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Zusammenfassung

Die vorliegende Arbeit soll einen Beitrag zur rohstoftlichen Nutzung des fossilen
Rohstoffes Olschiefer leisten. Beim untersuchten Olschiefer handelt es sich um den in Est-
land vorkommenden Kukersit. Er ist der wichtigste Energietrager der jungen Republik und
wird dort auch als Chemierohstoff zur Erzeugung von Grundchemikalien wie Aromaten und
Phenolen durch Schwelung nach dem Kiviter-Prozef3 genutzt.

Die wirtschaftliche Situation der estnischen Olschieferindustrie ist schwierig. Ein
Ubergang von der derzeitigen Produktion, die iiberwiegend nur als Rohdlersatz vermarktet
wird, hin zu Produkten héherer Veredelungsstufen ist wiinschenswert.

In Zusammenarbeit mit dem dortigen Chemiewerk RAS Kiviter wurde nach Wegen
zur Verwertung des Kukersits gesucht, die die vorhandenen Schwelverfahren durch Einsatz
neuer Techniken ergdnzen konnen.

Durch analytische Pyrolyse-Gaschromatograhie konnte gezeigt werden, dal3 aus
Kukersit groe Mengen an Alkyl-1,3-dihydroxyphenolen gewonnen werden konnen, die
bisher weder gewonnen, noch als gewinnbar angesehen wurden.

Durch eine extraktive Behandlung des Olschiefers als Vorstufe seiner Verschwe-
lung wurde versucht, Wertstoffe zu gewinnen. Die Riickstinde der Extraktion konnten
anschliefend den {iblichen, vor Ort betriebenen Schwelprozessen zugefiihrt werden und fie-
len auf diese Weise nicht als Abfall an.

Dabei konnten durch Extraktion im Festbett mit iiberkritischem Wasser bei Reak-
tortemperaturen um 400°C fliissige Produkte mit einer Ausbeute von 28% isoliert werden,
die groBere Mengen an Sauerstoffverbindungen enthielten. Neben 6% Phenolen wurden
auch bis zu 5% 2-Alkanone isoliert, die bisher als Pyrolyseprodukte nicht beobachtet wor-
den waren. Die sich beim Aufheizen von Kukersit zunédchst bildende bitumindse Phase
konnte mit iiberkritischem Wasser als Extraktionsmittel isoliert werden. Dadurch wurde das
bitumindse Material vor Sekundérreaktionen bewahrt und als Schwerdlkomponente mit
Ausbeuten bis zu 43% bezogen auf den im Gestein enthaltenen Anteil an organischem Ma-
terial gewonnen.

Mit der Wirbelschichtpyrolyse nach dem Hamburger Verfahren wurde in der Ver-
gangenheit ein Weg aufgezeigt, einen Produktionsriickstand der Olschieferverschwelung
nach dem Kiviter-ProzeB, die sog. Fusen, zu verwerten und so die bisherige umweltgeféhr-
dende Deponierung zu beenden. Um Planungsgrundlagen fiir den angestrebten Bau einer
Wirbelschichtanlage zur Pyrolyse von Fusen mit einem Durchsatz von 1 t/h zu schaffen,
wurden ein Reaktor-Kaltmodell in Originalgrof8e zur Simulation der Wirbelschicht in Est-
land und ein transparentes Modell in Deutschland aufgebaut. Anhand dieser Modelle konn-
te gezeigt werden, daB3 sich die Reaktoren wie vorausgesagt verhielten. Der Einbau der
Heizaggregate in horizontaler Anordnung in einen Reaktor mit quadratischem Querschnitt
fiihrte zu Ruhezonen in der Wirbelschicht, die durch geeignete Hilfsgaseinleitungsrohre be-

seitigt werden konnten. Die zur Beaufschlagung der Zusatzrohre erforderlichen Gasstrome
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konnten abgeschétzt werden.

Um den Anfall des Abfallstoffes ,,Fusen auszuschlieBen, wurde versucht, den Ol-
schiefer direkt in der Wirbelschichtpyrolyse einzusetzen.

In Laborversuchen zur Wirbelschichtpyrolyse konnte die Variabilitit des Verfah-
rens in Bezug auf die Zielprodukte gezeigt werden. Unter 510°C reicht die Reaktortempera-
tur nicht aus, um eine vollstindige Zersetzung des Materials sicherzustellen, im Riickstand
verbleiben bis zu 35% nicht umgesetztes Material.

Bei 550°C werden einerseits maximale Olausbeuten von 66% des organischen Ma-
terials erzielt, andererseits unterbleibt die Kohlendioxidbildung aus dem Begleitgestein
weitgehend, so daB auch das Pyrolysegas zu Heizzwecken einsetzbar ist. Die erzeugten Ole
sind vorwiegend aliphatischer Natur, bestehen aber in der Hauptsache aus Schwer6l.

Oberhalb von 600°C steigt der Anteil an aromatischen Olkomponenten stark an,
gleichzeitig werden die Carbonate des Begleitgesteins in endothermer Reaktion zersetzt.
Das bedeutet, dafl die Effizienz des Energieeinsatzes bei Pyrolysetemperaturen tiber 600°C
sinkt und das Pyrolysegas zu Heizzwecken nur begrenzt geeignet ist.

Durch einen Technikumsversuch wurde gezeigt, da3 auch bei Vergroferung der An-
lagendimension um den Faktor 10 das erzeugte Produktspektrum weitgehend gleich bleibt.
Lediglich der Anteil an Kohlenoxiden im Produktgas steigt leicht an. Gleichzeitig treten
durch den hohen Massenanteil des nicht umgesetzten Begleitgesteins hervorgerufene Lei-
stungsgrenzen der Technikumsanlage in Erscheinung, die hier abgeschitzt wurden.

Vergleicht man die Ergebnisse aus der Wirbelschichtpyrolyse mit denen des Kivi-
terprozesses, so zeigt sich, da3 bei der Wirbelschichtpyrolyse die im Gestein enthaltene or-
ganische Materie weit besser genutzt werden kann: Im festen Riickstand finden sich 8,5%
organisches Material im Gegensatz zu 18,2% beim Kiviterprozel3. Auch der Schwerdlanteil
fallt mit 45,9% hoher aus, als beim Kiviterprozell mit 25,5%.

Zusammenfassend kann festgestellt werden, da3 durch die Wirbelschichtpyrolyse
hohere Anteile an fliissigem Produkt erzeugt werden, die sich dennoch gut in die Produkt-
strome des Kiviterprozesses einfligen. Gleichzeitig kann bei um 50°C geringerer Reaktor-
temperatur gearbeitet werden und die Effizienz des Energieeinsatzes gesteigert werden, da
das erzeugte Gas durch verminderte Zersetzung des carbonatischen Begleitgesteins sowie
durch Betrieb des Reaktors unter Sauerstoffausschlul weniger Kohlenoxide enthélt und zu
Heizzwecken geeignet ist. Die entstehenden Reststoffe sind weit unproblematischer, da ein
Olschlamm wie die Fusen nicht entsteht und die festen Riickstéinde geringere Restorganik-
gehalte aufweisen.

Die Scale-Up-Féhigkeit des Verfahrens wurde durch den Technikumsversuch sowie
durch Versuche an Kaltmodellen belegt und der Projektierung einer Pilotanlage stehen tech-

nische Hindernisse nicht mehr im Wege.
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Summary

This work contributes to the utilisation of oil shale as chemical feedstock. The oil
shale under investigation is called Kukersite. It forms large fossile deposites in Estonia and
is the most important energy carrier of the reestablished young republic. Apart from this, it
is converted to basic chemicals like aromatics or phenols by retorting according to the Kivi-
ter process.

The economical situation of Estonia’s oil shale industry is complicated. It seems
worthwhile to convert the momentary production, whose products are marketed mainly as
substitute for crude oil, to products with higher market benefits.

In cooperation with RAS Kiviter, Estonia’s biggest company dealing with oil shale
chemistry, new technologys for the use of Kukersite were investigated, that could support
the established retorting processes.

Using Pyrolysis GC/MS could be demonstrated, that the pyrolysates contained lar-
ge ammounts of Alkyl-1,3-dihydroxyphenoles. This class of componentes has not been pro-
duced before and it was not even expected to be extractable.

An extractive pretreatment of Kukersite under supercritical conditions proir to re-
torting yields valuable components. The resulting residues of this extraction process can
than be added to the feed of the established processe thus avoiding any waste.

The extraction of Kukersite in a fixed bed with supercritical water at 400°C yieldes
28m% of liquids, that contain larger amounts of oxygen-compounds. In addition to this 6m%
Phenols and up to 5Sm% of 2-Alkanones were isolated which have not been recognised as py-
rolytic products in the past. The heating up of Kukersite normally results in the formation of
a bituminous phase. Using supercritical water as extracting fluid it is possible to isolate this
bituminous material and to prevent its secondary reactions. Under these conditions 43m% of
the organic matter of the rock can be extracted.

During the last years it could be shown that a by-product of the Kiviter process, the
pasty sediment of oil called Fusen, can be used in the fluidised bed pyrolysis (Hamburg Py-
rolysis Process). It is thus possible to avoid the detrimental effects of the Fusen deposition in
open dumps practiced in the past. In order to gain basic data for the project work of a fluidi-
sed bed pyrolysis plant, cold models of reactors were constructed and assembled. The first
model, which had the original size of a reactor with a throughput of 1 t/h, was assembled in
Estonia to demonstrate the properties of a fluidised bed reactor. Another model with trans-
parent walls and a transparent heating tube trap was built up in Germany. These models de-
monstrated, that the reactors behaved as predicted: A horizontal arrangement of the heating
tubes in a quadriform reactor leads to small unfluidised areas, that can be removed by the
operation of additional gas distributor tubes. The volume flow required to run these supple-
mentary gas distributer tubes could be estimated.

In order to avoid the formation of Fusen during retorting the oil shale, it was at-

tempted to pyrolyse oil shale in a fluidised bed directly. Laboratory tests demonstrated the
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variability of this process regarding the various target compounds.

Reactor temperatures below 510°C do not decompose the oil shale to a satisfactory
degree, the residue containes up to 35% unpyrolysed material.

At a reactor temperature of 550°C a maximum yield of oil (66m%) occures, whe-
reas the heat consuming decomposition of mineral carbonates to CO, does not occur. The oil
shows an aliphatic character and consists mainly of heavy oil.

Reactor temperatures exceeding 600°C shift the aliphatic character to an aromatic
one, while the carbonates decompose to CO; in an endothermal reaction. This leads to
decrease of the thermal efficiency and calorific value of the pyrolysis gas.

An experimental run on technical scale demonstrated, that the product composition
remains invariable even after scale-up of the experimental set-up by factor ten. Only the part
of carbon oxides in the gas increases slightly. At the same time the high mass flow of acces-
sory minerals revealed the limits of capacity of the technical plant. These limits were calcu-
lated.

In comparison to the Kiviter process the fluidised bed pyrolysis utilises the organic
matter of the mineral more efficiently: The spent shale contains 8,5m% instead of 18,2m%.
The yield of heavy oil is increased from 25,5m% to 45,9m%.

Summing up the results one can say, that fluidised bed pyrolysis yields higher am-
mounts of liquid products, that are compatible with the Kiviter process. The reactor tempe-
rature can be decreased by 50°C compared to the Kiviter process, while the thermal effi-
ciency is increased because the decomposition of carbonatous matter is avoided and oxygen
is excluded from the reactor. The remaining solids are less problematic, because they are so-
lids with small ammounts of organic matter, whereas the Kiviter process leads to an additio-
nal pasty sediment of oil.

A scale up of the process by factor ten was demonstrated by a run of the technical
plant. Operation of cold models facilitate further scale up, technical obstacles to planning a

pilot plant should no longer persist.
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1 Einleitung

Die in dieser Arbeit bearbeiteten Fragestellungen ergaben sich aus einem Kontakt
zwischen der Pyrolyse-Arbeitsgruppe am ITMC der Universitdt Hamburg und der RAS ,,Ki-
viter, vormals PO Slantsechim, in Kohtla-Jarve, Estland bzw. der Estnischen SSR. Diese
Firma gewinnt aus Olschiefer Ol und Chemierohstoffe. Gegenstand der bisherigen Zusam-
menarbeit war die pyrolytische Aufarbeitung eines als Fusen bezeichneten Abfalls aus der
dortigen Olschieferverschwelung. Diese Arbeiten (Koch, 1996) sind abgeschlossen. An die-
sen Arbeiten war der Autor als Mitwirkender an der Technikumsanlage unter anderem durch
Inbetriebnahme und Leitung der ProzeBleittechnik beteiligt. Die hier beschriebenen Versu-
che zur Erzeugung von Chemierohstoffen aus Olschiefer schlieBen sich an die dort gewon-
nenen Erkenntnisse direkt an. Zunichst werden Bildung und Strukturen von Olschiefern und
seinen Inhaltstoffen dargestellt (Nowacki, 1981; Hendrickson u. Rammler, 1979).

1.1 Olschiefer - ein organische Materie enthaltendes Sedimentgestein

Organische Materie enthaltende Sedimentgesteine werden in zwei Gruppen einge-
teilt: Liptobiolithe und Kaustobiolithe. Liptobiolithe sind fossile Harze, wie Bernstein oder
Pyropissit. Kaustobiolithe hingegen sind brennbar. Zu ihnen werden unter anderem Erdgas,
Erdél, Kohle, Olschiefer und Torf gezihlt.

Olschiefer unterscheiden sich von anderen Kaustobiolithen dadurch, daB ihr orga-
nisches Material in feinverteilter Form in Poren des Gesteins eingeschlossen ist und nur
durch thermische Behandlung in Freiheit gesetzt werden kann. Es ist auBerdem im Gegen-
satz zu dem in Kohlen enthaltenen organischen Material in den gédngigen organischen Lo-
sungsmitteln weitgehend unloslich.

Die Bezeichnung ,,Olschiefer* ist ein Falschname, denn es handelt sich nicht um
Schiefer. Sie ist auf die schieferartige Schichtstruktur vieler Olschiefer zuriickzufiihren und
hat sich eingebiirgert. In einigen Lagerstitten treten jahrliche Schichtungen dhnlich Jahres-
ringen in Holz auf, die Folge der durch die Vegetationsperioden bedingten unterschiedlichen

Zusammensetzungen sedimentierenden Materials sind.

1.1.1 Entstehung und Aufbau von Olschiefern

Olschiefer entstehen durch Sedimentation feinkdrniger Faulungsprodukte von
Pflanzenteilen oder Algen in Meeresbecken oder Binnenseen. Ein Sonderfall ist der Tasma-
nit, der aus Bliitenstaub entstand. Gleichzeitig mit dem biogenen Material sedimentieren mi-
neralische Schlimme. Liegen anaerobe Bedingungen vor, so wird das organische Material
nicht zersetzt und verbleibt im Sediment. Unter Druck- und Temperatureinwirkung verfe-
stigt sich dieses Material zu Olschiefer. Seine Geogenese dhnelt damit der Bildung von Er-
dol, Stein- oder Braunkohlen. Unterschiede in den Ausgangsmaterialien und Reaktionsbe-
dingungen fiihrten zu den verschiedenen Inkohlungsgraden der heutigen Erscheinungsfor-

men fossiler Rohstoffe. Ein dem Olschiefer verwandtes Material, dessen organisches Mate-



rial sich extraktiv oder mechanisch vom
Begleitmaterial abtrennen 148t, wird als
Olsand bezeichnet.

Zeugnis von der erdgeschichtli-
chen Vergangenheit legen die in Olschie-
fern hiufig enthaltenen Fossilien ab. Auf-
grund ihres massenhaften Auftretens in
Olschiefern der Grube Messel bei Darm-
stadt wurde diese von der UNESCO zum
Weltnaturerbe erklért. Die Bedeutung die-
ser Fundstelle wird durch die wenigen der
Menschheit

(,,missing link* der Huftierevolution), die

erhaltenen  Urpferdchen
aus der Grube Messel stammen, verdeut-
licht. Der auflergewohnliche Fossilien-
reichtum dieser Grube wurde auch Ge-
genstand der aktuellen Unterhaltungslite-
ratur (Kegel, 1996). Im in dieser Arbeit
verwendeteten Olschiefer finden sich
ebenfalls zahlreiche Fossilien mariner
Weichtiere. Tabelle 1.1 listet Olschiefer
aus verschiedenen Erdzeitaltern auf. Da-
bei wird deutlich, daB die Olschiefervor-
kommen meist dlter sind, als unsere heute
hauptsédchlich genutzten Energietréger. Es
gibt aber auch sehr junge Olschiefer und
es diirften gerade heute duch zunehmende
Eutrophierung der Astuare weitere entste-
hen.

Der organische Anteil der Ol-
schiefer, der in der Regel unter 35% liegt,
besteht liberwiegend aus Kerogen. Dane-

ben kann ein geringer Teil des organi-

Erdzeitalter Alter Kaustobiolith-Vorkom-
men [Mio. a]
Quartar 0,01 Balkashit (Kasachstan)
1,5
Messel-Olschiefer
Tertiar (Deutschland),
Boltysh-Olschiefer
(Ukraine)
65
Kreide Typische Braunkohlen,
viele Erddle
135
Changan-Olschiefer
Jura (RuRland),
Posidonien-Olschiefer
(Wirtenberg)
200
Trias Serpiano-Olschiefer
(Brasilien)
240
Ust-Kamenogorsk-
Perm Olschiefer (Kasachstan),
Irati-Olschiefer (Brasilien)
280
typische Steinkohlen,
Karbon Pripyat-Olschiefer
(WeiruRland)
370
Devon Eastern Shale
(Michigan/USA)
415
Silur Kvarntorp-Olschiefer
(Schweden)
445
Ordovizium Kukersit (Estland)
515
Kambrium Billingen-Olschiefer
(Schweden)
590
Algonkium Shungit (Karelien)
2500
Archaikum
4700

Tab. 1.1: Kaustobiolithe verschiedener Erdzeitalter
(Auswahl). Zur Machtigkeit der Vorkommen siehe

Tabelle 1.3.

schen Anteils als bitumenartige Substanz vorliegen. Der anorganische Anteil besteht meist

aus Quarz, Feldspat, Tonmineralen und Carbonaten. Daneben kommen oft Eisen- und Kup-

fersulfide und Kochsalz vor. Spuren von Uran, Vanadium, Nickel, Arsen und Zink sind fast

immer vorhanden und zeugen von der Entstehungsgeschichte des Materials, dabei sind

Uran, Vanadium und Nickel meist an sogenannte Petroporphyrine gebunden.




1.1.1.1 Kerogene
Nach Berner (1989) enthalten Olschiefer und Olsande schitzungsweise 90% aller

auf der Erde vorkommenden organischen Materie, etwa 15+10'° t Kohlenstoff. Davon ist der
iiberwiegende Teil, etwa 95%, Kerogen. Daneben kann Bitumen vorliegen wie z. B. in Ol-
sanden oder im Green River Olschiefer.

Kerogen ist definiert als organisches sedimentiertes Gesteinsmaterial, das in ge-
wohnlichen organischen Losungsmitteln unldslich ist (Durand, 1980). Das Kerogen ist je
nach Fundort verschieden. Allgemein besteht Kerogen aus aromatischen und heterocycli-
schen Mono- und Polycyclen mit aliphatischen Seitenketten, die liber Sauerstoff- und
Schwefelbriicken vernetzt sind. Das C/H-Massenverhiltnis schwankt zwischen 6 und 10.

Die Qualitit eines Olschiefers wird mit der Schwelung nach Fischer bestimmt. Da-
bei wird der Olschiefer nach einem festgelegten Verfahren bei 520°C in einer Aluminiumre-
torte pyrolysiert und die Masse der Produkte bestimmt. Die Fischer-Schwelung ist eine nach
ISO 647-1974-11 genormte Methode.

Kerogene werden abhidngig von ihren Kohlenstoff-, Sauerstoft- und Wasserstoffge-
halten in drei Kerogen-Klassen eingeteilt.

Die Kerogene der Klassen I und II sind wasserstoftreich. Kerogen der Klasse I ent-
stand meist aus Algen, die in Binnenseen lebten. Dagegen sind Kerogene der Klasse 11 meist
mariner Natur. Kerogene der Kerogen-Klasse III sind kohlenstoffreich und entstanden aus
hoheren Pflanzen, sind also terrestrischer Herkunft und erdgeschichtlich jlinger.

Der globale Kohlenstoffkreislauf sowie Bildung, Zusammensetzung und geoche-
mische Umwandlungen des Kerogens sind bis heute nicht vollstindig verstanden. Wege der
Kerogenbildung und seiner Umwandlung werden breit diskutiert, seit man annimmt, Erdol
und Erdgas entstiinden durch geothermische Crackung des Kerogens, dafl durch statistische
Polymerisations- und Kondensationsreaktionen aus zum Teil abgebauten Polysacchariden,
Proteinen und Lipiden entstanden sei (Tissot und Welte, 1984).

Neuere Arbeiten deuten auf einen bedeutenden Beitrag nichthydrolysierbarer ali-
phatischer Biomakromolekiile, wie z. B. Algenane hin. Algenane sind aus aliphatischen
Etherlipiden entstandene, langkettige und iiber Etherbriicken verkniipfte Kohlenwasserstoft-
ketten, die in Pyrolysaten verschiedener Materialien wie Olschiefern und auch aus Griinal-
gen isolierten Lipiden nachgewiesen werden konnten. Daher nimmt man an, daf3 verschie-
dene Olschiefer zu einem groBen Teil aus Algen entstanden (Gelin et al., 1996).

Damit wurde ein zweiter Weg postuliert, auf dem Kerogene entstanden. Diese als
,selective preservation pathway* bezeichneteVorstellung wird in Abbildung 1.1 dem ,.klas-
sischen Weg* der Kerogenogenese gegeniiber gestellt. Die klassische Vorstellung wird dabei
um die Beteiligung von Biomasse in Form niedermolekularer Verbindungen am Autbau fos-
siler Rohstoffe erweitert.

Die Bildung von n-Alkanen aus nichthydrolysierbaren hochmolekularen Aliphaten

konnte in Laborexperimenten unter geochemischen Bedingungen, also hohen Temperaturen
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Abbildung 1.1: Vorschlag eines Bildungsmechanismus fiir Kerogene nach Tegelaar et al., 1989a.

und Driicken, nachvollzogen werden. Daraus wurde gefolgert, dafl Algenane die wichtigste
Quelle der Alkane im Rohdl waren (Tegelaar, 1989b).

Diese Hypothese wurde auch von Klesment und Bondar (1988) formuliert, aber auf
Kaustobiolithen des frithen Paldozoikums beschrankt. Sie nahmen an, dafl die C-6 bis C-8-
Alkane in Rohél durch Spaltung ungesittigter Fettsduren an der Doppelbindungsposition
entstanden. Die in Pyrolysaten des Kukersits und anderer Sedimentgesteine gefundenen
langkettigen Alkane C-13, C-15 und C-17 seien Decarboxylierungsprodukte der C-14, C-16
und C-18-Fettsduren. Die Dominanz derartiger ungeradzahliger Alkane gegeniiber gerad-
zahligen wird als typisch fiir Kaustobiolithe des frithen Paldozoikums angesehen. Die nur im
Kukersitpyrolysat in auffallend hohen Konzentrationen auftretenden 1,3-Dihydroxy-
5-alkylbenzole (trivial: Resorcine) seien oxidationsunempfindliche Fossilisierungsprodukte

von Poly-B-oxoverbindungen, die aufgrund des zum Ende des Ordoviziums auf ihren heuti-



gen Wert ansteigenden Sauerstoffgehaltes der Atmosphére von Plankton und Flechten syn-
thetisiert wurden um sich dieser verdnderten Umweltbedingung anzupassen. Daher finden
sich auch nur 1,3-Dihydroxybenzole und keine oxidationsempfindlicheren 1,2- oder 1,4-Hy-
droxyverbindungen.

Die Kerogene des Kukersits und einiger anderer Olschiefer des gleichen Erdzeital-
ters in Australien und den USA entstanden vorwiegend aus einer Blaualge: Gloeocapsomor-
pha prisca war eine sauerstoffempfindliche Spezies der Cyanophyten, die im Tiefenwasser
der Meere des Ordoviziums chemosynthetisch lebte und weit verbreitet gewesen sein muf3
(Douglas et al., 1992). Die Zuordnung zu diesem Organismus gelang durch Pyrolyse-
Gaschromatographie der Sedimentgesteine und von heutigen Cyanobakterien, die charakte-
ristisch gleichartige Pyrolysatzusammensetzungen aufwiesen. Andere Organismen aufler
marinen Algen und Procaryoten kommen ohnehin als Quelle des organischen Materials
nicht in Frage, da hohere Pflanzen erst im Silur auftraten.

Mit dhnlichen Methoden konnte auch die Hauptquelle des Messel-Kerogens identi-
fiziert werden. Es handelt sich um eine Tetraedron-Art, ein einzelliges anaerobes phototro-
phes Bakterium, dessen Zellwandbestandteile in Form langkettiger aliphatischer Makromo-
lekiile fossilisierten (Goth, 1988).

1.1.1.2 Strukturmodelle fiir Kerogene

Die Untersuchung der makromolekularen Strukturen der Kerogene ist nicht ein-
fach, da sie in Kornchen mit meist weniger als 200 pm Durchmesser feinverteilt in der Ma-
trix des Begleitgesteines vorliegen und von dieser schwer zu trennen sind. Dennoch gibt es
umfangreiches Schriftum zu diesem Themenkomplex.

Kerogen 148t sich durch Herauslosen der anorganischen Bestandteile des Olschie-
fers mit FluBBsdure und Salzsdure isolieren, sofern dabei keine chemischen Verdnderungen
der makromolekularen Substanz erfolgen.

Auf diese Weise erhaltenes Green River Kerogen lie3 sich durch Quellung genauer
untersuchen. Dabei lieBen sich Informationen iiber seine Struktur und insbesondere den
Quervernetzungsgrad gewinnen, die in der Formulierung des in umseitiger Abbildung 1.2
gezeigten Strukturmodells miindeten (Larsen und Li, 1994). Dabei fallen die freien Paraf-
finketten auf, die nicht chemisch an das Makromolekiil des Kerogens gebunden sind. AuB3er-
dem weist das Green-River Kerogen nur einen geringen Anteil aromatischer Strukturele-
mente auf.

Durch oxidativen Abbau des Kukersit-Kerogens lassen sich ebenfalls Informatio-
nen liber seine Zusammensetzung gewinnen. Durch 1,3-dipolare Cycloaddition von Ozon an
Doppelbindungen und anschlieBender oxidativer Aufarbeitung (,,O0zonolyse*) wird das Ma-
kromolekiil an seinen Doppelbindungen gespalten. Man erhilt als Produkte Carbonséuren
oder im Fall einer Verzweigung der Kette an der Doppelbindung Ketone. Als Hauptfrag-

mente wurden (w-1)-Ketosduren, terminale a-Methyldicarbonséuren und terminale (w-8)-
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Abbildung 1.2: Strukturmodell des Green River Kerogens nach Larsen und Li (1994)
Carboxydicarbonsduren mit einem Schwerpunkt der Kettenldge bei C-18 nachgewiesen. Da-
neben traten auch terminal unfunktionalisierte Verbindungen mit einer C-2 bis C-10-Alkyl-
kette auf. Diese Abbauprodukte lassen auf eine aliphatische, leicht vernetzte Struktur des
Kukersit-Kerogens schlieen, in die gelegentlich Doppelbindungen eingefiigt sind. Wider
Erwarten sind isoprenoide Strukturen nicht oder nur in geringem Mal3 nachweisbar. Man
kann daher vermuten, da3 diese Strukturen aus Fettsduren entstanden (Yegorkov und Mitera,
1988). Fiir diese Hypothese spricht auch, dal3 bei der Niedertemperaturpyrolyse von Kuker-
sit geradzahlige 1-Alkene in hoheren Konzentrationen auftreten als ungeradzahlige (Grigo-
ryeva et al., 1989). Untersucht man dagegen amerikanisches Green-River-Kerogen in glei-
cher Weise, so zeigt sich dessen isoprenoider Charakter und sein erdgeschichtlich geringes
Alter sehr deutlich, man erhédlt Monocarbonsiduren mit Methylverzweigungen an jedem vier-
ten Kohlenstoffatom (Yegorkov et al., 1990).

Turenko und Turenko (1987) berechneten aufgrund der gemessenen H/C, O/C,
N/C, S/C und CI/C-Verhiltnisse von 1,489, 0,097, 0,003, 0,007 bzw. 0,003 cine fiktive
Summenformel des Kukersit-Kerogens von CjgoH;50010S. Unter Zugrundelegung dieser
Summenformel stellten sie unter Annahme verschiedener Kerogenmodelle wie zweidimen-
sional annellierter, linear annellierter oder an einzelnen Ringpositionen verkniipfter Sechs-
ringe Strukturbilanzen auf, um das Verhiltnis von in Ketten oder in Ringen eingebauter Koh-
lenstoffatome abschitzen zu kénnen. Im Falle isolierter und zur Hélfte aromatischer Sechs-
ringe erhielten sie ein Cring/Ckete- Verhiltnis von 42/40. Das deutet auf verhiltnisméBig kur-

ze, die Ringe verbindende Ketten hin.



1.1.2 Eigenschaften

Die Eigenschaften verschiedener Olschiefer unterscheiden sich deutlich. Oft sind
die Gesteine entlang ihrer Schichtstruktur briichig, gelegentlich aber trotz Schichtstruktur
sehr hart. Da der organische Anteil etwa eine Dichte von 1000 kg/m? aufweist, sind Ol-
schiefer mit hoherem organischen Anteil weniger dicht und konnen aufgrund dieser Eigen-
schaft getrennt werden.

Die Kerogengehalte verschiedener Olschiefer schwanken. Zwei der kerogenirm-
sten Olschiefer, der chinesische Fushun-Olschiefer und der israelische Um Barek Olschiefer,
werden trotz ihrer Gehalte von nur 3% bzw. 6,4% genutzt. Auch der schwedische Olschiefer
der Kvarntorp-Lagerstitte wurde lange genutzt, obwohl er nur 5,7% Olausbeute nach Fi-
scher aufweist. Die meisten anderen Olschiefer fiir die eine Nutzung erwogen wurde, haben
Olausbeuten von 10 bis 25%. Dariiber liegen nur der australische Glen-Davis Olschiefer und
der estnische Kukersit mit 30% bzw. bis 35% Olausbeute und einem Maximalgehalt bis zu
46% Ol bei Kukersit (Viilup, 1996). Es gibt auch Spezialititen wie den schottischen Kim-
meridge Clay mit 68% organischem Anteil, ein Abbau wird jedoch nicht diskutiert. In den
vielfach geringen Kerogenanteilen liegt die Ursache des Umstandes, daf3 zwar der iiberwie-
gende Teil des fossilen Kohlenstoffs in Olschiefern gespeichert ist, aber nur einen zu ver-
nachlédssigenden Anteil an der Nutzung erreicht.

Der anorganische Anteil besteht bei den meisten Olschiefern in der Hauptsache aus
Silikaten und Alumosilikaten. Hohe Carbonatanteile sind eher die Ausnahme, Beispiele sind

Kukersit, israelischer und australischer sowie Green-River Olschiefer. Gelegentlich kom-

men hohe Pyrit-Anteile vor, wie mit 20,5% in
neuseelindischen Olschiefer. Im Regelfall be- |Feuchte 9-12%

. . . . mineralischer Anteil 65-70% d.T.
tragen die Pyritanteile nur wenige Prozent. davon SiO; 9.0%

Die Zusammensetzung des in dieser davon Feldspat 6,8%

. ) ) davon Tonminerale  13,9%
Arbeit verwendeten Kukersits beschreibt fol- davon _Gips T1% :
gende Tabelle 1.2. Die darin gezeigten Werte davon FeS, 4,3%

h Ken i . davon CaCOj; 56,1%
schwanken in den zugrunde gelegten Verdffen- Aschegehalt Z050%d.T.
lichungen, daher sind zum Teil Bandbreiten |Ca/S-Verhaltnis 8-10

. organisches Material 25-35% d.T
angegeben (Ots, 1997; Luik und Klesment, g e 77% :
1984; Rooks, 1989; CRC, 1989): davon H 9,7%

. . davon N 0,35%
Besonders auftillig sind der geringe AE ) 1.6% :
Schwefelanteil und das hohe H/C-Verhiltnis. davon S 10%
1yt e . davon CI 0,7%
Das hohe Ca/S-Verhiltnis fiihrt bei der Nut- [/GVerhaltnis 13315
zung durch Bildung von im Riickstand verblei- |unterer Heizwert 7,5-9 MJ/kg

bendem CaS zu einem relativ geringen Aus- Tabelle 1.2: Zusammensetzung des Kukersits

. . - und seines Kerogens
stol von Schwefelverbindungen in den Ol- und g

Gasfraktionen.



1.1.2.1 Thermisches Verhalten von Olschiefer

Wie bereits erwihnt, kann das im Olschiefer enthaltene Kerogen nur durch Hitze-
einwirkung freigesetzt werden. Die Olbildung aus Kerogenen verliuft in drei Stufen (Solo-
mon und King 1984, Burnham und Happe, 1984). Zuerst werden bei Temperaturen unter
340°C, also vor dem Erreichen iiblicher Cracktemperaturen, aus dem Kerogen Bitumen frei-
gesetzt. Fiir dieses Material hat sich die Bezeichnung Thermo- oder Pyrobitumen eingebiir-
gert. Gleichzeitig werden periphere Heterogruppen abgespalten. Anschlieend tritt das ge-
bildete Material im Temperaturbereich von 340-360°C aus dem verbleibenden Feststoff aus,
dabei treten Crackprozesse auf, die unter Bildung der Pyrolyseprimirprodukte Koks, Ol und
Gas verlaufen. Die Aktivierungsenergien betragen 44,56 kJ/mol fiir die Bildung von Ther-
mobitumen und 177,6 kJ/mol fiir die Bitumencrackung. Als dritter Schritt schliefen sich Se-
kundirreaktionen der freigesetzten Pyrolyseprodukte an: Olkomponenten werden weiter zu
kurzkettigen Verbindungen gecrackt, dabei entstehende ungeséttigte Verbindungen oligome-
risieren und cyclisieren zu hochmolekularen und wasserstoffarmen Schwelprodukten.

Im Falle des Kukersites fand Aarna (1995), dal} aus dem priméaren hochmolekula-
ren Thermobitumen oberhalb von 360°C unter Bildung von Leichtélkomponenten eine
zunichst stabile Form von Bitumen mit einem mittleren Molekulargewicht von 400-500
g/mol entsteht. Dieses sekundédre Bitumen zersetzt sich weiter zu Koks, Schwerdl und Gas.
Oberhalb von 400°C werden erneut leichtsiedende Komponenten und Gas aus dem
Schwerdlanteil gebildet. Das thermische Verhalten des Kerogens und der daraus abgeleitete

Zersetzungsmechanismus ist in den Abbildungen 1.3 und 1.4 dargestellt.
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Abbildung 1.3 (links): Temperaturabhéangigkeit der Anteile thermischer Zersetzungsprodukte des Ku-
kersit-Kerogens;
Abbildung 1.4 (rechts): Vorschlag eines Mechanismus der thermischen Kukersit-Kerogenzersetzung



Aus der Bildung von Pyrobitumen bei verhéltnisméBig geringen Temperaturen er-
wachsen einige Forderungen an die Konstruktion von Schwelreaktoren, auf die in Abschnitt
1.2.1. ndher eingegangen wird. Insbesondere bei der Festbettschwelung des Kukersits be-
steht aufgrund der verglichen mit anderen Olschiefern sehr groBen Menge an Kerogen und

daraus gebildetem Pyrobitumen die Gefahr von Verklebungen.

1.1.3 Lagerstitten

Die Menge an wirtschaftlich gewinnbarem Schieferdl aus Olschiefer betragen
21015 t, also nur etwa ein Achtel der heute bekannten Weltvorrite. Davon befinden sich die
grofiten Anteile in Asien und Afrika. Die grofSten wirtschaftlich ausbeutbaren Einzelvor-
kommen lagern in Brasilien und den USA. Folgende Tabelle 1.3 erldutert die Verteilung der
Vorriite. Dabei werden die Vorrite als gewinnbares Ol und die Gehalte in gewinnbarem Ol-

volumen pro Masse Gestein angegeben (Nowacki, 1981).

geschatzte wirtschaftl.  Gehalt Abbau
Vorrate abbaubar
[Mio. m3 OI] [Mio. m3 OI] [m3/t]
Europa 27000000
Schottland 95 9,18% 1859-1962
Schweden 400 2,5-6,3% 1920-1966
Frankreich 80 4,2-10,2% 1840-1957
Spanien 45 12,5-15% 1922-1966
Deutschland 0,32 5,00% seit 1857
Estland, Leningrad 3300 20,87% seit 1920
Afrika 79550000
Marokko 640 15,00%
RSA 22,95% 1935-1962
Australien+NZ 19092000
Australien 43 7.51% 1862-1925, 2. WK -
1947
Asien 111370000
VR China 6,26% seit 1939
Sitdamerika 39775000
Brasilien 477300 8,35% seit 1862, Unterbrech.
Nordamerika 47730000
USA 66504 10-41%

Tab.1.3: Vorrate an Olschiefer; angegeben ist der wirtschaftlich gewinnbare Olanteil.

