen Produktphasen

Tabelle 20 zeigt den Vergleich von Wassergehalt und Elementaranalyse der wassri-
gen Produktphase im zweiten Abschnitt. Dabei fallt auf, dass der Kohlenstoffgehalt
von PYO Essigsaure red. im Vergleich zu PYO 1 und PYO 2 niedriger ist.

Tabelle 20: Vergleich von Wassergehalt und Elementaranalyse der wassrigen Produktphase im zweiten Abschnitt

Bezeichnung Wassergehalt [%] C [%] H [%] N[%] O [%]
PYO 1 90,36 6,18 11,23 0,31 82,29
PYO 2 91,33 6,13 11,24 0,32 82,31
PYO Essigséaure

red. 93,65 4,68 11,33 0,42 83,58
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13.4 Kohlenstoffgehalt

Der Verlauf des Kohlenstoffgehaltes in den wassrigen Produktphasen Uber die Ver-
suchsdauer ist in Abbildung 36 zu sehen. Ein Anstieg ist ein Indiz fur eine unvoll-
sténdige Hydrodeoxygenierung. Unvollstédndig deoxygenierte polare Kohlenwasser-
stoffe 16sen sich anteilsmé&Big in beiden Phasen, wodurch der Kohlenstoffgehalt der
wassrigen Phase zunimmt. Des Weiteren erhéhen diese Verbindungen die Was-
seraufnahme der organischen Phase. Dadurch entsteht ein &hnlicher Verlauf des
Kohlenstoffgehaltes der wéssrigen Phase zum Verlauf des Wassergehaltes der or-

ganischen Phase.
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Abbildung 36: Kohlenstoffgehalt der wassrigen Produktphasen

In Abbildung 37 ist der Kohlenstoffgehalt der organischen Produktphasen dargestellt.
Da das Ziel ist den Kohlenstoff in die organische Phase zu transferieren, sollte der
Kohlenstoffgehalt in der organischen Phase moglichst hoch sein. Die organische
Produktphase des Experiments PYO Essigsdure red. weist in allen drei Abschnitten
den hochsten Kohlenstoffgehalt auf. Wie in Kapitel 12.1 gezeigt, wird bei dem Expe-
riment PYO Essigsaure red. jedoch deutlich weniger organische Phase gebildet als
bei PYO 1 und PYO 2. Alle drei Experimente weisen eine Abnahme des Kohlenstoff-

gehaltes Uber die Zeit auf. Das deutet auf eine Abnahme der Katalysatoraktivitat hin.
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Abbildung 37: Kohlenstoffgehalt der organischen Produktphasen

13.5 Decarboxylierungsrate

In Abbildung 38 ist ersichtlich, dass die Decarboxylierungsrate bei allen drei Experi-
menten ansteigt. Daraus I&sst sich schlieBen, dass der Reaktionsmechanismus der
HDO zunehmend von einer Hydrodeoxygenierung auf eine Decarboxylierung um-

schlagt und die Katalysatoraktivitat abnimmt.

Die Decarboxylierungsrate ist bei dem Experiment PYO Essigsaure red. am niedrigs-
ten. Das kdnnte damit zusammenhé&ngen, dass auf Grund der kleineren Menge an
Essigséure weniger Decarboxylierungsreaktionen auftreten. Dazu muss jedoch die
Annahme getroffen werden, dass das CO. ausschlieBlich von der Essigsaure
stammt. CO, kann jedoch auch durch Reaktionen von anderen im PYO enthaltenen
Verbindungen mit Carboxyl- oder Carboxylatgruppen entstehen. Im PYO sind z.B.

auch Propanséure, 3-Butensaure und 3-Propiolsédure enthalten.
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Abbildung 38: Decarboxylierungsrate
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13.6 Produktgaszusammensetzung

Die bei der HDO gebildeten flichtigen Komponenten befinden sich im Abgasstrom.
Dabei handelt es sich um Komponenten, welche nach Abkuihlung der Produkte auf
ca. 3°C und anschlieBender Erwarmung auf Raumtemperatur nicht kondensieren.
Abbildung 39 stellt die Produktgaszusammensetzung ohne Wasserstoff aller Experi-
mente im letzten Abschnitt dar. Der Anteil an CO; ist bei allen Experimenten am
héchsten. Der CO, Anteil sollte im Produktgas méglichst gering sein da Kohlenstoff
in dieser Form nicht zur Energiegewinnung genutzt werden kann. Durch Crackreakti-
onen entstehen Methan und Ethan. Der Ethananteil féllt bei allen Experimenten ge-
ring aus. Mit der Annahme, dass CO, ausschlieBlich durch Dacarboxylierungsreakti-
onen gebildet wird, weist das Ergebnis darauf hin, dass im dritten Abschnitt anstelle
von Hydrierungsreaktionen bevorzugt Dacarboxylierungsreaktionen stattfinden.
Grundsatzlich ist die Produkigaszusammensetzung von allen Experimenten sehr
ahnlich. Daraus kann geschlossen werden, dass bei allen Experimenten die gleichen
Reaktionen mit ahnlicher Intensitat ablaufen. CO wurde nur beim Experiment PYO 1

in kleinen Mengen nachgewiesen.
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Abbildung 39: Produktgaszusammensetzung ohne Wasserstoff
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13.7 Kohlenstofftransfer

Abbildung 40 beschreibt den Anteil an Kohlenstoff, der aus dem eingesetzten PYO in
die Produktphasen Ubergeht. Das Ziel der HDO ist es, einen mdglichst groBen Teil
des Kohlenstoffs in die organische Phase zu transferieren. Der Kohlenstofftransfer in
die organische Produktphase ist bei den Experimenten PYO 1 und PYO 2 deutlich
hoéher als bei dem Experiment PYO Essigséaure red.. Der Transfer von Kohlenstoff in
die organische Phase hangt von der Ausbeute an organischer Phase sowie deren
Kohlenstoffgehalt ab. Der groBte Verlust tritt bei dem Experiment PYO Essigséure
red. auf.

