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{57) Ziel der Erfindung ist die Verbesserung des thermischen
Wirkungsgrades des Verfahrens. Das wird erfindungsgemd8 erreicht durch
Erhdhung der in der Verfliissigungszone herzustellenden und in die
Vergasungszone iberzufilhrenden Menge an normalerweise fester, geldster
Kohle, welche die Vergasungszone in die Lage versetzt, nicht nur den
gesamten Wasserstoffbedarf der Verfliissigungszone zu decken, sondern
auch iberschiissiges Synthesegas zur Verwendung als Brennstoff im
kombinierten Verfahren zu erzeugen. In der Vergasungszone wird bei
Temperaturen zwischen 1204 und 1427 ©C (2200 bis 2600 OF) .

eine nahezu vollstindige Oxidation der kohlenwasserstoffhaltigen
Beschickung erreicht., Diese hohen Temperaturen erzeugen ein
Synthesegas, das im Verhdltnis reicher an CO als an Hp ist. Da das
Synthesegas als Brennstoff verwendet wird, Xann aus dem Synthesegas
ohne Herabsetzung des Wertes des verbleibenden Co-konzentrierten
Gasstromes Wasserstoff gewonnen werden, weil der Wert der
Verbrennungswdrme eines konzentrierten CO-Gasstromes etwa der gleiche
ist wie der eines Hjp-reichen Synthesegases. - Fig,2 = ~
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Kombiniertes Kohle-Verfliissigungs-Vergasungsverfahren

Anwendungsgebiet der Erfindung

Die Erfindung betrifft ein Kobleverflﬁssigungsverfabren

unter Verwendung von Brennstoff, der in einem kombinierten
Vergaser erzeugt wird, Als Ausgangskohle filir das erfindungs-—
geméBe Verfahren eignen sich z, B, Steinkohlen, subbitumindse
Koblen (Moorkohlen oder schwarze Lignite) und/oder Lignite.

Charakteristik der bekannten technischen Ldsuneen

Die Umwandlung von Rohkoble in Destillatfliissigkeit und
gasformige Kohlenwasserstoffprodukte durch Lisungsmittel-
verfliissigung in Gegenwart von molekularem Wasserstoff
unter Rickfibrung des ilineralriickstandes wird {iblicherweise
bei hoherem thermischem Wirkungsgrad als die Unwandlung

von Kohle in Fdrdergas mit Hilfe eines Teiloxidations- und
Methanasierungsreaktionen anwendenden Vergasungsprozesses
durchgefiibrt, Zum Stand der Technik gehdrt ein unter Riick—
fiihrung des Mineralriickstandes in die Verfliissigungszone
arbeitendes kombiniertes Kohleverfliissigungs~Vergasungs-
verfabren, bel dem die gesamte in der Verfliissigungszone
erzeugie, normalerwesise feste, geldste Kohle in eine Ver-
gasungszone zur Umwandlung in Wasserstoff iibergefiihrt wird,
wobeil die in die Vergasungszone uUbergefihrte lMenge an
normalerweise fester, geldster Kohle gerade dafiir ausreicht,
die Vergasungszone in die Lage zu versetzen, den Wasser-
stoffbedarf des Verfahrens zu decken,

Gem#B dem Stand der Technik wurde die Kombination der
Kohleverfliissigung und -vergasung auf Basis eines Wasser-
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stoff-Materialausgleichs vorgenommen, In dem Aufsatz

"The SRC-II Process - Presented at the Third Annual
International Conference on Coal Gasification and Ligque-
faction, University of Pittsburgh" (3. bis 5. August 1976)
von B.K. Schmid und D,M, Jackson, wird betont, daB die
Nenge des von der Verfliissigungszone zur Vergasungszone
geleiteten organischen Materials bel einem kombinierten
 Kohleverfliissigungs-Vergasungsverfahren gerade fir die
Bildung des fiir das Verfahren erforderlichen Wasserstoffs
ausreichen sollte, Der Aufsatz enthdlt keinen Hinweis

auf die Uberleitung von Energie als Brennstoff zwischen
der Verfliissigungs- und Vergasungszone und erdffnet daher
‘keine Moglichkeit zur Optimierung des Wirkungsgrades.,