Die europdischen Vorkommen sind vergleichsweise klein, die deutschen gar ver-
nachlissigbar. Dennoch bestand in Europa lange Zeit eine bedeutende Olschieferindustrie,
die insbesondere die schottischen und schwedischen Vorkommen verwertete. Die Vorkom-
men im Leningrader Becken und in Estland werden auch heute ausgebeutet und sind mit den
Vorkommen in Siidchina die einzigen in groBerem Stil genutzten Olschiefer. Daneben gibt
es noch Nischenanwendungen wie in Israel (Heizkraftwerk), Osterreich (Tiroler Steindl)
und Deutschland (Zement). Die qualitativ und quantitativ hochwertigsten Olschiefervor-
kommen in Brasilien und den USA wurden abgesehen von Versuchs- und Pilotanlagen nie

industriell genutzt.
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Alle Olschieferindustrien sind in der Vergangenheit nur durch politische Einfliisse
scheinbar wirtschaftlich gewesen. Entweder herrschten Rohstoffarmut, Autarkiebestrebun-
gen, Kriegswirtschaft, staatlich kontrollierter Handel oder mehrere dieser Faktoren. Das chi-
nesische Fushun-Vorkommen wird seit 1930 abgebaut, weil es ein méchtiges Kohlenlager
{iberdeckt. Daher fallen nur anteilige Abbaukosten fiir den Olschiefer an, wodurch die Nut-
zung erst wirtschaftlich wird. 1992 wurden dort in 60 Retorten 60000 t/a Schieferdl gewon-
nen (Chilin, 1995)

1.2 Nutzung von Olschiefern durch Erzeugung von Synthetic Fuel (Probstein und
Hicks, 1982)

Unter Synthetic Fuels versteht man gasférmige und fliissige Brennstoffe, die aus
Kohle, Olschiefer, Olsand oder Biomasse hergestellt werden konnen. Die Herstellung von
Synthetic Fuels ist nur in sehr groBem MaRstab 6konomisch durchfiihrbar und erfordert das
Handling grof3er Massenstrome an Edukt, Produkt und vor allem Abfall. Die Gewinnung
von Leuchtgas aus Kohlen zum Beginn des neunzehnten Jahrhunderts ist die erste bekannte
Produktion eines synthetischen Brennstoftes, der spiter durch das heizwertreichere Erdgas
ersetzt wurde. Bereits in den 1920er Jahren befiirchtete man die baldige Erschopfung der Er-
dolvorridte mit einer Restnutzungszeit von sieben Jahren (Béumler, 1989) und arbeitete an
Verfahren zur Ol- und Kohlehydrierung (Bergius-Verfahren 1912-26). Im zweiten Weltkrieg
wurde die Kohlehydrierung zur Kerosinproduktion fiir die deutsche Luftkriegsflotte stark
ausgeweitet und erreichte eine Hochstproduktion von 4,2 Mio. t/Jahr. Die Fischer-Tropsch-
Synthese von Kohlenwasserstoffen aus Synthesegas ab 1920, die friihe Schieferélgewin-
nung aus Olschiefer in verschiedenen Lindern und der ,,Synthetic Fuel Act* in den USA En-
de der 1940er Jahre sind weitere Beispiele fiir durch Kriegsereignisse motivierte Umsetzun-
gen von Verfahren zu Gewinnung synthetischer Brennstoffe. Abgesehen von Kriegszeiten

wurde die Produktion syntheti-

scher Brennstoffe erst durch 2 PRohdl
die Olkrise 1973, die den Ol- N
) ) q Olschiefer
preis auf ein Mehrfaches an- 15 J = D
’ olz
steigen liel3, erneut interessant. 0 § §§ _§
) S Asphalte

Insbesondere in den USA wur- = &%
d Be Forsch 5 1 /A lignitisch

en groBe Forschungspro- ignitische

foeloat (>-) %y&aunkohlen
gramme autge eg . T lignitische
Das Prinzip der Dar- Steinkohlen
. ) 0,5 Stelnkohlen

stellung von Synthetic Fuels ist

. . ) AnthraZ|te
die Hydrierung kohlenstoffrei-
chen Materials zu wasserstoff- 0

. . . . 0 0,2 0,4 0,6
reicheren Fliissigkeiten oder O/C-Verhiltnis

Gasen, dabei kann das Einsatz- Abbildung 1.5: H/C- und O/C-Verhaltnisse von Rohstoffen
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gut als Wasserstoffquelle dienen oder es muf3 Wasserstoff in Form von H, oder Wasser zu-
gefiihrt werden. Gleichzeitig muf3 auch der Sauerstoffanteil abgesenkt werden, der insbe-
sondere bei Biomasse verhéltnismiBig hoch ist. Als Nebenprodukte entstehen sauerstoft-
und, aufler bei Hydrierungsprozeen, kohlenstoffreiche Verbindungen wie Wasser oder
Koks. In Abbildung 1.5 entspréache das einer Verschiebung der in Synthetic Fuels umzuwan-
delnden Einsatzgiiter in die linke obere Ecke.

Wie man aus Tab. 1.4 erkennen kann, lassen sich Synthetic Fuels einfacher aus Ol-

Kukersit Green River, Olsand, Devonian lignitische
Utah Alberta Shale, Albany Kohle

C 78,1 80,5 83,1 82 72,3

H 9,8 10,3 10,3 7.4 5,1

N 0,4 24 0,4 2,3 1,1

S 1,6 1 4.6 2 1,6

0] 10,1 5,8 1,6 6,3 19,9
Summe 100 100 100 100 100

H/C-

Verhaltnis 1,50 1,54 1,49 1,08 0,85

Tabelle 1.4: Energietrager zur Gewinnung synthetischer Brennstoffe.

sanden und -schiefern gewinnen, als aus Kohlen, weil sie ein hoheres H/C-Verhéltnis haben
und entsprechend weniger Wasserstoff zugefiihrt werden muf3. Allerdings miissen dabei
grofle Massenstrome an anorganischem Begleitgestein bewegt und aufgeheizt werden, wo-
durch der energetische Wirkungsgrad verringert wird.

Pyrolyseprozesse erh6hen das H/C-Verhiltnis der gewonnenen fliissigen und gas-
formigen Produkte durch Bildung von Pyrolysekoks. Dennoch schlie3t sich oft noch eine
hydrierende Aufarbeitung der Produkte an (,,Upgrading®). Durch Hydrierungsprozesse wer-
den gleichzeitig Schwefel und Stickstoff als NH; und H,S entfernt.

Die gasformigen Produkte werden nach ihrem Heizwert in drei Gruppen eingeteilt:
heizwertarmes Gas hat einen Heizwert von 3,5 bis 10 MJ/m?, Gas mit mittlerem Heizwert
(10 bis 20 MJ/m?) und heizwertreiches Gas (35-38 MJ/m?®). Nur heizwertreiches Gas, das
meist vorwiegend aus Methan besteht, eignet sich fiir den Pipelinetransport und wird als
substitute natural gas (SNG) bezeichnet. Die frither verwendete Bezeichnung synthetic na-
tural gas soll nicht mehr verwendet werden, da die benutzten Adjektive sich zu einander an-
tithetisch verhalten. Die Gase kdnnen nicht nur durch Pyrolyse erzeugt werden, sondern sind
auch durch die sogenannte ,,Vergasung* zuginglich. Der erste Energietriger, der vergast
wurde, war Kohle. Anfang des 19. Jhd. wurde so aus Kohle Leuchtgas erzeugt und vorwie-
gend zu Beleuchtungszwecken verwendet. Heute gibt es verschiedene Verfahrensvarianten:
Kohle kann hydriert werden oder mit Sauerstoff bzw. Luft sowie Dampf als Wasserstoff-
spender umgesetzt werden; daneben gibt es noch die katalytische Vergasung, die nur Dampf
einsetzt. Auch die Vergasung von Olschiefer wurde diskutiert, aber bisher nicht umgesetzt.

Fliissige Produkte erhidlt man entweder aus den so gewonnenen Gasen durch Reak-

tion zu hohermolekularen Verbindungen oder durch Verfliissigung der Energietrager. Ge-
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winnt man aus Vergasungsprodukten der Kohle Fliissigbrennstoffe, so spricht man von indi-
rekter Vergasung. Dieser Prozef3 gilt jedoch als ineffizient, da zunichst C-C-Bindungen ab-
gebaut werden miissen, um diese erneut aus den Produkten aufzubauen. Dagegen werden
durch direkte Verfliissigung der Kohle mit Wasserstoff unter Druck oder durch Extraktion
mit einem wasserstoffspendenden Solvens wie Tetralin Fliissigbrennstoffe ohne Verénde-
rung des Kohlenstoffgeriistes gebildet. Durch Pyrolyse kénnen aus Olschiefer, Olsanden und
Kohlen neben Gasen, Koks und Aschen Fliissigkeiten gewonnen werden, die jedoch auf-
grund ihrer mangelnden Bestdndigkeit einer Wasserstoffbehandlung unterworfen werden

miissen.

1.2.1 Verfahren der industriellen Olschiefernutzung (Weiss, 1991)

Zur Verschwelung von Olschiefern werden Schwelreaktoren verwendet. Fiir diese
hat sich die Bezeichnung ,,Retorte* eingebiirgert. Im angelsidchsischen Sprachraum wird die
schwelende Nutzung dazu passend als ,,Retorting* bezeichnet.

Im Lauf der Geschichte wurden viele verschiedene Reaktortypen entwickelt, die
meist auch Eigenheiten des verwendeten Materials beriicksichtigten. Die Reaktoren kann

man wie in Tabelle 1.5 gezeigt anhand ihrer Beheizung in drei Retorten-Klassen einteilen.

Typ  Waérmetrager Vorteile Nachteile

1 Reaktorwand kein Sauerstoff im Reaktor, scale up begrenzt
einfache Konstruktion

2a Abgas, intern einfache Konstruktion verminderte Ausbeuten,
Feinkorn stort

2b Abgas, extern kein Sauerstoff im Reaktor, aufwendige Konstruktion,
hohe Ausbeuten an Ol Feinkorn stort

3 Feststoff kein Sauerstoff im Reaktor, aufwendigste Konstruktion
hohe Ausbeuten an Ol,

Tabelle 1.5: Reaktortypen der Olschiefernutzung

Bei Typ 1 dient die Reaktorwand als Heizfliche. Daher gelangt kein Wérmetrdger
in den Reaktor hinein. Es gibt aber ein Scale-Up-Problem, da das Verhédltnis Wandflidche/Vo-
lumen naturgeméal mit steigendem Reaktorvolumen sinkt. Beispiele fiir Typ 1 sind die ana-
lytische Fischer-Retorte und einige bis zum Ende des zweiten Weltkrieges verwendete Mo-
delle wie die Pumpherston-Retorte.

Bei Typ 2 wird Gas als Warmetrdger verwendet, dabei gibt es zwei Moglichkeiten:
Typ 2a verbrennt entstandenes Schwelgas innerhalb des Reaktors, die Verbrennungsabgase
dienen als Wirmetrdgermedium. Diese Technik ist einfach und stark verbreitet, obwohl es
einige Schwierigkeiten beidieser Technik gibt. Aufgrund der direkten Verbrennung erhélt
man weniger Kohlenwasserstoffe als Produkte und die Ausbeute erreicht den Wert der Fi-
scher-Schwelung meist nicht. Aufgrund der starken Verdiinnung der Produktgase muf3 die
Abscheidung verhéltnismaBig gro3 dimensioniert werden. Durch die interne Verbrennung
ist der thermische Wirkungsgrad recht hoch. Beispiele fiir diesen Typ sind die Fushun-, Pa-
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raho- bzw. Petrosix-, Union A- und Kiviter-Retorten.

Bei Typ 2b wird ebenfalls Gas als Wéarmetrdgermedium verwendet, dabei kann es
sich um Inertgas oder im Kreis gefiihrtes Prozegas handeln. Es wird indirekt iiber Wérme-
tauscher beheizt. Dadurch erfolgt die Zersetzung des Olschiefers unter AusschluB von Sau-
erstoff. Die Technik ist jedoch aufwendiger, teurer und anfdlliger. Der thermische Wir-
kungsgrad ist geringer, da der Heizwert des ausgeschwelten Materials nicht genutzt werden
kann. Dafiir weist das Schwelgas einen hoheren Heizwert auf, da es nicht mit CO; verdiinnt
wird und im Kreis gefiihrt werden kann. Beispiele fiir diesen Typ sind die Union B-Retorte
und die indirekt beheizte Variante der Paraho-Retorte.

Fiir beide Varianten von Typ 2 gilt, daB sie feinkdrniges Material nicht problemlos
verarbeiten konnen. Es besteht ein Scale-Up-Risiko, da eine gleichmiBige Gasverteilung in
groBeren Reaktoren aufgrund méglicher Kanalbildung innerhalb der Olschieferschiittschicht
schwieriger sicherzustellen ist.

Bei Typ 3 findet eine extern beheizter Feststoff als Warmetrager Verwendung, ent-
weder werden keramische Kugeln oder Asche aus dem Prozef3 genutzt. Die Verwendung ei-
nes festen Wirmetrigers hat einige Vorteile. Aufgrund der hohen Heizrate kénnen hohe Ol-
ausbeuten erzielt werden. Die Produktgase sind unverdiinnt und es gibt keine Probleme mit
feinkdrnigem Material. Die Energieausbeute ist hoch, da der ausgeschwelte Olschiefer als
Heizmaterial verwendet werden kann. Die Mallstabsvergro3erung ist nicht mit systemati-
schen Problemen behaftet. Beispiele sind das Lurgi-Ruhrgasverfahren, die Galoter- und die
Tosco II-Retorte.

Der Vollstandigkeit halber sei noch die in-situ Schwelung erwihnt, die aufgrund zu
beflirchtender schwerer bis schwerster Umweltschiden heute kaum Anwendung finden
diirfte. Im Prinzip ist bei dieser Form der Olgewinnung die Lagerstitte selbst eine Typ 2a Re-
torte.

In Schweden und auch in Deutschland (Wiirttemberg) wurde wéhrend und nach
dem zweiten Weltkrieg Olschiefer geschwelt, ohne ihn zuvor abzubauen. Nach Anbohren ei-
ner Lagerstitte wurde diese inwendig entziindet und durch Regelung der Sauerstoffzufuhr
kontrolliert temperiert, um Schwelgase zu gewinnen. Die energetische Effizienz war gering,
im schwedischen Fall betrug sie nur 6%. Auch in den USA wurden Versuche zur in-situ
Schwelung durchgefiihrt, dabei wurden z. B. in Michigan mehrere 40 m * 40 m * 40 m mes-
sende Retorten geziindet. Ernsthaft diskutiert wurde das BRONCO-Projekt: In einem sehr
starken Olschieferfldz sollte eine Atombombe mit einer 90 kt TNT dquivalenten Sprengkraft
geziindet werden. Dadurch sollte das Gestein aufgelockert, zunédchst groBe Mengen Schwel-
produkte ohne Sauerstoffzutritt freigesetzt und anschlieend die Retorte durch kontrollierte
Beliiftung weiter ausgebeutet werden.

Im Folgenden sollen fiir jeden Typ Beispiele vorgestellt und dabei auf die beiden in

Estland angewandten Verfahren ausfiihrlicher eingegangen werden.
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1.2.1.1 Beispiel einer Retorte vom Typ I - die Pumpherston-Retorte

Auf der Pumpherston-Retorte basierte die schottische Olschieferindustrie, die sich
in der zweiten Halfte des 19. Jahrhunderts etablierte und spéter zur Griindung der heutigen

BP fiihrte. Dieser Reaktortyp wurde auch in Spanien und Frankreich breit angewendet. Da

ein weiteres Scale-Up nicht mog-

lich und der Durchsatz begrenzt

waren, wurden jeweils zahlreiche

Reaktoren nebeneinander betrie-
ben. 1947 wurde von Westwood J *

eine Anlage mit 104 paarweise

angeordneten Retorten mit einem " Flue gases Retort gases
Durchsatz von je 420 kg/h betrie- l
ben, die 1963 stillgelegt wurden.
Nebenstehende Abbildung 1.6
zeigt den Reaktor.

Der Reaktor besteht im ===

Water

oberen Teil aus einem 4,3 m ho-

hen gufleisernen Zylinder, an den Steam E l

sich nach unten hin ein sich nach |- , ¥ Air 0il
unten erweiternder gemauerter ] Spent
. shale

Teil (c) von 6,1 m Hohe ansch-

lieBt. Der guBSeiserne Teil ist von Abbildung 1.6: die Pumpherston-Retorte.

einem Brennraum (b) umgeben, in dem die nicht kondensierbaren Schwelgase zur Behei-
zung des Reaktors verbrannt werden. Der gebrochene Olschiefer wird von oben hineinge-
fordert und passiert den Reaktor mit Hilfe der Schwerkraft nach unten, um ihn am FuB {iber
eine Wassertasse zu verlassen. Die Verbrennungsabgase werden nachverbrannt und zur
Dampferzeugung (a) herangezogen. Dieser Dampf wird von unten in den Reaktor eingelei-
tet, um die Schwelgase nach oben herauszutreiben. In einem sich anschlieBenden Konden-
sator (¢) werden Ole abgetrennt. Das verbliebene Gas wird mit einem Wischer (d) von rest-
lichen Olkomponenten befreit und zur Beheizung des Reaktors verwendet. Aus dem organi-
schen Anteil des Olschiefers wurden 19% Benzin (57 Oktan), 52% Diesel, 9% paraffinische
Wachse, 11,6% Teer und 2,75% Koks erzeugt.

1.2.1.2 Beispiel einer Retorte vom Typ II a - die Kiviterretorte

Im Reaktorinneren der Kiviterretorte verbrennt einen Teil der Schwelprodukte, um
mit dem heillen Abgas den Reaktorinhalt zu beheizen. Die Besonderheit dieses Reaktors be-
steht in der konstruktiven Beriicksichtigung der, verglichen mit anderen Olschiefern, sehr
starken Bildung von Pyrobitumen und dem daraus erwachsenden Risiko von Verklebungen.

Um dem entgegenzuwirken, wird das HeiBgas zum Erhitzen des Olschiefers in einem hohen
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zylinderformigen Reaktor im
Kreuzstrom gefiihrt. Dadurch ist

die flichenbezogene Durchsatz-

Oil shale

leistung der Kiviterretorte gerin-
ger als die der Petrosix oder Uni-
on Oil Retorten und betrdgt 400-
500 kgmh! statt 2900 kgmh-!

(Petrosix, Irati-Olschiefer) bzw Recy'dlet

1100 kgm2h! (Union Oil, Gre- | 3%° M2

en-River-Olschiefer). Dieser | Gas
burners

durch das ungewohnliche ther-
mische Verhalten des Einsatzma-
terials bedingte Nachteil des Ki-
viterprozesses wird durch den

sehr hohen Organikgehalt des

Spent shale

Oil vapors
and gas

Recycle gas for
cooling spent shale

Kukersits weitgehend ausgegli-
chen (Yefimov und Purre, 1996).

Bisher wurden Kiviter-

Abbildung 1.7: Die Kiviter-Retorte. a) Schwelzone, b) Kreis-
gaszufuhrung, c) Wassertassen, d) Gasbrennraum, e) Gas-
verteiler, f) Eintragsvorrichtung

retorten mit Durchsétzen von 7,5 bis 40 t/h betrieben. Der grobstiickige Olschiefer tritt oben

in den in Abbildung 1.7 gezeigten Reaktor ein. Er wird durch aufsteigende Schwelgase und

Verbrennungsabgas des innerhalb des Reaktors verbrannten unkondensierbaren Schwelga-

ses auf seine Zersetzungstemperatur erhitzt. Die aufsteigenden Gase treiben die Schwelgase

in den Kondensationsteil tiber. Im unteren Teil des Reaktors wird der Schwelriickstand bei

900°C verbrannt, um eintretendes Material vorzuheizen. Oberhalb des Reaktorfulles wird

nichtkondensierbares Gas eingespeist, um dem Schwelriickstand vor seinem Austrag {iber

Wassertassen seinen Energieanteil zu entziehen.

Die Massenbilanz fiir eine Tonne feuchten Olschiefer (21% Olausbeute nach Fi-

scher) zeigt Tabelle 1.6. Es wird eine Olausbeute von 94% des Fischer-Wertes erreicht.

Die Petrosix- und die Paraho-Retorte
gehoren ebenfalls in diese Typklasse. Sie sind einan-
der dhnlich, da die Paraho-Retorte Vorbild fiir die
Entwicklung des brasilianischen Petrosix-Verfahrens
war. Es wird in beiden Fillen gebrochener Olschiefer
mit indirekter Beheizung unter Uberdruck geschwelt.
Der Olschiefer wird oben in den Reaktor gefordert,
um ihn am Fufl ausgeschwelt zu verlassen. Dabei
werden zwei Entspannungsbehélter abwechselnd ge-
fiillt und anschlieend entspannt. Das Warmetrager-

gas wird kalt am Reaktorfu3 zur Aufnahme der War-

Edukte [kg]
Olschiefer 910
Feuchte 90
Dampf 50
Luft 430
Summe 1480

Produkte [kg]
Schieferdl 180
Gase 560
Wasser 160
Schwelriickstand 580
Summe 1480

Tabelle 1.6: Massenbilanz der Kiviter-
Retorte
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me des ausgeschwelten Materials und heifl in der Reaktormitte eingespeist. Mit dem
Schwelgas verldft es den Reaktor am Kopf. Eine Besonderheit des Petrosix-Verfahrens ist
die Riickgewinnung des Schwefels aus H,S durch eine nachgeschaltete Anlage nach dem
Claus-ProzeB3. Die 1975 in Betrieb genommene Demonstrationsanlage produzierte aus 100
t/h Olschiefer 4,5 t/h Ol, 0,7 t/h Schwefel und 1500 m3/h heizwertreiches Gas.

1.2.1.3 Beispiel einer Retorte vom Typ II b - die Union B-Retorte

Der Reaktor der Union B-Retorte kann auf 6-100 mm gebrochenen Olschiefer ver-
arbeiten. Dieser wird unten in einen sich nach oben erweiternden konischen Reaktor hinein
und durch einen Doppelkolbenférderer nach oben gefordert. Von oben wird heilles Gas in
den Reaktor hineingeblasen, das die Olschieferschiittung nach unten durchstromt. Die dabei
freiwerdenden Schwelgase verlassen den Reaktor durch ringférmig angeordnete vertikale
Schlitze oberhalb des Kolbenforderers. Der ausgeschwelte Olschiefer wird am oberen Teil
des Reaktors von einem rotierenden Rechen kontinuierlich entnommen. Der Reaktor wird
unter einem Uberdruck von 1 bar betrieben.

Die Union B-Retorte erreicht Ausbeuten von etwa 100% der Fischer-Schwelung.
Neben Schieferdl wird heizwertreiches Schwelgas erzeugt. 1983 wurde eine Anlage mit ei-
ner geplanten Kapazitit von 50 t/h in Colorado aufgebaut. Im Betrieb erreichte die Anlage
aber zundchst nur 60-80% ihrer Leistung, da sich im oberen Reaktorteil der ausgeschwelte
Olschiefer zerrieb und vom Gasstrom erneut nach unten gefordert wurde. Die Anlage wurde
modifiziert, so dal 1989 90% der geplanten Leistung erreicht wurden. 1991 wurde die An-
lage stillgelegt, da der Olpreis stark gesunken war.

1.2.1.4 Beispiel einer Retorte vom Typ III - die Galoter-Retorte (Stelmakh und Chikul,
1995)

Die Galoter-Retorte nutzt nicht Gas als Warmetriger, sondern heile Asche aus dem
SchwelprozeB. Es wird feiner Olschiefer mit KérngroBen <25 mm eingesetzt. Ein FlieB-
schema zeigt Abbildung 1.8.

Der Olschiefer (1) wird zuniichst gebrochen (2) und in einen mit Verbrennungsab-
gas betricbenen Wirbelschichttrockner gefordert. Der getrocknete Olschiefer wird im Mi-
scher (7) mit 780-800°C heifer Asche vereinigt, in den Drehrohrreaktor (9) gefordert und
das abgekiihlte Abgas zum Kamin geleitet. Im Drehrohr erreicht der Olschiefer Temperatu-
ren von 470 bis 500°C und setzt seine Schwelprodukte frei. Im nachfolgenden Feststoffab-
scheider (10) erfolgt die Trennung in ausgeschwelten Olschiefer/Asche und Schwelproduk-
te, die den Abscheider gasformig verlassen und nachfolgend in heizwertreiches Gas, Ol und
phenolhaltiges Wasser getrennt werden. Der Schwelriickstand wird im Luftstrom verbrannt
und seine heile Asche in den Reaktor zuriickgefiihrt, bzw. ein kleinerer Teilstrom ausge-
schleust. Die Asche liuft im Durchschnitt fiinf Mal um. Der ProzeB erreicht Olausbeuten
von 100% des Wertes der Fischer-Schwelung. 1964 wurden in Estland die erste 20 t/h-Anla-
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ge in Betrieb genommen und 1981 zwei 140 kg/h-Anlagen in Narva auf dem Gelidnde des
dortigen Olschieferkraftwerkes aufgebaut. Die Reaktoren werden heute oft als SHC-500
bzw. SHC-3000 (solid heat carrier, t/d) bezeichnet. Diese Reaktoren sind eine ideale Ergén-
zung zu den bestehenden Kiviter-Retorten, da der im Kiviterprozel3 storende Anteil an Fein-
material verarbeitet werden kann. Im Gegensatz zum Kiviterproze3 wird die entstehende
Asche direkt zur Zementerzeugung verwendet, muf3 aber mit Kalkstein legiert werden. Man
erhilt so relativ schnell abbindende Zementsorten.

Gegeniiber dem Tosco II-Verfahren, das keramische Kugeln als Warmetrédger ver-
wendet, ist das Galoter-Verfahren weniger anfillig, da der Warmetrédgertransport einfacher
ist. Das driickt sich auch in den wesentlich ldngeren Betriebszeiten der Reaktoren aus: Eine
1000 t/d Anlage nach dem Tosco II-Verfahren wurde bereits nach fiinf Jahren Pilotbetrieb
1975, also kurz nach der Olkrise stillgelegt.

1.3 Die industrielle Olschiefernutzung in Estland

Die estnische Olschieferindustrie ist der wichtigste Wirtschaftszweig der 6stlichen
Landesteile. Sie sichert die Energieversorgung des Landes und einiger Nachbarregionen und
beschert dem Land ein gewisses Mal} an Wohlstand und Unabhéngigkeit. Die geographische
Lage der wichtigsten Betriebe zeigt Abbildung 1.9.

Finnland

Helsinki

St. Petersburg

RuBland
L S
~ -~ . 7
@ Tagebau
Estland Peipussee O Untertagebau

Z I 7 Lagerstatten

Abbildung 1.9: Standorte der estnischen Olschieferindustrie

Estland hat einen hohen Energieverbrauch, der 1995 5,5 Mt Oleinheiten (OE) er-
reichte. Das entspricht einem per capita Verbrauch von 3,7 t OE (Finnland: 6 t OE, Deutsch-
land: 4,1 t OE). Insbesondere die KenngréBe Energieverbrauch/Bruttosozialprodukt, die ein
MabB fiir die Effektivitdt der Energienutzung einer Volkswirtschaft ist, erreicht den 4,5fachen
Wert der USA oder Finnlands und den 8,7fachen Wert Deutschlands. Fiir diesen Befund gibt
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es zwei Ursachen: zum einen den relativ hohen Verbrauch an Heizenergie aufgrund des rau-
hen Klimas und die hohen Energieverluste bei der Erzeugung von Exportenergie, die einen
hohen Anteil am Sozialprodukt hat.

Die Verteilung des Primérenergieeinsatzes Estlands auf die verschiedenen Energie-

triger zeigt Tab. 1.7.
Gesamtverbrauch 1995: 225 PJ = 62,5 TWh

Den groften

Teil des estnischen |Energietréger Anteil
N . Benzin, Diesel 13% Import, aus Kukersit nicht gewinnbar
Primérenergiever- Heizol L - S 6% z.T. Schieferol, 45% Eigenproduktion
brauchs deckt der dort |Erdgas 1%  Import aus RuBland, unerwiischt
Olschiefer 62%  Steigerung des Abbaus unmdglich,

heimische Olschiefer
mit fast zwei Dritteln. |Holz und Torf 8%

Preis gerade noch konkurrenzfahig

Zur Befriedigung des Tabelle 1.7: Primarenergieverbrauch Estlands im Jahr 1995 (Opik,
Heizolbedarfs stellt die 1907)

Olschieferverschwelung einen erstaunlich hohen Anteil zur Verfiigung. Es kann zwar kein
Benzin oder Diesel aus Olschiefer gewonnen werden, jedoch wird etwa die Hilfte des Hei-
z6ls aus Olschiefer gewonnen: Einem Heizolverbrauch von 618 kt steht eine Schieferdlpro-
duktion von 279 kt gegeniiber. Allerdings wird die Hélfte des Schieferdls (150 kt/a) nach Di-
nemark exportiert (Opik, 1997). Die Gewinnung von synthetischen Brennstoffen aus Ku-
kersit im groBen Stil wird als nicht profitabel angesehen, da der Olschieferabbau 40 Mio t/a
nicht iiberschreiten sollte, um die vorhandenen Reserven nicht zu rasch aufzubrauchen.
AuBerdem wird die Stirke der estnischen Olschieferindustrie in der Verbindung von Brenn-
stoff- und Chemierohstoffgewinnung gesehen.

Der Verbrauch von Olschiefer nach Verwendungsbereichen gliederte sich 1994 fol-
gendermaBen: Von den insgesamt geforderten 13,03¢10° t wurden 81,2% zur Stromerzeu-
gung, 16,3% in der Chemieindustrie und 2,3% in der Zementindustrie verwendet. Da in der
Chemieindustrie nur besonders heizwertreicher Kukersit verwendet wird, betrdgt der Anteil
am geforderten Heizwert sogar 19,4% (Opik, 1995).

Ein weiteres Viertel der verwendeten Primédrenergie wird in Form von Motorbrenn-
stoffen und Erdgas importiert. Insbesondere der Erdgasanteil von 11% des Primédrenergie-
einsatzes ist politisch absolut unerwiinscht, da er eine Abhingigkeit von Ruflland, dem erst
1991 die Unabhingigkeit abgerungen wurde, bedeutet. Da zusédtzlich die Auflenhandelsbi-
lanz negativ ist, wird versucht die Energiegewinnung aus Olschiefer zu intensivieren. Pro-
blematisch sind der starke EinfluB des Olpreises und der Richtung der Mineraldltransporte:
Die Transportkosten nach Rotterdam betragen etwa 30-35 $/t. Wird wie heute Ol von RuB-
land exportiert, verringert sich der Erlos aus Schiefer6l um die Transportkosten von ca. 90 $
auf 55 §, da das Schieferdl dann ebenfalls in Rotterdam vermarktet werden muf3. Importiert
RuBland Ol, erhoht sich der Erlds fiir Schieferdl um die Transportkosten auf 120 $, da es
dann vor Ort vermarktet werden kann (Opik, 1994).

Die Steigerung des Olschieferabbaus wird als kaum mehr mdglich angesehen und
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der derzeitige Olschieferpreis von etwa 4 US $/t ist gerade noch konkurrenzfihig zur Ener-
giegewinnung aus Erdgas oder Kohle. Es wird versucht, den Olschieferbergbau 6konomi-
scher zu gestalten. Beispielsweise wurde eine Sprengstoffabrik im duflersten Osten Estlands
nahe Narva aufgebaut und im November 1997 in Betrieb genommen, um die Versorgung mit
den in groBen Mengen im Bergbau erforderlichen Sprengstoffen nun importunabhéngig si-
cherzustellen. Die zur Produktion erforderlichen Chemierohstoffe liefert die Olschieferche-
mie (Vomrath, 1998). Dies wurde bereits von Sinn (1992) vorgeschlagen.

Auch estnischen Wissenschaftlern und Politikern erscheint die Olschieferindustrie
gelegentlich als liberdimensioniert und ihre Zukunft wird zuweilen in Frage gestellt (Koger-
man, 1996). Seit Beginn der 1990er Jahre wurde die massive staatliche Subventionierung
eingestellt und seit 1995 versucht, die Olschieferindustrie zu privatisieren, was bei einer pro-
gnostizierten Restlaufzeit von 25 Jahren unmdglich sein diirfte. Mit dieser Entwicklung ver-
bunden war ein Arbeitsplatzabbau, der vor allem die russischsprachige Minderheit traf: Von
chemals 12000 Beschiftigten in der Olschieferchemie in Kohtla-Jirve waren 1994 noch
3000 verblieben, prognostiziert wird ein fortschreitender Abbau auf 800 Mitarbeiter (Opik,
1994).

Gleichzeitig werden, wie in Abschnitt 1.3.3 weiter ausgefiihrt, immer neue Vor-
schldge zur Verfahrensoptimierung gemacht wie Einfiihrung der Druckverbrennung oder
Verbrennung in der zirkulierenden Wirbelschicht. Auch die Ubernahme des israelischen

zweistufigen Pyrolyseverfahrens war im Gesprich.

1.3.1 Entwicklung der Olschiefernutzung

Olschiefer war in Estland bereits im 10. Jh. bekannt und wurde 1697 von Peter I
(1672-1725) zur Untersuchung nach Holland geschickt. Die Ergebnisse wurden Anfang des
19. Jhd. von Klaproth (1743-1817) und anderen publiziert. Die erste nachweisbare schriftli-
che Erwidhnung fand das Material bereits 1791 durch Johann Gottlieb Georgi (1729-1802).

Die Entwicklung der Olschieferindustrie begann nach der Oktoberrevolution in
RuBland. Lenin war der Auffassung, Olschiefer sei fiir die chemische Industrie und fiir die
Energiegewinnung ein wichtiger Rohstoff. Diese Einschidtzung erwuchs wohl aus den Er-
fahrungen des Biirgerkrieges, in denen Petrograd (heute St. Petersburg) von der Energiever-
sorgung abgeschnitten war (Aarna und Urov, 1987).

In der Folgezeit begannen systematische Forschung und Entwicklung auf dem Ge-
biet des Olschiefers. Die erste Schieferdlfabrik wurde im Dezember 1924 in Kohtla-Jirve
mit 4 Pintsch-Retorten mit Durchsétzen von je 33 t/d in Betrieb genommen (Yefimov, 1993).
Um 1925 wurde an der Universitit Tartu das Olschiefer-Laboratorium von Paul Kogermann
etabliert. Bis 1940 waren die Schwerpunkte Diesel- und Schmierstoffgewinnung sowie die
Gewinnung von Holzschutzmitteln und Bitumen aus Schieferdl (Rooks, 1994). 1939 konn-
ten 7,9% der estnischen Exporterldse aus Schieferdl erzielt werden (Kogerman, 1996).

Als Folge des Hitler-Stalin-Paktes wurde Estland sowjetisch, die Olschieferindu-
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strie vergesellschaftet und die Olschieferforschung ausgeweitet. Man untersuchte die Lager-
stitten, die Stiirke und Schichtung der Olschieferfloze sowie den CrackprozeB eingehender.
Daneben wurden Verwendungsmoglichkeiten fiir die Nebenprodukte der Schwelung ge-
sucht. Nach der Besetzung Estlands durch die deutsche Wehrmacht wurden neue Olschie-
ferfelder in Kohtla-Jarve, Sonda und Johvi erschlossen und die katalytische Aromatisierung
der Schwelprodukte zu Benzinfraktionen entwickelt. AuBerdem begann man aus den Aschen
der Olschieferverbrennung Ziegelsteine herzustellen. Nach dem Krieg begann man mit der
Untersuchung der im Schieferdl enthaltenen Phenole und Dicarbonsduren und stellte daraus
Phenol-Formaldehydharze her.

Ab 1945 wurden groe Gaswerke errichtet, um St. Petersburg und spéter Tallinn
mit Stadtgas zu versorgen. Die Gaswerke nahmen ihren Betrieb 1949 auf. Zwischen 1947
und 1950 wurde auch die in-situ Schwelung des Kukersits durchgefiihrt, allerdings wegen zu
starker Umweltbelastung bald eingestellt. Ab 1948 begann die Produktion von Tensiden aus
Schiefer6lkomponenten. Neben Seifen und Emulgatoren wurden auch Flotationsmittel her-
gestellt, die in der Olschieferanreicherung Verwendung fanden. 1950 versuchte man das Ga-
loter- oder SHC-Verfahren (Abschnitt 1.2.1.4) zur Kukersitschwelung zu verwenden, und
1952-1956 wurde mit der Pyrolyse von pulverisiertem Olschiefer in der Wirbelschicht ex-
perimentiert. In den 1950er Jahren begann auch die Entwicklung der Olschieferverstro-
mung, die bis in die 1980er Jahre stark ausgeweitet wurde. Nach 1962 wurden auch starker
veredelte Produkte erzeugt wie Duroplaste, Reinchemikalien, Elektrodenkoks (1963), Stick-
stoffdiinger und Ammoniak (1968) sowie Benzoesdure (1974). Erste Krisenerscheinungen
traten ab 1980 auf, es kam zu Olschieferiiberproduktionen durch die Bergwerke, da die
Stromproduktion durch Inbetriebnahmen von Kernkraftwerken abnahm und die Stadtgaser-
zeugung aus Olschiefer bereits seit 1975 sank und 1987 eingestellt wurde. Der Anfang der
1980er Jahre begonnene Bau vier neuer Retorten in Kohtla-Jarve mufite aufgrund des durch
den Produktionsriickgang erzeugten Kapitalmangels abgebrochen werden. Ebenso wurde ei-
ne bei RAS “Eesti Kivioli“ aufgebaute Versuchsanlage zur Wirbelschichtpyrolyse von fein-
kornigem Olschiefer (1-5 mm) mit einem Tagesdurchsatz von 25 t Mitte der 80er Jahre wi-
der stillgelegt (Yefimov et al.,1987; Yefimov et al.,1994).

Das Hauptproblem der Olschieferindustrien sind die steigenden Forderkosten des
Olschiefers bei gleichzeitig sinkendem Bedarf der Produkte. Mit der Unabhiingigkeit Est-
lands stellten weite Bevolkerungskreise die Olschiefernutzung iiberhaupt in Frage, da die
Olschieferindustrie 85% des in Estland verbrauchten Wassers beansprucht und fiir 85 bis
87% der Luftverschmutzung verantwortlich gemacht wird (Barabaner und Kaganovich,
1990).
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1.3.2  Der Olschieferbergbau

Kukersit kommt in grolen Mengen im Baltischen Becken vor. Die Vorkommen er-
strecken sich in Form eines breiten Giirtels von Tallinn bis St. Petersburg entlang des Finni-
schen Meerbusens. Abgebaut werden zur Zeit nur die Vorkommen der 6stlichen Landesteile
um Kohtla-Jarve und Narva herum. Die sich nach Westen anschlieBenden Lagerstétten wer-
den bisher nicht ausgebeutet. Da die Gesteinsschichten nach Siiden geneigt liegen, gibt es im
Norden Estlands Olschiefertagebau, an den sich siidlich Bergwerke anschlieBen. In diesen
wird im Untertagebergbau bis in 30 bis 80 Meter Tiefe durch Room-and-pillar-Mining ge-
fordert. Kukersit ist mit einem Kerogengehalt bis 37% einer der reichsten Olschiefer, die in
der Welt vorkommen. Er liegt in einer etwa zwei bis drei Meter starken Lage in mehreren,
von Kalksteinschichten unterbrochenen Schichten (Schmitz, 1992).

