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PURIFICATION OF WATER EFFLUENTS FROM TEXTILE DYEING WORKS AND COKING PLANTS

Lecture by: Ir. H. van Gool
Stamicarbon bv
Geleen

Holland

The problems encountered in the purification of industrial waste waters
are often typical of the branch of industry concerned, and even within
one branch substantial differences may exist between the effluents from
different plants. Hence, more often than not the design of a purification
plant calls for laboratory investigations if optimum conditions have to

be established.

I shall presently deal with experience we have gained with the treatment
of waste water effluents from textile dyeing works and coking plants.

It will be shown that such effluents can be purified to a high degree by
means of a biological oxidation process, in spite of the fact that the

wastes contain components toxic to bacteria,

Purification of coking-plant effluents

At present the treatment of coking-plant effluents mostly comprises tar
and ammonia removal, whether or not followed by extraction of phenol

(Fig. 1),

However, since the requirements imposed with respect to effluent streams
are becoming more and more stringent, more thorough purification methods
will have to be applied., Suitable methods are biological oxidation and

adsorption on activated carbon,

From publications it appears that a good effluent quality can be achieved
by means of activated carbon: more than 99 per cent of the phenol can be
removed, and the COD can be reduced to about one tenth of its original
value. However, the cost of such a treatment is rather high - about 60 to

90 cents per kg of COD removed.



Also biological treatment is capable of effecting a good purification

of the waste water. Since the fifties, when some pilot plants were put
into service, DSM has built up a considerable body of know-how on the
biological treatment of waste water from coking plants, Fig. 2 shows the
results obtained with the removal of phenol in a plant using activated
sludge (retention times of 3 - 5 hours at high sludge loads) and in an
oxidation ditch.

It was found that the oxidation ditch, operating on the principles
developed by Dr. Pasveer (low sludge loads and long retention time, hence
large buffering capacity) brings a major advantage over an installation
using activated sludge, viz, high insensitivity to shock loads. As the
graph shows, the oxidation ditch was capable of absorbing peaks with
hardly any change in performance, whereas the purification in the sludge
plant was materially affected.

When, in 1964, waste water purification came to be applied on a large
scale in an oxidation ditch with a volume of 30,000 cu.m., the favourable
results obtained in the pilot plant as regards removal of toxic components,
such as phenols, HCN, CNS etc., were found to be repeated (see Fig. 3).
The experiments further showed that, if very stringent demands are made

on the effluent, purification should be effected in a number of stages,

Fig. 4 will give you an idea of the results that can be obtained in a
two-stage plant. In some cases, more than two stages are required to

effect this degree of purification.

If no nitrification is needed, a one-stage treatment will suffice,.

In view of the toxicity of the waste products it will be necessary,

however, to dilute the effluent stream with relatively clean water,

This dilution can be effected for instance by addition of drained cooling
water or by recycle of purified water, bug this will result in a considerable

increase of the hydraulic load of the plant.



It is noteworthy that, DSM has developed an aeration device, the so-
called water-jet aerator (Fig. 5), which has a high efficiency as regards

oxygen input and which affords a substantial reduction of the hydraulic load.

The water-jet aerator effects excellent mixing in the aeration basin,

By introducing the waste water near the suction point of the pump, a
dilution by a factor of 50 - 100 with water already purified is effected.

As this dilution takes place in the aeration basin itself, the hydraulic
load remains equal to that caused by the amount of waste water to be
purified. This means that the treatment can be carried out in a considerably
smaller plant than is needed if other systems are applied.

The great importance of this aspect will be clear to anyone who considers
that the space requirement is often advanced against the use of biological

purification plants,

DSM's experience on an industrial scale, as well as laboratory experiments,
have shown that a biological purification is capable of reducing the COD
of waste water by 75 - 90 %, with virtually complete removal of phenols

and cyanides.

Fig. 6 shows an installation treating around 20 m3 of waste water per bhour
(surface area required: about 1000 m2).

The cost of biological purification in general amounts to Dfl, 0.25 to
Dfl1., 0.50 per kg of COD removed, which is considerably lower than, for
instance, the cost of a treatment by means of activated carbon,

Therefore, in our opinion, the use of activated carbon is economically
warranted only in an after-treatment of biologically purified effluents,
Where stringent demands are made on the COD of the effluent, it is then
possible further to reduce the content of substances that are difficult

to break down in a biological plant.
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Purification of waste water from textile dyeing works

In the purification of the waste water produced by this branch of

industry the following problems are encountered:
1. A quantitative problem.

- For most of the processes applied (dyeing, rinsing, washing, etc.)

lots of water are needed.

- The quantity of waste water supplied per unit time can fluctuate strongly.

2. A qualitative problem.

- The water contains a large variety of wastes (including dyestuffs,

carriers, detergents, dispersing agents, etc.).
- The waste content is subject to strong fluctuation.

- The waste water may contain toxic substances.

Because of the complex composition of the waste streams, purification
may have to be carried out in several stages, depending on the demands

made as to effluent quality.

The following purification steps can be distinguished:
a. Removal of fibrous materials by means of screens,
b. Cooling of the water,

c¢. Smoothing-out of peak loads - quantitative and qualitative - by

buffering of the waste water,

d. Removal of the major part of the (mainly organie) waste products

dispersed or dissolved in the water, by flocculation or biological treatment,

e. Removal of remaining waste products (e.g. dyestuffs) in a final treatment

by physical or chemical means.
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To a, Fibres are removed to the extent that blockage in the following

stages is prevented,

To b. The cooling capacity required depends on the extent of the buffe-
ring applied in step c¢., on the nature of the following purification
treatments, and on the demands made on the purified effluent, as specified

in the consent for discharge,

To ¢. The extent of the buffering depends in high measure on the purifi-

cation method used in the following step (see point d. below).

I1f flocculation is applied, it is necessary that both quantitative and
qualitative peak loads be adequately levelled off, as the amount of
chemicals needed in this treatment depends on the quantity and the

nature of the waste products, as well as on the pH,

If a biological purification is applied, it will in general, also be
necessary to level off quantitative and qualitative peaks, but in this

case the pH is far less critical.

If in the biological treatment use is made of the water-jet-aerator,
buffering to level off quantitative peaks only will in most cases

suffice, because the fluctuations in the waste-matter contents are levelled
off by the mixing effect produced by this aerator.

This results in a considerable reduction of the buffer space required.

To d. Flocculation can bring down the COD of the waste water by about
50 %, the BOD by about 40 %. Also, the major part of the dyestuffs

(especially the dispersed substances) can be removed by this method.

A biological treatment is much more effective than flocculation: it
reduces the COD by 50 - 80 %, and the BOD by as much as 98 %.
Dyestuffs are in part eliminated by decomposition, by oxidation, and

by adsorption to bacteria.
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To keep open the possibility of re-using the water, preference will

be given in this treatment step to biological purification, as, unlike
flocculation - by means of, say, iron sulphate or aluminium sulphate -
the biological treatment does not introduce new contaminants into the

water (e.g. sulphates).

Some of the methods that can be employed in a final purification step

are:
- adsorption on activated carbon;
- oxidation with chlorine or with ozone;

- flocculation (applied in combination with or subsequently to a biolo-

gical treatment, to keep the consumption of chemicals low).

This step serves primarily for the further reduction of the COD. The

BOD is far less strongly affected.

Figures 7, 8 and 9 show a purification plant removing the waste products
by biological oxidation and adsorption to activated carbon. The COD is
reduced from 2000 ppm to less than 100. The cost.of treating this type
of waste water is Dfl. 0.50 to Dfl. 1.00 per kg of COD removed.

However, as after the treatment the water is colourless again, most of
it can be recycled to the production process, so that a substantial

proportion of the purification cost can be recovered.
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Influence of a pericd of low pH of the influenton the
purification in an aclive sludgeinstallation and a Pasveerditch
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Degration of aromatic -:ompounds by microorganisms during dissimilative nitrate

reduction

by

G. Bakker
(Postbox 18, Geleen, The Netherlands)

Anaerobic degradation of compounds having an aromatic nucleus, like phenol,
has not been well understood so far. Whilst much knowledge is available
regarding aerobic degradation, the existence of an anaerobic breakdown
mechanism has even been dsnied by several authors.

In this study anaerobic breakdown during dissimilative nitrate reduction is
investigated and compared the aerobic process.

Much effort has been made to provide adequate proof of the existence of an
anaerobic breakdown mechanism in relation to aromatic compounds,

To this end experiments were conducted with a mixed population of bacteria
derived from the inocula of sludge of a phenol-degrading oxidation ditch,
from the soil of an area surrounding a factory using phenol, and from stable

manure,

The role possibly played by molecular oxygen in the rupture of the aromatic
nucleus was found to be irrelevant.

The necessity of the mixed population and of nitrate ions for the degradation
process was confirmed.

The absence of the aerobic oxygenases, which bring about degradation of the
aromatic nucleus, and the presence of nitrate reductase was proved.

Using of 14C—Ul—phenol and 1-14C—benzoic acid the 14C—label could be detected

in the amino acids of the cellular material and in the CO2 produced. The presence
of said label in acetic acid was also established, viz. by application of the
isotope dilution technique.

Anaerobic breakdown was further demonstrated with the aid of benzoic acid,

3- and 4-hydroxybenzoic acid, 3,4-dihydroxybenzoic acid, and ortho-, meta- and
para-cresol. In spite of all denials and doubts expressed in articles previously
published, the evidence was abundant and it firmly established the occurence of

anaerobic breakdown of aromatic compounds.

Naamioze Vennootschap DSM
601-7-3000 W78 Heerlen, Handelsregister nr 22 069
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The mechanism of anaerobic breakdown based on this approach was completely
unknown, although during this investigation Proctor c.s., Taylor c.s. and

Dutton c.s. made some proposals.

Several characteristics of the process were measured.

The maximum specific growth rate and the yield coefficient in relation to
-1 -1

phenol degradation were found to amount to 0.08 h and 1.1 g.g resp. for

1

- -1
denitrifying breakdown and to 0.5 h and 1.0 g.g resp. in the case of

aerobic breakdown. The maintenance coefficient according to Pirt's relation
3

-1 1 -1
g.g .h

was estimated at 6.10_ for the denitrifying process and 0.1 g.g._l.h
for the aerobic proéess.

The Michaelis-Menten constant for denitrifying degradation is 8.8 mg of
phenol.l_l. The substrate inhibition constant under denitrifying conditions
was approximately 200 mg.l_1 of phenol without adaptation of the culture to
higher concentrations.

The optimum pH-value for anaerobic phenol degradation amounted to 7.0-8.5 and

o
the optimum temp&rature to 30 C.

The reduction of nitrate caused nitrogen gas to form, the formation being
indeed promoted by addition of phenol.

The characteristics of the cytochrome difference spectra obtained with
suspensions of whole cells showed that cytochrome-c and -b were present,
whereas cytochrome-a was not detected.

The influence of phenol on the reduction or oxidation of cytochromes could
not be established at low phenol concentrations. An unknown component appeared
to be present at absorption peaks of 460-470 nm and 512 nm, the first value
perhaps pointing to a flavin compound.

The formation of NOx-phenol under slightly acid conditions occurred in the
combined presence of nitric acid and phenol. There seems to be no relation

to a degradation route.

When aerobic conditions were created in case of a phenol- and nitrate-degrading
culture, its capacity for phenol degradation under such conditions with
oxygenases was apparent, whereas the nitrate reduction was caused to stop

under the influence of this environment.

Attempts to isolate pure cultures capable of degrading phenol and nitrate
were not very successful, whilst such pure cultures once isolated proved

to be capable only of slow degradation and very slow growth., Most of them
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being curved, motile rods, gram negative and non-sporulating.

The breakdown process could be carried out in a continuous culture at a
dilution rate of 0.8-2.5.10 >.h L.

Nitrate and phenol were supplied in a concentrated form.

The P/Nog ratios were calculated, assuming that YATP = 10.5 g/mole, at
0.5-0.7 mol ATP/mol NOS' These values, which are also found in literature,
are lower than the theoretical maximum value of 2.0,

Monocarboxylic acids were found to inhibit the degradation rate of phenol.
Also cyclohexene, B-hydroxypropionic acid, malonic acid, crotonaldehyde and

acrylic acid are strong inhibitors.

It was then concluded that the anaerobic degradation route may lead via

keto- or hydroxy-acid, possibly via propionic acid, and, finally, acetic acid.
Competition in relation to a Cofactor, like Co-enzyme-A, may from an additional
explanation of the inhibition. The involvement of Co ASH was also suggested

by Dagley.

On the basis of the proposals given in literature several hypothetic degra-
dation routes were conceived after a reasonable difference in the calculated
thermodynamic potentials of the reaction steps involved had been chosen,

and the conclusion was drawn that direct hydrogenation with a low redox
potential Co-factor is likely to be the first step. Next, addition of water
is possible, and ring rupture may proceed starting from, for instance,
hydroxycyclohexanone compounds.

Finally, a six-carbon hydroxy- or keto-monocarboxylic acid was formed, which
could be degraded by ff-oxidations to decompose into acetic acid and possibly
propionic acid, glyoxylic acid, etc.

Final proof as regards the actual route is still to be given.

This process was also carried out in sand columns, addition of nitrate to a
phenol solution in sand causing the phenol to be removed. It may be assumed
that degradation of certain aromatic cdompounds also takes place in large

denitrification units of waste-water treatment systems.
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Appendix 4
Diagram of the total amount of degraded phenol

as a function of time under anaerobic and aerobic
conditions
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Appendix 5

Photograph of spirillum-shaped bacteria
in a continuous culture of phenol degrading
bacteria under denitrifying conditions
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RESEARCH IN THE UNITED KINGDOM ON THE BIOLOGICAL TREATMENT OF
CARBONIZATION WASTES

Introduction

For a number of reasons, biological treatment has become established
in the UK as the most widely-used means of purifying industrial wastes. Of
the various methods of biological treatment, the activated-sludge process
will usually produce the best quality effluent, even for the difficult and
toxic wastes arising from coal carbonization, The process has, at times,
been criticised as being difficult to operate, whereas the fault is usually
not with the process but with its method of operation or with the design

of the treatment system.

The purpose of this brief paper is to illustrate how laboratory-
and pilot-scale research, based on wide experience, will allow the

activated-sludge process to be used to its full advantage.

Basic Aspects of the Process

2e1s Fundamentals of biochemical oxidation

In the activated-sludge process the influent waste is mixed with an
appropriate bacterial culture under optimum conditions of agitation and
aeration, the aim being to produce an effluent substantially free from
suspended material and in which the concentrations of all biodegradable
materials have been reduced to a minimum. If this aim is to be achieved,
it is necessary to consider two factors which, although they may seem
obvious, are frequently not appreciated.

(2) The effluent from an efficient activated-sludge system is

simply the contents of the aeration tank without its sludge. That

is, the concentrations of biodegradable substances in the tank must
be zero or at an absolute minimum.

(b) The process is continuous, so that, for efficient purification,

each degradable constituent of a waste must be adsorbed, oxidized,

or in some way lose its identity within a very short time of

entering the aeration tank.

Despite the advances which have been made in the operation of this
process, very little is known of its fundamental biochemistry. There is
also still a tendency for some investigators to place some of the toxic

waste in a culture flask, in contact with a biological culture and in some
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way to observe the progress of purification: a prediction is then made
of the retention time and dilution needed for continuous treatment of the
waste. This method has two serious objections:
(a) Unless the sludge used to inoculate the waste has actually
been produced during treatment of that waste, there is gsbsolutely
no justification for using it as a means of making predictions.
(b) In any batch process, such as the above procedure, the bacteria,
if they survive, must go through a series of growth phases, with
constantly changing substrate concentrations and this is completely
different from the state of affairs in the continuous activated-

sludge process.

Experience has shown that the only certain way to produce data for
the design of any biological treatment plant is to carry out the process
on the laboratory scale for an uninterrupted period. Only in this way,
whereby the appropriate microbiological population is produced, can
meaningful data be obtained which are capable of adaptation to full-scale

treatment.

2e2e The role of activated-sludge

The activated-sludge process theoretically operates between the
declining-growth and endogenous phases of bacterial growth, where the
bacteria are not in a dispersed state, but are in the form of a readily
settleable sludge mass which facilitates production of a clear effluent,
A healthy sludge adsorbs coloured material from carbonization liquors and
as this material has been proved to inhibit biological treatment its
removal from the aqueous phase should be effected by regular wastage of
sludge., Any attempt to encourage accumulation of sludge will simply

result in an accumulation of potentially toxic compounds.

For a given liquor and constant degree of sludge wastage, the con-
centration of suspended solids has been found to remain relatively constant,
as long as purification remains efficient. The quantity of sludge present
is of secondary importance to its quality and no benefit arises from its
being artificially increased. Studies conducted over a number of years
have shown that the amount of sludge produce& is not directly related to
liquor composition and it is quite impossible to predict the amount of
sludge which will be produced without actval experimentation on the liquors

concerned.
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Quantitative Aspects of Treatment

3.1 Influence of liquor composition

It is not possible, in the context of this short paper, to give more
than a brief indication of the extensive research carried out over many
years by the authors and their colleagues. This has included the biochemical
oxidation not only of various types of carbonization liquors but of
virtually all the known major constituents of these liquors, both organic
and inorganic, both individually and in admixture. In this way, a mass of
information has been collected1’2, which has led to a better understanding
of the whole problem. It has shown that the normal constituents of
carbonization wastes, such as phenols, have less influence on biological
treatment than do the non-biodegradable substances remaining after treatment.
It is believed that this residue, which is currently being investigated,
includes water-soluble oxidized and/or polymerized phenols largely present

in the original waste.

This inhibiting material dictates the ease of liquor treatment, the
amount of dilution water required and the retention time of the process.
Furthermore, because it remains unaltered in the treated effluent, it
renders the latter completely unsuitable as a substitute for clean dilution

water.

3.2 Single and multi-stage processes

It has often been stated that, for efficient biological treatment,
it is necessary to have a two-stage process, in the first stage of which
phenols are oxidized, leaving the remaining compounds to be treated in the
second stage. In fact, this procedure is apt to result in either an
unnecessarily large plant or else a very unstable process and it now seems
to be generally agreed in the UK that, given suitable conditions of dilution
and retention time, one stage is usually quite adequate for complete
purification. Indeed, it has been demonstrated relatively recently at the
Research Centre of the BCRA that, with certain wastes having a low ammonia
content, a single-stage process employing a simple modification can effect
not only 95 per cent removal of permanganate value but also complete con-

version to nitrate of the influent ammonias.
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Application of Laboratory Results to Full-scale Treatment

4,1, Production and application of design data

There is no reliable rapid method of assessing the treatability of
a carbonization waste. The only satisfactory method is laboratory
treatment of individual wastes over a period of two or three months. This
is normally sufficient to provide adequate information of the dilution and
retention time required for a full-scale plant. The retention time determines

the size of the aeration tank and hence the size of the aeration equipment.

In the application of such data to full-scale biological treatment,
many other factors must be considered. These include the width:depth
ratio of the aeration tank and the diameter of the surface aerator in
relation to the width of the tank. The importance of such factors as
these has been assessed by laboratory and, more recently, by pilot-scale
investigations. The largest carbonization effluent treatment plant in
the UK has recently been commissioned and can satisfactorily treat
4,500 m3/d of waste. The basic design data were supplied by BCRA and
the nine aeration tanks were constructed on mutually agreed principles.
This and other plants provide an illustration of the fact that successful
bioclogical treatment can be effected on almost any scale, provided that

attention is given to basic principles established in the laboratory.

L,2, Aeration and mixing

A carbonization liquor contains bactericidal components such as
phenol, which must be kept at a very low level throughout the aeration
tank. Concentration gradients, such as occur in the sewage purificstion
process, must be avoided and this can only be done by complete and rapid
mixing of the tank contents, so that the sludge is not only kept in
suspension, nor yet merely uniformly distributed, but is rapidly and
continuously moving through the aqueous phase. BCRA staff have surveyed
many biological plants and obtained much useful informationLL by measuring
oxygen distribution, liquid velocities and flow patterns in the aeration
tanks. In a number of plants, the aeration tank bases were covered with
sludge and other solids to a depth of several feet; in one tank the
thickness of this deposit was greater than the depth of liquid. Such
plants were obviously very badly mixed, despite the apparently efficient
mixing when viewed superficially, and costly alterations may be necessary

to improve operatiomn.
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Extensive studies have been carried out on the utilization of oxygen

5

by such systems” and show that it is most inadvisable to operate a system
at low oxygen tensions, as is often done in sewage treatment. A biological
plant treating phenolic wastes should not be designed on the basis of
"economic'" oxygen input. A high concentration of dissolved oxygen is not
wasteful if it arises from an aerator which is producing efficient mixing.
In short, a surface aerator is intended not merely to aerate the surface

but the whole volume of liquid in the aeration tank.

4,3, Current research work

In the future, even a high quality biological effluent may yet not
be suitable for discharge to a river or other waterway and it may be
necessary to adopt a secondary process to improve the biologically treated
effluent., In this connection, BCRA has investigated and is continuing to
investigate such agents as ozone, hydrogen peroxide and activated carbon.
These methods are usually expensive and their cost can vary enormously
from one effluent to another, but it is anticipated that their application

will need to be considered more seriously.

Analysis of treated effluents is also an important part of the
programme of research and some existing standard methods have been shown
to give misleading results. We believe that in this field also, by the
development of new and rapid methods of analysis and by the improvement

of existing procedures, a valuable contribution has been made already.

In conclusion, it can be said that whereas full-scale treatment can
pose many problems, with a sound basis of laboratory studies and experience,
the biclogical process will continue to be an invaluable method of achieving

the purification of carbonization wastes.
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ABWASSERREINIGUNG MIT REGENERIERBARER AKTIVKOHLE

von
H. JUNTGEN und J. KLEIN

Zusammenfassung

Die Reinigung von hochbelasteten Industrieabwéssern, wie die aus
Kokereien und anderen Kohlenverwertungsanlagen, bereitet vor allem
unter dem Aspekt eines zukilinftigen Abwasserabgabegesetzes doch noch
Schwierigkeiten hinsichtlich des geforderten Reinheitsgrades des in
den Vorfluter geleiteten Wassers. Werden technische Anlagen nach
biologischen (Belebtschlamm) oder chemischen Verfahren (Extraktion)
schon seit vielen Jahren gebaut, so ist ihre Reinigungsleistung

doch begrenzt, wobei die Biologie wegen der hohen Gehalte an toxi-
schen Stoffen in derartigen Abwdssern noch besonders stdéranfdllig
ist. Einen erfolgversprechenden Ausweg filir viele Industrieabwédsser
bietet die Adsorption an regenerierbarer Aktivkohle. Mit dem von

der Bergbau-Forschung GmbH entwickelten Verfahren werden die orga-
nischen Verunreinigungen nahezu vollstdndig aus dem Abwasser ent-
fernt. Die guten Ergebnisse einer Versuchsanlage auf einer Kokerei
haben zur Planung einer Demonstrationsanlage gefiihrt, die das ge-
samte Gaskondensat dieser Kokerei reinigen soll. Bei einem Leistungs-
und Kostenvergleich zwischen den auf Kokereien iiblichen Extraktions-
verfahren und dem BF-Verfahren schneidet auf Basis der Ergebnisse
der Versuchsanlage letzteres hinsichtlich der Reinigungsleistung

und der Betriebskosten, bezogen auf die entfernte Menge an organischer
Verunreinigung, gilinstiger ab als die konventionellen Verfahren.
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1. Einleitung

Die Reinigung hochbelasteter Industrieabwédsser und die Entfernung
biologisch schddlicher Substanzen, die durch den biochemischen Sauer-
stoffbedarf (BSB), den chemischen Sauerstoffbedarf (CSB) und durch
den Gehalt an organischem Kohlenstoff (TOC) summarisch gekennzeichnet
werden, ist an vielen Stellen der Erde zu einer zwingenden Voraus-
setzung fiir die Reinhaltung oder Wiederherstellung von Reinheit und
Lebensfdhigkeit der natilirlichen Gew&dsser geworden.

Vermochten die natiirlichen Gewdsser lange Zeit die ihnen zugefiihrte
oxydierbqre Materie durch biochemische Vorgdnge in ausreichendem
MaBe abzubauen, so ist ihnen dies heute in hochindustrialisierten
Gebieten nicht mehr méglich; das Gewdsser "stirbt" oder "kippt", wie
es der Wasserfachmann ausdriickt. Dies ist der Fall, wenn mit Ab-
wdssern so viel zu oxydierende Substanz eingeleitet wird, daB die
Oxydation allen im Wasser geldsten Sauerstoff verbraucht. Dann ent-
steht Sauerstoffmangel, hbhere Lebewesen, wie Fische, k&nnen nicht
ﬁehr existieren, und die Mikrolebewelt wird anaerob.

Die Abwidsser von Kokereien und Kohlenwertstoffgewinnungsanlagen ge-
hérenmit zu denjenigen, deren Reinigung problematisch ist. Wegen
seiner teils schwer oder nicht-abbaubaren und toxischen Inhaltsstoffe
kann es ohne Reinigung nicht dem Vorfluter zugefiihrt werden. Das
Hauptproblem ist die Frage der weitgehenden Entfernung der organi-
schen Inhaltstoffe der Kokereiabwdsser, wie Phenole, Naphthalin und
andere Aromaten, weiterhin der Cyanide, des freien und gebundenen
Ammoniaks sowie suspendierter Feststoffe. Es handelt sich hierbei

um Nebenprodukte der Pyrolyse-Reaktion, die sich wdhrend der Ver-
kokung von Kohle bilden und dann im NH3-Rohwasser (Kohlewasser) , Ab-
treiberwasser, SchluBkiihlerwasser aus Ammonsulfat-Anlagen und im
Scheidewasser der Leichtdl- und Rohbenzolgewinnungsanlagen vorge-
funden werden. Eine Zusammenstellung der Hauptkomponenten des Kokerei-
abwassers nach dem Teerabscheider, vor dem NH3-Abtreiber und nach

dem NH3—Abtreiber ist in Tabelle I gegeben.

Fiir die Beseitigung von sauerstoffzehrenden Substanzen aus Kokerei-
abwidssern verfiigt man bereits {liber brauchbare Verfahren, wie die
biologische Behandlung nach dem Belebungsverfahren und die Fliissig-
Fliissig-Extraktion. Bei der biologischen Abwasserreinigung werden
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compounds condensate ”ﬁ:zgg‘l ':::e‘":':t: r
(mg/1) (mg/1) (mg/1)
NH, (total) 6000 - 8000 | 8500 - 15000 | 20 - 4500
N53 (uncom- 2000 - 6000 8000 - 12000 20 - 1000
bined)

coz 2400 - 3900 3000 ~ 14000 -
st 300 - 900 1000 - 5000 2 - 50
HCN 55 200 - 2000 0 - 20
HCNS 50 700 - 1200 o - 800
phenols 700 - 3200 |2000 - 3000 S0 - 2500
pyridinebases 200 - 500 100 - 200 -
fix. acids 3400 - 5600 20 - 600
pH-value 8,0 - 9,0 9,0 - 9,5 5,0 - 11,5

Tabelle I: Zusammensetzung des Kokereiabwasser

die organischen Inhaltsstoffe durch Mikroorganismen abgebaut. Die
Fliissig-Fllissig-Extraktion ist eine chemische Grundoperation der
Verfahrenstechnik zur Stofftrennung und beruht auf der unterschied-
lichen LOslichkeit der zu trennenden Stoffe in einem L&sungs- oder
Extraktionsmittel (z. B. Benzol, Ather oder Methylisobutylketon -
MIBK) .