Ziel der Erfindung

7iel der Erfindung ist die Bereitstellung eines wirtschaft-
‘lichen kombinierten Kobleverfliissigungs- und -vergasungs-—
verfahrens, bei dem der Wirkungsgrad wesenbtlich erhdht ist,

Darlezung des Wesens der Erfindung

Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, eine Verbesserung
des thermischen Wirkungsgrades zu erreichen durch Erhohung
der in der Verfliissigungszone herzustellenden und in die
Vergasungszone iiberzufiihrenden lenge an normalerweise
 fester, geldster Kohle, welche die Vergasungszone in die
lage versetzt, nicht nur den gesamten Wasserstoffbedarf
 der Verfliissigungszone zu decken, sondern auch ilberschilssi-
ges Synthesegas zur Verwendung als Brennstoff im kombinier-
ten Verfahren zu erzeugen.
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Das erfindungsgemdBe Verfahren wird in der Weise ausge-
fihrt, da8 man ' ’

a)

)

c)

d)

eine mineralhaltige Ausgangs-Kohle, Wasserstoff, zuriick-
gefibrbtes geldstes fliissiges Losungsmittel, zuriickge-
fubrte normalerweise feste, geldste Kohle und zuriickge-
fiibrten Mineralriickstand in eine Kohleverfliissigungszone
leitet, um kohlenwasserstoffhaltiges Material aus den
Mineralriickstand herauszuldsen und das kohlenwasserstoff-
bhaltige Material zu hydrokracken und dadurch ein Gemisch
zu erzeugen, welches Kohlenwasserstoffgase, geldste
Flussigkeit, normalerweise feste, geldste Kohle und
suspendierten Mineralriickstand enthdlt,

Destillatflissigkelt und Kohlenwasserstoffgase von einer
Aufschiamnung aotrennt, welche die genannte normaler-
weise feste, geldste Kohle, Losungsmittel und Mineral-
riuckstand enthdlt,

einen Teil der Aufschlammung zur Verflissigungszone
zurickfibhrt,

den Rest der Aufschlémmung fiir die Destillation in eine

‘Destilliiervorrichtung leitet, welche eine Vakuum-

destillationskolonne einschlieBt, wobei die als Sumpf-
produkt aus der Vakuumdestillationskolonne erhaltene
Aufschlimmung eine Vergaserbeschickurngsaufschlimmung um-
fadt, welche praktisch die gesamte normalerweise feste,
geloste Koble und die Mineralrilickstandsbausbeute der
Verfliussigungszone im wesentlichen obne normalerweise
flissige Kohle und Kohlenwasserstoffgase enthidlt,
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e) die Vergaserbeschickungsaufschlémmung in eine Ver-
gasungszone iberfiihrt, wobei die Vergaserbeschickungs=-
aufschlimmung im wesentlichen das gesambte kohlenwasser-
stoffhaltige Einsatzmaterial fir die Vergasungszone um-
faBt, Wasser oder Wasserdampf in die Vergasungszone
einspritzt, wobei die Vergasungszone eine Oxidations-
zone mit einer maximalen Temperatur zwischen 1204 und

4982 ©C (2200 und 3600 °F) fiir die Umwandlung des darin
befindlichen kohlenwasserstoffhaltigen Materials zu
Synthesegas mit einem Molverhiltnis von E, zu CO kleiner
als 1 beinhaltet, wobei die Menge an kohlenwasserstoff-
haltigem Material, die in die Vergasungszone geleitet
wird, ausreichend ist, um in der Vergasungszone eine
zusdtzliche Menge an Synthesegas als der bendtigten
Menge an Verfahrens-Wasserstoff zu erzeugen, die den
thermischen Wirkungsgrad des Verfabrens, wenn man sie
‘als Brennstoff innerhalb des Verfahrens verbrennt,
erhdht, ' '

