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(57) Abstract: The present invention relates to a method
for degrading synthetic polymers, in particular
polyolefines, comprising the following steps a) the
synthetic polymers, in particular dried, synthetic polymers,
are melted in at least one extruder (E), b) the polymer melt
is purified by guiding said polymer melt through at least
one melt filter (SF), c¢) the purified polymer melt is
transferred into at least one first reactor (R1), said puritied
polymer melt in the at least one first reactor (R1) is guided
from a lower region into an upper region of the reactor
(R1) by heating to temperatures of between 300 and 370°
C, preferably 330° C to 360° C, in particular 350° C, the
polymers in the at least one first reactor (R1) are cleaved
into oligomers, d) the oligomer mixture formed in the at
least one first reactor (R1) is transferred into at least one
second reactor (R2), the oligomer mixture in the at least
second reactor (R2) is guided from a lower region into an
upper region of the reactor (R2) by heating to a
temperature of between 380 to 450° C, preferably 400° C
to 430° C, in particular 410° C, the oligomers in the at
least one second reactor (R2) being degraded into short-
chained hydrocarbons, in the presence of at least one clay
mineral as a depolymerisation catalyst, e) the short-
chained hydrocarbons formed in the at least one second
reactor (R2) are discharged into at least one precondenser
(VK), the short-chained hydrocarbons emerging from the

at least one second reactor (R2) are cooled in the at least one precondenser (VK); and f) the short-chained hydrocarbons cooled in
the at least one precondener (VK) are guided into at least one main condenser (HK), the short-chained hydrocarbons emerging from
the at least one precondenser (VK) are liquefied in the at least one main condenser (HK). The invention also relates to a system for
carrying out said method and to the product oil produced according to said method.

(57) Zusammenfassung:
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SL SK, SM, TR), OAPI (BF, BJ, CF, CG, CL, CM, GA, Verbffentlicht:
GN, GQ, GW, KM, ML, MR, NE, SN, TD, TG).

—  ohne internationalen Recherchenbericht und erneut zu
veroffentlichen nach Evhalt des Berichts (Regel 48 Absatz
2 Buchstabe g)

Die vorliegende Erfindung betriftt ein Vertahren zum Abbau von synthetischen Polymeren, insbesondere Polyolefinen, umfassend
die Schritte a) Schmelzen der synthetischen Polymere, insbesondere von trockenen synthetischen Polymere, in mindestens einem
Extruder (E), b) Reinigen der Polymerschmelze mittels Durchleiten der Polymerschmelze durch mindestens einen Schmelzefilter
(SF), c) Uberfiihren der gereinigten Polymerschmelze in mindestens einen ersten Reaktor (R1), wobei die gereinigte
Polymerschmelze in dem mindestens einen ersten Reaktor (R1) von einem unteren Bereich in einen oberen Bereich des Reaktors
(R1) unter Erhitzen auf Temperaturen zwischen 300 und 370° C, bevorzugt 330° C bis 360° C, insbesondere bevorzugt 350° C
gefiihrt wird, wobei die Polymere in dem mindestens einem ersten Reaktor (R1) in Oligomere gespalten werden, d) Uberfiihren
der in dem mindestens eine ersten Reaktor (R1) gebildeten Oligomermischung in mindestens einen zweiten Reaktor (R2), wobei
das Oligomergemisch in dem mindestens zweiten Reaktor (R2) von einem unteren Bereich in einem oberen Bereich des Reaktors
(R2) unter Erhitzen bis auf 380 bis 450° C, bevorzugt 400° C bis 430° C, insbesondere bevorzugt 410° C gefiihrt wird, wobei die
Oligomere in dem mindestens einem zweiten Reaktor (R2) in Gegenwart von mindestens einem Tonmineral als
Depolymerisationskatalysator in kurzkettige Kohlenwasserstoffe abgebaut werden, e) Abflihren der in dem mindestens einen
zweiten Reaktor (R2) gebildeten kurzkettigen Kohlenwasserstoften in mindestens einen Vorkondensator (VK), wobei die aus dem
mindestens einen zweiten Reaktor (R2) austretenden kurzkettigen Kohlenwasserstofte in dem mindestens einen Vorkondensator
(VK) abgekiihlt werden; und f) Einfithren der in dem mindestens einem Vorkondensator (VK) abgekiihlten kurzkettigen
Kohlenwasserstofte in mindestens einen Hauptkondensator (HK), wobei die aus dem mindestens einem Vorkondensator (VK)
austretenden kurzkettigen Kohlenwasserstoffe in dem mindestens einen Hauptkondensator (HK) verfliissigt werden. Die
vorliegende Erfindung betriftt ebentalls eine Anlage zur Durchfiihrung dieses Verfahrens und das mit dem Vertahren hergestellte
Produktsl.
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Verfahren zum Abbau von synthetischen Polymeren und eine Vorrichtung zu dessen
Durchfuhrung

Die vorliegende Erfindung betrifft ein Verfahren zum Abbau von synthetischen Polymeren,
insbesondere Polyolefinen gemaB Anspruch 1, eine Vorrichtung bzw. Anlage zur
Durchfiihrung dieses Verfahrens gemaB Anspruch 16 und ein mit dem Verfahren
hergestelltes Produktdl gemaB Anspruch 23.

Beschreibung

Kunststoffe auf der Basis von synthetischen Polymeren, wie zum Beispiel Polyolefinen, sind
aus der heutigen Lebenswelt nicht mehr wegzudenken. Im groBen MaBstab werden
Polyolefine wie Polyethylen (PE) oder Polypropylen (PP) als Verpackungsmaterialien in der
Konsumguterindustrie verwendet. Obwohl groBe Anstrengungen zur Wiederverwertung bzw.
Recycling von derartigen Kunststoffen unternommen werden, besteht nach wie vor der
Bedarf an einer effizienten Ausnutzung bzw. Wiedernutzung der in den Verpackungen
verarbeiteten Polyolefine.

So wurden z.B. in den Landern der européischen Union, Norwegen und der Schweiz 51,3%
(12,8 Mt) des 2008 erzeugten Endverbraucher-Kunststoffabfalls wiederverwertet und die
verbleibende Menge (12,1 Mt) wurde zum gréBten Teil in Mllldeponien entsorgt oder zu
einem geringerem Anteil Verbrennungsanlagen ohne Energiegewinnung zugefihrt. Der
wieder gewonnene Plastikabfall wurde entweder zur Energiegewinnung (7,4 Mt oder 30%
des Endverbraucher-Kunststoffabfalls) oder dem Recycling (5,3 Mt oder 21,3% des
Endverbraucher-Kunststoffabfalls) zugefuhrt. Die Energiegewinnung in
Miullverbrennungsanlagen erreichte 6,8 Megatonnen an Kunststoffabfall (das entspricht
27,3% des Endverbraucher-Abfalls). Die Energiegewinnung durch Verbrennen von
Plastikmdll in Mullverbrennungsanlagen wird auch als End-of-Life-Anwendung bezeichnet.
An erster Stelle steht dabei die Entsorgung.
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Zwischen den Jahren 2006 und 2008 stieg der Anteil der Wiederverwendung von
Kunststoffabféllen insgesamt an, wobei der Anteil des Recyclings starker anstieg als der

Anteil zur Energiegewinnung.

Der Anteil an Energiegewinnung und Recycling von Kunststoffabféllen unterscheidet sich
stark zwischen den europdischen Landern. So werden in Norwegen, Schweden,
Deutschland, Danemark, Belgien und Schweiz Energiegewinnungsraten zwischen 85% und
99,5% erreicht. Dies liegt insbesondere in den umfangreichen Restriktionen der Entsorgung
von Kunststoffabfallen in Milldeponien in diesen Landern begriindet.

Wie erwahnt, wird ein groBer Anteil der Kunststoffabfélle nicht nur Millverbrennungsanlagen
zum Zwecke der Energieverwendung =zugefiihrt, sondern ebenfalls recycelt. Die
Recyclingrate hangt stark von den verschiedenen Kunststoffarten ab. So werden 40% der
Flaschen und industriellen Folien sowie Uber 90% von Kisten und Boxen recycelt. Weniger
als 10% der verbleibenden gemischten Kunststoffe hingegen werden in der EU recycelt. Die
Gesamtrecyclingrate von Verpackungsmaterialien in Haushalt und kommerziell betrug in der
EU 2008 29%, und die Wiederverwertungsrate wurde auf ca. 58% geschatzt.

In den Recyclinganlagen fur Polymerkunststoffe werden die Altkunststoffe in Ballenform
angeliefert, welche mindestens 92 % Polymerkunststoffe enthalten. Diese Ballen durchlaufen
die Arbeitsschritte Ballendffnen, Schreddern, Abtrennung metallischer/mineralischer
Bestandteile, Abtrennung biogener Stoffe, Abtrennung von ligninhaltigen Stoffen, Abtrennung
von chlorierten Kunststoffen, Waschen, Trocknen und Trennung in Polyethylenanteile und
Polypropylenanteile. Die reinen Polyethylenanteile und die reinen Polypropylenanteile
werden bei qualifizierten Recyclingunternehmen zu Regranulaten aufbereitet und dann dem
industriellen Zyklus wieder zugefihrt. Die nicht sortenrein trennbaren Altkunststoffabfélle,
welche nicht in Recyclat-prozesse passen, aber trotzdem einen Polyolefinanteil von tber 90

% enthalten, werden derzeit gar nicht oder nur ungeniigend verwertet.

Ein generelles Problem bei der Wiederverwertung von Kunststoffabféllen besteht in der
Zusammensetzung der verwendeten Kunststoffe. So bestehen die im Verbraucherbereich
verwendeten Kunststoffprodukte, wie zum Beispiel Flaschen, typischerweise aus
verschiedenen Polyethylenen, wie zum Beispiel Hart-Polyethylen (HDPE), oder
Polyethylenterephthalat (PET), wobei die aus reinen Polymeren bestehenden
Kunststoffabfélle bereits jetzt schon zu einem groBen Anteil recycelt und wiederverwendet

werden.
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Problematisch ist hingegen das Recycling von Kunststoffabféllen, die aus Gemischen von
verschiedenen Polymeren bestehen, wie zum Beispiel Polyethylen oder Polypropylen. LDEP
(low density polyethylen), HDPE (high density polyethylen) und PP (Polypropylen) bilden
ungeféhr die Halfte der globalen Kunststoffabfalle.

Auch wenn die Wiederverwertung von Kunststoffabfallen in Form von Recycling oder
Verbrennung zur Energiegewinnung in den letzten Jahren zugenommen hat, besteht nach
wie vor ein Bedarf an verbesserten Verfahren zur Verwertung von Kunststoffabféllen,
insbesondere da der weltweite Verbrauch durch die Schwellenlander enorm ansteigen wird.
Auch ist eine sinnvolle Wiederverwertung von Kunststoffabfallen notwendig, da die
Ublicherweise fir die Herstellung von Kunststoffen verwendeten Ausgangsprodukte aus
Erddl bzw. Erdgas begrenzt sind.

So wurden bereits in der Vergangenheit verschiedene Ansdtze zum Abbau bzw.
Umwandlung von Kunststoffabfédllen in die den Kunststoffen zugrundeliegenden
Kohlenwasserstoffe beschrieben.

So ist aus der US 4,584,421 ein Verfahren bekannt, in welchem Kunststoff bzw.
Plastikschnitzel in Gegenwart eines geeigneten Katalysators, wie zum Beispiel einen
Zeolithkatalysator, einer thermischen Dekomposition bzw. einem thermischen Abbau
unterworfen wird und dabei in flissiges Kohlenwasserstoffél umgewandelt wird. In diesem
Verfahren werden die Plastikschnitzel zundchst geschmolzen und anschlieBend bei einer
Temperatur zwischen 440° und 470°C thermisch abgebaut, und die gasférmigen Produkte
des thermischen Abbaus werden in einem Katalysatorbett mit Temperaturen zwischen 350°
bis 470° Celsius eingefiihrt. Dabei erfolgt eine zweite thermische Zersetzung und die
Herstellung eines Oles bestehend aus niederen Kohlenwasserstoffen, insbesondere Cs bis
Cze Kohlenwasserstoffen. Das Molekulargewicht der aus den Plastikschnitzeln hergestellten
niederen Kohlenwasserstoffen liegt in einem Bereich zwischen 135 bis 190.

Aus der EP 1745115 B1 ist ein weiteres Verfahren und eine Vorrichtung zum Gewinnen von
fraktionierten Kohlenwasserstoffen aus Kunststoffwertstoffen bekannt. In dem hier
beschriebenen Verfahren wird zundchst eine verdichtete Masse aus Kunststoffabféllen,
insbesondere Polypropylen-, Polyethylen- und Polystyren-Kunststoffen aus Hart- und
Weichplastikanteilen in einem Aufschmelzbehélter aufgeheizt, wobei es zu einer Ausbildung
einer ersten Flissigphase und einer ersten Gasphase kommt. Die Flissigphase und die



WO 2014/161767 PCT/EP2014/056166

erste Gasphase werden anschlieBend in einem Verdampfungsbehélter transportiert, in
welchem diese weiter erwarmt werden unter Ausbildung einer zweiten Flissigphase und
einer zweiten Gasphase. Die zweite Flissigphase wird wiederum in einen Nacherhitzer
Uberfihrt und dort unter weiterem Warmeeintrag weiter erhitzt, so dass es zur Ausbildung
einer dritten Gasphase kommt. Die zweite Gasphase aus dem Verdampfungsbehalter und
die dritte Gasphase aus dem Nacherhitzer werden in einen Crackturm Uberfiihrt, in welchem
ein weiteres Aufbrechen (Cracken) der langkettigen Kohlenwasserstoffe in kurzkettige
Kohlenwasserstoffe stattfindet. Die Ausbeute an aus den Kunststoffwertstoffen gebildeten
Produktdl liegt zwischen 75 bis 90%, wobei diese abhéngig ist von den eingetragenen
Kunststoffsorten.