Obwohl diese biologischen und chemischen Eliminationsverfahren Stand
der Technik sind, weisen sie doch erhebliche Probleme bei der Reini-
gung von Kokereiabwasser auf Vorfluterqualitdt auf und fiihren unter
dem Aspekt eines in der BRD geplanten Abwasserabgabegesetzes 2zu
Schwierigkeiten hinsichtlich des geforderten Reinheitsgrades. Derzeit
wird hdufig der Reinheitsgrad durch den BOD5-Wert charakterisiert.
Wie der Tabelle II zu entnehmen ist, gibt es viele Komponenten im

compound in
solution

(100 mg/1)

NaCl 0 3,3 -
NH4CL o 9,1 -
Na3CO03 -
NH4SCN -
Hy8 o 190 187
HCN

phenol
o-cresol
m-cresol
pyridine
benzene
naphthalene
anthracene
Cl-ion [o]
SCN-ion
503-10n

BOD
(mg/1)

Tabelle II: Charakteristische Werte von Inhalts-

stoffen des Kokereiabwassers
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Kokereiabwasser, die einen hohen TOC-Gehalt oder Kaliumpermanganat-
Verbrauch verursachen, deren BOD5-Wert aber Null ist. Dies bedeutet,
daB diese Komponenten nicht biologisch abgebaut werden und weiter-
hin eine Belastung des Wassers mit organischen Substanzen darstellen.
Somit ist der biochemische Sauerstoffbedarf (BOD) kein geeignetes
Kriterium zur Bewertung der Abwasserqualitdt.

Andererseits weiB man aus technischen Anlagen zur biologischen Reini-
gung von Kokereiabwasser, daB8 ein Phenolabbau nur bei ganz definierten
Bedingungen erfolgt. In Tabelle III sind fiir die drei wichtigsten
Komponenten Phenol, Rhodanid und Ammoniak die erlaubten Konzentrationen
der Begleitstoffe aufgelistet, die einen bioclogischen Abbau gerade

noch erméglichen.

temperature: 25 - 35 %
pH-value: 6,5 - 8,0
phenol-content: < 500 mg/l
tocogg;‘:p?ue contraries limiting values
(mg/1)
phenols ammoni um 1700
thiocyanate 250
sulphide 25
metal-ions 5
thiocyanate ammoniumchloride 1000
thiosulphate 100
phenols 25
metal-ions 5
ammonia phenols 50
thiocyanate 10
cyanide 10

Tabelle III: Grenzwertkonzentration der
Begleitstoffe im Kokereiabwasser

Eine wesentliche Beschrédnkung fiir die Anwendung der Extraktion ist
darin zu sehen, daB durch diese Verfahren zwar eine Komponente, z. B.
das Phenol, nahezu vollstdndig entfernt wird, eine Verminderung des
TOC~Gehaltes nur begrenzt erfolgt.

So miissen neben den biologischen und chemischen Verfahren physika-
lische Methoden zur Beseitigung von Wasserbegleitstoffen herangezogen
werden. Hier bietet sich vor allem die Adsorption an einem geeigneten
Adsorbens, insbesondere an regenerierbarer Aktivkohle, an.
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2. Adsorption an Aktivkohle

Aktivkohlen werden schon seit vielen Jahren zur Reinigung von Trink-
und Abwédssern eingesetzt, wobei der Anwendungsbereich neben der
Trinkwasseraufbereitung auf niedrig-konzentrierte Industrieabwidsser
oder auf teridre Reinigungsstufen beschrénkt blieb. Der Hauptgrund
dieser Beschrdnkung ist in der Wirtschaftlichkeit der Aktivkohle-
Regenerierung zu suchen. Bei hochbelasteten Industrieabwédssern ist
eine sehr h&ufige Regeneration erforderlich, die nur dann wirtschaft-
lich vertretbar ist, wenn nach jeder Regeneration die urspriingliche
Adsorptionsleistung der Aktivkohle wieder erreicht wird und der Ver-
lust &duBerst gering bleibt.

Die Bergbau-Forschung GmbH, Essen, die schon seit einigen Jahren an
der Entwicklung von Aktivkohlen flir geeignete Verfahren zur Luft-

und Wasserreinhaltung arbeitet, hat nun mit finanzieller Unterstiitzung
des Bundesministers flir Forschung und Technologie ein kontinuier-
liches Verfahren zur adsorptiven Abwasserreinigung mit regenerierbarer
Aktivkohle entwickelt. Auf Grund von erfolgversprechenden Versuchser-
gebnisse in Labor- und Technikumsapparaturen ist die Anwendbarkeit

des neuen Verfahrens unter Betriebsbedingungen gepriift worden. Wahrend
der dreijdhrigen Betriebszeit einer Versuchsanlage auf einer Kokerei
konnten die guten Ergebnisse der grundlegenden Untersuchungen best&tigt
werden.

In Abb. 1 sind die Ergebnisse eines siebenmonatigen Dauerversuchs dar-
gestellt. Aufgetragen ist der Gehalt an Gesamtkohlenstoff (TOC) und

T0C ——  Konzentration [mg/t] ——COD
2000 4000
1600 4 ™ ) &) -A\\J 3200
Eingang [ N 7 FN Y
1200 S 2600
/ — %0
800 - 1600
7
400 y 800
Au_sgung A e S ey
0 == 0
T0C — Abscheidung [%] ——COD 00
100
0 2 3 5 6 7
Betriebszeit [Monatel
[ ! | ] | } —
3 6 9 12 .15 1B 21 2
o Adsorptions / Regenerations-Zykien

Abb. 1: Ergebnisse der Pilotanlage zur ad-
sorptiven Reinigung von Kokereiabwasser
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Kaliumpermanganatverbrauch (COD) im Adsorberein- und -ablauf als
Funktion der Versuchszeit. Im Ablauf betrdgt der TOC-Gehalt zwischen
50 und 150 mg/l. Dabei handelt es sich vorwiegend um kohlenstoff-
haltige Salze, die bei der TOC-Analyse mit erfaBt werden. Im unteren
Teil der Abb. 1 ist der jeweilige prozentuale Abbau aufgetragen. Fiir
TOC ergibt sich eine Verminderung zwischen 90 und 95 %, filir COD
zwischen 88 und 100 %.

Schwankungen in der Zusammensetzung und Konzentration der Abwasser-
inhaltsstoffe stdren die Reinigungsleistung und die Adsorptionskapa-
zitdt der regenerierten Aktivkohle nicht. Das Verfahren wird vorzugs-
weise dort Anwendung finden, wo herkommliche Methoden, wie die mecha-
nische, chemische oder biologische Reinigung, nicht ausreichen. In
vielen Féllen wird es lohnenswert und notwendig sein, eine Verfahrens-
kombination anzustreben, wobei die Reihenfolge der Einzelverfahren von
den jeweiligen Abwasserinhaltsstoffen abhédngt.

Das Adsorptionsverfahren zeichnet sich vor allem durch folgende Vor-
teile aus:

1. unmittelbare Behandlung des Abwassers ohne vorherige
Verdiinnung,

2. geringer Platzbedarf,

3. keine Storanfdlligkeit gegeniiber Schwankungen in Kon-
zentration und Menge des Abwassers,

4. schnelle Anpassung an den Betriebsrhythmus,
5. keine Nachbehandlungsprobleme, wie Deponien, Schlamm o.4&.

3. Beschreibung des BF-Verfahrens

Die Prototypanlage, deren Schema in Abb. 2 dargestellt ist, besteht
aus drei ProzeBstufen:

1. dem Vorbehandlungsteil

Entfernung der mechanischen Verunreinigungen durch eine
Mehrschichtfiltration

2. der Adsorptionsstufe

adsorptive Entfernung der organischen.Abwasserinhaltsstoffe
3. der Regenerationsstufe

Regenerierung der im Adsorber beladenen Aktivkohle.
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carbon loss fiye
compensation I*

1 waste water tank 6 dewatering screen 11 quench tank

2 prefilter 7 receiver 12 cyclone separator
3 adsorber 8 intermediate vessel 13 receiver

& water distribution 9 feeding screw 14 tank

5 air lift pump 10 reactivation unit 15 afterburner

Abb. 2: Schema des BF-Verfahrens zur ad-
sorptiven Abwasserreinigung

Das mittels einer Pumpe einem Rohwasserbehdlter (1) entnommene Ab-
wasser durchl&duft das Mehrschichtfilter (2) von oben nach unten,

wird nach erfolgter mechanischer Vorreinigung von unten nach oben
durch den Adsorptionsreaktor (3) gefilhrt und flieBt gereinigt ab.

Die Aktivkohle durchwandert den Adsorber im Gegenstrom von oben

nach unten. Sie wird, liber eine TOC-Analyse gesteuert, aus dem Ad-
sorber mit einer speziellen Abzugsvorrichtung kontinuierlich aus-
getragen und hydraulisch iliber ein Vibro-Spaltsieb (6) in eine Vorlage
gefbrdert. Das zum Aktivkohletransport verwendete Wasser flieB8t zum
Adsorber zurilick. Die Steuerung des Aktivkohleabzugs liber die TOC-
Messung garantiert die gewlinschte Qualitdt des ablaufenden Reinwassers
und eine hohe Beladung der Aktivkohle mit Abwasserinhaltsstoffen. Aus
der Vorlage wird die beladene Aktivkohle mittels einer Dosierein-
richtung (9) dem Wirbelschichtofen (10) zugefiihrt. Die Regeneration
erfolgt bei Temperaturen zwischen 750 = 900 oC, wobei die erforder-
liche Wdarme- und Gasmenge durch die unterstSchiometrische Verbrennung
von Koksofengas erzeugt wird.

Die Produktgase werden durch Nachverbrennung (15) gereinigt und die
Abgase im Kamin abgeleitet.

Nach Durchlaufen des Wirbelschichtofens wird die regenerierte Aktiv-
kohle in einem Behdlter (11) gekiihlt, gleichzeitig benetzt und dann
zum Adsorber zuriickgefiihrt.
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4. Kostenvergleich

Die bisher vorliegenden Untersuchungsergebnisse erlauben einen
Kostenvergleich mit den derzeit fiir Kokereiabwidsser liblichen Be-
handlungsmethoden, vor allem der Extraktion, anzustellen.

Fiir einen solchen Kostenvergleich muB eine gleiche Leistung der 2zu
vergleichenden Verfahren zugrunde gelegt werden. Eine Entphenolungs-
anlage nach dem Benzol-Lauge- oder Extraktionsverfahren (Eluier-
mittel: Ather, MIBK u.4d.) entfernt wohl die Phenole zu 95 bzw. 99 %,
der Gehalt an organischem Kohlenstoff (TOC) ist im behandelten Gas-
wasser aber nur um 65 bzw. 52 % reduziert.

Einen Leistungsvergleich verschiedener Entphenolungsverfahren zeigt
Tabelle IV.

Tabelle IV: Reinigungsleistung von Entphenoclungsverfahren

Entfernung von
Verfahren Phenol TOC
Benzol-Lauge 95 - 95 % maximal 65 %
Extraktion (Zther, _ -
MIBK u.4.) 97 99,0 % 52 55 %
Adsorption mind.99,0 % mind. 92 %

In der Tabelle V sind die Verfahrenskosten fiir einen Durchsatz von

30 m3/h = 720 m3/d verglichen. Dabei sind die Kosten einmal bezogen
auf m3 Abwasser, zum anderen auf kg entfernten TOC. Weiterhin sind
die Kosten angegeben, die sich ergeben, wenn fiir die Restverunreini-
gung eine Abwasserabgabe nach dem derzeit in der BRD im Entwurf vor-
liegenden Abgabegesetz gezahlt werden soll. Die Tabelle zeigt als
Ergebnis, daB bei Einbeziehung einer Abwasserabgabe das Adsorptions-
verfahren das glinstigste ist. Dies gilt ebenfalls fiir die Kosten

pro kg entfernten TOC. Eine Gutschrift fiir Phenol wurde nicht berilick-
sichtigt. Auch beim Adsorptionsverfahren ist eine Phenolriickge-

winnung m6glich.
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Tabelle V: Vergleich der Besriebskosten von Entphenolungsanlagen
(Durchsatz 720 m°/d)

TOC-Gehalt
Ver fahren Bewertung 1000 mg/1 2000 mg/1
DM/m3 Abwasser 2,40 2,70
_ _ DM/kg entf. TOC 3,70 2,08
Benzol-Lauge~Verfahren DM/m3 Abwasser
(inkl. Abgabe) 2,93 3,77
Extraktionsverfahren DM/m3 Abwasser 3,08 3,08
(Pulsationskolonne) DM/kg entf. TOC 5,95 2,96
. . DM/m° Abwasser
Eluiermittel: Ather .
MIBK u.i. ' (inkl. Abgabe) 3,84 4,60
DM/m3 Abwasser 2,35 3,35
Adsorption (BF) gﬁﬁ; g&g;szgc 2,55 1,80
(inkl. Abgabe) 2,46 3,58

Die Gesamtkosten filir die adsorptive Reinigung steigen mit dem Gehalt
an Verunreinigungen pro m3 Abwasser, sie fallen jedoch pro t ent-
fernten CSB/TOC. So kostet z. B. die Entfernung einer Tonne CSB bei
einem TOC von 1000 mg/l 840 DM, widhrend flir einen TOC-Gehalt von
5000 mg/l nur noch 530 DM errechnet werden.

Das gereinigte Kokereiabwasser kann als Brauchwasser z. B. zum Koks-
16schen wiederverwendet werden. Beim LdschprozeB gehen im Durch-

schnitt 0,45 m3
halbdirekten Ammoniakgewinnungsverfahren etwa 0,27 m

Wasser je t Koks durch Verdunstung verloren. Da beim
3 Abtreiberab-
wasser je Tonne gewonnenem Koks anfallen, brauchen nur noch 0,18 m3
Frischwasser zum Ldschen ergdnzt zu werden. Beim indirekten Ammoniak-
gewinnungsverfahren dagegen kann der Gesamtldschwasserverlust durch

das gereinigte Abwasser gedeckt werden.

5. Untersuchungen an Abwasser aus Kohlevergasungsanlagen

Die derzeitige Energiesituation hat unter anderem auch dazu gefiihrt,
daB die Vergasung von Kohle wieder aktuell geworden ist. Deshalb
gewinnt auch die Reinigung des beim VergasungsprozeB entstehenden
Abwassers an Bedeutung. Es ist bekannt, daB bei der Vergasung von
Kohle mit Wasserdampf Teere entstehen, die vom iiberschiissigen Dampf
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mitgefilhrt werden und, soweit sie wasserl®slich sind, 2zu organischen
Verunreinigungen im Kondensat fiihren. Bei den frilher betriebenen Ver-
gasungsanlagen erfolgte eine Reinigung des Kondensats durch eine
Extraktion, die ca. 50 - 60 % der organischen Verunreinigung aus dem
Abwasser entfernte. Durch die heutigen verschdrften Auflagen der
Wasseraufsichtsbehdrden ist eine solche Abwasserreinigung nicht mehr
ausreichend, so daB andere Verfahren angewendet werden miissen. Da
jede Abwasserreinigung teuer ist und somit dié Wirtschaftlichkeit
eines Produktionsbetriebes belastet, ist besonders eine Kreislauf-
filhrung des Wassers anzustreben, wodurch die Menge des abzuleitenden
Abwassers und die des bendtigten Frischwassers stark reduziert werden

ko6nnte.

Es ist uns gelungen, 2zwel reprédsentative Abwasserproben aus in Betrieb
befindlichen groBtechnischen Kohlevergasungsanlagen nach dem Lurgi-
Druck=Verfahren zu erhalten, mit denen Untersuchungen zur adsorptiven
Reinigung durchgefiihrt werden konnten. Zunachtt wurde von den beiden
Abwédssern eine mSglichst vollstdndige Analyse gemacht, wobei neben
den fiir Abwasseranalysen i{iblichen Werten, wie TOC, CSB, BSB5, Phenol
etc. auch die Gehalte an Fettsé&uren, Pyridinbpsen und anderen organi-
schen und anorganischen Substanzen bestimmt wurde. Tabelle VI enthdlt

eine Durchschnittsanalyse von den beiden oben‘genannten Abwasserproben.

Probe 1 | Probe 2
I

TOC - entgast - {mg/1) 4.800 5.500
CsB (mg 02/1) 15.900 ! 12.100
KMnO ,~Verbrauch (mg KMnO,/1) 40.300 33.950
TOD (mg 02/1) 20.500 20.500
BSBg (mg 0,/1) 6.600 6.700
Gesamt-Phenole {mg/1) 3.300 4,000
Phenole (wdf) {mg/1) 2.720 3.230
Rhodanid-Ionen {mg/1) 700 300
Gesamt-Ammonjak (mg/1) 3.160 2.500
Ammoniak - frei - {mg/1) 686 2.100
Eindampfriickstand (mg/1) 11.800 3.800
Gliithriickstand (mg/1) 442 400
pH-Wert 8,6 9,4

Gesamtfettsduren (mg/1) 650 867
(berechnet als Essigsiure)

Pyridinbasen (mg/1) 100 277
Amine (mg/1) 1.530 1.550

Tabelle VI: Durchschnittsanalysen von
Vergasungsabwdssern
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Der hohe TOC-Gehalt von 5400 und 6000 mg/l macht es fraglich, ob
fiir eine derartiges Abwasser eine adsorptive Reinigung aus wirt-
schaftlichen Gesichtspunkten zu empfehlen ist. Erste DurchfluBver-
suche haben aber gezeigt, daB eine relativ gute Reinigungsleistung
zu erzielen ist. Es lassen sich Beladungen von 150 - 170 kg C/m3

Aktivkohle erreichen. Derzeit werden weitere DurchfluBversuche durch-

gefithrt, um umfangreicheres Datenmaterial flir eine Wirtschaftlich-
keitsbetrachtung zur Verfiigung zu haben.

6. Weitere EinsatzmSglichkeiten

Wie am Beispiel des Kokereiabwassers gezeigt, kann das Aktivkohle-
verfahren zur Reinigung hochbelasteter Abwédsser Anwendung finden.
Weitere Anwendungsgebiete sind neben den Kohleverwertungsanlagen,
wie z. B. die Kohlevergasung, auch die Industriezweige, die vor-
wiegend organische Substanzen in ihre ProzeBabwdsser eintragen. In
Tabelle VII sind die Mdglichkeiten der Aktivkohleanwendung in der
Abwasserreinigung sowie der derzeitige Stand der von der Bergbau-

Forschung durchgefilhrten Versuchs~ und Entwicklungsarbeiten darge-
stellt.

Fiir die Reinigung von Kokereiabwdssern sind zur Zeit zwei Anlagen in

der Bundesrepublik und in Italien im Bau, die Anfang 1976 in Be-
trieb gehen werden.

Die Abb. 3 zeigt im Modell die Prototypanlage fiir die Reinigung des
gesamten Gaskondensats einer Kokerei mittlerer Kapazitdt mit 30 m3/h
Abwasserdurchsatz.
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Industriezweig Abwasserart Schadstoff  Standder Entwicklung Industriezweig Abwasserart Schodstoff Stand der Entwicklung
Labor Technikum Betrieb Labor Technikum Betrieb
l ] Il ) ] ] el L
Kokerei Gaskondensat onid fhodanid- W B [ ]
Eyhenole,ryridm- Zellstoff Sulfitablavge  MethanolLymol, m a
basen Furfurol lasliche
Koblevergasung  CGaskondensat  CyonidRhodand, =  ® mwm::nh-
Phenole Pyridin- savren
- hondeneate ™™ Dieibonte ™
" ondensate ide, Alkohole
Holzverkohiung Gaswaschwasser Mmﬂ'dm ] TerpeneLignin,
Alkobol Harzsturen,Lig-
ninsulfonsauren
Erdit Bohrwasserfas- OlemulsionNoph- W Kunstseide Prozesswasser  Xantogenate,
waschwasser,  thensiuren Alicali Hemizelly-
StureKondensate PhencleSutfonate losen
Chemie Prozesswasser  PhencleMethano, m . Textil Prozesswasser Waosch-Netz- @
. Farbere: mittel, Egalisier-
Petrochemie Benzotfokol ol ittel Fetsioren
:ppfetu'rilrilnn,
arbst
Stahlwerk Gichigas-Wasch- Cyanide,Phenole, ’
wasser Teerbestandteite ;
Verarbeitungvon  Kijhl- Berzlaugen, Netz-Schemier - Waschanstalt g.'}iﬁ,'l';".,',ﬁkﬂ. .
Eisen und Stahl Spulwasser alg:lﬁt :I:‘li::'- zellulose Enzyme
wasserstoffe
i ittel - Sonstige Prozesswasser  mit bevorzugt
:.'::t"emm'"'l unpolaren(nhalts-
stoffen

Tabelle VII: MOglichkeiten der Aktivkohle-

Anwendung in der Abwasserreinigung
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Abb. 3: Prototypanlage



51

BICLONICAL TREATMENTS OF COKE OVEN WATERS: LABORATORY EXPERIMENTS

(%)

i, Garrasi

{x} Centro 3perimentale llatallursico S.n,A, = Roma

The experie:ce acquired hy the Centro Sperimentale Metallurgico in
the field of biological pum Tication treatment of wastes is aquite recent

one.

However, we thought it helpful to review the experiences made and
the problems faced in the short time elapsed from the beginning of our

activity up to the present day.

In effect, only two years ago the Centro Sperimentale Metallurgico

began to take an interest in biological treatments,

This was necessary to assist the associated companies in the star
ting of their installations for the biological purification of their ef-

fluents, particularly those deriving from coking processes,

The following is therefore the history of our work in these last
two years and though not being a novelty from a scientific viewpoint, it
is all the same an example of bringing up a subject by chemists with no

specific microbiological knowledge, as in our case,

Our experience is a modest one, as compared to that of all the
other rapporteurs, however we hope it may be useful to those who have been

facing this kind of problems from a shori time.



52

2. - LABORATORY PILOT PLANTS

The first problems we had to face were of organizational character:
~ selection of the type of pilot-~plant
- volume of the plant

- kind of aeration system

type of quite accurate feed pumps

type of sludges to be inoculated

together with a lot of minor details.

The experiments started with a small glass plant having an aeration
tank of about 3.5 liters, a settling tube of about 3 liters, a submersed

aerator consisting of a sintered glass disc.

The feeding of the liquid to be treated was made by an accurate
piston pump which provided a feed from 60 ml/h up to 160 ml/h. The recy-
cling of sludge was made through an air pump.

After verify{ng the performances of the first plant two additional
ones were built; later, it was deemed convenient to reduce the volume of the
settling tube to about 1 liter, in order to minimize the amount of reaction
volume represented by the lower part of the settling tube and to have a more

accurate measurement of the reaction volume,

The Figs. 1, 2 show the glass version of the biological laboratory

plants. A more recent version of the pilot plants was made of plexiglass

(polymethylmetacrylate).

The aeration veasel was increased to the volume of 10 liters while

the settling tube has 1 liter capacity (Fig. 3).

This new version enabled us to use less expensive feed pumps because

of the higher flows required.

Prom the first experiences, it appeared to us that, in our case,
the plant capacity depended from the amount of liquid to be studied, that

was possible to preserve at low temperature in laboratory.

Pig.] shows the whole set of biological laboratory pilot plants
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at the Centro Sperimentale Metallurgico.

3+ = LABORATORY CONTROL EQUIPMENT

As known, during the experiences, dJifferent parameters must be kept
under control: pH, suspended solids (;”LSS), Coe04Day BeOuDay Ta04C., together
with such specific parameters as phenols, thiocyanates and of course any

other possible components.

Figs. 5-10 show the equipment currently used in the course of our

experiences:

- A set of reactors for the determination of the Chemical Oxygen Demand with
potassium dichromate (Fig. 5).

- An inocubatir for the determination of the Biochemical Oxygen Demand by the
dilution method (Fisg. 6)e

- 4 small equipment for the determination of the Biochemical Oxygen Demand
by the manometric method (Fig. 7).

- FPig. 8 shows a Total Organic Carbon Analyser. This instrument proved to
be very useful and it makes it possible to reduce as much as possible the

number of determinations of the Chemical Oxigen Demand by the chemical way,

In effect, a T.0.C., measurement can be obtained in only five minutes against

4 hours which are required for the determination of Chemical Gxygen Demand
{C.0.D.) by the dichromate method.

- M2, 9 shows a High Speed Centrifuge through which the sludges are separa-
ted from the suspension in order to determine their weights.
This operation is very quick: 100 ml suspension are centrifuged at 5.000
runds per minute for 10 minutes.
The supernatant is discarded and the separated sludges are entirely moved
to a weighted filter which after a short dropping is dried at 110 degree
centigrades.
Previously, the measurement was made by vacuum filtration or by a pressure
filter; in both cases with great difficulties and for many hours.
The centrifuge allows :the whole operation to be done at the same time on

six samples in 15 minutes,
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- M. 10 shows the Voith Respirometer,
This instrument enables to measure automatically the Biochemical Oxygen
demand through a respirometric way, to letermine the time and the accli
matization conditions for binlogical sludges as also many other useful

‘nformations for the studies on biological treatments,

e ~ EXPERIENCES (N BIOLOGICAL TREATMINT OF COKE CVEN LIQUORS

The firat experiments on the biological treatment of coke oven
timuors were made nn synthetic compogition in order to verify the effecis

of various constituents and to become somewhat Tamiliar with the treatment.

After = few months of such preliminary work, the experimentations
started on waters deriving from an industrial plant for which the installa~

tion of a treatment plant has been foreseen,

Our task was to control the degree of purification which would have
been attained by the biological treatment, to find out the best processing
~ondi tions and fto supply the plant's technicrans with as many information

ag possible,

Therefnre a series of exyperinces were conducted on treatment and in
ihe course of the same a few imporiant parameters were determined: pH, dilu-
tion ratio ton :ndustrial water, retention time at the different dilutions,
acclimatization times of the sludges, ete, (the inoculum was taken from a

domestic sewage treatment plant).

The experiments were made keepin:: under control the concentrations
of some parameters at the nutlet, as for instance phenols and thiocyanates

as also other general parameters,

Table T shows the composition of a coking effluent as far as the

most ordinary parameters are concerned,

After various trials it was found that the best dilution conditions
which produced no toxic effects were those corresponding to the ratio of

one part of liquor to two parts of industrial water (C.33).
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At this dilution the concentration of ammonium ions is largely below
the limit of 2,000 mg/l where a slowing down of the treatment occurs. Also

the concentrations of such other inhibitors as for instance pyridinic bases

are equally low.

Fig. 11 shows the course of the concentrations of phenols and thio-

cyanates during the treatment at various retention times,

On the abscissas the times are indicated in hours, while the ordina
tes indicate thiocyanates and total phenols on the left and on the right

respectively,

The experience showed that a retention time of abour 50 hours ensured

a sufficient depuration.

However, the diagram indicated that even at lower retention times,
fairly good depurations can be obtained, chiefly if the amount of sludge

is quite high, as has been verified in other experiments.

Table II shows the results obtained with retention times of 50 hours
(which are those used for the industrial plant) with an amount of suspended

solids (MLSS) of about 2.000 mg/1.

Actually, the operating conditions of the industrial plant are
eagier because the effluent before being biologically treated undergoes a

treatment of alkaline s8tripping in order to remove ammonia.

In this operation part of toxic compounds (for example, pyridinic

bases) are removed, which makes easier the biological treatment.

The resulis of the experiments underway, we could not include in
this short report, indicate that it is possible to operate even with retention
times considerably lower than those previously indicated (may be, even

20 hours).

During our short trial on the industrial plant, we also had the
opportunity of verifying, on an experimental basis, the negative effect
to the treatment, induced by any tar present and by the calcium coming

from the stripping tower,



56

In effect, it is known that tar must be completely removed and to
reduce as much as possible the amount of lime used in the stripping process
to avoid any incrustation of the sludges with a resulting increase in their

weight and reduction of activity.

Now references is shortly made to an interesting experiment where
a treatment was started inoculating the pilot plant with a suspension prepa-

red from top soil,

It is known that the plant must be inoculated, amnd this can be
made by means of:
- sludges drawn from a similar plant;
- sludges coming from a domestic sewage treatment plant;
~ sludges drawn from down the receiving water (river, lake, sea);
- lyophilized commercial products consisting of bacteria particularly accli-

matized to the treatment of certain organic matters.

