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4,2 Hvdrierung

4.2.1 Allgencines

Auch auferhslbh Peutechlands varden Forschungsarbeiten auf dem
Gehiet dew Kehleverflinsiqung mit dem 7iml einer Verbagserung
how, Verhiliigung dox Verfahren, beispiclawelse durch ein Ar-

heiten bel niegrigeren Druchen und Terperaturen vnd die Ent-

wicklung neuartigay Faotelysetorsn in anoriff gonenren. Ein
grofer Teil der Untersnchuangsn surdo Adinkontinuierlich im
Autoklaven durchgefihrd. Deshalb heanien die Ergeunisse sur
Entwicklung eipes Verishrens secheomas fir einge grofit chnischo

Arilage nichi unpmittelbar vervendet woerden,

¥aeh 1945 hat man vor allem in don Vereinigten Stanten der
Frage doy Gewinnung von Denzin aus Kohle won Zeit z2n et exr-
hintas Tntevesse geschenkt, 74 anfang hat das Burecan of Hines
in encer Anichnung an die deuntschen Drfahrungen und unter
Mitarbeit von Fachleuten deuts scher Hydrierwerke eing grifiere
versuchsanlzaco in Louisiana hetrieben. Wegen der Aussichts-
losigkeit einer wirtsehaftlichen Durchfithiung Ges Verfahreng

wvurde die mnlage jedoch bald wieder stillgelegt.

T Jahre 1960 wurde das Office of Coal Ressarch von der

U.S. Regierung mit der hufgabe betraut, Entwicklungeorbeiten
auf dem Geblek neuer.und hessercr Anwondungen fir ¥.ohle zZw
unterstiitzen. Es wurden von dicser Institution flir Forschungs-
arbeiten auf dem Gebict der Umsetzung von Kohle in flissiqge
Kraftstoffe, Ferndas und Energie verschiedenen Stellen Be

trige zur Verfligung gostellt, die im Jahre 1969 ca. 15 Mio ¥
uné im Jahre 1970 ca. 16 Mio % erreichten.

Auf dem Gebiet der K o h 1l e hydrierund dien*e darg
Grld u.a. zur Entwicklung des u-Coal=~Verfahrens, <es Corsol-
Verfahrons, dos copp-Verfahrens und des Seacoke-Verfahronr.
Auf dem Gelbiet der & vy n % h e s e von Kraftstoffen avs

Kohlenoxld und Wasscrstoff wurden veom 0f five of Coal Rescarch



keine neuen Forschungsarbeiten finanziert, weil auvf diesem Ge~
biet in Stidafrika grostechnische Erfahrungen in ausreichendoem

Umfang zur Verfiigqung standen.

4.2.2 Arkeiten des Bureau of Mines

Die bald nmch dem Ende des Zweiten Woltkricges vom Bureau of
Mines in einer Versuchsanlage durchgefiithrion Versuche zur
Xohlehvdrierung schlessen sich =ng an die in Deutschland
groftochrisch angewvandte Verfahrensweine an und hatten zum
2icl, dicse auf amerikanische Verhdltnisse zu {ibertragen, Da=
hei sollten neuere verfahrenstechnizche Erkenntnisse mitvers
vendet werden: z,B. hat man sich mit einer Verbesserung der
Wirmebilanz befaft. Ferner wurde angestrebt, die vorhandenen

latalysatoren u verbessern bzw. neue zu entwickeln.

4,2.2,1 Vorarbeiton

Die Wirksamkeit verschiedener Katalysatoren zur Dydrierung von
Kohle wurde beim Burcau of Mines von 1644 his 1956 in Auto-
klaven untersuahtl}‘ Die Versuche wurden hauptsichlich ohne
Zusatz von U1 durchgefithrt. Als Einsatsnaterial dienten zwei
Sorten von Kohle; hochfliichtige Pittsburgher Gaskohle

{76,2% C; 5,0% H; 7,1% O0; 1,5% N; 1,32 s; 7,3% Asche; 1,5%
Feuchtigkeit} und hochfllichtige Flammkchle aus Wyoming

(71,4% c; 5,0% H; 34,2% 0; 1,5% N; 0,%% &; 4,0% rsche: 3,0%
Feuchtigkeit).