Aus der DE 197 22 586 A 1 ist ein weiteres Verfahren bekannt, welches ein Verfahren und
Ausriistungen zur Gewinnung von Paraffinen und/oder Mikrowachsen aus Altkunstoffen
beschreibt. Dieses Verfahren dient ausschlieBlich der Erzeugung von Paraffinen und/oder
Mikrowachsen.

Die derzeit bekannten Verfahren zum Abbau von synthetischen Polymeren aus
Kunststoffabfall sind jedoch in Bezug auf die Einsetzbarkeit bzw. Verwendbarkeit der
hergestellten Produktidle nicht optimal und verbesserungsbedirftig. Eine Verarbeitung von
nicht vorsortierten, gereinigten und voragglomerierten Altkunststoffen ist derzeit
verfahrenstechnisch in industriellen Anlagen nicht oder nur sehr schwer beherrschbar. Eine
Erzielung von klar definierten, reinen und gut verwendbaren Endprodukten aus nicht

vorbereiteten Altkunststoffen ist zudem industriell bisher noch nicht gelungen.

Es ist daher eine Aufgabe der vorliegenden Erfindung, ein Verfahren zum Abbau von
Kunststoffabféllen mit erhdhter Effizienz und Produktausbeute, insbesondere mit
verbesserter Einsetzbarkeit der hergestellten Produktéle, bereitzustellen.

Diese Aufgabe wird mit einem Verfahren mit den Merkmalen des Anspruchs 1 geldst.
Entsprechend wird ein Verfahren zum Abbau von synthetischen Polymeren, insbesondere
Polyolefinen, wie diese zum Beispiel in Kunststoffabféllen zu finden sind, bereitgestellt, das

die folgenden Schritte umfasst:

a) Herstellen einer Schmelze von synthetischen Polymeren, insbesondere von trockenen
synthetischen Polymeren,



b)
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Reinigen der Polymerschmelze mittels Durchleiten der Polymerschmelze durch

mindestens einen Schmelzefilter,

Uberfiihren der gereinigten Polymerschmelze in mindestens einen ersten Reaktor, wobei
die gereinigte Polymerschmelze in dem mindestens einem ersten Reaktor von einem
unteren Bereich in einen oberen Bereich des Reaktors unter Erhitzen auf Temperaturen
zwischen 300°C bis 370°C, bevorzugt 340°C bis 360°C, insbesondere bevorzugt 350 °C,
gefihrt wird, wobei die Polymere in dem mindestens einem ersten Reaktor in Oligomere
gespalten werden,

Uberfiihren der in dem mindestens einen ersten Reaktor gebildeten Oligomermischung in
mindestens einem zweiten Reaktor, wobei das Oligomergemisch in dem mindestens
einen zweiten Reaktor von einem unteren Bereich in einen oberen Bereich des Reaktors
unter Erhitzen auf Temperaturen zwischen 380°C bis 450 ° Celsius, bevorzugt 400°C bis
430°C, insbesondere bevorzugt 410° Celsius, gefiihrt wird, wobei die Oligomere in dem
mindestens einem zweiten Reaktor in Gegenwart von mindestens einem Tonmineral als

Depolymersiationskatalysator in kurzkettige Kohlenwasserstoffe abgebaut werden,

Abfiihren der in dem mindestens einen zweiten Reaktor gebildeten kurzkettigen
Kohlenwasserstoffen in mindestens einen Vorkondensator, wobei die aus dem
mindestens einen zweiten Reaktor austretenden kurzkettigen Kohlenwasserstoffe (C3-
>C22) in dem mindestens einen Vorkondensator abgekiihlt werden; und

Einflhren der in dem mindestens einen Vorkondensator abgekihlten kurzkettigen
Kohlenwasserstoffe in mindestens einen Hauptkondensator, wobei die aus dem
mindestens einen Vorkondensator austretenden kurzkettigen Kohlenwasserstoffe in dem

mindestens einen Hauptkondensator verfliissigt werden.

Es ist insbesondere bevorzugt, wenn Gemische aus synthetischen Polymeren, insbesondere

Gemische aus Polyolefinen, wie Polyethylen (PE) und Polypropylen (PP), abgebaut werden.

Entsprechend erméglicht das vorliegende Verfahren die Aufarbeitung von nicht-sortenreinen

Endverbraucher-Kunststoffabfallen, die insbesondere aus nicht-trennbaren Gemischabfall

stammen. Ein besonderer Vorteil des vorliegenden Verfahrens liegt darin, dass das

Mischungsverhéltnis an Polyethylenen und Polypropylenen vorliegend unwichtig ist. So
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kénnen alle beliebigen Mischungsverhéltnisse aus allen Polyethylensorten und allen
Polypropylensorten verwendet werden; eine aufwendige Trennung der Polyolefinabfélle ist
nicht notwendig.

Ein weiterer Vorteil des vorliegenden Verfahrens besteht darin, dass aufgrund des Abbaus
der Polyolefine zu kurzkettige Kohlenwasserstoffen mit einer definierten Zusammensetzung
Energietrédger in Form von Heizbélen und Benzinfraktionen gebildet werden und gleichzeitig
Plastikabfélle beseitigt werden.

Zudem wird durch die Herstellung von definierten Heizdl- und Benzinfraktionen Energie
gespeichert, die bei Bedarf abrufbar ist, zum Beispiel durch Verbrennen in Standheizungen
oder Blockheizkraftwerken. Im Gegensatz dazu werden zwar bei der zum GroBteil
eingesetzten Millverbrennung die Plastikabfélle beseitigt, jedoch ist dieses Verfahren
kostenintensiv und generiert lediglich als Nebenprodukt Energie.

Das vorliegende Verfahren bewirkt die Erzeugung von synthetischen Olen (Olefinen) und
Benzin und damit verkaufsfahigen Produkten, die im Bereich des Benzin-Kraftstoffs und des
Heizéls liegen. Wie beschrieben werden die synthetischen OI- und Benzinprodukte aus
Kunststoffabfallfraktionen des Typs Polyolefine (PE/PP) durch die chemische Reaktion einer
schonend verlaufenden Niedrigtemperaturpyrolyse bzw. Thermolyse unter Verwendung einer
optimierten Verweilzeitsteuerung, einer optimierten Temperatursteuerung und einer

optimierten Steuerung der Reaktorkopftemperatur gezielt erzeugt.

Die zum Einsatz kommenden synthetischen Polymere bzw. Inputstoffe, bestehen zu Ulber
95% aus Polyethylen und Polypropylengemischen. Diese Plastikabfdlle werden in einer
Ausfiihrungsform des vorliegenden Verfahrens zunachst zerkleinert und dann einer Metall-,
Nichtmetall- und Schwerstoffabscheidung unterzogen. In weiteren Schritten erfolgt eine
Abtrennung von chlorierten  Kunststoffen  (Chlorentfrachtung), Eliminierung von
gegebenenfalls enthaltener Zellulose, Waschen, Abpressen, Trocknen und Verdichtung. Die
durch die Aufarbeitung anfallenden Abfallstoffe wie Mineralien, Metalle, Faserstoffe, Papier
und Plastik werden entsprechend entsorgt bzw. biogene Abfallstoffe kdnnen in mit dem
Waschwasser ausgetragen werden.

Die vorstehend beschriebenen, aufbereiteten Altkunststoffe liegen nunmehr als lose und

gereinigte Kunststoffschnitzel vor, die einer Voragglomerisierung unterzogen werden und
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damit eine Konsistenz erlangen, welche den Eintrag in das vorliegende Verfahren
ermdglicht.

In einer Ausfihrungsform des vorliegenden Verfahrens werden die aufgearbeiteten,
voragglomerisierten  Polymere in  einem  Extruder, insbesondere in einen
Doppelschneckenextruder, bei Temperaturen bis zu 300°C aufgeschmolzen. Die
aufbereiteten Polymere werden unter Verwendung einer Dosiereinheit als Zuflihreinrichtung
kontinuierlich in den Extruder eingefihrt, wobei die verwendete Dosiereinheit eine
massenkontrollierte Zufuhr des Polymers in den Extruder ermdglicht. In der
Dosiereinrichtung erfolgt gleichzeitig eine weitere Trocknung und Vorwarmung der Polymere.
Die Regelung der Zufuhr der aufbereiteten Polymere in den Extruder erfolgt dabei in
Abhéngigkeit des Polymerabbaus in dem mindestens ersten und mindestens zweiten
Reaktor, zum Beispiel unter Verwendung einer Fillstandsmessung (z. B. in Form einer

Wageeinrichtung).

Durch die im Extruder erfolgende Erwarmung und Aufschmelzung der Polymere kommt es
gleichzeitig zur Entfernung einer gegebenenfalls in den Polymeren enthaltenen Restfeuchte

sowie zu einer Entgasung.

In einer weiteren Variante des vorliegenden Verfahrens betragt die Viskositat der
Polymerschmelze am Extruderausgang 1,5 x 10° bis 2 x 10° mPas (300°C), bevorzugt 1,5 x
10° mPas (300°C).

Die Viskositaten der Polymerschmelze wurden Uber die Messungen der SchmelzflieBraten
mittels eines Rheometers unter Berlicksichtigung der thermischen Degradation bei den
entsprechenden Temperaturen ermittelt. Generell besteht ein Zusammenhang zwischen der
SchmelzflieBrate (MVR) und der Schmelzeviskositat n*.

Die Schmelzviskositat n* ergibt sich geman

* ‘“ES
n =

Ti:'s

Wobei 1s fiir die Schubspannung steht und ys fiir die Schergeschwindigkeit steht,

Die Schubspannung 1s berechnet sich geman
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mit r= Radius, d = Durchmesser, | = Lange, m = Last, g = Erdbeschleunigung.

Die Schergeschwindigkeit ergibt sich aus

. 4-MVR
Vs =———
i rD

mit MVR = SchmelzflieBrate.

Die Geometrie des verwendeten Prifgerats ist Z: Zylinder (dZ= 9.550 mm), D: Dise (dD=
2.095 mm, ID= 8.0 mm).

Die aus dem Extruder austretende Polymerschmelze wird anschlieBend durch eine beheizte
Leitung bevorzugt in eine erste Schmelzepumpe geférdert. In der Folge wird die
Polymerschmelze durch den mindestens einen Schmelzefilter gefiihrt, in welchen bevorzugt
restlichen Spuren von Verunreinigungen, insbesondere von Mineralien, Metallen,
Faserstoffen, aus der Polymerschmelze entfernt werden. Bevorzugterweise ist der
mindestens eine Schmelzefilter zwischen dem mindestens einem Ausgang des Extruders
und mindestens einer Eintrittséffnung in den mindestens einen ersten Reaktor angeordnet.
Mit anderen Worten, der Schmelzefiliter kann zwischen Extruderausgang und einem
beheiztem Rohr, das in den mindestens einen ersten Reaktor miindet, vorgesehen sein. Der
mindestens eine Schmelzefilter verwendet bevorzugt ein Filtermaterial in Form eines Cr/Ni-
Stahlnetzes mit einer PorengrdéBe (Maschenweite) zwischen 100 bis 400 um, die je nach
TeilchengréBe der aus der Polymerschmelze zu entfernenden Verunreinigungen gewahlt
wird. Generell ware auch die Verwendung von Filterplatten (Siebplatten) oder Filterkerzen
z.B. aus Edelstahl als Filtermaterial méglich.

Die Kontrolle bzw. Steuerung der Filterfunktion des Schmelzefilters erfolgt bevorzugt mittels
eines vor dem Schmelzefilter angeordneten Drucksensors, der wiederum mit einer zentralen

Anlagensteuerung verbunden sein kann.

In einer weiteren Ausfihrungsform des vorliegenden Verfahrens wird die aus dem

Schmelzefilter austretende Polymerschmelze mittels einer geeigneten Schmelzpumpe in den
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unteren Bereich des mindestens ersten Reaktors eingefuhrt, wobei die Polymerschmelze bei
Eintritt in den ersten Reaktor, und hier insbesondere in den unteren Bereich des ersten
Reaktors, eine Viskositat von 1,5 x 10° bis 2 x 106 mPas (300°C), bevorzugt 1,5 x 10° mPas
(300°C) aufweist.

Die im vorliegenden Verfahren zum Einsatz kommenden Schmelzepumpen sind
bevorzugterweise temperaturgefiihrte Zahnradpumpen, die beheizbar sind und auf dem
jeweils eingestellten Temperaturniveau haltbar sind. Auch weisen die Schmelzepumpen
bevorzugt eine Rucklaufsperre auf, um so den Ricklauf der Polymerschmelze in der Anlage
zu verhindern. Die Schmelzepumpen bestehen bevorzugterweise aus Edelstahl und werden
bevorzugt durch die Polymerschmelze geschmiert.