'f) einen Teil dieses Synthesegases durch eine (katalytische)
Koblenoxzid-Konvertierung (shift reaction) in einen ersten
wasserstoffreichen Gasstrom umwandelt und diesen Strom
als Verfahrens-Wasserstoff zur Verfliissigungszone leitet,
und -

g) von mindestens einem Teil der‘zusétzlichen llenge an
Synthesegas H2 von CO trennt, um einen zweiten wasserstofi-
reichen Gasstrom und einen koblenmonoxidreichen Gas-
strom zu erhalten, wobei man eine Menge von mindestens
60 Mol-% des gesamben CO- plus Hé—Gebaltas der zusitz-
lichen Menge an Synthesegas als Brennstoff bel der
Durchfiibrung des Verfahrens verbrennt, um auf Wirmebasis
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5 bis 100 % der gesamten fur das Verfahren erforder-
lichen Energie bereitzustellen, wobei mindestens ein
Teil des kohlenmonoxidreichen Gasstromss als Brennstoff
verbrannt wird,

ErfindungsgemédB wird ein Teil der Zusétzlichen llenge an
Synthesegas nicht der Hé—CO~Trennungsstufe unterworfen,
sondern als Brennstoff im Verfabhren verbrannt, Ein weiterer
Teil der zusatzlichen Menge an Synthesegas wird in einen
anderen Brennstoff, beisplelsweise Methan oder Methanol
ungewandelt,

ErfindungsgemdB werden mindestens 70 Mol-% des CO- pius
H2—Gebaltes der zus&dtzlichen Menge an Synthesegas als
Brennstoff im Verfahren verbrannt,

‘Die in den erfindungsgemiBen Verfahren kombinisrten
Prozesse der Kobhleverflussigung und oxidierenden Gaser-
zeugung wirken synergistisch unter HErhobung des thermischen
Wirkungsgrades.

Die Verflissigungszone des erfindungsgeméBen Verfahrens
unfaBt eine endotherme Vorhsizstufe und eine exotherme _
Bufldsungsstufe, die Tempefatur im Aufldser ist auf Grund
der darin stattfindenden Hydrier- und Hydrokrackreaktionen
hoher als die maximale Temperatur im Vorerhitzer. Die vom
Aufldser oder von irgendeiner anderen Stelle des Verfahrens
stammende RiickstandsaufschléZmmung, welche fliissiges '
Losungsmittel und normalerweise feste, geldste Kohle und
suspendierte Mineralriickstinde enth#lt, wird durch die
Vorerhitzer- und Aufldserstufe rezirkuliert, Gasformige
Kohlenwasserstoffe und ein flissiges kohlenwasserstoff-
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baltiges Destillat werden vom System zur Auftrennung des
Produktes der Verfliissigungszone gewonnen, Der nicht zurlick-
gefihrte Anteil der vom Aufléser stammenden, verdiinnten
mineralhaltigen'Rﬁckstandsaufschlémmung wird zu beil ‘
Atmosphdrendruck und im Vekuum arbeitenden Destillationsg-
kolonnen bzw, =tlirmen geleitet. S&mtliche normalerweise
fliissigen und gasfarmigen_Materialien werden vom Kopf der
Destillationskolonnen abgezogen und sind daber im wesent-
lichen mineralfrei, wdhrend eine konzentrierte mineral-
haltige Riickstandsaufschlémmung als Vakuumkolonnen-Sumpf-
produkt (VIB) gewonnen wird, Die normalerweise flissige
Kohle wird hier mit "Destillatfliissigkeit" und "flissige
Kohle" bezeichnet; mit beiden Ausdriicken ist geldste Kohle
gemeint, welche bei Raumtempsratur normalerweise flissig
ist, wobei das Vérfahrenslasungsmittel inbegriffen ist,