Derzeit werden sechs Tiefbauten und vier Tagebauten betrieben. Man iiberlegt, in
Zukunft einzelne Minen zu schliefen und nur noch die effektivsten zu betreiben. Planungen
gehen dahin, im Jahr 2000 die beiden kleineren Tagebauten zunichst stillzulegen sowie zwei
Untertagebergwerke vollig zu schlieBen. 2005 sollen dann nur noch drei Untertagebergwer-
ke bestehen und die beiden zuvor geschlossenen Tagebauten den zuvor erschopfend ausge-
beuteten Tagebau abldsen. Ab 2012 verbleiben nur noch die drei grofiten Bergwerke, davon
ein Untertagebau. 2025 rechnet man mit dem Ende der Olschiefergewinnung in Estland
(Pasok, 1996). Wegen der erforderlichen infrastrukturellen und sozialen Verdnderungen

konnte dieser ProzeR jedoch ldngere Zeitrdume bendtigen.

1.3.3 Die Nutzung von Kukersit durch Verstromung

Der untere Heizwert des Kukersites betrdgt 7,5-9 MJ/kg, entspricht also etwa
schlechter Braunkohle. Daher 148t sich Kukersit zur Warme- oder Stromgewinnung heran-
ziehen. Derzeit werden neun Zehntel der Olschieferférderung Estlands zur Stromerzeugung
verwendet. Die Olschieferverstromung stellt einen bedeutenden Wirtschaftsfaktor der jun-
gen Republik dar. Der grofite Teil des erzeugten Stromes wird exportiert und dient der Ener-
gieversorgung des Leningrader Gebietes mit St. Petersburg sowie der Nachbarrepublik Lett-
land. Dadurch hatte bzw. hat Estland einen gewissen Startvorteil gegeniiber den anderen bal-
tischen Staaten auf dem Weg zu einem kapitalistischen Wirtschaftssystem.

Die Verbrennung von Olschiefer wurde sytematisch ab 1940 erforscht. Ein Problem
ergibt sich aus dem hohen Anteil an Calciumcarbonat im Gestein. Wird daraus CO, freige-
setzt, so wird ein Teil der durch die Verbrennung erzeugten Energie durch diesen endother-
men Prozef} verbraucht. Um die Freisetzung des carbonatischen CO; aus dem Gestein gering
zu halten, wurden deher zweistufige Verbrennungsverfahren und eine Druckverbrennung
diskutiert. Bereits 1949 wurde eine zweistufige Olschieferverbrennung vorgeschlagen, die
der Verbrennungstechnologie, die an der Hebrdischen Universitdt Jerusalem ausgearbeitet
wurde (Aizenstadt, 1996) und auch dem Utah-Verfahren (Jayakar et al., 1981) weitgehend

entspricht: In einer Wirbelschichtpyrolyse werden bei relativ niedriger Temperatur brennba-
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re Gase erzeugt, die einer Verbrennung zugeleitet werden. Der Pyrolyseriickstand wird se-
parat bei hoher Temperatur verbrannt, wobei natiirlich auch das Carbonat zersetzt wird.

Eine andere Mdoglichkeit zur Vermeidung der Carbonatzersetzung ist die Druckver-
brennung, in der das Gleichgewicht der Carbonatzersetzung auf die Eduktseite verschoben
ist. Der thermische Wirkungsgrad stiege so von 28-29% auf 42-46% (Ots, 1997). 1958 bis
1962 wurde die an den Olschiefer angepaBteStaubfeuerungsanlage ausgearbeitet, die bis
heute die Grundlage der Olschieferverstromung ist. Seit 1970 steht eineWirbelschichtver-
brennungsanlage mit 70 MW Leistung zur Verfiigung.

Die Energieerzeugung erfolgt vorwiegend in den zwei GroBkraftwerken Balti und
Esti mit 143 und 162 MW Leistung, daneben gibt es einige kleinere Heizkraftwerke in Koht-
la-Jarve, Sillamae und anderen Orten. Der Kukersit wird fein gemahlen und in Staubfeue-
rungsanlagen verstromt, die in den 1950er Jahren konstruiert wurden. Heute wird {iberlegt,
diese Anlagen durch zirkulierende Wirbelschichtverbrennungsanlagen mit 100 MW Lei-
stung zu ersetzen, die sich durch hohere Raum-Zeit-Ausbeuten, hohere Wirkungsgrade und
einen stabileren Verbrennungsvorgang auszeichnen (Prikk und Arro, 1997). Derartige Anla-
gen dienen derzeit zur Nutzung von Brennstoffen mit schwankendem oder geringem Heiz-
wert, die auch Inhomogenitdten aufweisen diirfen wie stark asche- oder schwefelhaltige
Braunkohlen, Torf, Borke, Holzabfall oder Klarschlamm. Die beiden marktfiihrenden Pro-
zefvarianten sind das FBHE- und das INTREX-Verfahren der Firmen Lurgi bzw. Ahlstrom.
Letzteres verzichtet auf den separierten zweiten Brennraum, indem dieser in den Haupt-
brennraum integriert ist. Beide Brennertypen wurden erfolgreich im Technikum in 1 MW-
Pilotanlagen bei 850°C mit je 160 t Kukersit getestet. (Arro et al., 1997; Prikk et al., 1997).
Der Einsatz dieser Technik ist dennoch nicht wahrscheinlich, da ausreichendes Investitions-
kapital kaum verfligbar sein diirfte.

Derzeit bestehen Uberlegungen zur Nutzung der Schwelriickstinde aus dem Kivi-
terprozel durch Verbrennung. Das in groBen Halden abgelagerte Material weist im Durch-
schnitt einen Organikgehalt von 13,2% und Gehalte von 25,8% an mineralisiertem CO2 so-
wie 11% Feuchte auf. Der Heizwert betrigt etwa 4,6 MJ/kg. Erste Arbeiten zur Verbrennung
der Schwelriickstinde wurden bereits 1954-56 durchgefiihrt (Uuesoo, 1997). Die geplante
Nutzung zirkulierender Wirbelschichtverbrennungsanlagen wiirde diese Halden verwertbar

machen.

1.3.4 Die Nutzung von KuKersit in der Baustoffindustrie (Opik, 1990)

Wenn Olschiefer neben seinen organischen Bestandteilen vorwiegend aus Kalk-
und Tonmineralen besteht, ist er aufgrund seines Heizwertes gut fiir die Zementproduktion
geeignet. Dies ist der Fall fiir Kukersit und den Posidonien-Olschiefer der schwibischen
Alb. Die Nutzung des an zweiter Stelle genannten Materials illustriert diese Nutzungsmog-
lichkeit besonders gut, daher soll deren Beschreibung hier kurz eingefligt werden.

Die Rudolph Rohrbach KG nutzt seit der Stillegung eines unwirtschaftlich gewor-
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denen Olschieferkraftwerkes Ende der sechziger Jahre die dortige Olschiefergrube zur
Zementherstellung. Die Firma betreibt ein Olschiefermuseum und beschiiftigt zwei Restau-
ratoren, da der dortige Olschiefer sehr fossilienreich ist (http://www.rohrbach.com, Nov.
1997).

Der Posidonien-Olschiefer hat einen Heizwert von nur 3,4-4 MJ/kg. Das entspricht
knapp der Energie von 4 MJ/kg, die zur Zersetzung des Carbonates und zur Freisetzung von
Wasser aus dem Zement-Rohmaterial erforderlich ist. Das Zementwerk verwendet ein auf-
wendiges System zur Wérmeriickfiihrung. Dennoch muf3 schweres Heizol oder Kohlenstaub
zugefeuert werden, da Kalk zugeschlagen wird (Rohrbach, 1969). Wiirde man mit der Rohr-
bach-Technik Kukersit einsetzen, so konnte man auf eine jetzt notwendige Anreicherung des
rohen Olschiefers durch Flotation verzichten, da der Heizwert des nicht angereicherten Ma-
terials von 6,5-6,9 MJ/kg bereits ausreichen wiirde und ein Kalk-Zusatz entfiele.

Im Zementwerk Port-Kunda (Estland) wurde die Zudosierung von Olschiefer als
Brennmaterial bereits 1917-1921 betrieben. Obwohl das Werk im NalB3verfahren arbeitete,
war eine Zufeuerung von Kohlestaub nicht nétig. 1962 wurden die Ofen erneuert und auf ein
Trockenverfahren umgestellt. Dieses ist energetisch giinstiger, da kein zusitzliches Wasser
verdampft werden muB.

Auch in Kohtla-Jirve wurde Anfang der sechziger Jahre eine 6 MWy,-Versuchsan-
lage nach dem ,,Energoklinker-Verfahren* zur Herstellung von Portlandzement-Klinker auf-
gebaut (Veski, 1994). Das Verfahren war aber nicht wirtschaftlich, da aufgrund der Asche-
zusammensetzung sehr hohe AscheflieBpunkte von um 1900°C auftraten und besondere
MaBnahmen zum Erreichen der erforderlichen Brennraumtemperatur ergriffen werden muB-
ten.

Die sinnvollste Losung zur Erzeugung von Energie und Zement sollte die Synthese
aus Verbrennung und Zementherstellung sein. Dabei mul} aber die heifle Kraftwerksasche
direkt weiterverarbeitet werden und evtl. noch Kalk zugeschlagen werden. Ein derartiges
Konzept wurde vom Institut fiir Baustoffkeramik in Laatzen in Zusammenarbeit mit der TU
Tallinn erarbeitet (Entwicklungsgesellschaft fiir Mineralstoffe, 1990).

1.3.5 Die Nutzung von Kukersit in der Chemieindustrie

Die wichtigste rohstoffliche Nutzung des Olschiefers ist die Verschwelung zu
Schieferdl. Daneben gab es immer Versuche, den Olschiefer direkt zu nutzen. In RuBland
wurde beispielsweise seit 1963 angereichertes Kerogen durch Flotation hergestellt. Dieses
hatte einen Organik-Anteil von 70% und wurde zunichst mit 1000 t/a, spiter mit max. 11000
t/a produziert. Eingesetzt wurde es als Fiillstoff in der Ebonit- und Linoleum-Herstellung. Es
wird auch berichtet, daB verschiedene Olschiefer eine Diingewirkung haben und als Boden-
verbessserer eingesetzt wurden (Veski, 1994). Diese Anwendungen miissen als fragwiirdige
Nischenldsungen angesehen werden, da die durch Olschiefer verdringbaren Produkte Kork-

mehl oder Ebonit keineswegs sehr teuer sind und die Qualitét der synthetischen Alternativ-
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produkte nicht gesichert ist.

Die wichtigsten Endprodukte der Olschieferindustrie sind Kerogen, Lacke, Elek-
trodenkoks, Harze und Kunststoffe auf Phenolbasis, Gerbereihilfsmittel und aromatische
Kohlenwasserstoffe. Daneben werden Spezialititen wie Ichtyol und Holzschutzmittel her-
gestellt. In Estland werden zwei bereits beschriebene Verfahren zur Gewinnung von Schie-
fer6l genutzt: der Kiviter- und der Galoter-ProzeB3. Auf letzteren soll nicht weiter eingegan-
gen werden, da mit den Betreibern des Kiviter- Prozesses kooperiert wurde. Dennoch sei
zum Galoter-ProzeB3 angemerkt, dafl nach erfolgreichen Vorversuchen in der Fischer-Retor-
te und einem Batchreaktor im LabormaBstab (450 g), in denen aus Altreifen etwa 50% Ol
und ein heizwertreicher Riickstand erzeugt wurden (Joonas et al., 1997), die Zugabe von Alt-
reifen 1996 patentiert wurde und seit dem angewandt wird. Dabei werden dem Olschiefer
geschredderte Altreifen im Verhéltnis 9:1 zugesetzt und wie beschrieben in der SHC-3000
Anlage bei 520-580°C pyrolisiert. 1996 wurden in 10 Monaten 13000 t Altreifen verarbeitet.
Als Vorteil erwies sich die Reaktion gebildeter Schwefelverbindungen mit dem Wérmetra-
germedium Olschieferasche, wodurch es nur zu geringen Emmissionen von H,S und SO,
kommt (Shaparenko et al., 1997).

1.3.5.1 Der Kiviter-Prozef3

Auf die Verfahrenstechnik des Kiviter-Prozesses wurde bereits in Kapitel 1.2.1.2
eingegangen. Eingesetzt wird durch Flotation aufbereiteter Kukersit mit besonders hohem
Anteil an organischem Material. Aus 1000 kg Kukersit werden 156 kg Schieferol, 600 kg Se-
micoke und 450 m? Gas gewonnen, die unteren Heizwerte der Nebenprodukte Gas und Se-
micoke betragen 2850 kJ/m> bzw. 4120 kJ/kg. Da der aufbereitete Olschiefer einen unteren
Heizwert von 11050 kJ/kg hat, werden also etwa zwei Drittel seines Energieinhaltes in Ol
umgewandelt, ein knappes Viertel wird ungenutzt auf die Aschehalden gefordert und durch
die Aufnahme von Regenwasser schwer nutzbar. Daher wird die direkte Verbrennung des
Semicokes in Wirbelschichtverbrennungen mit einer Gesamtleistung von 220 MW (160
MW,;, 50+10 MWy,) in Kohtla-J4rve diskutiert. (Opik und Yefimov, 1995).

Das erzeugte Schieferdl enthélt bis 65% Sauerstoffverbindungen, davon sind
27,6% aliphatische Ketone, 29,3% stark polare Heteroverbindungen und 43% Phenole. Die
Ketone sind liberwiegend C14-C20 Methylketone oder o,(w-1)-Diketone (Griiner et al.,
1989). 60% der Olkomponenten sieden oberhalb von 320°C. Durch Hydrierung an Co/Mo-
Al,O3-Katalysatoren kann der Gehalt an Phenolen auf 6,2% der Ursprungskonzentration er-
niedrigt werden, wéhrend die iibrigen Sauerstoffverbindungen kaum reduziert werden (Luik
et al., 1995). Der katalytische EinfluB3 des Gesteins ist ebenfalls betrdchtlich: Ist Calciumo-
xid zugegen, so steigt die Ausbeute an Wasserstoff und fliichtigen Aliphaten auf Kosten der
Phenolausbeute. Dabei erniedrigt sich die Dichte des erzeugten Schieferdls (Yefimov und
Kundel, 1991).

Wie bei allen endothermen Prozessen stellt die Warmeiibertragung in den Reaktor
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ein grofles Problem dar und begrenzt im Fall der Kiviterretorte den Durchsatz. Durch die
Geometrie des Reaktionsraumes sind daher der MafistabsvergroBBerung Grenzen gesetzt. Ein
zusitzliches Problem wird durch die primére Bildung von Pyrobitumen erzeugt: Dadurch
besteht das Risiko von Verklebungen und Verkokungen wihrend der Autheizphase des
schwelenden Kukersites. Um diese Erscheinungen zu vermeiden, wird das Heizgas quer
zum absteigenden Olschieferstrom gefiihrt. Dabei werden die aus dem grobstiickigen Ge-
stein austretenden Schwelprodukte durch das heifle Gas vollstindig zersetzt und zur Kon-
densationszone gefiihrt, wo sie den Reaktor verlassen. Der Reaktor ist also in drei Segmen-
te geteilt. Neuere Modelle wie die geplanten GGS 7 haben ringférmig ineinander stehende
Zuleitungs-, Reaktions- und Gasableitungszonen. Das Problem tritt nur bei relativ reichen
Olschiefern auf, daher kann bei den meisten Vorkommen auf diesen komplizierten Reaktor-
aufbau verzichtet werden. Dennoch wurde im Rahmen eines Technologieaustauschs zwi-
schen ideologisch verbundenen ,,Bruderstaaten* die Erfahrungen mit dem Kiviterprozef3 zur
Gestaltung der Reaktoren in Maoming (VR China) genutzt. Dort bewéhrt sich die Kon-
struktion mit ringférmig ineinanderstehenden Reaktorsegmenten in einem 15 t/d Reaktor
(Yefimov et al., 1993).

Die in Bau befindlichen neu konstruierten GGS 7-Retorten haben gegeniiber den
bisher verwendeten GGS 6-Retorten nur einen um den Faktor 1,5 grof3eren Durchsatz: 1500
t/d. Dieser geringe scale-up Faktor beriicksichtigt schlechte Erfahrungen aus der Vergangen-
heit und sicher auch die Erfahrungen des Union Oil B-Verfahrens. Dort wurde auf der Basis
der Erfahrungen mit einer Demonstrationsanlage mit einem Durchsatz von 5,5 t/d bereits die
grof3technische Anlage gebaut. Dabei konnte der angestrebte Scale-up Faktor 2100 nicht er-
reicht werden.

Es wurden stattdessen nur 55% des projektierten Durchsatzes von 11600 t/d er-
reicht. Diese Fehleinschitzung fiihrte letztlich zur Aufgabe der Olschieferverschwelung in
Colorado (,,Colorado Black Sunday*‘), obwohl das Risiko durch vom Verteidigungsministe-
rium fiir sieben Jahre inflationsangepalite garantierte Abnahmepreise von 42,5 $/bbl be-
grenzt worden war. Die Aufgabe der Olschieferindustrie in Colorado fiihrte wie beim Ende
des Goldrausches im amerikanischen Westen zur plotzlichen Depopulation vieler Orte, die
in der Folge zu Geisterstidten mutierten. (Opik, 1991; Gulliford, 1991).

Neben dem erhohten Durchsatz wurde der GGS 7 Reaktor weiter verbessert: Der
erforderliche Wasserumlauf wurde auf 1% des Wertes der GGS 6 reduziert und der Perso-
nalbedarf blieb trotz der vergroBerten Anlage konstant. Erstmals sollten auch die Freiset-

zungen von fliichtigen Stoffen deutlich reduziert werden (M. Rudin et al., 1992).
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1.4  Das Hamburger Pyrolyseverfahren

Das Hamburger Pyrolyseverfahren wurde in den 1970er Jahren von Sinn und Ka-
minsky entwickelt. Grundgedanke war, einen Verwertungsweg fiir die absehbar anwachsen-
den Mengen an Kunststoffabfillen, insbesondere von Polyolefinen, zu finden und so einen
Weg, Produktverantwortung wahrnehmen zu konnen, aufzuzeigen. Dazu wurden verschie-
dene Pyrolysereaktoren gebaut und betrieben. Die gewonnenen Erfahrungen fiihrten zur
Entwicklung des Hamburger Pyrolyseverfahrens.

Dabei handelt es sich um eine Pyrolyse, also eine unter Sauerstoffausschlufl ver-
laufende thermische Zersetzung in einer indirekt beheizten Sandwirbelschicht mit Kreis-
lauffiihrung des Gases. Ordnet man das Hamburger Verfahren in die in Tab. 1.5 angegebene
Verfahrenssystematik fiir Olschieferschwelprozesse ein, so handelt es sich um einen neuen
Typ, dessen Merkmale sich zwischen den Typen 1 und 2b bewegen: Die Scale-Up-Grenze
der Typklasse 1 entfillt ebenso, wie die Feinkornanfalligkeit der Typklasse 2b.

Aus Kunststoffen wie PE und PP kénnen bei 700 bis 740°C aromatenreiche Ole und
heizwertreiche Gase erzeugt werden, wobei das Gas zur Beheizung des Prozesses verwend-
bar ist. Bis heute konnten aus einer Vielzahl von polymerhaltigen Einsatzgiitern Wertstoffe
gewonnen werden. Da sich wéihrend der nun fast 25jdhrigen Optimierungsphase des Verfah-
rens mehrfach die Bedarfslage fiir bestimmte Wertstoffe verdnderte, wurde das Verfahren
den jeweiligen Markterfordernissen erfolgreich angepalit. So wurden zunéichst ausschlief3-
lich Aromaten als die Zielprodukte der Pyrolyse angesehen. Im letzten Jahrzehnt trat der Ge-
danke, direkt Monomere zuriickzugewinnen, in den Vordergrund. Zusétzlich spielte immer
der Entsorgungsgedanke eine Rolle. Es konnten verschiedene Abfille so konditioniert wer-
den, dal} eine Volumenreduktion oder Entgiftung stattfand und der Restabfall kostengiinsti-
ger zu entsorgen war, als das zuvor vorliegende Material.

Im wesentlichen konnen drei Verfahrensvarianten unterschieden werden. Die
Hochtemperaturpyrolyse mit Kreisgasfiihrung erzeugt aus Polymeren aromatenreiche Ole,
da aus den im Kreis laufenden, als Primirprodukte entstandenen, kurzkettigen Alkenen cyc-
lische Verbindungen gebildet werden, die durch Dehydrierung aromatisieren. Dabei findet
eine weitgehende Defunktionalisierung der Edukte statt und die Produkte werden verein-
heitlicht. Fiihrt man die Pyrolyse bei niedrigeren Temperaturen durch, so finden Defunktio-
nalisierung und Aromatisierung auch bei Kreisgasfiihrung nicht merklich statt und man kann
Monomere oder weitgehend den Edukten der Petrochemie entsprechende Produkte isolie-
ren. Die dritte Moglichkeit ist die Hochtemperaturpyrolyse unter Einsatz von Inertgasen als
Wirbelmedium. In diesem Fall werden die Edukte zwar gecrackt und defunktionalisiert, aber
durch die Verdiinnung mit dem inerten Wirbelmedium an intermolekularen Sekundérreak-
tionen gehindert. Man erhélt auf diese Weise Monomere. In dieser vereinfachenden Gliede-
rung der ProzeBvarianten darf der Einflul der Edukte nicht auer Acht gelassen werden,
denn die Struktur der pyrolysierenden makromolekularen Stoffe und die entstehenden

Primérprodukte iiben ebenfalls Einfliisse auf die Reaktion aus.



28

Das derzeitige Leistungsspektrum des ,,Hamburger Pyrolyseverfahrens® ist in fol-

gender Tabelle 1.8 dargestellt.

Variante Edukt Produkt Topt. [°C]
PE,PP BTX-Aromaten 740
DSD-Altkunststoff BTX-Aromaten 740
Altkunststoff mit 10%
PVC-Anteil BTX-Aromaten 740
Trichlorphenolherbizid- BTX-Aromaten, 740
Behalter (PE) PCDD/F n.n.
Hochtemperatur, |Raps Olefine 700
. .. Holz, Altholz (z.B. =
Kreisgasfiihrung T e ) Ol, Koks, CO2 480
Klarschlamm Ol, Koks, CO2 625
Olschlamm (Fusen) BTX, CO2, Staub 750
Olschiefer, Olsande BTX, CO2, Staub 700
. BTX, Fiillstoffe,
Altreifen Stahicord 700
PMMA 98% MMA 450
PS 90% Styrol 520
. Wachse als
Niedertemperatur, | PE,PP Cracker-Feed 515
. .. Wachse,
Kreisgasfiihrung |DSD-Altkunststoff RuRanteil 515
Raps Fettsauren 500
Olschlamm (Fusen) Schieferdl, Staub 550
Olschiefer, Olsande Schieferdl, Staub 550
PE.PP 50%PEthen und 730
Hochtemperatur, = fl?leenW’/
(] . (o]
Inertgas FUlAS HFP, 10%OFCB —
DSD-Altkunststoff 50% Ethenund | 75,
Propen

Tabelle 1.8: Derzeitiges Leistungsspektrum des ,Hamburger Pyrolyseverfahrens®

Die Gewinnung vom Monomeren gelingt bei niederen Temperaturen bei PMMA
(Menzel, 1974; Kaminsky und Franck, 1991; Eger et al., 1996), PS (Menzel, 1974; Rahnen-
fiihrer, 1993) und PTFE (Kaminsky et al., 1998). Speziell bei den teuren Monomeren MMA
und Tetrafluorethen wird der Aufbau von Produktionsanlagen derzeit erwogen.

Dagegen ist die Nutzung von Massenkunststoffen wirtschaftlich schwierig. Hier

setzt sich der Erlos eines angewandten Prozesses aus dem Verkaufspreis der Pyrolysepro-
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dukte und einer Kostenminderung bei der Reststoffentsorgung zusammen. Unter diesem Ge-
sichtspunkt muf3 die Gewinnung von BTX-Aromaten aus Polyolefinen (Kim et al., 1997,
Eger et al., 1996), Holz (Kaminsky, 1989; Gerdes, 1998) und Klirschlamm (Kummer und
Kaminsky, 1989) gesehen werden. Das Verfahren toleriert auch Problemstoffe wie Giftstof-
fe und PVC, dabei werden vorhandene Dioxingehalte durch die Pyrolyse verringert. Auch
Kunststoffe aus Hausmiill lieBen sich erfolgreich verwerten.

Mit diesem Material wurde in allen Varianten des Verfahrens gearbeitet. Neben der
Aromatenerzeugung konnen durch Einsatz von Inertgas als Wirbelmedium die Monomere
Propen und Ethen in hohen Ausbeuten (Simon et al., 1996) oder bei niedrigen Temperaturen
als Crackerfeed geeignete Wachse (Kastner und Kaminsky, 1995) erzeugt werden. Die letzt-
genannte Variante wird derzeit durch ein Konsortium kunststofferzeugender Konzerne unter
Fithrung von BP Chemicals durch Aufbau einer Demonstrationsanlage weiter ausgearbeitet
(K, 1993; Kirkwood et al., 1996; Hardman et al., 1996).

Eine weitere technisch angewandte Variante ist die Verwertung von Altreifen. Hier
stand nicht die Erzeugung von Olen, sondern die Riickgewinnung von Ruf3 im Vordergrund
(Kaminsky et al., 1991; Mennerich, 1998). Eine Anlage mit einem Durchsatz von 2500 t/a
wurde zu diesem Zweck in Grimma/DDR bis 1989 betrieben.

Auch nicht synthetische Polymere wurden im Sinne einer Rohstoffgewinnung um-
gesetzt. Neben der oben erwihnten Verwertung von Holz und Klédrschlimmen stellt das Ver-
fahren einen Weg zur direkten Nutzung von Biomasse in Form von Raps (Predel und Ka-
minsky, 1998) dar. Nicht zuletzt lieBen sich auch polymerhaltige Mineralien wie Olschiefer
(Kaminsky et al., 1983 a) und Olsande (Kaminsky et al., 1983 b) umsetzen.
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1.5  Aufgabenstellung

Die Pyrolytische Verarbeitung von Fusen, einem in der in Estland praktizierten Ol-
schieferschwelung anfallenden Restststoff, wurde in Labor- und Technikumsversuchen er-
folgreich getestet.

Die Europédische Union stellt in Aussicht, die Errichtung einer technischen Anlage
in Kohtla-Jarve zu unterstiitzen, wenn erfolgreiche Pilotversuche nachgewiesen werden
konnen. Da sich bei der Pilotanlage zur Kunststoft- und Reifenpyrolyse in Ebenhausen bei
Ingoldstadt Reaktoren, die dem fiir 20-100 kg/h ausgelegten Technikumsreaktor nachgebil-
det waren, nicht uneingeschrankt bewidhrt haben, muf3 ihre Fluidisierung mit Hilfe eines
Kaltmodells optimiert werden. Die Demonstrationsanlage Ebenhausen hatte zur indirekten
Beheizung aus statischen Griinden hdngendeStrahlheizrohre. Diese Strahlheizrohre sollen in
Estland horizontal eingebaut werden. Daher soll dort zunédchst ein Kaltmodell der Wirbel-
schicht errichtet und getestet werden. Dabei soll das Verfahren wegen der Edukt-Beschaf-
fenheit auf den vor Jahren in Hamburg betriebenen Reifenreaktor rekursieren. Eine Ver-
groferung von 800x800 mm auf 20000x20000 mm scheint beherrschbar.

Parallel dazu soll durch Laboruntersuchungen gepriift werden , ob der Anfall von
Fusen nicht iiberhaupt vermieden werden kann, indem die Wirbelschichttechnik fiir die Py-
rolyse des Kukersits eingesetzt wird, zumanl bei Olsanden anderer Herkunft positive Erfah-
rungen gemacht wurden. Zugleich soll die meB3- und regeltechnische Beherrschbarkeit de-
monstriert werden.

Da Kukersit der einzige in Estland einheimische Rohstoff ist, der zu Expoterldsen
beitragen konnte, besteht ein Interesse an der Fesstellung von Produktspektren und ihrer Be-
einflulbarkeit, gegebenenfalls auch an der Gewinnung spezieller Inhaltststoffe durch vor-

oder nachgeschaltete besonderere Verfahren.
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2 Untersuchung des verwendeten Olschiefers

2.1 Zusammensetzung

Der verwendete Kukersit hat einen Kerogenanteil von bis zu 37%. Das H/C-Atom-
verhéltnis des Kerogens betragt etwa 1,5. Der anorganische Anteil besteht vorwiegend aus
Calciumcarbonat und Alumosilikaten, daneben sind aber auch Spuren verschiedener
Schwermetalle vorhanden. Untenstehende Grafiken illustrieren die Elementarzusammenset-

zung des Kukersites und des Kerogens.

N O
Na. K Arg%/ere 04% S 10%
) 1 o
59, Mg () H ,6% $|
e Y Kerogen
3% \
Si
1% &

Ca
39%

Abbildung 2.1: Kukersit- und Kerogenzusammensetzung

Im Gegensatz zu andern Olschiefern, wie Green-River Olschiefer mit Bitumenan-
teilen von bis zu 20%, ergaben Extraktionsversuche mit verschiedenen Losungsmitteln
einschlieBlich CS, Anteile von weniger als 0,5% an extrahierbarem Material. Weitere Ei-

genschaften wurden bereits in Abschnitt 1.1.2 beschrieben.

2.2 Thermoanalyse

Thermoanalytische Verfahren sind in der Materialforschung weit verbreitet. Im
Prinzip werden Materialeigenschaften wie Masse, Warmekapazitdt, Enthalpie oder thermi-
scher Ausdehnungskoeffizient als Funktion der Temperatur gemessen. Die zugehorigen Me-
thoden werden als Thermogravimetrie (TG), Differentialthermoanalyse (DTA), Differential-
Raster-Kalorimetrie (DSC) und Dilatometrie bezeichnet.

Der Olschiefer wurde nur nach den ersten beiden Methoden untersucht, die daher
genauer beschrieben werden sollen. Bei der Thermogravimetrie werden wenige Milligramm
Probe in einem beheizten Wigegefill zersetzt und die Massendnderung aufgezeichnet. Die
Masseninderung ist meist abhdngig von der Heizrate, der Umgebungsatmosphére und der
Form der Probe. Bei der Differentialthermoanalyse wird die Probentemperatur mit der Tem-

peratur einer thermisch inerten Referenzprobe iiber ein Temperaturintervall verglichen. Eine
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Temperaturdifferenz tritt nur auf, wenn ein thermodynamischer Vorgang mit zusétzlicher
Enthalpiednderung, wie Zersetzung oder Phasenumwandlung, stattfindet. Das verwendete
Thermoanalysegerit erlaubte die Messung von und Differentialthermoanalyse nebeneinan-

der. Zusitzlich wird noch die erste zeitliche Ableitung der Thermogravimetrie, die als Diffe-

rential-Thermogravimetrie
(DTG) bezeichnet wird, auf-
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Abbildung 2.2: Thermogravimetrie von Kukersit unter Argon

(oben), unter Luft (Mitte) und unter Formiergas (unten).

mit einem Massenverlust von 17,9% verbunden ist. Daraus kann gefolgert werden, dal3 Py-

rolysetemperaturen unterhalb 400°C zu unvollstindigen Umsetzungen fiihren. Wiinscht man
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vollstindige Kerogenzersetzung, so sollte die Pyrolysetemperatur 550° iiberschreiten. Wahlt
man Pyrolysetemperaturen oberhalb 650°C, so muf3 mit erhdhtem Energieaufwand durch
die thermische Carbonatzersetzung gerechnet werden. Allerdings kann CO, auch durch che-
mische Reaktion z.B. mit H,S freigesetzt werden.

Unter Formiergas verhilt sich der Olschiefer dhnlich wie unter Argon. Nur der
Massenverlust durch die Kerogenzersetzung ist geringfiigig hoher, was auf eine verringerte
Bildung von Riickstdnden durch Reaktion der Pyrolyseprodukte mit Wasserstoft zuriickzu-
fithren ist.

Unter Luft verbrennt der Kerogenanteil des Olschiefers ab 300°C kontinuierlich bis
etwa 750°C. Aus der Kurve der Differentialthermoanalyse mit ihren beiden Minima bei
360°C und 680°C erkennt man diesen Vorgang als zunéchst stark exotherm und bei etwa
500°C etwas weniger exotherm, was auf die zuerst einsetzende Verbrennung der pyrolyti-
schen Primédrprodukte und daran anschlieBend die Verbrennung der kohlenstoffreichen
Riickstidnde auf dem Gestein zurilickzufiihren ist. Oberhalb 750°C setzt dann die endotherme
Carbonatzersetzung ein.

Hieraus ist zu folgern, daB eine energetische Nutzung des Olschiefer bei Tempera-
turen unterhalb 750°C erfolgen sollte, um nicht die in der Verbrennung frei werdende Ener-

gie teilweise zur Freisetzung von CO, aus Carbonat zu verbrauchen.

2.3 Pyrolyse-GC/MS

Bei der Pyrolyse-Gaschromatographie wird die eigentliche Probe durch sehr
schnelle thermische Zersetzung in einem Pyrolyseofen (Pyrolysator) erzeugt. Das den Pyro-
lysator kontinuierlich durchstromende Tragergas spiilt das dort entstandene Pyrolysat rasch
auf die GC-Trennsdule. Die Aufheizzeit im Pyrolysator liegt im Bereich von Millisekunden,
die Verweilzeit im Pyrolyseofen im Bereich von Sekunden. Die Probenmenge betrégt bis
500 pg. Das entstehende Chromatogramm der Pyrolyseprodukte wird als Pyrogramm be-

zeichnet.
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Es werden verschiedene
Techniken angewandt, um die Probe
auf Pyrolysetemperatur zu erhitzen.
Curie-Punkt-Pyrolysatoren nutzen ei-
nen ferromagnetischen Draht, auf den

die Probe aufgebracht wird. In einem
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Abbildung 2.3 a und b: Ofenpyrolysatoren. Oben der Pyr

4A von Shimadzu, unten der Pyroprobe 1500 von CDS
Analytical

Wirmetonung der Pyrolyse bestimmt
werden. FEinfachere Pyrolysatoren
verwenden einen vorgeheizten Ofen, in den die Probe rasch eingebracht wird. In unserem
Fall am ITMC wird der Pyrolysator “PYR-4A” von Shimadzu (Abb. 2.3 a) verwendet, bei
dem der Probentiegel der Schwerkraft folgend in den IR-beheizten Ofen hineinfillt. An der
BFH Hamburg-Bergedorf fand der CDS Analytical Pyroprobe Standard Interface 1500
(Abb. 2.3 b) Verwendung, bei dem die Probe mit einer Schubstange in den Ofenraum einge-
fithrt und dort durch rasches Aufheizen einer Heizdrahtwendel zersetzt wird.

Es wurden 21 Pyrolysexperimente mit fein gemérsertem Olschiefer durchgefiihrt,
dabei wurde der Gesamtionenstrom aufgezeichnet. Da eine sehr feine Waage zur Verfligung
stand, konnten Ein- und Auswaagen bestimmt werden. Tabelle 2.1 zeigte eine Auswahl aus

den durchgefiihrten Experimenten. Die gemessenen Massenverluste der Pyrolyseexperi-
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mente zeigen den aus der Thermoanalyse be-
kannten Trend. Bei 350°C ist die Zersetzung des T Einwaage Massen-
[°C] [ug] verlust
Kukersits unvollstindig. Bis 550°C werden rund |350 470 12%
. 400 421 4%
0
40% der Masse abgespalten, das entspricht der 750 182 10%
Zersetzung von Kerogen und Teilen des Carbo- |500 498 36%
550 531 37%
[¢] o
nates. Oberhalb von 600°C werden rund 55% des 50 510 20%
Kukersit, also neben Kerogen auch das gesamte |550 485 53%
Carbonat zersetzt. Es wurden eine Temperatur- 600 235 1%
) 600 366 54%
reihe liber den moglichen Temperaturbereich |600 265 55%

° . . . 600 193 55%
350-800°C, Reproduzierbarkeitsstudien ausge- 500 129 56%
wihlter Pyrolyseversuche sowie eine Reihe iiber |700 355 56%

. 2 . . 750 432 56%
verschiedene Olschiefereinwaagen vermessen.

