4.2.3.4 Katalysatoren
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Re: Laborversuchen wurde hauptsiichlich Kobalt/Molyhdédn auf
Aluminiumoxid (15% Moo3, 3% Co0) als Katalysator fir die
Hydrierung der Kohle verwendet. Nickel/Molybdén auf Alumi-
niumoxid (3,13 WiOo, 15% M003) crwies sich in Bezug auf

Lebencdauer und Selektivitit als weniger geeignet.

4.2.3.,5 Produkte

e iy " oy

Die Produkte des H-Coal-Verfahrens sind nach der notwendioan
Rohandlung hauptsdchlich gasfdrmige Kohlenwasserstoffe, Benzin
und leichtes Heizdl, Durch geeignete Bnderung der pufarbei-
tung der rrodukte kdnnten gegehenenfalls nur Benrin und gas-

f8rmige Kohlenwasserstoffe erzougt werden,

Tahbrlle 4-13: Einsatz und Produkt=rushente hoim
H-Coal-Verfahren (Versuchaoanlage)

t Gaw, %
Rinsatz: ¥ohle (i.,wf) ' 105, TO a0 .85
¥Waassergtoff 7,09 6,44
Sy | 2:98 | 2
: 110,07 150,00
f(Hydrier-Wasserstoff: g5 Vol.% Hz, 70,4 Gew,% Hz)
Produkte:H2 % 0,74 i 0,567
leichte KW (Cl"C3) E 14,74 ; 13,39
LPG (C, + Nephta) g 3,69 ; 3,35
Renzin ; 30,11 ] 27,36
leichtes Helzdl E 17,78 16,15
schweres Heizdl é 1,45 1,32
Koks (Aschegehalt 44%) L 26,39 23,98
N, 1,8, Hy0 % 13,33 12,
abgas und Verlust b 1,84 1.£7
i 1l ,07 10") {43

Tn Tabelle 24-13 sind die Einsatzmaterialien und die Produ‘te
wiedergegeben., Es ist zu erkennen, dafl ca. 48% der einge-

setzten Kohle zu Benzin und leichtem Hoizdl uncownandala



werden kérnen. Weiterhin ist es méglich, aus den Hebenpro-

it
duliten NH3 und FZS ammoniwnsul fat und Schwefelsdure zu ge-
winnen.

4,2.3.6 EavavrfirFF’VVQﬁ"vrﬂ
Der Vassevstoffbodarf flir das #H-Coal-Verfahren betrigt gemdh
ruslegung 7,02 £ oder THESZ Hm (100% iaar Hq) nro 160 t
rrockens Xohle; d.h. pro JCC & trochkeone Rohle, die bei dam

=Conl=Ver vahven verarpoitot weraen, ist es notwendlg,
- .

81050 Nm” 95%icen Vasrerstoff bevzusitellen. Co. 8h% des

3

Hyﬁxlvrﬁwtﬁpc"'toffs woarder nach deor sngrundeliecenden Ane
larenproiokticrunt dnrch Refovmieren der leichteon

Eohlenwaoserstoife und der Xest dorch R orriaran

erzeugt, Fs wive anch mdgiich, die genus VWas
durch Refermizren dor Xohlonwassershoiigasne
wobei donn dic Autelle ooy leichhon Heblenwas

als Hoizgan Verwznoand Ffincon, durch anders

z.B, Ioha, ergelzt worden miiflen.

Die Tnvestiticnskosten fir eine Anlage mit einer Jahreskapa-
zitdt von 1,3 Mio £ an Benzin und Heizdl sind 1965 wvon
Hydrocarhon Resaaxch Inc, mit 115 Hio g angegehon wordon.

]

Nach der American 01l Co. scllten 1%67 die Tnvestitionsiiosten

]-,_1':‘1"'

3

'J!

4

136 Mio &, @.h. 105 §/jato Produkit betragen. Dio Herghel
kosten bLolaufen sich nach Americon 01l Co. boi cinem Kohle-
preis von 3,98 £/¢ trockene Rohle und eincm Prdsaspreis ven

-
0,00k £/107 keul, dus hauntsichlich in der Reformieranlage

[
sur Wirmserzeouauons benntzt wird, auf 43,54 4 pro Tonne Benzin

o
nro Tonne Jiedwdl (s. Tabolle 4-143 .