Der Kohlenstofftransfer in die wéssrige Phase ist bei dem Experiment PYO Essigséau-
re red. ebenfalls am hdchsten. Sauerstoffreiche Kohlenwasserstoffe gehen aufgrund

ihrer Polaritat in die wassrige Phase uber.
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Abbildung 40: Vergleich des Kohlenstofftransfers

Abbildung 41 veranschaulicht den Kohlenstofftransfer in die organische Produktpha-
se in den drei Abschnitten. Zwischen erstem und zweitem Abschnitt ist ein deutlicher
Unterschied erkennbar, was darauf hinweist, dass der erste Abschnitt noch nicht sta-

tionar verlduft. Die Vorlaufzeit kdnnte entsprechend angepasst werden.
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Abbildung 41: Kohlenstofftransfer in die organische Phase

13.8 Coking

Abbildung 42 zeigt einen detaillierten Vergleich des Cokings in Massenprozent bezo-
gen auf den eingesetzten Kohlenstoff. Auf Grund identer Betriebsparameter misste
das Coking von PYO 1 und PYO 2 gleich hoch sein. Bei Experiment PYO 2 wurde
ein etwas geringerer Durchsatz verzeichnet. Dieser Unterschied durfte jedoch keinen
groBen Einfluss auf das Coking haben. Vorherige Experimente bei gleichen Be-
triebsbedingungen wie PYO 1 und PYO 2 weisen Coking unter 6% auf. Bei PYO 2
durfte es sich daher um einen AusreiBBer handeln. Lukasch [82] zeigt, dass lediglich
bei einer Betriebstemperatur von 350°C und einem Druck von 80 bar Coking von
10,3% auftritt. Wie bereits in Kapitel 3 erlautert, fihren héhere Temperaturen ver-
mehrt zu Polymerisations- und Kondensationsreaktionen und damit zur Bildung von
Kohlenstoffablagerungen. Das Experiment PYO Essigséure red. weist mit 10,5% flr
eine Temperatur bei 300°C eine vergleichsweise hohe Cokingrate auf. Wie bereits in
Kapitel 4.3 erwahnt, hangt Coking stark mit der Zusammensetzung des Feeds zu-
sammen. Durch die Extraktion wurde die Zusammensetzung des PYO verandert. In
Kapitel 10.5.4 wird gezeigt, dass Methoxyphenol und Methoxymethylphenol aus dem
PYO entfernt wurden (Kapitel 10.5.4). Daraus ergibt sich die Schlussfolgerung, dass

das essigsaurereduzierte PYO vermehrt Verbindungen enthielt, die Coking férdern.
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Abbildung 42: Vergleich von Coking

13.9 Dichte

Abbildung 43 veranschaulicht den Verlauf der Dichte der organischen Produktphasen
Uber die drei Abschnitte. In allen Experimenten nimmt die Dichte mit der Versuchs-
dauer zu. Die Dichte sollte nahe an jener von Dieselkraftstoffen oder Benzin liegen.
Die Dichte von Dieselkraftstoffen betrdgt nach DIN EN 590 zwischen 0,820 und
0,845 kg/l [80]. Bei den Experimenten PYO 1 und PYO 2 liegt die Dichte bereits ab
dem zweiten Abschnitt Gber jener von Diesel. Beim Experiment PYO Essigséure red.
wird der Grenzwert erst im dritten Abschnitt Gberschritten. Die Steigerung der Dichte
hangt mit dem Sauerstoffgehalt und somit mit dem Vorliegen polarer Verbindungen
héherer Dichte zusammen.

Die Verlaufe der Dichte sind jenen des H/C-Verhéltnisses entgegengesetzt. Mit ab-

nehmendem H/C-Verhaltnis nimmt also die Dichte der organischen Produktphase zu.
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Abbildung 43: Verlauf der Dichte der organischen Phase Uber die drei Abschnitte

13.10 Gaschromatographie mit Massenspektrometer

Die organischen Produktphasen wurden mit einem GC-MS untersucht, um Kenntnis-
se Uber die molekulare Zusammensetzung zu gewinnen.