Das Erscheinungsbild des Pyrogramms bei Tabelle 2.1: Pyrolyse-GC/MS-Versuche

550°C zeigt Abbildung 2.4.
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Abbildung 2.4: TIC-Pyrogramm mit den Massenspuren m/z=56, 94, 124, 138

Wie fiir Polymer-Pyrolysate typisch, erkennt man homologe Reihen verschiedener
Verbindungsklassen. Diese lassen sich mit Hilfe der unter das TIC-Chromatogramm geleg-
ten Massenspuren, auch Massenchromatogramme genannt, genauer identifizieren. Das Mas-
senchromatogramm mit m/z=56 représentiert aliphatische Kohlenwasserstoffe und zeigt ei-
ne homologe Reihe der aus der Polyethylenpyrolyse wohlbekannten Verbindungen mit den
dominierenden Signalen n-Alken, n-Alkan, n-Alkadien. Letzteres erscheint mit geringerer

Intensitit, weil m/z=56 bei den Alkadienen mit vergleichsweise geringer Intensitét auftritt.
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Das fiir Phenole charakteristische lon mit m/z=94 tritt nur einmal auf, da offenbar keine sub-
stituierten Phenole entstehen. Die Massenchromatogramme mit m/z=124 und 138 zeigen
wieder homologe Reihen, die fiir m/z=124 bei geringen Massen aus einem Signal und bei
hoheren Massen aus zwei nah beieinanderliegenden Signalen bestehen. Beim Massenchro-
matogramm mit m/z=138 treten bei geringen Massen zwei Signale und bei hoheren Massen
vier dominante Signale auf. Die Massenspektren einiger Komponenten zeigen die Abbil-
dungen 2.5 und 2.6 auf der vorangegangenen Doppelseite. Es handelt sich um die 5-n-Alkyl-
1,3-dihydroxybenzole und um n-Alkylmethyl-1,3-dihydroxybenzole. Thre Fragmentierun-
gen im MS kennzeichnen sich durch die Abspaltung der Alkylkette zum Ion mit m/z=124
bzw. 138, sowie den Verlust von CO (M-28). Die Abspaltung von Wasser spielt keine Rolle
und das (M-18)-Ion erscheint nicht oder in sehr geringer Intensitdt. Stattdessen tritt die Ab-
spaltung von CO, die vermutlich unter Ringverengung ablduft und zu den lonen mit m/z=96
bzw. 110 fiihrt, in Erscheinung. Auch ohne Retentionszeit- und Spektrenvergleich kann folg-
lich davon ausgegangen werden, da3 es sich um die genannten Verbindungen handelt. Thre
Spektren wurden der vorhandenen Spektrenbibliothek hinzugefiigt.

Das Muster homologer Verbindungen im Chromatogramm ist in Abb. 2.7 darge-
stellt, hier fiir die C-8-substituierten Verbindungen. Es wird von sechs Verbindungen her-
vorgerufen: Zundchst eluiert das 5-Heptylen-4-methyl-1,3-dihydroxybenzol (M=220), ge-
folgt vom 5-Heptyl-4-methyl-1,3-dihydroxybenzol (m=222). Daran schlieBen sich die 5,2-
disubstituierten  Stellungsisomeren an, gefolgt von 5-Octylen-1,3-dihydroxyphenol
(M=220) und 5-Octyl-1,3-dihydroxyphenol (M=222). Bei den kiirzerkettigen Homologen

treten die in der Seiten-

kette ungesittigten Ver- o AN
bindungen naheliegen- . [

derweise in geringeren [y

—'*-/,\/\* N ,/'\-/’j\__ o
58

zahlreichen, ~ mit  der Abbildung 2.7: Muster der homologen Alkyldihydroxyphenole
Spektrenbibliothek nicht

durch Vergleich identifizierbaren Komponenten. Ein zugeordnetes Chromatogramm findet

Konzentrationen auf. Mit
diesen Informationen ge- |[-— /\ -

lang die Zuordnung der

sich im Anhang.

Die Zusammensetzung des Pyrolysats in Abhédngigkeit von der Temperatur zeigt
Abbildung 2.8. Allerdings sollten die TIC-Chromatogramme nicht wie von FID-Chromato-
grammen gewohnt, quantitativ interpretiert werden. Der Response des Detektors ist fiir jede
Verbindungsklasse individuell verschieden und zudem konzentrationsabhidngig. Aromati-
sche Verbindungen geben beispielsweise deutlich hohere lonenausbeuten und damit Peak-
flichen, als unverzweigte Aliphaten. Vor allem die hier in Erscheinung tretenden aromati-

schen Sauerstoffverbindungen geben insbesondere bei hoheren molaren Massen gegeniiber
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Aliphaten um den Faktor zwei bis drei erhohte Intensitdten. Dies konnte bei der Aufnahme
von Pyrolyse-GC/FID-Chromatogrammen an der BFH in Hamburg-Bergedorf beobachtet
werden. Dennoch erlauben die TIC-Chromatogramme die Beurteilung relativer Konzentra-
tionen, das bedeutet, es kann das Reaktionstemperaturoptimum fiir einzelne Pyrolysepro-
dukte oder -produktgruppen ermittelt werden.

Man erkennt bereits hier den Trend, daf bei sehr niedriger Pyrolysetemperatur vor-
wiegend langkettige Verbindungen entstehen, aliphatische Kohlenwasserstoffe unter C-9
treten kaum in Erscheinung. Dies zeigt, dall zwar fliichtige Komponenten entstehen, diese
aber weitgehend nicht zu kiirzerkettigen Verbindungen abgebaut werden. Bei Pyrolysetem-
peraturen um 550°C sieht man aliphatische Kohlenwasserstoffe und Dihydroxybenzole in

hoheren Konzentrationen auftreten, dabei werden kiirzerkettige Verbindungen im Bereich

800°C

700°C

600°C

500°C

400°C

10 20 30 40 50 60 70 80

Abbildung 2.8: Pyrogramme bei verschiedener Pyrolysetemperatur

C5 bis C8 bevorzugt gebildet. Ab 650°C erfolgt neben einer Verschiebung des Produktspek-
trums zu kurzkettigen Aliphaten und der teilweisen Defunktionalisierung der Sauerstoffver-
bindungen bereits das Auftreten von aromatischen Kohlenwasserstoffen. Bei der geritebe-
dingten Maximaltemperatur von 800°C tritt vollstdndige Defunktionalisierung der Sauer-
stoffverbindungen auf. Auller kurzkettigen Aliphaten unter C-5 treten fast ausschlieBlich
Aromaten auf. Umseitige Tabelle 2.2 zeigt abschliefend die Zusammensetzung der Pyroly-

seprodukte zusammengefal3t nach Stoffgruppen:
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Summen 350°C | 400°C| 450°C | 500°C | 550°C | 600°C | 650°C | 700°C | 750°C | 800°C
C4-Aliphaten - - - -l 0,2%]| 1,3%]| 0,9%] 0,9%]| 2,2%| 2,5%
C5-Aliphaten - - -| 91%]| 7,5%] 15,8%] 16,9%] 15,9%| 16,5%| 16,5%
C6-Aliphaten - -l 0,6%] 5,9%]| 8,7%]17,3%] 16,2%| 17,2%| 11,6%| 7,1%
C7-Aliphaten - -| 0,6%] 8,2%]| 5,9%]| 9,3%| 7,8%| 7,0%| 3,4%]| 1,4%
C8-Aliphaten - -l 8,9%]14,7%| 9,2%] 13,0%] 10,2%| 6,5%]| 5,0%| 4,6%
C9-Aliphaten -| 0,6%| 3,7%]| 6,6%]| 3,8%]| 58%| 4,4%| 3,6%| 1,0%]| 0,4%
C10-Aliphaten -l 1,3%| 6,5%| 6,8%] 3,9%]| 5,6%]| 4,2%| 3,5%| 1,0% -
C11-Aliphaten 3,8%| 2,9%]| 5,5%| 5,1%| 2,9%| 4,0%| 3,1%]| 2,1%]| 1,4%| 0,9%
C12-Aliphaten 1,2%| 3,7%| 4,5%| 4,3%]| 2,1%| 3,1%]| 2,3%| 1,5%]| 1,0%| 0,3%
C13-Aliphaten 1,7%] 3,6%]| 3,2%| 3,5%| 2,1%| 2,2%]| 1,5%]| 1,9%]| 1,8%| 0,3%
C14-Aliphaten -l 3,9%| 4,6%| 3,3%| 1,6%] 0,9%]| 0,8%]| 0,3% - -
C15-Aliphaten 4,6%| 7,1%]| 4,2%| 42%| 1,8%| 1,5%| 1,4%| 2,2%| 1,4%| 0,8%
C16-Aliphaten 42%| 5,0%| 42%| 2,8%| 1,5%| 1,8%| 0,7%| 0,5% - -
C17-Aliphaten 21%| 1,7%| 0,5%]| 0,3%]| 0,2% - - - - -
C18-Aliphaten 1,2%| 1,4%| 0,7%| 0,4%| 0,5% - - -l 0,5%| 0,5%
C19-Aliphaten 1,6%| 1,2%]| 0,7%| 0,1% - - - - - -
Summe Aliphaten 20,3%| 32,4%] 48,6%]| 75,3%]| 51,9%] 81,6%]| 70,4%]| 63,2%| 46,8%| 35,3%
C1-Dihydroxybenzole 1,3%| 3,2%| 2,6%| 1,5%| 1,4%| 0,9%| 2,1%| 2,4%]| 3,0%| 2,2%
C2-Dihydroxybenzole -l 2,3%| 2,5%| 1,4%| 1,6%| 1,1%| 2,5%| 3,6%| 3,7%| 2,8%
C3-Dihydroxybenzole 1,4%| 1,3%| 0,6%| 0,3%| 0,7%| 0,3%| 1,3%| 1,5%| 1,7%| 0,3%
C4-Dihydroxybenzole 1,3%| 1,3%| 1,6%| 0,4%| 0,6%| 0,3%| 0,6%| 1,9%]| 0,7%]| 0,8%
C5-Dihydroxybenzole 2,9%| 3,3%| 2,4%| 0,6%]| 2,1%| 0,5%| 1,6%| 1,2% - -
C6-Dihydroxybenzole 3,3%| 5,4%| 2,3%| 0,9%| 2,4%| 0,9%| 1,6%]| 1,3%| 0,2%| 0,6%
C7-Dihydroxybenzole 72%| 9,7%| 51%| 1,4%| 6,0%| 1,2%| 1,8%| 1,2% - -
C8-Dihydroxybenzole 13,1%] 10,9%| 7.7%| 4,2%| 8,4%| 1,6%| 2,3%| 1,3% - -
C9-Dihydroxybenzole 56%| 4,0%]| 3,4%| 1,4%| 4,8%| 0,5%| 1,0%| 0,6% - -
C10-Dihydroxybenzole A4.7%| 3,9%| 1,9%| 1,2%| 4,4% -l 0,2% - - -
C11-Dihydroxybenzole 55%| 2,1%| 1,9%| 0,6%| 1,5% -1 0,2% - - .
C12-Dihydroxybenzole 4,0%] 1,5% -1 0,2%| 1,4% - - - - .
C13-Dihydroxybenzole 6,2% - - -l 1,0% - - - - -
C14-Dihydroxybenzole 4.8% - - - - - - - - -
Summe Dihydroxyphenole | 61,3%| 48,9%| 31,9%| 14,1%| 36,3%| 7,4%| 15,3%| 15,0%| 9,3%| 6,7%
Aliphaten 20,3%| 32,4%| 48,6%| 75,3%]| 51,9%]| 81,6%]| 70,4%| 63,2%| 46,8%| 35,3%
Alkane 9,7%| 9,1%]| 10,5%| 20,2%| 11,8%| 16,2%| 13,2%| 8,8%| 4,3%| 2,8%
Alkene 10,6%| 19,7%| 29,5%] 40,6%]| 27,3%)| 45,8%| 38,5%| 32,8%| 20,2%]| 13,5%
Alkadiene - 4,1%| 8,8%| 13,4%| 11,0%| 16,1%] 13,9%| 15,6%]| 16,2%]| 12,4%
Aromaten - - 45%| 1,8%| 2,2%| 3,3%| 6,0%| 10,5%| 29,2%| 38,9%
Phenole 61,3%]| 50,6%]| 33,2%]| 15,1%| 37,8%| 8,8%| 18,1%| 18,9%| 15,2%| 12,8%
andere O-Verbindungen 3,0%| 3,4%| 4,7%| 3,9%| 2,9%| 3,5%| 4,3%| 5,8%| 7,2%| 9,8%
Schwefelverbindungen - - -1 0,6%| 0,4% - - - 0,1%| 0,4%
nicht identifizierte 15,4%| 13,1%| 8,0%| 2,9%| 5,5%| 3,8%| 2,4%| 2,5%| 2,0%| 3,1%

Tab. 2.2: Temperaturabhangigkeit der TIC-Flachenanteile verschiedener Stoffgruppen im Pyrolysat
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3 Extraktion von Olschiefer mit iiberkritischen Gasen

Ausgehend von der Uberlegung, aus Olschiefer Chemierohstoffe hoherer Verede-
lungsstufe als Schieferdl zu gewinnen, wurde erwogen, ob Hochdruckextraktionsverfahren
mit tiberkritischen Gasen hier eine Perspektive aufzeigen. Dabei sollte nicht allein an die
Verwendung von CO, gedacht werden, sondern auch andere Extraktionsmittel sollten mit in
die Uberlegungen einbezogen werden.

Bei der thermischen Behandlung von Olschiefer beobachtet man eine weitgehende
Defunktionalisierung der sauerstoffhaltigen Primarprodukte. Diese tritt insbesondere bei ho-
hen Reaktionstemperaturen oder bei langen Verweilzeiten auf. Daher sind die Ausbeuten an
Sauerstoffverbindungen bei den iiblichen Schwelprozessen verglichen mit den Befunden aus
der Pyrolyse-Gaschromatographie relativ gering. Das Hamburger Pyrolyseverfahren in sei-
ner Hochtemperatur-Kreisgas-Variante zur Altkunststoffverwertung nutzt diesen Effekt, da
zur Darstellung der angestrebten aromatenreichen Chemierohstofffraktionen maximale De-
funktionalisierung und Aromatisierung aus Alkenen und Alkadienen erwiinscht ist.

Der in Estland angewandte Kiviter-Prozel3 erzeugt unter anderem funktionalisierte
Verbindungen, vor allem Phenole. Von diesen werden nur die wasserloslichen in relativ ge-
ringen Mengen durch Extraktion des Waschwassers mit Butylacetat gewonnen. Die Extrak-
te werden im Kombinat zu Phenol-Formaldehydharzen weiterverarbeitet. Die Ausbeute des
Kiviter-Prozesses an Phenolen wird mit etwa 1% der eingesetzten Olschiefermasse angege-
ben , dabei handelt es sich vorwiegend um 5-Methyl-1,3-dihydroxyphenol (Methylresorcin)
neben 5-Ethyl- und 2-Methyl-1,3-dihydroxyphenol.

Die Gewinnung auch hoher substituierter Phenole wire aber wiinschenswert, um
den Anteil direkt vermarktbarer Produkte zu erhéhen. Daher wurde der Versuch unternom-
men, durch Extraktion des Olschiefers mit iiberkritischen Gasen die genannten Sauerstoff-
verbindungen in hoheren Ausbeuten zu gewinnen oder zumindest anzureichern. Reststoffe
aus der Extraktion lieBen sich anschliefend dem gewohnlichen Pyrolyseprozess zufiihren
und so weiter verwerten.

Man muf3 davon ausgehen, dal3 ein pyrolytischer Abbau des Kerogen zu erwiinsch-
ten Verbindungen im Temperaturbereich von 300 bis 400°C erfolgt. Fiihrt man die Hoch-
druckextraktion bei derartigen Temperaturen durch, so sollte man erwarten, daf3 entstehende
Primérprodukte sich durch Extraktion rasch entfernen und vor weiteren Reaktionen bewah-

ren lassen.

3.1 Uberkritische Gase zur Extraktion

Den iiberkritischen Zustand erreicht ein Fluid, wenn kritischer Druck und kritische
Temperatur iiberschritten werden. Dabei schwindet die vorher beobachtbare Phasengrenze
zwischen fliissiger und gasformiger Phase und es entsteht ein einphasiges System. Dies wird
im Phasendiagramm eines Stoffes (fiir die Beispiele Kohlendioxid und Wasser ist es in Ab-

bildung 3.1 gezeigt) dadurch beschrieben, dall die Kurve fiir den Phaseniibergang fliissig-
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gasformig am kritischen Punkt endet. Entdeckt wurde dieser Effekt bereits Anfang des 19.
Jhd. (Cagniard de la Tour, 1822).

P p 1 22MPa® |
MPa 7,38 MPa ' al .
[ 8] 304,3 K [kPa]: 647,2 K: :

i | |
I I
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4 60-
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Abbildung 3.1: Phasendiagramme von CO, und Wasser

Die Eigenschaften tiberkritischer Fluide bewegen sich zwischen denen von Fliis-
sigkeit und Gas. So reicht ihre Dichte durch den hohen Druck nahe an die einer Fliissigkeit
heran. Gleichzeitig ist ihre Viskositit sehr gering und nur etwas hoher als die der Gasphase.
Die Fluide weisen sehr hohe Diffusionskoeffizienten bei gleichzeitig hohem Losungsver-

mogen dhnlich einer Fliissigkeit auf. Oft verdndert sich die Dielektrizititskonstante, so daf3

unerwartete Losungseigenschaften zu beobach-
Fluid Pirit [MPa] Twit[MPa] | ten sind. Beispielsweise 16st Wasser im tiberkri-
Stickstoff 3,34 125,2 <ch d h d 1 £
Wasserstoff 1.3 333 tischen Zustand hervorragend unpolare Stoffe
Wasser 22 647,2 wie Dieselol, dagegen sinkt die Loslichkeit von
Kohlendioxid 7,38 304,3 .
Ethan .82 3054 Salzen sehr stark ab, so dall zuvor im Wasser
Ethen 5,05 283, 1 geloste Carbonate beim Erreichen des kritischen
Propan 4,24 370 . .
Progen .54 365.1 Punktes ausfallen. Tabelle 3.1 zeigt eine Aus-

Tabelle 3.1: kritische Daten ausgewahlter wahl von Fluiden mit ihren kritischen Daten.
el Zur Zeit erfolgt die Anwendung von
iiberkritischen Fluiden gezielt ausschlieBlich bei Trennprozessen. Eine leistungsfihige La-
bormethode ist die iiberkritische Fluidchromatographie (SFC), die durch die Vielzahl ein-
stellbarer Gradienten sehr variabel ist und zur Trennung von Oligomeren verwendet wird.
Beispielsweise lassen sich Polystyrole bis zum max. Polymergrad von 50 auftrennen und ih-
re Molekulargewichtsverteilung bestimmen. Extraktive technische Anwendungen existieren
zur Extraktion von GenuBmitteln oder Mineraldlprodukten. Zeitweise wurde auch die Hy-
drolyse von Anilin zu Phenol in iiberkritischem Wasser diskutiert. Tabelle 3.2 zeigt einige

technische Anwendungen.
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Bis etwa 1950 war die Nutzung iiberkritischer Fluide aufgrung vorwiegend techni-
scher Unzulinglichkeiten in nur geringem MaBe verwirklicht. Einen Uber-blick iiber den da-
maligen Entwicklungsstand geben Barth und Bidwell (1944). Heute sind Extraktionsverfah-

ren mit Uberkritischen .
) ] Extraktionsgut Solvens
Fluiden verbreitet, ob- [Kaffee cO, HAG,1998
wohl in der GroBindustrie |Hopfen CO, SKW, 1998
] . . Schmierdlrohstoffe
Widerstinde — gegentiber | (critical solvent deashing) Toluol Stahl et al., 1987
ihrer Einfiihrung zu be- ROSE-Prozel3 Pentan Adams et al., 1979

stehen scheinen (Brunner, Tab. 3.2: technisch angewandte Extraktionsprozesse

1987).

3.2 Das KWU-Hochdruck-Schwelverfahren und andere Versuche zur extraktiven
Nutzung von Olschiefer

Im Rahmen der Synthetic Fuel Forschung wurden viele extraktive Verfahren zur
Brennstoffgewinnung aus Olschiefern untersucht. In diesem Zusammenhang ist das KWU-
Hochdruck-Schwelverfahren von besonderem Interesse, weil es mehrere Parallelen zum
Hamburger Pyrolyseverfahren aufweist.

Dieses Verfahren wurde von Brunner et al. (1990) in Zusammenarbeit mit der
KWU entwickelt und patentiert. Ziel war die Brennstoffgewinnung aus Olschiefer, dazu
wurde dieser unter Druck (5-13 MPa) im Temperaturbereich von 380-550 °C pyrolysiert.
Als Spiilgas wurden Wasserstoff oder Stickstoft vorgelegt und wihrend des Betriebs durch
Schwelgas verdrangt. Durch Zudosieren konnte aber immer eine Mindestkonzentration an
Wasserstoff sichergestellt werden.

Das gewdhlte Spiilgas liegt im iiberkritischen Zustand vor und extrahiert aus dem
Olschiefer die Primérprodukte der Pyrolyse. Die maximale Olausbeute betrug 167% der Ol-
ausbeute nach Fischer und wurde bei 465°C und 5 MPa erreicht.

Die Druckwirbelschicht verhdlt sich im Gegensatz zu atmosphirischen Wirbel-
schichten homogen, das bedeutet, es treten aufgrund der erhdhten Gasdichte und verringer-
ten Gasgeschwindigkeit keine Gasblasen auf.

Die Durchmesser der Technikumsanlagen bei der KWU/Erlangen betrugen 50, 70,
95 mm, die Hohe betrug 1500 mm. Der Durchsatz betrug bis 3 kg/h. Als Wirbelboden wur-
de eine drahtnetzbedeckte Lochplatte verwendet. Die Hohe der Wirbelschicht wird durch ein
Uberlaufrohr bestimmt und betriigt 600 mm. Die Gestalt der Wirbelschicht kann durch Ein-
bau von Einsétzen verdndert werden (Kreisring-Wirbelschicht). Als Wirbelgut wird ausge-
schwelter Olschiefer (0,4 bis 0,5 mm) verwendet. Zur Fluidisierung wurde ein Membran-
kompressor (0,2, spiter 1,2 m3/h) verwendet. Zusitzlich konnte Wasser mit einer Membran-
dosierpumpe in die Gasleitung eingespeist werden.

Das Eintragsystem besteht aus zwei iibereinander angeordneten Behéltern (Silo und

Eintrag), der eigentliche Eintrag steht unter Druck und ist mit einer Zellenradschleuse be-
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stiickt. Durch den Eintrag erfolgt die Einstellung der Feststoffverweilzeiten, da die Grofe
der Wirbelschicht konstant ist. Der Eintrag erfolgte iiber ein Tauchrohr mit Spiilgasseiten-
strom 100 mm tiber dem Gasverteiler.

Die den Reaktor verlassenden Gase werden durch drei Zyklone mit zwischenge-
schalteten Warmetauschern geleitet und dabei weitgehend in Produktklassen separiert ab-
geschieden. Im ersten Zyklon werden bei >450°C Feinstaub und Olschieferabrieb abge-
trennt. In den nachfolgenden Zyklonen werden bei 150°C bzw. 20°C Ol bzw. Wasser und
Leichtsieder gewonnen. Die Schwelgase lieBen sich durch einen Gaswischer unter Druck
aus dem Spiilgas herausldsen. Unter Entspannung kénnen die Schwelgase an Aktivkohle ad-
sorbiert werden. Es wurde beobachtet, da3 die Schwelgase den Extraktionsvorgang forder-
ten; daher wurde der Gaswéscher meist nicht betrieben.

Fiir eine Anlage mit einer Durchsatzleistung von 10000 t marokkanischem Timah-
dilit-Olschiefer pro Tag wurden Produktionskosten von 26 $/bbl (Basis 1990, = 245 DM/t
Ol) berechnet. Die Arbeitsgruppe strebte den Bau einer Pilotanlage mit dem Durchsatz von
100 t/d an, konnte dieses Vorhaben aber bisher nicht umsetzen.

Hoffmann (1985) untersuchte in Vorversuchen fiir den Aufbau der KWU-Anlage
den EinfluB verschiedener Fluide auf die Produktzusammensetzung. Er beobachtete, dal3
Stickstoff die Aromatisierung der Produkte verringert. Die Olausbeute entspricht etwa der
Fischer-Schwelung. Unter Druck treten keine nennenswerten Verdnderungen der Produktzu-
sammensetzung auf. Teilweise bildet sich aus Stickstoftf Ammoniak. Mit Wasserstoff als
Spiilgas werden die Ergebnisse der Fischer-Schwelung iibertroffen. Unter Druck verstarkt
sich diese Tendenz noch. Es werden bis zu 156% des Fischer-Wertes erzielt. Ursache ist die
Freisetzung von Produkten aus den hochkondensierten Aromaten. Setzt man ZnCl, zu, so er-
hoht sich die Ausbeute an Aromaten bereits bei niedrigen Temperaturen (z.B. 390°C). Was-
serstoff kann auch teilweise durch Wasser ersetzt werden. Verwendet man Wasserdampf als
Spiilgas, so dringt es Gleichgewichtsreaktionen, die unter Wasserbildung verlaufen, bei-
spielsweise Defunktionalisierungen der Phenolkomponenten, zuriick. Gegeniiber Stickstoff
tritt eine erhohte Schwelausbeute in Erscheinung. Die Pyrolysereaktionen werden beschleu-
nigt, die Temperaturen im Vergleich zur Stickstoffspiilung gleichen Produktes erniedrigt.
Aromatisierungen werden zuriickgedréngt.

Teder et al. (1985) berichten von Extraktionsversuchen gepulverten Kukersites mit
Losungsmitteln unter liberkritischen Bedingungen. Die Extraktausbeute hingt von Tempe-
ratur, Fluiddichte, Art des Fluids und des Verhiltnisses Fluid/Olschiefer ab. Bei 310°C wur-
den Extraktausbeuten von 5 bis 25% bezogen auf Kerogen erzielt. Polare Fluide wie THF,
Ethanol oder Diisopropylether ergaben hohere Ausbeuten als unpolare. Die erzeugten Ex-
trakte enthalten im Vergleich zum Schieferdl des Kiviterprozesses einen auf 70-80% erho6h-
ten Anteil Sauerstoftverbindungen und einen auf 15-25% erniedrigten Anteil Aliphaten. Das
mittlere Molekulargewicht der Extrakte betrug 500-800 g/mol und stieg bei Verwendung ei-

nes Fluids mit geringerem Molekulargewicht an.
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33 Extraktionsversuche mit einem Hochdruck-Stromungsautoklaven

In Zusammenarbeit mit Prof. G. Brunner (TU Hamburg-Harburg) wurden in einem
Autoklaven sechs Extraktionsversuche durchgefiihrt, mit dem Ziel, aus Kukersit Che-
mierohstoffe zu gewinnen. An der Anlage war zuvor versucht worden, Chemierohstoffe aus
Holz zu gewinnen (Willner, 1986) und mineraldlbelastetes Erdreich zu dekontaminieren.

Durch die Extraktion mit iiberkritischen Fluiden sollten die Primérprodukte der Ku-
kersitzersetzung rasch aus der beheizten Zone des Reaktors abgefiihrt werden und so einer
Weiterreaktion entzogen werden. Auf diese Weise sollten phenolische Komponenten vor der

Abspaltung ihrer funktionellen Gruppen bewahrt werden.

3.3.1 Beschreibung der Apparatur

Verwendet wurde ein Nachbau des von Hoffmann (1985) betriebenen Stromungs-
autoklaven, der auf 250 bar Betriebsdruck bei 450°C Betriebstemperatur ausgelegt ist. Bei
dem auf Abbildung 3.2 dargestellten Reaktor handelt es sich um ein senkrecht angeordnetes
elektrisch beheiztes Druckrohr von 500mm Lénge und 45 mm Innendurchmesser, an dessen

Enden Flansche angeschweil}t sind.

Die Abdichtung erfolgt Spulgas

. . Extrakt
durch Linsendichtungen und Dehn-
schrauben. Am Deckelflansch ist ein | Quarzwolle Hh (
Rohr befestigt, dal der Aufnahme | ’“‘ |
des Extraktionsgutes dient. Im Unter- | Olschiefer-

schied zu der bei Hoffmann beschrie- Schittschicht \
benen Anordnung wurde das Festbett | Heizmanschette

nicht von oben nach unten durch-

stromt, sondern von unten nach oben, _ 2l
Reaktionsrohr

wobei das Fluid die das Festbett ent- \ |
haltende Hiilse zunidchst an der R A

. Ly |
Aullenseite von oben nach unten um- \

stromt. Dadurch wird das Erreichen Quarzwolle

hoherer Fluidtemperaturen ermdg-

licht. Produkte verlassen den Reaktor

tauscher abgekiihlt und hinter einem E B

|

|

|
nach oben, werden in einem Warme- \%

\

T

|

Druckhalteventil entspannt. Fliissige

Produkte werden in einer Vorlage Abbildung 3.2: Extraktionsreaktor.

aufgefangen, Gase werden in einer

Gasuhr registriert und der Abluft zugefiihrt. Das Verfahrensfliebild zeigt Abbildung 3.3.
Die verwendeten Fluide wurden auf unterschiedliche Weise dem Reaktor zugeleitet. Koh-

lendioxid wurde dem im Technikum fest installierten Kugelbehilter entnommen und mit ei-
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Abbildung 3.3: VerfahrensflieRbild der Extraktionsanlage. PIl: Druckanzeige; PIR: Druckanzeige und
-aufzeichnung; TIR: Temperaturanzeige und -aufzeichnung; TIC: Temperaturanzeige und -steuerung

nem Kolbenverdichter auf Reaktionsdruck komprimiert. Wasserstoff wurde den bereitge-
stellten Stahlflaschen entnommen. Dabei wurde auf die Verwendung eines Verdichters ver-
zichtet, um eine Neuverlegung der teilweise demontierten Leitungen zu vermeiden. Daher
konnte nur der halbe Inhalt der Stahlflaschen verwendet werden. Wasser wurde mit einer
Kolbenpumpe durch eine Vorheizung in den Reaktor gefordert.

Die Steuerung der Anlage erfolgt weitgehend manuell. Insbesondere die Fluidstro-
me wurden durch Handventile bzw. im Fall von Wasser an der verwendeten Kolbenpumpe
eingestellt. Die jeweiligen Temperaturen der drei Heizmanschetten dienten als Regelgréf3en
fiir die Reaktortemperatur. Dabei wurde besonders darauf geachtet, die maximale Tempera-
tur nicht zu iiberschreiten. Zur Messung der eigentlichen Reaktortemperatur befand sich ein
Thermoelement in der Schiittschicht. Die MeBwerte aller im Flieplan mit TIR/PIR gekenn-

zeichneten MeBstellen wurden mit einem Atari-ST Computer aufgezeichnet.
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3.3.2 Programm und Verlauf der Versuche

Insgesamt wurden sechs Versuche durchgefiihrt. In verschiedenen Tempereaturbe-
reichen wurde mit tiberkritischem Kohlendioxid, Wasser und Wasserstoff extrahiert. Tabelle
3.3 gibt einen Uberblick iiber die Versuchsparameter:

Erwartet wurde, da3 mit Kohlendioxid hohe Ausbeuten an polaren Verbindungen

wie Phenolen und mit Wasser vor al-

lem unpolare Kohlenwasserstoffe er- | Versuch Fluid Druck T
. . [kPa] [°C]
zeugt wiirden. Mit Wasserstoft sollten [Eq cO, 12 350
vor allem maximale Ausbeuten an |E2 CO, 12 400
i i . E3 Wasserstoff 10 360
Gesamtorganik zu gewinnen sein. E4 Wasserstoff 10 450
Im Betrieb der Anlage mit |ES Wasser 23 400
E7 Wasser 20 430

Kukersit zeigte sich, dal bedingt
Tabelle 3.3: Versuchsparameter der Extraktionsver-

durch den verwendeten Reaktortyp gyche.

der Olschiefer sehr langsam aufge-

heizt wurde. Einen typischen Temperaturverlauf zeigt Abbildung 3.4. Der Temperaturbe-

reich, in dem Kukersit sein Primérbitumen bildet, wurde dabei innerhalb von zwei bis drei

500 T
450
400
350 +
300 +
O 250
=200 -
150 T
100 T
50 +
0 | | | | | |
0 50 100 150 200 250 300

Zeit [min]

Abbildung 3.4: Temperaturverlauf des Extraktionsversuches E2 wahrend der Durchstrémung des
Festbettes.

Stunden durchschritten. Das Bitumen wurde meist nach Versuchsende innerhalb des Reak-
tors vorgefunden, hatte sich aber teilweise zu kurzkettigeren Produkten zersetzt, die extra-
hiert wurden.

Bei allen Versuchen, insbesondere bei denen mit Wasserstoff oder Kohlendioxid
war es schwierig, den Druck mit dem Druckhalteventil konstant zu halten. Ausgetragene
Staubpartikel erschwerten dessen Funktion erheblich, so daf auf die vorgesehene automati-
sche Betriebsweise verzichtet und stattdessen der Druck von Hand reguliert wurde. Dies ge-

lang besonders leicht bei Wasser als Extraktionsmedium, da dabei nur geringe Volumina ent-
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nommen werden muflten. Dagegen kam es bei den Gasen zu starken Druckschwankungen,
die zu zuweilen sehr hohen Gasgeschwindigkeiten des entspannten Gases fiihrten und die
Registrierung der Produktgase durch die Gasuhr mit Fehlern behafteten. Als zusétzliches Er-
schwernis kam bei CO; als Fluid die Vereisung des Druckhalteventils durch sich expandie-
rendes Fluid hinzu. Dieses sind auch die Ursachen fiir den in Abbildung 3.4 gezeigten
schwankenden Temperaturverlauf.

Bei beiden Extraktionsversuchen mit Wasserstoff kam es zu einer ungewohnlichen
Erscheinung: beim Uberschreiten einer Reaktortemperatur von 400°C wurde durch eine
exotherme Reaktion soviel Wérme frei, das die Reaktortemperatur ohne weitere Beheizung
auf 450°C anstieg und die Anlage notabgefahren werden mufite. In einem Kontrollversuch,
in dem die Olschieferfiillung durch Sand ersetzt wurde, konnte diese Erscheinung nicht re-
produziert werden. Die Ursache dieses Vorgangs ist unklar, verwunderlich ist insbesondere
die Tatsache, dal3 ein solcher Vorgang durch Thermoanalyse bei Normaldruck nicht beob-

achtet werden konnte.

3.3.3 Ergebnisse

In allen durchgefiihrten Versuchen konnten Gase, ein unangenehm riechendes, dun-
kles Ol, etwas Wasser und ein schwarzer Riickstand gewonnen werden. Folgende Tabelle 3.4
zeigt Extraktausbeuten und Versuchsparameter.

Bei den Versuchen E1-E4 befand sich im Riickstand noch bitumenartige Substanz,

die nicht extrahiert werden konnte und eine sehr weiche, kaugummiartige Konsistenz hatte.

Versuch E1 E2 E3 E4 E 6 E7
Temperatur [°C] 350 400 360 450 400 430
Druck [bar] 120 120 100 100 230 200
Fluid CO, CO, H, H, H,O H,O
Volumenstrom [I/min] 8 8 8 8 13,910 13,9:10°
Dauer [min] 120 200 240 230 240 257
Edukt

Olschiefer [q] 411,561 427,41 419,14 422,95 408,76 4205
Produkte

Riickstand [0] 384,52 381,23 330,67 333,85 280,45 300,47
Extrakt ] 47,47 37,63 1465 6,9 111,48 118,79
Extraktausbeute [%] 11,54 8,8 3,5 1,63 27,27 28,25

Tabelle 3.4: Versuchparameter

Dabei diirfte es sich um primér gebildetes Bitumen handeln, das unter den Reaktionsbedin-
gungen nicht weiter abgebaut wurde.

Die Extraktausbeute unterscheidet sich je nach verwendetem Fluid deutlich. Koh-
lendioxid vermochte etwa ein Drittel des im Olschiefer enthaltenen organischen Materials zu
extrahieren. Mit Wasserstoff wurden unerwartet niedrige Werte erhalten, da viel Bitumen im
Reaktor verblieb. Dagegen wurde mit Wasser der grofte Teil des organischen Materials aus
dem Olschiefer isoliert und ein bitumindser Riickstand in der Schiittschicht war nicht er-

kennbar.
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Die geringen Mengen an Extrakten erschwerten die Aufarbeitung stark. Aufgrund
des ungiinstigen Verhéltnisses aus eingebrachter organischer Substanz und zur Extraktion
verwendeten Fluidmengen ist die Erstellung von Massenbilanzen nicht sinnvoll. Insbeson-
dere in Versuch E1 wurde ein Massenzuwachs beobachtet. Es wurden offenbar Riickstinde
aus vorherigen Versuchen mit extrahiert, obwohl die Anlage zuvor drei Stunden unter Be-
triebsbedingungen mit tiberkritischem Kohlendioxid gespiilt worden war. Bei den Versuchen
mit Wasserstoff als Extraktionsmittel traten dagegen erhebliche Massenverluste auf. Die
anschlieBenden Versuche mit Wasser als Fluid zeigten nur geringe Massenverluste. Dies
diirfte auf das vereinfachte Handling der Anlage im Betrieb mit Wasser zuriickzufiihren sein,

da die Trennung zwischen Fluid und Extrakt deutlich einfacher war.

3.3.3.1 Gas

Die bei den Extraktionsversuchen erzeugten Gase unterscheiden sich grundlegend
duch den EinfluB der jeweiligen Fluide. Wie man aus Tabelle 3.5 erkennen kann, bestanden
die Gase der Versuche mit Wasserstoff und Kohlendioxid iiberwiegend aus den Spiilgasen.

Gemessen wurden Werte von 93,3 bis 99,6%. Daneben enthielten sie geringe Mengen an

durch die Reaktion erzeugten Ga-
E2 E3 E4 E6 E7

sen. Dagegen bestand das Gas der [H, 0,0% 955% 93,3% 19,1% 0,5%
Versuche mit Wasserdampf als Re- co 01% 00% 00% 0,0% 09%

_ . _ CH, 00% 45% 20% 795% 6,0%
aktions- und Extraktionsmedium [CO, 99.6% 0,0% 0,0% 0,0% 486%

ausschlieBlich aus Produktgasen andere KW 0,3% 0,0% 4,7% 1,4% 441%

deren Zusammensetzung sich bei Tabelle 3.5: Zusammensetzung der Gase.

den beiden durchgefiihrten Versuchen stark unterschied. Bei Versuch E6 war im Produktgas
kein CO, vorhanden und das Hauptprodukt war Methan, wirend bei Versuch E7 mit hoherer
Reaktortemperatur vor allem CO; und hohere Kohlenwasserstoffe entstanden. Ursache die-
ser starken Unterschiede sind die Reaktionsbedingungen: da die Unterschreitung des kriti-
schen Druckes zu deutlich verminderten Extraktionsausbeuten fiihrte und weniger Material
aus der Reaktionszone abgefiihrt wurde, stand mehr Material den Pyrolysereaktionen zu
Verfiigung. Dies fiihrte zu den hohen Anteilen von Abbauprodukten. Der erhohte CO,-An-
teil muf auf den Abbau des Carbonates zuriickgefiihrt werden. Als Ursache kommt aufgrund
der geringen Reaktortemperatur nur die Reaktion des Gesteins mit sauren Pyrolyseproduk-

ten in Frage.