Per Katalysator wurde nach drei Methoden auf die Kohle aufge-
tragen:

(a) Katalysatorpulver und Kohle wurden in einer Kugel-
mithle ca. 6 Stunden gemischt.

(b) Katalysator wvwnd Kohle wurden im Schiittelautoklaven
45 bis 50 Minuten gemischt,

(¢) Dor Ratalysator wurde dem Rohle-Wasser-Droel durch
Tnpragnierunag zugesetzt und das WVasser boil 105°¢C
entfernt,
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Methode (a) erwies sich als wenig vorteilhaft. Mit einem
nach Methode (b) hergestellten Kohle/Katalysator-Gemisch
wurden unter Hydrierbedingungen von 450° ¢, 69 at Anfangs-
druck bei Raumtemperatur und 1 stunde Reaktionszeit, optimale
Ergebnisse mit Zinn (70% Umsatz) und mit Zinnverbindungen
(SnCl } (86% Umsatz) erhalten. Eisensulfat (39% Umsatz) und
Ammonlummolybdat (34% Umsatz) als Katalysatoren waren in
diesem Fall nicht sehr wirkungsvoll., Hingegen erreichte man
mit der "Imprignierungs”-Methode (c) bei Verwendung dieser
Katalysatoren einen relativ hohen Umsatz von ca. 85%, Eine
Katalysatorkonzentration von 0,5 bis 1,0% war ausreichend,

um einen befriedigenden Umsatz 2zu erzielen,

pei den untersuchten Kohlen erwies sich ein Temperaturbereich
von 460 bis 490°C als optimal. Die Versuche bestétigten die
in Deutschland groBtechnisch gemachten Erfahrungen.,

-.—---.—-u———.--————--————-—r-—;-————--————-.-———----w——--n--

Im Jahre 1949 wurde eine Versuchsanlage zur Hydrierung von
Kohle in Louisiana mit einer Tageskapazitdt von 23 bis 34 t
Benzin gebautz). Auperdem wurde vom Bureau of Mines ein Ent-
wurf filr eine Anlage mit einer Tageskapazitdt von ca. 3450

3

Tonnen Produkte ausgearbeitet

Es wurde haupts&chlich eine hochfliichtige Wyoming~Flammkohle
mit 2,5% Asche, 44,0% Fliichtigen (i.waf) und 79,7% C (i.waf)
als Einsatzmaterial verwendet.

Die Durchfilhrung der Hydrierung entsprach weitgehend der in
Deutschland bis 1945 im technischen MaBstab angewandten Ver-
fahrensweise. Sumpfphase- und Gasphasehydrierung wurden bei
700 at mit den von der I.G. Farbenindustrie A.G. entwickelten
Kai:alysatoren durchgefiihrt. Abb. 4-6 bringt ein vereinfachtes
Schema, wie es fiir die projektierte GroBanlage angegeben
wurde.
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Fhl, Aw=f:  Fiiefechksna des vow Burasw of Mines
““““ projekticrten Hydrierverfahrens,

Maah der im Schema wicdergecebonen Pleming wird die Fohle in
der Kohlerufhareitungsanlage auf weniger als 19 mm zerkleil-
nert, anschliefend auf wenioer als 0,25 rm (max. 15%

< 0,07 mm) pulverisiert und bis zu einem Wassergehalt von

1 bis 2% getrocknet. Der pulverisierten, getrockneten Kohle
werden eine kleine Menge Katalysator (ca. 2% Fiznenoxid oder
ca. G,05% Zinnoxalat)‘und schueres Gasdl zugemischt, sodabB
der Anteil an Festkfrper im Schlamm etwa 47% hetrdgt. Der
Kohle/8l-Schlamm wird bei 700 at mit einer kleinen Menge

Wasserstoff zum Vorwirmer geleitet., Wenn der Schlamm eine

Temperatur von 300°C errcicht hat, werden vorerhitazater Vasser-

ataff und schweres 81 zugeqehen, Der Schlamm wird im Vor-
wirmer welter auf 435°C erhitzt und dann zu den Hydrierveak-

toren geleitet.
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In der Versuchsanlage von Louisiana wurden zwel Reaktoren zur
sumpfphase-Hydrierung hintereinander geschaltet. Fiir die grof-
technische Anlage wurden vier Reihen mit je finf Reaktoren