Abbildung 44 zeigt die auf den Verdinnungsfaktor und internen Standard normierten
Flachen der organischen Produkiphasen des zweiten Abschnitts. Dabei ist ersicht-
lich, dass im Experiment PYO Essigsaure red. die organische Produktphase deutlich
weniger Tetrahydro-2-Furanmethanol aufweist als das Experiment PYO 2. Des Wei-
teren ist beim Experiment PYO Essigsaure red. Undecan zu erkennen, welches vom
Extraktionsmittel stammt. Die Konzentration von 1-Pentanol, 1-Hexanol und 3-
Hexanol ist beim Experiment PYO Essigsaure red. héher als beim Experiment
PYO 2.
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Abbildung 44: GC-MS Analyse des zweiten Abschnitts
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13.11 Kohlenstoffbilanz Gber den gesamten Prozess

Abbildung 45 veranschaulicht die Kohlenstoffbilanz Gber den gesamten Prozess. ,Ex-
traktion 1“ und ,Extraktion 2“ beschreibt die Extraktion im Kreuzstrom und ,HDO" das
Experiment PYO Essigséure red.. Daraus ergibt sich, dass ein betrachtlicher Anteil
des eingesetzten Kohlenstoffs wahrend der Extraktion verloren geht. Da das Extrak-
tionsmittel neben Essigsdure auch andere Komponenten aufnimmt, werden auch
andere kohlenstoffhaltige Verbindungen in die Extraktphase transferiert. Das in den
HDO Prozess eingesetzte PYO beinhaltet 64,7% des eingesetzten Kohlenstoffs. In
der ersten Extraktionsstufe geht mit 25% eine gr6Bere Menge an Kohlenstoff in die
Extraktphase als in der zweiten Stufe. In der organischen Produktphase befinden

sich nur 18,8% des zu Beginn eingesetzten Kohlenstoffs.

Abbildung 45: Kohlenstoffbilanz tber den gesamten Prozess
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14 Zusammenfassung und Ausblick

In dieser Arbeit wurde der Einfluss des Essigsauregehaltes von PYO auf die Hydro-
deoxygenierung untersucht. Im Zuge dessen wurde Essigsaure aus dem PYO extra-
hiert. Dabei wurden zwei Reaktivextraktionsmittel getestet, Cyanex® 923 und Tri-
Octyl-Amin. Die Konzentrationen von Reaktivextraktionsmittel und organischer Pha-
se wurden angepasst, um einen mdéglichst groBen Anteil der Essigsaure aus dem
PYO zu isolieren. Um verschiedene Prozessfihrungen zu testen, wurde die Extrakti-
on mit Cyanex® 923 sowohl im Kreuzstrom als auch mit zwischengeschalteter Destil-
lation zur Regeneration des Extraktionsmittels durchgefihrt.

Die Ergebnisse zeigen, dass TOA als Extraktionsmittel fur diesen Anwendungsbe-
reich nicht geeignet ist, da sich eine Emulsion und Dreiphasengemisch gebildet hat
und die Weiterverarbeitung dadurch erheblich erschwert wird. Cyanex® 923 erzielte
bei einer Konzentration von 36,5% in der organischen Phase und einem Volumsver-
héltnis von PYO zu organischer Phase von 1:1 einen Sauretransfer von 28,4% bei
verhéltnismaBig kleinem Massentransfer von anderen Komponenten. Bei hdheren
Cyanex® 923 Konzentrationen war der Massentransfer zu hoch. Das Experiment mit
regeneriertem Extraktionsmittel zeigt, dass nach der zweiten Extraktionsstufe keine
wesentliche Verminderung der Saurezahl mehr stattfand. Die Essigsaure konnte nur
geringflgig durch Destillation vom Extraktionsmittel entfernt werden. Aus diesem
Grund wurde eine zweistufige Extraktion im Kreuzstrom durchgefihrt wodurch die
Saurezahl von 80,8 auf 38,1 mgKOH/g reduziert werden konnte.

Mit dem essigsaurereduziertem PYO aus der Extraktion im Kreuzstrom wurde ein
kontinuierliches HDO Experiment bei 300°C und 80 bar durchgefiihrt. Die Ergebnisse
wurden mit den Ergebnissen von vorherigen Experimenten mit unbehandelten PYO
und gleichen Betriebsbedingungen verglichen.

Der Vergleich des Kohlenstofftransfers in die organische Phase zeigt, dass bei dem
Experiment mit essigsaurereduziertem PYO deutlich weniger Kohlenstoff in die orga-
nische Phase transferiert wurde. Dabei muss erwahnt werden, dass bereits wéhrend
der Extraktion 35,3% des Kohlenstoffs verloren gingen und dadurch der Kohlenstof-
feinsatz beim Experiment mit Essigsdurereduziertem PYO niedriger war.

Des Weiteren konnte bei dem Experiment mit essigséurereduziertem PYO ein ver-
mehrtes Auftreten an Coking festgestellt werden. Mit 10,5% trat bei dem Experiment

mit essigséaurereduziertem PYO fast doppelt so viel Coking auf wie bei den Experi-

82



14 Zusammenfassung und Ausblick

menten mit unbehandeltem PYO. Durch die Extraktion im Kreuzstrom wurde die Zu-
sammensetzung des PYO verandert. Die GC-MS Analyse zeigt, dass beispielsweise
die Verbindungen Methoxyphenol und Methoxymethylphenol aus dem PYO entfernt
wurden. Es kann also davon ausgegangen werden, dass der Feed vermehrt Coking
fordernde Verbindungen enthielt.

Einige Ergebnisse des Experiments mit essigsaurereduziertem PYO deuten auf eine
héhere Produktqualitat hin. Das essigsaurereduzierte PYO enthielt folglich vermehrt
Verbindungen, die sich gut hydrieren lieBen.

Der Einfluss der Essigséure auf die HDO ist schwer zu definieren, da sich die Zu-
sammensetzung des Feeds durch die Extraktion grundlegend veréndert hat. Um den
Einfluss der Essigsdure auf die HDO besser erforschen zu kénnen, musste die Ex-
traktion optimiert werden. Es miusste ein Extraktionsmittel eingesetzt werden, wel-
ches eine gentgend hohe die Selektivitat aufweist, dass hauptséchlich Essigsaure

extrahiert wird.

