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1. Einf�hrung

Zur�ckgehende Erd
lreserven bei gleichzeitig steigen-
dem Bedarf in Entwicklungsl�ndern sowie politische und

kologische Bedenken hinsichtlich fossiler Brennstoffe
zwingen uns, nach neuen Quellen f�r fl�ssige Treibstoffe zu
suchen. Die derzeit einzige nachhaltige Quelle von organi-
schen Kohlenstoffverbindungen ist Pflanzenbiomasse, und
Biotreibstoffe – das sind Treibstoffe, die aus Pflanzenbio-
masse hergestellt werden – sind die einzigen nachhaltigen
fl�ssigen Treibstoffe.[1–3] Biomasse ist ein billiger, nachwach-
sender und gut verf�gbarer Kohlenstofftr�ger. Die Kosten
der Produktion von Biomasse k
nnen regional stark
schwanken. Der Europ�ische Biomasseverband (AEBIOM)
berichtete, dass Biomasse in der Europ�ischen Union zwi-
schen $11 pro boe (barrel of oil energy equivalent) f�r feste
industrielle Bioeinsatzstoffe und $39 pro boe f�r Energie-
pflanzen wie Raps liegt.[4] F�r die Vereinigten Staaten von
Amerika wurden die Kosten f�r Biomasse auf Cellulosebasis
auf $5–15 pro boe gesch�tzt.[1,5] GroßeMengen Biomasse sind
weltweit verf�gbar, und die Europ�ische Vereinigung der
Biomasseindustrie (European Biomass Industry Association;
EUBIA) sch�tzt, dass Europa, Afrika und Lateinamerika
8.9 A , 21.4 A bzw. 19.9 A 1018 J Biomasse pro Jahr produzieren
k
nnten.[4] Biotreibstoffe setzen wesentlich weniger Treib-
hausgase frei als fossile Treibstoffe und k
nnen sogar Treib-
hauseffekt-neutral sein, wenn effiziente Methoden zu ihrer
Herstellung entwickelt werden.[5–8]

Eine vielversprechende Option f�r die Produktion von
Biotreibstoffen, die Verwendung aus Biomasse hergestellter
Einsatzstoffe in Kraftstoffraffinerien, steht im Mittelpunkt
dieses Aufsatzes. Zus�tzlich zur Biomasse m�ssen her-
k
mmliche Einsatzstoffe zugef�hrt werden, wie in Abbil-
dung 1 gezeigt, und die Flkonzerne beginnen bereits, diese
M
glichkeit zu pr�fen. Ein j�ngst erschienener Bericht der
Universal Oil Products Corporation (UOP) zeigt auf, wie
Biotreibstoffe 
konomisch in Kraftstoffraffinerien hergestellt
werden k
nnen.[9] Die Neste Oil Corporation baut gerade
eine Anlage am Standort Porvoo Kilpilahti in Finnland, in der
in einem modifizierten Hydrotreating-Verfahren Diesel-
treibstoff aus Pflanzen
l hergestellt werden soll (3500 Barrel
pro Tag).[10] Da die Raffinerien bereits stehen, kann die

existierende Infrastruktur mit einem geringem Kapitaleinsatz
an die Biotreibstoffherstellung angepasst werden.[9] Weiterhin
ist in den Raffinerien die Infrastruktur f�r das Verschneiden
von Treibstoffen sowie f�r deren Test und Verteilung bereits
vorhanden. Benzinraffinerien k
nnen auf dreierlei Weise
genutzt werden, um Einsatzstoffe aus Biomasse zu Treib-
stoffen und Chemikalien umzusetzen: Durch 1) das FCC-
Verfahren (fluid catalytic cracking), 2) Hydrotreating-Hy-
drocracken und 3) die Verwendung von Synthesegas oder
Wasserstoff, die aus Biomasse gewonnen wurden. Beim FCC
werden Produkte mit h
heremWasserstoffgehalt bezogen auf
den Einsatzstoff erhalten, was durch das Entfernen von
Kohlenstoff bedingt wird, der auf dem Katalysator verbleibt
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und im Regenerator unter Erzeugung von Prozessw�rme
verbrannt wird.[11] Dagegen entstehen beim Hydrotreating-
Hydrocracken durch Hydrierung fl�ssige Treibstoffe mit viel
h
herem Wasserstoffgehalt als der Einsatzstoff.[12] Das Hy-
drotreating dient im Raffinierprozess auch zum Entfernen
von Schwefel, Stickstoff und Sauerstoff aus dem Einsatzstoff.
Hier beschreiben wir die M
glichkeiten, Einsatzstoffe aus
Biomasse in FCC- und Hydrotreating-Raffinerien umzuset-
zen. Auf die dritte Option, die Verwendung von Synthesegas,
das aus Biomasse erzeugt wird, werden wir nicht eingehen.
Bez�glich dieserWasserstoff- und Synthesegasproduktion aus
Biomasse verweisen wir auf eine Reihe fr�herer Lbersich-
ten.[13–17] Die Europ�ische Kommission hat f�r 2010 das Ziel
gesetzt, 5.75% der f�r den Transport genutzten Brennstoffe
mit Biotreibstoffen zu decken. Das Einspeisen aus Biomasse
erhaltener Verbindungen in Raffinerien k
nnte das Ausmaß
unserer Abh�ngigkeit vom Erd
l rasch verringern. Aus Erd
l
gewonnene Einsatzstoffe sind chemisch verschieden von den
Biomasse-Einsatzstoffen, sodass der Betrieb einer Raffinerie
grundlegend umgestellt werden muss. Eine weitere Verbes-
serung hinsichtlich der Produktion von Biotreibstoffen in
Raffinerien k
nnte folgen, wenn Steuerbefreiungen und
Subventionen f�r alle Biotreibstoffe gelten w�rden, und nicht
nur f�r Ethanol und Biodiesel. Da der Erd
lpreis weiter
steigt, gehen wir davon aus, dass eine Raffiniertechnologie
entwickelt werden wird, die zur Coproduktion von Biotreib-
stoffen und herk
mmlichen Treibstoffen in derselben Raffi-
nerie und sogar in denselben Reaktoren geeignet ist.

Zum Lbergang in die „Kohlenhydratwirtschaft“ ist in
dreierlei Hinsicht ein Umdenken notwendig: 1) bei der Pro-
duktion von Biomasse, 2) bei der Umwandlung von Biomasse
in Treibstoffe und 3) bei der Umwandlung der Biotreibstoffe
in mechanische Energie.[15] Derzeit produzieren und raffi-
nieren Petrochemiefirmen Roh
l, sie haben also Expertise
hinsichtlich der Herstellung und Anwendung von Treibstof-
fen. Die Quellen f�r Biomasse werden dagegen von Agrar-
firmen und Regierungsinstitutionen kontrolliert. Wer wird
also auf dem Biotreibstoffmarkt den Ton angeben? Werden
es die Agrarfirmen sein, die bereits Biomasseprodukte her-
stellen, aber technisch nicht in der Lage sind, Treibstoffe zu
produzieren? Werden es Regierungsinstitutionen sein, in
deren Hand sich große Teile des Waldlands befinden? Oder
werden es die Flkonzerne sein, die die technischen M
g-
lichkeiten zur Herstellung fl�ssiger Treibstoffe, derzeit aber

keinen Zugriff auf Agrarressourcen haben? In einem realis-
tischen Szenario k
nnten beide Industriezweige kooperieren:
die Herstellung von Biomassevorstufen einerseits und die
Umwandlung in Biotreibstoffe und deren Veredelung ande-
rerseits.

2. Biomasse-Einsatzstoffe

Der erste Schritt bei der Biotreibstoffherstellung ist die
Gewinnung eines billigen und gut verf�gbaren Einsatzstoffes.
Hierf�r kommen in Betracht: Abf�lle (Agrarabf�lle, Pflan-
zenr�ckst�nde, Holzabf�lle), Waldprodukte (Holz, Ast- und
S�geabf�lle, B�ume, Str�ucher), Energiepflanzen (St�rke-
pflanzen wie Mais, Weizen, Gerste; Zuckerpflanzen, Gr�ser,
pflanzliche Fle, Kohlenwasserstoffpflanzen) oder marine
Biomasse (Algen, Wassergr�ser, Wasserhyazinthen).[15]

Pflanzenzucht, Biotechnologie und Gentechnologie verspre-
chen die Entwicklung effizienter, schnell wachsender Nutz-
pflanzen, die w�hrend desWachstums geringere Energie- und
D�ngemitteleintr�ge ben
tigen.

Biomasse-Einsatzstoffe stammen aus drei Hauptquellen:
Cellulose, St�rke und Zucker (genießbare Biomasse) oder
Triglyceride. Die Kosten der Biomasse schwanken regional,
sie steigen aber allgemein in folgender Reihe: Cellulose-
Biomasse < St�rke-(und Zucker-)Biomasse < Triglycerid-
Biomasse. Die Kosten der Umwandlungstechnologien
nehmen in folgender Reihe ab: Cellulose-Biomasse >

St�rke-(und Zucker-)Biomasse > Triglycerid-Biomasse.
Gleichwohl muss bedacht werden, dass die Kosten stark von
Angebot und Nachfrage abh�ngen. Folglich sollten neue
Anwendungen f�r Biomasse-Produkte zu einer Preissteige-
rung f�hren. Dies kann f�r Abf�lle und f�r nicht aus der
Nahrungsmittelproduktion stammende Biomasse sehr wich-
tig sein, wird aber dann zu regionalen Problemen f�hren,
wenn Biomasse aus Nahrungsmitteln gewonnen wird.

2.1. Cellulose-Einsatzstoffe

Lignocellulose- oder Cellulose-Biomasse besteht haupt-
s�chlich aus drei Struktureinheiten: Cellulose, Hemicellulose
und Lignin. Cellulose (ein kristallines Glucosepolymer) und
Hemicellulose (ein komplexes amorphes Polymer, dessen
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Hauptkomponente eine Xylose-Monomereinheit ist) bilden
etwa 60–90 Gew.-% der terrestrischen Biomasse. Lignin, eine
polyaromatische Verbindung, ist die andere Hauptkompo-
nente von Cellulose-Biomasse. Cellulose besteht aus einem
linearen Polysaccharid mit b-1,4-Verkn�pfungen zwischen d-
Glucopyranose-Monomeren, und sie ist ein kristallines Ma-
terial mit einer ausgedehnten, ebenen, helicalen Konforma-
tion.[18] Eine große Herausforderung beim Verarbeiten von
Cellulose-Biomasse ist die Umwandlung der festen Substan-
zen in fl�ssige oder gasf
rmige Produkte.[5,18–20] Drei Haupt-
technologien werden genutzt, um fl�ssige Produkte aus Cel-
lulose-Biomasse zu erhalten: Hydrolyse (Produktion w�ssri-
ger Zuckerl
sungen), schnelle Pyrolyse (Bio
l-Produktion)
und Verfl�ssigung (Bio
l-Produktion).[15] Außerdem kann die
Vergasung von Biomasse mit anschließenden Standard-Syn-
thesegasreaktionen zur Umwandlung von Biomasse in fl�s-
sige Treibstoffe genutzt werden.[15,16]

Durch schnelle Pyrolyse oder durch Verfl�ssigung werden
Bio
le erhalten.[21–24] Diese komplexenMischungen enthalten
bis zu 400 verschiedenen Verbindungen: S�uren (Essigs�ure,
Propions�ure), Ester (Methylformiat, Butyrolacton, Angeli-
calacton), Alkohole (Methanol, Ethylenglycol, Ethanol),
Ketone (Aceton), Aldehyde (Acetaldehyd, Formaldehyd,
Ethandial), verschiedene Oxygenate (Glycolaldehyd,
Acetol), Zucker (1,6-Anhydroglucose, Acetol), Furane
(Furfuralalkohol, 5-Hydroxymethylfurfural, Furfural), Phe-
nole (Phenol, Dihydroxybenzole, Methylphenol, Dimethyl-
phenol), Guaiacole (Isoeugenol, Eugenol, 4-Methylguaiacol)
und Syringole (2,6-Dimethoxyphenol, Syringaldehyd, Propyl-
syringol).[25] Bei der schnellen Pyrolyse sind die Verweilzeiten
kurz (unter 2 s) und die Heizgeschwindigkeiten hoch
(500 Ks�1), wobei moderate bis hohe Temperaturen (maximal
400–700 8C) und niedrige Dr�cke angewendet werden (1–
5 atm). Die Pyrolyse liefert nicht die thermodynamischen
Produkte, sondern durch optimierte Verweilzeiten und Tem-
peraturen k
nnen die gew�nschten Intermediate erhalten
werden. Die Verfl�ssigung l�uft bei h
heren Dr�cken (50–
200 atm) und niedrigeren Temperaturen (250–325 8C) ab als
die Pyrolyse. Fle aus der schnellen Pyrolyse sind im Unter-
schied zu durch Verfl�ssigung gewonnenen Flen wasserl
s-
lich und reagieren sauer, �berdies weisen sie h
here Sauer-
stoffgehalte und geringere Heizwerte auf (Tabelle 1).