'Die konzentrierte Aufschlsmmung enthdlt die gesamben an-
organischen Minerale und das gesambe ungeldste organische
Material (UOM), welchw Komponenten zusammen hier als
"yineralriickstand" bezeichnet werden, Der UOlM-Anteil betrigt
stets weniger als 10 oder 15 Gew,~% der Ausgangskohle. Die
konzentrierte Aufschlimmung enthdlt fermer die eine Tempera-
tur von mindestens 454 °C (850 °F+) aufweisende geldste
Kohle, welche bei Raumtemperatur normalerweise fest ist

und bier als "normalerweise feste, gelOste Kohle™ Dbezelchnet
wird. Diese Aufschlimmung wird als Ganzes obne Filtration
oder sonstige Fest/Fliissig-Auftrennung sowie obne Verkokung
oder sonstige Stufe zur Zerstdrung der Aufschlimmung in eine
Teiloxidations~Vergasungszone geleitet, welche dafiir einge-
richtet ist, eine solche Aufschlammung aufzunebmen, In der
genannten Zone wird die Aufschlimmung in Synthesegas, das
ein Gemisch von Kohlenmonoxid und Wasserstoff darstellt,
umgewandelt. Die Aufschlimmung ist das einzige der Ver—
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gasungszone zugefuhrte kohlenstoffhaltige Einsatzmaterial,
Eine Sausrstoffanlage zur Entfernung des Stickstoffs aus
dem dem Vergaser zugefiihrten Sauerstoff ist vdrgesehen,

so daB das erzeugte Synthesegas praktisch stickstofffreil
ist.

Ein Teil des Synthesegases wird zur Umwandlung in Wasser-
stoff und Kohlendioxid der (katalytischen) Kohlenoxid=
Konvertierung (shift reaction) unterworfen, Das Kohlen-
dioxid wird dann zusammen mit Schwefelwasserstoff in ein
Sauergas-Beseitigungssystem abgezogen, Praktisch der ge-
sambe, auf diese Weise erzeugte wasserstoffreiche Gasstrom
wird im VerflissigungsprozeB3 eingesetzt, Zs ist ein kriti-
sches Merkmal des erfindungsgemdBen:. Verfahrens, daB mehr
Synthesegas erzeugt als zu einem wasserstoffreichen Strom
umgewandelt wird, Mindestens 60, 70 oder 80 Mol-% dieses
tberschiissigen Synthesegasanteils werden als Brennstoff
innerbalb des Verfahrens verbrannt, so daB mindestens

60, 70 oder 80 % (bis zu 100 %) seines Warmeinbalts durch
Verbrennung innerhalb des Verfahrens gewonnen werden, Das
im Verfahren als Brennstoff verbrannte Synthesegas wird
vor der Verbrennung innerhalb des Verfahrens keiner
Methanisierungsstufe oder sonstigen Wasserstoff verbrauchen-
den'ﬁeaktion, wie der Methanolerzeugung, unterworfen. Der
nicht als Brennstoff innerhalb des Verfahrens verwendete
Anteil des Synthesegasiiberschusses betrdgt stets weniger
als 40, 30 oder 20 % und kenn einer ketbanisierungs-

oder Methanolumwandlungsstufe unterworfen werden., Die
Methankierung ist ein gebrduchliches Verfahren, das zur
Erhdhuag des Heizwertes des Synthesegases durch Umwandlung
von CO in CH4 dient, Erfindungsgemi8 wird der in den Ver-
gaser gelangende Anteil des kobhlenwasserstoffbaltigen
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. Materials der VIB-Aufschlimmung auf einen Wert eingeregelt,
der nicht nur zur Bereitstellung des gesamten Verfahrens-
wasserstoffbedarfs fiir die Verflissigungszone durch Teil=-
oxidations- und Konvertierungs- bzw, Verschiebungsreak-
tionen, sondern auch zur Herstellung eines Synthesegases
ausreicht, dessen gesanter Verbrennungsheizwert geniigend
groB ist, um auf Wirmebasis 5 bis 100 % der gesambten fir
dag Verfahren erforderlichen Energie bereitzustellen,
wobei die gemnnte Znergie in Form ven Brennstoff fir den
Vorerhitzer, Wasserdempf f{ir die Pumpen, innerhalb der
Anlage erzeugter oder fremdbezogener elektrischer Inergile
w.a8., vorliegt, '