83



15 Anhang

15 Anhang

15.1 Literaturverzeichnis

[1]

[2]

[3]

[4]

[5]

[6]

[7]

[8]
[9]

[10]

[11]

[12]

[13]

[14]

[15]

[16]

84

C. B. Rasrendra et al., “Recovery of acetic acid from an aqueous pyrolysis oil
phase by reactive extraction using tri-n-octylamine,” Chem. Eng. J., vol. 176—
177, pp. 244-252, 2011.

N. Schwaiger et al., “BiomassPyrolysisRefinery Herstellung von nachhaltigen
Treibstoffen,” Chemie-Ingenieur-Technik, vol. 87, no. 6, pp. 803—-809, 2015.

E. Biomasse, M. Kaltschmitt, H. Hartmann, and H. Hofbauer, Energien aus
Biomasse, Grundlagen, Techniken und Verfahren, 2. Auflage. Springer, 2009. .

Tobias Luthe: Die Erstellung vergleichender Energiebilanzen von
Holzwerkstoffen flur den ... Diplomarbeiten Agentur, 2007, ISBN 3-8366-0463-
9, S. 40.

Michael Herrmann, Jiirgen Weber: Ofen und Kamine: Raumheizungen
fachgerecht planen und bauen. Beuth Verlag, 2011, ISBN 3-410-21307-4, S.
58.

H. Heinrich and B. Holzkunde, Hans Heinrich Bosshard, Holzkunde: Band 2
Zur Biologie, Physik und Chemie des Holzes, 1974, p252. .

G. James Speight: The Chemistry and Technology of Petroleum. Marcel
Dekker, 1999, ISBN 0-8247-0217-4, S. 215-216.

F. L. Yrolyse and B. E. Dukte, “Flissigphase-Pyrolyse biogener Edukte,” 2010.

H. Eierdanz, Perspektiven nachwachsender Rohstoffe in der Chemie
herausgegeben. .

K. Treusch, J. Ritzberger, N. Schwaiger, P. Pucher, and M. Siebenhofer,
“Diesel production from lignocellulosic feed : the bioCRACK process Subject
Category : Subject Areas :,” 2017.

R. Feiner, N. Schwaiger, H. Pucher, and M. Siebenhofer, ‘A two step approach
for producing liquid energy carriers based on lignocellulosic feed,” 2012.

Szernik, S., D. Johnson, S. Black, Stability of wood fast pryrolisis oil, Biomass
Bioenergy 7 (1994) 187-192.

K. Sipila, E. Kuoppala, L. Fagernas, A. Oasmaa, Characterization of biomass-
based flash pyrolysis oils, Biomass Bioenergy 14 (1998) 103—-113.

P. M. Mortensen, J. D. Grunwaldt, P. A. Jensen, K. G. Knudsen, and A. D.
Jensen, “A review of catalytic upgrading of bio-oil to engine fuels,” Appl. Catal.
A Gen., vol. 407, no. 1-2, pp. 1-19, 2011.

Zhao, H.Y., Li, D., Bui, P., Oyama, S.T., 2006. Hydrodeoxygenation of guaiacol
as model compound for pyrolysis oil on transition metal phosphide
hydroprocessing catalysts. Appl. Catal. A 39, 305-310.

Huber, G.W., Iborra, S., Corma, A., 2006. Synthesis of transportation fuels from
biomass: chemistry, catalysts, and engineering. Chem. Rev. 106, 4044—4098.



15 Anhang

[17]

[18]

[19]

[20]

[21]

[22]

[23]

[24]

[25]
[26]

[27]

[28]

[29]

[30]

[31]

[32]

A. Degn, P. Arendt, and D. Version, “Mortensen, Peter Mglgaard; Jensen,
Anker Degn; Grunwaldt, Jan-Dierk; Jensen, Peter Arendt Publication, Catalytic
Conversion of Bio-oil to Fuel for Transportation Mortensen, 2013,” 2013.

R.H.Venderbosch,A.R.Ardiyanti,J.Wildschut,A.Oasmaa,H.J.Heeres,J.Chem.
Technol. Biotechnol. 85 (2010) 674—686.

P. Arnoldy, J. A. M. Van Den Heijkant, G. D. De Bok, and J. A. Moulijn,
“Temperature-Programmed Sulfiding of Mo03/Ai203 Catalysts,” J. Catal., vol.
92, pp. 35-55, 1985.

D. Version, Hydrodesulfurization catalysis and mechanism of supported
transition metal sulfides Hydrodesulfurization Catalysis and Mechanism of
Supported Transition Metal Sulfides Proefschrift ter verkrijging van de graad
van doctor aan de commissie aangewezen door h. 2000.

C. H. Bartholomew, “Mechanisms of catalyst deactivation,” Appl. Catal. A Gen.,
vol. 212, no. 1-2, pp. 17-60, 2001.

E. Furimsky and F. E. Massoth, “Deactivation of hydroprocessing catalysts,”
Catal. Today, vol. 52, no. 4, pp. 381—495, 1999.

A. Fonseca, P. Zeuthen, and J.B. Nagy. Assignment of an average chemical
structure to catalyst carbon deposits on the basis of quantitative 13C n.m.r.
spectra. Fuel, 75:141371423, 1996.

A.W. Scaroni, R.G. Jenkins, J.R. Utrilla, P.L. Walker Jr., , Fuel Process.
Technol. 9 (1983) 103.