Die Veiterentwichlung des H-Coal-Verfahrens wird nichit menr
vom Office of Coal Rescarch, ndern von der Indusirie

finariziertc.
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Tabelle 4-14: KXostenbilanz zur H-Coal-Projektstudie,

bezoaaen auf eine Tonne Produkt

(0,64 t Benzin und 0,36 t leichtes Heizél)
Menge Preis pro ‘Kosten je Tonne Produnkt
Finheit g %
flEEﬂEZZ_HZ?"ffiZi:L»"ifog
¥Kohla (i,uf) }2,03 £ 13,28 4/t
(i.waf) 11,80 © | 4,50 f/t 8,10 17,2
Brdgas 328 wrd | 0,12 £/10° keal 4,10 8,7
Cremikalien '
Katalysatoren 3,63 747
Elektrische Dnergie 2,13 4,6
prrasonzilosten, Skeuvarn, Versichearnnzen okc.
Lahne und CaxhiElter 4,65 9,9
Unterhaltunoasufwand « Lihne 1,26 2,7
~ Material 1,50 3,2
Grundsteuar und Verzicherungen 2,13 4.5
Zinsen filr Betriebskapital (5%) _0,392 0.8
Zwischensunme I 27,89 59,3
Kapitaldienst (18% v. Anlagekosten) 10,16 40,7
Zwischensumne II 47,05 100,0
Frlise:
Schwefalsiinre ;
(ca. 783%) {0,085 t 19,51 g/t 1,66
dmmeonsulfat (0,083 t 19,84 g/t ;
1
als H EO,OIB t 92,52 g/t 1,68
Riickstand  ]0,35 ¢t 1,14 8/t O (40 -3,74 -7,9
Herstellungskosten je t Produkt E 43,31 92,1
(0,64 £ Benzin + 0,36 t leichtes f
Eeizdl) E
i
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4,2.4 "ConsoleVerfahren" dex Congolidation Cosl Comnany

4.2,4.1 nllgemeing

[l

Das "Consol-Verfahren' der Consolidation Coal Company ist im
Prinzip dhnlich dem bntt-Broche-Verfahven, fiir volches in

-

Deutschland in Welhein eine tochnische hnlage cviichiet snude,
die allerdings nich®t befriedigznd batriecken wevrden konnto., Bel
dicerm Verfuhren wird die ¥ohle unter srhwsch hydvierandon hine
dingungen mit Losuncsuittel extrablort. Der von Fache befvaire

Fxtrakt wird hyvdriert, wobei ein "Reh&l® erzevnt vivd, das in

cn als BErasty flir natiirliches Rohdl eingoeoetst

Labarversuche zur Durchfithrung der Extrakéion und dor Eyoriz-

rung vuarden in USA seoit 1558 dur Ter JFehre 1967

<

o
wurde in Cresap, West Virginiaz, eing Verouchsavlogoe mifg oin

; e 2 . . .
Tagesdurchsatz von ca. 18 t Keoble gehaut™’ . BRie wirtschait-

lichen M8glichkeiten ecincry arofitechni

w“l

schen Anleoo warden im
Jakre 1968 von der Firma The Nalph M. Persons Conbany

.
gepxﬁft“O}.

rovial

]

Bei Laherversuchen wurde hauptsichlich hnohilichtige

i h

flammkohle der Trelsnd Mine in Wert Virginia berutzt. hvoh
mit arderen Kohlen wurden Versuche durongefilot, um don Pine
£iun der Are der Eoble zu bostimmen, Do warde fentqostelliing

dni Keohle der Pitisbhbuvgh-Lacgarstitio sich an

weo eincy wassorfredton Xohle dox

[

Dxtraktion eignet. Die Ana

ting 18t in TPabelle 415 vwiedoroegehoen,

¥ .
L1

2.4.3 Voerfahyen

i e S ETH 8 s SR G

Abb. 4=10 zeigt das Schema dos geplanten Verfiahrons, Dic
engen der Hauptstrime £ir eine Anlago mit eincr Kap&zitﬁt
von 1,97 Mio jato (50% Super-Benzin, O, %, 100 uvnd 50% Terrmale

Benzin 0.%7. 93) sind im Schems angegebon., Ahnlich wie beiw



H-Coal~Verfahren stammt auch hier éin Teil der Angaben fiir
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die

Produktstrommengen aus im Labor oder in der Versuchsanlage

experimentell ermittelten Werten,

Analogiebetrachtungen zu Erdélverarbeitungsverfahren.