3.3.3.201

Die fliissigen Extrakte wurden destilliert und gaschromatographisch analysiert. Da-
bei wurde deutlich, dal3, wie erhofft, die Defunktionalisierung und Vereinheitlichung der
Produkte in starkem Mal3e unterblieb. Es traten deutlich mehr Komponenten als erwartet in
Erscheinung, die oft gaschromatographisch schlecht getrennt waren und sich daher auch

massenspektrometrisch schlecht identifizieren lieBen. Meist gelang aber die Zuordnung zu
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einer Substanzklasse, so dafl zumindest die Zusammensetzung der Extrakte nach Substanz-

klassen angegeben werden kann. Diese ist in folgender Tabelle 3.6 angegeben.

Zunichst fallt auf,

} ey . " Versuch E3 E4 E6 E7
dal3 fhe Destllla'tlonsruclfstan Tm%] [m%] [m%] [m%]
de einen erheblichen Teil der [Destillationsriickstand 39 13 37 43

. Alkane 11 13 15 7,7

Extrakte ausmachen. Diese Olofine 041 078 31 8
Riickstinde diirften extrahier- [Naphthene 2 1,1 1,9 0,46

. © . . 2-Alkanone 0,22 0,95 47 3
ten bltumlnos‘en Anteilen zu- oot o %6 T >
zurechnen sein. Bemerkens- [Phenole, Diphenole 3,8 7,1 52 5,8

. . . nicht identifiziert 30,57 38,07 221 25,24
wert ist weiterhin, daf} 2-Alka Summe 00 100 106 100

none insbesondere bei Extrak- Tabelle 3.6: Zusammensetzung der Extrakte nach Stoffklassen
tion mit Wasser in hoheren

Konzentrationen entstehen. Diese Komponenten konnten bisher nur bei Pyrolyse-GC-Expe-
rimenten beobachtet werden. Das gleiche gilt fiir phenolische Komponenten, die ebenfalls in
groBBerer Menge gebildet wurden, allerdings in ihrer Konzentration deutlich hinter den auf-
grund der Pyrolyse-GC erwarteten Konzentrationen zuriickblieben.

Da neben den identifizierten Komponenten noch eine gro3e Zahl an unbekannten
Verbindungen auftrat, wurde versucht eine Trennung der Extraktionsprodukte nach Williams
und Nazzal (1995) durchzufiihren. Dabei wurden die pentanldslichen Olschieferprodukte
auf eine kurze Kieselgel-Séule gegeben und anschlieend mit verschiedenen Laufmitteln
steigender Polaritit fraktioniert eluiert. Das angegebene Verfahren fiihrte beim hier vorlie-

genden Material zu keinem Erfolg.

3.4  Bewertung der Ergebnisse

Durch die Verwendung von iiberkritischen Fluiden in einem Batch-Reaktor kann
aus in einem Festbett vorgelegtem Olschiefer ein Extrakt isoliert werden, der unter den Re-
aktionsbedingungen entstandene sauerstoffhaltige Verbindungen in gréBeren Konzentratio-
nen enthilt. Diese Verbindungen konnten bisher aufler in Experimenten im Milligramm-
Mafstab nicht beobachtet werden. Schwierig ist die Trennung der entstehenden Produkte, da
sie aufgrund der unterbleibenden Defunktionalisierung eine groe Vielfalt aufweisen. Die
Abtrennung der Zielprodukte sollte aber extraktiv moglich sein.

Aufgrund der Ausstattung des verwendeten Reaktors waren die Reaktionsbedin-
gungen Druck und Temperatur schwer zu kontrollieren und schwankten tiber die Laufzeit
der jeweiligen Versuche stark. Bisher unbeobachtet ist das Aufreten einer offenbar exother-
men Reaktion, die bei der Extraktion von Kukersit mit Wasserstoff bei 10 kPa oberhalb von
350°C auftrat. Eine Erklarung hierfiir existiert nicht.

Durch den batchweisen Betriebsmodus des Reaktors erfolgt die Autheizung auf Re-
aktions- und Extraktionstemperatur sehr langsam. Daher tritt die bekannte Neigung des Ku-

kersits zur Bildung einer plastischen Phase aus bitumindsem Material hier deutlich und
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storend in Erscheinung und reduzierte die erreichbare Extraktausbeute. Eine extraktive Ge-
winnung der Sauerstoffverbindungen aus Kukersit erfordert also eine andere Verfahrenswei-
se, die durch hohere Heizraten, minimierte Verweilzeiten und geringere Empfindlichkeit ge-
geniiber ausgetragenem Feinstaub gekennzeichnet ist.

Das erwidhnte KWU-Verfahren erfiillt diese Forderungen weitgehend. Da die Ex-
traktausbeuten speziell bei Verwendung von Wasserstoft deutlich hoher ausfallen sollten,

scheint es dem hier vorgestellten Weg deutlich iiberlegen zu sein.
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4 Niedertemperaturpyrolyse von Olschiefer nach dem Hamburger
Verfahren

Wie bereits beschrieben eignet sich das Hamburger Pyrolyseverfahren zur Erzeu-
gung von Chemierohstoffen aus Polymeren. In der Vergangenheit konnten Kock und Koch
(1996) zeigen, daB sich Olschlimme aus dem Kiviterproze (Fusen) in Wertstoffe und leicht
entsorgbare Reststoffe umwandeln lassen, die sich in die Produktstrome des Kiviterprozes-
ses einfiigen. In dieser Arbeit sollte nun untersucht werden, ob die direkte Pyrolyse von Ol-
schiefer ebenfalls zu brauchbaren Produkten fiihrt, ohne dafl Abfall problematischer Natur
wie den Fusen anfillt. Zundchst war im Rahmen eines Forderprogrammes der EG ein Reak-
tor zur Pyrolyse von Fusen zu konzipieren.

Daher wurden Wirbelschicht-Kaltmodelle angefertigt, deren Aufbau zur Visualisie-
rung der Funktionsfahigkeit der Wirbelschicht beim Bau einer technischen Anlage mit hori-
zontal angeordneten Strahlheizrohren diente. Hier waren Stérungen der Wirbelschicht durch
die fiir hangende Anordnung konzipierten und in liegender Anordnung noch nicht erprobten
Heizaggregate aus der Demonstrationsanlage Ebenhausen zu befiirchten. Es wurde ein Mo-
dell mit 2 x 2 m Grundfldche in Estland und ein kleineres in transparenter Ausfiihrung in
Deutschland aufgebaut.

Durch die Arbeiten von Vymer (1983) war bekannt, daB sich Athabasca-Olsand bei
740°C in der Wirbelschicht gut verwerten 1483t. Dabei kann das Bitumen des Einsatzgutes in
einem Verfahrensschritt vom anorganischen Begleitmaterial abgetrennt und gleichzeitig
gecrackt werden. Dabei als Nebenprodukt entstehender Schwefelwasserstoft kann durch
Einsatz von Kalk abgefangen werden. Es wurden Ausbeuten um 50% bezogen auf das ein-
gesetzte organische Material erreicht.

Koch (1996) hatte in ersten Versuchen gezeigt, dal Kukersit sich bei niedrigen
Temperaturen von 440 und 510°C erfolgreich pyrolysieren lat. Allerdings war dabei der
Anteil an organischem Feststoff mit etwa 35% Gliithverlust der Feststofffraktion gegeniiber
27% beim Kiviterprozef3 auffallend hoch, was auf unvollstindige Pyrolyse oder die Bildung
bitumindser Produkte zuriickgefiihrt werden kann. Der geringe Anteil an Pyrolysegas von
nur etwa 2 bis 6% gegeniiber 18% beim KiviterprozeB lief3 es aussichtsreich erscheinen, Py-
rolyseversuche bei hdheren Temperaturen durchzufiihren, um die Olausbeute auf Kosten der
organischen Feststoffriickstinde zu steigern und so die des KiviterprozeB zu iibertreffen. Der
Problemabfall des Kiviterprozesses, die Fusen, fiele auBerdem bei Anwendung des Ham-
burger Pyrolyseverfahrens nicht an. Damit bestiinde bei erfolgreicher Durchfiihrung von Py-
rolyseversuchen AnlaB zu der Uberlegung, ob nicht die alten Kiviterretorten zumindest teil-
weise durch Wirbelschichtpyrolysereaktoren ersetzt, die Ausbeute gesteigert und der Abfall
vermieden werden konnten.

Um die Verteilung der Pyrolyseprodukte bei verschiedenen Reaktionsbedingungen
zu untersuchen wurden in Hamburg sieben Wirbelschichtpyrolyseversuche an Laboranlagen

mit einem Durchsatz von ca. 2 kg/h durchgefiihrt.
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SchlieBlich konnte durch einen Technikumspyrolyseversuch mit einem Durchsatz
von knapp 40 kg/h demonstriert werden, dal die MaBstabsvergroBerung (Up-Scaling) des
Prozesses moglich ist und sogar bessere Ergebnisse erzielt werden: Durch die hohere Ver-

weilzeit konnte noch mehr Zielprodukt erzeugt werden als im Laborversuch.

4.1 Aufbau von Wirbelschicht-Kaltmodellen

4.1.1 Zielsetzung

Die Untersuchungen dienten der Visualisierung des Wirbelschichtverhaltens an ei-
nem 1:1-Kaltmodell des in Kohtla-Jarve zu projektierenden Reaktors, um Planungsgrundla-
gen zu schaffen und mogliche Probleme erkennen und 16sen zu kénnen.

Die Laborversuche an der Universitdt Hamburg haben gezeigt, dal durch Wirbel-
schichtpyrolyse nach dem Hamburger Verfahren aus schlammigen Olschieferriickstinden
(“Fusen’) Chemierohstoffe und einfach zu entsorgende Feststoffabfille erzeugt werden kon-
nen. Alle Produkte fligen sich ausgezeichnet in die Produktstréme des in Estland angewand-
ten Olschiefer-Schwelprozesses (“KiviterprozeB”) ein.

Zum Bau einer Pilotanlage mit dem geforderten Durchsatz von 500 kg/h in Kohtla-
Jarve (Estland) kann auf die Erfahrungen mit dem sogenannten Reifenreaktor (Hamburg)
und der Reifenpyrolyseanlage in Grimma (DDR), die dem Hamburger Reifenreaktor nach-
empfunden wurde, zuriickgegriffen werden.

Der Hamburger Reifenreaktor war nach erfolgreicher Demonstration der Pyrolyse
von unzerkleinerten Altreifen stillgelegt worden. Er hatte eine quadratische Grundfliche von
0,81 m2 und einen Durchsatz von 120 kg/h. Die in Grimma bis 1989 betriebene Pyrolysean-
lage hatte eine rechteckige Grundfliche von 1,6 m x 3,6 m, einen Durchsatz von 1,2 t/h und
diente angeblich der Verarbeitung von 30% der in der DDR erfaiten Altreifen. Beide Rei-
fenpyrolysereaktoren weisen horizontal angeordnete Strahlheizrohre und ein Gasverteiler-
system aus waagerechten Rohren mit zahlreichen nach unten gerichteten Bohrungen auf.
Dadurch soll ein Auslaufen der Reaktorinhalte verhindert werden.

Beide Reifenreaktoren unterschieden sich von den Hamburger Universal-Labor-
und Technikumsreaktoren (Durchsatz bis 5 bzw. bis 80 kg/h). Letztere haben einen kreisfor-
migen Reaktorquerschnitt. Der Technikumsreaktor hat schriag nach oben in den Reaktor hin-
einragende Strahlheizrohre und ein Wirbelgasverteilersystem aus hakenformigen Diisen, de-
ren Offnungen nach unten gerichtet sind. Die Laborreaktoren unterscheiden sich davon
durch ihre Beheizung iiber die Reaktorwand.

Fiir eine Entscheidung zum Bau einer Pilotanlage nach dem Vorbild der Reifenpy-
rolyseanlagen unter Verwendung der bereits nach Estland verbrachten Teile aus der Demon-
strationsanlage Ebenhausen (Geblése, Strahlheizrohre) war noch zu klédren, ob durch die ab-
weichende Reaktorkonstruktion Schwierigkeiten auftreten konnen, da fiir gro3e Reaktoren

mit waagerecht angeordnetem Strahlheizrohren keine eigenen Betriebserfahrungen vorla-
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gen. Dabei existierten vor allem Bedenken hinsichtlich einer moglicherweise ungleichméfi-
gen Fluidisierung, also moglichen Ruhezonen in den Ecken und an den Seitenwénden des
Reaktors. AuBBerdem wurde befiirchtet, dafl sich im Wirbelschatten oberhalb der Strahlheiz-
rohre eine Schiittschicht ausbilden konnte. Dies wiirde im Betrieb zu Anbackungen von Py-
rolysekoks auf der Strahlheizrohroberflache fiihren. SchlieBlich sollte auch das Verhalten

von grobstiickigem Material beobachtet werden.

4.1.2 Kaltmodell in Kohtla-Jiarve

Um die von estnischer Seite geduBlerten Bedenken hinsichtlich einer mdglichen
MalstabsvergrofSerung auszurdumen, wurde zunéchst ein Kaltmodell eines Wirbelschichtre-
aktors mit quadratischer Grundfldche (4 m?) im Malistab 1:1 bei RAS Kiviter in Kohtla-Jér-
ve (Estland) aufgebaut und dort Demonstrationsversuche durchgefiihrt. Es war vorgesehen,
einen gebrauchten 20’-Standardcontainer als Basis zu verwenden. Darin sollten Gaseinlei-
tungsrohre und Heizrohrattrappen instaliert werden. Die Konstruktion zeigen die Zeichnun-

gen 4.2 und 4.3 auf der anschlieBenden Doppelseite sowie untenstehende Abbildung 4.1.

.-

D
[_.‘-

Abbildung 4.1: Reaktor-Kaltmodell in Kohtla-Jarve (Estland).
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Abbildung 4.2: Konstruktionszeichnungen des Reaktor-Kaltmodells.
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Abbildung 4.3: Konstruktionszeichnungen des Reaktor-Kaltmodells.
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Als Gasverteiler wurden sieben Rohre von oben in den Reaktor hineingefiihrt, de-
ren unterer waagerechter Schenkel auf der Unterseite je 35 Bohrungen aufwies. Um mit ver-
schiedenen Verteiler-Druckverlusten experimentieren zu konnen, standen drei Ausfiihrun-
gen der eigentlichen Gaseinleitungsrohre mit 4, 6 und 8 mm-Bohrungen zur Verfiigung.
Oberhalb der Verteilerrohre befand sich je eine Heizrohrattrappe von 200 mm Durchmesser.
Zusitzlich wurden Hilfsgaseinleitungsrohre montiert, die parallel zu den Strahlheizrohrat-
trappen oberhalb dieser in Wandnéhe sowie oberhalb der mittleren Attrappe angeordnet wa-
ren. Die Fiillung des Modelles erfolgte mit 6,8 t Sand der Kérnung 0,4 bis 0,6 mm.

Es sei an dieser Stelle angemerkt, da3 schon die Beschaffung des Sandes unter den
dortigen Bedingungen unerwartet schwierig war

Das Wirbelgas wurde durch GroBBkompressoren gefordert, dadurch gelangten aller-
dings auch Ol und gréBere Mengen Kondenswasser in die Wirbelschicht. Bei einem starken
Regenschauer wihrend des letzten Versuches saugte einer der Kompressoren aufgrund bau-
licher Midngel der Fabrikhalle Wasser an, wodurch es zur Verklebung der Wirbelschicht und
vorzeitiger Abreise des Versuchsteams kam. Aufgrund der Unzuldnglichkeiten in Estland
wurde ein weiteres in Abschnitt 4.1.3 beschriebenes Kaltmodell konzipiert.

Auf Abb. 4.1 erkennt man die der Zufiihrung von Wirbelgas dienenden Rohrlei-
tungen. Rechts im Bild befindet sich die an den zwei nach oben fiihrenden diinnen Leitun-
gen erkennbare MeBblende zur Bestimmung des Wirbelgasvolumenstroms, die Regelung
der Beaufschlagung der Hilfsrohre erfolgt durch Kugelhdhne. Oberhalb des Modells erkennt

man einen Abzug, der sich als sehr hilfreich erwies. Offenbar zu Recht hatten die estnischen
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Abbildung 4.4: Strahlheizrohrattrappen
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Ingenieure mit einer schlechten Siebgiite - und hohem Feinstaubanteil des Sandes gerechnet.
Die Abbildungen 4.4 und 4.5 zeigen Blicke von oben in den Reaktor hinein: Abb.
4.4 zeigt die waagerecht angeordneten Strahlheizrohrattrappen. Oberhalb von drei Heiz-
rohrattrappen befinden sich die erwdhnten Hilfsrohre. Das senkrecht nach oben ragende
Rohr trigt ein Manometer.
Abb. 4.5 zeigt die Wirbelschicht im Betriebszustand mit an der Oberflache zerplat-

zenden Blasen von etwa 250 mm Durchmesser.

.
=ik
Abbildung 4.5: Kaltmodell im Betrieb, Sandfiillmenge 3 t

Durch den Betrieb des Modells konnte gezeigt werden, dal3 die Wirbelschicht sich
erwartungsgemal} verhielt: Es wurde eine gute Fluidisierung erreicht. Die Wirksamkeit der
Hilfgaseinleitungsrohre konnte belegt werden. Durch ein oberhalb der Strahlheizrohre ein-
gebautes Gitter konnte gezeigt werden, dal3 derartige Einbauten die Wirbelschicht nicht
storen. Der eigentliche Zweck dieses Aggregates, ndmlich die Zerteilung groBer koaleszier-
ter Blasen konnte allerdings nicht beobachtet werden, da die Fiillhdhe fiir die Beobachtung
eines Effektes nicht ausreichte. Die beobachteten Parameter Wirbelpunkt und Blasengrof3e
entsprachen gut den erwarteten. Die bei einer Fiillmenge von 6,5 t Sand durchgefiihrte Be-
stimmung des Wirbelpunktes ist in umseitiger Abbildung 4.6 dargestellt. Sie ergab einen
Wert von 2700 m3/h.

Die Beobachtungen am Kaltmodell zeigten jedoch auch Probleme auf. An den
Wiinden parallel zu den Heizrohrattrappen bildeten sich Ruhezonen aus, da vermutlich nicht
genug Gas auf der Wandseite der Strahlheizrohre entlangstromte. Das lag auf der Hand, da
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Abbildung 4.6: experimentelle Bestimmung des Wirbelpunktes am Kaltmodell in Estland. Sanfull-
menge 6,5 t, Gitter oberhalb der Strahlheizrohratrappen eingesetzt, Hilfsdisen in Betrieb.

der Gasverteiler so aufgebaut war, da3 sich unterhalb jeder Strahlheizrohrattrappe ein Gas-
einleitungsrohr befand, also dessen Gasstrom durch das dariiberliegende Hindernis etwa hal-
biert wurde. Im Zwischenraum der Heizrohre addierten sich die Teilgasstrome wieder, nicht
aber im Fall des Raumes zwischen Wand und Heizrohr. Daher lag die Vermutung nahe, daf3
unterhalb der beobachteten Ruhezonen jeweils ein mit dem halben Volumenstrom eines
Hauptgasverteilerrohres beaufschlagtes Zusatzgaseinleitungsrohr positioniert oder stattdes-
sen der Abstand der dufleren Rohre zur Reaktorwand gegeniiber dem zwischen den Rohren
halbiert werden sollte.

AuBerdem konnte nicht endgiiltig gekldrt werden, ob sich auf der Oberseite der
waagerecht eingebauten Heizrohrattrappen ebenfalls eine Ruhezone ausbilden wiirde, wenn
die Wirbelschichthohe wie geplant 1 m betriige. Begriindet wurde dieser Verdacht durch Be-
obachtungen bei einer geringen Sandeinfilillmenge, die eine Wirbelschichthdhe von etwa 10
cm oberhalb der Strahlheizrohratrappen bedingte. Dabei wurde eine Ruhezone beobachtet.
Naturgemail lie sich diese nicht bei groBeren Fiillmengen beobachten. Eigene Erfahrungen
und Literaturdaten (Kuni und Levenspiel, 1989) lassen vermuten, dafl aufgrund der durch
die aufsteigenden Gasblasen erzeugte vertikalen Rotationsbewegung des Wirbelbettes dort

ausreichend Bewegung vorhanden sein konnte.
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4.1.3 Transparentes Kaltmodell in Geesthacht

Zur Klarung der Fragen beziiglich moglicher Ruhezonen wurde am GKSS-For-
schungszentrum in Geesthacht ein transparentes Kaltmodell aufgebaut, das in den Abbil-

dungen 4.7 und 4.8 dargestellt ist.

Abbildung 4.7: transparentes Wirbelmodell beim GKSS-Forschungszentrum in Geesthacht.

Freundlicherweise hat das GKSS-Forschungszentrum die Montagearbeiten nach
unseren Vorstellungen ibernommen.Insbesondere die aus einem Glasrohr (QVF-Standard-
bauteil) bestehende Strahlheizrohrattrappe erlaubt besonders einfache Beobachtungen des
Wirbelbettes unter Zuhilfenahme von Spiegeln oder einer Videokamera von innen.

Dieses Modell stellt einen Abschnitt des Modells in Estland mit einem Fiinftel sei-
ner Grundflache dar und enthélt nur eine Strahlheizrohrattrappe. Wiande und Heizrohrattrap-
pe sind aus Glas gefertigt, um maximale Beobachtbarkeit zu ermdglichen. Die Stirnseiten
wurden aus Acrylglas gewahlt, um den Ausschnitt fiir die Strahlheizrohrattrappe leicht an-
fertigen zu konnen.

DieWirbelschichtgrofe betrdgt 2 m x 0,4 m x 1 m, in der Mitte befindet sich die glé-
serne Strahlheizrohrattrappe mit einem Aullendurchmesser von 225 mm. Ein zusitzliches
Gaseinleitungsrohr ist oberhalb der Heizrohrattrappe zur Fluidisierung der Ruhezone auf der
Oberflache angeordnet, zusétzliche Gasverteilerrohre befinden sich nahe den lidngsseitigen

Winden. Die Position der zusitzlichen Verteilerrohre ist durch ein Schienensystem einstell-
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bar. Die Gasvolumenstrome jeden Rohres sind durch Kugelhdhne grob einstellbar. Als Wir-
belgut wurde Sand der Kérnung 0,2-0,6 mm verwendet, als Wirbelgas Druckluft mit einem
maximalen Volumenstrom von ca. 1500 m¥h. Die Abbildung 4.9 sowie die Abbildungen

4.10 und 4.11 auf der folgenden Seite zeigen Einyelheiten des Modells.

Abbildung 4.9: Transparente Strahlheizrohrattrappe (1) und Gas-einleitungsrohre (2)

Die als Wirbelgas verwendete Druckluft wurde in groen Stahlflaschen mit einem
Fassungsvermdgen von etwa 5 m® je Flasche bereitgehalten, die iiber Nacht durch einen
Kompressor gefiillt werden konnten. Dadurch konnten sehr hohe Gasvolumenstrome von
bis 1500 m/h erreicht werden,. Die Druckluft wurde den Stahlflaschen entnommen, expan-
diert und mit einem geringem Vordruck (50 -200 mbar) in das Modell geleitet. Der Gesamt-
volumenstrom wurde mit einem Ventil an den Stahlflaschen eingestellt. Der Wirbelpunkt
lag etwa bei 400 ms/h, was dem berechneten Wert entsprach .

Das Wirbelbett lief3 sich gut beobachten. Besonderes Interesse galt den Bereichen
in Wandnidhe und oberhalb der Heizrohrattrappe. Wenn keine Zusatzrohre betrieben wurden,
erkannte man unfluidisierte Zonen im unteren Teil der Seitenwinde und oberhalb der Heiz-
rohrattrappe. Durch Beobachtung der Wirbelschicht aus dem Inneren der Heizrohrattrappe
heraus lief} sich neben den den Umfang des Rohres umstromenden Gasblasen auf der Ober-
seite des Rohres unbewegtes Wirbelgut erkennen.

Die Ruhezone ldngs der Seitenwidnde konnte durch Betrieb der dort angeordneten
zusitzlichen Gasverteilungsrohre beseitigt werden. Der optimale Volumenstrom des Zusatz-

rohres wurde experimentell ermittelt: Bei einem Volumenstrom von 400 m3/h im Hauptrohr



Abbildungen 4.10 und 4.11: Hilfsgaseinleitungsrohr (1) oberhalb transparenter Strahlheizrohrattrappe (2), Modell in Betrieb.
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wird geniigende Fluidisierung in Wandnihe bei einem Volumenstrom von 80 m¥h im Zu-
satzrohr erreicht. Dies ist ein deutlich geringerer Volumenstrom als erwartet.

Zur Beseitigung der Ruhezone oberhalb des Heizrohres muf3 bei einem Volumen-
strom von 600 m¥h im Hauptgasverteilerrohr das Zusatzrohr oberhalb der Heizrohrattrappe
mit einem Volumenstrom von 40-80 m*/h betrieben werden, um die dort befindliche Schiitt-
schicht zu beseitigen. Bei einem Volumenstrom von 40 m¥h kann die Einbeziehung der bei
geringeren Volumenstromen erkennbaren Ruhezone beobachtet werden. Bei 60 ms/h tritt ei-
ne Diisenstromung (,,jetstream®) auf, die auf die Oberflédche des Heizrohres gerichtet ist. Bei
weiter steigendem Volumenstrom wird Wirbelgut mit hohem Impuls auf die Rohrwandung
geschleudert. Ein echtes Heizrohr wiirde unter Betriebsbedingungen aufgrund seiner hohen
Temperatur schwer beschéddigt, da der sich normalerweise auf der Oberfldche des Strahl-
heizrohres bewegende Sand weggeblasen wiirde. Dadurch wiirde die Warmeabfuhr an die-
sen Stellen behindert, weil der Wéarmeiibergang auf Gase weit schlechter ist als auf Wirbel-
schichten. AuBlerdem trifen im Gegensatz zur Partikelbewegung in der Wirbelschicht, die
durch geringe Partikelimpulse gekennzeichnet ist, stindig Wirbelgutteilchen mit hohem Im-
puls auf die Oberfliche und konnten merklich Material abtragen. Dieser Erosionsvorgang
wurde am Kaltmodell auch beobachtet: An den vom schnellen Partikelstrom “getroffenen”
Stellen der gldsernen Heizrohrattrappe konnten nach Entfernen des Wirbelgutes leichte
Schiaden in Form von mattierten Oberfldchen entdeckt werden.

Um Beschidigungen durch Erosion zu vermeiden, muf} folglich der Volumenstrom
des Zusatzrohres moglichst gering eingestellt werden, also im oben geschilderten Fall auf 40
m/h. Unter diesen Bedingungen wurden keine Diisenstromungen mehr beobachtet und das
Erosionsrisiko sollte nicht bestehen. Dennoch war in diesem Fall die Fluidisierung oberhalb

der Heizrohrattrappe ausreichend.

4.1.4 Schluf3folgerungen

Aus den Kaltversuchen ergibt sich, dal ein Wirbelschichtreaktor der zu projektie-
renden Grofle am 1,5-fachen Wirbelpunkt (3000 m3/h) mit zusétzlich je 120 m/h auf zwei
horizontalen Zusatzgasverteilerrohren unterhalb der Strahlheizrohre in Wandnéhe sowie je
40 me/h auf fiinf horizontalen Zusatzgasverteilerrohren oberhalb jedes Strahlheizrohres oh-
ne beobachtbare Ruhezonen betrieben werden kann. Der gesamte Zusatzgasstrom betrigt
440 m/h, das sind 15% des Haupwirbelgasstroms.

Die gemessenen Kaltgasvolumenstrome lassen sich mit der nach Werther modifi-
zierten Ergun-Gleichung auf Betriebsbedingungen umrechnen. Der Projektierung der Pyro-
lyseanlage bzw. des Reaktors in Kohtla-Jiarve stehen nun keine Bedenken hinsichtlich des

Wirbelschichtverhaltens mehr entgegen.
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4.2  Laborversuche zur Pyrolyse von Kukersit

Die Laborversuche wurden an der 1995 von Koch erstellten und 1996 umgebauten
Anlage "LWS 5” durchgefiihrt. Ein Foto der Anlage zeigt Abbildung 4.12.
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Abbildung 4.12: fotographische Abbildung der Pyrolyseanlage LWS 5.1

Ziel war die Festlegung der Versuchsbedingungen fiir einen Technikumsversuch,
die Fortfiihrung der Versuche von Jan Koch und Uberpriifung deren Ergebnisse. Eingesetzt
wurde Kukersit, der von RAS Kiviter in einer Quantitit von 3,8 t in faust- bis strauflenei-
groBBen Stiicken zur Verfligung gestellt worden war. Die Zerkleinerung erfolgte durch Firma
Bock & Schulte, Hamburg auf eine Kornfraktion von 0,3 bis 1,5 mm, leider zum Teil feh-
lerhaft, so daBB zwei Tonnen Material zu Staub gebrochen wurden. Im ITMC erfolgte die
Aufbereitung des Materials in Fraktionen mit Korndurchmessern von 0,3 bis 0,5 mm sowie
groBer 0,5 mm.

Die Kornverteilung der Siebprodukte zeigt umseitige Abbildung 4.13. Man er-
kennt, daf} in der feinen Fraktion noch sehr viel Unterkorn enthalten ist. Dieses wiirde mit
dem Produktgasstrom aus dem Pyrolysereaktor ausgetragen und im Zyklon abgeschieden
werden und dabei moglicherweise nicht vollstdndig abreagieren. Das grobere Material aus
der Siebung enthélt zwar wenig Unterkorn, dafiir liegt der mittlere Korndurchmesser bei ca.
I mm. Daher miissen Stérungen der Wirbelschicht durch einen Anstieg der mittleren Korn-
grofe erwartet werden, wenn der Anteil des ausgeschwelten Olschiefers im Wirbelbett einen
kritischen Wert erreicht und dadurch der Wirbelpunkt ansteigt. Siehe dazu auch Abschnitt
4.3.3.2. Bei den Laborversuchen zeigte sich, da3 der Anteil des grobkornigen Materials 50%
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obachtet, so daf} das hier gewéhlte Vorgehen als gerechtfertigt erscheint.

4.2.1 Beschreibung der Apparatur

Da der Aufbau der Pyrolyseanlagen bereits vielfach beschrieben worden ist (Ka-
minsky, 1986; Koch, 1996; Simon, 1997), kann an dieser Stelle auf eine umfassende Dar-
stellung verzichtet werden. Die verwendete Anlage zeigt Abb. 4.14 als FlieBschema. Da die
Versuche an beiden Anlagenvarianten vor (LWS 5.0) und nach dem Umbau (LWS 5.1)
durchgefiihrt wurden, soll auf die Anderungen niher eingegangen werden.

Die zunichst verwendete Anlage LWS 5.0 wurde bei Koch beschrieben (Koch,
1995). Es ist eine elektrisch beheizte Wirbelschichtpyrolyseanlage mit Wirbelgasvorhei-
zung, Doppelschneckeneintragssystem, Uberlauf und einem im Reaktor liegenden Zyklon-
vorabscheider.

Die Wirbelschicht ist zylindrisch, ihr Durchmesser betridgt 154 mm, ihre Hohe 330

mm. Sie wird oben durch das Uberlaufrohr begrenzt und von unten durch einen Hakenboden
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Abbildung 4.14: Rohrleitungs- und Installationsplan der Laborpyrolyseanlage LWS 5.0
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angestromt. Der leere Raum oberhalb der Wirbelschicht weist eine Hohe von 290 mm auf.
Der Produktabscheidung dienen ein weiterer Zyklon, fiinf Kiihler und ein Elektrofilter. Das
von Kondensaten befreite Gas wird mit einem saugseitig geregelten Kompressor wieder in
die Wirbelschicht gefordert. Uberschiissiges Gas wird vor dem Kompressor entnommen und
in einer Fackel verbrannt. Die Maximaltemperatur in der Wirbelschicht betrug vor dem Um-
bau 660°C bei einer Eintragsrate von 2 kg/h .

Durch den Umbau (Simon, 1996) wurde der Hakenboden durch einen Sinterme-
tallboden ersetzt; durch dessen hoheren Druckverlust von 80 mbar bei normalen Wirbelgas-
volumenstromen sollte die Wirbelschicht weniger zu Kanalbildung neigen. Aulerdem wur-
de die Wirbelgasvorheizung neu konstruiert und ihre Leistung erh6ht. Der Reaktor wurde et-
was verldngert und die Reaktorheizung nach unten zum Gasverteiler hin verschoben.

Tab.4.1 stellt die konstruktiven Unterschiede der beiden Anlagenversionen zusammen.

Durch die
LWS 5.0 LWS 5.1
Umbauten  konn-  rgoceraibing Koch, 1995 _ Simon, 1996
ten einige Schwie- | Reaktorhdhe 620 mm 670 mm
. . Reaktordurchmesser 154 mm 154 mm
rigkeiten der LWS g o qerws 330 mm 330 mm
5.0 beseitigt wer- [Leistung der WG-Vorwarmung 2 kW 5 kW
Leistung der Reaktorheizung 10 kW 10 kW
den: So kam es Art des Gasverteilers Hakenboden Sintermetallboden
nicht mehr zu |Betriebsdruckverlust Gasverteiler um 50 mbar um 110 mbar
.. . maximale Reaktortemperatur 650°C 710°C
Uberhitzungen der maximaler Durchsatz 3 kg/h 5 kg/h
Freibordzone und

. . Tabelle 4.1: Versionen der Pyrolyseanlage LWS 5
Unterkiithlungen in

Nihe des Gasverteilers und die maximal erreichbare Temperatur stieg von 660°C auf 750°C.
Allerdings weichen nun die Gasverweilzeiten im Freibord bei den beiden verwendeten An-

lagenversionen voneinander ab.
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4.2.2 Versuchsprogramm

Es wurden sieben Pyrolyseversuche an der LWS 5 durchgefiihrt, so dal nun zu-
sammen mit den Ergebnissen von Koch gentigend Informationen {iber das pyrolytische Ver-

halten von Olschiefer zur Verfiigung stehen. Die Parameter dieser Versuche sind in Tabelle

4.2 angegeben.
Temperatur [°)C] 440 510 550 595 604 650 651
Anlage LWS 5.0 5.0 5.0 5.0 5.0 3 5.0
Versuchsbezeichnung K2 K3 POS3 POS4 POS2 K1 POS1
Eintragsdauer [h] 2,3 2,3 1,8 3 2,2 3 2,7
Eintrag [g] 4180 8140 4481 7511 2576 5520 6043
Durchsatz [g/h] 1860 3620 2489 2504 1171 1830 2238
Wirbelgasstrom [m%h] 3,5 3,2 5,1 4,8 4,3 4,6 4,2
UberschuRgasvolumenstrom [m%h] 0,03 0,2 0,2 0,2 0,1 0,2 0,2
Wirbelschichtverweilzeit [s] 1,1 1 1,6 1,5 1,3 1,4 1,3
Freibordverweilzeit [s] 1,9 1,8 2,8 2,7 2,4 1,9 2,3
Gesamtreaktorverweilzeit [s] 3 2,8 4,4 4,2 3,7 3,3 3,6

Tabelle 4.2: Parameter der Pyrolyseversuche mit Kukersit an Laborwirbelschichtanlagen; K1, K2, K3
aus Koch, 1995. Verweilzeiten in der Wibelschicht wurden unter Verwendung des Zwischenkornvo-
lumens berechnet.

Zunichst wurde die von Koch bei sehr niedriger Temperatur durchgefiihrten Versu-
che in Form einer Temperaturreihe fortgefiihrt. Dabei stie3 die Pyrolyseanlage LWS5.0 bei
einer Temperatur von 650°C an ihre Leistungsgrenze. Durch den Umbau konnten auch Ver-
suche bei hoheren Temperaturen durchgefiihrt werden. Auflerdem wurden Kontrollversuche
durchgefiihrt, um die Reproduzierbarkeit einzelner Versuche sowie den Einflul von Um-
bauten auf die Zusammensetzung der Pyrolyseprodukte zu untersuchen. SchliefSlich wurde
ein Versuch mit dem Inertgas Wasserdampf als Wirbelgas durchgefiihrt.

Versuch K3 wurde an der LWS3 durchgefiihrt. In Versuch POS1 und POS2 wurde
Olschiefer der KorngréBe 0,5 bis 1,5 mm eingesetzt und es kam zum Zusammenbruch der
Wirbelschicht durch Ablagerung des grobkornigen Materials oberhalb des Wirbelbodens, in
Versuch POS3 und POS4 wurde Olschiefer 0,3 bis 0,5 mm eingesetzt, bei dem dann der An-
teil an Feinmaterial stark erhoht war.

4.2.3 Verlauf der Versuche

Die durchgefiihrten Versuche verliefen teils gestort. Bei Eintrag der grobkdrnigen
Fraktion OS, (nach Abb. 4-12) kam es zu einem Anstieg der mittleren KorngroBe des Wir-
belmediums. Dadurch stieg der zur vollstindigen Fluidisierung erforderliche Gasstrom an
und hétte einen Gasstrom erfordert, der mit dem zur Verfiigung stehenden Verdichter nicht
mehr erreicht werden konnte. Aber schon beim Versuch den Wirbelgasvolumenstrom zu
steigern kam es zu verstirktem Feststoffaustrag auch grobkorniger Reaktorinhaltstoffe. Da
die Abscheideleistung des Zyklons bereits stark beansprucht wurde, gelangten aufgrund sei-

ner dann geringen Trenngiite Feststoffe in die Kiihler, bildeten dort mit dem bereits abge-
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schiedenen Olen Beliige und fiihrten zu Verstopfungen, die zum Teil sehr massiv waren. Die
beschriebenen Probleme traten nach Wahl eines anderen Eintragsmaterials OS¢ mit geringer
KorngroBe nicht auf. Der in diesem Material enthaltene Feinkornanteil wurde im Zyklon,
dessen Leistung sich durch regelméBiges Klopfen gut unterstiitzen lie, hervorragend abge-
schieden. Der erste Stahlkiihler wurde statt bei 80°C ohne Kiihlung betrieben, so daf} die dort
abgeschiedenen viskosen Materialien in die Vorlage abliefen.