G.M.K. Abotsi, A.W. Scaroni, Fuel Proces. Technol. 22 (1989) 107.

W. G. Appleby, J. W. Gibson, and G. M. Good, “Coke Formation in Catalytic
Cracking,” Ind. Eng. Chem. Process Des. Dev., vol. 1, pp. 102-110, 1962.

P.M. Mortensen, D. Gardini, H.W.P. de Carvalho, C.D. Damsgaard, J.-D.
Grunwaldt, P.A. Jensen, J.B. Wagner, A.D. Jensen, Catal. Sci. Technol. 4
(2014) 3672—-3686.

Laurent E, Pierret C, Grange P, Delmon B. Control of the deoxyge- nation of
pyrolytic oils by hydrotreatment. In: Proceedings of the 6th Conference on
Biomass for Energy, Industry and Environment, Athens, Greece,1991:665—
671.

Dufresne P (2007) Appl Catal A 322:67-75.
https://doi.org/10.1016/j.apcata.2007.01.013.

S. V. Budukva, O. V. Klimov, Y. A. Chesalov, I. P. Prosvirin, T. V. Larina, and
A. S. Noskov, “Reactivation of CoMo/Al203 Hydrotreating Catalysts by Citric
Acid,” Catal. Letters, vol. 0, no. 0, p. 0, 2018.

S. K. Tanneru, B. K. Mitchell, P. H. Steele, and C. U. Pittman, “Bio-Oil
Upgrading to High Energy Biofuel by Olefination 257,” vol. 3, no. 6, pp. 257—
265, 2014.

A. R. Ardiyanti, S. A. Khromova, R. H. Venderbosch, V. A. Yakovlev, and H. J.
Heeres, “Catalytic hydrotreatment of fast-pyrolysis oil using non-sulfided
bimetallic Ni-Cu catalysts on a 8-Al203support,” Appl. Catal. B Environ., vol.
117-118, pp. 105-117, 2012.

85



15 Anhang

[33]

[34]

[35]

[36]

[37]

[38]

[39]

[40]

[41]

[42]

[43]

[44]

[45]

[46]

[47]
[48]

[49]

86

G. Kim et al., “Two-step continuous upgrading of sawdust pyrolysis oil to
deoxygenated hydrocarbons using hydrotreating and hydrodeoxygenating
catalysts,” Catal. Today, vol. 303, no. May 2017, pp. 130-135, 2018.

S. K. Tanneru and P. H. Steele, “Pretreating bio-oil to increase yield and
reduce char during hydrodeoxygenation to produce hydrocarbons,” Fuel, vol.
133, pp. 326-331, 2014.

A. Mersmann, Alfons, Kind, Matthias, Stichimair, Johann, Thermische
Verfahrenstechnik, 2005. .

T. M. Kurzrock, “Integrierte Reaktivextraktion zur Gewinnung von
biotechnologisch hergestellter Bernsteinsaure,” pp. 1-242, 2010.

Jung, M., Schierbaum, B. & Vogel, H. Extraction of Carboxylic Acids from
Aqueous Solutions with the Extractant System Alcohol/Tri-n-Alkylamines.
Chem. Eng. Technol. 23, 70-74 (2000).

Kertes, A. S. & King, C. J. Extraction Chemistry of Fermentation Product
Carboxylic Acids. Biotechnol. Bioeng. 28, 269-282 (1986).

Schugerl, K.; Hansel, R.; Schlichting, E.; Halwachs, W : Reaktivextraktion,
Chem.-1ng.-Tech. 58 (1986) Nr. 4, S. 308L317.

J. Hartl and R. Marr, “Dreiphasenextraktion zur Anreicherung bei der
Flussig/Flussig-Extraktion von Carbonsduren,” Chemie Ing. Tech., vol. 65, no.
7, pp. 810-818, 1993.

Schiigerl,K.:PhysicalandReactiveExtractionofCarboxylic Acids, in: N.N. Li and
H. Strathmann, SeparationTechno- logies, Proc., Eng. Found. Conf., 1987, S.
336/347, Engineer- ing Foundation, American Institute of Chemical Engineers,
New York 1987.

King, C. J. & Sanchez, P. A. Process for Sorption Solute Recovery. U.S. Patent
No. 4,670,155 (1987).

Cytec Industries Inc., “CYANEX 923 Extractant Datasheet,” Cytec Ind. Inc., p.
16, 2008.

N. K. Batchu, T. Vander Hoogerstraete, D. Banerjee, and K. Binnemans, “Non-
aqueous solvent extraction of rare-earth nitrates from ethylene glycol to n-
dodecane by Cyanex 923,” Sep. Purif. Technol., vol. 174, pp. 544-553, 2017.

C. R. Vitasari, G. W. Meindersma, and A. B. De Haan, “Glycolaldehyde co-
extraction during the reactive extraction of acetic acid with tri-n-octylamine/2-
ethyl-1-hexanol from a wood-based pyrolysis oil-derived aqueous phase,” Sep.
Purif. Technol., vol. 95, pp. 39—43, 2012.

2009 report on china’s acetic acid (aa) market, http://www.marketavenue.
cn/upload/ChinaMarketReports/REPORTS 1212.htm, 20-01-2009.

F. Mirasol, Acetic acid ICIS Chemical Business, vol. 275, 2009.

Bridgwater, A. V. (1999). ‘An introduction to fast pyrolysis of biomass for fuels
and chemicals,’ in Fast Pyrolysis of Biomass: A Handbook. Vol. 1. CPL Press,
Newbury, UK. Pp. 1-13.