Der mindestens eine erste Reaktor, der zum Beispiel in Form eines Rihrkesselreaktors
vorliegen kann, umfasst mehrere Temperaturbereiche, insbesondere mehrere axiale
Heizzonen mit mindestens einem Rihrorgan. In dem mindestens einen ersten Reaktor
erfolgt eine kontrollierte und schonende Vorspaltung und Konditionierung der Polymere
durch Kontrolle der Reaktionsparameter Temperatur, Druck, Verweilzeit und Viskositat.
Zudem steht der erste Reaktor mit einer Wageeinrichtung in Verbindung (ist z.B. auf einer
Wiégeeinrichtung bzw. Wagezelle platziert), so dass zu jedem Zeitpunkt der aktuelle
Flllstand des ersten Reaktors an die Anlagensteuerung gemeldet werden kann. Dies
ermdglicht eine kontinuierliche Fahrweise der gesamten Anlage und somit ein
kontinuierliches Verfahren.

Das in dem mindestens einen ersten Reaktor verwendete Rihrorgan kann in verschiedenen
Ausfuhrungsformen vorliegen. So ist es mdglich, ein Rihrorgan in Form eines
Wendelrihrers, Ankerriihrers, Schnecke oder eine Kombination davon einzusetzen.
Bevorzugt wird jedoch ein Ruhrorgan verwendet, das eine Kombination aus Wendelrihrer
und Schnecke, das heiBt eine Rihrwelle mit Wendelrihrer und Schnecke, darstellt.

Der zum Einsatz kommende Rihrer ist auf das Verfahren abgestimmt. So ist der Antrieb an
die an die jeweiligen Viskositaten angepasst. Die Werkstoffeigenschaften sind so gewahlt,
dass der Ruhrer fir Polyolefinschmelzen und die entsprechenden Temperaturbereiche
geeignet ist. Die Dimensionen des Rihrers sind in Anpassung an die Reaktoren gewabhlt. Die
bevorzugt verwendete Rihrblattkombination aus Wendel und Schnecke ermdglicht die
Erzeugung von Auftrieb entlang der Reaktorwandung und Abtrieb im Reaktorzentrum. Der
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Rihrer beglinstigt den Eintrag und die Verteilung der zugeflihrten Energie und beschleunigt
die Umsetzraten signifikant.

Der mindestens eine erste Reaktor weist bevorzugt ein Verhaltnis von Héhe:Durchmesser
(H:D) von 7:1, bevorzugt 5,5:1 auf. Die gewahlten Reaktordimensionen ermdglichen einen
effizienten Energieeintrag, die Vermeidung von groBen Temperaturabweichungen bzw. -
schwankungen und ein flaches Temperaturprofil durch den gesamten Reaktor.

Bevorzugterweise tritt die gereinigte Polymerschmelze in einen unteren Bereich (Sumpfzone)
des ersten Reaktors mit einer Temperatur von 220°C bis 300°C, bevorzugt 300°C ein und
wird beim Aufsteigen im ersten Reaktor in einem Temperaturgradienten auf Temperaturen
zwischen 330° und 360°C, bevorzugt 350°C am Reaktorkopf des ersten Reaktors erwarmt.

In dem mindestens einen ersten Reaktor erfolgt bevorzugt eine Vorspaltung bzw. ein Abbau
der Polymere mit einem typischen Molekulargewicht von > 10° kg/Mol in Oligomere mit
einem Molekulargewicht zwischen 102 bis 10* kg/Mol, bevorzugt 10° bis 10* kg/Mol.

In einer Variante kann das den oberen Bereich (Kopfzone) des ersten Reaktors verlassene
Oligomergemisch eine Viskositat zwischen 500 und 1500 mPas (350°C), bevorzugt 500 und
1.000 mPas (350°C), insbesondere bevorzugt zwischen 600 und 800 mPas (350°C)
aufweisen. Ein typischer Viskositatswert des Oligomergemisches am Reaktorkopf des ersten
Reaktors betragt 650 bis 700 mPas (350°C). Die wahrend der stufenweisen Erwarmung des
im ersten Reaktor befindlichen Polymers erfolgende Viskositdtsabnahme generiert einen
Auftrieb des sich bildenden Produktgemisches (Oligomergemisches) entlang der Wandung
des ersten Reakiors und einen gleichzeitigen Abtrieb im Kern (sogenannte
Schlaufenstrdmung oder laminare Schmelzestrdmung). Dieser Effekt kann durch das
Rihrorgan verstérkt werden.

Wie bereits erwahnt, wird die in dem mindestens einen ersten Reaktor ablaufende
Vorspaltung durch die Reaktionsparameter Temperatur, Druck, Verweilzeit und Viskositéat
kontrolliert. So betragt die Temperatur im oberen Bereich des mindestens einen ersten
Reaktors 340°C bis 360°C, bevorzugt maximal 350°C. Die kontrollierte und schonende
Vorspaltung und Konditionierung der Polymere zu Oligomeren in dem mindestens einen
ersten Reaktor vermeidet instabile Betriebszustédnde in der weiteren Spaltung in dem
folgenden zweiten Reaktor. Ebenfalls verhindert ein schonendes, graduelles Erwdrmen der
Polymerschmelze im ersten Reaktor ein Aufschdumen der Polymerschmelze.
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Wéhrend der Vorspaltung der Polymere in dem mindestens einen ersten Reaktor in die
entsprechenden Oligomere kann es zur Bildung von geringen Mengen an gasférmigen
Kohlenwasserstoffen kommen, die in einer Ausfihrungsform lber eine Fackel abgefiihrt und
somit verbrannt werden oder in einer anderen Ausflihrungsform zur Energieerzeugung zum
Beispiel in einer Gasturbine verwendet werden kdnnen. Die im ersten Reaktor anfallenden
gasférmigen Depolymerisationsprodukte kénnen auch Uber eine geheizte Leitung in einen
noch weiter unten beschriebenen Vorkondensator eingeleitet werden.

In einer weiteren bevorzugten Variante des vorliegenden Verfahrens wird die in dem
mindestens einen ersten Reaktor gebildete Oligomerschmelze am oberen Bereich, z.B.
Reaktorkopf, des ersten Reaktors abgefiihrt und mittels einer Schmelzpumpe Uber eine
Rohrleitung, bevorzugt lUber eine beheizte Rohrleitung, kontrolliert in den mindestens einen
zweiten Reaktor, insbesondere in den unteren Bereich (Sumpfzone) des zweiten Reaktors
eingeflhrt.

In einer bevorzugten Ausfuhrungsform des vorliegenden Verfahrens wird das den
mindestens einen ersten Reaktor verlassene Oligomergemisch vor Einflihren in den
mindestens einen zweiten Reaktor mit dem mindestens einen Tonmineral als
Depolymerisationskatalysator vermischt. Hierzu wird in die aus dem ersten Reaktor
austretende Oligomerschmelze das mindestens eine Tonmineral {iber eine in die Rohrleitung
zwischen ersten und zweiten Reaktor einmiindende Leitung eingeflihrt. Die das Tonmineral
einfihrende Leitung weist bevorzugt einen Stutzen, bevorzugt in Form eines sog.
"Hosenrohrs" auf. Die das Tonmineral einflihrende Leitung endet mit dem genannten Stutzen
bevorzugt in der Mitte bzw. Kernzone der Rohrleitung zwischen ersten und zweiten Reaktor.
Wie spéter noch im Detail erlautert wird das mindestens eine Tonmineral in einem in einem
separaten Mischbehdlter hergestellien Gemisch aus Tonmineral, Paraffinen und
Mikrowachsen in die den ersten Reaktor verlassene Oligomerschmelze eingeleitet.
Bevorzugt werden 2-3% Tonmineral pro Tonne Kunststoff verwendet.

In einer Variante des vorliegenden Verfahrens ist das mindestens eine Tonmineral
ausgewahlt aus der Gruppe enthaltend Schichtsilikate, insbesondere Montmorrillonit, lllit,
Bentonit, Kaolinit, Smektit, Chlorit, Vermikulit und Glimmer. Es kdénnen auch sog.
Wechsellagerungsminerale wie z.B. Kaolinit/Smektit, Chlorit/Vermikulit, Glimmer/Vermikulit
oder sehr haufig Wechsellagerung von lllit/Smektit oder lllit/Montmorillonit zum Einsatz

kommen. Bevorzugte Tonminerale sind Bentonit und Montmorillonit.
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Es ist ebenfalls méglich, ein vorbehandeltes Tonmineral zu verwenden. Die Vorbehandlung
kann mit einer S&ure, insbesondere einer anorganischen Siure wie Schwefelsdure,

Salpetersaure oder Phosphorsaure erfolgen, wobei Schwefelsiure besonders bevorzugt ist.

Der mindestens eine zweite Reaktor weist (wie auch der erste Reaktor) bevorzugt ein
Verhéltnis von Héhe:Durchmesser (H:D) von 7:1, bevorzugt 5,5:1 auf.

Bevorzugterweise weist die in den mindestens einen zweiten Reaktor eingeflhrte
Oligomerschmelze eine Temperatur zwischen 300°C und 370°C, bevorzugt von 350° Celsius
auf. Die Oligomerschmelze wird in dem mindestens einen zweiten Reaktor schonend in
einen Temperaturgradienten mit Temperaturen zwischen 380°C und 450°C, bevorzugt
410°C von unten nach oben gefiihrt. Entsprechend liegt die Temperatur im Reaktorkopf
bevorzugt in einem Bereich zwischen 380 °C und 450 °C, bevorzugt 400°C und 410°C.

Es ist bevorzugt, dass in dem mindestens einen zweiten Reaktor die Spaltung der Oligomere
in kurzkettige Kohlenwasserstoffe mit einem Molekulargewicht von <500 kg/Mol erfolgt.
Dabei erfolgt die Aufspaltung der Oligomere in kurzkettige, unter den Reaktionsbedingungen
des zweiten Reaktors gasférmig vorliegende Kohlenwasserstoffe bevorzugt im oberen
Bereich des mindestens einen zweiten Reaktors, d.h. im Reaktorkopf desselbigen. Typische
kurzkettige Kohlenwasserstoffe, die im zweiten Reaktor gebildet werden, sind C3->C22,
bevorzugt C3-C25-Kohlenwasserstoffe, insbesondere ungesattigte Kohlenwasserstoffe, die

in verschiedenen Fraktionen anfallen, wie spater noch detaillierter erlautert wird.

Die in den mindestens einen zweiten Reaktor aus dem mindestens einen ersten Reaktor
eintretende Oligomerschmelze kann eine Viskositat zwischen 500 und 1.500 mPas (350°C),
bevorzugt zwischen 500 und 1.000 mPas (350°C), insbesondere bevorzugt zwischen 600
und 800 mPas (350°C), ganz insbesondere bevorzugt zwischen 650 und 700 mPas (350°C)

aufweisen.

Die am oberen Ende des mindestens einen zweiten Reaktors, das heiBt im Reaktorkopf
desselbigen, gebildete Kohlenwasserstofffraktion kann eine Viskositat zwischen 50 und 300
mPas (410°C), bevorzugt zwischen 100 und 250 mPas (410°C), insbesondere bevorzugt
zwischen 150 und 200 mPas (410°C) aufweisen.
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Aufgrund der abnehmenden Viskositat des sich in dem mindestens einen zweiten Reaktor
befindlichen Oligomergemisches wird — wie bereits fir den ersten Reaktor beschrieben —
entlang der Wandung des zweiten Reaktors ein Auftrieb des Oligomergemisches und
gleichzeitig ein  Abtrieb desselbigen im  Reaktorkern erzeugt (sogenannte
Schlaufenstrdmung), wobei dieser Effekt durch einen Rihrer verstéarkt wird. Die in dem
mindestens einen zweiten Reaktor verwendeten Rihrorgane entsprechen bevorzugt den
Ruhrorganen fir den mindestens einen ersten Reaktor, ebenso wie das Verhéltnis von Héhe

zu Durchmesser.

Die Temperaturen in dem mindestens einen ersten Reaktor und dem mindestens einen
zweiten Reaktor werden bevorzugterweise an die Zusammensetzung des jeweils
verwendeten Polymerausgangsgemisches angepasst, wobei die Temperaturdifferenz
zwischen dem zweiten Reaktor und ersten Reaktor zwischen 20 bis 100°C, bevorzugt
zwischen 30 und 70°C, insbesondere bevorzugt zwischen 40 und 60 °C betragen kann.

Es ist ebenfalls méglich und denkbar, dass nicht nur mindestens ein erster und mindestens
ein zweiter Reaktor verwendet werden, sondern dass mehr als zwei, z.B. drei oder vier

parallel zueinander angeordnete Reaktoren zum Einsatz kommen.