Die erforderlichen Investitionen sind f�r die Pyrolyse
niedriger als f�r die Verfl�ssigung, und viele Pyrolysetechni-
ken werden schon kommerziell genutzt. Die Mehrkompo-
nentenmischungen werden prim�r durch Depolymerisation
und Fragmentierung der drei Hauptkomponenten von Cel-
lulose-Biomasse erhalten (Cellulose, Hemicellulose und
Lignin).[15, 24] Die gr
ßten Hindernisse bei der Verwendung
von Bio
len als Treibstoffe sind geringe Fl�chtigkeit, hohe
Viskosit�t, Verkokung, Korrosion und ein schlechtes Fließ-
verhalten bei niedrigen Temperaturen. Diese Probleme lassen
sich durch entsprechende Modifizierungen l
sen.[26] Bei
Transport und Lagerung von Bio-Roh
len kann es �berdies
zu einer langsamen Polymerisation und Kondensation
kommen. Diese Vorg�nge werden durch hohe Temperaturen,
Sauerstoff und UV-Licht beschleunigt.

Cellulose-Biomasse kann auch durch saure oder enzy-
matische Hydrolyse zu Zuckern (f�r die Ethanolproduktion)

und festem Lignin umgesetzt werden.[8,18,27] Die Vorbehand-
lung der Biomasse steigert dabei die Gesamtausbeute an
Zucker entscheidend. Zu diesem Zweck kommen physikali-
sche, chemische und thermische Methoden oder Kombina-
tionen dieser Verfahren in Betracht. Die Vorbehandlung soll
die Kristallinit�t der Cellulose herabsetzen, die Oberfl�che
der Biomasse vergr
ßern, die Hemicellulose entfernen und
die Ligninversiegelung aufbrechen.[28]

ðC6H10O5Þn þ nH2O! nC6H12O6 ð1Þ

Die Hydrolysereaktion f�r die Umwandlung von Cellu-
lose in Zucker ist in Gleichung (1) gezeigt.[18] Dieser Prozess
ist f�r Cellulose wesentlich schwieriger als f�r St�rke, weil
Cellulose kristallin vorliegt. Die maximale Glucoseausbeute,
die nach Hydrolyse von Cellulose mit Minerals�uren erhalten
wird, betr�gt weniger als 80%,[29] w�hrend die enzymatische
Hydrolyse Glucoseausbeuten �ber 95% erm
glicht.[18] Or-
ganische S�uren liefern ebenfalls hohe Zuckerausbeuten.[30]

Hydrolysereaktionen wurden f�r Fermentierungsverfahren
bereits optimiert, und es ist m
glich, dies auch f�r andere
Verfahren zur Herstellung fl�ssiger Treibstoffe zu tun.

2.2. Einsatzstoffe auf St!rke- und Zuckerbasis

Modifizierbare Biomasse besteht im Wesentlichen aus
St�rken, die �blicherweise pflanzlichen Ursprungs sind.
St�rken sind amorphe Glucosepolysaccharide mit a-1,4- und
a-1,6-Glycosid-Verkn�pfungen.[31] Anders als Cellulose-Bio-
masse k
nnen St�rken wegen ihrer amorphen Struktur leicht
in wasserl
sliche Zucker �berf�hrt werden. St�rken werden
gew
hnlich bei der Herstellung von Ethanol durch Fermen-
tierung eingesetzt; beispielsweise wird Ethanol in den Ver-
einigten Staaten derzeit aus Maismehl gewonnen. Zucker
lassen sich aus bestimmten Biomassen wie Zuckerrohr auch
direkt extrahieren.

Tabelle 1: Eigenschaften von Bio�l aus schneller Pyrolyse (aus Holz-
produkten), leichtem Bio�l (aus Holzprodukten) und Schwer�l.[26, 98]

Eigenschaft Pyrolyse�l leichtes
Bio�l

Schwer�l

Elementarzusammensetzung [Gew.-%]
Kohlenstoff 54–58 73 85
Wasserstoff 5.5–7.0 8 11
Sauerstoff 35–40 16 1.0
Stickstoff 0–0.2 – 0.3
Asche 0–0.2 – 0.1

Wassergehalt [Gew.-%] 15–30 5.1 0.1
pH-Wert 2.5 – –
Spezifisches Gewicht 1.2 1.1 0.94
H�herer Heizwert [MJkg�1] 16–19 34 40
ViskositKt [cP] 40–100[a] 15000[b] 180[a]

Feststoffe [Gew.-%] 0.2–1 – 1
DestillationsrLckstand [Gew.-
%]

bis 50 – 1

[a] 50 8C. [b] 61 8C.
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2.3. Umwandlung von Cellulose- und St!rke-Biomassen

Es ist schwieriger, Cellulose-Biomasse in Treibstoffe um-
zuwandeln, als Biomassen auf St�rkebasis, da Celluose eine
stabile kristalline Struktur hat. Allerdings weisen St�rke und
Cellulose eine �hnliche Elementzusammensetzung auf, und
beide enthalten große Mengen an Sauerstoff. In Kohlenhy-
draten, die etwa 75 Gew.-% von Cellulose- und 100 Gew.-%
St�rke-Biomassen ausmachen, liegen C- und O-Atome im
Verh�ltnis 1:1 vor. Bio
le enthalten ebenfalls große Mengen
oxygenierter Verbindungen, wobei durch schnelle Pyrolyse
gewonnene Fle sauerstoffreicher sind als durch Verfl�ssigung
gewonnene Fle.[15, 24,32] Die Herausforderung bei der Um-
wandlung von Biomasse ist das Entfernen von Sauerstoff aus
dem hydrophilen Einsatzstoff unter Bildung eines Produkts
mit g�nstigen Verbrennungs- und thermochemischen Eigen-
schaften. Sauerstoff kann durch katalytisches Cracken und
Hydrotreating effizient in Form von CO, CO2 oder H2O aus
Biomasse-Einsatzstoffen entfernt werden [Gleichung (2)].
Allerdings wird der Sauerstoff h�ufig nicht ausschließlich auf
dem optimalen Reaktionsweg entfernt, sodass unerw�nschte
Nebenprodukte wie Koks oder S�uren entstehen.

C6H12O6 ! aCxH2xþ2Oy þ bCO2 þ cH2Oþ dCOþ eC ð2Þ

2.4. Einsatzstoffe aus Triglyceriden

Triglyceride, Tierfette und pflanzliche Fle, sind nicht
wasserl
sliche, hydrophobeMolek�le aus einer Glycerin- und
drei Fetts�ure-Einheiten. Lber 350 
lhaltige Pflanzen sind
bekannt; Peterson zufolge sind Sonnenblume, Fldistel, So-
jabohne, Baumwollsaaten, Raps, Mais und Erdnuss am aus-
sichtsreichsten f�r die Treibstoffherstellung.[33] Derzeit
werden Pflanzen
le zur Herstellung von Biodiesel durch
Umesterung genutzt. Die Sojabohne ist in den Vereinigten
Staaten die wichtigste Quelle f�r Bio
l; sie besteht zu
20 Gew.-% aus Triglyceriden, die aus den Samen extrahiert
werden m�ssen. Alle Fl produzierenden Pflanzen enthalten
Kohlenhydrate, Proteine, Fasern und anorganische Bestand-
teile.[34]

Alle Triglyceride k
nnen in ein Glycerinmolek�l und drei
Fetts�uremolek�le zerlegt werden. Die L�nge der Kohlen-
stoffkette sowie die Zahl der Doppelbindungen in den Fett-
s�uren variiert bei Pflanzen
len je nach Herkunft. Einige
Triglycerid-Abf�lle sind verf�gbar, unter anderem gelbes Fett
(Restaurantabfall) und Fettfilter-R�ckst�nde (aus Kl�ranla-
gen).[35] Gelbes Fett wird zu Tierfutter und Talg verarbeitet
und enth�lt große Mengen freier Fetts�uren, die zu Korrosi-
onsproblemen in chemischen Reaktoren f�hren k
nnen. Fett
aus Fettfiltern kann kostenlos bezogen werden, es ist aber mit
Abwasser verunreinigt.[35] Sch�tzungen zufolge k
nnte Bio-
diesel aus gelbem Fett und Filterfett bis zu 2% des Diesel-
bedarfs der Vereinigten Staaten decken.[15]

2.5. Umwandlung von Triglyceriden

Triglyceride lassen sich leichter in fl�ssige Treibstoffe
umwandeln als Cellulose-Biomassen, weil sie bereits fl�ssige

Verbindungen mit hohem Energiegehalt sind und weniger
Sauerstoff enthalten. Sie k
nnen sogar direkt in Dieselmo-
toren verbrannt werden, allerdings wirken sich die hohe
Viskosit�t und die geringe Fl�chtigkeit nachteilig aus, und es
k
nnen Probleme durch Kohlenstoffablagerungen (auch in
den Einspritzeinheiten), Verstopfung des Flf�ngers oder
Verdicken des Schmier
ls auftreten.[36, 37] Wegen dieser
Schwierigkeiten m�ssen Pflanzen
le vor der Verwendung in
herk
mmlichen Dieselmotoren veredelt werden. Zur Um-
wandlung von Pflanzen
len in Treibstoffe dient am h�ufigsten
die Umesterung von Triglyceriden zu Alkylfetts�ureestern
(Biodiesel). Pflanzen
labf�lle wie Frittierfett k
nnen eben-
falls genutzt werden, allerdings muss der Prozess angepasst
werden, da diese Einsatzstoffe mit freien Fetts�uren und
Wasser verunreinigt sind.

3. Katalytisches Cracken von Biomasse-Einsatz-
stoffen

3.1. Erd%ltechnologie

Das FCC-Verfahren ist der am weitesten verbreitete pe-
trochemische Prozess zur Umwandlung der schweren Roh-

lfraktionen (Vakuumgas
l, VGO) in Benzin und andere
Kohlenwasserstoffe.[11] Dieser Prozess l�uft in zwei Hauptre-
aktionszonen ab (Abbildung 2). Im ersten Reaktor wird der
eingesetzte Kohlenwasserstoff (das VGO) mit einem heißen
Partikelkatalysator umgesetzt, wobei die Crackprodukte und
der verkokte Katalysator entstehen. Danach wird der ver-
kokte Katalysator von den Crackprodukten getrennt, mit
Dampf von verbliebenem Fl befreit und anschließend durch
Verbrennen der Verkokungen in einem Regenerator bei 650–
760 8C und 2 bar regeneriert. Der heiße Katalysator wird
dann in den Riser-Reaktor bef
rdert, wo er erneut als
Crackkatalysator zur Verf�gung steht. Wie Abbildung 2 ent-

Abbildung 2. Aufbau eines typischen FCC-Reaktors.
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nommen werden kann, lassen sich Biomasse-Einsatzstoffe an
verschiedenen Stellen des FCC-Reaktors einbringen. Bio-
masse kann vor demVGO-Einlass, zusammenmit VGO, nach
dem VGO-Einlass, in den Regenerator oder in einen sepa-
raten Riser-Reaktor eingef�hrt werden. Alle diese Zonen
weisen verschiedene Temperaturen und katalytische Aktivi-
t�ten auf.