Agblevor, F. A., Besler, S., Montane, D., and Evans, R. J. (1995). ‘Influence of
inorganic compounds on char formation and quality of fast pyrolysis oils,” ACS



15 Anhang

[50]

[51]

[52]

[53]

[54]

[55]

[56]

[57]

[58]

[59]

[60]

[61]

[62]

[63]

[64]

209th National Meeting, Anaheim, CA.

Czernik S. (1999). ‘Environment, health, and safety,’ in Fast Pyrolysis of
Biomass. Vol. 1, CPL Press, Newbury, UK. pp 115-118.

C. R. Vitasari, G. W. Meindersma, and A. B. de Haan, “Conceptual process
design of an integrated bio-based acetic acid, glycolaldehyde, and acetol
production in a pyrolysis oil-based biorefinery,” Chem. Eng. Res. Des., vol. 95,
pp. 133—143, 2015.

F. H. Mahfud, F. P. Van Geel, R. H. Venderbosch, and H. J. Heeres, “Acetic
acid recovery from fast pyrolysis oil. An exploratory study on liquid-liquid
reactive extraction using aliphatic tertiary amines,” Sep. Sci. Technol., vol. 43,
no. 11-12, pp. 3056-3074, 2008.

Meindersma, G.W., Abdulkadir, M., Vitasari, C.R., de Haan, A.B.,2009.
Production of discrete oxygenated target chemicals from pyrolysis oil. In:
Proceeding of the 17th European Biomass Conference—From Research to
Industry and Markets. ETA-Florence Renewab.

N. A. M. Salleh, B. Abdullah, and R. N. M. Kamil, “Extraction of Phenol and
Acetic Acid from Synthetic Bio-Oil by Ammonium Sulfate Solution,” Key Eng.
Mater., vol. 594-595, pp. 286—290, 2013.

H. Wang, Y. Zou, F. Yu, and H. Weng, “Research on the existence form of
acidic compounds in used tire pyrolysis oil,” Energy Sources, Part A Recover.
Util. Environ. Eff., vol. 36, no. 7, pp. 792—-801, 2014.

B. Sukhbaatar, P. H. Steele, L. L. Ingram, and M. G. Kim, “An exploratory study
on the removal of acetic and formic acids from bio-oil,” BioResources, vol. 4,
no. 4, pp. 1319-1329, 2009.

T.P. Vispute, H. Zhang, A. Sanna, R. Xiao, G.W. Huber, Renewable chemical
com- modity feedstocks from integrated catalytic processing of pyrolysis oils,
Science 330 (2010) 1222-1227.

J.N. Murwanashyaka, H. Pakdel, C. Roy, Separation of syringol from birch
wood- derived vacuum pyrolysis oil, Separation and Purification Technology 24
(2001) 155-165.

C. Boutekedjiret, F. Bentahar, R. Belabbes, J.M. Bessiere, Extraction of
rosemary essential oil by steam distillation and hydrodistillation, Flavour and
Fragrance Journal 18 (2003) 481—-484.

C. Amen-Chen, H. Pakdel, C. Roy, Separation of phenols from Eucalyptus
wood tar, Biomass & Bioenergy 13 (1997) 25-37.

S.C. Cermak, T.A. Isbell, Pilot-plant distillation of meadowfoan fatty acids,
Industrial Crops and Products 15 (2002) 145—-154.

Z. Guo, S. Wang, Y. Gu, G. Xu, X. Li, and Z. Luo, “Separation characteristics of
biomass pyrolysis oil in molecular distillation,” Sep. Purif. Technol., vol. 76, no.
1, pp. 52-57, 2010.

Z. GUO, S. WANG, Y. ZHU, Z. LUO, and K. CEN, “Separation of acid
compounds for refining biomass pyrolysis oil,” J. Fuel Chem. Technol., vol. 37,
no. 1, pp. 49-52, 2009.

A. Teella, G. W. Huber, and D. M. Ford, “Separation of acetic acid from the
87



15 Anhang

[65]

[66]
[67]

[68]

[69]
[70]

[71]

[72]

[73]

[74]

[75]

[76]

[77]

[78]

[79]

[80]

88

aqueous fraction of fast pyrolysis bio-oils using nanofiltration and reverse
osmosis membranes,” J. Memb. Sci., vol. 378, no. 1-2, pp. 495-502, 2011.

Kawabata, N., Yasuda, S. & Yamazaki, T. Process for recovering a carboxylic
acid. U.S. Patent No. 4,323,702 (1982).

R. Matissek, G. Steiner, and M. Fischer, Lebensmittelanalytik. 2014.

D. Staatlichen, D. Chromos, D. Vere, Z. Kenntnis, D. Vers, and L. Kaisers,
MaBanalyse. Theorie und Praxis der klassischen und elektrochemischen
Titrierverfahren., vol. 111, no. 3. 1934.

A. Furtado, E. Batista, |. Spohr, and E. Filipe, “Measurement of density using
oscillation-type density meters. Calibration, traceability and uncertainties,” Inst.
Port. da Qual., no. June, p. 3, 2009.

Antonpaar, “Prinzip des digitalen Dichtemessgerétes.” .

chemie.de/lexikon.’ [Online]. Available:
http://www.chemie.de/lexikon/GC%2FMS.html. [Accessed: 14-Apr-2016].