(Reaktorvolumen ca. 20 m3 je Reaktor) vorgeschlagen. Da dle

Hydrierreaktion stark exotherm ist, wird kalter Wassevstoff

an verschiedenen stellen in den Reaktor geleitet, um die Re-
aktionstemperatur bei ca. 482 “®c zu halten. Bei einer Avfent-
haltszeit von 1 bis 2 Stunden soll ein Rohleumsatz (i,waf) von
ca, 95% erhalten werden. Das Produkt der Suvmnfphasereakioren
wird von Sldamnf plus Wasserstoff und Schwerdl-Schlamm ge=

tyepnt, Ans dem SchwerBl-Schlamm, der Asche, unreagierte

Kohle und Katalysator enthilt, wurde in der Vewvsuchsanlage
entweder durch 7antrifugieren oder durch Degtitlaticn mit

Wasserdempi do

o)
N

gehwerdl abgetrennt. Das Schuac®l dient zur

o]
5]

Herstellung 4 (ehlo/01-Sehilanmes, Der noch Sohpenil enthol-
tende Rilckatand waurde bei der Versuchszanlage vorworfen. in dor
projektierten grofitechrnischaen Anlage nollte durnch Vorkokuadg
das Schwerdl-Schlammas Schwerdil erzewgt wenden, Nach Koroon-
sation der Oldampfe aus dem gosfdrnigen Produkerstrom wivd das

Restgas unter Druck mit 1 gewvaschen, Da fEllt TO-ROSioon

Wasserstoff an, der als Kreislauf-Wasasorstoff {(ctwa 80% der

Gesamtmenge an Hydrior-b Iagsrerstofif} don SﬁmnfpwquVﬁhdho:an
zugefithrt wird, Die durch Yondensation erhaltenen flissigen :
Produkte warden in Benzin, leichtas Mittellestillot, sclweres :
Mitteldnstillat und Rickstand zerlegt und nach ntfernurg von
rhenolen aus dem leichten Mitteldestillat im wesentlichen ge-
meinsam mit dem Mitteldestillat azus der Gasphase-Hydyierung

der Gasphase-Hydrierunq zugefihrt.

Dicse Gasphase-Hydrierung wird bei einem Pruck von 700 at und

einer Temperatur von 490 - 500°¢ durchgefiihrt.. Der Reaktor

enthilt scchs Katalysatorschichl2n im Fegtbhett, Die wichtigsten
Komponenten des Katalysators sind Molybdin und Chrom aunf akti-
vierter Tullererde. Die Lebensdater soll idiber ein Jahr hetra-
gen. Die Konsta nthaltung der Temperatur erfolgt durch Zusatz
von kaltem Wasserstoff. Bei der groStechnischen Anlage sind

drei Reihen mit je vier Reaktoren vorgesehen., Das Reaktions-




produkt wird gekiihlt und von der Gasphasc getrennt, die ohne
nennenswerte Reinigung als ¥reislaufwvasserstoff verwendet

werden soll. Das fliissige Produkt wird durch Pestillation in
Benzin und Mitteldestillat zerlegt, das zum Gasphasereaktor

zuriickgefiihrt wird.

In einer Ticftemperaturdestillation der projektierten Grof-
anlage sollten aus cinem Restgasstrom nach Waschen mit Wasser
und Lauge zur Entfernung von RH,, co, und HZS' die C3- und
CA—Kohlenwasserstoffe abgeschieden werden. DNie gleichfalls
aﬁgetrenhten Cl— und Cz-Kohlenwasserstoffe sollten durch
Danpfreformieren an einen Nickelkatalysator zur Herstellung

von Wasserstoff Verwendung finden.