Im Rahmen der Erfindung wird innerhalb der Grenzen der Ver—~
gaserzone selbst verbraucbte Inergie nicht als Verfahrens-
energieverbrauch angesehen. Das gesaute dem Vergaser zuge-
fiihrte kohlenstoffhaltige Material wird als Vergaserbe-—
schickung anstatt als Brennstoff betrachtet. Obwohl die
Vergaserbeschickung einer teilwelsen Oxidation unterworfen
wird, sind die Oxzidationsgase Reaktionsprodukte des Ver-
gasers und stellen kein Rauch- Dzw, Abgas dar, Die zur
Erzeugung von Wasserdampf fiir den Vergaser bendtigle Energie
. wird natiirlich als Verfahrensenergieverbrauch angesehen,

da diese Fnergie auBerhalb der Vergasergrenzen verbraucht
wird, Es stellt einen Vorteil des erfindungsgemdBen Ver-
fahrens dar, da8 der Dampfbedarf des Vergasers aus den
nachstebhend niber erliuterten Griinden relativ gering 1ist.

Jegliche nicht von dem im Vergaser erzeugten Synthesegas
stammende Verfahrensenergie wird direkt von ausgewahlten,
keine besondere Qualitat aufweisenden (non-premium) gas-
fafmigen und /oder fliissigen kohlenwasserstoffhaltigen Brenn-
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stoffen, welche in der Verfliissigungszone erzeugt werden,
und /oder durch aus einer auBerhalb des Verfahrens be-
findlichen Quelle stammende Znergie, wie elektrische
Energie, bereitgestellt, Die Vergasungszone ist ginzlich
in den VerflissigungsprozeB integriert, da das gesamte
kohlenwasserstoffhaltige Einsatzmaterial fiir die Ver~
gasungszone aus der Verflissigungszone stammt und das
reiste oder gesambe gasfirmige Produkt der Vergasungszone
durch die Verfliissigungszone entweder als Reaktionsteil-~
nehmer oder als Brennstoff verbraucht wird, |

Die Schirfe der in der Aufldserstufe der Verfliissigungs-
zone stattfindenden Hydrier— und Hydrokrackreaktionen wird
erfindungsgemdlf zur Optimierung des Kombinationsverfahrens
auf Basis des thermischen Wirkungsgrades variiert, im Gegen-
satz zu dem bel den herkdmmlichen Verfahren vorgenommenen
Materialausgleich, Die Sghirfe der Bedingungen in der Auf-
1¢serstufe wird durch die Teaperatur, den Wasserstoffdruck,
die Verweilzeit und die Mineralriickstands-Kreislaufge-
schwindigkeit bestimmt. Die Durchfiihrung des kombinierten
Verfahrens auf Basis eines Materialausgleichs stellt ein
ganz anderes Verfahrensprinzip dar, Das Verfahren wird auf
Materialausgleichsbasis betrieben, wenn der Anteil des
koblenwasserstoffhaltigen Materials in dsr Vergaserbe-
schickung so eingestellt wird, daB das gesamte im Vergaser
erzeugte Synthesegas nach der Konyertierung einen den ge-
nauen Wasserstoffbedarf des Kombinisrten Verfahrens bein-
haltenden wasserstoffreichen Strom bilden kann, Die
Optimierung des Verfahrens auf Basis des thermischen Wir-
kungsgrades erfordert ein dahingehend flexibles Verfahren,
daB der Vergaserausstof nicht nur den vollen Wasserstoff-
bedarf des Verfahrens, sondern auch einen betridchtlichen
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Teil des Fnergisbedarfs oder den gesamten Energiebedarf
der Verfliissigungszone deckt, AuBer der Bereitstellung des
vollen Verfahrens-Wasserstoffbedanfs durch die Konvertisrung-
erzeugt der Vergaser geniigend lberschiissiges Synthesegas,
welches bei direkter Verbrennung mindestens etwa 5, 10, 20,
30 oder 50 und bis zu 100 % (auf Warmebasis) des gesambten
Fnergiebedarfs des Verfahrens einschlieBlich elektrischer
oder sonstiger fremdbezogener Energie, jedoch mit Aus-
nahme der im Vergaser erzeugten Warme, bereitstellt.
Mindestens 60, 70, 80 oder 90 Mol-% (und bis zu 100 %)