zur Gosbehondlung

zum Teil beruhen sie auf

It/h itlel
i) Losungsmitiel « Teer 2ur Gosbenandiung
7 31/m ] S2im
Kohie - Kohie - : Ipkion - Tietlemperotur-
Kohle ; 7757 Uk 13893 t/n d Schigmm | € PRErO
et AutDered Wi = e ————
ut o ifung Extroktion 1 Trennung T34 h Yerkokung T Koks
{13 (1) {12) {13} .
| 1306 1/ T s
06 148.9 ¢4 ' LosungsmiHel « 155‘6 vh g 7R Wosser
606 t/h | ieichles 0l '
Toscrga mttel |/l Wosser
4650 1/ bewnnuag Schweres Synlnebische Rohol
(4 Be5 n
793 t/4 Exiroki 1
o 5768 th
. Phenq!e
Extrokt -Wascha 174/
von Geshehenstung 15)
2351/h
= 5768 I/n zur boshehgndlung
] ! 659 t/h
3188 th — | Hydrierung. Kelalysator -
907 t/n 16 Rege::e?mmn
17
Ti4 i/h . ‘
[57|/h 0381/h B3V Armon-Sulfi Losung
J zur besbehandlung
—ud [AR%: Hydrierende 95t/
Oy vﬁﬂﬁﬁWr iy B%ﬁmmg 322 1/h
Hy ,_“2'3'}' s ““"'——T-hAmmon—SuEhd Losung
12t 2223/ ST besbehendlung
_ e ———  u5in
Sarnnt - Fel o '3 t/h
Gompt 40 'Dfrhfr$55‘m'e H Kydrecracker
L 122) {19}
136 t/h
— — 1 [mowy Tim T 2ur Gosbehandiung
205-Behandiy ) Benzin Misch-
o von T1.13,%6,18.19. 20 Fncilztﬂojrmer 1878 t/h antage H23 YN genain
I 124)

Abh, 4-10;

153 t/h

der Consolidation Coal Company

Tabelle 4-=15:

fiammkohle der Ireland Mine

FlieBschema des geplanten Consol-Verfahrens

Typlsche Analyse der trockenen Gas-

Gew. %
Kohlenstoff 69,9
Wasserstoff 4,8
Stickstoff 1,2
Schweafel 4,3
Asche 12,3
Sauerstoff 7,5
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Nach der in Abb, 4-10 wiedergegebenen Planung soll die Ein-
satzkohle (Wassergehalt ca, 12%) in der K © hleaufbe-
reitungsanlage (Anlage 10} auf weniger als

2,5 mm zerkleiner, gewaschen und in zwei Wirbelbett-Trocknern
mit durch Verbrennen von Koks erzeugtem Rhgas getrocknet wer-
den. Die trockene Kohle wird dann auf ca. 2 mm zerkleinert und
gelangt zur Extraktionsanlage.

Inder XKohleextraktionsanlage (An-

lage 11) wird die Kohle mit L®sungsmittel, das von der Hy-
drieranlage und der L&sungsmittel-Gewinnungsanlage erhalten
wird, im Verh#ltnis 1l:1 gemischt. Der Kohle/Ldsungsmittel-Brei
wird auf 380°C erhitzt. Der Grad der Extraktion ist von der
Temperatur und dex Extraktionszeit abhi#ngig. Aus den Daten der
Laborversuche ist zu ersehen, daB bei einer Temperatur von
180°C und einem Druck von ca. 16 at, sowie einer Verweilzeit
von 0,5 Stunden 70% der wasser- und aschefreien Kohle extra-
hiert werden und daB die Wasserstoff-Ubertragung ca. 0,4 Gew.%
der trockenen Kohle betrfgt., In Tabelle 4-16 sind die Produkte
der Extraktion wiedergegeben.