Die hier vorgestellten Versuche waren dadurch gut auswertbar. Dagegen fiihrte der
Einsatz von Wasserdampf als Wirbelmedium durch den geringeren Volumenstrom in den
kélteren Anlagenteilen wie Zyklon und Kiihlern zu weit schwerwiegenderen Problemen.
Durch den verringerten Volumenstrom war die Abscheideleistung des Zyklons so stark ab-
gesunken, daf} Feststoffe in den nachfolgenden Anlagenteilen nach sehr kurzer Zeit zu Ver-
stopfungen fiihrten. In einem Fall war nach nur 20 Minuten Eintragsdauer der bei 80°C be-
triebene erste Stahlkiihler verstopft. Nach Demontage der Anlage befand sich im unteren
Teil des Kiihlers eine ca. 200 mm lange massive Fiillung aus Teer und Feststoffen, die sich
nur durch Ausbohren entfernen lief3. Auf eine Auswertung wurde verzichtet.

Die Abtrennung des Feinstaubs bei einem geringen Volumenstrom Wasserdampf ist
nicht durch Neubau eines Zyklons 16sbar, da die notwendige Trenngiite aufgrund der dann
erforderlichen geringen Abmessungen des Einlaufs in den Zyklon im Gegensatz zur Techni-
kumsanlage nicht erreicht werden kann. Daher ist die kleine Anlage derzeit nur begrenzt ge-
eignet, derart feinstaubreiches Material zu pyrolysieren. Es konnte aber durch Anwendung
anderer Trenntechniken wie Heiflgassackfilter eine Problemldsung erreichbar sein. Die der-
zeit am Institut durchgefiihrten Versuche zur Riickgewinnung von Fiillstoffen durch Pyroly-
se von Altreifen (Mennerich, 1998), die durch sogar noch hohere Feststoffanteile gekenn-
zeichnet sind, zeigen bei Verwendung von Wasserdampf als Wirbelmedium &hnliche

Schwierigkeiten.

4.2.3.1 Massenbilanzen

Fiir die Versuche wurden Massenbilanzen aufgestellt. Sie wurden durch Bestim-
mung der Massen aller Anlagenteile oder Fiillmengen vor und nach dem Versuch bestimmt.
Die Gasmasse wurde aus dem UberschuBBgasvolumen und der aus den Gaszusammensetzun-
gen bestimmte Gasdichte unter Herausrechnung der vorgelegten Menge Stickstoff be-

stimmt. Aus den Massenbilanzen lassen sich die in Tabelle 4.3 dargestellten bereinigten

Massenbilanzen erstellen, die sich j ) ] ]
leich 1 Dabei Versuch POS1 POS2 POS3 POS4
besser vergleichen lassen. Dabei Temperatur 651°C_604°C_550°C 595°C
wurden Bilanzierungsfehler anteilig |Gas 140 139 108 134
. . . Ol 16,5 11,3 25,8 19,1
auf die Produktfraktionen verteilt, Ryzsser 094 3.9 063 15
das heif3t die Summe der gefundenen | Zyklonfraktion 0,50 2,0 5,1 58
Frakt; d £100% Reaktorriickstand 68,1 689 576 60,2
raktionen wurde au o gesetzl. Simme 100 100 100 100

Man erkennt deutlich, dall 4pe)ie 4.3: bereinigte Massenbilanzen, Angaben in m%
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das Maximum der Olausbeute bei 550°C erreicht wird. Dies ist eine Folge der gegeniiber den
Versuchen von Koch vollstindigeren Umsetzung des Feinkorns zu Pyrolyseprodukten und
der gegeniiber Hochtemperaturversuchen geringeren Gasbildung. Versuche, deren Tempera-
tur die Carbonatzersetzung des Gesteins erlaubten, weisen einen deutlich erhéhten Gasanteil
auf, der jedoch im Prinzip nicht organischer Natur ist. Allerdings tritt bereits bei niedrigen
Temperaturen auch die Freisetzung von Carbonat-CO, durch Neutralisation saurer Pyroly-

seprodukte wie H,S ein.

4.2.3.2 Gas

Die Zusammensetzung der Gase wurde chromatographisch bestimmt. Im Gas ent-
haltener vorgelegter Stickstoff wurde herausgerechnet. Die Hauptproduktgase sind neben

Kohlenoxiden die iiblichen C-1 bis C-3 Crackgase. Die Zusammensetzung der Gasfraktio-

nen zeigt Tabelle 4.4.

Man erkennt deutlich, dal3 _ POs3 POs4 POs2 POs1
der Anteil schwerfliichtiger Kompo- J\G/)an;FsJZ;zg;f [€] 85701 89951 30940 ?’5112
nenten im Gas bei Versuchen mit ge- | Kohlenoxid 156 2346 2247 29,34

. . . Kohlendioxid 18,94 22,70 16,16 16,98
ringer Gasproduktion und geringer [wsthan 13.00 14.84 19.86 21.27
Laufzeit verhéltnisméBig hoch aus- [Ethan 12,72 942 959 7,18
fallt. Dies wird durch die Verdiin- |5 AT T8 T8 12
nung der Produktgase mit vorgeleg- |Propen 1101 758 723 475
tem Stickstoff hervorgerufen. Durch é-ul\t/I:r:hylpropan ggg 822 8?2 883
das anschlieBende Herausrechnen |E-2-Buten 1,89 061 048 0,28

. . 1-Buten 2,37 1,00 0,75 047

werden rechnerisch Konzentratio- 2-Methyl-1-propen 044 030 029 015

nen erreicht, die oberhalb des [Z-2-Buten 147 048 038 0,18

Dampfdrucks der unter Versuchsbe- l:,(asrth"j‘L?tadien ?2; (1);3 ?% 883

dingungen fliissigen Komponenten [Cyclopenten 033 017 0,12 0,05

liegen. Auffillig ist die Tatsache, ?:EZEEZE ggg 8;8 8?? 883

das H,S im Gas nicht nachgewiesen [Cyclopentadien 0,77 064 035 047

. . Methylcyclopentan 0,20 0,08 0,08 0,00

werden konnte, was auf die bereits Hexan 015 015 001 007

erwahnte Reaktion mit dem Kalk [Z-1,3-Pentadien 0,18 0,13 0,70 0,08

. . .. . E-1,3-Pentadien 0,47 0,28 0,29 0,24

des Gesteins zurtickzufiihren ist. Aus  [37exen 008 005 000 000

den Gaszusammensetzungen wur- [Cyclohexen 016 023 0,03 0,10

. . 1-Hexen 050 0,22 0,45 0,09

den Gasdichten und Heizwerte unter eptan 007 002 000 000

Annahme idealen Verhaltens berech- |Benzol 061 134 238 242

. . . 1-Hepten 0,15 0,08 0,04 0,00

net. Die Heizwerte sind durch den [ igentiiz. 0,80 035 001 0,06

CO,-Anteil relativ gering, das Gas [Summe 100 100 100 100
Summe nach Tab. 4.3 10,8 13,4 13,9 14

eignet sich daher nur zur thermi-

schen Nutzung innerhalb einer Anla-

ge.

Tabelle 4.4: Gaszusammensetzungen, Angaben in m%




4.2.3.3 01

Das Pyrolysedl wur-
de vor der gaschromatogra-
phischen Untersuchung de-
stilliert. Als maximale Siede-
temperatur wurde die des
Fluorens von 294°C bzw. ca.
170°C bei 10 mbar gewdhlt.
Dieser Wert entspricht dem
Schnitt der atmosphérischen
Destillation in Raffinerien.
Tabelle 4.5 zeigt die Zusam-
mensetzung des Pyrolysedls.
Es enthélt vorwiegend hoch-
siedende Komponenten, die
oberhalb von 298°C sieden
und sich daher im Destillati-
onsriickstand wiederfinden..
Der Anteil an Hochsieden-
dem fallt mit steigender Tem-
peratur zundchst ab, was auf
Crackung langkettiger Koh-
lenwasserstoffe zu kiirzerket-
tigen Verbindungen zuriick-
zufiihren ist. Da durch erhoh-
te Koks- und Gasbildung bei
650°C insgesamt weniger Ol
entsteht, fiihrt dies zu einem
Anstieg der hochsiedenden
Fraktion. Unter den leichtsie-
denden Olkomponenten bil-
den die Kohlenwasserstoffe
den Hauptanteil. Thr Charak-
ter wird durch die Erhéhung
der Reaktortemperatur von
aliphatisch zu aromatisch
verschoben, wobei besonders
BTX-Aromaten
gebildet

bevorzugt

werden, wihrend
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POS 3 POS 4 POS 2 POS1

Temperatur [°C] 550 595 604 651
1-Hexen 0,33 0,00 0,8 0,12
Hexan 1,32 0,00 0,06 0,11
1,4-Hexadien 0,01 0,00 0,02 0,00
Methylcyclopentan 0,04 0,02 0,02 0,00
1,3-Cyclohexadien 0,05 0,6 0,95 0,05
Cyclohexen 0,02 0,06 0,07 0,03
1-Hepten 0,59 0,5 0,20 0,06
Heptan 0,21 0,12 0,12 0,04
(E)-3-Hepten 0,05 0,03 0,03 0,02
Ethylcyclopentan 0,06 0,06 0,06 0,02
1,7-Octadien 0,21 0,00 0,92 0,03
1-Octen 0,62 0,27 0,49 0,05
Octan 045 0,39 0,33 0,09
(E)-3-Octen 083 046 0,96 0,02
1-Nonen 0,76 050 0,63 0,12
1-Decen 1,22 060 0,60 1,17
Decan 1,35 0,64 0,71 1,65
1-Undecan 1,95 0,92 0,91 0,29
Undecan 097 052 0,44 0,06
1-Dodecen 0,36 047 0,39 0,07
Dodecan 09 0,72 0,66 0,10
Summe Aliphaten 11,57 6,08 6,35 4,09
Thiophen 0,00 0,11 0,0 0,12

2-Methylthiophen

363 118 043 0,22

Summe Schwefelverb.

3,63 1,29 0,53 0,34

2-Butanon 0,32 0,19 0,22 0,12
2-Pentanon 0,15 0,14 0,14 0,06
Phenol 0,20 0,41 0,41 1,77
2-Methylphenol 0,00 0,81 0,81 0,00
2-Nonanon 0,00 0,00 0,28 0,00
Summe Sauerstoffverb. 0,67 1,55 1,85 1,95
Benzol 225 304 482 555
Toluol 236 397 596 480
Ethylbenzol 043 097 1,06 262
m/p-Xylol 0,53 1,01 1,06 2,03
o-Xylol 045 059 0,57 1,07
Styrol 220 265 3,42 393
Summe BTX 8,22 12,24 16,90 20,01

Propylbenzol

0,13 029 033 1,04

1,2,3-Trimethylbenzol

0,00 029 033 132

1-Ethyl-2-methylbenzol

0,00 022 0,18 0,03

1-Ethyl-3-methylbenzol

0,16 039 044 136

1-Propenylbenzol

0,00 162 163 0,13

1-Ethenyl-2-methylbenzol

0,00 041 033 0,00

Indan

0,00 032 041 0,13

Inden 05 125 198 0,19
1-Methyl-1H-inden 024 083 068 0,09
Naphthalin 097 112 215 0,70

1-Methylnaphthalin

045 061 105 0,29

2-Methylnaphthalin

023 031 089 0,25

Summe hohere Aromaten

273 767 1041 5,52

nicht identifiziert

235 169 153 0,92

Destillationsriickstand

70,82 69,48 62,43 67,18

Summe

100 100 100 100

Summe nach Tab 4.3

16,45 11,3 25,82 19,08

Tabelle 4.5: Olzusammensetzungen, Angaben in m%
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hohere Aromaten wie Indene und Naphtaline ein Maximum bei 600°C durchlaufen. Neben
den Kohlenwasserstoffen wurden auch Schwefel- und Sauerstoffverbindungen beobachtet.
Dabei beobachtet man bei den Schwefelverbindungen eine deutliche Defunktionalisierung
oberhalb von 600°C, wihrend die nachgewiesenen Sauerstoffverbindungen mit steigender
Temperatur hohere Anteile erreichen, die in der Hauptsache auf Phenol zuriickzufiihren sind.
Unerwartet traten 2-Ketone auf, die als Pyrolyseprodukte bisher in Hamburg nicht beobach-
tet worden waren. Allerdings finden sich in der estnischen Literatur (Ots, 1997) mehrere
Hinweise auf das Auftreten dieser Komponenten. Die aus dem Pyrolyse-GC-MS bekannten
Dihydroxyphenole konnten in der Olfraktion nicht beobachtet werden, da sie aufgrund ihres
Siedepunktes oberhalb 290°C (5-Methylresorcin) nicht in der gaschromatographisch zu-

ganglichen Destillatfraktion auftreten.

4.2.3.4 Anorganische Produkte

An anorganischen Produkten fielen eine Wasserfraktion, eine Zyklonfraktion und
der Reaktorriickstand an. Die Wasserfraktion hat einen Organikanteil unter 1%. In ihr konn-
ten einige Sauerstoffverbindungen nachgewiesen werden, auf eine Quantifizierung wurde

allerdings aufgrund des geringen Anteils an den Produkten verzichtet. Nachgewiesen wur-

den einige substituierte Phenole, Ke-

tone und Essigsidure. Den Hauptanteil POS3 POS4 POS2 POS1
. . Temperatur [°C] 550 595 604 651
machen erwartungsgemall die alkyl-
ungsg y Reaktorriickstand
substituierten Resorcine aus. Bei [RuR, Koks 1,2 1,8 0,9 1,0
hoherer Reaktionstemperatur steigt |mineralisiertes CO, 64 102 63 55
p &' ISandantel 773 648 82,8 69,0
der Anteil an Carbonylverbindungen. [bez. auf Kukersit
Im einzelnen wurden 2-Butanon, Es- | Ry, Koks > 1 5.2 5.2 34
zeen wu utanon, mineralisiertes CO, 28,3 29,0 _ 36,6 17,8
sigsdure, Phenol, 4-Methylresorcin, [anorganische
3-Methvlphenol. R in. Hvdrochi- Reststoffe 66,6 658 582 789
ethylphenol, Resorcin, Hydrochi Zyklonfraktion
non, 2-Methylhydrochinon, 5,6-Di- [RuR, Koks,
methylresorcin, ~ 4,5-Dimethylresor- [numgesetztes 88 72 80 17,0
. y o ’ y mineralisiertes CO, 21,5 194 17,7 28,4
cin, 2,5-Dihydroxyacetophenon, 5- [anorganische
Ethylresorcin, 2,3,5-Dimethylhydro- RS 697 734 743 °S47

Tabelle 4.6: Gluhrickstande der festen Produktfraktio-

chinon und Dimethoxytoluol in der
“ xytotd nen, Angaben in m%

Wasserphase nachgewiesen.

Auch dieser Befund steht im Einklang mit den Beobachtungen von Klesment und
Bondar (1988). Die Phenole der Ol- und Wasserfraktion sind wertvolle Produkte, die zur
Produktion von Duromeren eingesetzt werden konnen.

Die Zyklon- und Reaktorriickstandsfraktion wurde durch Bestimmung des Asche-
gehaltes und durch CHN-Analyse ndher untersucht. Dabei ergab die Elementaranalyse einen
Wasserstoffanteil unterhalb der Nachweisgrenze, so dal3 davon ausgegangen werden kann,

daB3 es sich um Rufl bzw. Koks handelt. Einzig in der Zyklonfraktion einiger Versuche fan-
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den sich erh6hte Wasserstoffanteile von bis zu 0,8 %. Bei diesen Versuchen wurde aber auch
Austrag eines briaunlichen, kukersitfarbigen Feststoffes iiber den Zyklon beobachtet. Es mul3
davon ausgegangen werden, dafl in diesem Fall nicht umgesetztes Material abgeschieden
wurde. Der Aschegehalt wurde abweichend von der DIN-Vorschrift in zwei Stufen zunéchst
bei 530°C und anschlieBend bei 850°C bestimmt. Da bei 530°C noch keine thermische Zer-
setzung des Carbonatgesteins zu CO; erfolgt, kann der Massenverlust bei dieser Temperatur
dem oxidativen Abbau des entstandenen RuBBes bzw. des nicht umgesetzten Kerogens zuge-
ordnet werden. Dem Massenverlust bei der héheren Temperatur kann folglich allein der
CO,-Freisetzung zugeordnet werden. Die so bestimmten Gehalte zeigt folgende Tabelle 4.6.

Man erkennt, daf3 der Koksanteil der festen Abfélle deutlich geringer ist, als der des
Semicokes aus dem Kiviterprozefl mit 27% Glithverlust bzw. ca. 10% Organikanteil. Es wird
also durch die Wirbelschichtpyrolyse eine bessere Ausnutzung des im Kukersit enthaltenen
organischen Kohlenstoffes erreicht. Daneben erkennt man einen gegeniiber dem groberen
Reaktorriickstand erhdhten Restorganikgehalt des feineren Materials. Ursache ist zum einen
unvollstindige Umsetzung des ausgetragenen Feinmaterials sowie die Bildung von Ruf3. Be-
trachtet man die Anteile an mineralisiertem CO,, so erkennt man erwartungsgeméf eine wei-

tergehende Carbonatzersetzung bei hoheren Reaktortemperaturen.

4.2.3.5 Stoffbilanz

Die auf den Kerogen- und Carbonatanteil des Kukersites bezogene Stoffbilanz
zeigt folgende Tabelle 4.7.

. o . POS3 POS4 POS2 POS1
Bei 550°C wird das  gerseratur e) 550 595 604 651
Maximum an Ol erzeugt, das |[Gase
. .. Wasserstoff 0,19 0,34 043 0,48
vorwiegend aus Schwerdlund - Fechicnoxid 422 8.68 10,72 1251
einem zu fast gleichen Teilen |Kohlendioxid 514 840 7,71 7,24
. . . Methan 3,55 549 947 9,07
aliphatischen und aromati- FEr=— 345 349 457 306
schen Leichtdl besteht. Bei [Ethen 265 425 690 549
. . Propan 1,13 0,53 0,53 0,27
steigender Temperatur steigt Propen 299 280 345 202
der Gasanteil auf Kosten des [2-Methylpropan 002 000 000 0,00
.. . . .- Butan 0,8 0,09 0,07 0,03
Schwer6ls, wobei gleichzeitig (E)-2-Buten 051 023 023 012
die Freisetzung des CO, aus |1-Buten 064 037 036 0,20
. . 2-Methyl-1-propen 0,72 0,11 0,14 0,07
dem Gestein  zunimmt. =55 4oy 040 0.8 0.18 0,08
Gleichzeitig kann bei 650°C |1,3-Butadien 041 048 0,67 042
c . . ) Summe Gase 25,60 35,44 45,43 41,06
ein liberwiegend aromatisches g
Leichtdl erzeugt werden. Die |Pentan 0,08 005 003 0,01
. . Cyclopenten 0,41 048 0,67 0,02
Anteile an organischen Fest- 5 5o en 009 006 006 001
stoffen und an Leicht6l sind [1-Penten 0,08 004 003 0,04
. . Cyclopentadien 0,15 0,11 0,08 0,20
dabei weitgehend konstant. o iy clopentan 021 024 047 0,00
Hexan 0,06 0,03 0,04 0,08
(2)-1,3-Pentadien 0,04 0,06 0,01 0,03




(E)-1,3-Pentadien 0,05 0,06 0,05 0,10

3-Hexen 0,13 0,170 0,174 0,00
Cyclohexen 0,02 0,02 0,00 0,04
1-Hexen 0,04 0,08 0,01 0,10
1,3-Cyclohexadien 0,03 0,08 0,06 0,02
Cyclohexen 0,01 0,03 0,03 0,01
1,4-Hexadien 0,38 0,08 0,08 0,03
1-Hepten 0,42 0,11 0,09 0,03
Heptan 0,16 0,07 0,05 0,02
(E)-3-Hepten 0,03 0,02 0,01 0,01
Ethylcyclopentan 0,04 0,03 0,02 0,01
1,7-Octadien 0,14 0,00 0,05 0,01
1-Octen 040 0,14 0,19 0,02
Octan 0,29 0,21 0,13 0,04
(E)-3-Octen 053 024 0,06 0,01
1-Nonen 050 026 0,25 0,06
1-Decen 0,79 0,32 0,23 0,59
Decan 087 034 0,27 0,83
1-Undecan 0,75 049 0,35 0,15
Undecan 063 027 0,17 0,03
1-Dodecen 023 025 0,5 0,03
Dodecan 062 038 0,25 0,05
Summe Aliphaten 8,20 4,62 3,72 2,60
Thiophen 0,00 0,06 0,04 0,06
2-Methylthiophen 235 062 0,17 0N
Summe Schwefelverb. 2,35 0,68 0,21 0,17
2-Butanon 0,20 0,0 0,08 0,06
2-Pentanon 0,10 0,07 0,05 0,03
Phenol 0,13 022 0,6 0,89
2-Methylphenol 0,00 043 0,31 0,00
2-Nonanon 0,00 0,00 0,1 0,00
Summe Sauerstoffverb. 0,44 082 0,72 0,97
Benzol 1,62 2,10 3,00 3,81
Toluol 1,63 2,09 2,31 2,41
Ethylbenzol 0,28 0,51 0,41 1,31
m/p-Xylol 0,34 053 041 1,02
0-Xylol 0,29 0,31 0,22 0,53
Styrol 1,43 140 1,33 1,97
Summe BTX 549 695 7,69 11,05
Propylbenzol 009 0,96 0,13 0,52
1,2,3-Trimethylbenzol 0,00 0,6 0,13 0,66
1-Ethyl-2-methylbenzol 0,00 0,11 0,07 0,01
1-Ethyl-3-methylbenzol 0,11 0,21 0,17 0,68
1-Propenylbenzol 0,00 085 0,63 0,06
1-Ethenyl-2-methylbenzol 0,00 0,22 0,43 0,00
Indan 0,00 0,7 0,6 0,06
Inden 035 066 0,77 0,09
1-Methyl-1H-inden 0,16 044 0,26 0,04
Naphthalin 063 059 0,84 0,35
1-Methylnaphthalin 0,29 0,32 0,41 0,15
2-Methylnaphthalin 0,15 0,177 0,35 0,13
Summe héhere Aromaten 1,77 4,04 4,04 2,77
andere 1,74 1,02 1,03 0,49
Summe Olkomponenten 19,99 18,12 17,40 18,06
Destillationsriickstand 4590 36,61 24,22 33,66
Ruf, Koks, Unumgesetztes 8,51 983 1296 7,22
Summe 100 100 100 100

Tab 4.8: Gesamtstoffbilanz der Laborversuche, Angaben in m%
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4.3  Versuch an der Technikumswirbelschichtanlage

Die Laborversuche bestdtigten die durch Thermogravimetrie und Pyrolyse-GC/MS
abgeschiitzte optimale Reaktortemperatur von 550°C. Um die Ubertragbarkeit der Ergebnis-
se der Laborversuche auf um den Faktor 10 vergdéBerte Anlagen zu priifen, wurde ein Pyro-
lyseversuch an der Technikumspyrolyseanlage durchgefiihrt. Dieser sollte auBerdem das
Verhalten des ausgeschwelten Kukersits in der Wirbelschicht aufkliren: In Laborversuchen
war bereits beobachtet worden, da3 Eintragsmaterial mit im Vergleich zum vorgelegten Wir-
belgut groBerer mittlerer KorngroBe das Wirbelverhalten nach einiger Zeit schwerwiegend
storte, so dal} der Reaktorinhalt nicht mehr fluidisiert werden konnte.

Es wurden Modellversuche mit Materialien aus den Laborversuchen an einem Wir-
belschichtmodell aus Acrylglas mit 120 mm Durchmesser durchgefiihrt: Stellte ausge-
schwelter Olschiefer einen nennenswerten Anteil am Wirbelgut, so stieg die zum Erreichen
des Wirbelpunktes notwendige Gasgeschwindigkeit im Vergleich zu reinem Sand an. Bei ei-
nem Massenanteil von 50% ausgeschweltem Olschiefer im Wirbelbett stieg der Wirbelpunkt
auf den doppelten Wert an. Damit wére im Fall des Technikumsreaktors eine Fluidisierung
des Reaktorinhaltes mit den zur Verfiigung stehenden Verdichtern nicht mehr moglich. Ent-
gegen anderslautenden Hoffnungen wurde auBerdem beobachtet, daB der ausgeschwelte Ol-
schiefer trotz seiner geringeren Dichte nicht auf der Oberfliche der Wirbelschicht auf-
schwamm und daher nicht einfach durch den Uberlauf ausgeschleust werden konnte. Viel-
mehr verteilte sich das Material gleichméBig in der Wirbelschicht. Die Beobachtbarkeit wur-
de durch die Verwendung von schwarzem, abgesiebtem ausgeschweltem Grobmaterial und
unberuffitem Sand ermdglicht.

Durch Versuche mit Olschiefer aus Dotternhausen (Kaminsky, 1983 a, Kaminsky,
1983 b, Lohse, 1984) war bekannt, daB3 sich dieses Material im Reaktor feinrieb. Daher be-
stand die Hoffnung, dal auch grobkorniger Kukersit in der Wirbelschicht zu feinkdrnigem
Material zerrieben wiirde. In diesem Fall konnte die notwendige Zerkleinerung des Gesteins
weit preisgiinstiger gestaltet werden. Dies wire hilfreich, um den Proze3 6konomischer um-
setzen zu konnen, da die Kosten der Zerkleinerung des Gesteins einen betrachtlichen Anteil

an den gesamten ProzeBkosten ausmachten.

4.3.1 Beschreibung der Apparatur

Die Technikumswirbelschichtanlage entspricht weitgehend den Laborwirbel-
schichtanlagen und unterscheidet sich von ihnen grof3enbedingt in Beheizung, Reaktorgeo-
metrie, Produktabscheidung und MSR-Technik, die aufwendiger ausgefiihrt sind. Abbildung
4.15 zeigt das FlieBschema der Anlage mit allen MeBstellen.

Kernstiick der Anlage ist wie iiblich ein indirekt beheizte Wirbelschicht, die in die-
sem Fall einen Durchmesser von 450 mm aufweist und oben durch einen Uberlauf auf 650
mm Hoéhe begrenzt wird. Abweichend von den Laboranlagen weitet sich der Reaktor ober-

halb des Uberlaufes auf einen Durchmesser von 600 mm, um die Gasgeschwindigkeit zu
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Abbildung 4.15: FlieRschema der Technikumswirbelschichtanlage TWS
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verlangsamen und Feststoffaustrag entgegenzuwirken. Diese Beruhigungszone ist 1080 mm
hoch. Durch das verglichen mit den Laboranlagen groe Freeboardvolumen fillt die Ver-
weilzeit in diesem Reaktorteil hoher aus und es mufl mit mehr Sekundérreaktionen gerech-
net werden.

Die Beheizung der Wirbelschicht erfolgt nicht elektrisch, sondern durch vier gas-
befeuerte Strahlheizrohre, die schrig nach oben in die Wirbelschicht hineinragen. Das Ab-
gas der Strahlheizrohre dient der Vorwarmung des von unten in den Reaktor eintretenden
Wirbelgases auf 200 bis 250°C. Als Gasverteiler fiir das Wirbelgas dient ein "Hakenboden”.
Ein Gasverteiler dieser Bauart hat sich auch in den Laboranlagen LWS 3 und LWS 5.0 be-
wihrt.

Am Reaktorausgang befindet sich ein Zyklon. Die ihn verlassenden Gase passieren
anschlieBend drei Wascherstufen, in denen ihre Temperatur auf 3 bis 5°C gesenkt wird. Al-
le Wischer werden mit einem Waschmedium, meist Xylol, betrieben. Die erste Wéscherstu-
fe ist redundant ausgelegt. Es kann wahlweise ein Waschkiihler oder ein Strahlwéscher be-
trieben werden. In der ersten Stufe werden die Gase auf etwa 60 bis 80°C abkiihlt. Die nach-
folgenden beiden Wischer werden nach ihren Betriebstemperaturen benannt. Im Raumtem-
peraturwischer (RTW) wird auf 20°C und im Tieftemperaturwéscher (TTW) auf 3 bis 5°C
gekiihlt. Die anschlieBend noch im Produktgas vorhandenen Olkomponenten liegen nach
Unterschreiten des Taupunktes als Aerosole vor und werden durch einen elektrostatischen
Abscheider abgeschieden.

Die von Olkomponenten befreiten Gase werden von bis zu fiinf parallel geschalte-
ten Verdichtern komprimiert und zum einen Teil direkt in den Reaktor, zum anderen Teil in
Gasometer gefordert. Aus den Gasometern wird ein Teil des Gases dem Gasstrom zum Re-
aktor geregelt zugespeist, um den Wirbelgasvolumenstrom zu kontrollieren. Der andere Teil
der Gase verbleibt in den Gasometern bzw. wird beim Erreichen des Gasometer-Maximald-
ruckes zur Fackel geleitet und dort verbrannt.

Die Anlage ist ausgelegt fiir Durchsétze von etwa 25 kg/h Kunststoff. Materialien
mit hohem Anorganikanteil erlauben hohere Durchsétze, wenn sich dieser inert verhilt: Loh-
se (1984) erreichte mit Olschiefer einen Durchsatz von 90 kg/h.

Die Steuerung der Anlage erfolgt durch ein modernes ProzeBleitsystem (PLS). Es
erfaflt alle MeBdaten online, archiviert und visualisiert diese. Verschiedene Alarmprozedu-
ren erlauben die Erkennung und Behebung kritischer Betriebszustdnde bei Verletzung von
vordefinierten Grenzwerten: Bei durch CO- und Ex-Warngerite erkannten Leckagen wird
eine automatische Notabfahrprozedur erzwungen, bei Uberschreiten von Druck- bzw. Tem-
peraturgrenzwerten und Extremfiillstinden erfolgt visueller Alarm, der der Bedienungs-
mannschaft Handlungsbedarf signalisiert.

Bedieneingriffe erfolgen an zwei Terminals mit Maus-und-Fenster Technik. Regel-
strecken vereinfachen die Steuerung der Anlage: Manuelle Eingabe von Sollwerten bewirkt

automatische Regelung betroffener Anlagenteile. Die Gaszufuhr der Brenner wird abhéngig
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von der Reaktortemperatur geregelt, der Wirbelgasvolumenstrom sowie der Gasometer-
druck werden konstant gehalten. Ein weiterer Regler verhindert das Entstehen von Unter-
druck auf der Saugseite der Verdichter durch bedarfsgerechtes Zuspeisen von Gas. Durch die
Installation des PLS sank der Personalbedarf wihrend eines Versuches von fiinf auf drei bis
vier Personen pro Schicht. Dem steht allerdings ein hoherer Zeitaufwand zur Systempflege
wihrend Stillstandsphasen gegeniiber. Eine ausfiihrliche Darstellung der MSR-Technik mit
Betriebsanweisungen findet sich bei Hinz (1995).

4.3.3 Abschitzung der Leistungsgrenzen der Anlage

Durch den hohen Anorganikanteil des Einsatzgutes Olschiefer treten Leistungs-
grenzen der Anlage in Erscheinung, die bei Pyrolyseversuchen mit reinen Kunststoffen nicht
beobachtet werden. Das wesentliche Problem ist der Anfall groBer Mengen fester Produkte.
Die beiden Sammelgefif3e fiir den Feststoffaustrag weisen ein begrenztes Volumen auf und
lassen sich nicht oder nicht ohne Risiken bei laufendem Betrieb auswechseln. Daher ist die
maximal durchsetzbare Menge an feststoffhaltigem Material begrenzt. Im Fall der Olschie-
ferpyrolyse tritt zusitzlich die bereits erwihnte mogliche Anderung der mittleren Korngrofe
des Wirbelguts durch die vom vorgelegten Sand abweichende KorngréBenverteilung des Ol-
schiefers in Erscheinung. Damit dndert sich moglicherweise das Verhalten der Wirbel-

schicht. Diese Leistungsgrenzen werden im Folgenden abgeschétzt.
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4.3.3.1 Begrenzte Auffangbehiiltervolumina

Die an den Uberlauf angeflanschte Tonne hat ein Volumen von 1 m?. Durch den
Schiittwinkel kann das Volumen zum Teil nicht genutzt werden. Zur Berechnung des nutz-
baren Volumens wurde das nutzbare Volumen gemil3 Abb. 4.16 angenidhert, die Rechnung
ist im Abschnitt 5.1.2.1 wiedergegeben.

Kr2

|

l

Z/2 z2 ||
|

|

SEENC

| Q

Uberlauftonne Zyklontonne

Abbildung 4.16: Zerlegung des schittwinkelbegrenzten Auffangbehalternutzvolumens durch primiti-
ve geometrische Korper

Berticksichtigt man die Abmessungen der Gefafe und den Schiittwinkel von 60°, so
erhilt man die nutzbaren Volumina V,, mit 0,73 m? fiir die Uberlauftonne und V, mit 0,18 m?
fiir die an den Zyklon angeflanschte Tonne.

Es standen zwei Sorten Olschiefer verschiedener KérngroBenverteilung zur Verfii-
gung:
-Typ 1 enthielt 0,17% Feinmaterial < 0,1 mm und 81% grobes Material > 0,7 mm,
-Typ 2 enthielt 53,8% Feinmaterial < 0,1 mm und 0,17% grobes Material > 0,7 mm.

Das begrenzte Volumen der Zyklontonne limitiert die einsetzbare Menge Olschie-
fer auf

Mmax, Typl = 798 t und Mmax, Typ2 = 234 kg

Analog begrenzt das Volumen der Uberlauftonne die einsetzbare Menge an Ol-
schiefer auf

Mpax, Typt = 6060 kg und Myay 1yp2 = 1,41 t.
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Geht man davon aus, daB die Olschieferpartikel durch die Pyrolyse keine Volu-
meninderungen erfahren, wird die maximal pyrolysierbare Menge an Olschiefer durch die
Volumina der Auffanggefile und durch das eingesetzte Material begrenzt und betrdgt
234 kg Material vom Typ 2 bzw. 802 kg Material vom Typ 1. Aufgrund des pyrolytischen
Massenverlustes konnen sich in den Sammelgefdlen jedoch nur geringere Massen finden.
Der Einsatz des feinanteilreichen Materials wiirde also einen Wechsel der Zyklontonne

wiahrend laufenden Betriebes erfordern.

4.3.3.2 Korngrofienproblem

Geht man davon aus, daB der ausgeschwelte Olschiefer unter Betriebsbedingungen
in der Wirbelschicht zu feinerem Material zerrieben wird, so ergibt sich keine Storung der
Wirbelschicht. Findet dieser Vorgang nicht statt oder ist er zu langsam, so kommt es zu ei-
nem Anstieg der mittleren Korngréfe des Wirbelgutes. Damit steigt der Wirbelpunkt an. Im
ungiinstigsten Fall dndert sich die Gestalt der Olschiefer-Partikel nicht. Die mittlere Korn-
grofle wurde unter dieser Annahme nach der modifizierten Ergun-Gleichung (Ergun, 1949;
Wirth, 1991) sowie nach der Vereinfachung von Wen und Yu (1966) berechnet. Letztere
berticksichtigt den Einflu3 von Porositét 1 und Spharizitét s durch empirische Konstanten,
was verniinftig ist, wenn diese Faktoren ohnehin geschitzt werden miissen. Zunéchst mufte
aber ein Ausdruck fiir den sich im Versuchsverlauf dndernden mittleren Korndurchmesser d
gefunden werden. Dieser setzt sich aus den anteiligen Summen der Durchmesser einzelner

Kornfraktionen zusammen:

- __MFeed*XM .G 0t __ — —

d(t) = xge€ PFeed (ds = X500 - XM,Od_M) + XG,OFG + Xpy00y

Dabei bedeuten Xs o, XG0, Xm,0 die Anteile an vorgelegtem Sand (S) und eingefor-
dertem Grobanteil (G), Mittelkorn (M) mit ihren jeweiligen mittleren Korngrofien Es, EG,
dy zum Zeitpunkt t=0. Die mittlere KorngroBe d(t) dndert sich abhingig von Férdermas-
senstrom l’;lFeed, Dichte des eingeforderten Gutes pgeeg und Fiillvolumen des Reaktors V.