Beim FC-Cracken laufen verschiedene Reaktionen ab,
z.B. Crackreaktionen (Cracken von Alkanen, Alkenen,
Naphtha und Alkylarenen zu leichteren Produkten), Was-
serstofftransfer, Isomerisierungen sowie Verkokung.[38]

Crackkatalysatoren sind saure Feststoffe, typischerweise Y-
Zeolith, Kaolin und Aluminiumoxid oder Siliciumoxid-Alu-
miniumoxid. ZSM-5 wird den FCC-Katalysatoren h�ufig als
Additiv zugesetzt. Zeolithe – und allgemeiner feste S�uren –
werden am h�ufigsten als industrielle Katalysatoren f�r das
Raffinieren von Erd
l und auch in der Petrochemie und bei
der Herstellung von Fein- und Spezialchemikalien ge-
nutzt.[39–41] Zeolithe sind kristalline mikropor
se Materialien
mit definierten Poren, deren Durchmesser im Allgemeinen
kleiner als 10 U ist, obwohl k�rzlich Strukturen mit gr
ßeren
Poren entdeckt wurden.[42,43] Zeolithe enthalten (saure)
aktive Zentren, die im Zeolithger�st erzeugt werden k
nnen.
St�rke und Konzentration der aktiven Zentren k
nnen f�r
bestimmte Anwendungen gezielt angepasst werden. Zeolithe
weisen sehr große Oberfl�chen und Adsorptionskapazit�ten
auf. Die Kristallitgr
ße und das Adsorptionsverhalten
k
nnen eingestellt werden, sodass stark hydrophobe wie auch
stark hydrophile Eigenschaften m
glich sind. Zeolithe
k
nnen auch in Form von Nanokristallen[44] aus hydrophoben
Materialien hergestellt werden.[45]

3.2. Katalytisches Cracken aus Cellulose erhaltener Einsatzstoffe

Bio
le und andere aus Cellulose erhaltene Verbindungen
werden durch katalytisches Cracken in Produkte mit niedri-
gerem Sauerstoffgehalt und h
herer thermischer Stabilit�t
umgewandelt. Vorteile des katalytischen Crackens sind, dass
kein Wasserstoff ben
tigt wird, das Arbeiten unter Normal-
druck keine zus�tzlichen operativen Kosten bedingt und die
Temperaturen denen der Bio
lproduktion �hnlich sind.
Daher ist das Verfahren technisch und wirtschaftlich g�nsti-
ger als das Hydrotreating.[46] Allerdings k
nnen schlechte
Kohlenwasserstoffausbeuten sowie hohe Koksanteile bei der
FCC mit Biomasse-Einsatzstoffen auftreten, was sich durch
Anpassung der Reaktionsbedingungen und mit geeigneten
Katalysatoren aber verbessern l�sst. Als Produkte des kata-
lytischen Crackens von Biomasse-Einsatzstoffen entstehen
(aromatische und aliphatische) Kohlenwasserstoffe, wasser-
l
sliche organische Verbindungen, Wasser, 
ll
sliche organi-
sche Verbindungen, Gase (CO2, CO, leichte Alkane) und
Verkokungsprodukte.

3.2.1. Chemische Reaktionen beim katalytischen Cracken von
Cellulose-Einsatzstoffen

Chen et al. untersuchten die Umwandlung von Kohlen-
hydraten an ZSM-5-Katalysatoren in einem Festbettreaktor

und wiesen Koks, CO, Kohlenwasserstoffe und CO2 als
Hauptprodukte nach.[47] Sie berichteten, dass die gr
ßten
Herausforderungen bei der Umwandlung von Biomasse das
Entfernen von Sauerstoff aus der Biomasse und die Erh
hung
des Wasserstoffgehaltes im Kohlenwasserstoffprodukt sind.
Sie definierten das effektive H/C-Verh�ltnis [H/Ceff , Gl. (3)],
um die chemischen Reaktionen beim katalytischen Cracken
zur Umwandlung von Biomasse-Oxygenaten zu beschreiben.

H=Ceff ¼
H�2O�3N�2 S

C
ð3Þ

In Gleichung (3) stehen H, C, O, N und S f�r die Stoff-
mengen (in Mol) an Wasserstoff, Kohlenstoff, Sauerstoff,
Stickstoff bzw. Schwefel, die im Einsatzstoff vorliegen. F�r
Glucose, Sorbit und Glycerin (s�mtlich aus Biomasse erhal-
ten) betragen die H/Ceff-Verh�ltnisse 0, 1/3 bzw. 2/3. Das H/
Ceff-Verh�ltnis von Erd
l-Einsatzstoffen liegt zwischen etwas
�ber 2 (bei fl�ssigen Alkanen) und 1 (bei Benzol). Wegen des
hohen Sauerstoffgehalts ist Biomasse daher im Vergleich zu
Erd
l wasserstoffarm. Wasserstoff kann aber beim katalyti-
schen Cracken von Mischungen von Erd
l- auf Biomasse-
Einsatzstoffe �bertragen werden.[9,48]

Wir haben postuliert, dass die Umwandlung von Oxyge-
naten aus Biomasse-Einsatzstoffen beim FCC-Prozess im
Wesentlichen durch f�nf Arten von Reaktionen erfolgt
(Schema 1):[48] 1) Dehydratisierungen, 2) Cracken von großen
oxygenierten Molek�len zu kleineren Molek�len, 3) Wasser-
stoff erzeugende Reaktionen, 4) Wasserstoff verbrauchende
Reaktionen und 5) Bildung gr
ßerer Molek�le durch C-C-
Verkn�pfungen (Aldol-Kondensationen oder Diels-Alder-
Reaktionen). Beim FCC-Prozess kann Wasserstoff durch
Dampfreformierung, Dehydrierung der Kohlenhydrate oder
Kohlenwasserstoffe, durch die CO-Konvertierung (water-gas
shift, WGS) oder durch Decarbonylierungen der partiell de-
hydratisierten Biomasse entstehen. Diese Reaktionen liefern
CO, CO2 und graphitischer Kohlenstoff sowie Wasserstoff.
Der Wasserstoff kann das H/Ceff-Verh�ltnis der Produkte er-
h
hen, wie in Abbildung 2 gezeigt ist, und auf diese Weise die
Synthese von Olefinen und Alkanen erm
glichen. Dabei
kann derWasserstoff entweder direkt von Kohlenwasserstoff-
auf Kohlenhydratketten �bertragen werden oder durch De-
hydrierungs-Hydrierungs-Sequenzen. Wasserstofftransferre-
aktionen treten an sauren Zentren auf, w�hrend Dehydrie-
rungen-Hydrierungen stark von Metallzentren beschleunigt
werden. Bei diesem Prozess entstehen auch Aromaten,
m
glicherweise durch Diels-Alder-Reaktionen von partiell
dehydrierten/hydrierten Spezies. Um selektiv Olefine und
Aromaten herzustellen, m�ssen die Dehydratisierungen, die
Wasserstoff produzierenden Reaktionen und die Wasser-
stofftransferreaktionen mit dem richtigen Katalysator unter
geeigneten Reaktionsbedingungen ausbalanciert werden.

Der Reaktionsweg, der die maximale Menge an Olefinen
und Aromaten aus Biomasse liefert, ben
tigt auch die gr
ßte
Wasserstoffmenge. Wie viel Wasserstoff erhalten wird, h�ngt
davon ab, zu welchem Produkt der Kohlenstoff umgesetzt
wird: Die maximale H2-Menge steigt in der Reihe C<CO<

CO2. Wird beispielsweise Glycerin eingesetzt, so nimmt die
pro Mol Kohlenstoff im Einsatzmaterial produzierte H2-
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Menge von 7/3 �ber 4/3 zu 1 ab, wenn CO2, CO bzw. C als
Produkte entstehen [Gleichungen (4), (5) und (6)].

C3H8O3 þ 3H2O! 3CO2 þ 7H2 ð4Þ

C3H8O3 ! 3COþ 4H2 ð5Þ

C3H8O3 ! 3Cþ 3H2OþH2 ð6Þ

Decarbonylierungen und Decarboxylierungen sind wei-
tere Reaktionen, die Produkte mit einem h
heren H/Ceff-
Verh�ltnis liefern: Aldehyde reagieren unter Abgabe von CO
zu einem decarbonylierten Produkt, das ein h
heres H/Ceff-
Verh�ltnis aufweist. S�uren k
nnen CO2 freisetzen, wobei
das decarboxylierte Produkt ein h
heres H/Ceff-Verh�ltnis
hat. Diese Umwandlungen sind als interne Wasserstoff�ber-
tragungen anzusehen, bei denen Wasserstoff gleichsam pro-
duziert und verbraucht wird. Decarbonylierungen und Car-
bonylierungen treten an Zeolith-Katalysatoren bei niedrigen
Temperaturen auf.[49] Zeolithe k
nnen auch Ketone decarb-
onylieren, z.B. in der Decarbonylierung-Kondensation von
Aceton unter Bildung von CO und Isobuten.[50,51] Diese Re-
aktion er
ffnet einen weiteren Weg zur Herstellung von
Kohlenwasserstoffen mit l�ngeren Kohlenstoffketten als der
Einsatzstoff, und �hnelt darin der Dimerisierung beim Cra-
cken von Paraffinen.