However, the use of ordinary soil proved to be a very practical

and convenient means,

This fact is known to most biologists and certainly to many of

those present here,

We wanted to try it because this method might be useful in those
cases where an industrial plant is to be started or started again and for

which the systems mentioned above cannot be used because of various reasons.

The experiment of which mention will be made was carried out on a

synthetic composition, However, it seems to us a very interesting one.

The pilot plant was inoculated with a fine suspension of top soil
(garden soil). The initial concentration of suspended solids (inorganic

matter + organic matter) was about 3.000 mg/1.

The sludge concentration at the end of the experiment was higher

than 5.000 mg/1.
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Fig. 12 shows the behaviour of phenols and thiocyanates during this

+ experiment. The course is the same as that previously indicated.

After a relatively short period of acclimatization (tr = 461'l ) (see

thiocyanates curve) the treatment was started with the results shown.

The retention time was progreasively reduced until it attained a
value of T hours, At this retention time it was noted that thiocyanates at

the outlet show and increasing trend,
However, phenols keep on very low levels,

Certainly, with waters from industrial source it will be impossible
to attain the purification degree obtained with synthetic compositions at
the retention time of seven hours,because of the inhibiting effect of toxic
components which exert their negative influence and impose higher treatment

operation times.
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Table I - Composition of a
components )

coke oven ldquor (most common

mg/1
3100

690

370
132

> 3500

Table T~ Biological treatment of coke oven waters
(retention time = 50 hours - dilution 0,33)

influent effluent % depur,
(mg/1) ng/1
+
). § N 931 900 3,3
Phenols 200 10 95,5
cN 17 0,5 96,7
CNS 110 1 99
s 4 0,4 99
8203 100 ass, 100
3,0,D, 990 50 95
inoculation: domestic sewage sludge
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Fige 1 - A set of biological laboratory pilot plants (glass)
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Fig.4 - The whole set of laboratory biological pilot plants at the Centro Spe-

rimentale Metallurgico.



Fig.5

A set of reactors for the determination of the Chemical Oxigen Demand (potassium

dichromate method).
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f the Biochemical Oxigen Demand

6 — Incubator used for the determination o

ig.

F

(dilution method).
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Fig.7

- A small equipment for the determination of the Biochemical Oxigen Demand

(manometric method).
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 Fig.3 = Total Organic Carbon Analyzer
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-y

Fig.9 - High Speed Centrifuge.
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Fig.10 — Voith respiromcter for the automatic determination of Biochemical

Oxigen Demand and of sludge respiration curves.
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2nd Session: Aromatic compounds from carbonization or
liquefaction of coal

gl; Mécanismes de 1l'aromatisation du n-décane
2) Etude de 1l'effet de paroi lors de la pyrolyse du n-~decane
P. Bredael, Université Libre de Bruxelles, Belgique

Formation of low boiling aromatic liquids from coal
G.0. Davis and F.J. Derbyshire, National Coal Board,
Coal Research Establishment, Great-Britain

The chemical composition of a.gas extract of coal
D.F. Williams, National Coal Board, Coal Research
Establishment, Great-Britain

Antracen aus Phenanthren
K. Handrick, F. Mensch und W. Hodek, Bergbau~Forschung GmbH,
Essen, BR Deutschland

Strukturanalysen an Produkten aus Teinkohlen
HH, Oelert, R. Siekmann, Universit&dt Clausthal-Zellerfeld,
BR Deutschland
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MECANISMES DE L'AROMATISATION DU n-DECANE

I.

P.Bredael *

INTRODUCTION

Dans une précédente communication, nous avons étudié
l'aromatisation du n-décane entre 6€50° et 875°C, pour
des temps de séjour dans le réacteur variant de 0,1

a 2 sec. (1).

Ce travail, destiné & démontrer la contribution des
paraffines & la formation des hydrocarbures aromati-
ques au cours de 1l'évolution thermique des goudrons
de basse température dans les conditions de pyrolyse
observées dans le four & coke, nous avait permis de
définir une étape de gazéification du n-décane en
éthyléne et propyléne d'oll procédent des réactions
de condensation menant aux composés aromatigues tels

le benzéne, le toluéne et le styréne.

Nous nous proposons, dans le présent exposé, de
préciser les mécanismes et les étapes intermédiaires
de l'aromatisation du n~décane, considéré comnme
représentatif de lé fraction paraffinigue du goudron
de basse température.

% Docteur en Sciences - Fac. Sc. Appl. - Chimie Générale et

Radioactivation - C.L.B.
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I1. RESULTATS EXPERIMENTAUX

Les rendements pondéraux,obtenus lors de la pyrolyse
du n~-décane & 750°C, en systéme dynamique gazeux dans
un réacteur en verre de silice de 5,0 mm de diamétre,
sont présentés dans le tableau I et illustrés dans

la figure 1.

T°C | Composés Temps (sec.)

0,10 | 0,19 |0,26 0,34 0,70 |1,05 | 1,45 |2,00

Liquides | 93,1 |85,4 |51,2 46,0 |13,8 |11,0] 7,5 {11,9

Gazeux 6,4 | 14,6 (46,9 {53,5 |86,2 |88,7 |90,5 |88,1

Solides 0,5 | - 1,91 0,5} - 0,31 2,0 | -
750°

n-décane |89,7 {73,7 |41,5 |36,6 |10,6 | 4,0} 1,0 | 1,1

Alcénes 3,4 j11,7 | 9,4 1 9,0 { 2,3 | 6,0 ] 4,7 | 1,9

Aromati-

ques

TABLEAU I ~ PYROLYSE DU n-DECAKE A 750°C

Influence du temps de contact sur les
rendements pondéraux en phases et
familles recueillies.,
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20- 1

Légende : (1) Liguides totaux
(2) Composés aromatiques
(3a)l-alceénes

(3b) Composiés cycliiques
ron arcmatiques

(4) n-ClOH22

104

sec.

Fig. 7 - PYROLYSE DU n-DECANE A 750°C
INFLUENCE DU TEMPS DE COMTACT SUR LES
RENDEMENTS PONDERAUX EN DIFFERENTES
FAMILLES DE SOUS PRODUITS DE CRAGUAGE.
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La dégradation du n-décane, entre 0 et 0,2 sec.,
s'accompagne de la formation de composés n—-a oléfi-
niques liquides comprenant entre 5 et 9 atomes de

carbone dans la chaine.

Entre 0,2 et 0,6 sec, la dégradation des sous-produits
oléfiniques liquides accompagne celle du n-décane,

au profit exclusif de composés gazeux parmi lesquels
1'éthyléne, le propyléne et le méthane sont prédomi-

nants (voir tableau II).

A 0,7 sec de temps de séjour, les oléfines liquides

ont disparu, la formation des gaz marque le pas cepen-
dant qu'apparaissent dans la phase liquide des composés
cyclooléfiniques tels que le cyclopentadiéne, le méthyl
cyclohexéne, le vynil cyclohexéne et le cyclohexadiéne.
Il1s sont prédominants dans la phase liquide entre

0,7 et 1,1 sec. Le n-décane est alors entiérement
dégradé et on remarque 3 la fois le minimum de phase

liquide recueillie et le maximum de gaz formé.

A partir de 1,1 sec, on voit apparaitre les compo-
sés aromatiques aux dépens des composés cyclooléfi-
niques et des gaz éthyléniques parmi lesquels le

1,3-butadiéne a pris la place du l-buténe.

Pour 2 sec de temps de séjour, la phase liquide, en
augmentation, est de caractére entiérement aromatique
et parmi les gaz, seuls le méthane et l1'hydrogéne

croissent.
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Temps (sec.) 0,10}0,19 | 0,26| 0,34 0,}0 1,05] 1,451} 2,00
Hydrogéne 1,1 | 2,4 }13,3] 17,4} 22,9 29,3 33,5 | 44,4
Méthane ° 2,4 } 7,6 | 39,8} 52,5} 64,2} 73,3} 95,1]136,0
Ethane 4,9 | 8,5 [13,3] 13,2 14,2} 13,5]|10,0] 4,7
Ethyléne 15,8 }33,1 93,5 {115,01195,4 208,8 {250,7 | 250,5
n—-propane - 0,5 2,71 2,6} 6,71 3,6| 3,8 3,6
n-propéne 4,1 (10,9 | 36,9} 40,3} 69,6 65,7 ] 65,1 | 65,5
1-buténe 2,8 | 6,9 J15,7115,8|17,9]|18,4} 8,8} 5,8
1,3-butadiéne - 0,5 4,11 5,0111,7 11,3 114,4 | 5,7
1l-penténe 1,4 | 5,7 8,4} 7,0] 4,9 3,7} 2,3} 1,5
1-hexéne 1,4 | 5,5 3,9] 3,5{ 0,6} 0,3} 0,1 |{0,1
1-hepténe 1,0 | 3,2 2,2 2,1 0,5¢ 0,2} 0,2 | 0,1
l-octéne 0,8 | 2,6 2,41 2,31 0,5 0,2 0,2 10,1
1-nonéne 0,3 ]0,6 0,9 1,0} 0,3 0,2{ 0,1 | -
1,3-cyclopentadiéne - - 0,6} 0,71 0,4 0,4} 0,3 { 0,6
4-méthyl, l-cyclohexéne - - - - - 6,1 5,0} 0,9
1,3-cyclohexadiéne - - 0,1} o,1}{ 0,2 0,2} 0,2 | 0,6

TABLEAU 11 - Pyrolyse du n-décane dans un réacteur de 5,0 mm de diamétre

Rendements molaires en fonction du temps de contact 3 750°C,

en Moles 7 Moles de n-décane injectées.
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IIXI. DISCUSSION DES RESULTATS

Des résultats présentés ci-dessus, nous pouvons distin-

guer les &tapes suivantes de 1l'aromatisation du n-décane:,

a) une étape primaire de craquage du n-décane, avec
production de fragments alcéniques 3 moins de 10
atomes de carbone; nous déterminerons plus loin

quels sont les produits primaires de pyrolyse.

b) une &tape de craquage des sous-produits primaires,
celle-ci menant 3 la production de gaz éthyléniques,
éthyléne, propyléne, et aussi de méthane, d'hydro-

géne et de 1,3-butadiéne.

¢) une étape de recombinaison des gaz &thyléniques en
composés intermédiaires, fugaces et fragiles,
cycliques insaturés (1,3-cyclopentadiéne, 4-méthyl-
l-cyclohéxéne et 1,3-hexadiéne en majorité, mais
aussi cyclopenténe, cyclohexéne, 1,3,5-cyclohep-

tadiéne...)

d) enfin, une &tape d'aromatisation par deshydrocycli-
sation des composés précédents.

e) les aromatiques formés subissent 3 leur tour 1la
pyrolyse qui les transforme 4 la limite en hydrogéne

et carbone.

étapes que nous allons 3 présent expliquer et justifier.



A. Etape primaire
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¢ craquage du n~décane en fragments

Les produits primaires de craquage thermique du

n-décane peuvent &€tre justifiés semi-~quantitativement

sur base d'un mécanisme radicalaire du type suivant :(2)

induction du 4

mécanisme

radicalaire

Transmission
du mEcanisme

radicalaire

1) n=CyoHy, CsHyy *+ Cslyy
C4H9 * C6Hl3 Rupture
C.H' +C.H' (R primaire
377 715
C2H5 + 09}117

v

2) a) R + n-ClOHZZ-——§ RH + n--ClOH21

n

Le carbone de la chalne qui subit l'arrache-
ment du radical H* est réparti statistiquement

entre les 10 atomes de la chaine, 3@ raison de

107 de radicaux Cl% *

2 3 4 5 .
22,57 de C10 , Clo , C10 , C]0 respectivement
b) Le radical sz subit une réaction de trans-

fert interne d'un radical H® par l'intermé-

diaire d'un pseudo-~cycle i 6 centres du type

CH, CH,
,// N 5
! CH, ——)
C,p — CH, ) €0

A )
|

‘H ....CH

I

% le chiffre au dessus 3 droite indique le carbore de la chalne

ayant perdu un radical H’
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c) il y a ensuite rupture du radical
suivant 1la liaison C-C en B du carbone

porteur de l1'électron non apparié

R'+CH2=CH~CH2—R'
R—CHZ-—CH-CHZ-R' —_
fe = - -
R +cu2 CH CHZ R

\\4

On peut ainsi justifier la formation des n-o olé€fines
et de la prédominance, parmi les produits primaires
de dégradation, de 1'éthyléne, du propyléne et du

méthane.

La comparaison qu'on peut faire entre les résultats
expérimentaux et calculés, pour un taux de craquage
théorique du n-décane seul, est présentée dans le
tableau III.

Etape_secondaire_:_ craquage_des n-oa_oléfines

- - . - - — e = A . E— - - e e S Gt —

La pyrolyse des alcénes obéit aux mémes mécanismes
radicalaires de dégradation. L'étape de rupture pri-
maire de la molé&cule en radicaux a lieu principalement

sur la liaison C-C en B de la double liaison (3,4)

On aura

1) R - CHZ—HC=CH2 —3 R +H2C-HC=CH2

2) R'+R'~-CH,-CH,.~CH=CH. —) RH+R'-CHZ-€H-CH=CH

2 2 2 2

hd L = - =
3) R'-CH,-CH-CH=CH, — R'" +CH,=CH-CH=CH

2 2

ce qui explique la formation d'importantes quantités

de 1,3~-butadiéne observées lors de la pyrolyse.
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700° Exp. 700° Calc. 800° Exp.| 800° cCalc.
H, 8 - 8 -
CH, 51 70 32 70
C,H, 49 30 36 31
C,H, 77 99 118 105
C,H, 35 35 25 35
1-C, Hy 27 30 24 29
1-C.H o 23 13 23 13
1-C H,, 17 22 24 22
1-C.H,, 15 16 14 16
1-CgH, o 14 11 12 11
1-CgH, ¢ 5 5 4 5

TABLEAU III - Distribution expérimentale et théorique

des produits primaires issus du craquage
du n-décane 3 700° et 800°C en moles/100

moles de n-dé€cane craquées.
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Remarquons encore qu'au 1l,3-butadiéne issu de la dégra-
dation des l-alcénes liquides, il faut ajouter celui

provenant de la deshydrogénation du l-buténe.

L'éthyléne, le propyléne et le méthane apparalssent

également comme composés majeurs issus du craquage.

— . e e - T - - W e B T G G W e e e S e e P 0 e g B B - - T e - - -

Tel qu'on a pu le voir, 1'évolution de tous les pro-
duits, tant primaires qu'ultérieurs, de craquage mé&ne
a8 la production de quantités importantes d'é&thyléne,
propyléne et 1,3-butadiéne. Ceux-ci sont responsables
de l1'aromatisation par 1l'interm&diaire de réactions
du type Diels Alder abondamment décrites dans la

littérature (5).

a) 2 C,B, —> 1-C,H; —3 1,3-C,H, + H,

+ " >
cyclohexéne
1,3-butadiéne éthyléne
b)
4 Pe

4-méthyl-l-cyclohéxéne
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+

4-vinyl-l-cyclohexéne

Ces composés cycliques 3 6 carbones ménent, par
déshydrogénation, aux dérivés aromatiques correspon-
dant 3 1 cycle. Par des réactions d'associations ulté-
rieures, ils peuvent encore donner naissance 3 des

composés polycycliques, par ex.

+ —

Parallélement & ce chemin réactionnel, il faut consi-
dérer également des réactions d'association entre le
propyléne et 1'éthyléne menant 3 des composés cycliques

a 5 atomes de carbone (6).

Ceux-ci peuvent &également se former 3 partir des
réactions de pyrolyse du 1,5-hexadiéne provenant de la

dégradation du propyléne.

En effet :
C3H6 — CZH3 + CH3

C,Hy ou CHj

+ C3H6 ] C3H5 + CH[’ ou C2H4

2 CoHg —> 1,5-C.H
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1,5—C6Hlo , dans ses produits primaires de réaction,
méne au cyclopenténe et au 1,3-cyclopentadiéne, les-
quels ont &€té reconnus comme précurseurs d'aromatiques

(7,8,9,10)

L'hypothése de nombreux auteurs selon laquelle 1'aro-
matisation de l'éthyléne passe préalablement par une

deshydrogénation en acétyléne (1l1) deoit ici €tre rejetée.

En effet :

a) nulle trace d'acétyléne n'a jamais été détectée

lors des analyses chromatographiques.

b) les auteurs s'accordent 3 reconnaltre que la réac-
tion de deshydrogénation de 1'8thyléne en acétyléne
ne se produit qu'3d des températures supérieures 3
1000°C, 3 partir de laquelle 1'acétyléne est plus
stable que 1'éthyléne (12, 13, 14)

¢) les mesures faites par Benson (15) montrent que

dans la réaction

011’~<——-k C.H., + H'
273 g 22

c'est la réaction -k qui est favorisée, pour des

températures inférieures 3 1100°C.

- —— e . - —— -~ . - ——

L'analyse par spectrométrie de masse couplée au chroma-
tographe en phase gazeuse nous a permis de déceler la
présence, en faibles quantités, exception faite des
1,3-cyclopentadiéne, 1,3-cyclohexadiéne et le 4-méthyl-

l-cyclohexéne, d'autres composés cyclooléfiniques,
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intermédiaires d'aromatisation trés nets correspondant
& 1'étape 2 du schéma précédent. Leur rendement pondéral

global peut atteindre 67%.

Vu leurs faibles rendements individuels, nous ne nous
sommes pas intéressé particuliérement & ces composés.
Nous remarquerons cependant que la pyrolyse flash des

hydrocarbures gazeux saturés en C2 et C, a permis de

déceler de faibles quantités de penténe3(16), cyclopen-
téne et cyclopentadiéne. Une hypothése de recombinaison
des radicaux CZH; . CzHg , C3Hé R C3H; . CHé entre eux,
avec €limination d'hydrogéne et cyclisations internes,
peut €tre proposée. Une é€tude expérimentale détaillée
de la pyrolyse de mélange de CZH4 ’ C3H6 ’ C3H8 ’ CZH6
permettrait certainement d'approfondir les connaissances
en ce domaine, fort importantes, puisque la formation
d'une partie des aromatiques en dépend. Leur rendement
peu important observé est certainement di & leur faible
stabilité et 3 la rapidité des réactions de déshydrogé-

nation dans les conditions de travail utilisées.
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Nous pouvons aussi proposer le schéma général d'aroma-

tisation du n-décane.

nCiotar
/ \N
de 1"C4H8 a 1-C9H]8 C2H

.———*“"—_—_——“”'JMmma--_h-‘--““‘—-~

1,3-C, He C,H, , CyH,

—

O F Q

9

CH, H) @ » @U

/(':\;
\, %

00 % CE ©7
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IV. CONCLUSIONS

Nos travaux, joints aux résultats précédents obtenus
dans le laboratoire, montrent clairement 1'@volution
des composés paraffiniques et oléfiniques des goudrons
issus de la pyrolyse & basse tempéfature du charbon,
entre le début de leur formation vers 400°C et le

moment ol ils sortent du four 3 coke vers 1000°C.

Les paraffines et les oléfines 3 chalIne longue subissent
un craquage sévére et se décomposent en oléfines ga-
zeuses en C, et C, et en 1,3-butadiéne. Celles-ci su-

2 3
bissent ensuite une aromatisation.

Le passage par ces trois intermédiaires explique 1la
similitude qualitative et quantitative des mélanges
d'hydrocarbures aromatiques formés lors du craquage
thermique de différentes fractions oléfiniques et

paraffiniques.

Jusqu'3d présent, les théories décrivant 1'évolution
des goudrons de cokerie en fonction de la température,
tiennent surtout compte de la disparition des composés
aliphatiques, sans considérer leur contribution 3 1la

formation des composés aromatiques.

Nos travaux expliquent l'enrichissement des goudrons
de haute température en hydrocarbures aromatiques
légers, tel que le benzéne. Ceux-ci proviennent a

la fois de 1l'aromatisation d'une partie des oléfines
et des paraffines issues des aliphatiques 3 longue
chafne et d'une disparition sous forme gazeuse du
restant de la fraction non aromatique des goudrons

de basse température.
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Nous voyons donc que lors de la cokéfaction, tant
1'é@volution des paraffines et des oléfines entre
600° et 900°C, que celle des alkylphénols et des
alkyls aromatiques dans le méme intervalle de tempé-
rature, mé&nent & l'accumulation de composés aroma-
tiques simples dont le maximum de production se
place & 900°C, température au-deld de laquelle débu-
tent les phénoménes de craquage propres a ces hydro-

carbures aromatiques.

La contribution que nous avons apportée compléte
les conclusions des travaux de Bettens (17) et
Spielmann (7) qui ont montré le rdle du cyclopenta-
diéne, observé également en faibles quantités' lors
de l'aromatisation des n-alcanes, dans la transfor-

mation des phénols en hydrocarbures aromatiques.

Nous pouvons donc proposer, en conclusions aux &tudes
relatives au comportement thermique des composants
des goudrons de basse température, un schéma de leur
évolution qui, 3 partir des dégradations successives
des composés primaires rend parfaitement compte du
caractére entiérement aromatique des goudrons de

haute température.
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Charbon
pyrolysé & 500°C

Goudron
de basse température

Fraction neutre Fraction acide

— N

Paraffines de
3 3 n+l carbones

Oléfines de
5 3 n carbones

//7 ﬂ=~_hm_~__~ Crésols

6 CH, C.H ./ \

1,3-C4H

376

Alkyls

Cyclooléfines Cyclopentadidnes

Aromatiques présents dans le goudron de haute temperature
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ETUDE DE L'EFFET DE PAROI LORS DE LA PYROLYSE DU n-DECANE

P.Bredael *

I. INTRODUCTION

Un précédent travail (1,2), sur la pyrolyse et l'aromati-
sation du n-décane, en systéme dynamique & pression at-
mosphérique, nous a permis de définir 'le comportement
thermique des n-paraffines présentes dans le goudron de

basse température, entre 400° et 1000°C.

Un schéma réactionnel, menant des paraffines aux composés
aromatiques en quelques &tapes bien mises en &vidence,

a pu eétre défini, 3 savoir :

a) une étape de dégradation du n-décane en sous produits
primaires n-0 oléfiniques avec présence de tous les
termes de la famille entre 2 et 9 carbones et prédo-

minance de 1'éthyléne et du propyléne.
b) une étape de dégradation concomittante des l-alcénes
avec une gazéification totale en éthyléne, propyléne,

méthane, 1,3-butadiéne et hydrogéne.

c) une &€tape de recombinaison des gaz éthylénigques en

composés cyclooléfiniques

d) une étape de deshydrogénation de ceux-ci en hydrocar-

bures aromatiques l&gers,

¥ Docteur en Sciences - U.L.B. Fac.Sc.Appl. Chimie Générale et Radiocactivation
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A l'origine de cette étude, faite en fonction du temps de
séjour dans le réacteur 3 différentes températures, nous
pensions obtenir plus facilement les temps de contact
désirés en utilisant des réacteurs de diamétre différent.
Cependant, des discordances dans la reproductibilité des
résultats nous ont fait rapidement abandonner cette tech-

nique.

Nous avons pourtant réalise wune série d'expériences

entre 650° et 850°C, dans un réacteur de 2,6 mm de diamétre
afin de comparer les résultats obtenus 3 ceux du travail
précédent pour lequel on avait utilisé un réacteur de

5,0 mm de diamétre.

RESULTATS EXPERIMENTAUX

Nous avons rassemblé dans la figure 1 les rendements
pondéraux en phases liquides, gazeuses et solides, recueil-

lies dans un réacteur de 2,6 mm de diamétre.

Les figures 2 et 3 comparent les rendements pondéraux en
phase liquide et en n-décane non pyrolysé, pour un temps
de contact de 0,2 sec, en fonction de la température,

dans les deux réacteurs utilisés.

DISCUSSION DES RESULTATS

Les résultats, comparés & ceux obtenus avec un réacteur
de 5,0 mm, dans le méme intervalle de température et de
tenps de séjour dans le réacteur, montrent une grande
similitude d'allure. La seule différence constatée tient
4 un craquage plus poussé, dans les mémes conditions,

dans le réacteur de 2,6 mm de diamétre.
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L'analyse des phases liquides recueillies (tableau I)
permet de constater que la pyrolyse du n-décane et son
aromatisation passent par le méme schéma réactionnel

pour les deux réacteurs, 3 savoir :

a) rupture en oléfines gazeuses et liquides
b) dégradation des oléfines liquides en C.,H, , CH

274
C,H, , 1,3-C,H, et H

376 46 2

c) gazéification totale du n-décane
d) recombinaison des oléfines gazeuses en hydrocarbures

aromatiques.

On constate cependant, dans les mémes conditions de
travail, de fortes différences quantitatives des sous-

produits de la pyrolyse.

La diminution du diamétre du réacteur semble avoir net-
tement accéléré le craquage du n-décane et ceci pour des

temps de contact et de température de pyrolyse identiques.

Nous pouvons essayer de justifier cette accélération

par deux hypothéses :

a) le gradient thermique transversal dans le réacteur
est différent.
La chaleur fournie au systéme réactionnel provient
des parois du réacteur et subit, 3 partir de ces
parois, un affaiblissement proportionnel & la distance
et au flux de matiére dans le réacteur. Il y aurait
donc tendance, de la part du n-décane, & subir un
craquage plus poussé 3 la surface du réacteur ol se
trouve la température la plus haute. Une diminution

du diamétre provoque ainsi une diminution du gradient
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thermique transversal dans le réacteur et donc une

plus grande température de craquage en son centre.

L'effet di au diamétre réduit, serait donc une aug-

mentation de la température moyenne de craquage.

La vérification de cette hypothé&se est simple et
consiste en un relevé du gradient thermique trans-

versal des réacteurs de 5,0 et 2,6 mm.

A cet effet, nous avons fait une mesure de température
successivement sur la paroi et au centre du réacteur,
gsous un courant d'azote correspondant aux débits maxi-
ma de gaz dans le r@acteur dans les conditions de

travail, aux différentes températures étudiées.

Le gradient thermique dans le réacteur de 2,6 mm de
diamé&tre. étant nul,et inférieur & 0,5°C dans le réac-
teur de 5,0 mm de diamétre, cette hypothése est donc

a4 rejeter.

la paroi du réacteur a un effet catalytique sur la

pyrolyse du n-décane.

Cet effet &tant un effet de surface, pour un méme vo-
lume de réacteur, une diminution du diamétre augmente
la surface correspondante et l'effet catalytique est

d'autant plus marqué.

La vérification de cette hypothése peut €tre effectuée
par la mesure de l'énergie d'activation de la dégradation
du n-décane, une diminution de cette énergie traduisant

un effet catalytique di 3 la paroi du réacteur.
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IV. DETERMIRATION DE L'FNERGIE D'ACTIVATION DE LA REACTION
DE CRAQUAGE DU n-DECANE

Sur base d'une équation cinétique d'ordre 1, nous avons
d'abord calculé les constantes de vitesse de la réaction
de craquage du n-décane, entre 650° et 875°C, dans les

deux réacteurs de 2,6 et 5,0 mm de diamétre.

Les droites obtenues, pour la détermination graphique de
1'énergie d'activation, en portant le k en fonction de
l'inverse de la température, sont paralléles (fig. 4) et
montrent donc que l'énergie d'activation de craquage du
n-décane est identique dans les deux réacteurs. La valeur
déterminée en est de 57 Kcal et est en accord avec les

valeurs de 1la littérature.

De cette comparaison, nous pouvons conclure que seul le
facteur de fréquence ko de la réaction est affecté par

»

la variation du diamétre du réacteur.

Nous avons également pyrolysé le n-décane, 3 775°C, damns
des réacteurs d'un diamétre variant entre 1,8 et 7,7 mm,

pour des temps de sé&jour variant de 0,1 3 0,2 sec.