Tabelle 4-16: Produkte der Extraktionsanlage
{Consol-Verfahren)

Fraktion Lﬁsﬁge, +/100 t trockene Kohle
Gas (H,, C,-C,, H,S, CO, CO,) 3,3
leichtes U1 0,5
Extrakt 55,1
Rickstand (Kohle und Asche) 38,5
Wasser 3,0

Es sind 6 Extraktoren mit einem Rauminhalt von insgesamt

ca. 1000 m~ vorgesehen. Die gasf&rmigen Produkte sollen in
einer Kolonne unter Druck in Gas, Wasser, Renzlin,

— -—T
LeaTrSEITEN,

*RohB1l" und schweres Ldsungsmittel zerlegt werden. Das Gas
soll gemeinsam mit dem Gas der Tieftemperaturverkokung durch

eine Behandlung mit Diithanolamin gereinigt werden.
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Der Schlamm aus dem Extraktor wird in einer Z vkl on -
trennanlage (Anlage 12) mit LOsungsmittel und Teer
von der Tieftemperaturverkokungsanlage sowie anderen Strémen,
die noch Festmaterial enthalten, in fliissige und feste Pro-
dukte getrennt (s. aAbb. 4-11),

Zur Lesungsmitiel

{iewinnung
1 ®
Sekunddr.
Iyktone
650
von Extroklion brimiir-
@ Iyklone
1000
von Verkokun
van Verkokung l Sekundar - )_-_’E\g
Iykione L
650 von Losungsmitief
Gewinnung
zur portiellen  Verbrennung
r zur Verkokung

Iykione fur | von Extrokt Hydrierung
Extraktruckstend [©)
B0

L

Stromung, t/h
1 2 3 4 5 § 7 8
Lasungsmitted 653.4 21 - &037 1606 7685 4703 -
Extrakt und Teer 4273 513 1070 - - 4079 906 88.0
Feststoffe 2886 6.1 132 - - 132 302.0 2.7

Abb. 4-11: Fliefschema der Zyklontrernanlage beim
Consol~Verfahren

Diese Trennung des Festmaterials vom Extrakt ist eine der
schwierigsten Stufen des geplanten Verfahrens. Bei Laborver-
suchen wurde haupts&chlich mit Filteranlagen gearbeitet, In

der Versuchsanlage wurden zu Anfang auch Filter verwendet.



- 185 -

Gleichzeitig wurden auch Versuche mit Zyklonen durchgefiihrt,
Bei der Auslequng einer GroBanlage wurde davon ausgegangen,
dag der HUberlauf der Zyklone ca. 1% Asche enthdlt, das sind
ca. 3,1% Festmaterial bezogen auf den Extrakt. In der grof-
technischen Anlage sind insgesamt 2300 Zyklone zur Ascheab-
trennung vorgesechen.

Das als Ablauf der Zyklone erhaltene Produkt aus Restkohle und
anhaftendem Extrakt wird inder Tieftemperatur-
verkokungsanlage (Anlage 13) bei einer Tempe-
ratur von ca. 580°C zu Gas, Wasser, leichtem 81, Teer und Koks
umgewandelt. Der Wérmebedarf flir die Verkokung wird durch Ver-
brennung eines Teils des Kokses gedeckt. Die flliissigen Pro-
dukte der Verkokungsanlage werden der Zyklontrennanlage zuge-
fithrt.

Der liberlauf der Zvklone wird destillativ in Anteile zerlegt
(Anlage 14), die zur Aufbereitung auf Benzin und als Kohle-
18sungsmittel, entweder direkt oder nach Hydrierung, Verwen-—
dung finden.

Eine Ex traktwidsche mit Wasser (Anlage 15) ist
zur Entfernung von Alkali-Komponenten vorgesehen, die aus der
Asche in den Extrakt gelangt sind. Ob in einer grofitechnischen
Anlage eine derartige Behandlung zweckmédBig ist, ist noch un-
bekannt.

Eine Hydrierung des Extraktes (Anla-

ge 16) ist als weitere maBgebende Stufe des Verfahrens ge-
plant. Das L8sungsmittel nimmt hierbei Wasserstoff auf, der
wihrend der Kohleextraktion auf die Kohle {ibertragen werden
kann. Bei Laborversuchen wurden verschiedene Katalysatoren auf
Wirksamkeit und Lebensdauer untersuchtll). Hierbei bestand die
Hauptschwierigkeit darin, einen Katalysator zu finden, der
auch in Anwesenheit der Feststoffe des Einsatzmaterials einen
hdheren Umsatz bei langer Lebensdauer erméglicht. Nickel-
Molybddn auf Aluminiumoxid, fluoriertes Nickel~Molybhddn auf

Aluminiumoxid, Nickel=Molybddn auf Siliciumoxid-Aluminiuvmoxid,
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Zzinkchlorid, Zinnchlorid, 7Zinkchlorid auf Aluminiumoxid,
Aluminiumbromid, Nickel-Molybdén impriqgniert mit Zinkchlorid
und Kobalt-Molybdin-Nickel wurden als Katalysatoren unter Ver-
wendung verschiedener Finsatzmaterialien untersucht. Tabelle
4-17 bringt Laborergebnisse, welche bei der Hydrierung von
Extraktriickstinden in Gegenwart von drei Katalysatoren erhal-

ten wvurden.