N. SASAKI, K. TOMINAGA, and M. AOYAGI, “A Micro Gas Chromatograph,”
Nature, vol. 186, p. 309, Apr. 1960.

Elementar Analysensysteme GmbH, “vario MACRO cube: Elementaranalysator
| Elementar. http://www.elementar.de/de/produkte/organische-
elementaranalyse/vario-macro- cube.html. Accessed 2 Jul 2017,” Elementar.
pp. 1-4, 2016.

Hartl, J. & Marr, R. Dreiphasenextraktion zur Anreicherung bei der
Flussig/Flussig- Extraktion von Carbonsauren. Chem.-Ing.-Tech. 65, 810-818
(1993).

Schugerl, K. & Degener, W. Gewinnung niedermolekularer organischer
Verbindungen aus komplexen wéaBrigen Gemischen durch Extraktion. Chem.-
Ing.-Tech. 61, 796-804 (1989).

Marr, R. & Bart, H.-J. Metallsalz-Extraktion. Chem.-Ing.-Tech. 54, 119-129
(1982).

J. Hori¢ek and D. Kubi¢ka, “Bio-oil hydrotreating over conventional CoMo &
NiMo catalysts: The role of reaction conditions and additives,” Fuel, vol. 198,
pp. 49-57, 2017.

J. Ausserleitner, “Sulfidisierung von Uber- gangsmetallkatalysatoren fiir die
Hydrodeoxygenie- rung von Flissigphasen- pyrolysedl,” no. November, 2017.

B. Hammerschlag, “Simultane Hydrierung von sauerstoffhaltigen
Kohlenwasserstoffen und Schwerdlkomponenter zur Herstellung von biogenen
Treibstoffen der zweiten Generation,” 2017.

J. H. Gary and G. E. Handwerk, Petroleum refining: technology and economics,
4. ed. New York: Dekker, 2001.

“Norm DIN EN 590:2017-10 Kraftstoffe fur Kraftfahrzeuge — Dieselkraftstoff —
Anforderungen und Prufverfahren.” 2003.



15 Anhang

[81] P. Dk, “Produktspezifikation DK.”

[82] M. Lukasch, “Niederdruck- Hydrodeoxygenierung von
Flussigphasenpyrolysedl,” 2018.

[83] www.gigkarasek.at/portfolio/duennschichttechnologie/kurzwegverdampfer.

15.2 Abbildungsverzeichnis

Abbildung 1: Schema des gesamten Prozesses mit Reaktivextraktion und HDO........ 2
Abbildung 2: Massenbilanz der Flissigphasenpyrolyse [10] 6

Abbildung 3: Chemische Reaktionen beim HDO Prozess [13].........ccccoiciiiiiiiiiiiieeenen. 7
Abbildung 4: Schema der Flissig-FlUssig-Extraktion.............cccccoeiiiiiiiieeei e, 14
Abbildung 5: Strukturformel von TOPO [43]...ccoviiiiiiiieiiiiieeeeeeeeee e 16
Abbildung 6: Strukturformel von Tri-n-0Ctylamin...........cccccooiiiiiiiei e 16
Abbildung 7: Schema der zweistufigen Extraktion im Kreuzstrom [1]..............cc.ee 18
Abbildung 8: Schema eines Kurzwegverdampfers [82]............uuviveieiiiiiiiiiiiiiiiiiiiae 22
Abbildung 9: Aufbau des Viskosimeters [68]........cccouuviiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeee e 26
Abbildung 10: Versuchsaufbau des Extraktionsexperiment in Schutteltrichter.......... 31
Abbildung 11: Zeitlicher Verlauf der Phasenbildung..........cccccooiiiiiiiiiiiii 32
Abbildung 12: S&ureverteilung bei unterschiedlichen Volumsverhéltnissen von PYO
ZU OrganiSCREr PRASE........coii i e 34
Abbildung 13: Sauretransfer bei unterschiedlichen Molverhéltnissen........................ 36
Abbildung 14: Massentransfer bei unterschiedlichen Molverhéltnissen..................... 37
Abbildung 15: Extraktion mit gekoppelter Regeneration [34]..........cccccvviieeiiviiinnnnnnnn. 38
Abbildung 16: Schema der Extraktion mit zwischengeschalteter Regeneration........ 39

Abbildung 17 links: Laborschattler; Mitte: Phasentrennung; rechts: Phasengrenze..40
Abbildung 18 links: Destillation der organischen Phase mit Rotorvapor; rechts: Kopf-
produktbehélter mit ZweiphasengemisCh...........ooooiiiiiiiieeee e 41
Abbildung 19: Schema der Extraktion im Kreuzstrom.............ccccciiiiiiiiiiicieeenieeeeen, 42
Abbildung 20: S&urezahl von PYO vor der Extraktion und S&urezahl der Raffinat
Phasen der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel und Extraktion im Kreuz-

] (] 0 PP 43
Abbildung 21: S&urezahl der Raffinat Phase der Extraktion im Kreuzstrom vor und
Nach der DeStllation............oooi e 44
Abbildung 22: S&uretransfer bei der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel
und bei der Extraktion im Kreuzstrom............ooociiiiiii e 46
Abbildung 23: Massentransfer der Extraktion mit regeneriertem Extraktionsmittel und
der Extraktion im KreUzStrom..........oooiiiiiiiiieee e 47
Abbildung 24: Normierte Flachen von PYO und der Raffinat Phasen der Extraktion
mit regeneriertem Extraktionsmittel und der Extraktion im Kreuzstrom...................... 49