Nous avons calculé les constantes de vitesse de la réaction
de craquage et nous les avons portées en graphique en
fonction du rapport Surface du réacteur (Fig.5)

Volume
Nous constatons que, dans l'intervalle de variation du
diamétre du réacteur &tudié, il existe une relation liné-
aire entre la constante de vitesse et le rapport Surface/

Volume du réacteur.
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Fig. 4 - PYROLYSE DU n-DECANE
DETERMINATION DE L'ENERGIE D'ACTIVATION DU CRAQUAGE
EN REACTEURS DE 2,6 mm ET 5,0 mm DE DIAMETRE.
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L'influence du rapport S/V sur la vitesse de dégrada-

tion des hydrocarbures est peu décrite dans la littérature
(3 3 7), les auteurs préférant analyser les effets dus

& 1'imprégnation des parois du réacteur au moyen d'oxydes
en général. Il y a alors plutdt utilisation de catalyseurs

avec une variation de la surface active de celui-ci.
Dans le cas présent nous nous sommes assuré :

a) de l'homogénéité de la température sur toute la section

du réacteur

b) de la constance de l'énergie d'activation de la réaction

de dégradation.

c¢) de 1'absence d'oxygéne par balayage a8 }Y'azote du

réacteur avant toute mesure.

La seule hypoth&se que nous puissions émettre est 1'aug-
mentation du nombre de moles de n-décane subissant la
premidre étape de la réaction radicalaire en chalne du

craquage, c'est 3 dire :

[ J
n-C —» n-C H + n‘CmH2m+1

10822 nl2n+1

(n + m = 10)

résultant d'une augmentation du nombre de moles de n-décane
présentes dans le volume correspondant 3 une unité de
surface, lequel volume diminue si le diam@tre du réacteur

augmente.
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Cette hypothése pourrait €tre vérifiée en étudiant, damns
le méme réacteur, l'influence de la pression partielle
du n-décane, & température constante, sur le taux de

pyrolyse de celle-ci et la constante de vitesse du craquage.

L'effet observé devrait €tre identique 3 celui di 3 1la

variation du diamétre du réacteur.

D'autres procédés peuvent encore &tre proposés, tels le
remplissage du réacteur au moyen de silice ou le dépot

d'un revétement inerte sur la paroi.

CONCLUSIONS

La dégradation thermique du n~-décane obé&it 3 une équation

cinétique d'ordre 1 dont l'@nergie d'activation vaut 57 Kcal.

La comparaison des réactions de pyrolyse du n-décane,réa-
lisée dans deux réacteurs tubulaires de diamétre différent,
montre que les mécanismes de dégradation sont identiques
mais qu'il existe une influence du diamétre du réacteur

sur la vitesse de cette dégradation.

L'augmentation du rapport de la Surface au Volume du ré-
acteur accélére notablement i1a réaction de dégradation

du n-décane.

Nous avons pu mettre en évidence l'absence d'effet cataly-
tique dans le phénoméne &tudié et nous avons pu exprimer
une relation linéaire, dans l'intervalle des diamétres

de réacteur &tudié&, entre la vitesse de diégradation et le

rapport Surface/Volume du réacteur.

L'effet de paroi observé peut €tre attribué 3 une augmentation
du nombre d'initiateurs de la chafne réactionnelle radicalaire

du craquage, ceux-ci naissant sur la parci chaude du réacteur.
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PAPER FOR THE ECSC ROUND TABLE CONFERENCE, SEPTEMBER 1975

Formation of low boiling aromatic liquids from coal

G. 0. Davies and F. J. Derbyshire.

1. Introduction

Recent events in the petroleum industry have prompted a worldwide re-
appraisal of the long-term hydrocarbon supply and numerous sets of statistics
have shown that the total known global reserves of coal could supply the
world's current energy demands for 600 to 1,000 years whereas with the
present known reserves, petroleum production will decline early in the 21st
century. An increasing proportion of the industrial and domestic energy
demands currently derived from these fossil fuels could be provided by atomic
power so the major impact of a diminishing petroleum supply will be felt in
the petrochemical and automotive fuel markets. Hydrocarbon liquids, suitable
for both markets were manufactured from coal nearly 50 years ago and although
the processes e.g. Bergius, Pott-Broche, were inefficient and could not
compete economically with cheap petroleum crude they did establish a foundation
for coal conversion technology.

There have since been many advances in hydrocarbon conversion technology
in the petroleum industry particularly in the understanding of catalyst
promotion and a new look at coal conversion is to be made in the UK based on
the following route:

Extraction of coal Catalytic Refining of

with coal derived — hydrogenation of — hydrogenation

solvents coal extracts products

This processing scheme will have the specific target of producing low-
boiling aromatic liquids that could be used as the basic raw materials for
chemicals and plastics and for the manufacture of special automotive fuels.

A schematic flow diagram of the proposed commercial process is shown in Fig. 1
and this report describes the chemical, kinetic, and mechanical problems to
be solved in a development programme at the Coal Research Establishment and

summarises progress to date.
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Coal Conversion Theory

The technology of the solvent extraction stage of the process is the
subject of a separate paper to be presented at this Conference, and the work
described herein deals with the hydrogenation stages only.

2.1 Nature of extract to be used

Analysis of coal extracts made from high and low rank coal are given
in Table 1 together with the analysis of the parent coal and the solvent oil
employed. The molecular weight of an extract, containing 50% retained
solvent o0il is estimated to be about 1,000.

The distillation range of the low rank coal extract (507 soluble oil)
gives approximately zero light oil (b.pt <200°C) 16% medium oil (b.pt 200-
300°C) with the remainder a heavy oil boiling above 320°C.

The distinctive feature of an extract, in comparison to its parent coal,
is its extremely low ash content, which could greatly benefit catalyst life.
Many of the physical properties of the extract can be modified by the retention
of solvent. This will be important in obtaining the stable, pumpable féed
stock for delivery to the hydrogenation reactors but as the solvent itself
can be hydrogenated then the amount of solvent retained must be carefully
optimised.

2.2 Hydrogenation reactions

The reactions involved in the hydrogenation of coal extracts are complicated
by the multiplicity of compounds in the feedstock and the numerous alternative
and/or simultaneous ways that these compounds can react with hydrogen at high
temperature and pressure in the presence of catalysts. The reactions can
however be conveniently grouped under the following headings.

(a) Hydrofining
This term defines the removal of heteroatoms from the feedstock structure.
These are mainly sulphur, oxygen and nitrogen which are removed for the
most part as hydrogen sulphide, water and ammonia. This removal is
expensive as it consumes hydrogen. The cost however could be justified in

order to meet the tight product specifications for premium fuels and



(b)

(c)
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chemical feedstocks which usually demand low sulphur and nitrogen

contents. Furthermore the presence of nitrogen in heterocyclic
compounds could be detrimental to catalytic hydrocracking as basic
nitrogen compounds deactivate acidic cracking sites. Heteroatom
removal may also assist the breakdown of the larger coal molecules since
these often contain heteratomic linkages which are easier to break than
carbon-carbon bonds. This has been corroborated in preliminary auto-
clave tests (see results section) which showed that low-rank coal
extracts, with higher heteroatom content, could be more easily hydro-
genated than high-rank coal extracts under similar conditioms.

Hydrogenation

So far the term hydrogenation has been used to generally describe the
process of upgrading coal by contact with hydrogen. Here it is used
specifically for the addition of hydrogen to unsaturated compounds eg.

the formation of

tetralin from naphthalene

The formation of hydroaromatics such as tetralin may be beneficial to
the overall process since such compounds are believed to function as
hydrogen donors and can be used advantageously as coal solvents in the
extraction stage. However some hydrogenation reactions, such as the
conversion of benzene to cyclohexane, are undesirable as they reduce
the yield of primary aromatic products.

Hydrocracking

This term is used to describe the hydrogenation reactions in which large
molecules are thermally and catalytically broken down into smaller
molecules and stabilised by the addition of hydrogen. In coal extract
hydrogenation, it is the breakdown of multi-ring aromatic molecules to

naphthalenes and benzenes which is desired. Excessive hydrocracking

to yield gaseous products should be minimised.
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2.3 Desired products

In the scheme described in Fig. 1 the primary products have been defined
as low-boiling liquid hydrocarbons containing a high proportion of basic
aromatic liquids e.g. benzene, toluene and zylene. With selected catalysts
it may be possible to adjust processing conditions to vary the composition of
the light-oil products to match specifications for a variety of chemical feed-
stocks or special fuels. However, the primary aim in these early days of
our development programme is to obtain a high yield of low boiling liquids
whilst at the same time retaining a satisfactory yield of heavier oil components

that are suitable for recycle to the extraction stage.

Processing problems associated with extract hydrogenation

A review of previous work in coal liquefaction processing with coal
slurries has highlighted many problems that were experienced at the extreme
operating conditions employed ie. high temperature (>400°C) and high pressures
C>360b). Some of these problems will be retained in the current processing
scheme but the success of the extraction stage, piloted for electrode coke
manufacture, and the high selective activity of modern petroleum catalysts at
moderate reactor conditions will alleviate many of the difficulties encountered.
The development programme includes an investigation of the following aspects
associated with the scheme.

3.1 Reaction Kinetics

Ultimately, the overall reaction rate will depend upon catalyst activity
and the development of suitable catalysts for coal hydrogenation is described
in Section 4. However there are other physical factors which can affect the
overall rate and these are discussed below.

3.1.1 Competing Reactions

The hydrogenation reactions described previously in Section 2.2 will
certainly require high reaction temperatures (>400°C), when competitive
dehydrogenation reactions can also occur which induce polymerisation. In

order to maximise hydrogenation and minimise dehydrogenation the following
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conditions must be met:

(i) The concentration of dissolved hydrogen must be maintained as high
as possible and must be uniformly distributed throughout the liquid
phase. Experimental measurements have shown that hydrogen solubility
in extracts increases with temperature and pressure so these must be
kept as high as possible in the hydrogenating reactor. The advantages
of hydrogenation at very high pressures (up to 700b) will be invest-
igated in the laboratory basic studies work so that commercial
operating pressures can be optimised between product yield and equipment
and operating costs. The upper temperature limit will probably be
governed by metal strength but again an optimum value will have to be
determined.

(ii) The degree of agitation in the reactor should be sufficient to disperse
gaseous hydrogen and to minimise diffusional boundary layers at the
catalyst surfaces. Mixing in the reactor system is a function of both
reactor design and operating conditions. It can perhaps be described
in a qualitative way by remembering that the influence of the catalyst
in selectively promoting certain reactions can only be achieved at the
catalyst. surface so that the mixing should ensure that all elements of
the liquid extract should be in regular contact with the catalyst.

(iii) Hydrogenation reactions are generally exothermic. It has already been
pointed out that there may be an optimum hydrogenation temperature so
there could be advantages in maintaining isothermal conditions in the
reactor. This isothermal state will be encouraged by the agitation
specified above but some convenient way of removing heat from the
reactor system must also be designed.

3.2 Ancilliary processing requirements

In addition to the chemical and kinetic control required in the hydro-
genation reactors there are several problems associated with ancilliary equip-

ment required for continuous processing-
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Pumpin

A coal extract with a 40-60 coal/solvent composition has a softening
point of approximately 150°C and will have to be heated to approximately
220°C before the viscosity is reduced to a pumpable value (~200 cps).
To pump molten extract at this temperature to the high reactor pressures

(300b) is an arduous duty and some pump development work is required.

(ii) Preheating

(iii)

(iv)

To achieve maximum useful residence time in the reactor the extracts
should be preheated to a reactor temperature. Unfortunately the extract
is heat sensitive above 250°C when dehydrogenation with polymerisation
occurs. Methods of rapid heating, possibly with the addition of
hydrogen, will have to be developed.

Pipeline heating

A similar problem exists in transfer lines where it will be necessary
to optimise between small bore-short residence time- high pressure drop
tubes and the converse properties of larger bore tubes.

Secondary control

On the downstream side of the reactors there are problems in gas/liquid
separation, level control and pressure let-down which will need consider-
able development. It is assumed that the technology required for
product fractionation and gas scrubbing will be available from experience
in the petroleum industry.

It is intended to develop ideas for continuous processing in a small

pilot plant that is to be built at Stoke Orchard early in 1977.

Catalyst Design

To date there is no catalyst commercially available which has been
specifically designed for coal hydrogenation. Investigations of the process

so far have used commercial petroleum hydrotreating catalysts and many of

these have been evaluated for coal liquefaction and hydro desulpherisation by

American workers (ref 1). Since the economic viability of coal hydrogenation

1. Kawa, W. et al. U.S.B.o.M. Paper presented at 167th National Meeting,
Am. Chem. Soc., April 1974.
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is dependent upon the availability of a suitable catalyst, a major proportion

of the basic research effort must centre on catalyst development. Our
catalyst development programme is based on a theoretical/empirical approach.

A catalyst design study has been made in which the theoretical criteria have
been evaluated for the catalytic hydrogenation of selected molecular structures.
The principle types of reaction which were examined were (a) de-sulphurisation
(b) de-nitrogenation (c) de-oxidation and (d) hydrocracking and examples of
target reactions are given below:

(a) Desulphurisation

The reactions considered were the reduction of thiophene and benzthiophene

ie. ” Il + HZ - HZ S butane, butene
S

or + Flz —— Piz S + <:2 H5
S
The requirement for these reactions are double bond saturation and
C-S bond splitting. In the case of benzthiophene, hydrogenation of the
aromatic ring is to be avoided.

(b) Denitrogenation

Compounds studied here were

pyridine quinoline and

carbdzole

NK

Nitrogen is more difficult to remove by catalytic hydrogenation than
sulphur and, as mentioned previously, nitrogen compounds can have an adverse
effect on catalyst activity. There is also some evidence that the presence
of nitrogen heterocycles can impair sulphur removal.

The deactivating influence of nitrogen compounds on cracking catalysts

increases with ring aromatic character ie. in the order amines —» indole —>

quinoline — acridine. The resistivity to hydrodenitrogenation alse increases

in this series.
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Using quinoline as an example, the following hydrogenative scheme is one

of several which can be drawn from a knowledge of intermediate compounds which

. * . ..
have been 1solated( ) under different conditioms.

By B
B — e
N NH

1,2,3,4
TETRAHYDROQUINOLINE

Bz

5,6,7,8 QUINOLINE

TETRAHYDROQUINOLINE
|

B

CH CH CH

<:[]cn2 CH, CH, NH, © 3
NH,

PHENYL PROPYLAMINE
& PHENY © O PROPYLAMINE

B3 l B3
CH, CH, CHy
+
lao,
Bs ©°Hz CH3
CHy

BENZENE ETHYL BENZENE

Three main steps can be identified:

(bi) Reduction of one of the quinoline rings

The pyridine ring is first hydrogenated and the product is mainly 1, 2,
3, 4 tetrahydroquinoline. Small amounts of 5, 6, 7, 8 tetrahydroquinoline

are also formed.

*
( )Weisser, 0. and Landa, S. '"Sulphide Catalysts, their Properties and
Applications." Pergamon Press, 1973.
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(bii) Breaking down of tetrahydroquinolene

The pyridine ring opens in either the 1-9 or 1-2 positions. C-N bond
breaking gives ¥ - phenylpropylamine, C-C bond breaking gives rise to the
formation of an n-alkylamine. C-N bond breaking is favoured.

(biii) Decomposition of anilines and amines

Breakdown of ¥ - phenylpropyl amine is rapid and much more facile than
breakdown of propylaniline.
(c) Deoxidation
Phenol was taken as the model structure for deoxidation for which there
are two basic routes, depending on the reaction conditions and the hydrogenation

activity of the catalyst.

(i) C6H5.OH + 3H2-—__ C6H11.OH
or (ii) C6H5.OH + H2 ———-C6H6 + H20
C6H6 + 3H2 ———-C6H12

In both cases hydrogenation of the aromatic ring occurs which is undesirable
but may be unavoidable.

(d) Hydrocracking

Anthracene and phenanthrene have been used to evaluate catalyst require-
ments for the breakdown of multiring compounds.
After considering the foregoing reactions individually and the catalyst
requirements in terms of;
(1) surface adsorption related to bonding, lattice spacings and metallic
co-ordination;
(2) acidity and semiconductivity;
(3) interaction with the support, support acidity and pore size
distribution;
(4) use of promoters;
(5) catalyst surface area;
(6) resistance to poisoning;

(7) the prevention of undesirable hydrogenation and hydrocracking reactions.
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The results were combined to give overall catalyst specifications for
coal extract hydrogenation.

The design has predicted a number of potentially useful catalysts, some
of which are commercially available while others are novel preparations.
These will be prepared and evaluated to provide information for catalyst
ranking and for modification and improvement to the design.

A special apparatus, defined as a Micro-reactor, has been developed for|
rapidly testing the short term activity of hydrogenating catalysts. The
products from the short hydrogenation tests will be analysed and an index wi
be derived by which the catalysts will be ranked with respect to selected
activity. It is anticipated that two catalysts per day could be tested
provided that a rapid method of analysis can be designed to give a suitable

ranking index.

Results from Preliminary Studies

5.1 Autoclave tests

5.1.1 Experimental

The preliminary studies were carried out in a 2 litre stirred autoclave
at 140 bar, temperatures up to 450°C and times of up to 4 hours.

The coal feedstock was loaded into the reactor and hydrogen was con-—
tinuously passed into the bottom of the autoclave through a sintered stainle
steel disc, with 10 micron pores, at a rate of 6 1 min—1 at N.T.P. The dis|

assisted mass transfer of hydrogen to the liquid by creating a large gas-—

liquid interfacial area and, at the end of the experiment, served as a filter

medium allowing separation of liquid products from catalyst and solid carbon
residues.

The catalyst was cobalt molybdenum on alumina, a commercial hydrofining
catalyst. To allow good contacting in this system the catalyst was ground
to =72 B.S. mesh and mixed with the extract. This removed any advantages t
the proprietary form might offer, but this was considered justifiable for th

purposes of a preliminary feasibility study. The catalyst to feedstock wel

11

SS

o

hat

ght
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ratio was varied from 1l:4 to 1:20.

Extracts from a high and low rank coals were hydrogenated. The extracts
contained 50% w/w of coal derived material dissolved in a solvent oil. Since
the oil is hydrogenated as well as the coal material, some experiments were
performed to investigate the effect of catalytic hydrogenation of the oil alone.

The analyses of the solvent oil, coal extracts and parent coals are
given in Table I.

5.1.2 Results and discussion of autoclave tests

The hydrogenation achieved in these preliminary experiments, where time
and catalyst concentration were varied, was shown by

(a) changes in the solubility of coal extracts in benzene, chloroform and
quinoline which increased after hydrogenation, Table 2,

(b) the fall in extract softening point with time, Figure 2,

(c) the increase in the hydrogen to carbon atomic ratio, e.g. H/C for high
rank extract was 0.62, whereas the hydrogenated filtrate ratio was 0.90
and for solvent oil (0.79) the filtrate ratio was 1.06 after 4 hours
under the conditions in Figure 2,

(d) decrease in the yields of filtrate and residue and increase in the
condensate yield,

(e) decrease in the filtrate distillation ranges,

(f) heteroatom removal. The ease of removal appeared to be increasing in
the order nitrogen, oxygen and sulphur. Non—-catalytic hydrogenation
of solvent o0il showed that the sulphur content was halved in 4 hours.

(g) The low rank coal extract was most altered by hydrogenation, the
aromatic nature of the products decreasing with increasing severity of
hydrogenation. The higher boiling point fractions contained considerable
proportions of hydroaromatics, over 857 of the carbon being present in
ring structures.

The generation of hydroaromatics is of interest since these would be

expected to function as hydrogen-donor coal solvents (Ref 2). This is

Ref 2. Martin, T.G. and Wyss, W.S., N.C.B. Report NCB/CRE/B1 No.31 Jan 69.
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important since, in order to make coal extract hydrogenation self-sustaining,
it is necessary to generate oils with a coal solvent power at least as high
as that of the original oil.

The gas yield which was principaaly methane was of the order of 2-37%
for nearly all the experiments.

The yields of light, middle and heavy oils were found by distilling the
liquid products. The majority of the condensate (907 or more) was classified
as light oil with the remainder middle oil. (200—320°C). The filtrate
consisted principally of middle oil (75-907%) with 1-47 residue and the rest
heavy oil. A typical distribution with time is shown in Figure 3, and
ultimate analyses of distillate fractions from these oils are shown in table 3.
Initially, the decrease in heavy oil corresponds to an increase in medium
oil and in light oil production. Later, the rate of decrease in heavy oil
yield slows and is accompanied by a fall in the medium o0il yield while the
rate of light oil production appears to be constant. It seems probable,
therefore, that the hydrogenation process is sequential in the series heavy
0il to medium oil to light oil and that the medium oil yield relects a
difference between the rate at which it is generated from heavy oil and the
rate at which it is lost in light oil production. In addition, very little
condensate was produced in the first hour of hydrogenation, there being
effectively an induction period, which tends to support this postulate of
sequential reaction.

Figure 4 shows plots of the H/C atomic ratio of the filtrate against
time for solvent o0il and high rank coal extract. The results are extrapolated
beyond zero time to correct for reactor heating and cooling periods. It
should be noted that the H/C ratios were determined for the reactor contents
(filtrate) after filtration when the lighter ends flash off and are collected
in condensate traps, consequently values are probably lower than those obtained
at reactor conditioms.

The curve shapes are similar for oil and extract feedstocks and indicate
that the rate of increase of the H/C atomic ratio falls to a low value under

these conditions.
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This effect is also exhibited in Fig. 5 that shows change in H/C ratio
with equivalent liquid hourly space velocities (L.H.S.V.) The L.H.S.V.
concept, normally applied to continuous catalytic reactors, has been adopted,
in an attempt to combine batch-time and catalyst/feedstock ratios. The
L.H.S.V. is defined as the feedstock volume per catalyst volume per unit time.
Possible reasons for this falling rate are

(i) a change of chemical reaction and/or,

(ii) limitation by some physical processing parameter.

(i) Changes in chemical reactions

It is useful here to consider what may be taking place in the reactor.
The H/C ratio is an average value which represents a whole range of components
ranging from the heaviest component of the feedstock to those components
which are about to distil over. Some concept of the distribution about this
mean is given by the yields of light, medium and heavy oils given in Figure 3
and it is interesting to note that the decrease in heavy oil yield follows the
increase in H/C ratio. The initial relatively rapid changes may indicate
that the principal reactions at this stage are hydrogen additions to the more
easily hydrogenated components. As these are depleted, the more difficult
hydrogenation and hydrocracking reactions become the rate limiting steps,
corresponding to a slower rate of heavy oil decrease and the onset of measurable
condensate production.

The average H/C carbon ratio would tend to increase as the heavier
components are upgraded, but this will be countered by the loss of lighter
ends from the system and the net change will be governed by the relative rates
of these processes.

The H/C atomic ratios of the condensates should be approximately constant
since, as soon as the components achieve a H/C ratio commensurate with a
sufficiently low boiling range, they will distil over. This was borne out
by measurements of the H/C ratios of condensate samples taken at half-hourly
intervals through a 4 hour hydrogenation which showed a variation of less

than + 37.
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(ii) Physical processing limitations

The reaction rate might be limited by the degree of agitation in the
system which could explain the insensitivity of the data to substantial
differences in catalyst concentration. This requires further investigation.
Also, the grinding of the catalyst into a powdered form may have modified
overall catalyst activity.

Additionally, it might be suggested that the rate of hydrogen dissolution
is a limiting step. Measurements of the solubility of hydrogen in solvent
0il have shown that about 0.5% w/w of hydrogen can be dissolved at 450°C and
140 bar. Assuming the oil to be initially saturated, the dissolved hydrogen
could account for an increase in the H/C atomic ratio from 0.79 to about 0.85,
after which the rate of hydrogen uptake would begin to reflect the hydrogen
dissolution rate. This does not satisfactorily explain the results obtained
since the total hydrogen in a saturated solution would only account for 257

of the hydrogen added to the extract in the first hour.
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TABLE I

Analyses of solvent oil, coals and coal extracts

Beynon Annesley Beynon Annesley
Regz;le high rank low rank coal coal
coal coal extract extract
Carbon
Z d.a.f. 90.8 90.0 84.2 90.5 89.3
Hydrogen 5.8 4.7 5.4 4.7 5.0
Nitrogen 0.95 1.4 1.9 1.6 1.75
Oxygen 1.4 2.9 7.6 2.1 2.9
Sulphur 1.00 1.55 0.65 0.9 0.55
H/C atomic
ratio 0.77 0.62 0.76 0.62 0.67
. . ) o
Softening point 235°C 231°¢C
(ring and ball)
Proximate analysis
volatile matter, 7 d.a.f. 46.8 48.5
ash, % a.r. (as received) 0.4 0.2
Insolubility in;
Cyclohexane, 7 a.r. 66 N.D.
Chloroform 52 49
Benzene 50 55
Quinoline 13 2.5
Asphaltene content, 7 a.r. 12 25
Alcan coking value 63.9 66.5




Analysis of products from coal extract and solvent oil
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TABLE 2

hydrogenation at 450°C, 140 bar for 4 hrs, catalyst to feed w/w ratio 1l:4.

Solvent oil

Low rank

High rank coal

filtrate coal extract filtrate extract filtrate
Carbon 7 d.a.f. 91.1 91.8 92.0
Hydrogen 8.1 7.2 6.8
Nitrogen 0.1 0.65 0.6
Oxygen 0.6 0.4 0.6
Sulphur (total) 0.1 - -
H/C atomic ratio 1.06 0.94 0.89
Proximate analysis
Volatile matter 7 d.a.f. 99.5
Ash 7 a.r. (as received) 0.01
Insolubility in
Chloroform ie. 7 a.r. none 1 none
Benzene none 6 3
Quinoline none 0.2 0.4
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TABLE 3

Ultimate Analyses of Distillate

Fractions of Hydrogenated Solvent 0il

Hydrogenating Conditions: 450°C 140b Time 4h
Catalyst/oil ratio 1:20

Fraction Boiling Range

0-200°c | 200-300°C 300

C 90.0 92.5 92.4
H 9.7 7.5 6.7
o 0.5 0.2 0.6
N nil nil nil
S 0.05 0.05 0.05

H/C 1.29 0.97 0.86
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COAL PREPARATION

3 PARTS OIL
1 PART COAL
SLURRY.
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FILTER
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B Pt.{ 200 °C COMBUSTION
SOLVENT PR?‘fSS
MIDDLE OIL PRODUCT EVAPORATION STE
B Pt. 200 -320 °C —
HYDROGENATION
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340 b
FRACTIONATION 480°¢
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HEAVY OIL
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AQUEOUS
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FIG. 1.

PROPOSED SCHEME FOR MANUFACTURE OF LIQUID HYDROCARBONS FROM COAL
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FIGURE 3. YIELDS OF OILS FROM HYDROGENATION OF SOLVENT OIL



127

_
w10 /ﬂ
-
& -0 ————
5 ok =2 1 — _B_/__Br_ _____ H/IC ATOMIC RATIO OF
T ] p FEED SOLVENT OIL
l P4
& 06l— = o o ___._ H/C RATIO OF COAL
o r EXTRACT (50)
o |
£ o4l | 0 SOLVENT OIL 5% W/W CATALYST
L | 0 COAL EXTRACT 25°/.w/w CATALYST
I
o2 |
|
10 —l [ 1 1 1 1 J
-1.0 0 1-0 2.0 3.0 40
TIME(HOURS) AT 450 °C
FIGURE 4. H/C RATIO OF FILTRATES AFTER HYDROGENATION

H/C ATOMIC RATIO OF FILTRATE —=—

1-1
1-0
0-9
0-8
07
0-6
05

04}

03
0-2
0-1

o

AT 450 °C

i 1 1

05 1-0 1-5
RECIPROCAL CORRECTED LHSV (HOURS)

FIGURE 5. THE H/C ATOMIC RATIOS OF THE FILTRATES
PLOTTED AGAINST RECIPROCAL CORRECTED LHSYV



128

THE CHEMICAL COMPOSITION OF A GAS EXTRACT OF COAL

by D.F. Williams

INTRODUCTION

Knowledge of the structure of coal, the world's major hydrocarbon
fuel resource, and of methods for deriving chemical feedstocks from
coal, is now vital, With the decline of the carbonisation industry
the Coal Research Istablishmeunt is actively investigating1 newer
methods for deriving these important raw materials.