In der Phenol-Cewinnunagsanlage sollte aus der leichten Mittel-
destillat-Fralktion nach einem Verfzhren, das frither auch in
Deutcchland angewandet wurde, Phenol gewonnen werden. Die
Fraktion wird dazu mit Methanol extrahiert und der Extrakt

zur Entfernung von neuvtralen Verbindvagen mit Benzin gewa=
schen. Durch Destillation k&nnen aus dem Methanol ntrakt
reines Phenol, ortho-Kresol, meta=- und para=-Kresol und die

Xylole abgetrennt werden,

4,2,2.3 Katalvsatoren

jrigigig=y v

In der Versuchsanlage in Louisiana wurden £filr die Sumpfphase-
Bydrierung der Kohle Eisenoxid oder 7innoxalat als Katalysator
verwendet. Wegen der hohen Kosten des 2Zinns vurde fiir die
groftechnische Anlarfe nur Fizsenoxid als Katalysator vorge-
schlagen. Plir die Gasphase-Hydrierung wurden Chrom und Molyh-
din anf aktivierter Fullererde als geeigneter Katalysator
hezeichnet.
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4.2.2.4 DProdukte

——

Die Hauptprodukte der versuchsanlage, sowie der vorgeschla-
genen groftechnischen Anlage sind Benzin, Fliissiggas und
Phenol, Aus 100 t Wyoming Kohile (i.waf) ktnnen 28 t Benzin,
¢ t Flissingas und 2 t Phenole erhalten werden. 20% der

"i

ohle (i,waf) dienen zur Wascer rsrofferzeuguna, 28% fiir Kraft

und Wirme und 15% werden als Verlust gobucht (s.Akb, 2-10).

4.2,2.% Masseusho! cferzeugund

- b I Bk b s R WO A

Ne v+ Worserstnfflhadarf liegt bel 131770 ng (98% H?) pro 100 t

vohdle (i.wvef). Das entspricht ca. 20% des Wasserstoffes, der
anam S Tohnge- und Gasphase-Reaktoren zugefiilirt wird; die
roastlichen 80% sind treislaufwasserstoff, Filr die Versuchs-
snlaca in Teowvisizna varde der Irischwasserstoff durch Rcfor-
micren ven Brvdeas cvzougt. In der vorgeschlagenen grobtech-
nigchan hnlage soiltcn_lé,l% aus Restgasen durch Ticftempara=-
turzerlogundg, 48,7% durch Dampf-Reformierung gasformiger '
Kehlenwasserstoffe (Cl und C ) und die restlichen 35,2% durch
Keohlevergasung erzougt werden. In der Keohlevercasungsanlage
sollte pulverisierte Kohle mit gaverstoff und Wasserdampf bhel
25 at vergast werden. Das Produktgas sollte ca. 39% H2,

43% CO und 16% C02 enthalten. Durch zweistufige Konvertierung
und Fntfernen des Kohlendioxid nach jeder Stufe kann aus
einem co zusammengesetzten Gas ca. %4%iger Wassarstoff herge-

stellt werden.

4,2.2.6 XKoste

Die gesamten Kosten fir die projektierte Anlage mit einer
Tageskapazitdt von 3452 t rredukt (2656 ¢ Renzin, 590 t
Pliissiqggas und 206 t Phencl) wurden im Jahre 1949 mit 242,92
Millicnen Dollar veranschlagt. Beil den Hers tellungskosten
wurde ein Xohlepreis von 3,92 g pro Tonne zugrunde gelect, In
Abhéingigkeit vom Lrlds fir Hebenproduite (Flitssiggas und

Phenole) wurden fir das Bennin lHerstellungskosten z2wischen



- 170 -~

34,2 g/t und 47,9 g/t errechnet {(vgl. ﬁostenberechnungen fiir
die vor 1945 errichteten Anlagen = s, Kap. 2.1.6 - und den

dort angegehenen Anstieg des Preisindex Apparatebau 1938-1970}.

4,2.3 "H-Coal-Yerfahren" der Hvdvocarhon Research Tnc.

4,2.3.1 1lgemein

Das "H-Coal-Verfahren® ist eine Weiterentwicklung dos "H-01il-
Vﬂrfah‘ehg“é) der Hydrocarbon Research Inc. unter Penufzung
deutscher frfahrungen auf dem Gebiete der Kohlehydrierung.