Analog wurde ein Ausdruck fiir die Anderung der Schiittdichte p(t) der Wirbel-
schicht gefunden, indem statt der mittleren Korngrof8en die Schiittdichten der einzelnen

Fraktionen eingesetzt wurden:

MFeed* XM, G0t __ _ _ _ —

p(t) = Xs,oe_ PFeed"0 (ps — X60Pc — XumoPum )+ Xc0Pc + XyoPuy

Daraus 148t sich unter Annahme einer Sphérizitét ¢y der Wirbelpunkt u,,¢ nach der
modifizierten (Wirth, 1991) Ergun-Gleichung (Ergun, 1945) berechnen. Man erhélt fiir up,¢:
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—2
U, =L Oy 99 (&_1)
™ 1501-vy,. v \p;
Dabei sind @y die Sphirizitit, s die Porositit am Wirbelpunkt, g die Erdbe-
schleunigung, Hp der oben berechnete mittlere Korndurchmesser, ps und pr die Dichte des
Wirbelgutes und des Gases sowie v die kinematische Zahigkeit des Gases.
Zur Berechnung von uy,s muf fiir die Porositit am Wirbelpunkt ¢ €in experimen-
tell bestimmter Erfahrungswert eingesetzt werden. Verzichtet man auf die Abschitzung der

Sphérizitit und der Porositit, so kdnnen deren Einfliisse durch empirische Konstanten
beriicksichtigt werden (Wen und Yu, 1966). Man erhilt fiir uys:

( - \
u . = -33,7-I 1+3,6-10“‘3-M(&—1)—1J
\

'mf
Den zeitlichen Verlauf der vorausberechneten Groflen minimaler Volumenstrom,

Qll<
<

Schiittdichte und mittlere KorngréBe in der Wirbelschicht zeigt Diagramm 4.17. Daraus er-

[m3/h]
1,6 70,0
minimaler Volumenstrom,
Wen & Yu, 1966
14 minimaler Volumenstrom,
T Ergun, 1949 modifiziert 60 0
nach Wirth, 1991 T
1,2 4
1 50,0
] Schiittdichte [Mg/m?3]
1 40,0
0,8 +
v  =571+10° m32s!
06 V pr =041kgm3 1300
’ Yor =0,48
¢, =067
Ays =0,159 m?2
0,4 } } } } } 20,0
0 50 100 150 200 250 300

eingetragene Masse Kukersit [kg]

Abbildung 4.17: Anderung von Schttdichte, mittlerer KorngréRe und Wirbelpunkt durch den Eintrag
gréberen Kukersits



kennt man, daB der Wirbelpunkt nach Eintrag von 100 bis 120 kg Olschiefer
Typ 1 auf den doppelten Wert ansteigt. Die Technikumswirbelschichtanlage wird
tiblicherweise am 2-fachen Wirbelpunkt betrieben. Dabei wird davon ausgegangen, dal bei
Unterschreitung des 1,5-fachen Wirbelpunktes keine ausreichende Fluidisierung erreicht wird.
Die maximale Leistung der fiinf Verdichter betrigt 68 m*/h.

Wie aus dem Diagramm ersichtlich ist, kann der Standard-Betriebszustand zweifacher
Wirbelpunkt nach sehr kurzer Eintragszeit nicht mehr erreicht werden. Der dem Wirbelpunkt
entsprechende kalte Wirbelgasvolumenstrom von 68 m’/h wiirde nach 200 bis 300 kg
eingetragenem Olschiefer erreicht. Es mufte also davon ausgegangen werden, dal vor Eintrag
dieser Menge die Wirbelschicht Stérungen erfiihre. Dennoch sollte der Versuch dann sinnvoll
und auswertbar sein, da durch die Pyrolyse von 200 kg Kukersit etwa 60 kg Produkte
entstlinden.

Es bestand aber auch die Mdglichkeit, daB der Olschiefer wie bei von Lohse (1984)
durchgefiihrten Technikumsversuchen, in denen ebenfalls grobkdrniger Olschiefer eingesetzt
wurde, im Reaktor zerrieben wiirde. Es handelte sich dabei jedoch nicht um Kukersit, sondern
um deutschen Posidonien-Olschiefer aus Dotternhausen mit weit geringerem Organikgehalt.
Obwohl in den vorangegangenen Laborversuchen nicht beobachtet, konnte man vermuten,
dafl die mechanische Stabilitdt des ausgeschwelten Kukersits noch geringer sein sollte, eine
mechanische Zerkleinerung auftrite und so die Stérung des Wirbelverhaltens ausbliebe. In
diesem Fall tridte das begrenzte Volumen der Zyklontonne in den Vordergrund, so daf3 diese
bei laufendem Versuch entleert werden miifite. Dabei bestiinde das Risiko, durch austretendes
Pyrolysegas aus der abgeflanschten Tonne Not-Aus iliber die Ex-Warngerite auszuldsen.
AuBlerdem miiflite mit heifem und brennbarem Staub hantiert werden, der das Risiko einer
Staubexplosion oder der Entziindung an der Luft beinhaltete.

Aufgrund dieser Voriiberlegungen wurde beschlossen, einen Versuch mit dem
grobkdrnigen Material Typ 1 durchzufiihren. Falls der Olschiefer sich tatsichlich in der
Wirbelschicht zu feinem Material zerreiben wiirde, lieBe sich zeigen, da die
Wirbelschichtpyrolyse von Olschiefer mit relativ geringem Aufwand fiir die Aufbereitung des
Kukersits durch Mahlen und Klassieren verbunden wére, was die Aufbereitungskosten
gegeniiber Verfahren, die pulverisierten Kukersit verwenden, reduziert. Damit wiirde die
Wirbelschichtpyrolyse gegeniiber dem Galoter-Verfahren, das pulverisierten Kukersit einsetzt,

konkurrenzfzhig.



4.3.4 Versuchsparameter

Die Versuchsparameter zeigt folgende Tabelle 4.9. Beachtenswert ist der gegeniiber

allen Laborversuchen deutlich hohere

o . Pyrolysetemperatur [°C] 550
Freeboardverweilzeitanteil, der zu Versuchsdauer [h] 17
verstirktem Auftreten von LEintragsdauer (] o4

Eintrag kgl 220

Sekundérreaktionen fiihrt. Der geringe |Durchsatz [kg/h] 39,2

) ] ] Wirbelgasvolumenstrom [Nm’/h] >64

Anteil der Eintragszeit an der gesamten [\Verweilzeit Reaktor [s] 10,5
davon Verweilzeit Wirbelschicht [s] 1

Versuchszeit ist auf die siebenstiindige
Aufheizphase sowie verschiedene 1abelle 4.9: Parameter des Technikumsversuches

MaBnahmen zur Wiederherstellung der Fluidisierung zuriickzufiihren und daher keineswegs
untypisch. Der Durchsatz war relativ hoch, bei Kunststoffpyrolyseversuchen sind Durchsitze

von 20 kg/h tiblich.

4.3.5 Verlauf des Versuches und Vesuchsergebnisse

Die Temperaturregelung wurde vor dem Versuch durch Ersetzen der von der Firma
Hartmann&Braun voreingestellten Werte durch Parameter aus einer Lehrbuchaufgabe (Simic,
1996) optimiert. Erstmals konnte eine erfreuliche Regelung der Brennertemperatur beobachtet
werden, wihrend beim vorangegangenen Versuch die Brenner noch von Hand gefahren
wurden. Auch die Storungen in der Wirbelschicht im letzten Versuchsabschnitt konnten die
Temperaturregelung nicht destabilisieren.

Das Verhalten der Wirbelschicht entsprach gut dem im voraus abgeschitzten. Erste
Storungen der Wirbelschicht duflerten sich in der Temperaturverteilung und traten nach
Eintrag von etwa 167 kg Kukersit auf. Diese konnten zundchst durch Steigern des
Wirbelgasvolumenstromes auf 65 m’/h beseitigt werden. Eintrag von weiteren 26 kg storten
die Temperaturverteilung der Wirbelschicht erneut. Diese Storung war auch nicht mehr zu
beseitigen. Es wurde noch weiterer Olschiefer hineingefordert bis die Temperaturen im
Reaktor Werte annahmen, die auf den Zusammenbruch der Wirbelschicht hindeuteten (etwa
250°C im unteren Reaktorteil) und anschlieBend der Versuch abgefahren. Beim Reinigen der
Anlage konnten keine ernsthaften Verklebungen oder Ablagerungen beobachtet werden. Auch

der Zyklonabscheider arbeitete hervorragend.



4.3.5.1 Massenbilanz

Die Bilanz zeigt Tab. 4.10. |Edukte m [kg]
§and 150,1
Die Aufstellung der Massenbilanz | Olschiefer 220,0
Waschol 80,0
wurde dadurch erschwert, dall mehr [Waschdl-Gewinn 11,0
Y Edukte 4611
Produkte gefunden wurden als Produkie
erwartet. Die Ursache war zundchst [RRincl. Sand 256,1
Zyklonstaub 15,9
unklar. Aufgrund der Analyse der |Gas 22,8
. T Olincl. Waschdl 132,3
Produktdle wurde klar, da mehr [gzvon Leichtsieder 100.4
Wischermedium aus der Anlage davon Destillationsriickstand 16,7
davon Wasser 15,1
entnommen wurde, als eingefiillt |Ruckstande im Spilaceton 30,2
davon Leichtsieder 4.8
worden war. davon Destillationsriickstand 17,5
. e davon Wasser 7,9
Dieser ,,Gewinn®™  muBl [y gichtsieder 105,2
entweder durch besonders sorgfiltige | = Destilationsrickstand 34,2
> Wasser 23,1
Reinigung der Anlage nach dem |X Produkte 457,2
. Bilanzverlust 3,9
Versuch oder durch nicht  [jno% Edukte 0,8%
in % Eintrag 1,8%

dokumentierte Befiillvorgédnge

hervorgerufen worden sein. Zur Tabelle 4.10: Massenbilanz des TWS-Versuches
Quantifizierung des Gewinns wurde das Xylolgemisch aus dem Ol herausgerechnet. Dabei
wurde angenommen, dal3 6% Xylolkomponenten entstanden waren. Die Bilanz lief sich auf
diese Weise weitgehend ausgleichen.

Als Leichtsieder wurden alle Olanteile bezeichnet, die unterhalb der Siedetemperatur
des Fluorens destillativ abgetrennt werden konnten. Der zunéchst auffillige Massenverlust des
Olschiefers 1:dBt sich durch seinen Wassergehalt von etwa 10% gut erkliren. Es wurden 38%

des wasserfreien Gesteinsanteils in Gas und Ol umgewandelt. Das bedeutet erfreulicherweise

eine nur teilweise Zersetzung des im Olschiefer enthaltenen Carbonates.

4.3.5.2 Gas

Die gasformig oder fliissig geborgenen Produkte machen 185,3 kg aus. Bringt man
Waschol und Wasser in Abzug, so verbleiben 71,3 kg ,,organische® Produkte. Davon fielen
ungefdhr ein Drittel als Gas an. Da aufgrund des hohen CO,-Gehaltes das Gas wenig
heizwertreich und damit schwer zu verwerten ist, ist dies unerwiinscht. Die
Gaszusammensetzung zeigt Tabelle 4.11. Dabei wurde der vorgelegte Stickstoffanteil

rechnerisch abgezogen und der verbliebene Rest zu 100% gesetzt.



Das Gas besteht vorwiegend aus den [Substanz Massen- |Volumen
anteil -anteil
Kohlenoxiden mit 44,8% der Gasmasse. |Wasserstoff 0,89% | 11,94%
= o o Kohlenoxid 13,79% | 13,28%
Massenmiflig den zweitgroiten Anteil bilden  [Kohlendioxid 3111% | 19.07%
die iiblichen Crackgase Methan, Ethan, Ethen, iistian L4 AV AL
Ethen 9,00% | 13,49%
Propen, Propan, die zusammen 34,8% |Ethan 11,21% | 10,08%
. . . Propen 8,39% | 5,38%
ausmachen. Auffallig ist der hohere Anteil an  [propan 3.04% | 1.86%
_ i 0 0
Aromaten. Durch die starke Verdiinnung der L?Bizaad'en ?22 02 8;’; 02
Pyrolyseprodukte mit Stickstoff erhdlt man |E-2-Buten 0,95% | 0,46%
) _ Z-2-Buten 0,77% | 0,37%
beim  Herausrechnen  des  Stickstoffes [2-Methyi-1-propen 0.29% | 0.14%
. . .. : Butan 0,67% | 0,31%
Aromatenkonzentrationen, die hoh d, al ’ ’
’ oher sSing, als 2-Methylpropan 0,04% | 0,02%
es dem Partialdruck der Komponenten unter |Cyclopentadien 0,14% | 0,06%
) . _ |Cyclopenten 0,15% | 0,06%
Versuchsbedingungen entspréiche. Bei  [7:13-Pentadien 0.06% | 002%
- - 1 o]
kontinuierlicher ProzeBfiihrung wiirde der I1EF1),e3ntF;intad|en 8;?;’ g%z’
= s (0} s (]
Stickstoff aus dem Pyrolysegas verdrangt und |E-2-Penten 0,14% | 0,05%
) ) ) ) ) Z-2-Penten 0,08% | 0,03%
diese Verbindungen daher mit weit geringeren  [Cyclopentan 0.02% | 0.01%
. .o Pentan 0,27% | 0,10%
Anteilen im Gas und stattdessen im Ol anfallen. 2 Methylbutan 0.02% 1 001%
Bemerkenswert ist die Tatsache, daB |Cyclohexen 0,03% | 0,01%
] ) 2-Methyl-1-penten 0,04% | 0,01%
Schwefelwasserstoff ~ nicht  nachgewiesen [1-Hexen 0.22% | 0.07%
o] o]
werden konnte, obwohl das Gas einen Geruch g/lle_itz)yzlecryl/clopentan 882;’ 881;’
B s (] s (]
nach Schwefelverbindungen zeigte. Z-2-Hexen 0,00% | 0,00%
) ) Hexan 0,05% | 0,02%
Die unteren und oberen Heizwerte [2-Hepten 0,04% | 0,01%
0, 0,
liegen mit 28 bzw. 30,5 kJ/g recht niedrig, aber :reoprtnaar;en 0,00% | 0,00%
hoher als in den Laborversuchen. Dies diirfte |Benzol 0,16% | 0,05%
) ) o Toluol 1,87% | 0,55%
auf die durch die langere Verweilzeit verstérkte  [Ethylbenzol 0.27% | 0,07%
. 0, 0,
Crackung zuriickzufiihren sein, obwohl im 21/)?},:3'0' 835;’ 88;;’
B y (0} s (0}
Gegenzug auch der Kohlendioxidanteil erhoht
Unidentifizierte 0,02% | 0,01%
ausfiel. Summe GC-erfalRbar [ 100,00% | 100,00%
Neben dem eigentlichen aus den

Wischern geborgenen Produktdl fiel weiteres Ol dadurch an, daB die Anlage nach dem
Versuch mit Aceton gespiilt wurde. Die Ol/Waschdl-Mischung und die Aceton/Ol-Mischung

wurden seperat untersucht. Zundchst wurden die Gemische destillativ aufgetrennt. Dabei blieb



die Schwerdlfraktion zuriick, die beim Ol 24,1% und beim Aceton 49% der eingesetzten
Massen ausmachte. Neben den OI- und Schwerdlkomponenten waren noch Wasser und

Waschélanteile zugegen.

Substanz Massen- |Substanz Massen-
anteil anteil
Aliphaten und Naphtene Aromaten
1-Buten 0,07% Benzol 0,52%
1-Penten 0,12% Toluol 5,79%
Pentan 0,14% Ethylbenzol 19,81%
2-Penten 0,09% m/p-Xylol 49,02%
1,3-Pentadien 0,14% o-Xylol 16,75%
Cyclopentadien 0,25% Cumol 0,07%
Cyclopenten 0,12% Propylbenzol 0,03%
andere C5 0,09% Methylstyrol 0,02%
1-Hexen 0,39% Tri-/Tetramethylbenzole 0,05%
Hexan 0,10% Indan 0,01%
2-Methyl-1,3-pentadien 0,08% 1-H-Inden 0,06%
5-Methyl-1,3-cyclopentadien 0,09% Methylindan 0,01%
1-Methyl-1,3-cyclopentadien 0,19% 1-Methyl-1H-inden 0,07%
Cyclohexen 0,16% 2,3-Dihydro-5-methyl-1H-inden 0,03%
andere C6 0,21% Methyl-1H-inden-Isomere 0,08%
1-Hepten 0,28% Naphtalin 0,05%
2-Hepten 0,10% 1-Methylnaphtalin 0,03%
Cycloheptadien 0,07% 2-Methylnaphtalin 0,03%
andere C7 0,13% 3-Methyl-1,2-dihydronaphtalin 0,01%
1-Octen 0,25% Methyldihydronaphtaline 0,06%
Octan 0,09% Dimethylnaphtaline 0,10%
andere C8 0,18% Sauerstoffverbindungen
Nonan 0,09% 3-5-Dihydroxy-1-Methylbenzol 0,10%
andere C9 0,39% 1,3-Dihydroxy-4,5-dimethylbenzol 0,06%
1-Dodecen 0,08% 5-Methyl-3-ethylphenol 0,01%
andere C10 0,23% andere Sauerstoffverbindungen 0,07%
Summe C3 bis C10 4,94%
Summe hohere Aliphaten 0,22% Unidentifizierte Komponenten 0,56%
Summe Aliphaten 5,15% Summe GC-erfalibar 98,54%

Tabelle 4.12: Olzusammensetzung des Technikumsversuches

Obwohl aufgrund des geschilderten Sachverhaltes die Prisentation der
Olzusammensetzung nur von begrenztem Aussagewert ist und Informationen besser der
Gesamtstoffbilanz entnommen werden, soll die in Tab. 4.12 dargestellte Zusammensetzung
des destillierbaren Produktols kurz diskutiert werden.

Das durch den Versuch erzeugte Ol besteht vorwiegend aus Waschdlkomponenten.
Das eingesetzte Waschol setzte sich aus 22,6% Ethylbenzol, 18,1% o-Xylol und 59,3% m/p-
Xylol neben zu vernachldssigenden Spuren Toluol zusammen. Daraus wird geschlossen, daf3
die Wascholkomponenten einen Massenanteil von rund 91% ausmachen. Nur ein sehr
geringer Anteil dieser Komponenten kann der Pyrolyse zugerechnet werden. Von den

verbliebenen rund 9% sind 5% der Masse aliphatische Verbindungen, von denen der grofite



Teil sehr kurzkettig ist. Die Bildung von Aromaten fand nur in geringem Umfang statt.
Daneben sind Sauerstoffverbindungen nachgewiesen worden, ihr Anteil ist aber sehr gering
und erreicht nur ein Vierhundertstel. Dies konnte am gewihlten standardisierten
Destillationsschnitt von 294°C liegen, der verhindert, daB ldngerkettig substituierte
Dihydroxybenzole mit erfa3t werden.

Schwefelverbindungen konnten im Gegensatz zu den Laborversuchen nicht
nachgewiesen werden, es gab nicht einmal Hinweise aus den Massenspektren nicht
identifizierbarer Verbindungen, die auf das Vorhandensein von Schwefel deuteten. Das
Fehlen dieser Verbindungen kann erneut durch die erhohten Verweilzeiten erkldrt werden.
Schwefelverbindungen spalten unter den Reaktionsbedingungen Schwefelwasserstoff ab, der
mit dem Kalkanteil des Kukersits zu Calciumsulfid reagiert. Dabei wird CO, frei, dieses
stammt also nicht allein aus der thermischen Carbonatzersetzung. Allerdings lie sich

Schwefel auch elementaranalytisch im Reaktorriickstand nicht nachweisen.

4.3.5.4 Feststofffraktionen

Die festen Produktfraktionen wurden durch den Zyklon abgeschieden, verblieben im
Reaktor oder gelangten in den Uberlaufbehilter. Sie setzen sich zusammen aus RuB, Sand und
ausgeschweltem Olschiefer. Von besonderem Interesse ist der Gehalt an verbliebenem nicht
umgesetzten Kukersit sowie der Grad der CO,-Freisetzung aus dem Begleitgestein.

Die Elementaranalysen ergaben fiir den Zyklonstaub 0,42% Wasserstoff und 12%
Kohlenstoff. Schwefel und Stickstoff wurden nicht nachgewiesen. Daraus errechnet sich ein
H/C-Verhéltnis von 0,42.

Die Bestimmung der Gliihverluste ergab 11% bei 510°C und 21,5% bei 850°C. Da die
Carbonatzersetzung erst bei hoheren Temperaturen beginnt, entspricht der Glithverlust bei
510°C also einen Massenanteil von 11% organischer Feststoffe. Die Differenz der beiden
Aschegehaltsbestimmungen von 9,5% wurde dem mineralisch gebundenen CO, zugeordnet
und beinhaltet 27,3% oder bezogen auf den gesamten Staub 2,6% anorganischer Kohlenstoff.
Zieht man diesen anorganischen Kohlenstoffanteil vom Wert der Elementaranalyse ab, so
erhdlt man fiir den organischen Riickstand ein H/C-Verhiltnis von 0,54. Das deutet auf nicht
umgesetzte Reste im Zyklonstaub hin. Die Elementaranalyse des Reaktorriickstands ergab
4,5% Kohlenstoffanteil. Wasserstoff, Stickstoff und Schwefel konnten nicht nachgewiesen
werden. Aufgrund des Fehlens von Wasserstoff kann man also nicht von organischem
Material sprechen, es handelt sich vielmehr um Rufl oder Koks sowie Carbonaten. Der

Massenverlust bei der Bestimmung des Aschegehaltes betrug 1,44% bei 510°C und 18,6% bei



850°C. Diese Werte werden wie oben 1,44% Koks oder RuB3 und 17,2% mineralisch

gebundenes CO, zugeschrieben. Allerdings muf3 beriicksichtigt werden, daB3 der grofite Teil

des Reaktorriickstandes aus inertem Sand bestand, so daB3 sich unter Herausrechnung des

Sandanteils von 58,6% hohere Koks/RuB3- bzw. Carbonatanteile von 2,46% bzw. 29,4%

ergeben. Dieser letzte Wert erscheint sehr hoch und weist auf eine geringe Carbonatzersetzung

des Kukersits in der Wirbelschicht hin.

4.3.5.5 Gesamtstoffbilanz

Die Stoftbilanz ist in Tab. 4.13 angegeben. Neben den realen Massen und dem auf die

Bilanzmasse bezogenen Massenanteil ist in der dritten Spalte der auf die organischen

Produkte, also ohne Wasser, bezogene Massenanteil angegeben. Unter ,,organisch* sind auch

die Kohlenoxide und Wasserstoff und Rufl/Koks verbucht.

Substanz Masse [kg] Massenanteil organischer
Massenanteil
Wasserstoff 0,21 0,21% 0,27%
Kohlenoxid 3,19 3,20% 4,18%
Kohlendioxid 7,20 7.22% 9,44%
Methan 2,84 2,85% 3,73%
Ethan 2,60 2,60% 3,40%
Ethen 2,08 2,09% 2,73%
Propan 0,72 0,72% 0,94%
Propen 1,94 1,95% 2,54%
Butan 0,15 0,15% 0,20%
1-Buten 0,49 0,50% 0,65%
2-Buten 0,05 0,05% 0,07%
andere C4 0,04 0,04% 0,05%
E-2-Buten 0,22 0,22% 0,29%
Z-2-Buten 0,18 0,18% 0,23%
2-Methylpropan 0,01 0,01% 0,01%
2-Methyl-1-propen 0,07 0,07% 0,09%
1,3-Butadien 0,22 0,22% 0,28%
Summe Gas 22,22 22,28% 29,11%
1-Penten 0,24 0,24% 0,31%
Pentan 0,20 0,21% 0,27%
2-Penten 0,09 0,09% 0,11%
1,3-Pentadien 0,14 0,14% 0,18%
Cyclopentadien 0,28 0,28% 0,37%
Cyclopenten 0,15 0,15% 0,20%
andere C5 0,09 0,09% 0,12%
E-2-Penten 0,03 0,03% 0,04%
Z-2-Penten 0,02 0,02% 0,02%
Cyclopentan 0,00 0,00% 0,01%
2-Methylbutan 0,00 0,00% 0,01%
2-Methyl-1-penten 0,01 0,01% 0,01%
Z-1,3-Pentadien 0,01 0,01% 0,02%
E-1,3-Pentadien 0,04 0,04% 0,06%
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1,5-Hexadien 0,01 0,01% 0,02%
1-Hexen 0,45 0,45% 0,59%
Hexan 0,12 0,12% 0,15%
2-Hexen 0,03 0,03% 0,05%
3-Methylcyclopenten 0,03 0,03% 0,04%
2-Methyl-1-penten 0,04 0,04% 0,06%
2-Methyl-1,3-pentadien 0,08 0,08% 0,11%
5-Methyl-1,3-cyclopentadien 0,10 0,10% 0,12%
1-Methyl-1,3-cyclopentadien 0,20 0,20% 0,26%
Z-3-Methyl-1,3-pentadien 0,05 0,05% 0,06%
Cyclohexen 0,17 0,17% 0,23%
Methylcyclopentan 0,01 0,01% 0,01%
3-Hexen 0,01 0,01% 0,01%
Z-2-Hexen 0,00 0,00% 0,00%
andere C6 0,22 0,22% 0,29%
Heptan 0,00 0,00% 0,00%
1-Hepten 0,29 0,29% 0,38%
2-Hepten 0,11 0,11% 0,14%
1-Methyl-2-methylencyclopentan 0,02 0,02% 0,03%
Ethylidencyclopentan 0,02 0,02% 0,03%
Methylcyclohexen 0,05 0,05% 0,07%
Ethenylcyclopentan 0,03 0,03% 0,04%
Ethylcyclopentan 0,04 0,04% 0,05%
3-Methylcyclohexen 0,05 0,05% 0,07%
1,2-Dimethylcyclopentadien 0,02 0,02% 0,02%
Cycloheptadien 0,07 0,07% 0,10%
andere C7 0,13 0,13% 0,17%
1,7-Octadien 0,06 0,06% 0,08%
1-Octen 0,26 0,26% 0,34%
Octan 0,09 0,09% 0,12%
1,7-Octadien 0,04 0,04% 0,05%
2-Octen 0,04 0,04% 0,05%
Ethylcyclohexan 0,05 0,05% 0,06%
andere C8 0,19 0,19% 0,24%
1-Nonen 0,04 0,04% 0,06%
Nonan 0,09 0,10% 0,12%
andere C9 0,40 0,40% 0,52%
1-Dodecen 0,08 0,08% 0,11%
Dodecan 0,04 0,04% 0,06%
Decalin 0,02 0,02% 0,03%
andere C10 0,24 0,24% 0,31%
Summe C3 bis C10 5,31 5,32% 6,95%
Summe hoéhere Aliphaten 0,22 0,22% 0,29%
Summe Aliphaten 5,52 5,54% 7,24%
Benzol 0,56 0,56% 0,74%
Toluol 1,55 1,55% 2,03%
Ethylbenzol 1,86 1,86% 2,43%
m/p-Xylol 1,47 1,47% 1,93%
o-Xylol 1,32 1,33% 1,73%
Summe BTX 6,76 6,78% 8,86%
Cumol 0,07 0,07% 0,09%
Propylbenzol 0,03 0,03% 0,04%
Methylstyrol 0,02 0,02% 0,02%
Tri-/Tetramethylbenzole 0,05 0,05% 0,07%
Indan 0,01 0,01% 0,01%
1-H-Inden 0,06 0,06% 0,08%
Methylindan 0,01 0,01% 0,02%
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1-Methyl-1H-inden 0,07 0,07% 0,09%
2,3-Dihydro-5-methyl-1H-inden 0,03 0,03% 0,04%
Methyl-1H-inden-Isomere 0,08 0,08% 0,10%
Naphthalin 0,05 0,05% 0,06%
1-Methylnaphthalin 0,03 0,03% 0,04%
2-Methylnaphthalin 0,03 0,04% 0,05%
3-Methyl-1,2-dihydronaphthalin 0,01 0,01% 0,01%
Methyldihydronaphthaline 0,06 0,06% 0,07%
Dimethylnaphthaline 0,11 0,11% 0,14%
Summe andere Aromaten 0,72 0,72% 0,94%
Summe Aromaten incl. BTX 7,48 7,50% 9,80%
3-5-Dihydroxy-1-Methylbenzol 0,10 0,10% 0,14%
1,3-Dihydroxy-4,5-dimethylbenzol 0,06 0,06% 0,08%
5-Methyl-3-ethylphenol 0,01 0,01% 0,02%
andere Sauerstoffverbindungen 0,08 0,08% 0,11%
Summe Sauerstoffverbindungen 0,26 0,26% 0,34%
Summe Unidentifizierte 0,58 0,58% 0,76%
Summe Olkomponenten 13,84 13,87% 18,13%
Hochsiedendes/Destillationsriickstand 34,74 34,82% 45,50%
Wasser 23,42 23,48%
| organische Feststoffe 5,54 5,55% 7,25%
Summe 99,76 100,00% 100,00%

Tabelle 4.10: Massenbilanz des TWS-Versuches

Betrachtet man die organischen Massenanteile, so ist das Hauptprodukt der Destil-
lationsriickstand mit rund 46%, gefolgt von der Gasfraktion mit knapp 30%. Daneben wur-
de ein Leichtol erzeugt, das vorwiegend aus Kohlenwasserstoffen besteht. Es macht gut 18%
der Produktmasse aus. Darin treten Sauerstoffverbindungen nur mit 0,3% in Erscheinung,
Schwefelverbindungen fehlen vollig. Der Massenanteil organischer Feststoffe liegt mit
7,25% verglichen mit den Werten aus den Laborversuchen, die bei rund 10% lagen, relativ

niedrig.

4.3.6 Destillation des Schieferols im Technikum

Die durch den Technikumspyrolyseversuch erzeugte Menge an Schieferdl wurde
vollstindig destillativ aufgetrennt. Zur Verfiigung standen 132,3 kg Ol, die im Destillations-
technikum des ITMC in drei Fraktionen aufgetrennt wurden: eine hochsiedende Fraktion

(Kp.> 160°C), eine xylolsiedende Fraktion und eine leichtsiedende Fraktion.

4.3.6.1 Die Rektifikationsanlage
Das FlieBschema der Rektifikationsanlage ist in Abbildung 4.18 dargestellt:

Die Anlage besteht aus zwei Fiillkorperkolonnen, die mit dlbeheizter Sumpfhei-
zung, dampfbeheizten Feedvorwdarmern, Schwinganker-Riicklaufteilern und Kolbenfeed-
pumpen ausgestattet sind. Als Fiillkdrper finden keramische High-Flow-Ringe Verwendung.
Die Anlage ist fiir einen Durchsatz von 10-15 kg/h ausgelegt. Die Steuerung der Kolonnen
erfolgt liber das ProzeBleitsystem, das u. a. Kontrolle der Temperaturen und der Riick- und

Ablaufzeiten gestattet.
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Abbildung 4.18: FlieRschema der Rektifikationsanlage

Das zu destillierende Ol wird aus dem Raumtemperaturwischer der Technikums-
pyrolyseanlage durch die Feedpumpe PS5 kontinuierlich und vorgeheizt in die DN 180 Ko-
lonne gepumpt. Uber Kopf werden die leichtsiedenden Komponenten abgetrennt und das

Hochsiedende kann dem Sumpf entnommen werden. Mit dem Leichtsiedenden wird Wasser
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4.4 Untersuchung der Destillationsriickstinde durch DI/CI/MS

Die Destillationsriickstdnde aller hier vorgestellten Versuch wurden massenspek-
trometrisch untersucht. Ziel war die Gewinnung weiterer Informationen iiber die Zusam-
mensetzung des bisher unzureichend charakterisierten Hauptdlanteils zu gewinnen. Dazu
wurde das Material im Direkteinlal des Massenspektrometers erhitzt und in die Gasphase
iibergegangene Komponenten chemisch ionisiert (Reaktandgas [sobutan). Durch dieses Vor-
gehen erhélt man vorwiegend (M+H)-Ionen und kann so die Kettenldnge der Komponenten
und zum Teil auch die Substanzklasse bestimmen. Die Versuchsergebnisse zeigt die folgen-
de Abbildung 4.19.

Die einzelnen Massenspektren zeigen die relativen lonenstrome der einzelnen lo-
nen. Auf der Abszisse ist das Verhéltniss Masse durch Ladung aufgetragen, auf der Ordina-
te die auf das Signal der hochsten Intensitét (base peak) bezogene relative Intensitit. Dabei
wird der Ionenstrom des base peaks auf 100% gesetzt.

Betrachtet man das Massenspektrum des Destillationsriickstandes der Olschiefer-
pyrolyse bei 440°C, so erkennt man neben dem Rauschen, das die schwarze Fliache bildet,
einzelne diskrete Signale. Diese Signale bilden Gruppen dhnlicher Gestalt, deren Massen-
differenz untereinander m/z=14 (CH,) betrégt.

Als die beiden Serien mit den intensivsten (M+H)-lonen erkennt man jene mit
m/z= 111,125,139... und 109, 123, 137..., die den homologen Alkydihydroxyphenolen und
Alkenyldihydroxyphenolen entsprechen. Die Anwesenheit dieser Verbindungen war zu er-
warten, da niedermolekulare Homologe in den Destillaten nachgwiesen wurden, hdhermo-
lekulare Homologe aber destillativ nicht abzutrennen waren.

Bei den Laborversuchen erkennt man den Trend, dal3 bei steigender Reaktortempe-
ratur mittlere und maximale molare Masse der Komponenten abnimmt. Im unteren Massen-
bereich zeigt sich kein klares Bild, da die Bedingungen der Labordestillation dafiir nicht aus-
reichend reproduzierbar sind. Die maximale Masse betrdgt im Fall des Destillationsriick-
standes des Technikumsversuches etwa 430, das entspricht etwa C-30 mit einem Siedepunkt
von etwa 450°C (Triacontan). Bei den Versuchen mit hoherer Reaktortemperatur waren die
maximalen Massen geringer und betrugen minimal etwa 285 bei den Versuchen mit den
hochsten Reaktortemperaturen um 650°C. Dies entspricht etwa C-20 mit einem Siedepunkt
von etwa 343°C(Eicosan). Die Siedepunkte der die Spektren dominierenden Sauerstoffver-
bindungen lassen sich nicht angeben, da sie nicht tabelliert sind.

Aus diesen Ergebnissen kann man folgern, dal3 bei einer Aufarbeitung der Pyroly-
seble ein hoherer Destillationsschnitt dazu fithren wiirde, das jetzt im Destillationsriickstand
verbliebene Olanteile erfaBt wiirden. Dies trifft insbesondere auf die Versuche bei geringer
Pyrolysetemperatur zu, wéihrend bei Pyrolysetemperaturen ab 600°C nur noch wenige wei-

tere destillierbare Komponenten zu erwarten sind.
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4.5  Zusammenfassung und Bewertung

Es konnte gezeigt werden, dall durch Wirbelschichtpyrolyse aus Kukersit Che-
mierohstoffe gewonnen werden koénnen. Durch die Reaktortemperatur 146t sich die Natur
der gewiinschten Produkte steuern. Tabelle 4.14 zeigt einen Uberblick iiber die bisher in
Hamburg durchgefiihrten Pyrolyseversuche mit Kukersit. Die zwei Niedertemperaturversu-
che sind Koch (1996) entnommen, die Werte fiir 600°C wurden durch Mittelwertbildung

zweier Versuche erhalten.

Anlage LWS 5.0 5.0 5.1 5.1 5.1 TWS Kiviter
Temperatur in °C 440 510 550 600 650 550 600
Gas

COy 3,6 5,1 9,4 17,7 19,7 13,7 n.a.
Kohlenwasserstoffe 3,6 11,0 16,0 223 20,9 152 n.a.
Summe Gas 7,2 16,1 256 404 411 291 345
Ol

Aliphaten 4.8 6,4 8,2 4,2 2,6 7,2 2,8
aromatische KW 0,4 2,0 9,5 9,1 13,8 9,8 6,7
davon BTX 0,3 1,6 5,5 7,3 11,1 8,9 n.b.
Schwefelverbindungen 0,1 0,2 2,4 0,5 0,2 n.n. n.b.
Sauerstoffverbindungen 0,1 0,0 0,4 0,8 1,0 0,3 12,1
Summe Ol 9,1 12,7 20,0 17,8 18,1 18,1 21,6
Schwerodl 491 3503 459 304 33,7 455 255
RuB, Koks, Unumgesetztes 346 358 8,5 11,4 7,2 7,3 18,2

Tabelle 4.14: Produktfraktionen der Kukersitpyrolyse bei verschiedenen Temperaturen, Angaben in
Mm% des eingesetzten organischen Materials. Die Zusammensetzung des Gases des Kiviterprozes-
ses ist nicht angegeben, da durch den Zutritt von Luft hohe, nicht vergleichbare Kohlenoxidanteile
auftreten.

Das Maximum an fliissigen Produkten erhilt man bei einer Temperatur von 550°C.
Geringere Reaktortemperaturen fiihren dazu, daf3 ein groBer Teil des eingesetzten Materials
nicht umgesetzt wird.

Wiéhlt man Temperaturen oberhalb 550°C, so steigt der Gasanteil vor allem durch
erhohte Freisetzung von Kohlenoxiden. Dies gilt es zu verhindern, da dabei einerseits der
Heizwert des Produktgases weiter abfillt und gleichzeitig der Energiebedarf des Prozesses
ansteigt. Der Anteil der gebildeten aromatischen Kohlenwasserstoffe steigt dabei ebenfalls
an, dieser Effekt ist aber nicht stark ausgepragt.

Beachtenswert ist auch das Ausbleiben einer starken Defunktionalisierung der Py-
rolyseprodukte: Bei den Laborversuchen steigt der Anteil der gebildeten Sauerstoffverbin-
dungen mit steigender Reaktortemperatur an, wéhrend bei Schwefelverbindungen kein kla-
rer Trend zu erkennen ist. Dagegen wurde im Technikumsversuch eine deutlich geringere
Menge an Heteroverbindungen erzeugt: Es konnten keine Schwefelverbindungen nachge-
wiesen werden, was auf die erhohten Verweilzeiten im Reaktor und den Einfluf} des im Ku-
kersit enthaltenen Kalks zuriickzufiihren sein diirfte. Dagegen iibte dieser Effekt keinen er-
kennbaren Einfluf3 auf die Menge der entstandenen Sauerstoffverbindungen aus.

AuBer bei hohen Reaktortemperaturen ist die grof3te Produktfraktion das Schwerd6l,
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dal3 noch groere Mengen an Aliphaten und Alkyl-1,3-Dihydroxyphenolen enthélt. Diese
sind aber destillativ nur schwierig zu isolieren.

Festzuhalten bleibt auBerdem, da3 die Produktverteilungen gut den Ergebnissen der
Pyrolyse-GC-MS-Experimente entsprechen. Diese Methode sollte daher zukiinftig als wir-
kungsvolles Werkzeug zur Optimierung der Reaktionbedingungen angesehen werden.

