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4.2.5 “COED-Verfahren" der FMC Coxporation

4,2.5.1 Allgemeines

. e ———— o . -

Nach dem COED-Verfahren (Char 0il Energy Development)} wird
eine hochflﬁchtigé Kohle durch ein geeignetes Schwelverfahren
zu einem "Roh3l1l", Wasserstoff, Heizgas mit hohem Heizwert und
Koks umgewandelt. Die Kohle wird in mehreren Stufen (vier bis
finf) in Wirbelbett~Reaktoren pyrolysiert, Die Pyrolysetempe-
ratur wird dabei fiir jede Stufe so gewihlt, da8 ein Backen der
kKohle verhindert wird. Bei Laborvéersuchen wurde festgestellt,
daR bei der mehrstufigen Wirbelbett-~Schwelung mahr als 20%
Ausbeute an 01 erzielt werden kann, was ein Minimum flix die
Wirtschaftlichkeit des Verfahrens bedeutet. Im Jahre 1965
wurde eine Versuchsanlage mit einem Durchsatz von 45 kg Kohle

pro Stunde gebautl3). Mit dieser Anlage wurden Versuche unter

Verwendung verschiedener Kohlen durchgefﬁhrth). Fine halb-
technische ‘Versuchsanlage mit einem Durchsatz von ca. 33 Ton-

nen Kohle pro Tag wurde im Oktober 1970 in Betrieb genom-
15,16)
n .

men Ein Entwurf fiir eine groftechnische Anlage mit

einem Durchsatz von 3,2 Mio t Kohle pro Jahr wurde ausgear-
. 17 ,

beitet .

4.2.5.2 FEinsatzmaterial

— e v kAo - T ———

Als Einsatzmaterial fiir die ILaborversuche dienten "Illinois
Nr. 6-Seam"=Kohle, "Utah A-Seam"-Kohle und “pPittsburgh-Seam"-
Kohle. In Tabelle 4-20 sind die Analysenwerte der Kohlen wie-

dergegeben.

Fiir die Pittsburgh-Xohle war weden ihrer Backeigenschaft eine
finfstufige Schwelung notwendig. Die Hl-Ausheute der drei Xoh-
len betrug zwischen 24 und 27% bezogen auf trockene Kohle, In
der Versuchsanlage konnten mit der Tllinois~ und der Utah~
Kohle die Ergebnisse der Laborversuche hestitigt werden.
Weiterhin wurden in der Versuchsanlage mit folgenden Kchlen
versuche durchgefiihrt:
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Rocksprings Nr. 7, Illinois Crown, Indiana Nr. 5 Wright,
Indiana Nr. 6 Lynnville, New Mexico-McKinley, Colorado-Bear,
Kentucky Nr. 11 und 12 Paradise, Kentucky Dekoven Nr. 9 und

West Virginia Federal Nr. 1.

Die fliichtigen Anteile dieser Kohlen lagen zwischen 33 und

42 Gew.%, Kohlenstoff (i.wf) 69=77 Gew.%, Wasserstoff (i.wf)
4,5-5,5 Gew.%, Stickstoff {(i.wf) 1,2-1,7 Gew.%, Schwefel (i.wf)
0,5-4,7 Gew.%, sauerstoff (i.wf) 6,2-13,0 Gew.%, Asche (i.wD)
3,0-12,3 Gew.%.

Mit der Federal-Kohle konnten keine einwandfreien Versuche

durchgefithrt werden, da sie zu starke Backeigenschaften zeigte.