Nie Peaktoren des H=Coal-Verfahrens arbeiten in der Kohle-
hydricrstufe mit einem "wallenden Katalvsatorbett®

(ehiullating had), d.h. der Katalysator ist in der sich auf-
wirtn howecenden Kohle/Bl-Suspension in dauerndor Rewagung un 1l
gogeriiber einem Festbett deutlich aufyelockert. Pas verhindert
vVerstopfungen und ergibt durch guten Stoff- und Wirmeaustausch
hohe Raum-Teit-Ausheuton. Es wird ein aktiver Trigerkatalysa-
tor mindgesetzt und damit hereits in einer Hydrierstufe beil
gegeniiher den alten I.G.-Verfabren niedrigem H?—Druck ein
hoher Kohle-Umsatz und ein weitgehend von lleteroatomen be-
freites Produktsdl erreicht. Nachteilig ist ein merklicher Ver-

brauch an dem eincesetzten teuren Katalysator.

Laborversuche zur Durchfiihrung der Kohlehydrierung wurden von
Hydrocarbon Research Inc. seit 1963 mit einem Tﬁqesdurchqatz
von zundchst 1,2-4,5 und dann 7-11 kg Kohle durchgefiihrt” )
Spiter wurde eine Versuchsanlage mit einer Tageslelstung von
ca. 2,7 t Kohle in Trenton N.J. betrishen, Geplant ist eine
Versuchsanlage mit einem Tagesdurchsatz von ca. 227 t Kehle
vor dem Bau einer groftechnischen Anlage. Die virtschaft-
liche MBglichkeit einer Anlage wurde anhand der udborve?vuchﬂ

6) 7)

im Jahre 1965 vorgelegt und von der American 0il Co. ge-

priift.




4.2.3.2 Einsatzmateriaﬁ
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Bei T.aborversuchen wurden verschiedene Sorten von Gaskohle
{Aschegehalt 7,0 bis 11,6%) als Finsatzmaterial benutzt,
Wweiterhin wurde Braunkohle (Lignit) getestet. Hauptsichlich
wurde mit Gaskohle Illinois Nr. 6 der River King Mine ge-

arheitet.

nruch die vorgeschlagene grofttechnische Anlage saoll mit dieser
¥ohle als Finsatzmaterial arbeiten, vobhei fi#r die Berech-
pungaon von einen Wassergehalt der Kohle von 10% ausgegangen
wird., Die Zusammensetzung der Trockenhohle ist in Tabelle 4-5

wicdergeqgebon.

Tahella 4-0: Analvse der Gaskohle Illinois Nr. 6
(wasserfreld)

Grw, %
Kohlenstoff 70,3
Wascerstoff 4,9
Stickstoff 0,9
Schwefel 3,1
Asche 11,6
Saverstoff (Cifferenz) 9,2

4,2.3.3 ggdrierverfahren

A Car ok . A

Abb. 4-7 zeigt das Fliefschema des vorgeschlagenen groﬁtech¥
nischen Verfahrens. Die Mengz der Hauptstrome filr eine Anlage
mit einer Jahresproduktion von 1,28 Mio t (0,78 Mio t Benzin;
0,46 Mio t leichtes Heizdl und 0,04 Mio t schweres Heizdl) sind
in Takelle 4-10 angegceben. Die angegebenen Mengenstrime stammen
teilweise aus Labordaten der Versuchsanlage; zum Teil beruhen

sie auf Analogiebetrachtungen zu Erddlverarbeitungsverfahren.

Tabelle 4-]10: Mengen der verschiedenen Strime gemdf Abb, 2

Ziffer Henge und Stoff (cemdf Ruslecuncsentwurf)
{1) 8684,6 t/Tag Kohle (10% Feuchtigkeitsgahalt)