One promising method involves the extraction of coal with

supercritical gasesz’3

« This is a technigue which utilises
compressed zases to volatilise high-boiling materials and effect
their separation from a non-volatile residueu, and is applied to
coal undergoing mild pyrolysis to extract the liquids which are
formed. The liquids are readily recovered by condensation from the
gas phase,

The extraction takes place at temperatures below those at
vwhich volatile matter is evolved by distillation, and extensive
thermal degrodation of the coal is avoided., The extract may therefore
be representative of the lower molecular weight fractions of the coal,

5,6

suggested by Vahrman to be retained in the 'pores' of the coal

'molecular sieve',
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EXPERIMENTAL

Extraction

The coal extract was obtained by semi-continuous extraction of
Markham Main coal (N.C.B. Coal Rank Code 802) with supercritical
toluene at 350°C and 10 Ml\lm-2 using a 40 litre autoclave system.

A block diagram of the system is shown in Figure 1. A stream of
supercritical toluene was passed through a heated bed of minus

16 mm coal in the extraction vessel, causing coal constituents

to pass into the gas phase and leaving behind an involatile residue
of char and mineral matter. The gas phase containing the dissolved
constituents was withdrawn through a sintered steel filter in the
outlet line and into a vessel at atmospheric pressure. Most of

the extracted material precipitated from the gas phase at this
pressure and was collected in a catchpot., The small amount of
extract that had not been precipitated was recovered by condensing
the gas phase and distilling off the toluene. The total yield of

extract amount to 17:0% of the d.a.f. coal.
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Fractionation of the extract

The extract was extracted first with 40-60°C petroleum ether
and the insoluble material was further extracted with benzene. The
petroleum ether solubles were subjected to gel-permeation chromatography
(G.P.C.) on Sephadex-LH20 using benzene and ethanol as eluants, the
fractions being denoted 'band A' and 'band B' respectively. A similar
method was adopted to separate the pet-ether insolublg/benzene
soluble fraction into 'band A1' and 'band B1'. The four bands were
then fractionated individually by G.P.C. using Sephadex LH-20 with
tetrahydrofuran as eluant.

A second sample of the petroleum ether solubles was also
separated by adsorption chromatography on silica gel. Fractions were
eluted successively with 40-60 pet-ether, benzene and methanol.

The overall fractionation scheme is outlined in Figure 2.

Analyses

Ultimate analyses were carried out as follows: carbon and hydrogen
by semi-micro combustion; oxygen by a method based on that of
Unterzaucber7; nitrogen by Kjeldahl digestion; and sulphur and
chlorine by the high temperature method8. Phenolic hydroxyl was

determined enthalpimetrically by the method of Vaughan and Swithenbank9.
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Molecular weights were determined isopiestically in tetrahydrofuran
solution using a Hitachi-Perkin Elmer 115 apparatus.

Thermorravimetric analyses were carried out on a Dupont 900
thermal analyser. Approximately 20 mg samples were heated to 30000
in an atmosphere of nitrogen at 10% min_1.

Gas-liquid chromatographic (GIC) analyses were carried out on
6 m x >mm stainless-steel columms with OV-17 methyl phenyl silicone
oil stationary phase, and on a 6 ft x § inch stainless steel column
packed with 3% SE-30 silicone elastomer on 100-120 mesh Gaschrom Q,
both with flame ionisation detection on Philips PV 4000 and Perkin
Elmer 900 chromatographs. Various temperature programmes were employed
with heating rates of 2°C/minute. Further chromatograms were obtained
for the pet-ether eluate on a 50 m x 025 mm i.d. capillary column,
(wall coated open tubular) (WCOT), using OV 101 silicone fluid
stationary phase, and on a 50 ft porous layer open tubular (PLOT)
column again coated with OV 101, In another experiment the PLOT

column was coupled to an Edwards mass spectrometer.

Spectroscopy

100 and 220 MHz p: nuclear magnetic resonance (NMR) spectra
were recorded for solutions in trifluoroacetic acid of the extract,
and 100 MHz spectra for solutions in benzene-d61of some of its
fractions, on Varian HA-100D and HR=-220 spectrometers, by Physico=-
Chemical Measurements Unit (PCMU) Harwell. Tetramethylsilane (TMS)
provided the lock signal. Broad-band proton-decoupled pulse Fourier -

transform (PFT) 130 RMR spectra were recorded as described elsewhere 1O.
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Mass spectra were recorded on an AEI MS902 by PCMU. Consecutive
low-resolution mass spectra of the benzene eluate were recorded at
12eV ionizing voltage for direct insertion probe temperatures of
100, 150, 200, 250 and 300°C with a constant ion-source temperature
of BOOOC. A high resolution (M/2 M 13104) 70eV spectrum was recorded
for a pure compound separated from the extract by preparative gas
chromatography of the benzene eluate.

Infra-red (IR) spectra were measured for samples prepared
as smears on sodium chloride cells on a Perkin Elmer 457 grating

spectrophotometer.

Results

The fractionation scheme yielded a range of fractions which the
ultimate and functional group analyses and molecular weight
determinations, summarised in Table 1,showed to be of widely different
molecular type and size. Thermogravimetry in nitrogen of the gross
fractions gave percentages involatile below 400°C in the same sequence
as the molecular weights.

The analyses show that band B is approximately equivalent to
the methanol eluate and that band A is roughly equivalent to the
benzene and pet-ether eluates combined. Oxygen compounds, both
phenolic and non-phenolic, are found mainly in bands B and B1. The
pet-ether eluate is entirely aliphatic, and the aliphatics were also
shown by sub-fractionation to be concentrated in band A, none being

present in the other 'bands'.
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Further characterisation of the fractions was attempted by

spectroscopy and gas chromatography as follows:

1H NMR spectra

The extract showed little extra fine structure at 220 MHz
compared with the 100 MHz spectrum and no individual compounds were
present in amounts large enough to be discerned in the spectrum.

Hydrogen types for spectra recorded for benzene-d6 solutions
were based on chemical shift (J ) assignments reported for numerous
hydrocarbons11 in another aromatic solvent, pyridine-ds, and for

solvent fractions of coalﬁlz"14 and coal tar | 12, 13

1, 13, 14

in benzene-d6
and pyridine-d5 In many cases these limits correspond to
minima in the spectra. Chemical sﬁift data for hydrocarbons in
trifluoroacetic acid are scarce and therefore a comparison was made
for a number of pure reference compounds with shifts determined in
carbon tetrachloride15. These revealed that, at least for protons
bonded to carbon, § values are similar to those in 0014, and hence

in other commonly used solvents such as chloroform-d and carbon
disulphide. Hydrogen distributions for the whole extract were
therefore determined on the basis of spectral assignments made

1, 16, 17 4 phenolic hydroxyl was

previously for these solvents
presumed shifted from its normal position16 in the aromatic proton
band.

Hydrogen distributions are summarised in Table 1.
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1H NMR-based structural analysis

The analysis showed the pet-ether eluate to be paraffinic, with

CH2 and CH3 groups the main contributors to the spectrum, together

with relatively small amounts of cycloparaffins.

Ultimate and functional group analyses and molecular weight A
data were combined with 1H NMR determined hydrogen distributions to
calculate the average structural parameters of the aromatics in the
whole extract, bands A, B, A1 and B1, and the benzene and methanol
eluates in the following manner: ultimate analyses were corrected
for chlorine and ash for all the fractions and for the paraffins in
the extract and band A (as determined in the silica-gel fractionation);

basic nitrogen in the extract was estimated from the percentage of an

extract distillate oil soluble in hydrochloric acid. The total number of atoms
per average molecule were then calculated (Table 2).

The properties of the average equivalent hydrocarbon (z2.e.h.) of
each of the aromatic fractions were now derived. The assumptions were
made that (i) non-phenolic oxygen was of the ether type;

(ii) non-basic nitrogen was carbazole type; and (iii) sulphur was
thioether type. No correction for OH was necessary for solutions in
benzene—d6 since phenolic hydrogen absorbs in the aromatic region in

this solvent.
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The structural analysis scheme of Bartle and Smith was then
applied* with the further assumptions that: (iv) the longest
chain present is butyl; (v) that n=-, iso=-, and sec-butyls are
present in equal numbers; and (vi) that n-propyl is present
fives times as often as each butyl. One carbon atom was associated
with each olefinic hydrogen so that the olefines were considered
cyclic, or if in a chain, then not A . Unsaturated structures
were not incorporated further. Properties of each g,e.h, are
summarised in Table 2.

In view of the importance of 1H NMR-based structural
parameters in delineating possible average structures, assumptions
(i) to (vi) were further examined. Their modification, however, did
not greatly affect the overall results of the analysis and the

original assumptions appeared sound.

* The following formulae are consistent with this procedure

where m, e, i, n, b, s and ¢ are respectively the numbers of methyl,
ethyl, isopropyl, n-propyl, n-butyl, isobutyl and sec-butyl groups
per average molecule, and Zﬁu_7a, _/_ﬁ 15 —7a and Zﬁ KJa are the numbers
of O, p and ¥ hydrogens (as defined in Table 1) per average

molecule:

m=1/3(@"%_7a-5/121%_7&\-%7:;52{_7&); “é(ﬁpja'%gﬁxja);
RGPS 72 SAORNENLES FA5A

b=s8 =c:£ﬁ5'73
27
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13 C NMR spectra and structural analysis

Carbon environments in the spectra of the benzene and methanol

18, 19 and

eluates were assigned on the basis of literature shifts
have been summarised elsewherem. Strong signals between 64 and
75 p.p.m. from C S2 arise from aromatic C -H, and a less intense
band between 45 and 64 p.p.m. is attributed to aromatic C-C. The
aliphatic carbon bands extend from 140 to 180 p.p.m. and include
prominent peaks from QHB-X to an aromatic ring, and }CH other than
methyl, as well as a diffuse but apparently fairly intense band
between 140 and 156 p.p.m. which includes methylene bridge carbons and
certain carbons of naphthenes and of complex branched alkyl groups 10, 21 .
While quinone C = O signals are apparently absent from the spectra of
both fractions, the methanol eluate alone contains bands assigned to
C-OH (35-45 p.pems) and C -0 of heterocyclic and aromatic ether
(28 =37 pep.m.) and also C ~Hortho to ether 020 22,

Long spin-lattice relaxation times and variable nuclear
Overhauser enhancements (n.O.e.) make correlations dubious between
the number of carbon atoms giving rise to a peak and the peak area in
proton~-decoupled PFT 130 NMR. However, the gross assumption, based on
data for a number of substituted aromatic molecules 23 24, that the
enhancement of C~H is three times that of C-C, yields values of fa
and CA’ the percentage weight aromatic carbon in surprisingly good
agreement with values of such parameters determined from 1H NMR spectra
for both benzene and methanol eluates 1O- Peak areas were therefore
measured for a number of carbon types (Table 3) for a spectrum of the
benzene eluate, and for four spectra of the methanol eluate recorded

on two spectrometers to allow the precision of measurement to be

determined for the percentage C distribution (Table 3).
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This precision is, of course, not as high as for 1H spectra
(t 02 = 0'5%)(16), but still allows the conclusion to be drawn
that differences (e.g. aromatic C -H) between benzene and methanol
eluates are real. Comparisons of parameters determined indirectly
from 1H NMR spectra may now be made with the corresponding values
determined from °C spectra (Table 3) and provide support for the
assumptions of the 1H NMR analysis except in two important
respects:

a) the indications from 130 spectra of the presence of
naphthenic and complex branched paraffinic side chains,
not included in the 1H scheme; it is noteworthy that
a distinct signal is observed in the 'H spectrum of the
benzene eluate between 1°5 and 18 p.p.m.from T.M.S.,

a region characteristic 23 of P-naphthenic protons:

b) Overlap of C-alkyl and aromatic bridgehead carbon
signals in the '°C spectrum makes it impossible to
assign reliable values to these parameters taken
separately: taken together however these types agree
well with 1H NMR values.

Low=ionising voltage mass spectrum of the benzene eluate

Peaks were observed at most mass numbers between 200 and 400,
indicating the presence of a large number of different compounds.
The mass range was in broad agreement with the molecular weight of
310 determined isopiestically.

In view of the very complex nature of the fraction and the
assumptions that would be necessary for even a semi-quantitative
analysis to be made, further structural analyses based on the mass

spectra were not considered worthwhile,
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Gas=-chromatographic analysis of the petroleum ether and benzene eluates

The chromatograms of the pet-ether eluate showed as the principal
components a regular series of peaks attributed to the n-alkanes. These

were identified from a chromatogram of a solution to which C 6 n~alkanes

23=2
had been added. A quantitative analysis was made based on peak areas
with n-tricosane as internal standard. Anotherfairly regular set of
peaks correspond to the various methyl alkane series including the
2-methyl alkanes (iso series) and 3-methyl alkanes (ante-iso series) 26.
Cycloparaffins may also be present in small amounts, (c.f. references
27 and 28).

The PLOT and WCOT chromatograms revealed the presence of a number
of components other than the n-alkanes and their mono-methyl
derivatives in significant concentratien. Thus, relatively strong
peaks were seen to occur betwcen n-C,l,+ and n'C'IS’ between n-C16 and

n-C,, and between n~-C__ and n-C18. Two other smaller peaks appeared

17 17

below n-C,m. The mass spectrum of the peak occuring between n-C17
and n-C18 showed the material to have a molecular ion at m/e 268 and
major fragments at m/e 113 and 183. The latter two are diagnostic
ions in the mass spectra of saturated isoprenoids 29. Retention

data 26

for such compounds suggests that pristane (2, 6, 10, 1k4-
tetramethylpentadecane - MW 268) is eluted immediately after
n-heptadecane on' SE-30. OQOur retention data on OV=101 relative to

the n-alkanes correspond to literature 26 values for three other
isoprenoids; phytane (2, 6, 10, 1k-tetramethylhexadecane), norpristane
(2, 6, 10-trimethylpentadecane) and 2, 6, 10-trimethyltridecane.

Small peaks were also assigned to farnesane (2, 6, 10-“rimethyldodecane)
and 2, 6, 10-trimethylundecane, from a comparison with a chromatosram
in reference 28. The concentrations of these compounds were comparable

with their n-alkane neighbours. Full quantitative data for the alkanes

are summarised in Table 4.
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The chromatographic analysis of the benzene eluate was less
informative. The chromatogram is dominated by a peak corresponding
to a compound boiling near 282°C, and comprising ~ 6% of the fraction.

This was identified by b.pt,zo. mass spectrometry 31, NMR spectroscopy

32
and infra red spectroscopy as bibenzyl. It is thought to arise by
* limited thermolysis, during the extraction,of the supercritical toluene,
which was present in large excess.

A few other peaks can be matched. Thus small peaks were attributed
to biphenyl, phenanthrene, pyrene and benzq£%J7anthracene and a

slightly larger peak to fluoranthene,

DISCUSSION

Aliphatic constituents of the extract

Isoprenoidal hydrocarbons have been identified previously in

5' 26’ 28’ 33-35,

coal-derived materials and are thought to be
derived from biological precursors 36. In this work we were able

to confirm the presence of phytane, pristane, norpristane, farnesane,
2, 6, 10-trimethyltridecane and 2, 6, 10-trimethylundecane in the
pet-ether eluate of the extract. These compounds account in part for
the (CH3/0H2 + CH) ratio determined for this fraction by 1H NMR, and
for the IR spectrum which shows the presence of branchedchain
paraffins.

Quantitative analysis of the n-alkanes (Table 4) showe evidence
of a predominance of n-alkanes with odd carbon numbers over those with
even carbon numbers, and for a bimodal distribution of the species;
features characteristic of biogenic residues 37, 38. The range of

n-alkanes detected (up to 031) is fairly consistent with the number

average molecular weight of the fraction (370; Cog H5,+ = 366) and is
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26, 37, 39

similar to that found in other coal extracts

5, 6

, most of

37

which comprise in total and as the paraffinic fraction ’

a much lower proportion of the coal. Thus, the pet-ether eluate
amounts to ~0+4% of th¢ '.u.f. coal, while Brooks and Smith's

paraffin extracts amounted 37 to only 0°007 - 0+078% of various coals.
On the other hand, O+4% is similar to the weight percentage of
paraffins obtained by Soxhlet and autoclave exhaustive extraction of
bituminous coals, but these methods yielded a much smaller quantity

39, 40 than we obtain in our extraction

of aromatic material (< z%)

(17% of the daf coal).
Several facts indicate that our extract, at least as far as the

paraffins are concerned, is not significantly degraded in the gas

extraction process. Thus thermally labile isoprenoid hydrocarbons

are present and there is a low concentration of C1O-C15n-a1kanes,

features not to be expected if thermolysis were taking place k2 .

Indeed the range of n-alkanes present is similar to that obtained by

as gentle a process as Soxhlet extraction %9 + The bimodal

distribution and odd over even predominance of the n-alkanes again

suggest a very low degree of pyrolysis h2 , as does the absence of

alkenes, typically present in oils generated by low temperature pyrolysis

of coals 51 6, 43 and thought to arise by degradation of n-alkanes

via demethanation and de-ethanation 5, 6 « On the other hand the

presence of bibenzyl means that a limited amount of thermal degradation

and rearrangement must be considered when relating coal structure to

that of the extract.
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Oxygen-containing structures

The separation scheme employed produced predominantly aromatic
fractions, one set of fractions being low in oxygen content (band A,
2+4% O and band A1, 5°0% 0) and the other high in oxygen (band B,
12+8% 0 and band B1, 12¢1% 0), sub-fractions containing up to 19+7% O.
The phenolic oxygen of the extract comprises a similar proportion (61%)
of its total oxygen to that found in the parent coal (54%).

The nature of the non-phenolic oxjgen in coal has been the subject
of speculation. On the one hand, quinone groups are considered major

i, 45

while on the other benzofurans, dibenzofurans,

5, 6, 46

functional groups
and diphenyl ethers are well known as constituents of coal extracts
and Japanese workers have postulated that benzofuran-like rings may be major
constituents of the structure of brown coal 47.. In related work, a new
type of high molecular weight oxygen~-containing compound with oxygen
in the heterocyclic form was isolated from coal 48.

The presence in the 130 NMR spectrum of the methanol eluate, of a
band at 28-35 p.p.m. from gﬁa (Q;-O), with intensity corresponding to
140 ¥ 0-2 carbon atoms per average molecule (c.f. 1°2 non-phenolic oxygen
atoms from ultimate and functional group analyses) represents firm evidence

10

for aromatic ether oxygen as a major structural type in the coal extract .

Alkyl and hydroaromatic substituents on the aromatic rings

The literature presents ample evidence for the presence of both

k9-52 23-59 a5 substituents

C1 - 04 alkyl groups and hydroaromatic structures

on the aromatic rings of coal constituents and this is confirmed in the

present work.

. 1
In respect of the alkyl substituents, the Bartle and Smith scheme 6 N

which admits all C1 - 04 alkyl groups except t-butyl, is a fair
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representation and accounts realistically for the non-aromatic hydrogen.
The most common alkyl group is methyl, with small numbers of ethyls and
larger chains (Table 2). There is no trend with increasing molecular
weight to a lower degree of alkyl substitution in our extract and
fractions; 27-39% of available sites appear to be substituted as

shown by the alkyl substitution parameter, P.

The 130 NMR results for our extract suggest that naphthenes should
also be incorporated in the average structures even though the semi-
quantitative carbon distributions are in fair agreement with those
determined from 1H NMR for the 'alkyl group' scheme. The latter
incorporates tetralin~ and indane-type structures respectively as
'pseudo~ethyl' and 'pseudo-methyl', but could also be modified to

accommodate more complex naphthenes with fused saturated rings:

However, the band characteristic of naphthenic hydrogen in the 1H NMR
25

spectrum is heavily overlapped, and the only possible quantitative

estimate of complex naphthenic structures is from the bridgehead carbon
signal in the 130 spectrum. Uncertainties arising from variable n.O.e.
etc make reliance on these values inadvisable.

Our conclusion, based mainly on NMR evidence, is that both C1-04
alkyl groups and hydroaromatic structures contribute to the average
structure of the extract; many of the naphthenic structures are complex
and they may be accommodated via notional crosslinks between adjacent

alkyl chains, so that numbers of carbon and hydrogen atoms in the side

chains are not substantially affected. For band A1 the small number
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of methyl groups may be indicative of larger numbers of alicyclic
structures. The presence of hydroaromatic structures in our
extract again suggests the limited degree of degradation of coal
undergone during the extraction since these structures are known
to be thermally unstable 58, 60 R

The average aromatic nucleus

It has previously been suggested that coal tars produced under a
variety of carbonisation conditions, varying from fluidised bed
through continuous vertical-retort to coke-oven, all have similar
average structures in that they mainly comprise alkyl-substituted
open-chain polynuclear aromatic molecules of the 'polyacene'

11, 16, 43, 61

type The average structure was thought to be a

continuous function of molecular weight so that high molecular weight
fractions are structural analogues of those of lower MW 1 e The
increasing severity of carbonisation is chiefly reflected in
the degree of alkyl substitution 61 .

The conclusions concerning the aromatic skeleton were based on

graphs of C_, the number of ring-joining a.e.h. carbon atoms, against

J?
CR’ the number of a.e.h. aromatic ring carbons, for a number of
fractions, with corresponding data for representative hydrocarbon
types. A similar approach was used in this work except that the extra
available parameter HR’ the number of ring hydrogen atoms in the
unsubstituted aromatic nucleus, was incorporated, and three dimensional

graphs of C CR and HR were constructed. A two-dimensional version

J’
(Figure 3) of this approach involves graphing both CJ and HR against

C To combine these plots in one diagram, the values of H_ and C, for

R* R J
each hydrocarbon series at CR = 16, obtained by extrapolation if
necessary, are then graphed against each other to yield a set of

parallel lines.
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On the three-dimensional graph, the points for the whole extract,
and for bands A, A1 and B1, lie close to the lines corresponding to

both:

Ouo O - Sl

Points for band B and the benzene eluate are displaced both towards the

line for the @E}j_ —@D\/@ - @@ structure

and along the HR axis. The methanol eluate point, however, lies on

the polyphenyl line in the CJ, CR plane, but well above, along HR‘ These
considerations, along with the numbers of oxygen, NH, and sulphur groups
which replace some of the aromatic-ring joining methylenes of the a.e.h.,
and the numbers of such methylene groups detected by 1H NMR lead to the
average 'type' structures illustrated in Table 5 for the various
fractions. These represent, however, an extremely wide range of

chemical types which contribute to the average; Ifor example the mass
spectrum of the benzene eluate showed the presence of a large variety

of structural types.

For the higher molecular weight fractions, the average molecules can
accommodate most of the structural features required by the chemical
types present, but for the low MWfractions, this is less easy. For
example, the single average structure drawn for the benzene eluate

gives a good representation of CJ, C,, and HR for the nucleus, but

'R’
the average of a number of structures accounts even better for the
parameters determined for the fraction. Similar caution must be applied

in considering the average structures of the bands A and B and the
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methanol eluate. The phenyl oxide structure for the latter gives

graphic illustration to the fact that this fraction lies above the
polyphenyl line so that the rings are joined by methylene groups
in the a.e.h.

In spite of differences between the aromatic fractions in the
nature and number of alkyl and alicyclic groups, and in heterocyclic
and phenolic structures, as well as molecular weight, the basic
structure and substition pattern is fairly homogeneous. The markedly
open-chain and 'hydrogenous' nature of the aromatic skeleton of the
average molecule of each fraction is indicative of the mild conditions
experienced during the gas extraction. The presence of biphenyl-linkages,
methylene bridges, and dihydroanthracene-type structures (the latter
particularly sensitive to dehydrogenation) all point to little

degradation of the aromatic part.

CONCLUSION

The chemical nature of the supercritical extract is consistentwith
the view that the material has been separated from the coal in a
structural state substantially unaltered from that in which it existed
within the coal framework. The nature of the isoprenoid and n-alkane
constituents, the absence of n-alkenes, the presence of hydroaromatic
structures, some complex, and the apparent open-chain structure of the
aromatic skeleton suggest that most if not all, of the extracted
material, amounting to 1% of the coal, is the product of coalification
of plant chemicals, and not of extensive degradation during extraction.
The mildness of the extraction process is further substantiated by the
very small yields of gas and water formed during extractionB. The
unique characteristics of the supercritical gas extraction process allow
penetration of the coal structure and the release of materials hitherto

not recoverable without degradation. These results are in keeping with
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Vahrman's 'molecular sieve'! theory of coal structure,

A reduction in moleccular weight would bz necessary to groduce
chemical feedstocks from the extruct. The open chain structure of
its aromatic skeleton offers the prospect that this night be easily

accomplished.
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Table 2. Properties of the average molecule of each fraction of
a supercritical-gas extract of coal
Substance Petroleum-ether solubles igetmlr;:-ee;igig
Nhole(B) Silica gel fractions Sephadex fractions
extract -
Property Pg'l‘;::i‘er Benzene | Methanol| gang A®M Bana B! Bana a1/ Bana B
c 284 26+0 22.8 225 21+5 17:6 kheo ko-5
H 28-8 51-8 26+0 28-0 20+6 2141 k6. ko-0
Phenolic O 1.2 (6] 02 11 02 1.0 09 20
Non-phenolic 0 08 03 1.2 Ok 12 141 247
9 Basic N 0+05 0 0-0 0+0 0+0 00 005 005
§ Non-basic N 0+35 0 0-0 041 0°1 0°1 0+55 045
« |5 0+1 o] 0°1 02 01 0-1 0e2 01
AER 74 | o 75 65 7+9 b7 | 108 | 8
'g HOL 0-7 0 0+0 0.0 03 143 09 11
= HF 21 0 0+8 07 05 17 1.9 307
By 9elt 268 | s | g.8 749 61 99 | 116
Hg 63 3643 66 8.8 1.8 52 16+2 1M+4
H. 2+5 129 29 3ok 23 2+0 75 40
No. of methyls 2+0 146 Tely 21 11 0-3 19
ethyls 0-8 08 | 11 0+0 06 1.8 1ok
“ n-propyls Ok 05 1 06 04 Ok 14 0-8
é i-propyls 05 Ok | 05 00 03 09 07
§ butyls 03 03 | Ok 03 02 0-8 05
!a; Total alkyls 3.9 346 4.0 2+8 27 503 502
ﬁ Olefinic carbon 07 00 ‘ 040 03 143 09 141
§ Total C alkyl 78 741 8+5 L4e8 67 150 1241
g Ring joining CH, | 23 0-8 108 049 2.2 2.7 5¢1
:5’.; Ring carbon atoms| 21-9 1641 155 174 123 308 31-8
% Rci::ibg:igigﬁs 83 b3 33 58 27 12+4 133
2 | Ring hydrogen
< .,toms%c) 160 12+6 13+9 12-5 11-9 2141 236
Degree of alkyl 0«3k 0+32 0+38 027 0:36 033 0+39
substition (0+45) (0+34) (0-49) (0-28) (0+49) | (0-39)| (O-54)
P
(A) Cycloparaffinic hydrogen.
(B) Data refers to aromatic components only, a correction having been made for the
paraffinic content.
(C) For unsubstituted nucleus.,
(D) Values in parentheses include OH
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Table 4. GIC analysis of pet~ether eluate of a supercritical gas
extract of coal

Component %
Octane 0e2
Nonane 06
Decane 02
nC,, 05
Branched paraffins between n-C,, and n-C,, 55
n-C,, 046
2, 6, 16-trimethylundecane 01
n-().‘3 01
Farnesane Ok
n-C,y, 0-8
2, 6, 10 trimethyldodecane 15
n-C1 6 24
Norpristane 25
n-C17 be
Pristane 8l
n-C1 8 bes
Phytane 15
2-Cq 4e9
n-C,, le2
n-C,, 8
n-C,, b1
11-(','23 37
n-Czu 3' 5
n-025 bes
n"026 Se b
n-C 27 35
n-028 20
n-C 29 11
n430-n-c31 51

Total identified 80-1%
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Table 5. Comparigson of properties of the average molecule with a

model average structure for each fraction of a supercritical gas

extract of coal

Number of atoms per average molecule

%0 0 Av. equivalent
r E o o hydrocarbon
Fraction and model structure g SH 9 o
g | 4|0 o o
A B oS8 E°(M™ | %R |% R
o | A | w5 -]
L | 2 ]4g £ [N
o - 0
2] m =
Benzene eluate 3+6| 7¢1| Ocl| 0¢3] 042[0.0 |16+1] Le3]126

\¥)

nCH7 ) CH5
O /O | ; a
CHMCH 4 t72 [®|o |o o |19 [6 |

3

Average of

/\_
90 G GO
2 0-8 16+0] 4okt [12:4
COIOOIOC
CH2 caa
1
Cs Metmgéﬂe‘?uate o 4o0| 85| 0ot| 1:2] 101)0e1 [15+5] 3.3 1309
L
@CH 4 |9 (o [ |1 o [ |4 |

105 2"

CH, Band A CHs 208 | 48] 03| Coli| 0°2]0+1 |17:4] 5:8 125
0@ 3 |5 [ ]o |o o |17 |6 |
“Q{Z nC3H7
Band B
n-C,H CH CH 2:7] 627] 0°9| 1°2 1-0]0e1 [12:3] 2.7 119

37 2 2's
‘0 3 16 |1 1 |1 o phs |4 he
0 C

= 3

5¢3{15°0| 1.0} 11} 0°9}0-55{30+8 [12+4 | 214

cﬂéa'é~a'{,CH2 CH iC H7
de & @Q@fﬂi@ on

2 zo“@ 5 ps |2

Cls Colls
Band B1

b3 1
n-CBdw ('}21-15 5:2 [12°1] 19| 2¢7] 2°0| 0°45{31-8 133 [23+6
SONE)
< CH = CH..— CHy ~ 0
=CH = CH - CH,~CH, J &, X
O

Cl‘I3
5 12 2 2:5] 2 05 33 [+ |2h

CH3' o~ OH
or NH

a. In model structures certain of these C
vice versa. Ho groups would be replaced by O, S, etec. or




COAL

157

SOLV
STOR

ENT

AGE

|

PUMP

!