Tabelle 4-20: Analyse verschiedener fiir Laborversuche
verwendeter Kohlen

Illinois=- Utah A~ Pittsburgh-
Nr.6-Seam Seam Seam

Wassergehalt, Gew.% 4,2 2,3 1,4
Fliichtige Bestandteile,

Gew. % 33,8 42,1 36,7
Elementaranalyse, Gew.% (i.wf)

Kohlenstoff 74,8 75,3 78,9
Wasserstoff 5,0 5,8 5,2
Stickstoff 1,8 0,9 1,4
Schwefel 1,1 0,3 1,9
Sauerstoff 10,8 9,7 7.3
Asche 6,5 8,0 5,3

4.2.5.3 Verfahren

Abb. 4-12 gibt ein vereinfachtes Schema der Versuchsanlage
wieder. Die Kohle wird in einer Walzmithle zu Korngrdfien klei-
ner als 1 mm pulverisiert und bei ca. 50°¢ partiell getrocknet
(Wassergehalt 2-3%). Sie wird dann pneumatisch zur ersten
Schwelstufe gefdrdert und hier zundchst mic Dampf und Verbren-
nungs-Abgas (frei von Sauerstoff)getrocknet und gleichzeitig
bis auf ca. 315°C erwirmt. Die Abgase dieser ersten Stufe

werden zur Abscheidung von Kohlestaub durch Zyklone geleitet.
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Abb, 4-12: FlieBschema der Versuchsanlage des
COED-Verfahrens

In der vorgeschlagenen groB8technischen Anlage (s. Abb. 4-13)
sollen die Trocknung der Kohle und ihre Aufheizunji (Stufe 1)
getrennt durchgefiihrt werden. Die Kchle soll in Schlagmiihlen
auf eine Koragrdfe von weniger als 3 mm zerkleinert werden.
Die Gase der ersten Stufe (Abb. 4-13) sollen im Kreislauf,
nach Abtrennung von kleinen Mengen 81, die in der ersten Stufe
entstehen, zusammen mit den Abgasen der direkten Verbrennung

zum Kohletrockner und zur ersten Stufe zurilickgeleitet werden,

Die RKohle flieBt von der ersten Stufe zur zweiten Stufe. Die
Gase der dritten Stufe strdmen durch die zweite Stufe und er-
zeugen ein Jirbelbett; gleichzeitig wird die Kohle bis auf ca.
500°¢C aufgeheizt. Der Hauptanteil der fliichtigen Produkte der
Kohle wird in der zweiten Stufe gebildet. Der Koks der zweiten
Stufe wird weiter zu der dritten und vierten Stufe gefdrdert,
wobei die Temperatur von 500°C auf ca. 650°C und weiter auf
ca. 870°C erhsht wird. Die Wirme fiir die Aufheizung wird durch
Verbrennung eines Teils des Kokses mit Sauerstoff in der vier-
ten Stufe oder auch in der dritten Stufe erzeugt und dabei die
Temperatur der verschiedenen Stufen geregelt. Ein Teil des
Kokses der dritten Stufe wird als Kreislaufkoks der zweiten
Stufe zugefiihrt. Je nach Art der Kochle betrigt die Temperatur
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in der zweiten Stufe zwischen 393-5370C, in der dritten Stufe
zwischen 443-6490C und in der vierten Stufe zwischen 673~
871%.

Abgos 58457 Mm/h

Kohle
kohie . ]
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Abb. 4-13: FliepRschema der projektierten groBtech-
nischen Anlage des COED-Verfahrens

In der geplanten groStechnischen Anlage (Abb. 4-13) befindet
sich die zweite und dritte Stufe in einem Beh&lter; ein Teil
des Kokses von der vierten Stufe flieBt als Kreislaufkoks in
die zweite und dritte Stufe. Die Temperatur in den verschie-
denen Stufen wird durch die Menge von Sauerstoff und Kreislauf-
gas, die nur in der vierten Stufe eingefiihrt werden soll, ge-
regelt. Der Koks der vierten Stufe soll in zwel Wirbelbett-
Kokskiihlern, die iibereinander stehen, gekiihlt werden. Die
Kokskithler enthalten Wirmeaustauscher mit Kiihlwasser in den
Rohren. Ein Teil des Gases der ersten Stufe dient zur Erzeu-
gung des Wirbelbetts in den Kokskiihlern.