{23 15632,8 +/Tag trockene Kohle und Kreislaufsl 1:1
(3 3297,8 t/Tag schweres Gasdl und Kohlehydrierungs-

riickstand 1:1

. (4) 2063,0 t/Tog Verkoxungsrickstand {(hschegeshalt
43,95 Gew.%)
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Ziffer: _ Mcnqge unid Stoff (gemds Ags]egungsentwurf) 1
(%) 78¢2,9 t/Tag (367-524°C)
(6) 1052,6 t/Tag (257-524°0C)
(7) 1130,8 t/Tag !357»52400}
(8) 1934,0 t/Tag (19 257°C)
(9) 608,2 t/Tag (193 3 4%,30C)
(10) 9522, t/Tag (190,6~jéj,e°c)
(11) 1159,1 £/Tag  (165-328,3°C)
(12) 322,7 t/Tca  44,4° ©pI
13) 16,0 t/Taq 5%,5° npI
(1.4) 11303 t/Tag 62,30 APT
(15) 1056,0 t/Tag 49,49 apI
(16) 93,4 +/Tag 76,25 API
(17) 18,8 &/Taqg éO,OO AT
(18) 1506,9 t/Tag 53,17 vy
{19) 2,82 =% 106 HmB/Tag 95,00% 1,
(20) 1,55 x 10° wm’/vag 95,006 I,
(21) 2,06 x 10° wal/rag 94,308 B,
(22) 1,19 % 10° 1 /Tag 092,808 I,
(23) 0,20 x 105 ma /Tag 67,343 I,
(24) 6,56 x 100 med/rag 95,00% 1,
{25} 5,50 % 166 ﬂmE/Taq 23,93% H,
{28} 0,56 = 106 Nﬁ3/Tag 55,00% H;
(27) O,001% lD6 NmeTa {ia - 12508 PcaI/NPB
(22) 0,32 x 10° wm/Tag (- 5496 }ca1/\v3
(29 1,18 = 106 Nm3fTag (Bu =~ 11127 ¥Feal/Mm” 3
{30} 0,04 x 106 Em3/Tﬁq (Ha - 5060 kral/ﬁﬁB)
(311 G,13 = 166 NHB/TAQ {itn = 28976 Lcalj“nB
(32} 0,000x 106 ﬁmB/Taq {(fa - 11362 knﬁ}/“h )
(333 0,000 306 m3/Ta< (1tn - AB17 ;cwif”ms)
(32) 1,19 % 10° el /Tag Ot - 10408 keal/ma)
25) 0,03 % 106 Nﬂ3/Tar {1y -~ 12036 kcal/ﬂmw}
{36) C,11l = 106 jTu {1ty —~ 18523 kaal/ﬁm3§
(37 0,12 x 100 /Tuﬂ (Hu - 10836 kcal/ﬁm3§
(38) 1,03 x 10" 1l Tag (-~ 347 kea 1/WM'

-
(39} 0,04 x 10 T /Tag {Tha - 11903 Kcal/mm
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Ziffer Menge und Stoff (gemdB nueclequnegsentwurf)
(40) 0,23 x 10° Nm>/Tag (Hu - 9481 keal/Mm>)
{(41) 115,6 t/Tag HZS' 81,2 t/Tag NH., 1480 t/Tag H20
(42) 4,5 t/Tag HZS' 4,5 t/Tag NH3, 104,3 t/Tag H20
(43) 3,0 t/Tag HZS' 2,7 t/Tag NH3, 26,7 t/Taqg HZO
(44) 62,4 t/Tag st, 2,3 t/Tac H20 (qasférmiqg)
(45) 113,1 t/Tag schweres Ileizdl (343,3~524°0)
(46) 1389,5 t/Tag leichtes Heiz#il (185 -338,30C)
(47) 2353,5 t/Tag Benzin (56,87 API)
{48) 253,7 t/Tag B,50, (100%)
{49) 317,5 t/Tag Ammoniuvinzulfat
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FlieBschema des H=Coal-Verfahrens der
Hydrocarbon Rescarch IncC.

Im folgenden ist ausfiihrlich eine projektierte GroRanlage
gemdf Abb. 4-7 beschrieben:

In der

lage 100) wird die Kohle zerkleinert und pulverisiert
kleiner als 0,42 mm und ca. 7

Kohleaufbereitungsahl 1Lage

{An-—
{1.00%
0% kleiner als 0,07 mm), und im
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Wirbelbett mit Abgas getrocknet., Die pulverisierte Kohle wird
mit Kreislaufdl im Verh#ltris 1:1 gemischt.