In einer weiteren Variante des vorliegenden Verfahrens werden die im Reaktorkopf des
mindestens einen zweiten Reaktors gebildeten kurzkettigen gasférmigen Kohlenwasserstoffe
(z.B. C3 bis >C22), bevorzugt schnell, Uber eine Rohrleitung, bevorzugt beheizte
Rohrleitung, in mindestens einen Vorkondensator abgefiihrt, und die in dem Vorkondensator
abgekihlten gasférmigen Kohlenwasserstoffe werden zur weiteren Abkihlung und
Kondensation in den mindestens einen Hauptkondensator eingeleitet. Der Vorkondensator

kann in Form eines Spiralrohrwdrmelbertragers ausgebildet sein.

In dem mindestens einen Vorkondensator erfolgt bevorzugterweise eine Kihlung der
gasférmigen Kohlenwasserstoffe auf Temperaturen zwischen 300 und 400 °C, bevorzugt 330
und 370°C, insbesondere bevorzugt auf 350°C, um weitere ungewollte Folgereaktionen, wie
zum Beispiel weitere Degradationsreaktionen, zu unterdricken. Mit der spontanen
Abkihlung der gasférmigen Depolymerisationsprodukte im Vorkondensator auf 350 °C, wird
der Depolymerisationsprozess somit beendet und somit eine signifikante Verschiebung der
Produktskala zum Flissiggasanteil verhindert.
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Aufgrund der Abkihlung der gasférmigen Kohlenwasserstoffe im Vorkondensator kann es
zur  Abscheidung von Paraffinen (d.h. von mehrheitich hdéheren gesattigten
Kohlenwasserstoffen mit einer Kettenlange Uber C22) kommen, die bevorzugt in flissiger
oder pastdéser Form Uber eine ebenfalls beheizte Rohrleitung in mindestens einen
Mischbehalter abgeflihrt werden.

In dem mindestens einen Mischbehélter (bevorzugt als Rihrmaschine ausgelegt) werden die
im Vorkondensator abgeschiedenen flissigen Paraffine bevorzugterweise mit dem Edukt
(hier Oligomergemisch) aus dem unteren Bereich des mindestens einen zweiten Reaktors
vermengt bzw. vermischt. Die Vermischung von Paraffinen und Oligomeren im Mischbehalter
erfolgt bevorzugt unter Verwendung eines geeigneten Rihrwerks, wie zum Beispiel eines
Wendelriihrers. Zusatzlich wird in den Mischbehélter das mindestens eine Tonmineral
eingefihrt. Das Tonmineral z.B. Bentonit wird pulverférmig in das Gemisch aus Paraffinen,
Oligomeren bzw. Mikrowachsen eingeriihrt. Wie oben bereits erldutert, wird dieses pastdse
Gemisch aus Tonmineral, Paraffinen und Oligomeren (ber eine beheizte Rohrleitung und
eine Schmelzepumpe in die Rohrleitung zwischen ersten und zweiten Reaktor unter

Verwendung eines hosenférmigen Spezialstutzens eingefiihrt.

Die Temperatur des Gemisches im Mischbehalter wird bevorzugt bei Temperaturen
zwischen 300°C und 400°C, bevorzugt 330°C und 370°C, insbesondere bevorzugt bei 350 °C
gehalten.

Es ist aber auch mdglich, dass die Mischung aus Oligomeren und Paraffinen (ohne
Tonmineral), die bevorzugt eine Temperatur von 350°C aufweist, zusétzlich in den
mindestens einen zweiten Reaktor unter Verwendung einer Schmelzepumpe in die
Reaktionszone, d.h. bevorzugt in den unteren Bereich/Sumpfzone oder auch in den mittleren
bis oberen Bereich des mindestens einen zweiten Reaktors, rickgefihrt und erneut dem
Spaltprozess unterworfen wird. Die Oligomer-Paraffin-Mischung wird in dem mindestens
einen zweiten Reaktor bevorzugt als Dispergiermittel eingesetzt.

In einer Variante des folgenden Verfahrens erfolgt die Kondensation der aus dem
mindestens einen zweiten Reaktors via Vorkondensator in den Hauptkondensator
eingeleiteten gasférmigen Kohlenwasserstoffe bei Temperaturen zwischen 15 und 30°C,
bevorzugt bei 20°C, wobei es zur fast vollstdndigen Verflissigung der gasférmigen
Kohlenwasserstoffe kommt. Nicht kondensierbare Gase kénnen entweder verbrannt werden,
z.B. durch Ableiten der Gase aus dem Hauptkondensator und Einleiten durch eine Gasuhr in
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eine Fackel oder kénnen zur weiteren energetischen Nutzung fiir die Anlage oder andere
Zwecke z.B. mittels einer Gasturbine eingesetzt werden.

Der Hauptkondensator ist bevorzugt als schrigliegender Spiralrohrwarmelbertrager
ausgefihrt. Die Schraglage von 10- 30°, bevorzugt 20° des Hauptkondensators ist fiir die
optimale Trennung der gasférmigen und fliissigen Phase und deren Ableitung nach unten
gewahlt. Die Temperaturen im Kopf des Hauptkondensators werden bevorzugt mit 20 °C bis
25 °C eingestellt. Damit werden Restgase und flichtige Bestandteile der
Depolymerisationsprodukte der Kettenldngen C3 bis C6 als gasférmige Bestandteile oben
aus dem Hauptkondensator austreten. Dieses Abgas wird - wie oben angefiihrt - Gber eine
geheizte Rohrleitung zur Fackelanlage gefihrt und dort verbrannt. Das aus dem
Hauptkondensator nach unten in einen Produkisammelbehélter abgeleitete Produkt ist ein
synthetisches Produktdl und besteht aus gesattigten und ungesattigten Kohlenwasserstoffen
in einem Siedebereich von 40 °C bis 350 °C, bevorzugt 60 und 350°C.

So umfasst das hergestellte Produkidl bevorzugt die Kohlenwasserstofffraktionen Fliissiggas
(C3-C6), Benzin (C7-C10), Kerosin (C11-C13), Gasdl (C14-C19), schweres Gasol (C20-C22)
und Paraffine/Mikrowachse (>C22).

Der quantitative Anteil der Fraktionen unterscheidet sich in Abhéangigkeit von dem
verwendeten Abfallpolymer und der in dem mindestens einen zweiten Reaktor

angewendeten Thermolysetemperatur.

Generell ist zu sagen, dass bei niedrigeren Thermolysetemperaturen von z.B. 385°C oder
400°C der Anteil an niederen Kohlenwasserstoffen (C3-C13) gréBer ist als bei hdheren
Temperaturen z.B. von 415°C, bei welcher der Anteil an héheren Kohlenwasserstoffen
(>C14) liegt, wobei die Zusammensetzung des Ausgangspolymergemisches eine Einfluss
auf die quantitativen Anteile hat.

Das vorliegende Verfahren erméglicht demnach durch die Wahl der Thermolysetemperatur
im zweiten Reaktor, die Produktverteilung hin zu einer gewlinschten Produktgruppe zu

lenken.

Das aus Polypropylen (PP) gewonnene Kondensat umfasst bevorzugt oligomere Einheiten
von Propen, die beim Abbau des PP durch Spaltung der C-C-Bindungen entstehen. Das PP-
Kondensat aus dem Hauptkondensator kann typischerweise folgende Fraktionen umfassen:
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Flissiggas C3-C6, Benzin C7-C10, Kerosin C11-C13, Gasél C14-C19, schweres Gasdl C20-
C22 und Paraffine/Mikrowachse > C22. Die Produkte erstrecken sich dabei (ber einen
weiten Kettenlangenbereich von C3-C30. So wird z.B. Polypropylen (PP) als Startpolymer
bevorzugt in C3-Monomere (C3), C3-Dimere (C6) C3-Trimere (C8-C10), C3-Pentamere
(C14-C16), C3-Heptamere (C20-C22) und C3-Nonamere (C26-C28) aufgespalten.
Hauptspaltprodukt ist 2,4-Dimethyl-Hept-1-en (C9).

Wie bereits erwahnt, wird die quantitative Zusammensetzung des Produktéles durch die
Ausgangspolymere sowie durch die Thermolysetemperaturen im zweiten Reaktor bestimmt.

So weist ein bei einer Thermolysetemperatur von 385°C gewonnenes PP-Produktdl z.B.
folgende Zusammensetzung auf: ca. 8-12 Gew% Paraffine/Mikrowachse > C22; ca. 8-12
Gew% schweres Gasdl C20-C22; ca. 22-27 Gew% Gasél C14-C19; ca. 12-17 Gew%
Kerosin C11-C13; ca. 27-32 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 8-12 Gew% Fliussiggas C3-C6.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 400°C gewonnenes PP-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: ca. 22-27 Gew% Paraffine/Mikrowachse > C22; ca. 8-12
Gew% schweres Gasdl C20-C22; ca. 18-22 Gew% Gasél C14-C19; ca. 12-17 Gew%
Kerosin C11-C13; ca. 22-27 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 3-7 Gew% Flissiggas C3-C6.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 415°C gewonnenes PP-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: ca. 28-32 Gew% Paraffine/Mikrowachse > C22; ca. 8-12
Gew% schweres Gasdl C20-C22; ca. 22 -27Gew% Gasdl C14-C19; ca. 8-12 Gew% Kerosin
C11-C13; ca. 18-22 Gew% Benzin C7-C10 und weniger als ca. 5 Gew% Fliissiggas C3-C6.

Ein aus Polyethylen (PE) gewonnenes Kondensat umfasst bevorzugt Kohlenwasserstoffe in
einem Kettenldngenbereich von C3-C30. Das PE-Kondensat umfasst typischerweise n-
Alkane und n-Alkene (Olefine) in einem Verhédltnis von 50:50. So liegen die
Kohlenwasserstoffe parallel immer in der geséttigten und ungesattigten Form vor wie z.B.
C10: n-Undecen und Undec-1-en.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 400°C gewonnenes PE-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: Spuren von Paraffine/Mikrowachse > C22; Spuren von
schwerem Gas6l C20-C22; ca. 28-32 Gew% Gasdl C14-C19; ca. 18-22 Gew% Kerosin C11-
C13; ca. 42-47 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 5 -10 Gew% Fliissiggas C3-C6.



WO 2014/161767 PCT/EP2014/056166
17

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 410°C gewonnenes PE-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: Spuren von Paraffine/Mikrowachse > C22; weniger als 5
Gew% schweres Gasdl C20-C22; ca. 42-47 Gew% Gasél C14-C19; ca. 12 -17 Gew%
Kerosin C11-C13; ca. 28-32 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 5 -10 Gew% Fliissiggas C3-C6.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 415°C gewonnenes PE-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: Spuren von Paraffine/Mikrowachse > C22; weniger als 5
Gew% schweres Gasdl C20-C22; ca. 42-47 Gew% Gas6l C14-C19; ca. 12-17 Gew%
Kerosin C11-C13; ca. 28-32 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 5 -10 Gew% Fliissiggas C3-C6.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 420°C gewonnenes PE-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: ca. 3-7 Gew% Paraffine/Mikrowachse > C22; ca. 8-12
Gew% schweres Gasdl C20-C22; ca. 42-47 Gew% Gas6l C14-C19; ca. 12-17 Gew%
Kerosin C11-C13; ca. 22-27 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 5 -10 Gew% Flissiggas C3-C6.

In einer weiteren bevorzugten Ausfihrungsform wird das den Hauptkondensator verlassene
Kondensat bzw. Produktdl einer Destillation zur Auftrennung des Kondensats in Fraktionen
mit unterschiedlichen Siedepunkten zugeflihrt. In diesem Fall entfallt der Hauptkondensator
und wird durch eine Destillationskolonne (fraktionierte Destillation) ersetzt. Hier kommt es zur
Auftrennung der Fraktionen ,Heizdl“ und Benzin. Fraktionskolonnen sind gangige
Technologien und werden vielféltig verwendet. Die Dimensionierung der Fraktionskolonnen
wird bevorzugt an die Siedebereiche der einzelnen Fraktionen angepasst, wobei
Kolonnenhéhe, Volumen, Bodenzahl und/oder Kopfkondensator der Kolonne verénderbar

sind.

Das den Hauptkondensator verlassende Kondensat bzw. Produktél kann in einem
Auffangbehélter gesammelt werden und anschlieBend bevorzugt einer Destillation bzw.
Rektifikation zugefihrt werden, die eine Auftrennung des Produktdls in eine benzindhnliche

Fraktion und eine heiz6ldhnliche Fraktion bewirkt.

Die Aufgabe der vorliegenden Erfindung wird ebenfalls mit einer Anlage zur Durchfihrung
des vorliegenden Verfahrens gemaB Anspruch 16 geldst.

Entsprechend umfasst eine Anlage zur Durchflihrung des beschriebenen Verfahrens

- mindestens einen Extruder zum Schmelzen der synthetischen Polymere,
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- mindestens einen stromabwaérts vom Extruder angeordneten Schmelzefilter zur
Reinigung der Polymerschmelze,

- mindestens einen stromabwarts vom Schmelzefilter angeordneten ersten Reaktor
zum Abbau der Polymere in Oligomere,

- mindestens einen stromabwarts von dem mindestens einen ersten Reaktor
angeordneten zweiten Reaktor zum Abbau der in dem mindestens einen ersten Reaktor
gebildeten Oligomere in gasférmige Kohlenwasserstoffe,

- mindestens einen stromabwarts von dem mindestens einen zweiten Reaktor
angeordneten Vorkondensator zum Vorkihlen der den zweiten Reaktor verlassenen
kurzkettigen gasférmigen Kohlenwasserstoffe, und

- mindestens einen stromabwarts von dem mindestens einen Vorkondensator
angeordneten Hauptkondensator zur Kondensation der in dem mindestens einen
Vorkondensator vorgekihlten gasférmigen Kohlenwasserstoffe.