Alle Gase der letzten drei Stufen werden schliefilich gemein-
sam aus der zweiten Stufe entnommen. Sie werden von ca. 455°C

auf 76°C gekiihlt, wobei praktisch sdmtliche Ol-Anteile konden-



- 186 -~

s

sieren. Das Gas wird durch ein Elektrofilter geleitet und in
einem Berieselungsturm vom restlichen 01 befreit. Ein Teil des
Gases wird als_Kreislaufgas der ersten und vierten Stufe der
Schwelung zugefﬁhft; der Rest kann zur Herstellung von Wasser-

stoff oder auch als Brenngas mit hohem Heizwert verwendet

iy R T T

werden.

Das in der Waschanlage anfallende 01 wird in Dekantiergefﬁﬁen
von der wissrigen Phase getrennt und bei ca. 104°¢ entwaqsert
Das getrocknete ¥l enthdlt ca. 2% ¥oks., Es wird bei ca. 150°C

und 2 atii in Trommeldrehfiltern filtriert.

Das filtrierte 51 soll bei Drucken von ca. 240 at und Tempera-
turen von ca. 450°C in Festbettreaktoren an einem Nickel-
Molybdin-Xatalysator hydrierend behandelt werden, Bei Labor-
Autoklavversuchen wurden verschiedene Katalysatoren, z.B. i
Kobalt-Molybdin, Nickel-Wolfram-Schwefel, 1% Jod, untersucht.
Mit dem Nickel-Molybdédn-Katalysator wurden mehr als 90% des
Schwefels und mehr als 50% des Sauerstoffs und stickstoffs

entfernt.

Kontinuierliche Laborversuche, mit jeweils riner Woche Ver-
suchsdauer, fiir die hydrierende Nachbehandlung des COED-
Pyrolysedls wurden 1966 bei der Atlantic Richfield Company
durchgefiihrt (Tabelle 4-21}.

Tabelle 4-21: Bedingungen und Ergebnisse von Laborversuchen
zur hydrierenden Behzndlung von COED-

Pyrolyseol1
)
Katalysator o Mi-Mo=-Al,03
Temperatur c 315413
Druck _ at 69-341
Raumgeschw. Vol Bl1/vol.Xat.*h 0,5~2,0
Kreislauf-l, Nm /ther 81 i,7-5,1 L
husheute an”"Rohs1" vol.% 110-120
Entfernung von Verunreinigungen \
Schwefel % 90-10C
Sauerstoff % 50~ 97
Stickstoff % 50- 95
Wasserstoffverbrauch NmB/Liter 61 0,17-0,51
Dichte des Produkts g/cm3 0,96-0,89
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Im Jahre 1968 wurde die hydrierende Behandlung in zwel Stufen
vorgenommen und damit eine merkliche Qualititsverbesserung des
gewonnenen "Roh8ls" erzielt. Durch Optimierung der Versuchsbe-
dingungen gelang es schlieBlich 1968/69 der Atlantic Richfield
Co. auch mit nur einer Hydrierstufe ein Rohdl” vergleichbarer
Qualitdt herzustellen. Eine Natronlaugewdsche zur Entfernung
der Phenole so0ll beim zweistufigen und beim zuletzt ange-
wandten einstufigen Hydrierverfahren nicht mehr notwendig

sein (vergl. Kap. 5.2.5). - Elementaranalysen ven "Roh&len®,
die aus Pyrolysedlen von Utah-Kohle durch die im Laufe der
7zeit verbesserte Hvdrierende Behandlung gewonnen werden, gibt
Tabelle 4-22:

Tahelle 4-22: Elementaranalysen ven "Rohoilen™ aus
COED-Pyrolvsedlen nach hydrierender

Behandlung17)
Verfahren einstufig { zweistufig | einstufig
Jahr 1966 1968 1968/69
Produkt
Dichte g/cm3 0,911 0,882 0,887
Zusammensetzung, Gew.3
C 85,8 87,1 88,0
H 11,8 12,7 11,8
0 2,0 0,13 0,24
N 0,32 0,05 0,02
S 0,02 0,005 0,004

Die Ergebnisse der einstufigen hydrierenden Behandlurng aus deim
Versuchszeitraum 1968/69 wurden als Berechnungsgrundlage fiir
die projektierte GroBanlage benutzt,