Inder Kohlehydrieranlage (Anlage 200)

wird der Kohle-8l=~Schlamm in vier Reaktoren mit wallendem
Katalysatorbett hydriert. Diese Reaktoren (Abb, 4-8) sind eine
Entwicklung der Hydrocarbon Research Inc, Sie sind dhnlich
aufgehaut wie die bereits in technischem MaBstab angewandten
H-0il-Reaktoren. In den Reaktoren wirbelt der Katalysator in
der aufwirts flieRenden Kohle~Ul=-Suspension. Das wallende Bett
erlaubt die Zu- und Abfuhr von Hatalysator ohne Unterbrechung
der Produktion, Die Hydrierung der Kohle erfolgt bhel einer
Temperatur von 454°C und einem Druck von 185 at mit Kobalt/
Molybd#dn auf Aluminiumoxid (15% MoO 4, 3% CcO)-Katalysatoren,
In Laborversuchen wurde eine Katalysator-Lebensdauer von einer
Tonne pro 2000 t Hydrierkohle ermittelt. Auch das Reaktorvolu~-
men ergab sich aus Labordaten. Als optimaler Durchsatz wurden
0,45 t trockene Kohle pro Stunde pro Nrn3 Reaktorvolumen ermit-—
telt.

gasf. klare
Produkte Y
frischer l } ¢ Flissigkeit
Katatysator?

l Schiamm
— wallendes
Katalysatorbatt
Racklauf-
tohr
Kohle ““4— Verteilerboden
'

_ f l N\ Wasserstoff
Anreibdl verbrauchter
Katatysator

Abb., 4-8: Schematische Darstellung des Reaktors mit
"7allerndem Katalysatorhett”
(H-Coal-Verfahren der H.R.I.)
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Die Verteilung der Reaktionsprodukte 1st in Tabelle 4-11

wiedergegeben.

Tabelle 4-11: Produkte der ¥ohle~Hydricranlage
{(-Coal=Verfahren)

rodukt Menge, t/100 t treckene Kehle
leichte RK¥ (C,=C,) 9,0 '
c, ~191% 16,0
191° -357% 24,7
257° ~521%C | 11,2
» 524 10,9
nichtreagierte Kohle 9,5
hAscha 11,6
B0, Ny, co, 10,2
H.S 2,2

2

Der Wasserstoffverbrauch, bezocen euf 1003igen Hz, soll
3 . .
594 Nm~ pro Tonnce trockene Nehle, d.h. 632 vm”, bezoge: avf

$4%igen H, und eine Tonne trockene Rounle

o
o
o
r
i

3
0
»

Fiyr die Tronnung der gasfdrmigen Prodvkte vom fliizsiger Pro-~
dukt und der nicht umgesctzten Xohle ist ein Abscheider voxr-
gesehen. Veitere gasfdrmige Produkite verden kondensiert, und
die nicht kondensierbaren Gase von HZS, und niedrig siedonden
Kohlenwasscrstoffon durch Abszorphion getrannt, Das Kohle/ 07~
Gemisch des Abscheiders wird in zvei Fnispannungsveriappforn
von geldsten niedrigen Kohlenwas erstoffen bofreit. Dio Zor-
legung des fliissigen Produkts in Benzin, Mitteldestillat und
schweres Gasdl erfolgt in ciner Trernkolonne. Das schuware
Gasil dient zum Anpasten der Hydrierkohle. Das ¥ohle/$l-
Gemisch wird weiter durch Abstreifen mit Dampf und durcn Int-
spannuna in einer Vakuumkolonne von noch zurlickgeblichanem
Kreislauf&l befreit, Der Riickstand, der nichtumgesetzte Mohle-
anteile und &1 im Verhiltnis 1:1 enth&lt, celangt zur Verko-

kungsanlage. Eir vereinfochtes Flielschema der Kohlehydrier-
anlage {Anlage 2C0) gibt Abb. 4-9,
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Kresiout Gas

t

worme Hydrier Phasen [— =
lustauschen Reokior Trennung : Gos. 0.38-109 Hm3/Tag

kohte DI
78%6.4 t/Tag Kohle
76154 g Ol

e Benzin
1056.0 t/iog

Mittetdestidlat

o L_ﬁ?rukhanm:uﬂ;:;“ 1930 t/Tag
‘drme -

_ kolonne —]
Wnssgés!ng?’ l Prustauscier T L. Schweres Gesal
55=10L Nmd/ feg 78925 1/1ug
{94 % Hy)