PREHEATER

SUPERCRITICAL

FIGURE | .

GAS RECYCLED
| SOLVENT
EXTRACTION CHAR
et
VESSEL
GAS
PHASE
SEPARATION EXTRACT
-
VESSEL
SOLVENT -
X

GAS EXTRACTION OF COAL



158

* fudzalcquoayd uoty souded-Ta2 T, ToB=-woTiTs

‘uorjoeayxs jucaics £g 30ua3xe sed [eoT3TIoxedns TEOO JO UOTRBUOTORLI °z adnSTg

SUOT3ORIF-qNS SUOTIORII-QNS SUOTIQRIF~-QNS SUOTIORIF-ANS

(JHTL) (JHL) (I4L) (dHL)
“3cq 5 “3°d'D 335 “3+q'5
(£9°9) (37 °1T) (39°2)
(s2°92) (3L°8€) (%8°9) (38°0T) qLYATH HLVYNTH ALVATH
1d ANVd 1Y AdNvd g aNvd ¥ aNvd TONYHLIW ANFZNIE YAHILT WNITIOdI3d

L i

(ouozuagq) r _ r _ - ;
*0*d*o
(32°%71)
SHTENTOSNIT SIATLENTOS

(suazuag) Aydeaboizewoays

_ \; *5°3°9 196-e2TTTS

auazusg

STTANTOSNI SHTINTOS

I9yjs umsTOoax3lad
509-0%

LOVILXHE TV¥0O



159

0 J I ] [ [
8 10 12 14 16

Hg AT Cg =16

[

Figure 3. Graph of Cy at Cp = 16agvinut Hp ut Oy = 16 for model strauctural

types and the avernge molecule of e-h fraction of coul

supercritical pas extrict.
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Key to fig. 3

Key: Bach point represents a series in which successive members
are added by fusing on an extra benzene ring.

c .
0 O ©rid E@\ O
L/<" o NEENIIRNCIANGS

o
1

OO0

0 OO OLee-CLOM0

H -CH
M CH, CH N 2\/
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Dr. Handrick, Dr. Mensch, Dr. Hodek

Anthracen aus Phenanthren

Im Steinkohlen-Hochtemperaturteer ist nach dem Naphthalin mit

10 ¥ das Phenanthren mit 5 % der mengenmdBig bedeutsamste
Kohlenwasserstoff. Entsprechend einem Teeranfall von z.Z. jdhr-
lich etwa 1,2 Mio t in der Bundesrepublik Deutschland k&nnten
daraus bei Bedarf mehrere 10.000 t Phenanthren isoliert werden.
Tatsdchlich wird jedoch wegen des mangelnden Bedarfs nur ein be-
scheidener Anteil in Substanz gewonnen, wdhrend der weitaus
gréBte Teil zusammen mit anderen Aromaten und Stickstoffbasen wie
Carbazol zur Fabrikation von RuB dient. Anthracen hingegen ist
bekanntlich ein chemisch sehr wichtiger Kohlenwasserstoff, jedoch
im Teer nur zu 1,4 % enthalten. Hier besteht eine Bedarfsliicke.
Viele Verdffentlichungen und Patentanmeldungen befassen sich mit
der technischen Synthese von Anthracen, Eine interessante tech-
nische Moglichkeit zur Verwendung des wohlfeilen Phenanthrens im
Teer wdre dessen Umwandlung in Anthracen. Sie verlduft in an sich
bekannter Weise entsprechend dem Reaktionsschema in Bild 1 in drei
‘Stufen: Phenanthren wird katalytisch zu symmetrischem Oktahydro-
phenanthren (s-OHP) hydriert, dieses zum symmetrischen Oktahydro-
anthracen (s-OHA) isomerisiert, bspw. mit AlCl3, und das s-OHA

zu Anthracen dehydriert. Als Nebenprodukt in der Stufe 1 ent-
steht as~OHP, in dem die beiden hydrierten Ringe benachbart sind.
In der Praxis kommt wegen der Verunreinigung des Phenanthrens
durch Schwefelverbindungen noch die Entschwefelungsstufe hinzu,
so daB dann ein vierstufiges Verfahren vorliegt. Schwefel liegt
im Phenanthren heterocyclisch gebunden als Dibenzothiophen und
Benzothionaphthen vor.

Voraussetzung fiir die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens ist, das
ein sehr billiges Ausgangsprodukt zur Verfligung steht, Dies ist im
beschridnktem Umfang auch der Fall. Die deutsche teerverarbeitende
Industrie kann ein Roh-Phenanthren bereitstellen, das neben schwe-
fel- und stickstoffhaltigen Verunreinigungen noch geringe Mengen
Anthracen enthdlt und fiir das ein Einstandspreis von ca. DM 300,-/1
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angesetzt werden kann. Anthracen dagegen hat z.Z. einen etwa
10-fach hoheren Preis. Unsere Versuche haben wir im wesentlichen
mit diesem Roh-Phenanthren ausgefiihrt. Daneben haben wir aber auch
das Verhalten reinerer Phenanthren-Sorten untersucht, um Hinweise
auf die Verunreinigungen zu erhalten, die die Hydrierung erschweren
und die Lebensdauer der Katalysatoren beeinflussen. Die Versuche
sind noch nicht abgeschlossen, und ich méchte im folgenden iiber
den Stand der Arbeiten referieren. Es handelt sich um Autoklaven-
versuche; mit kontinuierlichen Versuchen haben wir erst vor kurzem
angefangen. Fiir den Weg vom Roh-Phenanthren zum Anthracen stehen

3 Modifikationen des vierstufigen Verfahrens zur Wahl, die sich
durch die Art und Weise der Entschwefelung unterscheiden.

Modifikation 1. 1.Stufe: Hydrierung von Roh-Phenanthren an schwe-
felfesten Katalysatoren zu einem Gemisch teilhydrierter Phenan-
threne, davon 40 - 45 % des gewilinschten s-OHP. Hier findet bereits
eine weitgehende Entschwefelung bis zu einigen 100 ppm S statt,
wdahrend der Stickstoff weniger gut entfernt wird und noch zu etwa
0,2 % im Hydrierungsprodukt enthalten ist. Durch Fraktionierung
kann das s-OHP auf etwa 60 % angereichert werden, der Rest ist
Uberwiegend Dihydrophenanthren (DHP), Tetrahydrophenanthren (THP)
und s-0OHA, das aus dem Anthracen im Roh-Phenanthren stammt. Der
Restschwefel verbleibt fast ganz im Destillationsriickstand.
2.Stufe: Das 60%ige s—-OHP wird mit Raney-Nickel nachhydriert, wo-
bei ein etwa 80%iges s-OHP erhalten wird, der Rest ist as-OHP so-
wie s-OHA. Durch anschlieBende Fraktionierung wird ein > 95%iges
s—OHP erhalten. Dieses wird in Stufe 3 mit AlCl3 entsprechend dem
chemischen Gleichgewicht in etwa 60%iges festes s-OHA umgewandelt
und dieses anschlieBend vom flilissigen nicht umgesetzten s-OHP ab-
getrennt, das in die Isomerisierung zuriickgefiihrt wird. In Stufe 4
wird mit einer Ausbeute von 80 -90 % das s-OHA zu Anthracen dehy-
driert, bspw. an Cr203/A1203-Katalysatoren. Das Roh-Anthracen wird
durch Umkristallisieren aus Pyridin von geringen Mengen an Phenan-
thren befreit und so gereinigt. Uber diese Modifikation 1 wird
nachher noch ndheres berichtet, und zwar besonders iliber die Hy-
drierung als wichtigstem Verfahrensschritt.
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Modifikation 2. Hier ist die erste Stufe eine Entschwefelung des
Roh-Phenanthrens durch Hydrodesulfurierung, bspw. an einem
Co-Mo-A1203-Katalysator. In der zweiten Stufe wird das entschwe-
felte Phenanthren an Raney-Nickel zu s-OHP hydriert. Dies erfolgt
grundsdtzlich in guter Selektivitdt, so daB ca. 80 % des Hydries=-
rungsproduktes aus dem gewlinschten s-OHP bestehen, der Rest ist
as-OHP, das durch fraktionierte Destillation als niedriger sieden-
der Stoff leicht abgetrennt werden kann. In der dritten Stufe wird
nunmehr > 95%iges s-OHP wie bei Modifikation 1 mit 60 % Ausbeute zu
s-OHA isomerisiert, dieses abgetrennt und in der 4.Stufe zu
Anthracen dehydriert. Wir sind z.Z. dabei, die Stufe 1 der Modi-
fikation 2, ndmlich die Hydrodesulfurierung, ndher zu untersuchen.

In der Modifikation 3 des Verfahrens erfolgt in der ersten Stufe
die Entschwefelung des Roh-Phenanthrens mit dispergiertem Natrium
der Teilchengrése'<10/u. Zweckmdgig wird hier das Roh-Phenanthren
vorher durch einfache Destillation von den beigemischten Asphal-
tenen befreit. Ein praktisch schwefelfreies Phenanthren, d.h. mit
<20 ppm S, wird z.B. erhalten, wenn das vordestillierte Roh-
Phenanthren mit 4 Gew.-% Natrium bei 200° 1 h lang geriihrt und
dann abdestilliert wird. Die Ausbeute betrdgt 75 - 80 %. Die an-
schlieBenden Stufen 2,3 und 4 sind die gleichen wie bei Modifi-
kation 2, also Hydrierung an Raney-Nickel mit 80%iger Ausbeute an
s-OHP und Anreicherung auf> 95%iges Produkt, Isomerisierung zu s-
OHA und Dehydrierung zu Anthracen.- Obwohl nun die Entschwefelung
mit Natrium sehr glatt und ohne groBen apparativen Aufwand vor sich
geht, ist sie im Falle des Roh-Phenanthrens deshalb unglinstig,weil
das Natrium zugleich das schon vorhandene Anthracen (bis 10 Gew.-%)
zuriickhdlt, da Anthracen im Gegensatz zu Phenanthren in 9,10~Stel-
lung eine nicht fliichtige Alkalimetallverbindung bildet. Eine
Wiedergewinnung aus den Destillationsrilickstidnden wdre wegen deren
pechartiger Beschaffenheit sowie wegen der Anreicherung von Carba-
zol nur mit libermdBigem Aufwand méglich. Es wurde daher zunédchst
der Modifikation 1, mit Hydrierung an schwefelfesten Katalysatoren
der Vorzug gegeben, wobei die geringere Selektivitdt in Kauf ge-
nommen wurde.
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Eine Auswahl aus den Hydrierungsversuchen ist in Bild 2 wiederge-
geben. Die Versuche beziehen sich auf einmaligen Einsatz des
Katalysators. Als Standardbedingungen wurden eingehalten: 10 %
Katalysator, 400°C, 250 bar Hz-Druck und eine Versuchsdauer von

6 Stunden. Neben dem gewlinschten s-OHP bilden sich stets auch
schwdcher und stdrker hydrierte Phenanthrene; dazu wird ein Teil
zu Naphthalinkohlenwasserstoffen destruktiv hydriert. Stets bildet
sich auch as-OHP. Im allgemeinen entstanden bei hohen Ausbeuten an
s~OHP gleichzeitig verhdltnismdBig viel Perhydrophenanthrene und
destruktiv hydriertes Produkt. Das Verhdltnis s-/as-OHP war un-
glinstiger als bei friiher durchgefiihrten Hydrierungen an Raney-
Nickel. Eine Ausnahme machte Mos, (hier nicht aufgefiihrt); es war
aber insgesamt wenig aktiv. as-OHP entstand stets als cis-trans-
Gemisch, wdhrend bei Hydrierungen mit Raney-Nickel nur die cis-Form
erhalten wurde. Als Regel daflir, daB8 die Bildung von as-OHP mdg-
lichst gering gehalten wird, ergab sich, daB die Hydrierung ziigig
von statten gehen muB8, d.h. mit mé6glichst aktivem Katalysator, ge-
nligend hoher Katalysator-Konzentration und bei geniigend hoher
Temperatur. as-OHP ist allerdings fiir die Gewinnung von Anthracen
nicht gdnzlich verloren; es kann partiell mit Raney-Nickel als
Katalysator in Wasserstoffatmosphdre unter Druck in s-OHP umge-
lagert werden. Wir sind dabei, diese an sich bekannte M&glichkeit
ebenfalls zu untersuchen. Aus dem Diagramm geht hervor, daB8 unter
den niederen Hydrierungsstufen liberwiegend mehr Dihydro- als
Tetrahydroprodukt vorhanden war. Dies deutet auf eine stufenweise
Hydrierung hin; denn es ist bekannt, daB8 die Reaktionsgeschwindig-
keit der Stufe Phenanthren — > DHP groBer ist als die der Stufe
DHP — > THP.

Bild 3 zeigt die Ergebnisse der Hydrierung an einem sehr aktiven
Katalysator unter verschiedenen Bedingungen. Wird die Verweilzeit
auf die Hdlfte verkiirzt, so geht die unerwiinschte Bildung von Per-
hydrophenanthrenen und destruktiv hydriertem Produkt, die beide
fiir die Anthracen-Gewinnung verloren sind, stark zuriick, gleich-
zeitig steigt die Ausbeute an s-OHP. Wird dagegen die Temperatur
erniedrigt, so geht der Anteil an wertlosen Reaktionsprodukten
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zwar auch stark zuriick, gleichzeitig steigt aber der Anteil an

as-OHP auf Kosten des s-OHP, ein Effekt, der nach den Erfahrungen
vieler anderer Versuche zu erwarten war.

Im Bild 4 sehen Sie die Ergebnisse der Hydrierung von Phenanthren
verschiedenen Reinheitsgrades. Das sogenannte technische, ca.
90%ige Phenanthren lieferte die besten Ergebnisse - darunter ist
zu verstehen 1) eine méglichst hohe Ausbeute an s-OHP, 2) ein
moglichst geringer Anteil an per- und destruktiv hydriertem Pro-
dukt und 3) ein mbglichst greBes Verhdltnis s-/as-OHP. Das filir die
Umwandlung in Anthracen in Frage kommende Roh-Phenanthren schneidet
erwartungsgemd8 am schlechtesten ab.

Uber den EinfluB des Hz-Druckes ist zu bemerken, daB seine Er-
hoéhung lUber die als Standardbedingung beibehaltenen 250 bar keine
Vorteile brachte, eine Druckerniedrigung auf 125 bar dagegen den
Umsatz an Phenanthren sowie die Ausbeute an s-OHP stdrker zuriick-
gehen lieB, bspw. von 41 auf 25 %.

Anstelle von reinem H, wurde versucht, Stadtgas mit 55 % H, in den
Autoklavenversuchen als Hz-Quelle zu verwenden, jedoch ohne Er-
folg. Der nur sehr geringe Umsatz an Phenanthren (etwa 5 %) war
ein Konzentrationseffekt; denn mit einem je 50%igen H2—N2-Gemisch
wurde das gleiche Ergebnis erhalten. Bei kontinuierlichen Ver-
suchen, wo die Gasgeschwindigkeit bei Bedarf gesteigert werden
kann, ist "verdilinnter" H2 jedoch brauchbar, wie schon friihere Ver-
suche ergeben hatten. Ein reiner Verdiinnungseffekt ergab sich auch,
wenn ein inertes LOsungsmittel wie Tetralin beigegeben wurde, die
librigen Bedingungen jedoch konstant gehalten werden. Bei einem
Verhdltnis Phenanthren:Tetralin = 1:1 sank der Phenanthren-Umsatz
von 95 auf 76 % und die Bildung von s-OHP von 40 auf 18 %. Im
Verhdltnis s-/as-OHP dnderte sich dabei wenig. Bei ErhShung der
Katalysatorﬁonzentration auf wieder 10 % wurde nahezu das ur-
spriingliche Ergebnis erhalten.

Nennenswerte Mengen leichter, fliichtiger Kohlenwasserstoffe sind
bei den bisherigen Hydrierungen nicht festgestellt worden. Das
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Reaktionsgas bestand bei den gepriiften Versuchen unter verschie-~

denen Bedingungen stets zu 99 %.oder mehr aus H2, der Rest waren
CH, und C,H

4 2°6°

Bei allen Hydrierungen wurden Schwefel und Stickstoff partiell
entfernt, und zwar der Schwefel durchweg leichter als der Stick-
stoff (Bild 5). Aus den Phenanthren-Qualitdten 98/100 % und tech-
nisch wurde bei allen erfolgreich verlaufenen Hydrierungen der
Schwefel sogar vollstdndig entfernt. Bei Roh~-Phenanthren lag der
Schwefelgehalt im Hydrierungsgut zwischen 50 und mehreren 100 ppm.
Dieser Schwefelgehalt ist fir eine Nachhydrierung an Raney-Kataly-
satoren noch zu hoch, und damit komme ich zu den drei weiteren
Stufen des Verfahrens nach Modifikation 1, ndmlich: Nachhydrierung
der Anteile an DHP und THP im Hydrierungsgut mit Raney-Nickel,
Isomerisierung und Dehydrierung. Die Versuche dazu wurden von den

Herren Dr. Handrick und Dr. Hodek ausgefihrt.

s-OHP und s-OHA lassen sich an bestimmten Katalysatoren - be-
sonders geeignet ist Aluminiumchlorid - ineinander Ulberfiihren. Das
Isomerisierungsgleichgewicht liegt bei etwa 60 % s-OHA und 40 %
s~OHP und ist weitgehend temperaturunabhdngig. Arbeitet man bei
tiefen Temperaturen oder setzt man LOsungsmittel zu, in denen das
OHA wenig loslich ist, so kristallisiert ein Teil des gebildeten
OHA aus. Dadurch wird es aus dem Gleichgewicht entfernt, und es
ist eine Ausbeutesteigerung an OHA {iber das Gleichgewichtsgemisch
hinaus méglich. So wurde bei ~10°C unter Zusatz von Methylen-
chlorid und 5 Gew.-% Aluminiumchlorid nach 7 1/2 h aus 95%igem
s-OHP eine Ausbeute von 72 % s-OHA erzielt.

Diese Arbeitstechnik wurde nun auf ein Hydrierungsgut angewandt,
das 60 % s-OHP neben DHP und THP enthielt. Dabei stellte sich her-
aus, daB bspw. bei 50° nach 4 Std. bei Gegenwart von 5 % AlCl3

das Gemisch noch rd. 40 % s-0OHP enthielt, die Isomerisierung also
bei etwa 30 % s~OHA stehengeblieben war. Es war nun nicht auszu-
schlieBen, daB DHP und THP hier einen unglinstigen EinfluB8 ausge-

ibt hatten. Deshalb wurde in einem anderen Teil eines an s-OHP ca.
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50%igen Gemisches mit Raney-Nickel nachhydriert und so DHP und

THP entfernt. Es entstand ein 64%iges s-OHP (nicht mehr, weil ein
Teil der Di- und Tetrahydrostufe zum as-Isomeren hydriert wurde).
Es soll nochmals erwdhnt werden, daB bei sorgfidltiger Fraktio-
nierung des teilentschwefelten Hydrierungsgutes praktisch aller
Schwefel im Sumpf verbleibt und ein fiir die Nachhydrierung an
Raney-Nickel geniligend reines Destillat erhalten wird.- Das 64%ige
s-OHP mit etwa 8 % s-OHA wurde nun bei -10° mit 5 % AlCl3 bei
Gegenwart von Methylenchlorid einige Stunden behandelt. Dabei stieg
der Gehalt an s-OHA lediglich von 8 auf 19 % an, wdhrend 51 %
s-OHP unverédndert geblieben waren. Damit war bewiesen, daB nicht
DHP und THP die Isomerisierung beeintrdchtigen, sondern andere bis
jetzt unbekannte Faktoren eine Rolle spielen. Es sei erwdhnt, das
s~OHP auch an einem Crack-Katalysator aus bspw. 90 % SiO2 und 10 %
A1203 bei erhdhter Temperatur partiell in s-OHA umgelagert werden
kann, und zwar sowohl in der Gasphase als auch in flilissiger Phase.
Die Ausbeuten waren bisher mit 40 und 50 % s-OHA niedriger als mit

AlCl3 als Katalysator. Die Versuche wurden nicht fortgesetzt.

Als Folgerung ergibt sich, daB zundchst das nachhydrierte Produkt
der Stufe 2 noch auf mdglichst>95 % s-OHP gebracht werden mu8,
wobei dann eine den Vorversuchen entsprechende befriedigende Iso-
merisierung (Stufe 3) zu erwarten ist. Die Stufe 4 ist die Dehy-
drierung des s-OHA zu Anthracen, Das festes-OHA aus der Isomeri-
sierung kann durch Zentrifugieren leicht auf eine Konzentration von
=90 % gebracht werden. Die Dehydrierung verlduft nach den bis-
herigen Erfahrungen glatt, auch bei Anwesenheit von teilhydrierten
Phenanthrenen. Reines s-OHA l&dBt sich bei 520o an einem Cr203/
A1203-Katalysator in Gegenwart geringer Mengen H2 bei 84 - 87 % Um-
satz in nahezu theoretischer Ausbeute zu Anthracen dehydrieren, wo-
bei die RGfl 0,6 betrdgt. Der Rest ist nicht dehydriertes Produkt
und kann in die Dehydrierung zuriickgefiihrt werden.

Ich fasse zusammen: Anthracen kann aus einem billigen Roh-Phenan-
thren in 4 Verfahrensstufen gewonnen werden. Es sind dies in der
soeben ndher ausgefiihrten Modifikation 1) die direkte Hydrierung
an schwefelfesten Katalysatoren zu teilweise s-OHP; 2) die Nach-
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hydrierung des destillierten Hydrierungsgemisches, das nunmehr
praktisch schwefelfrei ist, an Raney-Katalysatoren; 3) die par-
tielle Isomerisierung eines angereicherten > 95%igen s-OHP zu

festem s-OHA; 4) die katalytische Dehydrierung des abgetrennten
s-OHA zu Anthracen.

Uber die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens kann noch nichts Ver-
bindliches gesagt werden, da die Versuche sich noch im LabormaB-
stab befinden. Auch sind noch weitere Probleme, wie die Lebens-

dauer der Katalysatoren, ndher zu untersuchen.
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H.H. Oelert, R. Siekmann

Strukturanalysen an Produkten aus Steinkohlen

Piir die Steinkohlen, die zur Verbrennung oder Vergasung
eingesetzt werden, ist eine detaillierte Kenntnis der
chemischen Zusammensetzung meist nicht erforderlich. Bei
bestimmten Abschnitten der thermischen Zersetzung, bei

der Beurteilung von Kohlenwertstoffen und bei dem wieder
interessierenden hydrierenden LOsen von Kohlen ist da-
gegen eine Beurteilung der chemischen Struktur sehr niitz-
lich, Uber Verfahren zur Kennzeichnung der chemischen
Gruppenzusammensetzung in den fiir die verschiedenen Pro-
zesse eingesetzten Steinkohlen haben wir in den vergangen-
en Jahren mehrfach berichtet, wie auch iiber die Zusammen-
setzung von Kohleextrakten und Pechen, Diese Informationen
sind aber stets statistische Summenwerte, die sich auf die
gesamte untersuchte Probe beziehen, Dabei wird nicht be-
riicksichtigt, da Kohlen, wie auch aus ihnen gewonnene
Produkte, Mischungen von Molekiilen mit meist sehr unter-
schiedlicher GroBe sind., Fir viele anwendungs- und reaktions-
technische Aspekte ist aber die Grofe eines Molekiils oft
ebenso wichtig wie seine strukturellen Merkmale. Eine Me-
thode, bel der die Anteile der einzelnen an der Struktur
beteiligten Baugruppenauf hinreichend reprasentative Werte
des Molekulargewichtes bezogen werden konnen, wiirde eine
zweidimensionale Beurteilung der chemischen Strukturen in
den Mischungen ermdglichen.