Das Produktdl der hydrierenden Behandlung ist ein "Roh&l", das
in einer Raffinerie weiterverarbeitet werden soll, Das Restgas

wird als Heizgas in der Anlage verwendet.
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4,.2.5.4 Produkte _ ]

Die Hauptprodukte des COED-Verfahrens bestehen aus "Roho1",
Koks und Wasserstoff oder Heizgas. Die Produktausbeuten sind .
von der Ausgangskohle abhingig. Optimale Bedingungen und Aus-— i
beuten bei verschiedenen Einsatzkohlen wurden in der Versuchs-
anlage ermittelt, Die Rusbeuten ,bezogen auf trockene Kohle,
betrugen an "Roh#l" zwischen 19 und 24 Gew.%, an Koks zwischen

57 und 60 Gew.% und an Gas zwischen 10 und 15 Gew.%.

Tabelle 4-23 gibt die Analyse der Utah-Einsztzkohle fiir die

projektierte groBStechnische Anlage; in Tabelle 4-24 sind Ein-

satzstoffe und ervartete Ausbeuten fiir diese Anlage aufgefibrt.

Tabelle 4-23: Analyse der Einsatzkohle (Utah A-Seam) fir
das COED-Verfahren?

Gew.% (i.wf)
Kohlenstoff 74,8
Wasserstoff 5,5
Stickstoff 1,4
Schwefel c,5
Sauverstoff 11,7
Asche 6,1

Tabelle 4-24: Einsatzstoffe und ARusheuten der projektierten
GroBanlage des COED-Verfahrensl7)

t Gew. %

Einsatz: Kohle (Wassergehalt 6%) 100,00 72,34
Luft 27,33 19,77
Wasserstoff (71,2 Gew.%) 1,55 1,12
Sauerstoff (100%) 9,35 6,77
. _138,23 100,00
Produkte: Abgas (coz, Nz) 29,66 21,46
Heizgas 2,28 1,65
Produktgas 25,61 18,53
81 21,22 15,35
Koks 46,48 33,62
Gaswasser 12,98 9,39
138,23 100,00
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Hiernach betrigt die Ausbeute an "Rohol" 22,6%, an Koks 49,4%
und an Gas 17,3% bez. auf trockene Kohle. Das trockene Produkt-
gas (Feuchtigkeit 3,0 Vol.%) enthdlt 14,9 Vol.% COZ' 20,0 Vol.%
co, 43,3 Vol.3% H2, 16,3 Vol.% CH4 und 5,5 Vol.% Cz--C4 Kohlen-
wasserstoffe. Aus dem Produktgas wird durch herk&mmliche Me-
thoden (Reformieren, Xonvertieren und Methanisierung) Wasser-
stoff hergestellt, der an die Raffinerie abgegeben werden

kxann., Das Produktdl wurde bei ARCO Chemical Company unter-
sucht und als geeignet zur Verarbeitung in einer Raffinerie
befunden. Der Koks hat ecwa den gleichen Heizwert wie die Ein-

satzkohle und k&nnte in Kraftwerken verwendet werden.

4.2.5.5. Wasserstofferzeugung

;- — - o —— Ak ——

Der Wasserstoffbedarf fiilr das COED-Verfahren ist verhdltnis-
miBig niedrig, da im Vergleich zu den anderen hier diskutier=-
ten Verfahren nur ein "Rohd81l" mit relativ hohem C/H-Verhdltnis
erzeugt wird. Er betrdgt 1,55 t (H2:71,2 Gow, %) oder 12870 Nm3
(H2:95,2 Vol.3) pro 100 t Kohle. Der notwendige Wasserstoff
fillt beim Verfahren an.