.. Eucksiond
15485 t/70y Kohle
“10:89 t/Tog O

AWt A=0: TFligfschewa dar Fohlehvdriar-
rnlage (f1~-Conl-Vorfrhren)

Tmnder Verkokungsanlage (Anlage 400) wird das
Xohle/B1~Cemisch in zuei Wirbolbott-Reohtoran vortaht, wobei
81 mit cinenm Sicdepunkt von mahr alg 524 guornlton wird, Die
notwendige VWirme fiz diese Anlnge f£EILL heim Vorhronnen aines
Teiles des Kokses in einem Recencrator an. Das Wirhelbott wixd
durch Domnf in Bewsrung gehalten. Nicht kondensicrhare gass
fiirmige Produbtae dicnen als flmizgas. Don knad-naierte 0L vivd
—ur Fohleaufhereitunasanlage geleitet. Dox Verlokungsriickstand

{Ascheaehalt 44%) wird mit Waescer ahgelkiihlt,

Pas schwere Gasidl von der Kohlehydrieranlage und der Verko-
kungsanlage wird in der G a s 8 1L - HYy drieranlage
(Anlag> 3N0) in Realtoren mitc n"yallendem Katalysatorbett™

nydriert, Das Schera dieser Arlage ixt inlich Ao der Fohles

hydrieranlaae. Da keine Versuchsdaten fir Adie=e Anlace zur
vorfigung stehen, wonde arhand von Loteon des H~0il-Verfahroens
der H.R.T. cine Umschzung von ca. 90% vucrunde coelegt. Die eor=

wartete Froduktverteilung der GasBl-ilvirierung ist in Tabel-
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Das Produktgas vor Anlage 300 wird von niedrigsiedenden
Kohlenwasserstoffen, HZS und NH3 befreit und als Kreislauf-
Wasserstoff benutzt. Die fliissigen Produkte werden in Benzin,
Mitteldestillat und schweres Gasdl getrennt. Ein Teil des
schweren Gacils wird als Produkt {cchweres Heizdl) entnommen

und der Rest zum Reaktor zuriickgefihri.

Tabelle 4=12: Produkte der CGasdl-Hvdrieranizge
(Sd.~Bereich 3570-5249C)

Produlkt Menge, £/100 t CGasil
Leichte KW (Cl—c3) 6,5
c, 2,3
Cq - 191% 28,0
191° - 357% 53,8
357° -~ 524% 10,0
H,0/NH, /1,5 3,0

Das Mitteldestillat (Siedebercich 1917-3577C) der Kohle- und
der Gas8l-lvdrieranlage werden in lestbettreaktoren hiydrie-

. rend nachbehandelt (Anlage 500). VerhidltnismiiBig hohe Drucke
und Temperaluren sind notwendig, um die Hauptmengen an Schue-
fel und Stickstoff zu entfernen und die Aromaten zu hydrieren,
Die gasfdrmigen Produkte werden abgetrennt und die flissigen
Produkte zu Benzin und Mitteldestillat fraktioniert, Ein Teil
des Mitteldestillats wird als leichtes Heizdl entnommen und
der Rest in Festbettresktoren (Anlage 600} zu Denzin hydrie-
rend gckrackt.

Das gesamte Benzin der Kohlehydrieranlage, der Gasdle
Hydrieranlage, der Mitteldestillat-Behandlurng und der Gas-
wische (Anlage 800) wird in einem Festbettresktor ven Schwefel-
und Stickstoffverhindungen und wvan Phenalen veitgehend ba-
freit. Kach Enifernen von reﬁtJichem st und von ESpuren an
phenolischen Verbindungen durch Waschen mit Natronlaunge wird

in Reformierreaktoren ein markitgerechtes Benzin erzeugt {(An-
lage 700).