Tabelle 4-17: Vergleich der Katalysatoraktivitdt bei
Hydrierung eines Extraktriickstands
{29% d. Extrakts) nach dem Consol-Verfahren

Katalysator: Co-Mo~Ni geschwefeltesI ZnCl2
Ni-Mo
Temperatur, °c 441 441 427
Druck, at 286 286 286
Katalysator/Einsatz-
material {Gew.} 0,3 0,3 1,0
Reaktionszeit, min 60 60 60
Ausbeute, Gew.3% von Einsatz (i.waf)
CH4 1,1 l,} 1,2
CZHG 1,2 1,2 1,5
C3H8 1,6 1,6 4,6
1-C,H, 4 : 0,2 0,1 5,0
n—C,H, S : 1,0 1,2 0,8
C5 - 150°C 7,0 9,1 52,5
150° - 200% 1,7 8,4 10,4
200° - 400°C 16,9 16,1 6,3
> 400°C (18slich in 67,5 60,2 19,0
Methyl-Athyl-Keton)
v 400°C (unl®slich in 2,9 2,4 3,4
Methyl-Kthyl-Keton)
Umsatz, Gew.% von Einsatz 29,6 37,4 77,6
Wasserstoffverbrauch 2,64 3,14 6,85
Gew.% von Einsatz
(Cy - C3) - 100 13,4 10,5 9,5
Umsatz
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Mit einem chlz-Katalysator war der Umsatz bei niedriger Tem-
peratur doppelt so grof wie bei anderen Katalysatoren. Es
wurden Methoden zur Anwendung und Regenerierung von ZnC12~
Katalysatoren ausgearbeitetlz). Im Hinblick auf Schwierig-
keiten bzgl. Korrosion usw. ist jedoch fir die technische An-
lage die Verwendung eines konventionellen Katalysators

(Nickel~Kobalt-Molybddn UOP-S-6) vorgesehen.

Die Hydrierung des Extrakts eoll in fiinf hintereinanderge-
schalteten Reaktoren mit "Wallendem Katalysatorbett” durchge-
fiihrt werden. Da die Umsetzungen stark exotherm sind, erhoht
sich die Temperatur von Reaktor zuv Reaktor. Sie goll durch die
Temperatur des zugesetzten Wasserstoffs gesteuert werden. 2Zu-
sitzlich kann eine unvorhergesehene ErhShung der Temperatur

im Reaktor durch Zugabe von kaltem Extrakt kontrolliert werden.
Die durchschnittliche Reaktionstemperatur betrigt ca. 426°¢
und der Druck 290 at. Der Riickstand der Extrakthydrierung wird
zur Herstellung von Wasserstoff durch partielle Verbrennung
verwendet. Die fliissigen Produkte der Extrakthydrierung werden
in zweil Fraktionen (bis 260°C und hdher)} zerlegt. Die Fraktion
bis 260°C Siedepunkt wird als leichtes "Rohdl" im Hydro-
treater behandelt, wihrend die Frakticn mit Uber 260°C Siede-
punkt zur Kohleextraktionsanlage geleitet wird, Diec gasfbrmi-
gen Produkte der Extrakthydrierung werden zur Kohlenwasser«
stoff-Gewinnung mit 81 gewaschen und weiter durch eine Tief-
temperaturwédsche von Stickstoff, Argon und Methan befreit.

Das Restgas wird als Kreislaufgas den Reaktoren zugefithrt. Bei
der Hydrierung des Extraktes werden groBe Mengén von NH3 und
st gebildet, die als Ammoniumsulfid-L3sung anfallen.

Fiir die vorgeschlagene Anlage zur Hydrierung von ca. 580 t/h
Extrakt sind 40 Reaktoren (8 Reihen mit 5 Reaktoren je Reihe)

mit einem Rauminhalt von insgesamt ca. 1500 m3 vorgesehen.