4.2.5.6 Kounten

Nach dem neuesten Kostenvoranschlag von 1970 betragen die In-
vestitionskosten fiir eine Anlage mit einer Kapazitidt von

3,2 Mio jato Kohle 41 Mio Dollar. Die Herstellungskosten ohne
Frlds aus Nebenprodukten (Wasserstoff und Koks) betragen
40,37 g pro Tonne "Roh&l" bei einem Kohlepreis von 3,31 g pro
Tonne bzw. 23,61 § pro Tonne "Roh&l" bei einem Erlds von

3,03 § pro Tonne Koks und 0,94 cents pro Nm3 Wassersteff (s.
Tabelle 4-25),
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Taballe 4-25: Kostenbilanz zur COED-Projektstudie

Menge Preis pro | Kosten je t rohes 81
Einheit i 44 %

EEEEEEEZ“EEQ_EEEEQEE§§EQ§§§a
Kohle

(6,0 & Wasser-—

gehalt) 4,71 £ 3,31 g/t

(wf) 4,43 t |3,52 g/t 15,59 38,6
Sauerstoff 0,44 t (6,61 g/t 2,91 7.2
Chemikalien
Katalysator 0,58 1,4
Wasser
Elektrische Energie 2,82 7,0

e D T e e e e o e v o o o o o ok o o o o o i ot e s e G s e ey o - — —

Lhne und Gehdlter 1,60 4,0
Unterhaltungsaufwand - Lohne 3,03 7,5
- Material
Grundsteuer und Versicherung 1,21 3,0
Zwischensumme I 27,74 68,7
Kapitaldienst
Abschreibung { 5 % v. Anlagekosten) 3,03 7,5
Einkommensteuer (50 % v. Gewinn) 4,80 11,9
Nettogewinn 4,80 11,9
Zwischensumme II 40,37 100,0
Exrlése (abzligl. 5 % Steuer)
Koks 2,19 t | 3,03 g/t 6,30
Wasserstoff 1125 Nm3 0,93 ¢/Nm3llo,46
' -16,76 -41,5
Herstellungskosten je t rohes U1 23,61 58,5
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4.2.6 “"Seacoke-Verfahren" der ARCO Chemical Company

7iel des Seacoke-Verfahrens war die Herstellung von Koks,
cas und "Roh#l" durch Tieftemperaturverkokung ven Kohle und
Erddlrickstinden im Wirbelbett. Die Arbeit wurde zwischen
1963 und 1966 von der ARCO Chemical Company durchgefiihrt.

Da Schwierigkeiten bei der Verarbeitung des erzeugten tls
wegen seines hohen Gehaltes an kondensierten aromatischen Ver-
bindungen, sowie an Sauerstoff-, Stickstoff- und Schwefelver-
bindungen zu erwarten waren, wurden Versuche zur Hydrieruny

derartiger aus Kohle erzeugter Produkte durchgefﬁhrtlg).

Die Aktivitit von Kobaltcarbonyl und von Kobalt-Molybdén auf
Aluminiumoxid (3,5% CoO und 12,5% MOOB} als Katalysatoren
wurde in Autoklaven mit verschizdenen Einsatzmaterialien,
reinen Verbindungen und Produkten aus Kohle, untersucht. Es
wurde bei Verwendung von Kobaltcarbonyl-Katalysatoren als Vor-
teil bezeichnet, daB zur Hydrierung ein billigeres Gemisch aus
Kohlenoxid und Wasserstoff an Stelle von reinem Wasserstoff

verwendet werden konnte,

Bei der Hydrierung von reinen Verbindungen (z.B. Anthrazen,
Akridin, Naphthol und heterocyklischen Verbindungen) wurde
festgestellt, daB das Kobaltcarbonyl bei tiefen Temperaturen
fiir das hydrierende Spalten von kondensierten aromatischen
Verbindungen aktiver war als der Kobalt-Molybd&dn~-Katalysator.