AufschluB3reich ist auch ein Vergleich mit dem KiviterprozeB3: Es kann bei geringe-
rer Reaktortemperatur dhnlich viel fliissiges Produkt erzeugt werden, die problematisch zu
entsorgenden Reststoffe des Kiviterprozesses, die Fusen, fielen nicht an. Die festen Riick-
stainde der Wirbelschichtpyrolyse enthalten bei der optimalen Temperatur von 550°C weni-
ger organische Reststoffe. Thr Anteil sinkt von etwa 18% beim Kiviterprozef3 auf unter 10%
bei gleichzeitig geringerem Umsatz des mineralischen Anteils zu Kohlendioxid. Durch die
hohe Heizrate, die in die Wirbelschicht eingetragener Olschiefer erfihrt, besteht das Pro-
blem der Bildung einer plastischen Phase aus Pyrobitumen im Reaktor nicht. Dieses reagiert
sofort zu den gewlinschten Produkten ab.

Dem steht die Notwendigkeit der Vermahlung des Olschiefers auf eine Maximal-
korngrdBe gegeniiber. Es ist denkbar, daB die erhdhten Olausbeuten diesen Aufwand recht-
fertigen und so ein Alternativprozell zum Kiviterprozef3 zur Verfiigung steht, dessen Up-Sca-

ling mit geringeren Problemen behaftet ist.
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5 Methoden

5.1 Aligemeines Vorgehen bei der Durchfiihrung von Pyrolyseexperimenten

Hier soll das Vorgehen bei der Durchfithrung von Pyrolyseexperimenten in allge-
meiner Form beschrieben werden. Dazu wird zunichst das Vorgehen bei Laborversuchen be-
schrieben. Die Technikums- und Extraktionsversuche wurden weitgehend analog durchge-

fiihrt. Abweichungen werden, soweit sie nicht selbstverstidndlich sind, seperat angegeben.

5.1.1 Vorbereitung
Die Vorbereitung der Versuche beinhaltet den Autbau der Anlage, Vorbereitung des

Einsatzgutes und Voriiberlegungen zur Wahl der Betriebsparameter.

5.1.1.1 Bestimmung der Wirbelpunkte

Die Bestimmung der Wirbelpunkte diente der Festlegung des Betriebspunktes des
Wirbelschichtreaktors.

Zur Bestimmung des Wirbelpunktes wurde eine Druckverlustkurve des Gasvertei-
lers tiber verschiedene Gasstrome aufgenommen. Dazu wurde der Reaktor zunichst leer ge-
messen.

AnschlieBend wurde der Reaktor mit Sand gefiillt und auf eine Temperatur ge-
bracht, die der spiteren Reaktionstemperatur entsprach. Die Messung wurde bei hohen Wir-
belgasstromen begonnen. Zu jedem Wirbelgasstrom wurde der Differenzdruck lings des
Reaktors gemessen.

Der Wirbelpunkt wurde bestimmt, indem die Leerrohr-Kurve von der Brutto-Kur-
ve abgezogen wurde und an die beiden Aste der resultierenden Kurve Ausgleichsgeraden ge-

legt wurden. Der Schnittpunkt der beiden Geraden entspricht dem Wirbelpunkt.

5.1.1.2 Berechnung der Gasverweilzeit

Zur Berechnung der Gasverweilzeit wurde ein in der Arbeitsgruppe vorhandenes
EXCEL-Arbeitsblatt verwendet. Der Rechengang basiert auf der im Anhang beschriebenen
Berechnung des Wirbelpunktes nach der modifizierten Gleichung nach Ergun (Wirth, 1991).

Die Rechnung beriicksichtigt die Exspansion der Wirbelschicht durch Berechnung
des freien Zwischenkornvolumens, die Entstehung von gasformigen Produkten und die Re-

aktorgeometrie.

5.1.1.3 Vorbereitung der Edukte fiir die Pyrolyseversuche

Der als Einsatzmaterial vorgesehene Olschiefer wurde abgesiebt und gegebeben-
falls gebrochen. Das in Sécken angelieferte Feinmaterial enthielt keine ausreichede Mengen
der verabeitungsfihigen Kornfraktionen. Daher wurden einige Tonnen grober Olschiefer in
Estland bestellt und anschlieBend durch eine Lohnmiihle gebrochen. Das Absieben der er-

heblichen Olschiefermenge erfolgte im Technikum mit eine Taumelsiebmaschine der Firma
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Allgaier. AnschlieBend wurde das Material ldngere Zeit trocken gelagert, so daf eine weite-
re Trocknung nicht mehr erforderlich war.
Vor einem Pyrolyseversuch wurde mit dem Einsatzmaterial an der Dosierschnecke

eine Forderkurve aufgenommen.

5.1.2 Besonderheiten TWS

Im Fall des Technikumsversuches treten durch die wesentlich ldngere Versuchs-
laufzeit Probleme auf, die bei Versuchen an den kleinen Anlagen nicht auftreten miissen.
Dies wird durch das im Abschnitt 4.3.3 diskutierte ,,Feinkornproblem* und die begrenzten
Auffangbehiltervolumina hervorgerufen.

Die Rechengiinge zu den dort vorgestellten Uberlegungen sollen hier dargestellt

werden

5.1.2.1 Berechnung der begrenzten Auffangbehiltervolumina

Die an den Uberlauf angeflanschte Tonne hat ein Volumen von 1 m3. Durch den
Schiittwinkel ¢ kann das Volumen zum Teil nicht genutzt werden. Zur Berechnung des nutz-
baren Volumens V,, wurde dieses gemill Abb. 4.14 angenihert.

Das schiittwinkelbegrenzte Nutzvolumen der Tonne setzt sich zusammen aus einem
groflen Quader Q;, auf den zwei gleiche verkappte Prismen P, aufgesetzt sind. Die Prismen-
kappen der P; setzen sich aus insgesamt vier gleichen Prismen P, zusammen. In Langsrich-
tung schlieBen sich an den Quader Q; zwei gleiche, halbierte mit Kegel ¥/, verkappte Zylin-
der %/, an. Diese haben den Radius r. Die Halbzylinder und Halbkegel addieren sich zu ei-
nem Kegel K und einem Zylinder Z, ebenso addieren sich die Prismen P; zu einem Quader
Qp; und die Prismen P; zu einem Summenprisma Pp;.

Das nutzbare Volumen V,, der Uberlauftonne betriigt

Vo=Q; +2P; +4P, +K+Z

Vpo=2relehs+2re!slehy+4helyer+1/5r2meh +1r2nehs

mith; =rsin ¢, hy =0,51sin ¢, I, =hy / sin ¢, h3 = hge - hy - hy.

Setzt man die Abmessungen der Tonne h = 1020 mm, 1 = 800 mm, r = 350 mm so-
wie den Schiittwinkel ¢ = 60° ein, so erhilt man V, mit 0,73 m°.

Die an den Zyklon angeflanschte Tonne hat ein Volumen von 0,2 m3. Das nutzbare
Volumen setzt sich aus einem Zylinder sowie einem aufgesetztem Kegel zusammen:

Vo=r°<2n (/3 h;+hy)

mit hy =1 * sin ¢, hy = hgeg-hy.
Setzt man die Abmessungen der Tonne h = 760 mm, r = 250 mm sowie erneut den

Schiittwinkel ¢ = 60° ein, so erhilt man V, mit 0,18 m3.
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5.1.2.2 Berechnung der durch die Auffangbehiiltervolumina maximal einsetztbaren
Mengen an Olschiefer

Aus den gemessenen Schiittdichten fiir das verwendete Wirbelmedium (S), rohem
bzw. ausgeschweltem Olschieferfeinstaub (F bzw. FX) und rohem bzw. ausgeschweltem Ol-
schiefer aus dem Reaktorriickstand (G bzw. GX) lassen sich die durch die Behéltervolumina
begrenzten maximal umsetzbaren Mengen an Olschiefer abschitzen.

Die Schiittdichten betragen :

ps = 1,45 « 103 kg/m?,
POSF = 0,70 » 103 kg/m’,
POSFX = 0,40 * 103 kg/m3,
POsSG = 0,89 « 103 kg/m’,
POSGX = 0,83 « 103 kg/m’.

Es standen zwei Sorten Olschiefer verschiedener KoérngroBenverteilung zur Verfii-
gung. Typ 1 enthielt 1,62% Feinmaterial < 0,1 mm und 81% grobes Material > 0,7 mm, Typ
2 enthielt 53,8% Feinmaterial < 0,1 mm und 0,17% grobes Material > 0,7 mm.

Im Folgenden sind xg X die Anteile an feinem oder grobem Material im Feed. mpax
ist die maximal einsetzbare Masse an Olschiefer, mp, my; und mg sind die einsetzbaren Mas-
sen an feinem, mittlerem und grobem Material. Vom eingetragenen Olschiefer wird der
Feinkornanteil in die Zyklontonne ausgetragen. Grob- und Mittelkornanteil werden dagegen
in die Uberlauftonne ausgetragen.

Das begrenzte Volumen der Zyklontonne Vg limitiert die einsetzbare Menge Ol-
schiefer auf

Mpax = Mp +mg =mg + (1-xg)/ Xp - mp = (1/Xg) * Vi * pr.

Mit Xg, 1yp 1 = 0,0162 und X, 1yp 2 = 0,538 und V = 0,18 m? erhilt man

Mpmax, Typl = 7,8 t und Mpay 1yp2 =234 kg.

Analog begrenzt das Volumen der Uberlauftonne Vg die einsetzbare Menge an
Olschiefer auf

Mpyax = Mg + my + mg

=mgm+mg =mgm + (1-xgm) / Xgm * mr = (1/XgM)Vem * Pom.

Setzt man XGM, Typ 1 = 0,984 und XGM, Typ2 = 0,462 sowie Vom = 0,73 m?3 und PeM
=pg ein, ergibt sich

Mpmax, Typt = 060 kg und mpay 1yp2 = 1,41 t.
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5.1.2.3 Berechnung des Wirbelpunktes in Abhingigkeit der sich indernden Zusam-

mensetztung des Wirbelmediums

Geht man davon aus, daB der ausgeschwelte Olschiefer unter Betriebsbedingungen
in der Wirbelschicht zu feinerem Material zerrieben wird, so ergibt sich keine Storung der
Wirbelschicht. Findet dieser Vorgang nicht statt oder ist er zu langsam, so kommt es zu ei-
nem Anstieg der mittleren KorngrofBBe d(t) des Wirbelgutes. Damit steigt der Wirbelpunkt uy,¢
an. Im schlechtesten Fall dndert sich die Gestalt der Olschiefer-Partikel nicht. Die mittlere
Korngrof3e wurde unter dieser Annahme nach der modifizierten Ergun-Gleichung sowie
nach der Vereinfachung von Wen und Yu berechnet. Letztere beriicksichtigt den Einflufl von
Porositit @ und Sphérizitét ¢ durch empirische Konstanten, was verniinftig ist, wenn diese
Faktoren ohnehin geschitzt werden miissen. Zunédchst mufite aber ein Ausdruck fiir den sich
im Versuchsverlauf dndernden mittleren Korndurchmesser d(t) gefunden werden. Dieser

setzt sich aus den anteiligen Summen der einzelnen Kornfraktionen zusammen:

El(t) = XSFS + de_G + X,,dy
mit
_ \/'oxN‘]/Gvo't . m
Xs(t) = Xso€ 7 V==
p

Xs(t) = (1= x5(t)) * Xg,
Xy (t) = (1 — Xu (t)) * Xm0
folgt
d(t) = Xs(t)(ds = Xg0ds = X0 Gy ) + X096 + Xy, Oy
d(t) = Xs,oe_ et (ds = Xg06 = Xuo ) + X5 + Xy 0O

Analog wurde ein Ausdruck fiir die Anderung der Schiittdichte p(t) der Wirbel-

schicht gefunden:

- _ MFeed* XM G,0*t — — — —
v
p(f) = X50€ PPoed’0  (Pg = XG0P = XnmoPum ) + X60Ps *+ XuoPu

Daraus 148t sich unter Annahme einer Spérizitit s der Wirbelpunkt u,,s nach der
modifizierten (Wirth, 1991) Ergun-Gleichung (Ergun, 1945) berechnen. Am Wirbelpunkt
herrscht Gleichgewicht der auf die Feststoftkorner wirkenden Krifte Auftrieb, Adhdsion und
Gewicht:

Ap
h_ = (1_ lpmf).(ps _pf). g
mf
Die Ergun-Gleichung erlaubt die Berechnung des Druckverlustes Ap durchstromter

Schiitschichten. Durch Gleichsetzen der beiden Ausdriicke und Einbinden der Reynolds-

und Archimedeszahl erhilt man einen Ausdruck fir uys
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P Ve (9.d, ) Vv’ @0,
mit
va
Pr
Re - Um%
_V
3
ar = 9%) (&-1)
v Pr
folgt

2
1 9o 99 ( [ _1)

u -_—
" 1501-y,, v \p

Zur Berechnung von uy,s muB fiir die Porositdt am Wirbelpunkt ¢,¢ €in experimen-
tell bestimmter Erfahrungswert eingesetzt werden. Verzichtet man auf die Abschitzung der
Sphérizitit und der Porositit, so konnen deren Einfliisse durch empirische Konstanten
berticksichtigt werden (Wen & Yu, 1966):

Re, =337 +(y1+3,6+10°Ar -)

mit
Re,, = Uy d
%
und
a 3
g L]
Ar = (9& - 1)
v? Pr
folgt
( o )
()
U, =2 +337 111436410 e T (&-1) 1l
d | v Pr )
\
Den zeitlichen Verlauf der oben berechneten Gréfen zeigt Diagramm 4.15.
5.2 Montage

Zunidchst wurde das Wirbelmedium in den Reaktor der LWS 5 eingefiillt. Dazu
wurden etwa 8,6 kg Sand der gewiinschten Kornverteilung bei laufender Eintragsschnecke
bei einem schwachen, durch den Gasverteiler geleiteten Luftstrom eingefiillt. AnschlieBend
wurde die Anlage montiert.

Zur Vorbereitung der Massenbilanzierung wurden die leichten Metallteile Kiihler,
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Verbindungsstiicke, Zyklon und Uberlaufgefil sowie alle Glasteile (Kiihler, Uberleitungs-
stiicke, Elektrofilter und Vorlagen) des Abscheidungsteils in sauberem Zustand gewogen.

Die Montage des Stahlteils erfolgte mit Graphit-Spieblech Dichtungen. Alle
Schraubverbindungen wurden mit hochtemperaturtauglichem Antihaftmittel vor Festbren-
nen geschiitzt. Die Schliffverbindungen wurden mit Teflonpaste versehen, die einzelnen
Bauteile verbunden und im Montagegertist fixiert.

Um die komplett montierte Anlage auf ihre Dichtigkeit zu testen, wurde die Pyro-
lyseanlage mit Stickstoff auf einen Innendruck von ca. 100 hPa gebracht und der Druckab-
fall in der folgenden Stunde beobachtet. Der Druckverlust sollte 10 hPa/Std. nicht iiber-
schreiten.

Zur Inertisierung der Anlage wurde bei permanent laufender Eintragsschnecke der
Gasinhalt mit 200 1 Stickstoft zur Fackel gespiilt. Gegen Ende dieses Schrittes wurde auch
das Eintragsgut im Gegenstrom in den Vorratsbehélter gefiillt. Wéhrend und nach der Inerti-
sierung sollte der Anlageninnendruck nicht mehr Umgebungsniveau erreichen, um zu ver-
hindern, daf} Luft und somit Sauerstoff in die Pyrolyseanlage eindringen konnte.

Nachdem die Kryostaten angeschlossen und alle zu kiihlenden Glasteile mit iso-

lierten Schlduchen verbunden wurden, war die Pyrolyseanlage betriebsbereit.

5.2.1 Besonderheiten TWS

Da sich die Technikumspyrolyseanlage in ithrem Aufbau nur wenig von den Labor-
anlagen unterscheidet, ist auch die Versuchsvorbereitung dhnlich. Unterschiede ergeben sich
durch die abweichende Bauart der Abscheidung und der MSR-Technik.

Zum Betrieb der Abscheider miissen ausreichende Mengen an Waschmedium be-
reitgestellt werden. In unsrerem Fall wurde Xylol verwendet, von dem vor Versuchsbeginn
eine Riickstellprobe genommen wurde. Die Funktion der Magnetventile wurde iiberpriift
und die Anlage mit Stickstoff inertisiert sowie die Gasometer mit Stickstoff gefiillt. Der Re-
aktor wurde mit Sand und die Abscheider mit Xylol als Waschmedium gefiillt und das Ein-

tragsmaterial bereitgestellt.

5.3 Durchfiihrung

Die Reaktorheizung wurde eingeschaltet und der Sollregler auf die Betriebstempe-
ratur eingestellt. Gleichzeitig wurden auch die Kiihlgerdte in Betrieb genommen. Bei ca.
200°C Reaktortemperatur wurde der Elektrofilter in Betrieb genommen sowie der Kom-
pressor eingeschaltet und {iber das Wirbelgasventil der Volumenstrom des Wirbelgases auf
den gewiinschten Wert eingeregelt. Zu diesem Zeitpunkt konnte auch die Wirbelgasvorhei-
zung eingeschaltet werden. Dann wurde die Stiitzflamme der Fackel geziindet. Hatte der Re-
aktor ca. 500 °C erreicht, wurde der Wirbelgasstrom eingestellt und der Reaktor begann zu
wirbeln. Bei Erreichen der Betriebstemperatur konnte dann der Eintrag gestartet werden.
Uber die Probennahmestelle wurden in Abstéinden von ca. 20 Minuten Gasproben genom-

men, ebenso wurden alle DurchfluBmefgeridte und Energiezahler abgelesen.
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War die geplante Versuchsdauer erreicht, wurde der Eintrag abgeschaltet, die Anla-
ge aber noch weiter betrieben, um das vollstdndige Ende aller Pyrolysereaktionen abzuwar-
ten. Nach dem keine Anzeichen fiir das Auftreten weiterer Pyrolysereaktionen mehr vorla-
gen, z.B. keine Produktgasnebel mehr zu beobachten waren, konnte die Reaktorheizung ab-
geschaltet werden. Zur besseren Kiihlung wurde noch solange Wirbelgas durch den Reaktor
geleitet bis die Reaktortemperatur auf ca. 400°C gefallen war. Nun konnte der Wirbelgas-
strom abgestellt werden. Ebenso wurden zu diesem Zeitpunkt die Kryostaten sowie der
Kompressor und der Elektrofilter abgeschaltet. Der Anlageninnendruck wurde durch Zu-
speisen von Stickstoff auf einem Niveau oberhalb der Umgebung gehalten. Alle elektrischen
Verbindungen der Anlage, auBer der zu den MeBgeriten, wurden getrennt. Uber Nacht konn-
te sich dann von den Wénden des Abscheidungsteils ablaufendes fliissiges Produkt in den

Vorlagen sammeln.

5.3.1 Besonderheiten TWS

Zuerst wurden die Fackel, die Verdichter und die Brenner in Betrieb genommen.
Anschlieend wurden die Kiihlgerdte und Wascherkreislaufpumpen eingeschaltet, bei Errei-
chen der gewlinschten Reaktortemperatur die Regelstrecken auf Automatik gestellt und die
Dosierschnecke eingeschaltet.

AnschlieBend wurden in regelméBigen Zeitabstinden Gasproben entnommen und
bei Bedarf erzeugte Produktole abgelassen.

Die Konrolle der Anlage erfolgte am Terminal des ProzeBleitsystems. Dort wurden
auch alle Melldaten online erfat und auf DAT-Bédndern gespeichert. Zusitzlich wurden
Rundgénge durchgefiihrt, um alle Anlagenteile auch visuell und akustisch zu tiberwachen
und die korrekte Anzeige der wichtigsten Mef3daten zu tiberpriifen.

Nach Ausschalten der Dosierschnecke wurde noch gewartet, bis keine Pyrolyse-
produkte mehr erzeugt wurden. Dann wurden die Brenner und Verdichter ausgeschaltet und
der Reaktoinhalt mit Stickstoff zur Fackel gespiilt. Nach Unterschreiten einer unkritischen

Reaktortemperatur wurden Abscheideapparate und Fackel auler Betrieb genommen.

5.4 Nachbereitung

5.4.1 Bergung der Produkte, Demontage und Reinigung der Anlage

Die in den Vorlagen gesammelten fliissigen Produkte wurden in einem dicht ver-
schlieBbaren Gefal vereinigt.

Die einzelnen Teile des Abscheidungsteils der nun leeren Anlage wurden sukzessi-
ve demontiert und gewogen, um die Masse der anhaftenden Produktreste zu bestimmen.

Alle Glasteile wurden mit Losungsmittel gespiilt und im Ultraschallbad von anhaf-
tenden Partikeln befreit, mit destilliertem Wasser gespiilt und im Trockenschrank bei 110 °C

getrocknet.



106

5.4.2 Destillation der fliissigen Produkte aus den Pyrolyseexperimenten

Die durch die Pyrolyse erhaltenen fliissigen Produkte wurden einer Destillation un-
terzogen, um hochsiedende Komponenten von den Pyrolysedlen zu trennen damit diese
gaschromatographisch untersuchungsfahig zu machen. Hierzu wurden ca. 150-200 g der
fliissigen Produkte in eine Standarddestillationsapparatur mit kurzer Vigreux-Kolonne ein-
gewogen. Die Vigreux-Kolonne diente dabei weniger als Trennapparat, denn als Spritz-
schutz.

Die Destillation wurde so durchgefiihrt, dal zundchst bis 150°C Kopftemperatur
destilliert. AnschlieBend wurde die Vorlage gewechselt und im Vakuum so weiterdestilliert,
daB im Destillationsgut enthaltenes Fluoren im Sumpf zuriick blieb. Es ergab sich somit ei-
ne Kopftemperatur von 215 °C bei einem Druck von 100 hPa. Beheizt wurde die Apparatur
mit einem Luftbad Prazitherm der Firma Stork-Tronic, der Innendruck der Apparatur wurde
mittels einer Ol- oder Membranpumpe mit Vakuumkonstanthalter eingestellt. Die Vorlage
wurde in fliissigen Stickstoff getaucht.

Nach Ende der Destillation wurden alle Glasteile der Apparatur (Vorlage, Kiihler,
Vigreux-Kolonne und die Destillationsblase) ausgewogen, um den Massenanteil der ent-
sprechenden Fraktionen feststellen zu konnen. Die erhaltenen Destillate wurden vereinigt,
und evtl. die Wasserphase abgetrennt.

Bei Extraktionsexperimenten fielen geringere Mengen an Ol an, so daB eine Mi-
krodestille mit etwa 10 g Einwaage verwendet wurde. Aulerdem wurden die Destillate se-
perat analysiert.

Die erhaltenen Pyrolysedle wurden anschlieend gaschromatographisch bzw. mit-
tels GC-MS-Kopplung charakterisiert.

5.4.3 Besonderheiten TWS

Unterschiede in der Nachbereitung der Technikumsversuche ergaben sich dadurch,
daf} die Produktmengen wesentlich gro3er waren und nach dem Versuch homogenisiert wer-
den muBten. Die in zahlreiche Fisser abgefiillten fliissigen Produkte wurden aufgeriihrt und
mit einem Stechheber Proben entnommen, aus denen eine reprisentative Gesamtprobe ge-
mischt wurde. Ebenso wurde aus den in groBen Mengen angefallenen Feststofffraktionen
durch Stechen von Proben je eine Gesamtprobe hergestellt. Da die Abscheidung der Anlage
nach dem Versuch mit Aceton gespiilt worden war, wurde aus diesem Material ebenfalls ei-
ne reprasentative Gesamtprobe gemischt, am Rotationsverdampfer eingeengt und der
zurlickgebliebene Feststoffanteil bestimmt. Auf diese Weise konnten erhebliche Anteile an

Olkomponenten im Destillat nachgewiesen und mit in die Bilanzierung einbezogen werden.
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5.5 Analytik

5.5.1 Gaschromatographie

Gaschromatographische Untersuchungen wurden im Fall von Gasen nach der
100%-Methode, im Fall von Fliissigkeiten mit internen Standard ausgewertet.

Der interne Standard wurde zu der in einem mit einem Septum versehenen Pro-
bengldschen vorgelegten Probe injiziert, um Verluste durch Verdampfung zu minimieren.

Als interner Standard wurde Cumol verwendet. Spater wurde zusitzlich 1-Phenyl-
naphtalin verwendet, um hochsiedende Komponenten besser quantifizieren zu konnen. Da-
bei wurde festgestellt, dal sich die bei Zugrundelegung der beiden verschiedenen Standards
errechneten Anteile der Komponenten nur geringfiigig unterschieden: Bei lingeren Retenti-
onszeiten fiel der Anteil einer Komponente geringer aus, wenn er auf Cumol bezogen wur-
de. Bei Komponenten mit geringen Retentionszeiten waren keine Unterschiede festzustel-
len. Daher wurden alle Komponenten, die vor Cumol eluierten, auf Cumol bezogen und al-
le Komponenten, die nach 1-Phenylnaphtalin eluierten, auf 1-Phenylnaphtalin bezogen. Bei
Komponenten, die zwischen den beiden Standards eluierten, wurde das retentionszeitlich
gewichtete Mittel beider Berechnungsresultate verwendet.

Als stoffspezifische Korrekturfaktoren wurden fiir den FID die nach Kaiser (1964)
berechneten Werte, fiir den WLD die von Schlesselmann (1997) gemessenen Werte verwen-
det.

Chromatogramm Typ AKW: Bestimmung von Kohlenwasserstoffen im Gas

Gaschromatograph Chrompack CP 9002

Trennséule: Chrompack Al,O3/KCI-Plot, 1=50 m, d;=320um, d=5um
Tragergas: Helium, 1 bar, 3 ml/min

Probenschleife 0,1 ml

Split: 1:65

Injektor: 200°C

Detektor: FID, 250°C

Temperaturprogramm: 100°C fiir 5 min, 10°C/min, 200°C fiir 10 min

Integration: PE-Nelson Interface Typ 900, PE Turbochrom 4.0
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Chromatogramm Typ WLD: Bestimmung von Permanentgasen

Gaschromatograph
Trennsdule:
Referenzséule:
Trigergas:
Probenschleife

Split:

Detektor:
Temperaturprogramm:

Integration:

Chrompack CP 9002

Chrompack CarboPlot P7, 1=25 m, di=530pum
Chrompack PoraPlot Q, I=10 m, di=320um
Argon, 0,36 bar, 3,7 ml/min

1 ml

1:7

Micro-WLD, 150°C

35°C 1,5 min, 15°C/min, 115°C fiir 32 min
PE-Nelson Interface Typ 900, PE Turbochrom 4.0

Chromatogramm Typ Olschieferextrakt 1: Bestimmung von niedrigsiedenden Olkom-

ponenten

Gaschromatograph
Trennséule:
Tragergas:
Probenvolumen

Split:

Injektor:

Detektor:
Temperaturprogramm:

Integration:

Chrompack-Packard 43 S
SGE BPX 5, 1=50 m, d;=320pm, d=0,25um
Helium, 1,3 bar
0,3 ul
1:50
280°C
FID, 300°C
35°C fiir 15 min, 5°C/min bis 100°C, 10°C/min bis 250°C
Chrompack PCI

Chromatogramm Typ Olschieferextrakt 2: Bestimmung von Olkomponenten

Gaschromatograph
Trennsdule:
Trigergas:
Probenvolumen

Split:

Injektor:

Detektor:
Temperaturprogramm:

Integration:

Chrompack-Packard 43 S

SGE BPX 5, 1=50 m, di=320um, df=0,25pm
Helium, 1,3 bar

0,3 ul

1:50

280°C

FID, 300°C

40°C fiir 12 min, 1,5°C/min, 300°C fiir 50 min.
Chrompack PCI
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Chromatogramm Typ Pyrolyseél: Bestimmung von Olkomponenten

Gaschromatograph Hewlett Packard HP 5890

Trennsdule: Macherey & Nagel SE-52, 1=50 m, di=320um, df=0,5um
Tragergas: Helium, 1,3 bar

Probenvolumen 0,3 ul

Split: 1:50

Injektor: 250°C

Detektor: FID, 250°C

Temperaturprogramm: 30°C 10 min, 1,5°C/min bis 180°C, 3°C/min 300°C 50 min.
Integration: PE-Nelson Interface Typ 900, PE Turbochrom 4.0

Chromatogramm Typ PyroMS: Bestimmung von Pyrolyseprodukten

Gaschromatograph Shimadzu GC 17A

Trennséule: J&W DB 5 MS, [=60 m, di=320pum, d=1pum
Tragergas: Helium, 1,1 bar

Probenmasse 100-500 pg

Split: 1:20

Injektor: Pyr 4A, Pyrolysetemperatur wihlbar
Detektor: MS QP-5000, Interface 300°C
Temperaturprogramm: 40°C 5 min, 5°C/min bis 310°C 30 min.
Integration: Shimadzu Class 5000

5.5.2 Massenspektromertische Messungen

Es wurden zwei verschiedene Massenspektrometer verwendet. Das QP-5000 der
Firma Shimadzu ist mit einem GC 17 A gekoppelt. Es handelt sich um ein Quadropol-MS
mit 70 eV ElektronenstoBionisation und einem Massenbereich von m/z = 2 bis 800. Zur
Identifizierung wird eine NIST-Spektrenbibliothek mit 62000 Eintrdgen verwendet.

Das Geridt VG 70 SE der Firma VG Instruments ist mit einem Gaschromatographen
der Firma Hewlett Packard vom Typ 5890 gekoppelt. Das Massenspektrometer ist ein Sek-
torfeldgerdt mit einer gewohnlichen Auflosung von 4000, die auf bis zu 20000 gesteigert
werden kann. Als Ionisationsmethoden steht die ElektronenstoBionisation mit regelbarer Be-
schleunigungsspannung bis 70 eV sowie die chemische Ionisation mit verschiedenen Reak-
tandgasen zur Verfiigung. Zur Identifizierung wird ebenfalls eine NIST-Spektrenbibliothek

verwendet.

5.5.2.1 GC/MS-Kopplung

Den aus der Gasschromatographie erhaltenen Einzelpeaks der Chromatogramme
wurde mittels GC-MS-Kopplung die entsprechende Verbindung zugeordnet. Bei GC/MS-

Kopplung wurde die bei den GC-Messungen verwendete Sdule eingesetzt und die chroma-
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tographischen Parameter ibernommen. In der Regel wurde das Gerdt QP-5000 der Firma
Shimadzu verwendet. Nur in Zweifelsféillen oder bei besonderen Messungen wurde das

Gerét der Firma VG eingesetzt.

5.5.2.2 Untersuchung der Destillationsriickstinde durch DI/CI-MS

Die Destillationsriickstinde wurden auf den Heizdraht des wassergekiihlten Pro-
beneinlaBsystems aufgetragen und in das MefBgerit eingefiihrt. Im Vakuum von 1,3+10* Pa
werden die verdampfbaren Komponenten durch Butanionen unter Protoneiibertragung ioni-
siert und gemessen. Durch Aufheizen des Heizdrahtes kann der Verdampfungsvorgang un-
terstiitzt werden. Hier wurde von 100°C mit 10°C/s auf 300°C geheizt und das ausgerwerte-

te Spektrum etwa 2 min nach Start der Messung registriert.

5.6 Berechnung der Gaszusammensetzung

Die Daten, die aus den verschiedenen Chromatogrammen erhalten wurden, wurden
tiber Methan miteinander korreliert, da Methan in beiden Methoden detektiert werden konn-

te. Die Korrelation erfolgte schlielich nach folgender Formel:

_ A1 A
Arp,x = AwLp,x * fwLp,x * AFiDMeH * fFiD.MeH ®* AwLDMeH™ ® fWLD MeH

mit

Armp x: auf den FID korrelierte Peakfliche der Komponente X

Awrpx: Peakfldche des mit WLD gemessenen Peaks der Komponente X
fwrp.x: Responsfaktor der Komponente X fiir den WLD

AFID MeH: Peakfldche des mit FID gemessenen Methanpeaks

fFiD Men: Responsfaktor von Methan fiir den FID

AwLD MeH: Peakfldche des mit WLD gemessenen Methanpeaks

fwLp Men: Responsfaktor von Methan fiir den WLD

Aus dem Verhiltnis der so korrigierten Flache der einzelnen Komponente zur Sum-
me aller korrigierten Fldchen ergab sich der Massenanteil der jeweiligen Komponente.
Wurden fiir die entstandenen Gase ideales Verhalten angenommen, erfolgte die

Umrechnung vom Massenanteil x;,, in den Volumenanteil xy nach:

Xy = Xm /Z(Xmi/Mj)
mit
Xvi - Volumenanteil der Komponente i
Xmis Massenanteil der Komponente i

M;: molare Masse der Komponente 1
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5.7 Berechnung der Gasdichten nach DIN 858

Aus dem Massenanteil der Komponenten am Produktgas und dem Molvolumen

konnte unter Annahme von idealem Verhalten der Gase die Gasdichte wie folgt berechnet

werden:
P - Vu! e S(Xmi/M;)!
mit
p: Gasdichte [kg/m?3]
Vum: Molvolumen der Gasprobe [m?/mol]
Xmi © Massenanteil der Komponente 1
M;: molare Masse der Komponente 1 [kg/mol]

5.8 Berechnung der Heizwerte der Pyrolysegase nach DIN 51858

Zur Berechnung der Heizwerte der Produktgase wurde von den Heizwerten der ein-

zelnen Komponenten ausgegangen. Die Verrechnung wurde dann mittels folgender Formel

ausgefiihrt:

Ho,u = Z(Xmi * Hi,o,u)
mit
Hou: oberer bzw. unterer Heizwert der Gasmischung [MJ/kg]
Xmi: Massenanteil der Komponente 1 an der Gasmischung
Hi ou: oberer bzw. unterer Heizwert der Komponente 1 [MJ/kg]

5.9 Elementaranalysen

Die Elementaranalysen wurden mit einem CHN-Elementaranalysator Typ EA 1106
CHNS-O der Firma Carlo Erba Strumentazione durchgefiihrt. Die erhaltenen Massenanteile
der jeweiligen Elemente wurden bei Unter- oder Uberdetektion auf 100 % normiert.Das Ver-
fahren entspricht der DIN 51721.

5.10 Wasserbestimmung nach Karl Fischer

Der Wassergehalt in Olen wurde durch Karl Fischer Titration nach ISO 8534 mit ei-
nem Titrationsautomat Typ E 547 der Firma Metrohm und Deadstop-Endpunktsindikation

bestimmt.

5.11 pH-Wert von wissrigen Phasen

pH-Werte wurden mit einer EinstabmeBkette Typ Ingold WTW E 39 der Fa. WTW
und einem pH-Metrer Typ TR 156 der Fa. Schott bestimmt.
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5.12 Korngrofienverteilungen

KorngroBenverteilungen wurden durch laseroptische Messung oder durch Siebana-
lyse bestimmt. Als optische MeB3gerite wurden die Gerdte Helos 12 KA/LA der Fa. Sympa-
tec und PS 14 B der Firma Malvern eingesetzt. Fiir die Siebanalyse nach DIN EN 933 wur-

den Analysensiebe und Siebmaschine der Fa. Retsch eingesetzt.

5.13 Gliihriickstand

Der Gliihriickstand wurde in Anlehnung an ISO 1171 bestimmt. In einen zuvor bis
zur Gewichtskonstanz gegliihten Tiegel wurden 10 bis 20 g Probe eingewogen. Um den
Carbonatanteil seperat zu erfassen, wurde die Probe zunichst bei 530°C und anschlieend

bei 850°C verascht und erkaltet gewogen.

5.14 Feuchte von Schiittgiitern

Es wurden 20 bis 100 g Probe in eine Kristallisier- oder Porzellanschale eingewo-
gen. Anschlielend wurde diese bis zur Gewichtskonstanz im Trockenschrank bei 105°C ge-
trocknet. Da sich in einem Fall das Material entziindete, wurde die Trocknung dauernd be-
obachtet.
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7 Anhang

Hinweis zur Entsorgung

An dieser Stelle soll nur kurz erwihnt werden, dafl die wihrend der Technikums-
und Laborversuche angefallenen grofleren Mengen an Waschdlen und zu Reinigungs-
zwecken verwendeten Losungsmitteln destillativ aufgearbeitet wurden. Dadurch konnte der
durch die hier beschriebenen Arbeiten verursachte Abfallanfall stark reduziert werden. Zu-
gleich konnte durch dieses Vorgehen die Massenbilanzierung verbessert werden, da nach der
Reinigung der Anlage in den Reinigungsldsungen enthaltene Reaktionsprodukte auf diese
Weise isoliert werden konnten und der Bilanzierung nicht verloren gingen (versuchsinte-

grierter Umweltschutz).
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Sicherheitsdaten einiger haufig vorkommender Verbindungen

Wasserstoff
R:

S:

CAS-Nr.:

Gefahrensymbol:

Ethen

R:

S:
CAS-Nr.:

Gefahrensymbol:

Ethan

R:

S:
CAS-Nr.:

Gefahrensymbol:

Butadien
R:
S:
CAS-Nr.:

Gefahrensymbol:

Cyclopentadien

R:
S:
CAS-Nr.:

12
9-16-33
[1333-74-0]
F+

12
9-16-33
[74-85-1]
F

12
9-16-33
[74-84-0]
F

45-12
53-45
[106-99-0]
F,T

11
16-29-33
[542-92-7]

Gefahrensymbol: F

Benzol
R:

S:
CAS-Nr.:

45-11-23/24/25-48
53-16-29-44

[71-43-2]

Gefahrensymbol: F, T

Toluol

R:

S:
CAS-Nr.

11-20
16-25-29-33
[108-88-3]

Gefahrensymbol: F, Xn

Styrol

R:

S:
CAS-Nr.

10-20-36/38
23.2
[100-42-5]

Gefahrensymbol: Xn

Cumol
R:

S:
CAS-Nr.:

10-37
16-25-29-33
[98-82-8]

Gefahrensymbol: Xi

Indan

R:

S:
CAS-Nr.:

Gefahrensymbol: ./.

Inden

R:

S:
CAS-Nr.:

Gefahrensymbol: ./.

Naphtalin
R:
S:
CAS-Nr.:

10
23-24/25
[496-11-7]

~

10
23-24/25
[95-13-6]

~

22
/.
[91-20-3]

Gefahrensymbol: Xn
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