Fir fliissige oder 1losliche Mischungen sind die seit einigen
Jahren auch fiir den Bereich geringer bis mittlerer Mole-
kulargewichte eingefiihrten Methoden der préparativen GPC
(Gelpermeationschromatographie)ein hierfiir niitzliches
Instrument. Nach verschiedenen Vorversuchen haben wir ge-
funden, daB an dem Gel Bio Beads Sx8 aus Chloroform Kohle-
inhaltsstoffe und Produkte bis zu Molekulargewichten von
iiber 1000 bei hinreichend einheitlicher Trenncharakteristik
fir die meisten substituierten Aromatentypen nach Molekiil-
groBen aufgeteilt werden konnen., Lediglich unsubstituierte,
perikondensierte Aromatentypen weichen zu hoheren Elutions-
volumina hin ab., Dies konnte bei der Bearbeitung von Teeren
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aus Hochtemperaturprozessen eine gewisse Bedeutung haben,
Um guten Stoffaustausch und FlieBbedingungen zu
erhalten, wurde das trockene Gel zuvor auf einen Korngros-
senbereich von 0,08 bis 0,09 mm ausgesiebt. In einer S&ule
von ! m Ldnge, bei einem Innendurchmesser von 8 mm, wurden
bei einem optimalen Volumenstrom von ! ml/min bis zu einer
Probenmenge von 100 mg einer Modellsubstanz noch Werte der
theoretischen Trennstufenhshe von 3 mm erzielt. Dieser
Wert ist fiir eime komplexe Mischung nicht direkt zu bestim-
men, dirtte aber noch besser liegen. Damit ist keine Auf-
trennung in Einzelsubstanzen zu erreichen, aber bei etwa
gleicher Uberlagerungsintensitédt fiir die einzelnen Mole-
kiilgroBenbereiche diirfte eine realistische Ann&herung an
die wahre Verteilungsfunktion von Menge iiber MolekiilgroBe
gegeben sein,
Mit der Methode wurde eine Reihe von Kohleprodukten unter-
sucht. Dazu wurden an einer S&ule von 340 ml Nutzinhalt,
bei einer Lénge von 1750 mm und einem Innendurchmesser
von 16 mm, in préparativer Arbeitsweise jeweils 18 bis 20
Fraktionen geschnitten und aufgearbeitet. Aus den Mengen
und den Elutionsvolumina 148t sich die Umhiillende der Ver-
teilungsfunktion darstellen. Abbildung 1) zeigt exemplarisch
fir zwei Kohleextrakte (chloroformltslicher Anteil der
Pyridinextrakte) aus einer hoherfliichtigen (38 % Fl.)
Kohle (K38) und einer mittelfliichtigen (29 % Fl.) Kohle
(K29), sowie fiir ein bei 650 °C erzeugtes Schwelpech (S)
und ein Hartpech (H) die erhaltenen Kurven. Uber einen
logarithmischen Zusammenhang fdllt dabei das Molekularge-
wicht mit steigendem Elutionsvolumen. Fiir 100 ml werden
Werte fiir das mittlere Molekulargewicht zwischen 1600 und
2000 ermittelt, Hier liegt eine relativ breite Streuung vor,.
In diesem Bereich haben aber nur die Kohleextrakte dominie-
rende Anteile, Etwa 25 % Gew. aus K38 und 33 % aus K29
haben Molekulargewichte iiber 1000, Bei S sind es dagegen
nur 7 und bei H nurmehr 5 %. Die Verteilungsfunktionen der
Extrakte und die der thermisch erzeugten Produkte schneiden
sich bei etwa 150 ml Elutionsvolumen, was einem mittleren
Molekulargewicht von 450 entspricht. Bei 200 ml Elutions-~-

- 3 -
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volumen wird schlieBlich ein Molekulargewicht von 250 bis
550 erreicht, Nurmehr kleine Anteile der kohleextrakte
fallen in diesen Bereich, aber der Hauptteil der ther-
misch erzeugten Produkte liegt hier., 66 % des Hartpeches
fallen in den Molekulargewichtsbereich von 27Y bis 32b5.

Fir die so gewonnenen Fraktionen wurden aus den Wer-
ten der Elementaranalyse und quantitativen spektroskopischen
Messungen Anteile einzelner, am Aufbau der Kohlenstoffge-
riiste beteiligter Baugruppen statistisch bestimmt. Abbil-
dung 2) zeigt den Verlauf des Kohlenstoffanteils in Methyl-
gruppen iiber dem Molekulargewicht der Fraktionen., Fiir K38
durchléduft der Anteil ein Maximum von 13 % bei einem Mole-
kulargewicht von 500 und stabilisiert sich auf 11 % bei
hohen Molekulargewichten. Fir K29 ist kein Maximum gegeben,
Es miiBte bei sehr niedrigen Molekulargewichtswerten liegen.
Hier pegelt sich der Anteil bei hoheren Molekulargewichts-
werten auf 6 % ein., Den gleichen Wert erreicht S. DaB Maxi-
ma auch bel niederen Molekulargewichten auftreten konnen,
zeigt sich deutlich bei dieser Verteilung. Diesem Schwel-
pech liegt eine Herstellungstemperatur von 650 ¢ zugrunde
und das Maximum entspricht einem mittleren Molekulargewicht
von 300. Gemeinsam ist den Extrakten wie dem Schwelpech,
daB der Methylgruppengehalt im unteren Molekulargewichts-
bereich hoch ist und dann in einen konstanten Wert filir die
als polymer oder zumindest oligomer anzusprechenden Struk-
turen einmiindet. Praktisch inversen Verlauf zeigt das Hart-
pech. Auch hier wird ein konstanter Wert von etwa 7 % bei
hohen Molekulargewichten angestrebt, aber bei einem Moleku-
largewicht von 300 sind nur 3 % des Kohlenstoffs in Methyl-
gruppen. In diesem typischen Hochtemperaturprodukt liegen
im unteren Molekulargewichtsbereich viele kondensierte und
nicht oder nur gering substituierte Aromaten vor. Der hohe-
re Molekulargewichtsbereich enthdlt dann die oligomeren
Strukturen, die nicht mehr vollig abgebaut wurden. Wie zu-
vor gezeigt, ist mengenmifBig dieser Anteil aber sehr gering.
Abbildung 3) zeigt den Verlsuf fiir den Kohlenstoftanteil
in Methylengruppen. Beide Kohlenextrakte durchlauten breite
Maxima, deren Hohe und Lage von der Art der Einsatzkohle



174

bestimmt sind. Das Schwelpech durchlauft ein Maximum beil
etwa einem Molekulargewicht von 500. Dies entspricht, wie
die Maxima der Extrakte, in etwa dem Schwerpunkt des Aus-
bringens. Zu hoheren Molekulargewichten hin scheint der
Gehalt im Schwelpech wieder anzusteigen. Eine, zugegebener-
maBen gewagte, Extrapolation fithrt fiir die Extrakte und das
Schwelpech fir den nicht mehr analysierbaren hoheren Mole-
kulargewichtsbereich zu einem wert von etwa 20 %. Dies ent-
spricht aber etwa dem Gehalt in héherfliichtigen Kohlen,

Das heiflt, daB hohermolekulare Anteile aus Extrakten, aber
auch noch aus bei mittleren Temperaturen erzeugten Produk-
ten, den Ubergang zu der Struktur der Zinsatzkohlen bilden.
Anders wiederum verh&lt sich das Hochtemperaturprodukt.
Zwar steigt auch hier der Anteil von sehr niedrigen 5 % zu
etwa 10 % in einem breiten Maximum an, aber oberhalb von
einem Molekulargewicht von 1000 ist ein deutlicher Abfall
gegeben, Der geringe, erhalten gebliebene Anteil an Oligo-
meren ist im Sinne einer Dehydrierung doch merklich chemisch
verdndert. Dies findet natiirlich auch seinen Ausdruck bei
den in Abpildung 4) dargestellten Anteilen des Kohlenstofts
in aromatischen C-H-Gruppen. Wie bereits durch das {berwie-
gen von nicht oder nur gering substituierten kondensierten
Aromaten gedeutet, erreicht der Anteil fiir das Hochtempe-
raturprodukt an der unteren Molekulargewichtsgrenze einen
wert von fast 50 %. sr durchléutt dann gegensinnig zu den
Methylengruppen ein breites Maximum und steigt erst ober-
h2lb eines Molekulargewichtes von 1000 wieder schwach an.
Alle anderen Produkte haben an der unteren Molekularge-
wichtsgrenze einen Anteil von etwa 30 %, der zu hdheren Mo-
lekulargewichten hin abfallt. Der Gradient ist dabei durch
die Art der Einsatzkohle und die Vorgeschichte bestimmt.
Das einer Temperatur von 650 e ausgesetzte Schwelpech f&allt
nur schwach und nahezu linear auf Werte bei 25 % fiir Mole-
kulargewichte um 2000 ab. Rir K29 ist der Abtall zunichst
stark. Bei hoheren Molekulargewichten stabilisiert sich der
Wert auf etwa 20 %. Dies entspricht dem Wert der kinsatz-
kohle, PFir K38 ist der Abfall zun&chst sehr steil und er-
reicht 13 % bei einem Molekulargewicht um 500. Dieser Wert,
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der auch dem der Einsatzkohle entspricht, bleibt bis zu
Molekulargewichten von etwa 1200 konstant und f&llt erst
iiber eine zweite Stufe auf etwa 11 % ab.

FaBt man alle Gruppenanteile zusammen, so kann man daraus
unter gewissen einschrénkenden Voraussetzungen die Zahl

an aromatischen (RA) bzw. alizyklischen (RN) Ringen je
statistisch mittleres Molekiil berechnen. Uber das H/C-Ver-
h&dltnis kann dies auf die Zahl der Kohlenstoffatome je
mittleres Molekiil (ZC) bezogen werden. Die Verhdltnisse in
Abbildung 5) zeigen, daB in erster Ndherung Proportionali-
tat liber zum Teil breite Molekulargewichtsbereiche herrscht,
Im unteren Bereich steigt filir eine gegebene Kohlenstoif-
zahl der Gehalt an aromatischen Ringen mit der Vorbehand-
lungstemperatur., Im oberen Bereich ist bel den Extrakten
der Wert durch die Natur der kinsatzkohle bestimmt. Dies
gilt in etwa auch fiir die Zahl der alizyklischen Ringe.
Hier zeigt sich vor allem im untersten Bereich die bereits
bei 650 °C starke Destrukturierung.

Bildet man bei den Extrakten das Verh&dltnis von RA zu RN,
so0 betrédgt es bei den niedrigsten erfaBten Kohlenstoiffzah-
len 2, sinkt aber bei Zj = 150 auf 1,6 ab. Auf Kghlen extra-
poliert diirfte das einem Wert von grdéBenordnungsméfiig 1,5
und damit einem ausgeprigt naphthenoaromatischen Polymer-
system entsprechen. Bei Fliichtigengehalten oberhalb 20 %
sind die Unterschiede zwischen den Kohlen und damit auch
ihren Bxtrakten durch gleitende Uberginge vom aromatischen
zum naphthenischen Charakter bestimmt.
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Zum Verkokungsverhalten der chemischen Stoff-
gruppen rheinischer Braunkohle

R. Kurtz, Dr.-Ing.

Leiter der Abteilung Verkokung und Chemie
der
Rheinischen Braunkohlenwerke AG. KOln

Zusammenfassung

Untersuchungen zum Verkokungsverhalten der in rheinischer
Braunkohle enthaltenen chemischen Stoffgruppen haben das
Ziel, Grundlagenerkenntnisse zu sammeln, die der Ent-
wicklung von Verfahren zur Koksherstellung dienen sollen.

Es konnte gezeigt werden, daB in der rheinischen Braun-
kohle rohstoffbedingte Unterschiede im Verkokungsverhal-
ten vorhanden sind; so zeigt die hier untersuchte Kohle
einen Entgasungsverlauf, in dem Vorentgasungs- und Haupt-
entgasungsphase in einer Entgasungsphase vereint sind.

Ansonsten zeigen die in der Braunkohle enthaltenen chemi-
schen Stoffgruppen als Einzelkomponenten charakteristische
Unterschiede im Verkokungsverhalten. Die Einzelkomponenten
verhalten sich jedoch additiv, d. h. aus der Summe der
minzelverhalten ist das Verkokungsverhalten der Ausgangs-
kohle erkldr- und reproduzierbar.

Wechselwirkungen zwischen den Einzelkomponenten im Verband
der Kohle finden alsonicht statt, so dafB sich unterschied-
liches Verkokungsverhalten in erster Ndherung auf verschie-
dene Mengenanteile der unterschiedenen chemischen Stoff-
gruppen zurickfihren 1883%.
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tinleitung

Im Zuge der Untersuchungen zur Aufklirung des Entgasungs—
und Verkokungsverhaltens der rheinischen Braunkohle als
Grundlage zur Entwicklung von Verfahren zur Fein- und Form-
koksherstellung wurde das Pyrolyseverhalten einer typischen
Kohlenprobe des rheinischen Braunkohlenreviers vom Typ
"schlechte Brikettierkohle" sowie der chemischen Stoffgrup-
pen des Kohletyps untersucht. Die Untersuchungen stellen
eine PFortsetzung der auf der Round-Table-Veranstaltung in
Rom und in der Braunkohle (1) verdffentlichten Ergebnisse
mit der Zielsetzung dar, aus dem Verhalten der einzelnen
Stoffgruppen Riickschliisse auf das Gesamtverhalten der Kohle
zu ziehen.

Chemische Bigenschaften der Ausgangskohle und der

Extraktionsprodukte

Die chemischen Analysendaten der Kohlenprobe (Ausgangskohle)
bezogen auf den wasserfreien Zustand sind in den
Abb. 1 und 2 zusammengestellt.

DJer Cfix_ und Tllchtigengehalt der Aussansskohle liest mit
ca. 45,5 bzw. 49,23 I in der gewohnten Gro3enordnung, ob-
wohl der Aschegehalt mit 5,3 % etwa 1 7 absolut iber den
iiblichen 7erten liegt. Dies ist die Folge einer geringfiigi-
gen Sekunddrverunreinigung der Kohle in Form von Sand, die
in einem erhdhten Sioz—Gehalt der Asche zum Ausdruck kommt
(Abb. 2). Die normale Braunkohlenasche enthilt nur 4 - 8 %
SiOQ.

Wie Abb. 1, Bild 2, zeigt, konnten aus der Ausgangskohle
2,5 % Asche, 3 % Bitumen und 44,7 % Huminsiuren extrahiert
werden, so daB sich ein Riickstand von 43,8 }} ergab.

Die Entmineralisierung wurde mit SalzsHure, die Entbitu-
minierung mit einem Benzol-Alkohol Gemisch im Verh&dltnis
1 ¢+ 1 und die Enthuminisierung mit einer 2 j~igen NaOH-
Losung durchgefiihrt, also nach iiblichen Verfahren (2 - 9).
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Abb. 2, Bild 2, zeigt weiterhin, daB bei der Entminera-
lisierung i. W. die BErd- und Alkalibestandteile sowie

ein Teil des Sulfatanteils entfernt wurde, Die organische
Substanz wurde nicht wesentlich verdndert, wie die in

Abb., 3 wiedergegebenen Immediatanalysenwerte filr Ausgangs-
kohle und entmineralisierte Kohle zeigen.

Dies gilt auch i. ¥. flir die librigen Extraktionsriick-
stdnde und Extrakte mit Ausnahme des Bitumen-Extraktes,
der sich durch einen sehr geringen Aschegehalt von ca.
0,4 %, einen hohen Gehalt an fliichtigen Bestandteilen von
78,53 % und demzufolge durch einen CfiX-Gehalt von nur
21,10 % auszeichnet. Als Folge dieser Eigenschaften des
Bitumen-Extraktes liegt der Cfix—Anteil in der entbitumi-
nierten Probe ca. 2,2 % hoher als in der entmineralisier-
ten Probe und der Gehalt an fllichtigen Bestandteilen ent-
sprechend niedriger.

Die Huminsdure weist mit ca. 1 75 ebenfalls einen nied-

rigen Aschegehalt auf, so daB die Restkohle im Aschege-
halt die Ausgangskohle wieder erreicht. Der CfiX—Gehalt
der Huminsdure liegt mit nahezu 51 % hoch, der Gehalt an
fliichtigen Bestandteilen mit 48 % entsprechend niedrig.

Interessant ist ein Vergleich der Elementaranalysenwerte
der einzelnen Produkte (Abb. 4).

Das Bitumen liegt im C-Gehalt etwa 10 % iiber der Aus-
gangskohle; der Wasserstoffgehalt liegt doppelt so hoch,
wahrend Schwefel und (0+N)-Gehalt etwa halb so hoch lie-
gen. Die Bitumen-Hxtraktion fiihrt deshalb zu einem leich-
ten Absinken des Hohlenstoff- und asserstoff-Gehaltes
und einem leichten Anstieg des Schwefel- und (0+N)-Gehal-
tes in der entbituminierten Kohle.

Der C-Gehalt der Huminsduren liegt etwa 3 % unter dem /Jert
der Ausgangskohle - der (0+N)-Gehalt etwa 2,5 % hiher;

der Wasserstoffgehalt liegt etwa 0,5 % niedriger.
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Daraus folgt, daB die Restkohle im C-Gehalt ca. 1 % iiber
dem Ausgangswert liegt und der (0+N)-Gehalt etwa 1 %
ﬂiedriger, so daB festzustellen ist, daB durch die Extrak-
tion auch keine nennenswerten Verschiebungen in der Ele-
mentarzusammensetzung der organisch-chemischen Substanz

eintreten.

Bilanziert man den durchgefiihrten stufenweisen Extrak-
tionsvorgang elementar-analytisch, so ergibt sich fol-
gendes Bild:

Von der 67,66 kg C in 100 kg Ausgangskohle gehen 7,30 kg C
(10,8 %) ins Bitumen - 60,36 kg (89,2 Z) verbleiben in

der entbituminierten Kohle. Bei der HuminsZure-Extraktion
verteilt sich nun dieser Kohlenstoffanteil etwa zur Hialfte
auf die Huminsdure selbst und zur Hdlfte auf die Rest-
kohle. Insgesamt werden durch den Extraktionsvorgang
demnach 37,50 kg C extrahiert, das entspricht 55,4 % der
Ausgangsmenge.

-

Vom Wasserstoffanteil (4,52 kg) gehen 0,83 kg (18,4 i
in das Bitumen - 3,69 kg (81,6 %) verbleiben im Extrak-
tionsriickstand. Interessanterweise verteilt sich auch
der Wasserstoffgehalt bei der Huminsiureextraktion je

zur Hdlfte auf den Extrakt und den Extraktionsriickstand;
verhédlt sich also genauso wie der Kohlenstoff. Insgesamt
werden also ca. 2,7 kg H (60 #) durch den Extraktionsvor-
gang aus der Ausgangskohle entfernt.

Vom (0+N)-Anteil in Hdhe von 27,14 kg verbleibt der Haupt-
anteil von 25,83 kg (95,2 %) in der entbituminierten

Kohle - nur 1,31 kg werden durch die Extraktion des Bitu-
mens erfaBt. 14,35 kg (52,9 %) gehen anschliefend in die
Huminsfdure - 11,48 kg (42,3 %) verbleiben in der Restkohle.
Vom (0+N)~Gehalt werden also 15,05 kg (55,5 5) durch die
stufenweise Extraktion erfallt.

Vom Schwefelanteil (680 g) gehen nur 30 g (4,4 %) in das
Bitumen - 650 g verbleiben in dem Extraktionsriickstand
und verteilen sich bei der Humins8ure-zxtraktion wieder
etwa zur H8lfte auf die HuminsBure selbst und die Rest-
kohle.



4¢O

187

Man kann also feststellen, daB bei der Huminsdure-Ex-
traktion nur der Sauerstoffgehalt etwas stédrker erfalt
wird - alle anderen Elemente verteilen sich je zur Hdlfte
auf die Huminsduren und die Restkohle.

Gewichtsverlust der Ausgangskohle und der Extraktions—

produkte im Zuge des Verkokungsvorganges

Abb. 5 zeigt den Intgasungsverlauf der Ausgangskohle mit

einem Gesamtgewichtsverlust von ca. 50 *%, bezogen auf

das wasserfreie Ausgangsmaterial. Die Entgasungsverlaufs-
kurve zeigt den gewohnten Verlauf bei den gewd8hlten Auf-
heizbedingungen.

Abb., 6 zeigt im Vergleich dazu die entsprechenden Kurven

fir die Extraktionsprodukte und die Extraktionsriickstidnde.

Daraus wird deutlich, daB der starke Gewichtsverlust in
der Vorentgasungsphase (220 - 465 °C) mit ca. 25 % im
Temperaturbereich 300 - 465 °C stark durch die Entbindung
von Flissigprodukten beeinfluBt wird. Das Bitumen verliert
in diesem Temperaturbereich 60 % seines Gewichtes bei
einem Gesamtgewichtsverlust von etwa 72,5 % bis zum Ende
des Verkokungsvorganges.

Da sich bei der rheinischen Braunkohle ein Zusammenhang
zwischen Bitumenausbeute durch Extraktion und Teeraus-
beute durch Verkokung gemdfl Abb. 7 ergibt, bedeutet das,
dall erhebliche Teermengen auch aus den Huminsduren und
der Restkohle freigesetzt werden missen.

Im vorliegenden Falle entfallen von einer Gesamtteermenge
von 10,1 5 (waf) 4,8 # auf den Bitumenanteil, 3,8 7 auf
die Huminsiuren und 1,5 % auf die Restkohle.

Die Humins#uren und die Zxtraktionsriickstinde zeigen an-
ndhernd gleiches Verhalten vezliglich des Gewichtsver-
lustes mit Verten von ca. 50 % am Ende der Verkokung.
Der Gewichtsverlust setzt bei 200 - 250 °C ein, am Ende
der Vorentgasung (465 0C) betrégt der Gewichtsverlust ca.
30 %, am Ende der Hauptentgasungsphase (830 °C) etwa

50 7.
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Mit Ausnahme des Bitumens zeigen die iibrigen Extraktions-
produkte und Rickstdnde keine nennenswerten Abweichungen
zum Gewichtsverlust der Ausgangskohle.

Verteilung des Gewichtsverlustes auf die einzelnen
Verkokungsprodykte

Abb., 8 zeigt die Verteilung des Gewichtsverlustes auf die
einzelnen Verkokungsprodukte, bezogen auf die Ausgangs-
kohle.

11,5 % des Gewichtsverlustes entfallen auf das Kohle-
wasser, 9,5 % (10,7 % wf) auf Schwelwasser, 8,5 %

(9,6 % wf) auf Teer und 25 % (28,2 % wf) auf Koksofen-
gas; der Verkokungsrickstand betrigt 45,5 %.

Die Darstellung bestédtigt dariiber hinaus die Ergebnisse
friherer Untersuchungen; der Trocknungsvorgang geht prak-
tisch "kontinuierlich" bei ca. 220 °C in die Phase der
Schwelwasserbildung iiber; bei 270 - 300 °C setzt die
Teerentbindung ein, die i. W. im Temperaturbereich

400 - 500 °C erfolgt und bei 600 °C abgeschlossen ist.
Zusammen mit der Teerentbindung setzt auch der Ent-
gasungsvorgang ein, der im Temperaturbereich 400 -

600 °C eine entscheidende Rolle spielt. Das wird in

Abb. 13 besonders deutlich.

Eine vergleichbare stufenweise Verkokung fir die einzel-
nen Extraktionsprodukte und Extraktionsriickstidnde konnte
aus Mengengrinden bisher nicht durchgefiihrt werden, so
daB hier nur eine Differenzierung in Koks - Gas und
Fliissigprodukte (Teer + Schwelwasser) mdglich ist. Ledig-
lich, bezogen auf die Verkokungsendtemperatur, ist eine
Differenzierung zwischen Teer und Schwelwasser mdglich.
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Wie Abb. 9 zeigt, liefert das Bitumen bei der Pyrolyse
7,2 % Schwelwasser, 50,6 % Teer und 20,7 % Gas, 21,5 %
verbleiben als fester Verkokungsriickstand. Etwa 50 7

des Bitumenanteils werden also in Form von Teer gewonnen,
ca. 20 % als Gas; das bedeutet eine deutliche Verschie-
bung insbesondere zugunsten der Flﬁésigprodukte, ver-—
glichen mit der Ausgangskohle.

Auch hier setzt der Zersetzungsvorgang bei einer Tempe-—
ratur von ca. 200 °C mit der Schwelwasser- und Teerbil—
dung ein und erreicht im Temperaturbereich 400 - 500 °c
die lebhafteste Entwicklungsphase.

Das deutet daraufhin, daB das Bitumen in diesem Tempera-—
turbereich einen maBgeblichen Beitrag zur Teerbildung
bezogen auf die Ausgangskohle leistet. Bei 500 °c ist

im Gegensatz zur Ausgangskohle der ProzeB der Schwel-
wasser- und Teerentwicklung abgeschlossen.

Die Gasentwicklung setzt auch hier bei 300 °C vermutlich
zusammen mit der Teerentbindung ein. Der Entgasungsvor-
gang (Abb. 13) erfolgt gleichmiBig iiber den gesamten
Temperaturbereich mit einem geringfligigen Anstieg im
Temperaturbereich 500 - 600 °c.

Die entbituminierte Kohle (Abb. 10)liefert mit 6,4 %
verstidndlicherweise weniger Teer und mit 11,2 % Schwel-
wasser und 29,8 % Gas nur geringfiigig hdhere Werte als

die Ausgangskohle. Aufgrund des geringeren Teeraus-
bringens liegt die Koksausbeute mit 51 % entsprechend hdher.

Im Entgasungsverlauf sind ansonsten keine markanten
Unterschiede zur Ausgangskohle festzustellen.

Die Huminsdure (Abb. 11) liefert mit 9,7 % Teer die
gleiche Ausbeute wie die Ausgangskohle; der Schwelwas-—
seranteil liegt mit 4,7 % deutlich niedriger, die Gas-
ausbeute mit 33,6 % hoher. Die Koksausbeute betrigt

52 %
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Die Entwicklung in der Schwelwasser- und Teerbildung
ist vergleichbar mit der Ausgangskohle.

Dagegen ergibt sich ein deutlicher Unterschied im Ent-
gasungsverlauf (Abb. 13). Die Fuminsdure zeigt eine
relativ gleichméRige und hohe Entgasungsrate im Tempera-
turbereich 400 -~ 700 O¢. Erkennbare IlMaxima liegen bei
ca. 450 °C, 650 °C und bei 825 °C, die also in die Vor-,

Haupt- und Nachentgasungsphase fallen.

Die Restkohle (Abb. 12) ist mit 18,2 /% iiberragend an der
Schwelwasserbildung mit 3 % jedoch nur untergeordnet an
der Teerbildung beteiligt. Die Gasausbeute liegt mit

26 - etwas niedriger als bei der Ausgangskohle, die
Koksausbeute mit 52,8 % deutlich hdher.

Abgesehen von den mengenbedingten Unterschieden gibt es
hier keine bemerkenswerte Differenzierung im Bildungs-
verlauf fiir diese Produkte verglichen mit der Ausgangs-—
kohle, im Entgasungsverlauf sind jedoch Unterschiede
nicht libersehbar.

S0 zeigt die Restkohle ein deutlich ausgepridgtes Entga-
sungsmaximum bei 400 - 450 °C und ein ausgeprigtes Ilini-
mum bei 650 - 700 °C. Die Restkohle entgast also i. W.
in der Schwelzone, also im Temperaturbereich zwischen
400 und 600 °cC.

Die Darstellung der Entgasungsraten in Abb. 13 weicht
insgesamt gesehen von den bisher gefundenen Ergebnissen
dadurch ab, dafl Vor- und Hauptentgasungsphase zu einer
Intgasungsphase zusammengeschoben sind - lediglich das
intgasungsverhalten der Humins8ure zeigt Analozien zu
dem bisherigen Verhalter der Gesamtkohle.

Diese Abweichung kann nur rohstoffbedingt sein, d. h.
die Kohle vom Tyvp "schlechte Brikettierkohle", die hier
zur Diskussion steht, zeigt ein anderes crigasungsver-
halten als Kohlen vom Typ "gute Brikettierkohle™, die
Priher Untersuchungsgegenstand war.



191

Man muB3 also davon ausgehen, daB es rohstoffbedingte
Unterschiede im EBntgasungsverhalten der rheinischen
Braunkohle gibt, ohune daB die dafir verantwortlich zu
machenden Ursachen z. Z. bekannt sind, wobei jsdoch die
vorliegender Jrzebnisse darauf hinweisen, daf das ilengen-
verhdltnis Huminsdure - Restkohle diesbeziiglich einen
entscheidenden &influl haben wird.

Anteil der Dxtraktionsprodukte und Riicksténde

e ot ot s i e i e o et S . A . g e ) S Bt T ) Al W Ui W S SR et S D S S S e A

Abb. 1 hat gezeigt, daB sich die Ausgangskohle (waf) aus
9,5 )5 Bitumen, 46,7 # Huminsiuren und 43,8 /% Restkohle

zusammensetzt.

Am Gesamtschwelwasser-Ausbringen von 11,3 % ist nach
Abb. 14 die Restkohle mit &,5 [ lUberragend beteiligt;
HuminsHuren und Bitumen liefern einen Beitrag von 2,2
bzw. 0,6 %. Die Teerausbeute von 10,1 1 verteilt sich
etwa je zur Halfte auf Bitumen und Huminsiure, wihrend
die Restkohle mit 0,7 % hier eindeutig unterreprisen—
tiert ist. An der Gasausbeute von 29,5 % ist die Humin-
sdure mit 15,7 % vorrangig beteiligt, gefolgt von der
Restkohle mit 11,8 /5; das Bitumen leistet einen Beitrag
von nur 2 7.