Der Katalysator der Extrakthydrierung wird von Zeit zu Zeit
regeneriert (Anlage 17). Diese Behandlung ist notwendiqg, da



- 188 -

mit der Zeit die Asche des Extrakts eine Schicht auf der Kata=
lysatoroberfliche bildet. Die Rktivierung des Xatalysators soll
durch Waschen mit einem Gemisch von Benzol, Toluol und Xylol
unter Wirbelschicht-Bedingungen und weiteren Abrieb im L&~
sungsmittelstrahl erreicht werden. RAuch eine Regenerierung des
Katalysators durch Abbrennen des Kohlenstoffriickstandes wird
erwogen, Es wird angenommen, daf eine Regenerierung des Kata-

lysators einmal je Woche notwendiqg ist.

Inder Hydrotreateranlage (Anlage 18) wird
das "Roh31" von der Extrakt~Hydrieranlage und der L&sungsmit-
tel-Gewinnungsanlage in Festbettreaktoren bei ca. 398°C und

ca., 116 at hydrierend behandelt, Nach Abkiihlen des Reaktions-
produktes werden die nicht kondensierbaren Gase in zwel Strome
geteilt, ein wasserstoffreiches Kreislaufgas und ein wasser-
stoffarmes Gas, das nach Reinigung in der Extrakthydrieranlage
benutzt wird. Die Hauptmenge des fliissigen Produktes soll durch
Hydrokracken weiter verarbeitet werden. Nur ein kleiner Teil
wird als leichtes Benzin direkt der Benzimmischanlage (Anla-

ge 23) zugeleitet. In der geplanten Hydr okrackan=
1 a ge {Anlage 19) erfolgt ein Spalten zu Benzin und leich-
ten XKohlenwasserstoffen. Die wasserstoffreichen gasfdrmigen
Produkte finden im wesentlichen als Kreislaufgas Verwendung;
der Rest wird zur Gasbehandlungsanlage geleitet. Das fllissige
Produkt wird in Benzin, Schwerbenzin, Einsatzmaterial fiir den
Reformer und nicht umgesetztes Einsatzmaterial zerlegt. Benzin
und Schwerbenzin werden der Benzinmischanlage und das nicht vm=
gesetzte Einsatzmaterial wieder dem Hydrokracker zugefiihrt.

Im Reformercr {Anlage 20) soll dann die geeignete Frak-
tioﬁ des Hydrokrackens zur Erzeugung von hochwertigem Benzin
weiter behandelt werden. Der freiwerdende Wasserstoff wird im
Hydrotreater bhenutzt.

In einer Gasbehandlungsanlage (Anlage 21)

sollen die verschiedenen Restqgase in ein stickstoffreiches Gas,
das als Heizgas benutzt wird und ein stickstoffarmes Gas, das

zur Herstellung von Wasserstoff durch Dampf-Reformierung be-

nutzt wird, getrennt werden.
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4.2,4.4 Produkte

e

Die Produkte des Consol-Verfahrens sind hauptsdchlich gas-
f5rmige Kohlenwasserstoffe und Benzin. Als Nebenprodukte
werden Teersiuren (Phenole, Kresole), Schwefel und Ammoniak
erhalten., Tabelle 4-18 bringt Einsatzstoffe und Reaktions-

produkte.

Tabelle 4-18: Finsatzstoffe und Reaktionsprodukte
des Consol-Verfahrens

E t Gew.%

Einsatz: Xohle (wf) 100,00 94,85
* |Wasserstoff 3,97 3,77
Stickstoff 0,34 0,32
Methan 1,12 1,067
105,43 . 100,00

» (Wasserstoff: 73,06 Gew.$% Hz, 96,0 Vol.% H2)

Produkte: H2 0,12 0,11
co 0,15 0,14
CO2 0,63 0,60
N, 0,34 0,32
C1 3,91 3,71
02 2,26 2,14
C3 2,45 2,32
Cy 0,62 0,59
Benzin 32,09 30,44
Teersduren 0,22 0,21
st' NH3, H20 10,31 9,78
Koks {Aschegehalt 30%) 40,63 38,54
Nichtreagierter Extrakt 11,70 11,10
105,43 100,00

Es werden ca. 32 t Benzin je 100 t Kohle erhalten, wihrend
ca. 40 t Koks mit einem Aschegehalt von 3C3% als Nebenprodukt
anfallen.
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4,2.4.5 Wasserstofferzeugung

Der Wasserstoffbedarf betridat beim Consol-Verfahren 3,97 t
oder 44178'Nm3 {(LOO%igen Hz) je 100 t trockene Kohle:; d.h,
pro 100 t trockene Kohke, die bei dem Consol-Verfahren verar-
beitet werden, ist es notwendiqg, 46019 Nm3 96%igen Wasser-—

stoff herzustellen.