Hydrierungen, Wasserstofftransfer und Decarbonylie-
rungen sind die Sch�sselreaktionen, mit denen das H/Ceff-
Verh�ltnis der Produkte erh
ht werden kann. Wasserstoff-
�bertragungen treten beim FC-Cracken von Erd
l-Einsatz-
stoffen auf.[52] Typischerweise l�uft die Reaktion unter Be-
teiligung eines Wasserstoffdonors (z.B. Naphthen) und eines
Wasserstoffakzeptors (z.B. ein Olefin) ab.[11] Die Naphthen-
Konzentration ist gering, wenn nur Biomasse-Einsatzstoffe in
die FCC-Einheit eingebracht werden, sodass eine zus�tzliche

Wasserstoffquelle ben
tigt wird, wenn Produkte mit erh
h-
tem H/Ceff-Verh�ltnis hergestellt werden sollen. Der Wasser-
stofftransfer k
nnte �ber Verkokungsprodukte auf andere
dehydratisierte Spezies erfolgen, wobei der Koks eine gra-
phitartige dehydrierte Spezies bildet. Verbindungen mit ge-
ringen H/Ceff-Verh�ltnissen (z.B. Kohlenhydrate mit H/Ceff=

0) werden keinen Wasserstoff produzieren, wenn sie zu Koks
reagieren, deshalb m�ssen andere Wasserstofftransferreak-
tionen auftreten, da beim katalytischen Cracken von Zuckern
Olefine und Aromaten entstehen. Wasserstoff kann auch aus
wasserstoffreichen Erd
l-Einsatzstoffen auf wasserstoffarme
Biomasse-Einsatzstoffe �bertragen werden.[48]

Hydrierungen treten gew
hnlich an Metalloberfl�chen
auf, an denen H2 gespalten und dann umgesetzt wird. Metall-
oder Metalloxid-Verunreinigungen auf der Zeolithoberfl�che
k
nnen die Dissoziation von H2 bedingen, sodass anschlie-
ßend Hydrierungen m
glich sind. Alkene, Aromaten, Alde-
hyde und Ketone wurden auch mit sauren Katalysatoren er-
halten.[53–55] Der Schl�sselschritt bei diesem Mechanismus ist
die Reaktion eines Carbeniumions mit molekularem Was-
serstoff. Unter den von uns gew�hlten Reaktionsbedingungen
ließ sich H2 in der Gasphase nachweisen. Wir konnten zeigen,
dass das H2/CO-Verh�ltnis beim katalytischen Cracken von
Glycerin niedrig ist, was darauf hindeutet, dass der gr
ßte Teil
des produzierten Wasserstoffs verbraucht wird.[48]

Die h
chste theoretisch m
gliche Ausbeute an Propen
durch FC-Cracken von Glycerin liegt Gleichung (7) zufolge
bei 77% bezogen auf Kohlenstoff. Bei dieser Reaktion wird
der Sauerstoff in Form von CO2 und H2O entfernt. Wenn
Sauerstoff aus Glycerin in Form von CO und H2O entfernt
wird [Gl. (8)], betr�gt die maximale theoretische Ausbeute
66%. Wird Sauerstoff lediglich in Form von Wasser durch
Dehydratisieren entfernt [Gl. (9)], so liegt die maximale
theoretische Ausbeute von Kohlenstoff in Propen lediglich
bei 33%. Demnach sollte zur Maximierung der Propenaus-

Schema 1. Reaktionswege beim katalytischen Cracken aus Biomasse erhaltener Oxygenate.
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beute der Sauerstoff in Form von CO2 und H2O entfernt und
der Verkokungsgrad minimiert werden. Eine �hnliche Ana-
lyse kann f�r Aromaten, Olefine oder andere Alkane
durchgef�hrt werden. Die maximale theoretische Ausbeute
sinkt mit abnehmendem H/Ceff-Verh�ltnis im Einsatzstoff,
auch wenn Olefine oder Aromaten gew�nscht werden. Bei-
spielsweise liegt die maximale theoretische Propenausbeute
aus Sorbit Gleichung (10) zufolge bei 72%, unter dem Wert
f�r Glycerin als Einsatzstoff.

9=7 C3H8O3 ! C3H6 þ 6=7 CO2 þ 15=7 H2O ð7Þ

1:5C3H8O3 ! C3H6 þ 1:5COþ 3H2O ð8Þ

3C3H8O3 ! C3H6 þ 6Cþ 9H2O ð9Þ

9=13 C6H14O6 ! C3H6 þ 15=13 CO2 þ 24=13 H2O ð10Þ

Wir untersuchten das katalytische Cracken von w�ssrigen
Sorbit- und Glycerinl
sungen in einem Mikroaktivit�tstest-
(MAT)-Reaktor.[48] Zu den Produkten dieser Reaktionen
z�hlen Olefine (Ethen, Propen, Butene), Aromaten, leichte
Paraffine (Methan, Ethan, Propan), CO, CO2, H2 und Koks.
Der Hauptunterschied zwischen den Katalysatoren ist, dass
ZSM-5 weniger Verkokungsprodukte (unter 20% molare
Ausbeute an Kohlenstoff) und mehr Aromaten und Olefine
liefert als beispielsweise ein neuer kommerzieller FCC-Ka-
talysator, der Y-Zeolith in einer Siliciumoxid-Aluminium-
oxid-Matrix enth�lt, ein kommerzieller Gleichgewichts-FCC-
Katalysator mit V- und Ni-Spuren (ECat), Al2O3 und ein Y-
Zeolith (30–50%Verkokungsprodukte und geringere Anteile
an Aromaten und Olefinen). Die maximalen molaren Koh-
lenstoffausbeuten an Olefinen und Aromaten gegen�ber
Verkokungsprodukten bei 500 8C f�r ZSM-5 und ECat sind in
Abbildung 3 gezeigt. Die maximale theoretische molare
Kohlenstoffausbeute f�r Propen [77% bei 100% Umsatz
oder 62% bei 80% Umsatz sind in Gleichung (9) definiert]
wird von keinem der beiden Katalysatoren erreicht. Der
Abbildung 3 zufolge weisen die ECat-Katalysatoren einen
20%-Anteil an Olefinen und Aromaten sowie 26%Ausbeute
an Verkokungsprodukten auf, wenn der Gesamtumsatz 80%
betr�gt. Dies �hnelt der Gleichung (10) bei 80% Umsatz.
ZSM-5 liefert weniger Verkokungsprodukte und h
here
Ausbeuten an Olefinen und Aromaten, sodass bei 80%
Umsatz eine Ausbeute um 45% erreicht wird. Dies liegt aber
immer noch unter der Ausbeute an Olefinen und Aromaten
f�r ZSM-5 gem�ß Gleichung (10), wonach die maximale
theoretische Ausbeute bei 80% Umsatz 53% betragen
w�rde.

Keiner dieser Katalysatoren kommt der maximalen
theoretischen Ausbeute nahe, sodass noch Raum f�r Ver-
besserungen bleibt. Die Experimente deuten auch an, dass
die Umwandlung von Glycerin an Zeolithen ein formselek-
tiver Prozess ist und die Reaktionsprodukte sich in Abh�n-
gigkeit von der Katalysatorstruktur �ndern. K�nftige Kata-
lysatoren und Reaktoren sollten so ausgelegt werden, dass
1) die Bildung von Verkokungsprodukten minimiert, 2) die
Geschwindigkeit des Wasserstofftransfers erh
ht, 3) die CO-
Produktion maximiert und 4) die CO2-Produktion durch
verst�rkte CO-Konvertierung erh
ht wird.

3.2.2. Katalytisches Cracken von Bio%len

Die Reaktionswege bei der Umsetzung an ZSM-5-Kata-
lysatoren wurden f�r einige Verbindungen von Gayubo und
Mitarbeitern untersucht (Schema 2).[50, 56,57] Die ausgew�hlten
Einsatzstoffe weisen zwar h
here H/Ceff-Verh�ltnisse auf als
die meisten Komponenten in Bio
len, sie k
nnen aber als

Abbildung 3. Ausbeute an Olefinen und Aromaten bei verschiedenen
Ausbeuten an Verkokungsprodukten (oben) sowie GesamtumsKtzen
(Gas plus Gase plus Aromaten; unten) beim katalytischen Cracken von
Glycerin-Wasser-Mischungen (50 Gew.-%) im MAT-Reaktor an ZSM-5
(&) und an einem Gleichgewichts-FCC-Katalysator (ECat, ~).

Schema 2. Umwandlung von Bio�l-Modellverbindungen an ZSM-5,
adaptiert von Gayubo et al.[50, 56]
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Intermediate bei der Umwandlung von Biomasse-Einsatz-
stoffen in Olefine und Aromaten auftreten. Alkohole lassen
sich bei 200 8C zu Olefinen und bei 250 8C zu h
heren Olefi-
nen umsetzen, wobei bei ca. 350 8C Paraffine und kleine
Mengen Aromaten erhalten werden.[50,56,57] Phenol weist an
ZSM-5 eine geringe Reaktivit�t auf und liefert nur kleine
Mengen an Propen und Butanen. 2-Methoxyphenol und
Acetaldehyd zersetzten sich ebenfalls vorwiegend thermisch
zu Verkokungsprodukten.[56] Aceton, das weniger reaktiv als
Alkohole ist, wird zun�chst dehydratisiert, disproportioniert
dann bei 250 8C unter Bildung von Isobuten und wandelt sich
oberhalb 350 8C in C5+-Olefine um. Diese werden schließlich
zu C5+-Paraffinen, Aromaten und leichten Alkenen umge-
setzt. Aus Essigs�ure entsteht in einer komplexen Reaktion
Aceton, das die genannten Produkte ergibt. Produkte, die
durch Zeolithkatalyse aus Essigs�ure und Aceton gewonnen
wurden, enthielten betr�chtlich mehr Verkokungsprodukte
als solche aus Alkoholen. Demnach haben die einzelnen
Bestandteile von Bio
len drastisch verschiedene Reaktivit�-
ten und Koksbildungsgeschwindigkeiten.

Gayubo et al. empfahlen, dass diejenigen Fraktionen, die
zur thermischen Verkokung f�hren (wie Aldehyde, Oxyphe-
nole und Furfurale), vor der Umsetzung an Zeolithen aus
dem Bio
l entfernt werden sollten. Bio
le k
nnen mitWasser
extrahiert werden, wobei eine Flphase (die im Wesentlichen
die aus dem Lignin stammenden Komponenten enth�lt) und
eine w�ssrige Phase mit organischen Verbindungen erhalten
werden (Abbildung 4).[26] Die Patentliteratur f�hrt Fl�ssig-

fl�ssig-Extraktion von Bio
len zum selektiven Entfernen von
Phenolen auf, die anschließend zur Herstellung von Phenol-
Formaldehyd-Harze verwendet werden k
nnen.[58,59] Die
verschiedenen Fraktionen k
nnten durch katalytisches Cra-
cken oder Hydrotreating weiterverarbeitet oder in Chemi-
kalien umgewandelt werden.

Die Umwandlung von Bio
l, das aus Holz durch schnelle
Pyrolyse gewonnen wurde, wurde in einem Flussreaktor bei
290–410 8C und Verweilzeiten von 30 min in Gegenwart
saurer Katalysatoren wie ZSM-5, H-Y-Zeolith, H-Mordenit,
Silicalit und Siliciumoxid-Aluminiumoxid untersucht (Tabel-
le 2).[60–63] Die Zeolithkatalysatoren ergaben h
here Kohlen-
wasserstoffausbeuten als die Siliciumoxid-Aluminiumoxid-
und die Silicalit-Katalysatoren. ZSM-5 lieferte die gr
ßte

Menge an fl�ssigen organischen Produkten (34 Gew.-% des
Einsatzstoffes).[61] Die produzierten organischen Verbindun-
gen waren bei ZSM-5 im Wesentlichen Aromaten und bei
SiO2-Al2O3 Aliphaten. Zwischen 30 und 40 Gew.-% des
Bio
ls lagerte sich als Verkokungsprodukt auf dem Kataly-
sator oder als Kohlenstoff im Reaktor ab. Zu den gasf
rmigen
Produkten z�hlen CO2, CO, leichte Alkane und leichte Ole-
fine. Große Mengen Verkokungsprodukte (zwischen 6 und 29
Gew.-% bezogen auf den Einsatzstoff), Kohle (zwischen 12
und 37 Gew.-%) und Teer (zwischen 12 und 37 Gew.-%)
bildeten sich w�hrend der Umsetzung am Zeolith. Weil
Bio
le thermisch instabil sind, finden w�hrend der Reaktion
am Zeolith Crackreaktionen statt. Bakhshi und Mitarbeiter
entwickelten daher einen Zwei-Reaktor-Prozess, bei dem im
ersten, leeren Reaktor nur thermische Reaktionen ablaufen,
und der zweite Reaktor, in dem sich der Katalysator befindet,
den katalytischen Reaktionen vorbehalten ist.[63] Der Vorteil
des Zwei-Reaktor-Systems besteht in der l�ngeren Katalysa-
torlebensdauer, da sich auf dem Katalysator weniger Koks
ablagert.