An der Koksausbeute von 49,1 7% sind Huminsdure und Rest-

kohle mit 24,3 % bzw. 22,8 7 nahezu gleichrangig betei-
ligt; das Bitumen leistet auch hier einen Beitrag von
2,0 7.
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Die bisherigen Ausfiihrungen haben gezeigt, daB bei der

Verkokung von Braunkohle und den daraus gewonnenen

Extraktionsprodukten- und Rickstédnden die in der Tab. 1

aufgefihrten Gasausbeuten erhalten werden:

b Gewicht
rel. Gew?h | rel. Vol% abs. abs.

(N1/kg) Gew. %
Bitumen 6,8 R 16,0 2,0
Humins&dure 53,2 49,3 130,3 15,7
Restkohle 40,0 44,6 17,7 11,8
Ausgangsk. 100,0 100,0 264,0 29,5
Tab. 1: Gasausbeuten der in der rheinischen Braun-

kohle des Typs "schlechte Brikettierkohle"
enthaltenen chemischen Stoffgruppen bei
ihrer thermischen Zersetzung

Die Gegeniiberstellung der Gewichts-— und Volumen-Prozente
zeigt, daB die thermische Zersetzung der Humins&ure unter
Luftabschlull im Vergleich zur Restkohle stdrker an der
Bildung von Gasbestandteilen mit groBerer Dichte beteiligt
ist.

Die Ausgangskohle zeigt den in Abb. 15 dargestellten

Entgasungsverlauf.

Vom gesamten Gasgewicht entfallen

58,9 %  auf co,
20,5 %4 auf CO

2,5 % auf Hy

11,7 4 auf CH,

6,4 % auf CnHm + Rest.
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002 und CO stellen also vom Gewicht her die liberragenden
Gasbestandteile dar, widhrend bei der volumenm&fBigen Be-
trachtung CO, mit 32 Vol.#%, CO mit 18,0 %, H, mit 30 #
und CH4 mit 17 % beteiligt sind.

Gemdf Abb. 16 setzt der Entgasungsvorgang bei ca. 300 °¢c
mit Abspaltung von 002 ein, es folgen CO und CH4 bei

ca. 350 °C. Bei 600 °C liegen die Gasbestandteile in etwa
gleichen Konzentrationen vor, dariber hinaus spielt H2
die dominierende Rolle.

Die Verinderung der Gasdichte als Funktion der Entgasungs-
temperatur zeigt Abb. 17 mit fallender Tendenz von

2,0 kg/Nm3 nach 1,05 kg/Nm3. Der Gasheizwert (Abb. 18)
erreicht oberhalb der Schwelzone mit ca. 3.625 kcal/Nm3
den lMaximalwert und bleibt praktisch bis zum Z“nde des
Verkokungsvorganges unverdndert. Verglichen mit der Aus-
gangskohle liefert die thermische Zersetzung des Bitumens
(Abb. 13) erheblich mehr CO (50,2 Gew.?%). Dies geht

zu Lasten der CO,- und CH,-Ausbeuten, die mit 40,6 bzw.
8,2 Gew.% vertreten sind; schwere Kohlenwasserstoffver- -
bindungen fehlen vollsténdig.

Die Darstellung der Gaszusammensetzung des Gases bei der
betrachteten Temperatur in Abb. 20 zeigt, dal auch hier
bei 300 °C zunichst nur CO0, vorhanden ist, bei 350 ¢
beginnt auch hier die CO-Bildung, die von 500 °C an ziem-
lich konstant bleibt; bei 350 °C setzen die CH,- bei

500 °C die Hy~Entwicklung ein.

Die Gasdichte (Abb. 21)schwankt zwischen 2,0 und 1,09
kg/Nm3. Der Gasheizwert (oberhalb 600 °C) liegt bei ca.
3.000 kcal/Nm3 - also niedriger als bel der Gesamtkohle.

Die Huminsdure (Abb. 22) liefert folgende Gaszusammen-
setzung:

co - 22,9 %
cH, - 6,8 =

CnHm + Rest

I
e
i3
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Die Humins#ure trigt demmach malgeblich zur 002—Bi1dung
bei und ist an der CH4—Entwicklung weriger stark be-
teiligt.

Die COz—Entwicklung setzt bel niedrigen Temperaturen
(250 °C) ein und bleibt bis 350 °C der einzige Gasbe-
standteil.

Hier setzen die CO- und CH4—Entbindungen ein, wihrend
die Wasserstoffentwicklung bei 500 °C beginnt (Abb. 23).

Aufgrund des hohen COz-Anteils liegt die Gasdichte hoch
-~ 2,0 - 1,1 kg/Nm> - (Abb. 21). Die Restkohle liefert
mit 59, % ebenfalls einen mafzeblichen Beitrag zur COZ-
intbindung; entsprechendes gilt fir den CH,-Anteil,

der 24,4 Gew.!) ausmacht; CO ist unter-, Hz‘uberreprésen—
tiert (Abb. 24). Abb. 25 zeigt, daB 002 - CO0 - und CH4~
Bildung bei 300 °C und die HZ—EntWicklung vei 350 °c

einsetzt,

Rekonstruiert man den Gasbildungsvorgang der Ausgangs-—
kohle aus dem Entgasungsverhalten der verschiedenen
Stoffgrupven, so ergibt sich folgendes Bild:

Die bei der Ausgangskohle bei 250 OCc einsetzende Ab-
spaltung von 002 stammt aus der Huminsdure; ab 300 °¢
spalten auch das Bitumen und vor allen Dingen die Rest-—
kohle im zunehmenden MaBe 602 ab; die HuminsZure spielt
die dominierende Rolle hinsichtlich der COZ—Bildung.

Die bei 350 °C einsetzende CO-Bildung stammt je zur
Halfte aus dem Bitumen und der Restkohle. CO-Bildung

aus der Huminsdure, die auch hier die dominierende Rolle
spielt, setzt nennenswert erst bei ca. 500 °¢ - also
verhdltnismdBig spdt - ein. In den unteren Temperatur-
bereich tragen also das Bitumen und die Restkohle maBgeb-
lich zur CO-Bildung bei, wobei das Bitumen einen Uber-
proportional-hohen Beitrag leistet.

Die ebenfalls bei 350 °C einsetzende CH4—Bildung ist der
Restkohle zuzuordnen, die insgesamt einen groflen Beitrag
zur CH4~Entwick1ung leistet. Bei 400 °C liefern auch das

Bitumen und die Humins#ure einen Beitrag zum CH4-Anteil.



6.0

195

Die Wasserstoffentwicklung setzt bei 400 °¢ ein und stammt

aus der Restkohle.

Restkohle und HuminsZure leisten zur Vasserstoffbildung
in etwa gleichwertige Beitridge, wobeli die Freisetzung
des Wasserstoffes der Huminsdure erst bei 550 °C ein-
setzt. Bei 650 °C wird erst eine nennenswerte Ausbeute
erreicht. 50 % des Vasserstoffes aus Huminsdure wird
erst oberhalt 700 °C abgespalten.

Die Restkohle liefert danach im Temperaturbereich 400 -
700 °C den entscheidenden Beitrag zur Wasserstoffent-

wicklung.

In Abb. 26 sind diese Zusammenhiinge nocheinmal veran-—
schaulicht.

Verteilung der Elemente auf die Zxtraktionsprodukte

und -Rickstdnde sowie auf die einzelnen Verkokungs-—

Erodukte

Kohlenstoffbilanz

In der Ausgangskohle sind 676,6 kg/t Kohlenstoff (waf)
enthalten. 7,3 ) des Xohlenstoffes werden durch die
Bitumenextraktion, 30,2 % durch die Huminsdureextraktion
erfalt, daB heiBit, 30,16 % verbleiben in der Restkohle.

Der iiberwiegende C-—Anteil des Bitumens (4,02 7.) geht
bei der Verkokung in den Teer, 0,76 3 wandern ins Gas,
2,52 % bilden einen festen Entgasungsriickstand.

Demgegeniiber gehen vom C-Gehalt der Huminsdure (30,2 %)
nur 2,69 % in den Teer, 5,23 ;i ins Gas, wihrend der
iiberwiegende Anteil von 22,28 ;5 zur Xoksbildung beitrdgt.

Ahnlich verhdlt sich die Restkohle. Vom C-Anteil in
Hoéhe von 30,16 % tragen 20,85 % zur Koksbildung bei,
widhrend 4,81 # ins Gas lbergehen. 4,5 /6 - also deut-
lich mehr als bei der Huminsdure - gehen in Teer iiber
(Abb. 27).
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Wasserstoffbilanz

Die Ausgangskohle enthdlt 4,52 % Wasserstoff. 0,83 %
davon gehen in das Bitumen und der Rest je zur Hilfte

in die Huminsiure (1,86 %) und in die Restkohle

(1,83 %).

0,74 % des Wasserstoffanteils im Bitumen, also der iiber-
ragende Anteil, sind an der Teerausbeute beteiligt -

0,06 % gehen ins Gas - 0,01 % ins Schwelwasser und 0,02 %
werden im Restfliichtigen—Anteil des Kokses wiederge-
funden.

Der Wasserstoffanteil der Huminsiuren (1,86 %) verteilt
sich ziemlich gleichmidBig auf Koks (0,49 %), Gas (0,60 %)
und Teer (0,54 %) - 0,23 % gehen ins Schwelwasser.

Die Restkohle zeigt ein davon abweichendes Verhalten;
1,01 % des Wasserstoffanteils tragen zur Gasbildung bei -
insbesondere zur CH4-Bildung am Beginn der Schwelzone.
0,60 % gehen in den Teer, 0,05 % gehen ins Schwelwasser,
0,17 % verbleiben im Koks (Abb. 28).

Saverstoff (Stickstoff)-Bilanz

Die Ausgangskohle enthdlt 27,14 % (0+N); davon gehen
1,31 % in das Bitumen, 14,35 % in die Huminsdure und
etwas weniger - ndmlich 11,48 % - verbleiben in der
Restkohle.

Vom Sauerstoffanteil des Bitumens (1,31 /) geht der
Hauptanteil (1,14 %) ins Gas und fiihrt, dadurch be-
dingt, zu einer Uberproportional hohen CO0-Bildung. Vom
verbleibenden Rest gehen 0,09 % ins Schwelwasser,

0,03 % in den Teer, 0,05 % verbleiben im Koks.

Der iliberragende Sauerstoffanteil der Humins&dure (14,35 %)
geht ebenfalls ins Gas und leistet hier den entschei-
denden Beitrag zur COZ- und CO-Bildung.
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Bin beachtlicher Anteil (1,87 #) geht auch ins Schwel-
wasser, 0,41 % gehen in den Teer und immerhin 2,37 %
ist thermisch so stabil, daB er im Koks verbleibt.

Der Sauverstoffanteil der Restkohle (11,48 #) geht zu
6,09 % ins Gas und trdgt hier maBgeblich insbesondere
zZur COZ—Entwicklung bei. Ein weiterer bedeutender An-
teil trdgt mit 4,77 % zur Teerbildung bei, 0,45 ;% sind
im Schwelwasser enthalten, 0,17 /5 im Koks (Abb. 29).

Schwefelbilanz

Von den 0,68 # S der Ausgangskohle gehen bei der stu-
fenweisen Extraktion 0,03 % in das Bitumen; der Rest
verteilt sich je zur Hdlfte auf die Huminsdure (0,32 %)
und die Restkohle (0,33 %).

Der Schwefelanteil des Bitumens geht mit 0,02 % in den
Teer; 0,01 % verbleiben im Koks.

Vom "Huminsdure-Schwefel™ geht die Hdlfte in den Teer
(0,16 %); der Rest verteilt sich wiederum je zur Hdlfte
auf Koks (0,09 %) und Gas (0,07 %).

Etwa das gleiche Verhalten zeigt der Schwefelanteil
der Restkohle, der zu 0,19 % in den Teer, zu 0,05 %
ins Gas und zu 0,09 % in den Koks geht (Abb. 30).

Analyse des Verkokungsvorganges auf der

Grundlage der Untersuchungsergebnisse

Die thermische Zersetzung der Braunkohle unter Luftab-
schlufl, die bei 220 - 270 °C mit der Freisetzung von
Schwelwasser und 002 einsetzt, beginnt mit der thermi-
schen Zersetzung der Huminsfure, wie die Ausfilhrungen
gezeigt haben.

Oberhalp 270 ¢ beginn die Teerentbindung, gekoppelt
mit einer verstidrkten COZ—Entwicklung, begleitet von
der bei dieser Temperatur einsetzenden Bildung von CO
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und CH4 sowie einer weiteren Bildung von Schwelwasser.
Die Teerentbindungsphase wird eingeleitet durch die
Teerbildung aus Bitumen, wobei als zusdtzliche Spalt-
produkte CO, CO, entstehen.

Diese Phase der Teerbildung, die im Temperaturbereich
400 - 500 °C die lebhafteste Entwicklung zeigt, wird
von der Teerbildung aus HuminsBure lberlagert, die prak-
tisch die andere H&81fte der Teerausbeute liefert; auch
hier sind C02 und CO die charakteristischen gasfdrmigen
zusi&tzlichen Spaltprodukte.

Die Restkohle liefert die Hauptmenge des Schwelwassers.
Dieser Vorgang schlieflt an die Schwelwasserbildung aus

Huminsiure bei 300 °C an und setzt sich relativ konti-

nuierlich bis ca. 650 °C fort. Im Gegensatz zum Bitumen
und der HuminsEure werden hierbei neben 002 und CO

auch CH, und H2 Trei.

4
Die Viasserstoffentwicklung aus Bitumen und insbesondere
aus Huminsidure setztv 1. /. erst nach Beendigung der Teer-
und Schwelwasserentwicklung bei Temperaturen um 650 o¢
ein, wobel von der HuminsBure weiterhin 002 freigesetzt
wird.

Huninsdure und Restkohle sind zu gleichen Teilen am
Kohlenstoffgehalt der Ausgangskohle beteiligt und tra-—
gen etwa zu gleichen Teilen zur Koksbildung bei.

Der verbleibende Restkohlenstoff geht bei der Huminsdure
zu 2/3 ins Gas und zu 1/3 in den Teer, widhrend er sich
bei der Restkohle zu gleichen Teilen auf Teer und Gas
verteilt.

Auch am Viasserstoffarteil sind Huminsiure und Restkohle
zu gleichen Teilen beteiligt.

Hier gehen bei der Huminséure der Jasserstoffanteil je
zur Hdlfte in Teer und Gas, wihrend die Restkohle ihren
Jasserstoffanteil zu 2/3 ins Gas abeibt und zu 1/3 in

den Teer.
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Die Huminsdure ist naturgemil sauerstoffreicher als
die Restkohle. Wahrend der Huminsdure-Sauerstoff uUber-
wiegend ins Gas geht und hier bevorzugt zur COz—Bil-
dung beitrigt, geht der Restkohle-Sauerstoff bevorzugt
ins Schwelwasser.
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STBUCTURAL FEATURES IN COAL-BASED CARBONISED FIBRE

M.A.A. Jorro, W.R. Ladner and T.D. Rantell

SUMMARY

Carbon fibre produced from solvent extracts of coal by processing in
a final heat-treatment temperature of 1000 °C has been examined by a
number of techniques for determining fibre structure. The filaments were
found to be circular in cross-section and of uniform diameter with a smooth
external surface. Some of these, in common with those made from other
precursors, contained voids and inclusions; a number of these inclusions
are associated with the mineral matter of the parent coal. Coal-based
carbonised fibre has an isotropic structure which gives rise to a typical
conchoidal fracture.

1.  INTRODUCTION

Carbon fibre in the form of cont%nuous filament can he made from a
variety of feedstocks including rayon', polyacrylonitrile“ and pitch”.
Typically, the tensile strengths of contlnuogs filament produced from
these materials are in the range 0.5-3 GN m ~, althpugh higher strengths
have been claimed for measurements on short lengths . However, even the
strengths found fgr short lengths are appreciably less than the 14 GN m~2
measured by Bacon” for carbon whiskers. The carbonised fibres produced
from rayon and from pitch have relatively low moduli but can be converted
into high modulus fibre by strain graphitisation’'®*>. Strain graphitisation
also results in a significant increase in strength, strain graphitised
fibres having strengths up to 3 GN m=2 wheEeas the stpengths of their
carbonised predecessors are around 1 GNm “.

The fact that the strength of continuous filament fibre is low by
comparison with that found for carbon whiskers and that the strengths
vary considerably from filament to filament for a given set of processing
conditions has prompted a number of research workers to undertake
investigations into the structure of carbon fibres and, in particular,
into the nature of defects with the aim of improving the mechanical properties
of the fibre, especially strength.

Flaws in carbon fibres fall generally into two categories; internal
and ex’cernal,7 8Both types have beeg shown to be present in PAN-based
carbon fibre’® Moreton and Watt” have found that the level of internal
flaws can be reduced by processing PAN under ultraclean conditions with
the result that the tensile strength of the flbﬁe increased from 1.5 to
2.5 GN m~°. Some ligin- and pitch-based fibres '~ have been found to
contain graphitic inclusions which were assumed to originate by catalytic
graphitisation due to impurities. Surface contamination also gives rise
to enhanced graphitisation?!. The low tensile strengths of these fibres
are attributed to their internal and external flaws. It has been shown
that inclusions in PAN~based carbon fibre can decompose at high-temperatures
legving a voidl2,
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Although considerable work has been carried out to determine the
nature of flaws in PAN-based carbon fibre, similar published work on
carbon fibres produced from high carbon content feedstocks, such as
those based on coal or petroleum, is sparce. The object of the present
work is to give an account of some structural investigations made on
carbonised fibre, i.e. heat-treated to 1000°C, produced from one of
these high carbon feedstocks, namely coal extract. Structural studies
on high modulus strain graphitised fibre made from coal extract’? are
not included in this paper.

2. PREPARATION OF COAL-BASED CARBON FIBRE

The process for the preparation of carbon fibre fr$g coal, via a
solvent extraction route, has been previously described < and only a
brief description will be given here. To prepare the coal extract,
coal is digested at elevated temperature and under pressure with a
high boiling aromatic solvent. The resulting mixture is filtered to
remove the mineral matter and undissolved coal and then the bulk of
the solvent is removed by distillation under reduced pressure; some of
the solvent is retained in the extract to make it suitable for spimming.
The production of carbonised fibre from coal extract involves 3 steps;
(1) melt spinning, which includes extrusion and drawing of the molten
extract to make raw extract filaments (ii) heating in an oxidising
atmosphere at an increasing temperature up to 250 C to render them
infusible (iii) heating in an inert atmosphere up to a temperature of
10007C to carbonise the filaments.,

3.  CHARACTERISATION OF CARBONISED FIBRE

3.1 Tensile Strength

The tensile strengths of individual carbonised filaments were
determined using an Instron. test machine. Filament diameters were
measured with a microscope fitted with an Image Shearing eyepiece
which was calibrated against standard wires. An average diameter
of the carbon filament was determined from measurements at three
places along the length of the filament to be tested. Gauge lengths
of 104 20, 25, 50, 100 and 157 mm were tested by extending them at
rate of 0.5 mm/min. The results are given in Figure 1. The tensile
strength was found to increase as the gauge length decreases. A
similag gaﬂge length effect has been found for PAN-based carbon
fibres®s | y and arises because the strength of the filaments is
dependent upon flaws present along the test length. The probability
of a flaw occurring is reduced as the gauge length becomes shorter.
To investigate the nature of these flaws the coal extract carbon
fibres have been examined by a number of techniques.

3.2 Densitl

The bulk densities of the fibres were measured in a Tecam
density gradient column filled with a mixture of carbon tetrachloride,
methanol and ethylene dibromide to give an approxigately linear
column varying in density between 1.5 - 1.85 mg mm™”. The column
was calibrated by immersing in it floats of known density. The
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density of the coal-based carbonised fibres was fgund to be 1.65 mg mm~
This compares favourably with that found by Otani- for 1000°¢C
carbonised fibre prepared from PVC pitcg but is considerably less

than that of pure graphite (2.26 mg mm™’), thus giving some indication
of the open structure present in these carbon fibres.

3.3 Optical Microscopy

Transverse and longitudinal sections of oxidised and carbonised
fibre have been examined by optical microscopy. The fibres were
mounted in an epoxy resin and polished sections prepared normal
and parallel to the fibre axis. Fracture surfaces of broken ends
have also been studied; these were examined using oil immersion to
increase the resolution and contrast. To reduce the chance of
multiple fracture when breaking the filaments, they were broken under
a viscous liquid (liquid paraffin). It was not possible to examine
sections of the raw coal extract filaments because these were found
to be partially soluble in the resin systems used to mount the fibre.
Examples of some of the photomicrographs are shown in Plates 1-10.

3 03 o1 Oxidised Fibre

Optical examination of the sections of oxidised fibre from
different batches showed that, in most of the batches, the filaments
were circular in transverse section and of uniform diameter.

Typical examples of the transverse and longitudinal sections of
uniform filaments are shown in Plates 1 and 2. Occasionally,
batches of fibre of irregular cross-section were produced (Plate 3);
the irregular filaments often contained a void, which the longit-
udinal section (Plate 4) revealed to be a centre-line cavity.

These centre-line cavities were most probably formed by entrainment
of gas during the spinning process. It is also likely that the bean
shaped cross-section seen in Plate 3 was formed by extrusion through
an irregularly shaped or partly blocked orifice.

3.,3.2 Carbonised Fibre

Optical micrographs of sections of carbonised fibre are shown
in Plates 5-8, while Plates 9 and 10 show micrographs of two
filament ends produced by a single break.

The features present in the oxidised fibre are perpetuated in
the carbonised fibre. For example, the bean shaped oxidised
filaments (see Plates 3 and 4) are shown after carbonisation in
Plates 7 and 8, where it can be seen that both the external shape
and internal structure of the carbonised filaments are similar to
those of t%% oxidised filaments. A similar effect has been found
by Johnson '© who has shown that flaws in raw acrylics persist
through to the carbonised fibre.

For filaments with irregular cross-section, such as those
shown in Plate 7 the value of cross-sectional area of individual
filaments calculated from the diameter measured, using an image
shearing eyepiece, ‘are likely to be in error. However, when
determining the strength and modulus of a sample of fibre, a mean
value for 10 filaments has been taken with three diameter measure-
ments for each filament thus reducing errors due to irregular cross-
section.

3
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The fracture surfaces of samples of carbonised fibre have
also been studied by optical microscopy. Examination-of the
optical micrographs of the fracture surfaces showed that they
usually have the smooth appearance of a conchoidal fracture in an
isotropic glass-like material. Occasionally, broken ends contained
blowholes and features which appeared to be mineral inclusions. In
the example shown in Plates 9 and 10 the break has occurred at a
region in the filament where an internal void is connected by a
hole to the surface of the filament.

3.4 Microradiography

A radiographic technique16 has been used to study the internal
structure of carbonised fibre. Radiographs of filaments were taken
using an X-ray microscope at The Nondestructive Testing Centre of
the UKAEA at Harwell. In this instrument the X-rays were produced
by electromagnetically focussing a voltage-accelerated stream of
electrons on to a target of copper foil. The size of the electron
beam is such as to produce an X-ray source of only 1 um diameter.

The layer of fibre to be examined was stuck to a piece of sticky-

tape mounted above the X-ray probe and the intensity of the X-ray
beam passing through the sample was recorded on a photographic

plate. Typical examples of the defects are shown in Plates 11 and

12. The radiographs revealed that a number of the filaments contained
internal, as well as external, defects. Sometimes an internal defect,
for example a void, gave rise to a blister or swelling. However,
samples of fibre from later batches prepared using improved processing
techniques contained less voids. Also, these filaments were
appreciably stronger (0.6-0.8 GN m=2) than the earlier ones

(0.3-0.5 GN m~<). The increase in strength is also partly

attributed to the later fibre being of smaller diameter, 12-18 um

as opposed to about hoﬁAm for earlier samples. Microradiography

gave no indication of inclusions in any of the samples examined,

which is somewhat surprising in view of the results obtained

using transmission electron microscopy described in the next section.

3.5 High Voltage Transmission Electron Microscopy

Internal defects in carbonised fibre have been examined under
a 600 kV electron microscope at Harwell. For carbon the penetration
depth of the electron beam at this voltage is about 100 Mm, i.e.
appreciably greater than the diameter of the filaments and therefore
it is possible to examine whole filaments. Typical examples of the
transmission photographs at a magnification of 3800 are shown in
Plates 13, 14 and 15. The intensity of absorption of the electrons
increases with the atomic number of the element or elements present
and therefore mineral inclusions appear in the photographs as
darker areas and holes or voids as lighter ones.,

It is apparent from these photographs that both inclusions and
voids are present in the filaments, often occurring together. The
bubble or cavity associated with a mineral inclusion may have been
caused by either gas evolution from, or shrinkage of, the mineral
components during heat-treatment. Some of the fllaments also
showed swellings gt the site of an inclusion (Plate 15). The
frequency of defects, as judged by the 200 mm lengths of filament
examined, was about one per mm.
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3.6 Scanning Electron Microscopy

Scanning electron microscopy with its large depth of field
and high magnification is particularly useful for the examination
of carbon fibre, especially the irregular topography of the broken
ends of filaments. As with optical microscopy (Section 3.3) the
filaments were broken under liquid paraffin to prevent their

shattering into many fragments. The broken ends were then mounted
vertically, either singly or in small bundles, on aluminium stubs
using 'Silver Dag' to provide conduction through the filament to
the stub to prevent image distortion due to charge building up on
the filaments. Examples of the electron micrographs of filaments
are shown in Plates 16 and 17. Examinatiocn of the broken ends of
a number of filaments from different batches of fibre showed that
a fairly clean, generally conchoidal brezk occurred. The external
surface of the filaments appeared to be smooth and featureless.

3.7 X-ray Microprobe Analysis

X-ray microprobe analysis allows the chemical composition of
discrete regions down to 1 2 to be determined. The broken ends
of a number of filaments have been examined for iron, calcium,
silicon, aluminium, sulphur, copper, titanium and magnesium.
Examples of the electron micrographs and corresponding microprobe
scans are given in Plates 18-27. Iron, calcium, silicon and
aluminium were detected in a number of the filaments but no
indication was found of sulphur, copper, titanium or magnesium.
Iron was frequently found in the broken ends. Examples of electron
micrographs and X-ray probe scans for iron are given in Plates 18-23,

In several of the ends silicon and aluminium occurred together
and, in the pair of ends from one filament iron, silicon and
aluninium were coincident at corresponding areas on the broken
ends. The occurrence of these elements together at the same
site suggests, not surprisingly, the presence of a clay mineral.

An example of an inclusion of this type is given in Plates 24-27.
Plate 24t shows the electron micrograph and Plates 25-27 the
corresponding scans for iron, silicon and aluminium. All the

scans show a positive signal in the region of the inclusion.

(The high background count in the scan for aluminium comes from

the aluminium stub on which the fibre is mounted). Calcium has
been found to occur in a number of the filaments but is more often
associated with the cylindrical surface of the filament rather than
with the fracture surface.

4,  CONCLUSIONS

It can be concluded that the defects observed fall into two groups:

(i) those which occur as a result of processing
(ii) those which are inherent in the feedstock

A1l the defects associated with the carbon structure, such as voids,
blisters, etc., belong to the first group and it should be possible to
avoid these by suitable design of spinning equipment and careful choice
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of processing conditions. Defects associated with inclusions fall into
the second group and, although these cannot be completely eliminated,
they may be reduced by improved filtration.

It has been shown that the carbonised fibre produced <ns1:XMLFault xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat"><ns1:faultstring xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat">java.lang.OutOfMemoryError: Java heap space</ns1:faultstring></ns1:XMLFault>