Die fur das vorliegende Verfahren beschriebenen Reaktionsbedingungen und die damit
verbundenen Ausbildungen der einzelnen Teile bzw. Komponenten der folgenden Anlage
sind entsprechend anwendbar, so dass auf eine Wiederholung im Folgenden darauf

verwiesen wird.

In einer Variante der folgenden Anlage verfligen der verwendete mindestens eine erste
Reaktor und der mindestens eine zweite Reaktor jeweils Uber mindestens zwei regelbare
Heizzonen, bevorzugt Gber mindestens drei bis finf regelbare Heizzonen. Die Heizzonen
werden durch in der Wandung der Reaktoren angeordnete Heizungen eingestellt. In jeder
Heizzone sind Temperatursensoren vorgesehen, die die jeweils aktuellen Temperaturen in
der entsprechenden Heizzone der Anlagensteuerung Uibersenden. Die Anzahl der Heizzonen
kann temperaturméBig beliebig eingestellt werden und ist insbesondere abhangig von der
Zusammensetzung der abzubauenden Polymerschmelze. Auch kann die Anzahl der
Heizzonen in dem mindestens einen ersten Reaktor gleich oder unterschiedlich der Anzahl
der Heizzonen in dem mindestens einen zweiten Reaktor sein. Durch die Heizzonen ist die
Einstellung eines Temperaturgradienten in den Reaktoren méglich, wobei die Temperatur
innerhalb der Reaktoren von unten nach oben ansteigt.

Des Weiteren weisen der mindestens eine erste Reaktor und der mindestens eine zweite
Reaktor jeweils ein Rihrorgan in Form eines Wendelriihres, eines Ankerrihrers, einer
Schnecke oder eine Kombination davon auf, wobei beide Reaktoren bevorzugt lber ein
Rihrorgan in Form einer Kombination aus Wendelrihrer und Schnecke verfiigen.
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In einer bevorzugten Ausfihrungsform weisen die Innenwénde und Einbauten des
mindestens einen ersten Reaktors und/oder des mindestens einen zweiten Reaktors
mindestens eine keramische Beschichtung auf. Eine derartige keramische Beschichtung hat
sich als vorteilhaft erwiesen, da hierdurch der Prozess des Verkokens stark reduziert werden
kann. Reaktoren aus Edelstahl zeigen unter gleichen Prozessbedingungen, wenn auch
mittels des Einsatzes der speziellen Rihrorgane verringert, eine Kohlenstoffbildung an den
Innenwénden der Reaktoren. Es wurde zudem gefunden, dass Stahllegierungen einen
unerwiinschten katalytischen Zerfallsprozess an den kurzkettigen
Kohlenwasserstoffmolekilen, C3-C22-Kohlenwasserstoffe, zu Kohlenstoff und Wasserstoff
beglnstigen. Zur Vermeidung dieses Effektes kann eine komplette Inertisierung mittels
keramischer Innenbeschichtung der betroffenen Anlagenbauteile vorgesehen werden. Die zu
beschichteten Bauteile sind neben den Innenwénden des ersten und/oder zweiten Reaktors,
die Oberflaiche der jeweils in den Reaktoren verwendeten Rihrorgane, die Rohrleitung
zwischen ersten und zweiten Reaktor, die Rohrleitung zwischen zweitem Reaktor und
Vorkondensator, die Innenwédnde des Vorkondensators und die Kihlelemente im
Vorkondensator. Die keramische Beschichtung weist bevorzugt eine Dicke zwischen 1 und 5
mm, bevorzugt 1 und 2 mm Stérke auf. Die keramische Beschichtung ist chemisch inert,
temperaturbestandig bis 550°C sowie temperaturdurchlédssig. Kontakte in den kritischen
Temperaturbereichen zwischen der Polymerschmelze und den Crack — Gasen mit der
Edelstahloberflache sind damit ausgeschlossen. Die keramische Beschichtung zeichnet sich
zudem durch eine lange Haltbarkeit aus, widersteht mechanischen Beanspruchungen (kratz-
und schlagfest) und wirkt Schmutzablagerungen entgegen. Dies bewirkt zuséatzlich eine
Verlangerung der Zeitrdume zwischen den Wartungsintervallen und eine Vereinfachung der
Reinigung der beschichteten Bauteile im Rahmen einer Wartung. Bevorzugte
Keramikbeschichtungen basieren auf Siliziumkarbiden. So ist z.B. Si dotiertes Siliziumkarbid
durch eine hohe Harte, Warmeleitfahigkeit, chemische Bestandigkeit und
Korrosionsfestigkeit charaktersiert.

Die Reaktorkdpfe des ersten und/oder zweiten Reaktors weisen bevorzugt die Form einer
durchmessererweiterte .Blase” auf, um ein besseres Abstrémen der
Depolymerisationsprodukte  aus der Schmelze und eine Sammlung und
Strémungsberuhigung der gasférmigen Depolymerisationprodukte vor dem Ableiten in den
Vorkondensator zu ermdglichen. Weiterhin soll die Mdglichkeit gegeben sein, dass eventuell
beim Abgasen der Depolymerisationsprodukte mitgerissene Schmelzepartikel zuriick in die
Schmelze gelangen kénnen.
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Des Weiteren ist es bevorzugt, wenn der mindestens eine erste Reaktor und der mindestens
eine zweite Reaktor von mindestens einem Schutzgas, insbesondere Stickstoff, Uiberlagert
werden, so dass der Vorgang des Polymerabbaus unter einer Schutzgasatmosphére
stattfinden kann.

Die vorliegende Anlage und somit auch das vorliegende Verfahren kann bei einem Druck
zwischen 0.4 bis 5 bar, bevorzugt zwischen 1 bis 4 bar betrieben werden. Besonders
bevorzugt ist ein Betrieb der Anlage unter Normaldruck von 1 bar, so dass eine
Druckbeaufschlagung und der damit verbundene apparative Aufwand vermieden werden

kénnen.

Des Weiteren ist die vorliegende Anlage inklusive der Rohrleitungen bevorzugt

temperaturgefiihrt und wéarmeisoliert.

In einer Variante der vorliegenden Anlage ist zwischen dem mindestens einen zweiten
Reaktor und dem mindestens einem Hauptkondensator mindestens ein Vorkondensator z.B.
in Form eines Spiralrohrwérmelbertragers zum Vorkiihlen der den mindestens einen zweiten

Reaktor verlassenden gasférmigen Kohlenwasserstoffe angeordnet.

Auch ist es bevorzugt, dass der mindestens eine Vorkondensator mit mindestens einem
Mischbehalter zur Aufnahme der in dem mindestens einen Vorkondensator wahrend des
Vorkiihlens der den mindestens einen zweiten Reaktor verlassenden gasférmigen

Kohlenwasserstoffe gebildeten Parafine verbunden ist.

Auch verfligt die vorliegende Anlage bevorzugt Uber mindestens eine Steuereinheit zur
Steuerung der Zufihrrate der Polymere zu dem mindestens einen Extruder. Diese
mindestens eine Steuereinheit umfasst bevorzugt jeweils eine Wé&geeinrichtung zur
Kontrolle des Flllstandes des mindestens einen ersten Reaktors und des mindestens einen
zweiten Reaktors. Die Dosierung der Zufiihrrate der abzubauenden synthetischen Polymere
in den Extruder erfolgt bevorzugt Uber die in dem mindestens einen ersten Reaktor und in
dem mindestens einen zweiten Reaktor gemessene Abbaurate.

Die Steuereinheit erméglicht auch die Steuerung der Temperatur der Anlage. Hierbei
werden der Druck vor dem Schmelzefilter, die Temperaturen entlang der heiBen Strecken,
d.h. entlang der geheizten Rohre zwischen den einzelnen Reaktoren, die einzelnen
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Temperaturzonen in dem mindestens einen ersten Reaktor und in dem mindestens einen
zweiten Reaktor sowie im Mischbehélter gemessen und lberwacht. Aus den gemessenen
Werten definiert sich die Steuerung und Regelung aller Heizsysteme. Die Steuereinheit
erlaubt somit das Fahren bzw. Betreiben der Anlage mit frei wahlbaren Temperaturprofilen,
die in Abhangigkeit des verwendeten Polymergemisches einstellbar sind.

Es ist ebenfalls méglich, wenn zwischen dem mindestens einen ersten Reaktor und dem
mindestens einen zweiten Reaktor mindestens ein Pufferbehélter angeordnet ist, der als
Sicherheitsbehélter dient. Der mindestens eine Pufferbehélter wird bevorzugterweise
geklhlt, um im Notfall ein rasches Abkihlen der in dem mindestens einen ersten Reaktor
und in dem mindestens einen zweiten Reaktor befindlichen Polymerschmelze durch
Abflihren der selbigen in den Pufferbehélter garantiert. Hierzu ist zwischen der Anlage und
dem Pufferbehélter mindestens ein Druckventil eingebaut, das sich bei Verpuffungen 6ffnet
und den Weg fiir Gase oder auch ggf. Polymerschmelze etc. in dem Behélter freigibt.

In einer weiteren bevorzugten Ausfihrungsform der vorliegenden Anlage und des
vorliegenden Verfahrens werden Kompensatoren z.B. in Form von flexiblen Komponenten
z.B. aus Edelstahl verwendet. Die Kompensatoren kénnen beheizbar sein. So kdnnen die
Kompensatoren z.B. Heizméantel in Form von abnehmbaren Manschetten und auch

zusatzliche Dichtungen in Form von abnehmbaren Schutzménteln aufweisen.

Wie bereits oben beschrieben, ermdglicht das vorliegende Verfahren, insbesondere bei
Durchfiihrung einer fraktionierten Destillation, die Herstellung einer Heizélfraktion und einer

Benzinfraktion.

Das hergestellte Heizdl ist durch einen besonders niedrigen Schwefelanteil und einen
gegenliber normalem Heizél erhdhten Flammpunkt gekennzeichnet. So liegt der
Flammpunkt eines aus einer PE/PP-Mischung (50:50) gewonnenen Heizdls (nach EN ISO
2719) zwischen 70°C und 90 °C, bevorzugt zwischen 75°C und 90°C, und der Schwefelanteil
(nach EN ISO 20846, EN ISO 20884) liegt zwischen 1 und 20 mg pro Kilogramm, bevorzugt
zwischen 1 und 15 mg/kg.

Im Vergleich zu dem fir das mittels des vom Verfahren hergestellte Heiz6l weist ein
normales, aus Erddl gewonnenes Heizdl einen Flammpunkt von 55 bis 60 °C auf.
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Die durch das vorliegende Verfahren gewonnene Heizdlfraktion weist einen hohen Anteil an
C13-C18, insbesondere ungesattigten, Kohlenwasserstoffen auf, wohingegen normales, aus
Erddl gewonnenes Heizdl einen erhéhten Anteil an C11-C13 Kohlenwasserstoffen enthalt.

So kann der Anteil an C13-C18 Kohlenwasserstoffen in der mit dem vorliegenden Verfahren
gewonnenen Heizdlfraktion zwischen 5 und 20 Anteilen /Gew%, bevorzugt 8 und 18 Anteilen
/ Gew% betragen. Der Anteil an C13-C16 Kohlenwasserstoffen kann sogar zwischen 10 und
20 Anteilen / Gew%, bevorzugt zwischen 11 und 18 Anteilen / Gew% liegen.

Die gewonnene Heizélfraktion kann insbesondere fur stationare Verbrennungsmotoren oder

in Kraftwerken verwendet werden.

Die mittels des vorliegenden Verfahrens hergestellte Benzinfraktion weist einen hohen Anteil
an niederen, vorwiegend ungesattigten C6-C12 Kohlenwasserstoffen auf und nur geringe
Mengen an hoheren Kohlenwasserstoffen sind enthalten. Der Anteil an C9-
Kohlenwasserstoffen in der Benzinfraktion kann z.B. bei 30-40, bevorzugt 34-38 Anteilen /
Gew% liegen. Der Olefingehalt liegt bevorzugt bei Werten gréBer 90%.

Das bevorzugte Einsatzgebiet der mittels des vorliegenden Verfahrens gewonnenen
Benzinfraktion liegt im Bereich von Massenchemikalien bzw. sogenannten Bulk-Chemikalien.
So kann die Benzinfraktion aufgrund des hohen Anteils an ungeséttigten niederen
Kohlenwasserstoffen in der Polymerchemie eingesetzt werden.