Abbildung 25: Normierte Flachen der Extraktphase der Extraktion im Kreuzstrom...50
Abbildung 26: Normierte Flachen von den Extrakt Phasen der Extraktion mit regene-
riertem EXtraktionSMIttel...........ueeeiiiiie e 51
Abbildung 27: Aufbau der Versuchsanlage [76].............uuuueeiieiiiiiiiiiiiiiiieees 52
Abbildung 28: Fraktionen des CoMo/AI203 Katalysators nach dem Mahlen [77]......56
Abbildung 29: Links: Aufbau zur Phasentrennung; Rechts: Phasen von HDO Experi-

ment mit essigsaurereduziertem PYO.........oo i 60
Abbildung 30: Massenbilanz des HDO Experiments mit essigsédurereduziertem
P Y Ot s 63



15 Anhang

Abbildung 31: Decarboxylierung und Hydrierung von Essigsaure [11]...........ccceeeee. 66
Abbildung 32: H/C-Verhéltnis der organischen Produktphasen  ..........ccccvvveeeee. 68
Abbildung 33: Sauerstoffgehalt der organischen Produktphasen...........ccccccccveeenn. 69
Abbildung 34: Wassergehalt der organischen Produktphasen...............ccccccvvvinnnnee. 70
Abbildung 35: Wassergehalt der wéssrigen Produktphasen.............cccccvveeiiivennnnnnn. 71
Abbildung 36: Kohlenstoffgehalt der wassrigen Produktphasen................ccccoeee 72
Abbildung 37: Kohlenstoffgehalt der organischen Produktphasen............................ 73
Abbildung 38: DecarboXxylierungsrate............cccueviieiiiiiiiiiiee e 74
Abbildung 39: Produktgaszusammensetzung ohne Wasserstoff...............coooenee 75
Abbildung 40: Vergleich des Kohlenstofftransfers............cccouueiiie 76
Abbildung 41: Kohlenstofftransfer in die organische Phase.............cccccvviiiiiiinnneen. 77
Abbildung 42: Vergleich VON COKING.......ccuiiiiiiiiiieciiee e 78
Abbildung 43: Verlauf der Dichte der organischen Phase Uber die drei Abschnitte...79
Abbildung 44: GC-MS Analyse des zweiten Abschnitts.............ccccoooviiiiiiiiiiiiiiiiinee. 80
Abbildung 45: Kohlenstoffbilanz Gber den gesamten Prozess...........cccccooiiiieeennnns 81

15.3 Tabellenverzeichnis

Tabelle 1: Molekulare Zusammensetzung von Fichtenholz [3].......ccccccviiiiiiiiiiiinns 3
Tabelle 2: Vergleich der elementaren Zusammensetzung von Fichtenholz, Steinkohle
(0 oo I =t o I (51 1S N 4 PR 3
Tabelle 3: Vergleich von Wasser-, Kohlenstoff- und Sauerstoffgehalt von PYO und
Pyrolysedl aus der FP [2] [15]. . coeeii ittt e e e e et e e e e e e e e ee e 6
Tabelle 4: Gerateinformation von Gaschromatographen mit
WarmeleitfahigKeitSAETEKION...........eiiiii e 25
Tabelle 5: Gerateinformation GC-MS ... 27
Tabelle 6: Ubersicht iiber die durchgefilhrten Experimente...............ccccceeveverennee, 30
Tabelle 7: Wichtige Daten der verwendete Chemikalien .............cccccoveveiiiiinnnn, 30
Tabelle 8 Volumsverhaltnisse und Massenanteile an TOA ..., 31
Tabelle 9 Volumsverhéltnisse und Massenanteile an Cyanex® 923.......................... 31
Tabelle 10 Molverhéltnisse und entsprechende Cyanex® 923 Konzentrationen in der
OrganiSChEN PRASE .........ooiiiiiiiii e e e 35
Tabelle 11: Selektivitat bei unterschiedlichen Molverhaltnissen..............cccccccooinis 37
Tabelle 12: Molverhaltnisse und entsprechende Cyanex® 923 Konzentrationen zu
BEGINN VON ...t 40
Tabelle 13: Siedetemperaturen der relevanten Verbindungen ............cccccoviineeneenns 41
Tabelle 14: Molverhaltnisse und Cyanex® 923 Konzentrationen in der organischen
Phase ZU BegINN ...t 42
Tabelle 15: Selektivitat bezlglich Essigsaure bei der Extraktion mit regeneriertem
Extraktionsmittel und bei der Extraktion im Kreuzstrom .............ccccciiiiiiiiiiieinnnnnnnn. 48
Tabelle 16: Zusammenfassung der Parameter der HDO Versuche .......................... 59
Tabelle 17: Vergleich der Massenbilanz der HDO Experimente PYO 1, PYO 2 und
PYO ESSIGSAUIE FEd. ...ttt 63
Tabelle 18: Vergleich von H/C Verhaltnis und Elementaranalyse der organischen

[ 0o [ a4 o] F= 1= 67
Tabelle 19: Vergleich von Wassergehalt und Elementaranalyse der organischen
Produktphase im zweiten Abschnitt.............ooorriiiiiii 70
Tabelle 20: Vergleich von Wassergehalt und Elementaranalyse der wéssrigen
Produktphase im zweiten Abschnitt.............ooorriiiiiii 71

90