Fiir die Hydrierung fliissiger verkokungsprodukte hitten eigent-
lich Produkte des Seacoke-Verfahrens benutzt werden sollen.
Wegen verschiedener Schwierigkeiten bei der Durchfiihrung
dieses Verfahrens konnte aber keine geniigende Menge Seacoke-
Produkt hergestellt werden. Weitere Untersuchdngen wurden da-
her durchgefiihrt mit einem Kohleextrakt des "Deashed Coal
Project" und besonders mit Teer, der nach dem COEb-vVerfahren
aus Tllinois Nr. 6-Kochle erzeugt worden war.
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Bei der Bydrierung des vohleextrakts (Aschegehalt 0,22 Gew.%)
an einem Kobalt-Molybd&n-~Katalysator (Temperatur 393 C An-
fangswasserstoffdruck 103 at, Reaktlonszelt 17,5 h) wurde

eine vollstdndige Entfernung des Schwefels und eine Entfer-
nung von 80% des Sauerstoffs, aber keine Entfernung von Stick-
stoff erreicht, Die Hydrierung des Teers aus dem COED-Verfah-
ren fiihrte zu einer vollstdndigen Entschwefelung, zu einer
91,3%igen Entfernung des Sauerstoffs und 29%igen Entfernung
des Stickstoffs. Seit 1966 wird nicht mehr am Secacoke-Ver-

fahren gearbeitet.

4.2.7 Weitere Laborversuche zur Xohleverfliissigung

Die M8glichkeit einer Kohlehydrierundg ohne Kreislaufdl unter
anwendung des Prinzips eines Flugstaubverfahrens wurde von
G.R. Hill und mitarbeitern untersuchtlg). Hochfliichtige,
backende Spring-Canyon=-Kohle aus Utah (Fliichtige Bestandteile
45,7%, Aschegehalt 8,4%, KorngréfBe 0,18-0,42 mn) wurde mit
Katalysator /(15 Gew.%) impfﬁgniert und mit Hochtemperaturkoks
im Verhidltnis 1:1 gemischt., Im Flugstaubverfahren wurde dieses
Gemisch unter optimalen Bedingungen von 515°c und 136 at hy-
driert. Es wurden verschiedene Katalysatoren verwendet. Zinn-
chlorid (SnCl ) erwies sich als bester Katalysator. Der Kohle=-
umsatz betrug 75% (Blausbeute 43%, Gasausbeute 32%). Unter
diesen Bedingungen findet keine nennenswerte Umsetzung des zu-
gesetzten Kokses statt. Er kann wieder zur Zumischung Verwen-
dung finden. Nur ein Teil des eingesetzten Katalysators kann
durch Waschen des Riickstandes mit Wasser zurilickgewonnen werden.
Das fliissige Produkt wurde bei 420°C und 102 at mit Xobalt-
Molybdin auf Aluminiumoxid als Katalysator hydrierend behan-
delt und hierauf bei 490°C und 136 at mit Nickelsulfid-
Wolframsulfid auf Siliciumoxid und Aluminiumoxid hydrierend
gespalten, Man erhielt Benzin mit einer Research-Oktanzahl 89
und Dieselsl mit einem Diesel-Index 50 nach Extraktion mit

einem Gemisch von Dimethylformamid und n-Heptan.
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Eine Hydrierung der Kohle bei niedrigen Drucken (136 at}

wurde von C.0, Hawk und Mitarbeitern untersuchtzo). iblicher-
weise ist es notwendig, bei Verwendung niedriger Drucke mit
langen Verweilzeiten (d.h. kleinen Durchsitzen) zu arbeiten.
Bei Anwendung eines aktiven Molybddn-Katalysators konnte aber
auch bei hohem Durchsatz ein geeignetes Produkt erzeugt werden.
Die Rockspring-Xohle wurde mit Kreislaufsl im Verhdltnis 1:1,5
gemischt und bei 465°C und 136 at hydriert. Mit 0,5 Gew.3
Molybdi#n, bezogen auf Kohle (i.waf), und einem Durchsatz von
344 kg Kohle ({i.waf) pro Stunde und m3 Reaktorvolumen konnte
ein Kohle~Umsatz von ca. 95% erzielt werden. Die Ausbeute an
unterhalb 3259 siedendem ¥1 betrug 41%. Die Fraktion oberhalb
325°%C wurde als Kreislauf®l verwendet. Mit Eisen als Katalysa-
tor (2 Gew.$% bez. auf Kohle (i.waf)) konnten nur beil einem
burchsatz von 281 kg Kohle (i.waf) pro Stunde und m3 Reaktor-
volumen #hnliche Ergebnisse erzielt werden,
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