Die Erfindung wird im Folgenden ausfihrlicher anhand eines Ausflihrungsbeispiels unter
Verwendung der Zeichnungen der Figuren beschrieben. Es zeigen:

Figur 1 ein Prozessablaufschema von mindestens einer Ausfihrungsform des

vorliegenden Verfahrens;

Figur 2a eine schematische Darstellung des Aufbaus von einer ersten
Ausfihrungsform der vorliegenden Anlage;

Figur 2b eine schematische Darstellung des Aufbaus von einer zweiten
Ausfihrungsform der vorliegenden Anlage;
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Figur 3 eine Zusammensetzung eines aus Polypropylen (PP) bei
verschiedenen Thermolysetemperaturen gewonnenes Produktéles;

Figur 4 eine Zusammensetzung eines aus Polyethylen (PE) bei verschiedenen
Thermolysetemperaturen gewonnenes Produktdles,

Figur 5 eine Darstellung der quantitativen Zusammensetzung der mit dem

vorliegenden Verfahren hergestellten Heizélfraktion;

Figur 6 eine Darstellung der quantitativen Zusammensetzung der mit dem

vorliegenden Verfahren hergestellten Benzinfraktion,

Figur 7a eine Ausflhrungsform eines Rohres mit Stutzen S zur Einspeisung
eines eine Tonmineral enthaltenden Gemisches in die Schmelze in der
Rohrleitung zwischen ersten und zweitem Reaktor, und

Figur 7b Draufsicht auf Sichtebene A-A des Stutzen S.

Erstes Ausflhrungsbeispiel

In Figur 1 ist ein Prozessablaufschema einer ersten Ausfihrungsform des vorliegenden
Verfahrens dargestellt. Grundlage des Verfahrens ist ein Polyolefingemisch mit einem Anteil
von > 95% an Polyethylen und Polypropylen, das zerkleinert wird und von Abfallstoffen wie
Mineralien, Metallen, Faserstoffen, Papieren und Plastik gereinigt wird. Die hierfiir bekannten
Verfahren sind dem Fachmann bekannt. Die Abfallstoffe werden entweder fir den Fall, dass
es sich um biogene Abfallstoffe handelt, dem Waschwasser zugefiihrt oder anderen

EntsorgungsmaBnahmen unterzogen.

Das aufgearbeitete PE/PP-Gemisch wird Uber eine Dosiereinheit als Zufihreinrichtung Z
kontinuierlich einem Extruder E zugefihrt. In dem Extruder E erfolgt das Aufschmelzen des
PE/PP-Gemisches durch Erwarmung auf 300°C, wobei gleichzeitig eine Restfeuchtigkeit aus
dem Polymergemisch entfernt wird sowie eine Entgasung erfolgt.

Das im Extruder E aufgeschmolzene PE/PP-Gemisch wird Uber eine geheizte Rohrleitung in
bzw. durch den Schmelzefilter SF transportiert, in welchem die PE/PP-Schmelze von
restlichen Spuren an Mineralien, Metallen und Faserstoffen befreit wird.
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Die aus dem Schmelzefilter SF austretende hochreine PE/PP-Schmelze wird anschlieBend
kontrolliert mittels einer Schmelzepumpe, die wie alle im Verfahren eingesetzten
Schmelzepumpen auch als RickfluBsperre fungiert, in dem unteren Bereich (Sumpfbereich)
des ersten Rihrkesselreakior R1 mit einer Temperatur von 300°C eingefiihrt. Der erste
Rihrkesselreaktor R1 weist ein maximales Fllvolumen von 120 | auf und ein Verhéltnis von
Hohe zu Durchmesser von 5,5:1. Der Rihrkesselreaktor R1 ist mit fiinf separat regelbaren
Heizzonen HZ1-HZ5 ausgerUstet und umfasst ein Rihrorgan, das eine Kombination aus
Wendelriihrer und Schnecke darstellt. Der Rihrer ist mit einem (mehreren)
Temperaturmessfiihler(n) im Rihrschacht bestiickt. Der Sumpfauslass des ersten Reaktors
R1 ist beheizt und die Messung des Fiillstandes des ersten Reaktors R1 erfolgt tber eine
Wageeinrichtung.

Im ersten Rihrkesselreaktor R1 wird das PE/P-Polymergemisch schonend und gleichmaBig
vom unteren (Sumpfbereich) in den oberen (Kopfbereich) Bereich des Reaktors gefiihrt und
dabei stufenweise auf 350°C erhitzt. Die Eingangsviskositdt des PE/PP-Polymergemisches
im unteren Bereich (Sumpfbereich) des Reaktors R1 liegt bei 1,5*10° MPas (300°C).
Aufgrund der stufenweisen Erhitzung des Polymergemisches im Reaktor R1 wéhrend des
Auftriebes entlang der Wandung des Reakiors wird das Polymergemisch schonend zu
Oligomeren abgebaut.

Das im Reaktorkopf des Rihrkesselreaktor R1 ankommende Oligomergemisch weist eine
Temperatur von 350°C auf und eine Ausgangsviskositat von 671 MPas (350°C). Neben dem
Abbau der PE/PP-Polymere zu den entsprechenden Oligomeren kann es im
Rihrkesselreaktor R1 ebenfalls zur Bildung von geringen Mengen an gasférmigen
Kohlenwasserstoffen kommen, die vorliegend zur Fackel abgefiihrt werden.

Aus dem Ruihrkesselreaktor R1 wird das Edukt (Oligomermischung) Uber eine beheizte
Rohrleitung unter Verwendung einer Schmelzepumpe bei 350°C in den unteren Bereich
(Sumpfbereich) des Riihrkesselreaktors R2 beférdert.

Im Rdihrkesselreaktor R2 wird das Edukt schonend und gleichmaBig von dem unterem
Bereich (Sumpfbereich) des Reaktors R2 in den oberen Bereich (Kopfbereich) des Reaktors
R2 geflihrt und bis maximal 410°C erhitzt. Die dabei abnehmende Viskositat generiert einen
Auftrieb der Oligomermischung an der Wandung und einen gleichzeitigen Abtrieb im Kern.
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Die weitere Aufspaltung des Oligomergemisches aus PE und PP zu kurzkettigen
Kohlenwasserstoffen erfolgt zielgenau im oberen Bereich (Kopfbereich) des Reaktors R2,
d.h. im Reaktorkopf. Die PE/PP-Oligomermischung, die aus dem Rihrkesselreaktor R1 in
den Rihrkesselreaktor R2 eingefiihrt wird, weist eine Eingangsviskositdt von 671 MPas
(350°C) auf. Aufgrund des weiteren Abbaus bzw. der weiteren Polymerdegradation verringert
sich die Viskositat innerhalb des Rihrkesselreaktors R2 auf einer Viskositat am Reaktorkopf
von 200 MPas (410°C). Der Umsatz des Oligomergemisches zu gasférmigen
Kohlenwasserstoffen liegt im zweiten Rihrkesselreaktor R2 bei ca. 50I/h.

Die im oberen Bereich des Ruihrkesselreaktors R2 entstandenen gasférmigen
Kohlenwasserstoffe werden unmittelbar in den Vorkondensator VK bzw. Vorabscheider
eingefiihrt und dort auf 350°C abgekiihlt. Das schnelle Herunterkiihlen der Temperatur der
gasférmigen Kohlenwasserstoffe von 410°C auf 350°C unterdriickt weitere ungewollte
Folgereaktionen, insbesondere Degradationsreaktionen, durch Abbruch der thermischen
Radikalbildung.

Die infolge dessen im Vorkondensator VK abgeschiedenen Parafine, d.h. vorwiegend Alkane
mit der allgemeinen Summenformel CnH2n+2, wobei n zwischen 18 und 32, bevorzugt >22
liegt, werden aus dem Vorkondensator VK in den Mischbehalter M abgefihrt, in welchem
eine Vermengung der Parafine mit Edukt (Oligomermischung) aus dem unteren Bereich
(Sumpfbereich) des Rihrkesselreaktors R2 erfolgt. Die Temperatur des Mischbehalters M
wird mittels Beheizung bei 350°C gehalten. Die Mischung aus Oligomeredukt und Parafinen
wird dosiert mit Hilfe einer Schmelzpumpe Uber eine beheizte Rohrleitung direkt in die
Reaktionszone (Reaktorkopf) des Rihrkesselreaktors R2. Dieser Prozessschritt verhindert
einen weiteren Abbau der Olefinmolekiile, das Aufkommen von Parafinen im Produktél und
insbesondere die Rickflihrung von degradierbaren Oligomeren/Parafinen in den
Abbauprozess und erhéht die Ausbeute an Produktdl.

Die gasférmigen Kohlenwasserstoffe gelangen aus dem Vorkondensator VK in den
Hauptkondensator HK und kondensieren dort zu einem Produkiél mit einer
Austrittstemperatur von ca. 20 °C. Nicht kondensierbare Gase werden durch eine Gasuhr zur
Messung der Volumenstrdme in die Fackel geleitet. Ebenfalls ist es méglich, diese Gase
nicht zu verbrennen, sondern mittels einer Gasturbine zur energetischen Nutzung fir die

Anlage zu verwenden.
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Der Rihrkesselreaktor R1 und der Rihrkesselreaktor R2 sind jeweils mit Stickstoff
Uberlagert, so dass die Depolymerisation des PE/PP-Ausgangsgemisches vollstédndig in
einer Stickstoffatmosphare stattfindet und es nicht zu ungewiinschten Oxidationen kommit.

Zwischen dem Ruihrkesselreaktor R1 und dem Rihrkesselreakior R2 ist des Weiteren ein
Pufferbehélter angeordnet, der als gekihlter Sicherheitsbehalter dient. Ein zwischen der
Anlage und dem Behélter eingebautes Druckventil 6ffnet sich bei Verpuffungen und gibt den
Weg fir Gase etc. in den Pufferbehalter frei.

Das aus dem Hauptkondensator gewonnene synthetische Produktél wird in einer
anschlieBenden fraktionierten Destillation in eine Benzin-Fraktion und eine Heizdl-Fraktion
aufgetrennt.

In Figur 2a ist eine schematische Darstellung des Aufbaus einer Anlage gemans der ersten
Ausfihrungsform dargestellt. Zur Funktion der Anlage wird im Wesentlichen auf die oben fir

das Prozessschema der Figur 1 angefihrte Beschreibung verwiesen.

In der ersten Ausfuhrungsform umfassen sowohl der erste Rihrkesselreaktor R1 als auch
der zweite Rihrkesselreaktor R2 fiinf Heizzonen, wobei diese Anzahl auch variieren kann.

Zweites Ausfiihrungsbeispiel

Figur 2b zeigt eine schematische Darstellung einer zweiten Ausfihrungsform der
erfindungsgemaBen Anlage.

Wie oben ausgefihrt werden die aufbereiteten Altkunststoffschnitzel einer
Voragglomerisierung unterzogen und erlangen damit eine Konsistenz, welche den Eintrag in
die Anlage ermdglicht. Dieser voragglomerisierte Altkunststoff AG wird in ein Dosiergerdt D
mit Schneckenantrieb und Wégeeinrichtung WGE eingegeben. Der Schneckenantrieb und
die Wageeinrichtung WGE sind sowohl als Signalgeber, als auch und Signalempfanger an
die Zentrale Anlagen-SPS angeschlossen. In dieser Dosiereinrichtung erfolgt gleichzeitig
eine weitere Trocknung und Vorwarmung. Unter der Dosiereinrichtung ist ein geheizter
Doppelschneckenextruder E angeordnet, welcher den Rohstoff von 20 °C auf > 200 °C
erwarmt, verdichtet und schmilzt. Durch eine geheizte Rohrleitung wird der pastése Rohstoff
weiter aufgewdrmt und in eine Schmelzepumpe SP geférdert. Diese Schmelzepumpe SP
driickt den Rohstoff in die Anlage und verhindert gleichzeitig den Ricklauf der Schmelze
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zum Extruder E. Unmittelbar hinter der Schmelzepumpe SP ist der Schmelzefilter SF mit
einem feinmaschigen, austauschbaren Gewebefilter angeordnet. Die Funktionsfahigkeit des
Schmelzefilters wird kontrolliert durch einen vorgeschalteten Drucksensor, der wiederum mit

der Anlagen-SPS verbunden ist.

Die so gereinigte Kunststoffschmelze wird im Sumpfbereich in den ersten Reaktor R1
eingetragen. Die Kunststoffschmelze hat am Eintritt in den Reaktor R1 eine Temperatur von
300 °C und eine Viskositat von 150 Pas. Der Reaktor R1 steht auf einer Wageeinrichtung
WGE, welche zu jeder Zeit den aktuellen Fillstand des Reaktors R1 an die Anlagen-SPS
meldet. Der Reaktor R1 ist mit einer keramischen Schicht ausgekleidet, um den direkten
Kontakt der Schmelze zur metallischen Reaktorwand zu verhindern. Der Reaktor R1 ist als
schlanker Reaktor mit einem Durchmesser/Langen-Verhaltnis von 1:5,5 bis 1:7 ausgefihrt.

An der zylindrischen Wandung des Reaktors R1 sind 3 bis 5 unabhangig voneinander
wirkende Heizungen angebracht. In jeder zugehdrigen Heizzone sind Temperatursensoren
angeordnet, welche die jeweils aktuell wirkende Temperatur an der Wandung des Reaktors
R1 in dieser Heizzone an die Anlagen-SPS melden. Die Anlagen-SPS steuert die Heizungen
so, dass im zylindrischen Teil des Reaktors R1 von Sumpf zum Kopf ein kontinuierlich
steigender Temperaturgradient entsteht. Durch diese kontinuierlich steigende Temperatur im
Reaktor R1 wird eine kontinuierlich nach oben strémende laminare Schmelzestrémung

erzwungen.