3.2.3. Katalytisches Cracken von Lignin

Wegen seiner geringen Reaktivit�t ist es eine besondere
Herausforderung, Lignin umzuwandeln, das aus polyaroma-
tischen oxygenierten Verbindungen besteht. Phenole, die
dem Lignin strukturell �hnlich sind, f�hren an ZSM-5-Kata-
lysatoren zu großen Mengen an Verkokungsprodukten.
Thring et al. untersuchten die Umwandlung vonAlcell-Lignin

Tabelle 2: Vergleich von Zeolithkatalysatoren zur Veredelung von aus
Holz durch schnellen Pyrolyse erhaltenem Bio�l bei 370 8C.[60–62]

HZSM-5 SiO2-Al2O3

(VerhKltnis 0.14)
SAPO-5

Katalysatoreigenschaften
Porengr�ße [nm] 0.54 3.15 0.80
BET-OberflKche [m2g�1] 329 321 330
Saure OberflKche [cm2g�1][a] 224.9 – 125.5

Produktausbeuten
[Gew.-% des Einsatzstoffes]

flLssige organische Produkte 33.6 24.9 22.2
Gas – 6.1 10.3
Koks+Kohle[b] 20.5–30.2 40 30.0
Teer[c] 0–4.1 – 9.5
wKssrige Fraktion – 25.0 24.2

FlLssige organische Produkte [Gew.-%]
Kohlenwasserstoffe gesamt 86.7 45.6 51.0
Aromaten 85.9[d] 2.1 27.5
Aliphaten 18.6 43.5 23.5

[a] Die saure OberflKche wird durch thermische Desorption von Am-
moniak bestimmt; sie umfasst Brønsted- und Lewis-saure FlKchen.
[b] Verkokung bezeichnet organische Verbindungen, die nur durch Kal-
zinieren vom Katalysator entfernt werden konnten. Kohle ist definiert als
organische Verbindungen, die im Reaktor durch thermische Zersetzung
abgelagert wurden, nicht aber auf dem Katalysator. [c] Teer ist auf dem
Katalysator abgelagertes Schwer�l, das nur durch Waschen mit Hexan/
Aceton entfernt werden konnte. [d] Toluole und Xylole sind die hKufigs-
ten an HZSM-5 gebildeten Aromaten, wohingegen Benzol an SAPO- und
MGAPO-Katalysatoren am hKufigsten gebildet wird.

Abbildung 4. Auftrennung und Umwandlung von Bio�len.
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an ZSM-5-Katalysatoren bei 500–650 8C in einem Festbett-
reaktor (Tabelle 3).[64] Die gr
ßte Ausbeute an fl�ssigen
Produkten betrug 43 Gew.-%, und die Ausbeute an Verko-
kungsprodukten und Kohle lag bei 15–50 Gew.-%. Mit zu-

nehmender Temperatur steigen auch die Ausbeuten an gas-
f
rmigen Produkten, w�hrend die Ausbeuten an Kohle und
Verkokungsprodukten abnahmen, ebenso wie die Ausbeute
an fl�ssigen Produkten. Die vorwiegenden Fl�ssigkompo-
nenten waren Toluol, Benzol und Xylol, die an sauren Kata-
lysatoren disproportionieren und isomerisieren k
nnen. Tests
in kleinen FCC-Pilotanlagen wurden mit Ligninfraktionen
von Pyrolyse
l durchgef�hrt, sowie mit Pyrolyse
l, VGO und
Gemischen (Tabelle 4).[9] Das Pyrolyse
l wurde nach Was-
serzugabe in eine Ligninfraktion und eine w�ssrige Phase
getrennt. Wie in Tabelle 4 gezeigt ist, kann das Lignin im
Pyrolyse
l zu Benzin, Olefinen und leichtem Umlauf
l (light
cycle oil, LCO) umgesetzt werden.

3.2.4. Katalytisches Cracken von Gemischen aus Biomasse- und
Erd%l-Einsatzstoffen

Wir haben Mischungen aus VGO und Glycerin (50Gew.-
% in Wasser) sowie reines VGO in einem MAT-Reaktor mit
einem frischen FCC-Katalysator bei 500 8C umgesetzt (Ab-
bildung 5), um den Zusatz von Biomasse- zu Erd
l-Einsatz-
stoffen zu simulieren.[48] Die Experimente mit VGO/Glyce-
rinl
sung-Mischungen (9:1 und 2:1 volumetrisch, entspre-
chend molaren Kohlenstoffverh�ltnissen f�r VGO/Glycerin
von 31:1 bzw. 7:1) belegen, dass die Wasserstoff�bertragung
vom VGO auf die Biomasse in derartigen Mischungen er-
leichtert ist. Diese Ergebnisse sind mit denen von Marinan-

geli et al. in Einklang, die ebenfalls zeigten, dass VGO als
Wasserstoffdonor fungieren kann.[9] Als gestrichelte Linien in
Abbildung 5 sind die molaren Kohlenstoffausbeuten der
Produkte aufgef�hrt, die erhalten werden, wenn Glycerin und
VGO-Molek�le nicht miteinander reagieren w�rden oder die
Mischungseffekte rein additiv w�ren (Additiv-Effekt, be-
rechnet durch Addieren der Ausbeuten f�r Glycerinl
sungen
und VGO unter Ber�cksichtigung der Massenverh�ltnisse
beider Einsatzstoffe und Normalisierung auf 100%). Im
Vergleich zum VGO f�hrt das Glycerin-Cracken zu signifi-
kanten Mengen an CO und CO2, einer �hnlichen Wasser-
stoffausbeute, mehr Methan und Ethen aber weniger Ethan,
mehr Propen aber weniger Propan und wesentlich weniger
Butenen und Butan. Die Olefin/Paraffin-Verh�ltnisse sind
beim Glycerin-Cracken viel h
her. Wichtig ist, dass beim
Mischen von Glycerin und VGO die Ausbeuten an Ethen und
Propen st�rker erh
ht werden, als mit einem Additiv-Effekt
erkl�rt werden k
nnte. Die Gasausbeuten f�r Glycerin/VGO-
Mischungen sind h
her als nach einem Additiv-Effekt zu er-
warten w�re, was darauf hinweist, dass auch synergistische
Effekte eine Rolle spielen. Allerdings war die Ausbeute an
Verkokungsprodukten den Ausbeuten �hnlich, die beim
Vorliegen eines Additiv-Effekts zu erwarten sind. Diese Ex-
perimente wurden an Standard-FCC-Katalysatoren ausge-
f�hrt, die nur geringe Olefinmengen erzeugen. Eine Verbes-
serungsm
glichkeit f�r die Olefin- und Arenausbeuten bei
der Kombination von Glycerin- und Erd
l-Einsatzstoffen in
einem FCC-Reaktor w�re die Zugabe von ZSM-5 zum FCC-
Katalysator, da ZSM-5 mehr Olefine und weniger Verko-
kungsprodukte erzeugt als der FCC1-Katalysator.

3.3. Katalytisches Cracken von Triglyceriden

Das katalytische Cracken und die Pyrolyse von Pflan-
zen
len k
nnen zur Herstellung fl�ssiger Brennstoffe genutzt
werden, die lineare und cyclische Paraffine, Olefine, Alde-
hyde, Ketone und Carbons�uren enthalten. Da Pflanzen
le
thermisch instabil sind, k
nnen beim schnellen Erhitzen unter
Luftausschluss unkatalysierte Reaktionen auftreten. Beim
katalytischen Cracken von Pflanzen
len durch Pyrolyse kann

Tabelle 3: Umsetzungen von Lignin an ZSM-5-Katalysatoren bei
WHSV=5 h�1.[64]

Temperatur [8C] 500 550 600 650

Produktausbeuten [%]
Gas 11 19 54 68
FlLssigkeit 39 43 30 11
Kohle+Koks 50 38 16 21

FlLssige Hauptprodukte [Gew.-%]
Benzol 8.6 9.4 13.6 14.4
Toluol 33.1 36.7 42.4 43.7
Xylol 31.5 33.0 22.7 21.0
Ethylbenzol 3.0 2.1 1.9 1.3
Propylbenzol 4.2 2.5 1.3 1.0
C9+-Aromaten 9.0 5.1 6.0 3.0

Gaszusammensetzung [Gew.-%]
Methan 8.7 5.3 4.4 13.9
Ethen 6.6 19.5 16.2 24.3
Ethan 4.5 2.6 2.8 2.9
Propen 8.2 21.1 11.4 13.4
Propan 34.6 13.7 6.6 2.6
C4 18.5 13.2 4.4 3.0
C5+ 4.8 2.4 1.0 3.9
CO 3.1 9.4 23.5 6.6
CO2 10.9 12.4 29.7 19.6
H2 0.2 0.3 0.1 0.1

Tabelle 4: Ausbeuten [Gew.-%] beim FC-Cracken von VGO, Mischungen
aus Pyrolyse�l und VGO, Mischungen der Ligninfraktion des Pyrolyse�ls
und VGO und der Ligninfraktion des Pyrolyse�ls.[9]

Produkt VGO VGO mit
20Gew.-%
Pyrolyse�l

VGO mit
20Gew.-% der
Ligninfraktion

Ligninfraktion

Ethen 2.0 3.3 3.6 3.8
Propan 1.2 2.1 2.4 0.7
Propen 5.9 6.1 6.3 2.6
Butane 11.1 13.5 14.3 2.7
Benzin 42.7 40.6 41.3 28.8
LCO[a] 14.8 9.1 9.7 15.6
CSO[b] 18.5 4.8 4.7 6.2
Koks 3.8 7.1 9.2 16.1
Wasser+CO2 0.0 13.5 8.5 23.5

[a] Leichtes Umlauf�l. [b] Gereinigtes Schlamm�l.
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�berdies der Zusatz fester Katalysatoren die Produktaus-
beute erh
hen, sodass sowohl homogene als auch heterogene
Komponenten zu ber�cksichtigen sind. Das Cracken von
Pflanzen
len wird seit 1921 untersucht,[65] und die Pyrolyse-
produkte von Pflanzen
len wurden als Brennstoffe in beiden
Weltkriegen genutzt.[66] Haupts�chlich Zeolithkatalysatoren
wie HZSM-5, b-Zeolith und USY-Zeolithe wurden f�r diese
Reaktion getestet.[67,68] Leng et al. haben einen Reaktionsweg
f�r das katalytische Cracken von Pflanzen
len postuliert
(Schema 3):[69] Zun�chst entstehen durch Desoxygenierungen
und Crackreaktionen schwere Kohlenwasserstoffe und Oxy-
genate. Diese werden wiederum in Sekund�rreaktionen ge-
crackt und desoxygeniert, sodass leichte Olefine, leichte
Paraffine, CO, CO2, H2O und Alkohole resultieren. Die
leichten Olefine oligomerisieren anschließend zu Olefinen
und Paraffinen, die als Benzin, Diesel und Kerosin genutzt

werden k
nnen. Außerdem werden durch Aromatisierungen,
Alkylierungen und Isomerisierungen aromatische Kohlen-
wasserstoffe produziert, die zu unerw�nschten Verkokungs-
produkten polymerisieren k
nnen. Bei Crackreaktionen der
Benzin-, Diesel- und Kerosin-Fraktionen entstehen leichte
Olefine und Paraffine.