Durch Reformieren (Anlage 22} der gasfdrmigen Kohlenwasser-
stoffe (Cl und Cz), die als Nebenprodukt anfallen, kdnnen

ea. 32% des Wasserstoffbedarfs gedeckt werden, Die Olefine

im Gas von der Gasbehandlungsanlage werden bei 298% hydriert.
Das Gas wird anschlieBend ilber Zinkoxid gelaeitet, um restliche
Schwefelverbindungen zu entfernen, dann mit Wasserdampf ver-
mischt und bei ca. 850°C iiber einen Nickelkatalysator zu Koh-
lenoxid, Xchlendioxid und Wasserstoff umgesetzt. In einem
zweiten Reaktor wird Kohlenoxid mit Wasserdampf zu Xohlen-
dioxid und Wasserstoff konvertiert. Die Hauptmenge des Kohlen-
dioxid wird ach dem Lurgi-Purisol-Verfahren entfernt. Rest-
liches Kohlenoxid wird an Wickel bei einer Temperatur von ca.
300°C zu Methan umgesetzt.

Der weitere Wasserstoffbedarf (ca., 68%) wird gedeckt durch
partielle Verbrennung {Anlage 23) von
nicht umgesetztem Extrakt mit Sauverstoff und Wasserdampf nach
Texaco zu einem Gemisch von Wasserstoff, Kohlenoxid und Koh-
lendioxid. Dieses Gasgemisch wird durch CO-Konvertierung, C02-
Wische und Methanisierung in 96%igen Wasserstoff umgewandelt.

Nach dem Bericht der Ralph M, Parsons Company belaufen sich
die Investitionskosten fiir eine Anlage mit einer Kapazitdt von
1,97 Mio jato Benzin auf 244,4 Mio Dollar, d.h. 124 ¢ pro jato
Produkt. Die Herstellungskosten liegen bel einem Kohlepreis
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von 4,13 g pro Tonne trockene Kohle bei 58,19 ¢ pro Tonne Ben-
zin (ohne Erlsés aus Nebenprodukten: Koks, Teersiure, Schwefel
und Ammoniak), bzw. bei 52,27 € pro Tonne Benzin (mit Erlds aus
Nebenprodukten) (s. Tabelle 4-19).

Die Versuchsanlage in Cresap wurde vor einiger Zeit stillge-

legt. Der Prozef wird durch eine Ingenieurfirma iiberpriift,

Tabelle 4-19: Kostenbilanz zur Consol-Projektstudie, bezogen
auf eine Tonne Benzin als Procdukt

Menge Preis pro | Kosten je t Benzin
Einheit i 2 E:
Einsatz=_und_Betriecbsstoffe E
Kohle (i.wf) 3,12 ¢t 4,13 2/t g
(1.waf) 2,74 t| 4,71 g//¢ ; 12,91 22,2
Sauerstoff 0,34 t| 6,89 §//t | 2,34 4,0
TEL-Zusatz 2,08 3,6
Chemikalien 0,32 0,5
Katalysatoren 2,59 4,5
Elektrische Energie 1,67 2,9
Persenal
L&hne und Gehilter
= Schichtpersonal 48 M/Schicht 0,77 1,3
= Aufsichtepersonal 0,42 0,7
~ Allg. Perscnalkosten 0,42 0,7
- Sozialkesten 0,54 0,9
Unterhaltungssufwand -~ Ldhne 1,88 3,4
- Material 2,98 5,1
Lizenzgeblihren, Versicherungen etec. 3,10 5,4
Zinsen fir Betriebskapital (6 1/2 %) 0,99 1,7
Zwischensumme I 33,11 56,9
Rapitaldienst
Abschreibung 6 2/3 % v. Anlagekosten 8,27 ‘2
Einkommensteuer (52,8 % v. Bruttogewinn) 8,87 15,3
Nettoverzinsung 6,4 3 v. A.K. 7,94 ’
Zwischensumme IT 58,19 100,0
Erlbse:
Ammoniak 0,018 t 33,58 g/t ©,69
Schwefel 0,069 t (24,45 g/t 2,38
Phenole 0,007 t 38,19 2/t 0,68
Koksriickstand 0,8 ti 2,71 2/ 2,17 - _5,92 - 10,0
Herstellungskosten je t Renzin b4,27 920,