Die nach oben gerichtete laminare Schmelzestrémung wird durch einen Rihrer unterstitzt,
dessen Fligel so gestaltet sind, dass die Strdmung nach oben unterstiitzt wird. Mit dieser
Strémungsgestaltung wird eine mégliche Depolymerisation in den Kopfbereich des Reaktors
R1 verlegt. Eventuell bereits entstehende gasférmige Depolymerisationsprodukte werden
sofort durch die laminare Strémung in den Kopfbereich geférdert und somit ein Aufschaumen
der Schmelze verhindert.

Am Kopf des Reaktors R1 erreicht die Schmelze eine Temperatur von 340 °C bis 360 °C und
eine Viskositat von 1,5 Pas. Durch dieses Temperaturregime und durch die Zuspeisung
eines Bentonitkatalysaors erst in den Reaktor R2 wird im Reaktor 1 nur ein geringer Teil der
Schmelze sich in gasférmige Depolymerisationsprodukte umsetzen. Die restliche Schmelze
erfahrt eine  Vorspaltung. Die im Reaktor R1 entstehenden gasférmigen
Depolymerisationsprodukte werden uUber eine geheizte Rohrleitung in den Vorkondensator
geleitet.
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Vom Kopfbereich des Reaktors R1 wird die Schmelze, lber eine geheizte Rohrleitung und
eine Schmelzepumpe SP in den Reaktor R2 geleitet. Die Schmelze tritt mit einer Temperatur
von 350 °C und einer Viskositdt von 1,5 Pas in der Sumpfzone des Reaktors R2 in diesen

ein.

Beim Eintritt der Schmelze in den Reaktor R2 wird diese durch einen speziell gestalteten
Stutzen mit dem vom Mischbehdlter M kommenden Gemisch aus Bentonitkatalysator,
Paraffinen und Mikrowachsen vermischt. Dieser speziell gestaltete Stutzen ist als
.-Hosenrohr* ausgefiihrt, wobei die Zufiihrung des Gemisches, welches aus dem
Mischbehalter M kommt in die Kernzone des Rohres, in welchem die Schmelze aus dem
Reaktor R1 zugefihrt wird, gefiihrt ist (siehe hierzu auch Figur 7a, b).

Der Reaktor R2 steht auf einer Wégeeinrichtung WGE, welche zu jeder Zeit den aktuellen
Fillstand des Reaktors 2 an die Anlagen-SPS meldet. Der Reaktor R2 ist ebenfalls mit einer
keramischen Schicht ausgekleidet, um den direkten Kontakt der Schmelze zur metallischen
Reaktorwand zu verhindern. Der Reaktor 2 ist als schlanker Reaktor mit einem
Durchmesser/Langen-verhaltnis von 1:5,5 bis 1:7 ausgefiihrt.

An der zylindrischen Wandung des Reaktors 2 sind 3 bis 5 unabhéngig voneinander
wirkende Heizungen angebracht. In jeder Heizzone sind Temperatursensoren angeordnet,
welche die jeweils aktuell wirkende Temperatur an der Wandung des Reaktors 2 in dieser
Heizzone an die Anlagen-SPS melden. Die Anlagen-SPS steuert die Heizungen so, dass im
zylindrischen Teil des Reaktors R2 von Sumpf zum Kopf ein kontinuierlich steigender
Temperaturgradient entsteht. Durch diese kontinuierlich steigende Temperatur im
AuBenbereich des Reaktors R2 wird eine kontinuierlich nach oben strémende laminare
Schmelzestrémung erzwungen. Die nach oben gerichtete laminare Schmelzestrémung wird
durch einen Rihrer unterstiitzt, dessen Fligel so gestaltet sind, dass die Strémung im
AuBenbereich des Reaktors R2 nach oben und im Innenbereich des Reaktors R2 eine nach
unten gerichtete Strémung, unterstitzt wird. Mit dieser Strémungsgestaltung wird die
Depolymerisation in den Kopfbereich des Reaktors R2 verlegt. Entstehende gasférmige
Depolymerisationsprodukte werden sofort durch die laminare Strémung in den Kopfbereich
geférdert und somit ein Aufschaumen der Schmelze verhindert.

Am Kopf des Reaktors R2 erreicht die Schmelze eine Temperatur von 400 °C bis 410 °C
und eine Viskositat von 0,1 Pas. Eventuell noch nicht depolymerisierte Schmelzeanteile
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werden durch die durch die Wirkung des speziell gestalteten Rihrers im Zentrum des
Reaktors 2 nach unten in den Sumpfbereich des Reaktors 2 transportiert und nehmen dann

in der &uBeren laminaren Aufwartsstrdmung erneut an der Depolymerisation teil.

Die Informationen aus den Wageeinrichtungen WGE der Reaktoren R1, R2 werden in der
Anlagen-SPS in Befehle an die Antriebe der Dosiereinrichtung D, des
Doppelschneckenextruders E und der Schmelzepumpen SP so umgesetzt, dass die
vorliegende Anlage kontinuierlich arbeiten kann.

Die Kopfzonen der Reaktoren R1, R2 werden als durchmessererweiterte ,Blase* gestaltet,
um ein besseres Abstrdmen der Depolymerisationsprodukte aus der Schmelze und eine
Sammlung und Strémungsberuhigung der gasférmigen Depolymerisationprodukte vor dem
Ableiten in den Vorkondensator zu ermdglichen. Weiterhin soll die Méglichkeit gegeben sein,
dass eventuell beim Abgasen der Depolymerisationsprodukte mitgerissene Schmelzepartikel

zurlick in die Schmelze gelangen kénnen.

Die im Reaktor R2 entstehenden gasférmigen Depolymerisationsprodukte der Kettenldngen
C3 bis > C22 werden (ber eine geheizte Rohrleitung in den Vorkondensator VK geleitet. Der
Vorkondensator VK ist als Spiralrohrwarmelbertrager ausgefiihrt. In diesem Vorkondensator
VK werden die fliichtigen Depolymerisationsprodukte der Kettenldngen oberhalb C22
auskondensiert. Diese Paraffine, Mikrowachse und Kohlenwasserstoffketten oberhalb C22
werden als pastdse oder flissige Phase, als systemrelevante Zwischenprodukte, lber eine
geheizte Rohrleitung, in einen Mischbehélter M nach unten abgeleitet.

Die am Kopf des Vorkondensators VK noch fliichtigen Depolymerisationsbestandteile der
Kettenldangen C3 bis C22 werden in den dariber liegenden Hauptkondensator HK geflhrt.
Dieser Hauptkondensator HK ist als schragliegender Spiralrohrwédrmelbertrager ausgefihrt.
Die Schraglage von 20 °C des Hauptkondensators ist fiir die optimale Trennung der
gasférmigen und flissigen Phase und deren Ableitung nach unten gewahlt. Die
Temperaturen im Kopf des Hauptkondensators HK werden mit 20 °C bis 25 °C eingestellt.
Damit werden Restgase und fliichtige Bestandteile der Depolymerisationsprodukte der
Kettenlangen C3 bis C6 als gasférmige Bestandteile oben aus dem Hauptkondensator
austreten. Dieses Abgas wird Uber eine geheizte Rohrleitung zur Fackelanlage gefiihrt und
dort verbrannt. Das aus dem Hauptkondensator HK nach wunten in einen
Produktsammelbehélter P abgeleitete Produkt ist ein synthetisches Produktél und besteht
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aus geséttigten und ungeséttigten Kohlenwasserstoffen in einem Siedebereich von 40 °C bis
350 °C und umfasst die Kohlenwasserstofffraktionen von C7 bis C22.

Der Mischbehélter M ist als Rihrmaschine ausgefiihrt, welche bei einer konstanten
Temperatur, durch Heizung/Kiihlung, von 340 °C bis 350°C arbeitet, bei welcher das
Kondensat aus dem Vorkondensator VK in pastdésem Zustand gehalten wird. In dieses
pastése Kondensat wird unter stdndigem Rihren der pulverférmige Bentonitkatalysator BK
eingemischt. Dieses pastése Gemisch aus Kondensat und Bentonitkondensator wird Uber
eine geheizte Rohrleitung und eine Schmelzepumpe SP in den Reaktor 2 eingetragen Dieser
Eintrag erfolgt Uber den vorstehend bereits beschriebenen hosenférmigen Spezialstutzen
(siehe auch Figuren 7a, b).

Figuren 7a,b zeigen den detaillierten Aufbau des hosenférmigen Spezialstutzens S und
deren Anordnung in der Rohrleitung zwischen ersten Reaktor R1 und zweiten Reaktor R2.
Der Spezialstutzen S ist facherférmig ausgebildet. Diese spezifische facherférmige
Ausbildung des Stutzens S erlaubt eine optimale Vermischung der Oligomermischung mit
der das Tonmineral enthaltenden Mischung aus dem Mischbehélter M.

Figur 3 ist ein Diagramm, aus welchem die Zusammensetzung von aus PP gewonnenen
Kondensaten bzw. Produktdlen in Abhéngigkeit von der im zweiten Reaktor R2
angewendeten Thermolysetemperatur dargestellt ist.

Die bei PP-Abbau erhaltenen Komponenten stellen fast ausschlieBlich oligomere Einheiten
von Propen dar und entstehen beim Abbau des Polypropylens durch Spaltung von C-C
Bindungen. Die Produkte erstrecken sich lber einen weiten Kettenldngenbereich von C3-
C30. Als Hauptspaltprodukt wurde bei allen Versuchen unabhangig von der
Thermolysetemperatur 2,4-Dimethyl-Hept-1-en gefunden.

Insgesamt kénnen die Komponenten in 6 Fraktionen unterteilt werden: Fliissiggas (C3-C6),
Benzin (C7-C10), Kerosin (C11-C13), Gasél (C14-C19), schweres Gasél (C20-C22) und
Paraffine/Mikrowachse (>C22).

Wie aus dem Diagramm der Figur 3 ersichtlich ist, fallen bei hdheren
Thermolysetemperaturen mehr Schwersieder (héhere Kohlenwasserstoffe) im Kondensat an.
Gleichzeitig sinkt der Anteil an Leichtsiedern (niederen Kohlenwasserstoffen). Besonders
deutlich wird das an den Benzin- und Vakuumgasél (Paraffine/Mikrowachse)-Fraktionen.
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Wahrend die Benzinfraktion bei 385°C mit ca. 30% dominiert und der Anteil an Vakuumgasél
verschwindend gering ist, dominiert bei 410°C die Paraffine/Mikrowachse-Fraktion mit einem
ahnlichen Anteil und die Benzinfraktion ist nur noch halb so groB. Die mittleren Fraktionen
Kerosin, Gasél und schweres Gasdl bleiben annihernd konstant. Uber die Variation der
Thermolysetemperatur ist es also in gewissem MaBe mdglich, die Produktverteilung hin zu
einer gewiinschten Produktgruppe zu lenken.

So weist ein bei einer Thermolysetemperatur von 385°C gewonnenes PP-Produktdl z.B.
folgende Zusammensetzung auf: ca. 10 Gew% Paraffine/Mikrowachse > C22; ca. 10 Gew%
schweres Gasél C20-C22; ca. 25 Gew% Gasdl C14-C19; ca. 15 Gew% Kerosin C11-C13;
ca. 30 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 10 Gew% Flissiggas C3-C6.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 400°C gewonnenes PP-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: ca. 25 Gew% Paraffine/Mikrowachse > C22; ca. 10 Gew%
schweres Gasél C20-C22; ca. 20 Gew% Gasdl C14-C19; ca. 15 Gew% Kerosin C11-C13;
ca. 25 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 5 Gew% Fliissiggas C3-C6.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 415°C gewonnenes PP-Produktdl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: ca. 30 Gew% Paraffine/Mikrowachse > C22; ca. 10 Gew%
schweres Gasél C20-C22; ca. 25 Gew% Gasdl C14-C19; ca. 10 Gew% Kerosin C11-C13;
ca. 20 Gew% Benzin C7-C10 und weniger als ca. 5 Gew% Fliissiggas C3-C6.

Das in Figur 4 gezeigte Diagramm bezieht sich auf die Zusammensetzung von Kondensaten
bzw. Produktélen gewonnenen aus PE. Die aus PE gewonnenen Produkte erstrecken sich
etwa Uber einen Kettenlangenbereich von C3-C30. Die quantitative Analyse der erhaltenen
Kondensate ergab, dass die Verteilung der einzelnen Heizwertfraktionen auch beim Einsatz
von PE in Abhangigkeit von der Thermolysetemperatur, bei der die Kondensate erhalten
wurden, variiert. Wie aus Figur 4 ersichtlich nimmt der Anteil an Gasél (C14-C19) mit
steigender Temperatur zu, wahrend der Anteil der niederen Kohlenwasserstofffraktionen wie
Kersosin (C11-C13) und Benzin (C7-C10) abnimmt.