UOP untersuchte auch das katalytische Cracken von
Pflanzen
len.[9, 70] In Tabelle 5 sind die Ausbeuten f�r das
katalytische Cracken von VGO und Pflanzen
len bei einem
f�r die Benzin- und Olefinproduktion optimierten Prozess
gezeigt. Demnach kann Pflanzen
l zur Herstellung von Ole-
finen und Benzin genutzt werden, wobei die Ausbeuten
�hnlich sind wie bei Verwendung von VGO. Twaiq et al.
nutzten ZSM-5-Katalysatoren und erhielten Ausbeuten von
28, 9 und 5% an Benzin, Kerosin bzw. Diesel aus Palm
l.[68]

Das katalytische Cracken von Pflanzen
len bietet sich als

Abbildung 5. Gasphasenausbeuten beim katalytischen Cracken von Mischungen aus Vakuumgas�l (VGO) und Glycerin an FCC1-Katalysatoren im
MAT-Reaktor bei 500 8C. &: Glycerin, &: Glycerin-VGO (1:2), *: Glycerin-VGO (1:9), ~: VGO. Glycerin wurde als wKssrige L�sung (50 Gew.-%) in
den Reaktor eingebracht. Gestrichelte Linien sind Ausbeuten unter der Annahme eines Additiv-Effekts von Glycerin und VGO. Die Ausbeuten sind
bezogen auf die molare KohlenstoffselektivitKt, und das Molekulargewicht von VGO wird mit demjenigen von Phenylheptan gleichgesetzt. Der
Umsatz von VGO und Glycerin-VGO-Mischungen schließt Gase, Verkokungsprodukte und Benzinfraktionen der simulierten Destillation ein. Zum
Umsatz fLr reines Glycerin geh�ren Verkokungsprodukte, Gase und Aromaten.
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Alternative f�r die Herstellung von Benzin und Olefinen an,
insbesondere, wenn die chemischen Prozesse verstanden und
verbesserte Katalysatoren und Reaktoren entwickelt werden
k
nnen.

3.4. Dampfreformierung von Verkokungsprodukten aus dem
katalytischen Cracken von Biomasse

Große Mengen an Verkokungsprodukten entstehen beim
katalytischen Cracken von Cellulose-Einsatzstoffen an Stan-
dard-FCC-Katalysatoren. Die Verkokungsprodukte werden
typischerweise verbrannt und liefern Prozessw�rme, sie
k
nnten allerdings auch zu Synthesegas umgesetzt werden; so
entst�nde ein wertvolles Produkt, das an anderer Stelle im

Raffinierprozess verwendet werden kann. Die Umwandlung
von Verkokungsprodukten aus dem FCC-Prozess in Synthe-
segas war Gegenstand von Patenten. Hettinger et al. von
Ashland Oil beschrieben in den 1980er Jahren in zwei Pa-
tenten einen FCC-Prozess zum Entfernen von Verkokungs-
produkten aus verkokten FCC-Katalysatoren.[71–73] Dabei
reagiert CO2 mit den Verkokungsprodukten unter Bildung
von CO undH2O. Dieser Prozess k
nnte auch dazu beitragen,
die CO2-Emissionen des FCC-Prozesses zu senken.[71] Die
Autoren postulierten ein zweistufiges Regeneratorsystem: In
der ersten Stufe entfernt CO2 den Großteil anWasserstoff aus
den Verkokungsprodukten (sowie etwas Kohlenstoff), und in
einem zweiten Regenerator werden die noch vorhandenen
Verkokungsprodukte verbrannt, wobei ausreichend W�rme
f�r die Crackreaktion entsteht. Der FCC-Katalysator wurde
durch Zugabe von Metallen modifiziert, um die Aktivit�t in
der Kohlenstoffreformierung zu erh
hen, und mehrere FCC-
Katalysatoren mit 1 Gew.-%Metallanteil wurden hinsichtlich
ihrer Aktivit�t in der Reformierung von Verkokungen mit
CO2 untersucht.

Dampfreformierungen wurden auch zur Regenerierung
verkokter FCC-Katalysatoren genutzt. Der erste solche Pro-
zess wurde 1950 in einem Patent von Phillips Petroleum er-
w�hnt:[74] Die Autoren berichten �ber zwei Experimente, bei
denen ein verkokter FCC-Katalysator bei 650 8Cmit Luft und
mit einem Dampf-Sauerstoff-Gemisch regeneriert wurde.
Das Auslassgas des mit Luft regenerierten Katalysators be-
stand im Wesentlichen aus N2, CO2, CO und O2, eine Dampf-
Sauerstoff-Mischung ergab 38 Vol.-% CO2, 30 Vol.-% CO
und 32 Vol.-% H2.

Im Prinzip k
nnte Biomasse mit H2O oder CO2 zur Her-
stellung von Synthesegas in einen FCC-Regenerator einge-
f�hrt werden. Zu diesem Zweck muss die Beschickung in
einer Zone mit geringem Sauerstoffgehalt erfolgen, wo
mehrere Reaktionen auftreten k
nnen: Zersetzung der Bio-
masse zu Synthesegas, Bildung von Verkokungsprodukten,
Dampfreformierung der Verkokungsprodukte, Reformierung
mit CO2 sowie die CO-Konvertierung. Wir werden die Ther-
modynamik der Verkokung sowie der Reformierung der
Verkokungsprodukte bei einem FCC-Prozess unter Verwen-
dung von Ethylenglycol als Biomasse-Oxygenat und mit
Graphit als Kohlenstoffprodukt berechnen. Ethylenglycol
kann sich zu Synthesegas zersetzen [Gl. (11)] oder zu Koh-
lenstoff und Wasser [Gl. (12)]. Die Reformierung unter Ver-
wendung von Kohlendioxid umfasst die Reaktion der Ver-
kokungsprodukte (hier C) mit CO2 unter Bildung von COwie
in Gleichung (13) gezeigt ist (Boudouard-Reaktion). Bei der
Dampfreformierung reagiert der Kohlenstoff mit Wasser zu
CO und H2 [Gl. (14)]. Zwei andere Reaktionen, die auch an
diesem Prozess beteiligt sein k
nnen, sind die CO-Konver-
tierung (WGS) und dieMethanierung [Gl. (15) bzw. Gl. (16)].
Wir betrachten außerdem Benzol als aromatische Modell-
verbindung und beschreiben die Benzol-Dampf- sowie die
Benzol-CO2-Reformierung in den Gleichungen (17) bzw.
(18).

C2H6O2 ! 2COþ 3H2 ð11Þ

C2H6O2 ! 2COþ 3H2O ð12Þ

Schema 3. Postulierter Reaktionsweg fLr das Cracken von Pflanzen�len
an HZSM-5 nach Leng et al.[69]

Tabelle 5: Ausbeuten [Gew.-%] beim katalytischen Cracken von Vaku-
umgas�l (VGO) und Pflanzen�l/Fett.[70] [a]

optimiert fLr Benzin optimiert fLr Olefine
Produkt VGO Pflanzen�l

/Fett
VGO Pflanzen�l

/Fett

Methan/Ethan 4.1 4.1
Ethen 1.5 1.9 8.6 8.7
Propan 0.7 0.8 2.0 2.1
Propen 4.0 4.6 22.0 22.4
C4-Fraktion 7.9 6.6 15.0 13.5
Benzin 45.5 45.4 27.3 23.0
LCO 17.5 11.4 9.5 5.0
CSO 19.5 13.1 5.0 3.0
Koks 3.4 4.5 6.5 6.5
Wasser 0 11.7 0 11.7
RON[b] von Benzin 92.1 94.8 94.8 96.8

[a] Basierend auf MAT-Tests, Modellierung, Verfahren zur Ausbeuten-
abschKtzung. [b] Forschungsoctanzahl.
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Cþ CO2 ! 2CO ð13Þ

CþH2O! COþH2 ð14Þ

COþH2O! CO2 þH2 ð15Þ

COþ 3H2 ! CH4 þH2O ð16Þ

C6H6 þ 6H2O! 6COþ 9H2 ð17Þ

C6H6 þ 6CO2 ! 12COþ 3H2 ð18Þ

Die Reaktionen in den Gleichungen (11) und (12) sind
zwischen 200 und 900 8C thermodynamisch bevorzugt, wobei
freie Standardreaktionsenthalpien (G/RT) unter
�10 kJmol�1 (bezogen auf Kohlenstoff) erhalten werden.
Dies weist darauf hin, dass Synthesegas und Koks tats�chlich
aus Ethylenglycol (und ebenso Glucose) unter diesen Be-
dingungen hergestellt werden k
nnen. In Abbildung 6 sind
die freien Standardreaktionsenthalpien f�r die Reformierung

von Kohlenstoff mit CO2 [Gl. (13)], die Reformierung von
Kohlenstoff mit H2O [Gl. (14)], die WGS-Reaktion [Gl. (15)]
und die Methanierung [Gl. (16)] gezeigt. Da die Verko-
kungsprodukte aromatische Verbindungen sein k
nnen, die
Wasserstoff enthalten, haben wir die Reformierung von
Benzol mit H2O und CO2 ebenfalls aufgef�hrt [siehe Glei-
chungen (17) bzw. (18)]. Alle in Abbildung 6 gezeigtenWerte
sind auf einMol Kohlenstoff normiert. Die Reformierung von
Kohlenstoff mit H2O und CO2 ist oberhalb 700 8C thermo-
dynamisch bevorzugt, die H2O- und die CO2-Reformierung
von Benzol oberhalb 450 bzw. 500 8C. Alle Reformierungs-
reaktionen mit CO2 und H2O sind endotherm, und bei stei-
gender Temperatur erh
ht sich auch die freie Reaktionsent-
halpie. Die WGS-Reaktion sowie die Methanierungen sind
exotherm, sodass sich bei steigender Temperatur die freie
Reaktionsenthalpie verringert. Die WGS-Reaktion ist un-
terhalb 800 8C thermodynamisch bevorzugt. Wenn das Ziel
die Herstellung von Wasserstoff ist, wird ein zus�tzlicher
WGS-Reaktor ben
tigt, der bei geringerer Temperatur ge-
fahren wird, um CO undH2O zu H2 und CO2 umzusetzen. Die

Methanierung ist unterhalb 600 8C thermodynamisch bevor-
zugt, dagegen werden die CH4-Gehalte oberhalb 700 8C
gering sein.

Experimente mit temperaturprogrammierter Desorption
belegten, dass Synthesegas aus Biomasse an FCC-Katalysa-
toren hergestellt werden kann.[75] Vor Beginn wurden w�ss-
rige Glucosel
sungen (30 Gew.-% Glucose) auf FCC-Kata-
lysatoren aufgebracht. Diese Glucose-Katalysator-Mischung
wurde dann im Heliumstrom oder in einem mit Wasserdampf
ges�ttigtem Heliumstrom aufgeheizt, um eine temperatur-
programmierte Desorption zu bewirken. Eine massenspek-
trometrische Analyse wies H2, CO und CO2 als Hauptpro-
dukte nach. Nach der Reaktion wurde der Kohlenstoffgehalt
des Katalysators elementaranalytisch bestimmt. Zwei Kata-
lysatoren wurden untersucht: ein frischer FCC-Katalysator
und ein FCC-Katalysator, der mit Nickel impr�gniert wurde
(2 Gew.-% Ni).

Mit wasserfreiem Helium wurden nur kleine Mengen H2,
CO und CO2 erhalten, und 63% des Kohlenstoffs wurde vom
Katalysator in Form von gasf
rmigen Produkten entfernt.[75]

Mit Wasser ges�ttigtes Helium f�hrte zur Bildung großer H2-
und CO-Mengen, wobei das Wasser verbraucht wurde (Ab-
bildung 7). Die H2- und CO-Signale sind beim nickelhaltigen
Katalysator signifikant gr
ßer, was darauf hinweist, dass
Nickel – etwa auf dem Katalysator w�hrend des FCC-Pro-
zesses abgelagertes Nickel – die Reaktion f
rdert. Diese
Experimente belegen, dass Synthesegas aus Biomasse-Ein-
satzstoffen (Glucose) unter Verwendung von Standard-FCC-
Katalysatoren und einem modifizierten FCC-Katalysator
herstellbar ist und dass die Verkokungsprodukte, die w�hrend
der katalytischen Crackens entstehen, zu Synthesegas umge-
setzt werden k
nnen.