Ein aus Polyethylen (PE) gewonnenes Kondensat umfasst bevorzugt Kohlenwasserstoffe in
einem Kettenldngenbereich von C3-C30. Das PE-Kondensat umfasst typischerweise n-
Alkane und n-Alkene (Olefine) in einem Verhédltnis von 50:50. So liegen die
Kohlenwasserstoffe parallel immer in der geséttigten und ungesattigten Form vor wie z.B.
C10: n-Undecen und Undec-1-en.
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Ein bei einer Thermolysetemperatur von 400°C gewonnenes PE-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: Spuren von Paraffine/Mikrowachse > C22; Spuren von
schwerem Gasdél C20-C22; ca. 30 Gew% Gasdl C14-C19; ca. 20 Gew% Kerosin C11-C13;
ca. 45 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 5 -10 Gew% Fliissiggas C3-C6.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 410°C gewonnenes PE-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: Spuren von Paraffine/Mikrowachse > C22; weniger als 5
Gew% schweres Gasdl C20-C22; ca. 45 Gew% Gas6l C14-C19; ca. 15 Gew% Kerosin C11-
C13; ca. 30 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 5 -10 Gew% Flissiggas C3-C6.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 415°C gewonnenes PE-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: Spuren von Paraffine/Mikrowachse > C22; weniger als 5
Gew% schweres Gasdl C20-C22; ca. 45 Gew% Gas6l C14-C19; ca. 15 Gew% Kerosin C11-
C13; ca. 30 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 5 -10 Gew% Flissiggas C3-C6.

Ein bei einer Thermolysetemperatur von 420°C gewonnenes PE-Produkidl weist z.B.
folgende Zusammensetzung auf: ca. 5 Gew% Paraffine/Mikrowachse > C22; ca. 10 Gew%
schweres Gasél C20-C22; ca. 45 Gew% Gasdl C14-C19; ca. 15 Gew% Kerosin C11-C13;
ca. 25 Gew% Benzin C7-C10 und ca. 5 -10 Gew% Flissiggas C3-C6.

Aus den Figuren 5 und 6 sind jeweils die quantitativen Zusammensetzungen der nach
fraktionierter Destillation gewonnen Heizél-Fraktion und Benzin-Fraktion entnehmbar.

So weist die durch das vorliegende Verfahren gewonnene Heizdlfraktion einen hohen Anteil
an C13-C18, insbesondere ungesattigten, Kohlenwasserstoffen auf (Figur 5). In dem
vorliegenden Beispiel ist der Anteil an C13-Kohlenwasserstoffen mit ca. 18 Gew %
besonders hoch. Auch C14-C18 Kohlenwasserstoffe sind mit Anteilen zwischen 8 und 12
Gew% vertreten, wahrend die Kohlenwasserstoffe mit C< 11 nur in sehr geringen Mengen
oder Uberhaupt nicht nachweisbar sind.

Aus Figur 6 ist die quantitative Zusammensetzung einer beispielhaften Benzinfraktion
entnehmbar. So umfasst die Benzinfraktion in nennenswerten Mengen C6-C12
Kohlenwasserstoffe, wobei der Anteil an C8-C11 Kohlenwasserstoffen erhéht ist. So liegt der
Anteil an C9-Kohlenwasserstoffen z.B. bei ca. 36 Gew %.
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Patentanspruche

1. Verfahren zum Abbau von synthetischen Polymeren, insbesondere Polyolefinen,

umfassend die Schritte

a) Herstellen einer Schmelze aus synthetischen Polymeren, insbesondere aus trockenen
synthetischen Polymeren,

b) Reinigen der Polymerschmelze mittels Durchleiten der Polymerschmelze durch
mindestens einen Schmelzefilter (SF),

c) Uberfiihren der gereinigten Polymerschmelze in mindestens einen ersten Reaktor
(R1), wobei die gereinigte Polymerschmelze in dem mindestens einen ersten Reaktor
(R1) von einem unteren Bereich (Sumpfbereich) in einen oberen Bereich (Kopfbereich)
des Reaktors (R1) unter Erhitzen auf Temperaturen zwischen 300°C und 370°C,
bevorzugt 330°C bis 360°C, insbesondere bevorzugt 350°C gefiihrt wird, wobei die
Polymere in dem mindestens einen ersten Reaktor (R1) in Oligomere gespalten werden,

d) Uberfilhren der in dem mindestens eine ersten Reaktor (R1) gebildeten
Oligomermischung in mindestens einen zweiten Reaktor (R2), wobei das
Oligomergemisch in dem mindestens zweiten Reaktor (R2) von einem unteren Bereich
(Sumpfbereich) in einen oberen Bereich (Kopfbereich) des Reaktors (R2) unter Erhitzen
bis auf 380°C bis 450°C, bevorzugt 400°C bis 430°C, insbesondere 410°C gefiihrt wird,
wobei die Oligomere in dem mindestens einem zweiten Reaktor (R2) in Gegenwart von
mindestens einem Tonmineral als Depolymerisationskatalysator in kurzkettige
Kohlenwasserstoffe abgebaut werden,

e) Abfihren der in dem mindestens einen zweiten Reaktor (R2) gebildeten kurzkettigen
Kohlenwasserstoffen mit C3-C22 in mindestens einen Vorkondensator (VK), wobei die
aus dem mindestens einen zweiten Reakior (R2) austretenden kurzkettigen
Kohlenwasserstoffe in dem mindestens einen Vorkondensator (VK) abgekihlt werden;

und
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f) Einflhren der in dem mindestens einem Vorkondensator (VK) abgekiihlten kurzkettigen
Kohlenwasserstoffe in mindestens einen Hauptkondensator (HK), wobei die aus dem
mindestens einem Vorkondensator (VK) austretenden kurzkettigen Kohlenwasserstoffe
in dem mindestens einen Hauptkondensator (HK) verfliissigt werden.

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass Polyolefin-Gemische aus
Polyethylen (PE) und Polypropylen (PP) abgebaut werden.

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass die Polymere in
mindestens einen Extruder (E), insbesondere in einem Doppelschneckenextruder, bei
Temperaturen von bis zu 300°C, insbesondere bei Temperaturen zwischen 200 °C bis
300°C aufgeschmolzen werden.

4. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriche, dadurch gekennzeichnet,
dass die Viskositdt der Polymerschmelze am Extruderausgang 1,0*10° bis 2*10°
mPas (300°C), bevorzugt 1,5*10° mPas (300°C) betragt.

5. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass in dem mindestens einen Schmelzefilter (SF) restliche Spuren von
Verunreinigungen, insbesondere von Mineralien, Metallen, Faserstoffen, aus der

Polymerschmelze entfernt werden.

6. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass die aus dem mindestens einen Schmelzefilter (SF) austretende gereinigte
Polymerschmelze mittels mindestens einer Schmelzpumpe (SP) in den unteren
Bereich (Sumpfbereich) des ersten Reaktor (R1) eingefiihrt wird, wobei die
Polymerschmelze bei Eintritt in den ersten Reaktor (R1) eine Viskositat von 1,0*10°
bis 2*10° mPas (300°C), bevorzugt 1,5*10° mPas (300°C) aufweist.

7. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass in dem mindestens ersten Reaktor (R1) ein Abbau der Polymere mit einem
typischen Molekulargewicht von groBer 10° kg/mol in Oligomere mit einem
Molekulargewicht zwischen 102 bis 10* kg/mol, bevorzugt 10° bis 10* kg/mol erfolgt.

8. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass das den oberen Bereich (Kopfbereich) des mindestens einen ersten Reaktors
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(R1) verlassene Oligomergemisch eine Viskositat zwischen 500 und 1000 mPas
(350°C), bevorzugt zwischen 600 und 800 mPas (350°C) aufweist.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass die in dem mindestens einen ersten Reaktor (R1) gebildete Oligomerschmelze
aus dem oberen Bereich (Kopfbereich) des ersten Reaktors (R1) abgefiihrt und
mittels mindestens einer Schmelzpumpe (SP), insbesondere Uber eine beheizte
Rohrleitung, in den mindestens einen zweiten Reaktor (R2), insbesondere in den
unteren Bereich (Sumpfbereich) des mindestens einen zweiten Reaktors (R2),
eingefihrt wird.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass das den mindestens einen ersten Reaktor (R1) verlassene Oligomergemisch vor
Einfihren in den mindestens einen zweiten Reaktor (R2) mit dem mindestens einem

Tonmineral als Depolymerisationskatalysator vermischt wird.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass das mindestens eine Tonmineral ausgewahlt ist aus der Gruppe enthaltend
Schichtsilikate, insbesondere Montmorrillonit, Illit, Bentonit, Kaolinit, Smektit, Chlorit,

Vermikulit und Glimmer.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass in dem mindestens einen zweiten Reaktor (R2) die Spaltung der Oligomere in
kurzkettige gasférmige Kohlenwasserstoffe mit einem Molekulargewicht kleiner 500
kg/mol erfolgt.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass die am oberen Ende (Kopfbereich) des mindestens einen zweiten Reaktors
(R2) gebildete Kohlenwasserstofffraktion eine Viskositat zwischen 50 und 300 mPas
(410°C), bevorzugt zwischen 100 und 250 mPas (410°C), insbesondere bevorzugt
zwischen 150 und 200 mPas (410°C) aufweist.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet,
dass die Kondensation der gasférmigen Kohlenwasserstoffe in dem mindestens
einen Hauptkondensator (HK) bei Temperaturen zwischen 15 und 30°C, bevorzugt
bei 20 °C erfolgt.
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15. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriche, dadurch gekennzeichnet,

dass das den mindestens einen Hauptkondensator (HK) verlassene Kondensat einer
Destillation zur Auftrennung des Kondensates in Fraktionen mit unterschiedlichen
Siedepunkten zugefiihrt wird.

16. Anlage zur Durchfiihrung eines Verfahrens nach einem der vorgehenden Anspriiche

17.

18.

umfassend
- mindestens einen Extruder (E) zum Schmelzen der Polymere,
- mindestens einen stromabwérts von dem mindestens einen Extruder (E)
angeordneten Schmelzefilter (SF) zur Reinigung der Polymerschmelze,
- mindestens einen stromabwérts von dem mindestens einen Schmelzefilter
(SF) angeordneten ersten Reaktor (R1) zum Abbau der Polymere in
Oligomere,
- mindestens einen stromabwarts von dem mindestens einen ersten Reaktor
(R1) angeordneten mindestens zweiten Reaktor (R2) zum Abbau der in dem
mindestens ersten Reaktor (R1) gebildeten Oligomere in kurzkettige
Kohlenwasserstoffe,
- mindestens einen stromabwaérts von dem mindestens einen zweiten Reaktor
(R2) angeordneten Vorkondensator (VK) zum Vorkihlen der den zweiten
Reaktor (R2) verlassenen kurzkettigen gasférmigen Kohlenwasserstoffe, und
- mindestens einen stromabwaérts von dem mindestens einen Vorkondensator
(VK) angeordneten Hauptkondensator (HK) zur Kondensation der in dem
mindestens  einen  Vorkondensator  (VK)  vorgekihltenkurzkettigen
Kohlenwasserstoffe.

Anlage nach Anspruch 16, dadurch gekennzeichnet, dass der mindestens eine erste
Reaktor (R1) und der mindestens eine zweite Reaktor (R2) jeweils Uber mindestens
zwei regelbare Heizzonen, bevorzugt Uber mindestens fiinf regelbare Heizzonen

verflgen.

Anlage nach Anspruch 16 oder 17, dadurch gekennzeichnet, dass der mindestens
eine erste Reaktor (R1) und der mindestens eine zweite Reaktor (R2) jeweils Uber ein
Rlhrorgan in Form eines Wendelrihrers, Ankerriihrers, Schnecke oder eine
Kombination davon, bevorzugt in Form einer Kombination aus Wendelrihrer und

Schnecke verfigt.
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Anlage nach einem der Anspriche 16 bis 18, dadurch gekennzeichnet, dass die
Innenwéande und Einbauten des mindestens einen ersten Reaktors (R1) und/oder des
mindestens einen zweiten Reaktors (R2) mindestens eine keramische Beschichtung

aufweisen.

Anlage nach einem der Anspriche 16 bis 19, dadurch gekennzeichnet, dass der
mindestens eine erste Reaktor (R1) und der mindestens eine zweite Reaktor (R2)
jeweils ein Verhaltnis von Hohe:Durchmesser (H:D) von 7:1, bevorzugt 5,5:1

aufweisen.

Anlage nach einem der Anspriche 16 bis 20, dadurch gekennzeichnet, dass der
mindestens eine Vorkondensator (VK) mit mindestens einem Mischbehélter (M) zur
Aufnahme der in dem mindestens einen Vorkondensator (VK) wéahrend des
Vorkiihlens der den zweiten Reaktor (R2) verlassenden kurzkettigen
Kohlenwasserstoffe gebildeten Paraffine verbunden ist.

Anlage nach einem der Anspriche 16 bis 21, gekennzeichnet durch mindestens eine
Steuereinheit zur Steuerung der Zuflihrrate der Polymere zu dem mindestens einen

Extruder (E) und zur Steuerung der Temperatur der Anlage.

Produktdl herstellbar mittels eines Verfahrens nach einem der Anspriche 1 bis 15
umfassend die Fraktionen Flissiggas (C3-C6), Benzin (C7-C10), Kerosin (C11-C13),
Gasol (C14-C19), schweres Gasdl (C20-C22) und Paraffine/Mikrowachse (>C22).
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