4. Hydrotreating von Biomasse-Einsatzstoffen

4.1. Benzintechnologie

Hydrotreating ist generell teurer als katalytisches Cra-
cken, weil Wasserstoff ben
tigt wird. Heutzutage wird in
Benzinraffinerien zumeist auch das VGO mit Wasserstoff
umgesetzt, um Schwefel (Hydrodesulfurierung, HDS),
Stickstoff (Hydrodenitrifizierung, HDN), Metalle (Hydro-
demetallierung, HDM) und Sauerstoff (Hydrodesoxygenie-
rung, HDO) zu entfernen. Die Polyaromaten im schweren
Gas
l reagieren dabei mit Wasserstoff. Typische Katalysato-
ren f�r diese Reaktion sind schwefelhaltiges CoMo und
NiMo, als Reaktionsbedingungen sind 300–450 8C, 35–170 bar
H2 und Raumgeschwindigkeiten (liquid-hourly space velocity,
LHSV) von 0.2–10 h�1 �blich.

4.2. Hydrotreating von Cellulose-Einsatzstoffen
4.2.1. Hydrotreating von Bio%l-Modellverbindungen

Durch Hydrotreating oder Hydrodesoxygenierung
k
nnen Bio
le in best�ndigere Brennstoffe mit h
herer
Energiedichte umgewandelt werden, die potenziell mit Erd
l-
Einsatzstoffen gemischt werden k
nnen. In einer Erd
lraffi-

Abbildung 6. Thermodynamische Daten fLr Reaktionen bei der Dampf-
und CO2-Reformierung von Biomasseverbindungen.
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nerie wird das Hydrotreating bei 300–600 8C unter 35–
170 atm H2 an schwefelhaltigen CoMo- und NiMo-
Katalysatoren durchgef�hrt. Bei Verwendung dieser
Katalysatoren muss Schwefel zum Bio
l gegeben
werden, um eine Desaktivierung zu vermeiden. Auch
schwefelfreie Katalysatoren wurden f�r die Hydro-
desoxygenierung eingesetzt: Pt/SiO2-Al2O3,

[76] Vanadi-
umnitrid[77] und Ruthenium. W�hrend der Hydrodes-
oxygenierung reagiert der Sauerstoff im Bio
l mit H2

unter Bildung von Wasser und ges�ttigten Produkten
mit C-C-Einfachbindungen. Ein partielles Hydrotrea-
ting (mehr als 5 Gew.-% Sauerstoff im Produkt) stei-
gert die Viskosit�t des Fls; daher ist Desoxygenierung
zu weniger als 5 Gew.-% Sauerstoff n
tig, um anwen-
dungsf�hige Brennstoffe mit geringer Viskosit�t zu
erhalten.[78] Es ist auch w�nschenswert, die Hydrierung
vonAromaten in den Bi
len zu vermeiden, da diese die
Octanzahl verringern und den H2-Verbrauch erh
hen
w�rde. Furminskyu[79] und Elliot et al.[23] haben Lber-
sichten zur Hydrodesoxygenierung geschrieben.

Delmon und Mitarbeiter untersuchten die Hydro-
desoxygenierung von Bio
l-Modellverbindungen an
schwefelhaltigen CoMo- und NiMo-Katalysatoren, um

die Hauptreaktionswege, den Einfluss der Reaktionspara-
meter und eine m
gliche Vergiftung der Katalysatoren auf-
zudecken.[80–84] Als Modell f�r Bio
l diente eineMischung aus
Guaiacol, 4-Methylacetophenon und Ethyldecanoat
(Schema 4). In dieser Mischung sind Ketone, Ester, Aroma-
ten und Phenole enthalten; w�hrend des Umwandlungspro-
zesses entstehen auch Carbons�uren und Alkohole. Die Ke-
togruppe in 4-Methylacetophenon wird oberhalb von 200 8C
leicht und selektiv zur Methylengruppe hydriert.[82] Carboxy-
und Guaiacyl-Gruppen sind nicht so reaktiv wie Ketogrup-
pen, sodass Temperaturen �ber 300 8C ben
tigt werden.
Carbons�uren lassen sich sowohl hydrieren als auch decarb-
oxylieren.[82] Guaiacol wurde zu Catechol und anschließend
zu Phenol hydriert, bildete aber auch Verkokungsprodukte,
die den Katalysator desaktivierten. Eine zunehmende Aci-
dit�t des Tr�gers erh
hte die Decarboxylierungs- und Hy-
drierungsgeschwindigkeiten von Ethyldecanoat und f�hrte
zur vemehrten Bildung von Verkokungsprodukten aus Gua-
iacol. Delmon zufolge ist Kohlenstoff wegen seiner geringen
Acidit�t ein guter Katalysatortr�ger f�r Hydrodesoxygenie-
rungen, weil die unerw�nschten Verkokungsreaktionen zu-
r�ckgedr�ngt werden.

Elliott und Mitarbeiter haben ein zweistufiges Hydro-
treating-Verfahren f�r die Umwandlung von Bio
len an
schwefelhaltigem CoMo/Al2O3 oder schwefelhaltigem NiMo/
Al2O3 entwickelt.

[32,78,85] Pro 1 L Bio
l liefert dieser Prozess
0.4 L raffiniertes Fl mit einem Sauerstoffgehalt unter 1 Gew.-
%. Im ersten Schritt werden bei niedriger Temperatur
(270 8C, 136 atm H2) diejenigen Bio
l-Verbindungen kataly-
tisch hydriert, die sich anderenfalls thermisch zersetzen und
Verkokungsprodukte bilden w�rden, die den Reaktor ver-
stopfen. Als zweiter Schritt folgt eine katalytischeHydrierung
bei h
herer Temperatur (400 8C, 136 atm H2). Derartig kon-
vertierte Bio
le haben eine Forschungsoctanzahl (research
octane number, RON) von 72 und ein Verh�ltnis von aro-

Abbildung 7. Reaktion von mit Wasser gesKttigtem He an Katalysato-
ren, die mit wKssrigen Glucosel�sungen imprKgniert wurden (30 Gew.-
% Glucose). A) Kommerzieller FCC-Katalysator; B) Ni/FCC-Katalysator
(2 Gew.-% Ni). Temperaturprofil: Heizen auf 900 8C mit 10 Kmin�1 und
30 Minuten Halten bei 900 8C. 1.00 g Katalysator wurde mit 0.75 g
wKssriger Glucosel�sung (30 Gew.-% Glucose) imprKgniert.

Schema 4. Reaktionswege bei Hydrodesoxygenierungen von 4-Methylacetophenon,
Ethyldecanoat und Guaiacol nach Ferrari et al. (Wiedergabe nach Lit. [80] mit Genehmi-
gung).
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matischem zu aliphatischem Kohlenstoff zwischen 38:62 und
22:78. W�hrend dieses Prozesses werden 20–30% des Koh-
lenstoffs im Bio
l zu gasf
rmigen Kohlenstoffverbindungen
umgesetzt, sodass die Gesamtausbeute abnimmt. Die Kata-
lysatorstabilit�t sowie die Bildung von Ablagerungen in den
Reaktoren wurden als Schwachpunkte des Prozesses identi-
fiziert, die in zuk�nftigen Hydrotreating-Katalysatoren zu
verbessern sind.

4.2.2. Hydrotreating von Lignin

Lignin, das aus Papierm�hlen, Cellulose verarbeitenden
Ethanolfabriken oder aus Bio
len stammt, kann durch Hy-
drotreating in Brennstoffe oder Chemikalien umgewandelt
werden. Experimente zur Desoxygenierung von Lignin-Ein-
satzstoffen an Standardkatalysatoren (schwefelhaltiges NiMo
und CoMo) lieferten bei 250–450 8C Phenole, Cyclohexane,
Benzole, Naphthaline und Phenanthrene mit Fl�ssig
laus-
beuten von 61% bezogen auf das urspr�ngliche Lignin.[86–89]

Ein Prozess zur Umwandlung von Lignin in ein oxygeniertes
Benzinadditiv mit hoher Octanzahl wurde am National Re-
newable Energy Laboratory entwickelt.[90,91] Der erste Schritt
ist dabei eine basenkatalysierte Depolymerisierung von
Lignin mit NaOH in Methanol oder Ethanol bei 320 8C und
120 atm.[90,92] Die fl�ssigen Produkte werden von den Fest-
stoffen getrennt und mit Schwefels�ure neutralisiert, bevor
das Lignin im Toluolstrom extrahiert wurde. Das Lignin, das
mono-, di- und polyalkylierte substituierte Phenole und
Benzole mit kleinen Mengen Alkoxyphenolen und Alkoxy-
benzolen enth�lt, wird dann vom Toluolstrom separiert und in
eine Hydrotreating-Einheit aus zwei Reaktoren f�r Hydro-
desoxygenierung und Hydrocracken/Hydrierung von cycli-
schen Verbindungen �berf�hrt; beide Schritte laufen an den
schwefelhaltigen Standardkatalysatoren ab. Die Produkte
bestehen aus Alkylbenzolen (C7–C11), mehrfach verzweigten
Paraffinen (C5–C11) und mono-, di-, tri- und polyalkylierten
Cyclohexanen und Cyclopentanen. Der Prozess liefert zu
65% Aromaten mit einer Octanzahl zwischen 100 und 110.
Die Produktionskosten des Benzinadditivs mit hoher Octan-
zahl werden unter Annahme einer kompletten Aufl
sung von
Lignin und einer Gesamtausbeute von 70% auf 0.28 US-
Dollar pro Liter gesch�tzt.

4.3. Hydrotreating von Triglyceriden

Pflanzen
le k
nnen durch Hydrotreating zu fl�ssigen
Alkanen umgesetzt werden, die sehr hohe Cetanzahlen
(zwischen 80 und 100) und gute Treibstoffeigenschaften auf-
weisen, wie in Tabelle 5 gezeigt ist.[70] Dort sind auch die Ei-
genschaften von Biodiesel und Heiz
l aufgef�hrt. Es wird
ersichtlich, dass die hydrierten Pflanzen
le bessere Treib-
stoffe sind als Biodiesel. Ein zehnmonatiger Praxistest mit
sechs Postlieferwagen, die mit Gemischen aus Petrodiesel und
hydriertem Tall
l betrieben wurden, best�tigte eine erheblich
gr
ßere Wirtschaftlichkeit.[93] Neste Oil hat einen modifi-
zierten Hydrotreating-Prozess zur Herstellung von Diesel
entwickelt, das als NExBTL-Brennstoff vermarktet wird. Die
Vorteile des Hydrotreatings gegen�ber der Umesterung
liegen in der Kompatibilit�t mit der vorhandenen Infra-
struktur und den Motoren sowie in der flexiblen Wahl der
Einsatzstoffe.[94]

Die Reaktionswege f�r die Hydrierung von Pflanzen
len
sind in Schema 5 gezeigt.[95] Der erste Schritt ist die Hydrie-
rung von C=C-Bindungen. Die hydrierten Pflanzen
le bilden
dann freie Fetts�uren, Diglyceride undMonoglyceride. Unter
den Bedingungen des Hydrotreatings entstehen S�uren,
sodass der Reaktor korrosionsbest�ndig sein muss. Die
S�uren, Diglyceride undMonoglyceride k
nnen auchWachse
bilden, die den Reaktor verstopfen, wenn sie nicht entfernt
oder zu Alkanen umgesetzt werden. Bei geringeren Raum-
geschwindigkeiten und Temperaturen gehen die freien Fett-
s�uren, Diglyceride, Monoglyceride und Wachse zwei ver-
schiedene Reaktionswege ein, wobei geradkettige Alkane
entstehen. Der erste ist die Decarbonylierung, wobei fl�ssige
n-Alkane entstehen (C17 aus einer C18-Fetts�ure), CO oder
CO2 und Propan. Bei diesem Reaktionsweg wird am we-
nigsten Wasserstoff verbraucht. Alternativ k
nnen Triglyce-
ride Dehydratisierungen-Hydrierungen eingehen, die fl�ssige
n-Alkane (C18 aus einer C18-S�ure) und Propan ergeben. Die
geradkettigen Alkane k
nnen in leichtere und isomerisierte
Alkane umgewandelt werden. Es ist wahrscheinlich, dass
beim Hydrotreating entstehende organische S�uren solche
Isomerisierungen und Crackreaktionen katalysieren. Wenn
geradkettige Alkane gew�nscht sind, was typischerweise f�r
Dieselbrennstoffe der Fall ist, dann sollten diese Reaktionen
minimiert werden. Allerdings sind Isomerisierungen n
tig,

Schema 5. Reaktionswege fLr die Umwandlung von Pflanzen�len durch Hydrotreating.
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wenn man Flugzeugtreibstoff erhalten m
chte. Große
Mengen geradkettiger Alkane heben auch den Stockpunkt
von Dieselbrennstoffen an, sodass Isomerisierungen erfor-
derlich werden, um dieses Problem zu l
sen.[9]

Es wurde vielfach gezeigt, dass Pflanzen
le wie Sonnen-
blumen
l, Sojabohnen
l, Raps
l, Palm
l, Fetts�urefraktio-
nen von Tall
l und Mischungen hiervon durch Hydrotreating
in fl�ssige Paraffine �berf�hrt werden kann (haupts�chlich in
die geradkettigen nC15–nC18-Alkane).

[96] Das Hydrotreating
erfolgte bei 350–450 8C, 48–152 bar H2-Partialdruck und einer
Raumgeschwindigkeit von 0.5–5.0 h�1 an den Hydrotreating-
Standardkatalysatoren Cobalt-Molybd�n (CoMo) und
Nickel-Molybd�n (NiMo). Fl�ssige Alkane entstehen auch
durch das Hydrotreating von Tall
l, einem Nebenprodukt des
Kraft-Aufschlusses von Kiefern und Fichten, das geringen
wirtschaftlichen Wert besitzt und große Mengen an unges�t-
tigten Fetts�uren enth�lt (30–60 Gew.-%).[97]

In einer Erd
lraffinerie kann das Hydrotreating nicht nur
mit Erd
l-Einsatzstoffen, sondern auch mit Mischungen aus
Pflanzen
l und VGO effizient durchgef�hrt werden (Abbil-
dung 8).[95] Verd�nnt man aber das Pflanzen
l mit VGO, so
muss die Kontaktzeit angepasst werden, um weiterhin hohe
Schwefel- und Stickstoffums�tze zu erzielen. Dies k
nnte
aber zu einer schnelleren Desaktivierung der Katalysatoren
f�hren, sodass die Standzeit der Katalysatoren abnimmt.[9]

Auch Wasser, das beim Hydrotreating von Pflanzen
len
entsteht, k
nnte die Katalysatordesaktivierung beschleuni-
gen. Stark saure Pflanzen
le wie gelbes oder braunes Fett
sind f�r Hydrotreating-Standardreaktoren problematisch;
daher muss in einem vorgeschalteten Prozess zun�chst die
Acidit�t des Einsatzstoff verringert werden, um das Metall
des Reaktors nicht zu besch�digen. Wir haben gezeigt, dass
Hydrotreating-Katalysatoren Schwefel oder Stickstoff auch
in Gegenwart von Pflanzen
len aus dem VGO entfernen
k
nnen, wenn �hnliche Flussgeschwindigkeiten wie f�r reines
VGO eingehalten werden.[95] Die Ausbeute an nC15–nC18-
Alkanen (Abbildung 8E) steigt mit zunehmender Konzen-
tration an Sonnenblumen
l. F�r Gemische mit großen Son-
nenblumen
l-Anteilen (30 und 50 Gew.-%) nehmen die
Ausbeuten an diesen Alkanen ab, wenn die Reaktionstem-
peratur 350 8C �bersteigt. Die nC15–nC18-Alkane werden bei
diesen hohen Temperaturen zu leichteren Produkten ge-
crackt, was wahrscheinlich an der h
heren Konzentration an
aciden Verbindungen im Reaktor liegt.

In Abbildung 8F sind die maximalen nC15–nC18-Ausbeu-
ten prozentual f�r verschiedene VGO-Sonnenblumen
l-Mi-
schungen aufgetragen. Die PMCY (percentage of maximum
yield) ist definiert als die Ausbeute an nC15–nC18-Alkanen
vermindert um die Ausbeute an diesen Alkanen aus dem
VGO dividiert durch die maximale Ausbeute an nC15–nC18-
Verbindungen, wenn alle im Triglycerid vorhandenen Fett-
s�uren zu nC15–nC18-Alkanen umgewandelt wurden. Die
PMCY steigt mit zunehmender Temperatur f�r einen Son-
nenblumen
l-Zusatz von 5 Gew.-% und liegt f�r diesen Ein-
satzstoff bei 65–70% (bei 350–450 8C). F�r einen Sonnen-
blumen
l-Zusatz von 15 Gew.-% nimmt der Wert von 9 auf
83% zu, wenn die Temperatur von 300 auf 350 8C angehoben
wird, w�hrend ein weiterer Anstieg auf 450 8C die PMCYauf
40% senkt. Die PMCY bei einem Sonnenblumen
l-Zusatz

von 30 Gew.-% nimmt von 85 auf 56 und 26% ab, wenn die
Temperatur von 350 �ber 400 auf 450 8C erh
ht wird. Macht
der Sonnenblumen
l-Zusatz 50Gew.-% aus, so sinkt die
PMCY von 70 auf 26% ab, wenn die Temperatur von 350 auf
450 8C erh
ht wird.

Die Abbildung 8G zeigt, dass der Schwefel-Umsatz f�r
VGO mit zunehmender Temperatur steigt. Abbildung 8
macht deutlich, dass die optimalen Bedingungen f�r das
Hydrotreating von VGO und von Pflanzen
len verschieden
sind. Bei industriellen Anwendungen k
nnten daher Pflan-
zen
le in einen anderen Reaktorteil eingef�hrt werden als
das VGO. Dieser Bereich w�rde auch variieren, je nachdem,
welche Temperatur vorliegt und welcher Einsatzstoff zuge-
f�hrt werden soll. Ein detailliertes Modell der Reaktions-
kinetik beim Hydrotreating von Pflanzen
l sollte dabei
helfen, diese optimalen Bedingungen zu finden. K�nftige
Untersuchungen zu den chemischen Vorg�ngen beim Hy-
drotreating von Pflanzen
len und von VGO werden in
Kombination mit der Entwicklung besserer Katalysatoren zu
effizienten Prozessen f�r das Hydrotreating von pflanzen
l-
haltigen Mischungen in Erd
lraffinerien f�hren.

5. Zusammenfassung und Ausblick

Da der Erd
lpreis steigt, ist es wahrscheinlich, dass Bio-
treibstoffe f�r unsere Energieversorgung weiter an Bedeu-
tung gewinnen werden. Die Verarbeitung von Biomasse-
Einsatzstoffen durch katalytisches Cracken und Hydrotrea-
ting ist eine vielversprechende Alternative f�r die Herstel-
lung von Biotreibstoffen. Bei diesen Methoden kann die
existierende Infrastruktur genutzt werden, sodass nur geringe
Kosten f�r die Umr�stung entstehen. K�nftige Arbeiten
sollten die Reaktionswege von Biomasse-Einsatzstoffen
weiter aufkl�ren und neue, selektivere Katalysatoren finden.
Zu den Biomasse-Einsatzstoffen geh
ren Cellulose-Biomas-
se, Biomasse auf St�rkebasis und Pflanzen
le. Pflanzen
le
sind wegen ihrer hohen Energiedichte und ihres geringen
Sauerstoffgehalts, und weil sie bereits fl�ssig sind, am ein-
fachsten in fl�ssige Brennstoffe umzuwandeln. Benzin und
Diesel k
nnen durch katalytisches Cracken bzw. Hydrotrea-
ting von Triglyceriden hergestellt werden. Auf diesem Weg
erhaltener Dieseltreibstoff weist bessere Eigenschaften auf
als Biodiesel (Tabelle 6).[70]

Tabelle 6: Vergleich der Eigenschaften von Biodiesel und hydriertem
Pflanzen�l.[70]

Eigenschaft Biodiesel Hydriertes
Pflanzen�l

Cetanzahl 50 80–90
Dichte [gmL�1] 0.883 0.78
Tnderung der NOx-Emissionen [%] +10 0 bis �10
Destillation [8C][a] 340–355 265–320
Schwefelgehalt [ppm] <10 <10
Unterer Heizwert [MJkg�1] 38 44
Sauerstoffgehalt [Gew.-%] 11 0
Stockpunkt [8C] �5 �5 bis �30

[a]Temperaturbereich fLr 10–90%.
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Cellulose-Biomasse, die billigste und am besten verf�g-
bare Form von Biomasse, ist als Feststoff mit geringer Ener-
giedichte schwieriger in einen Biotreibstoff umzuwandeln.
Der erste Schritt zur Verwendung von Cellulose-Biomasse in
einer Erd
lraffinerie ist die Lberf�hrung in fl�ssige Bio
le,
was durch schnelle Pyrolyse oder Verfl�ssigung gelingt. Al-

ternativ kann man durch Hydrolyse w�ssrige Zuckerl
sungen
und festes Lignin herstellen. Das katalytische Cracken von
Bio
len, Zuckern und Lignin liefert Olefine und Aromaten.
Unter typischen FCC-Bedingungen entstehen zwar große
Mengen an Verkokungsprodukten, die aber zur Erzeugung
von Prozessw�rme genutzt oder durch Dampf- oder CO2-

Abbildung 8. Molare Kohlenstoffproduktausbeuten, maximale Ausbeuten an geradkettigen C15–C18-Alkanen und Schwefelumsatz beim Hydrotrea-
ting von Mischungen aus Vakuumgas�l (VGO) und Sonnenblumen�l an NiMo/Al2O3-Katalysatoren bei Raumgeschwindigkeiten von 5.2 h

�1 und
50 atm H2. Alle Datenpunkte wurden nach 6 h Laufzeit aufgenommen. ^: 100 Gew.-% VGO, &: 95 Gew.-% VGO und 5 Gew.-% Sonnenblumen�l,
^: 90 Gew.-% VGO und 10 Gew.-% Sonnenblumen�l, ~: 85 Gew.-% VGO und 15 Gew.-% Sonnenblumen�l, *: 70 Gew.-% VGO und 30 Gew.-%
Sonnenblumen�l, &: 50 Gew.-% VGO und 50 Gew.-% Sonnenblumen�l.
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Reformierung zu Synthesegas umgesetzt werden k
nnen;
ansonsten m�ssten zum Cracken dieser Substanzen Bedin-
gungen entwickelt werden, bei denen weniger Verkokungs-
produkte entstehen. Das Hydrotreating von Bio
len und
Lignin liefert Dieselbrennstoffe und Benzin. Dieser Hoch-
druckprozess ben
tigt große Mengen an Wasserstoff, der al-
lerdings k�nftig mithilfe von Energiequellen wie Sonnenlicht,
Windenergie oder Biomasse erzeugt werden k
nnte. Es gibt
viele M
glichkeiten, Biomasse in Erd
lraffinerien zu verar-
beiten, und wenn wir die Herstellungsverfahren f�r Bio-
treibstoffe weiterentwickeln, wird sich unsere Gesellschaft
weiter in Richtung einer nachhaltigen Wirtschaft bewegen.

Diese Arbeit wurde vom CICYT (Projekt Nr. MAT 2006-
14274-C02-01) und von BioeCon unterst�tzt.
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