des gesambten Wasserstoff- und Kohlenmonoxidgehalts des
Synthesegases (auf aliquoter oder nichtaliquoter Basis von
H, und CO) werden im Verfahren als Brennstoff ohne Methani-
sierung oder sonstige bydrierende Unwandlung verbrannt.,
Weniger als 40 % davon kdnnen, wenn dieser Anteil nicht

als Brennstoff im Verfahren bendtigt wird, methanisiert

und als Fordergas (pipeline gas) verwendet werden. Obwobl
der VerfliissigungsprozeS im allgemeinen elnen héheren
Wirkungsgrad als der VergasungsprozeB aufweist und die
nachstehenden Beispiele zeigen, daB die Verlagerung eines
Teils der Verfabrensbelastung von der Verfliussigungszone

in die Vergasungszone zur Methanerzeugung den Verfahrens—
wirkungsgrad erwartungsgenal verringert, gebt sus den '
pnachstehenden Beispielen iiberraschenderweise hervor, daB
die Verlagerung eines Teils der Verfahrensbelastung von der
Verfliissigungs—- in die Vergasungszone zur Herstellung von
Syntbesegas fiir die Verbrennung innerhaldb des Verfahrens
iiberraschenderweise den thermischen Wirkungsgrad des kom-
binierten Verfahrens erhdht.
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vor, daf die Optimierung des Wirkungsgrades die Uberleitung
von Ehergie als Brennstoff zwischen den Zonen erfordert und
nicht durch einen Wasserstoffausgleich ohne Znergieiliber-
tragung erzielt werden kamn,

Da das Vaxzuumkolonnen~-Sumpfprodukt (VIB) den gesamben
Mineralriickstand des Verfahrens in einer Aufschlimmung mit
der gesamten, im Verfahren erzeugten, normalerweise festen,
gelosten Kohle enthdlt und da das VIB zur Ginze in die
Vergaserzone lbergefiihrt wird, bendtigt man keine Stufe zur
Abtrennung des Mineralriickstandes von der gelésten Kohle,
wie elne Filtration, Sedimentation (Absitzenlassen), durch
ein Losungsmittel unterstiitzte Sobwerkraft-Sedimentaﬁion,
Losungsmittelextrakiion wasserstoffreicher Verbindungen von
den wasserstoffarme Verbindungen enthaltenden Mineralriick-
stand, Zentrifugierung oder #dhnliche Mafnahme, Ferner sind
beim kombinierten Verfahren keine Stufen fir die Trockaung
des Mineralrlickstandes, Kiihlung und Handhabung der normaler-
weise festen, geldsten Kohle oder verzdgerten Verkokung
(delayed coking) oder FlieBkokserzeugung (fluid coking)
erforderlich, Dis Bsseitigung jeder dieser MaBnahmen er-
boht den thermischen Wirkungsgrad des Verfahrens betricht-
lich,

Die Riickflihrung eines Teils der den Mineralriickstand ent-
baltenden Aufschldmmung durch die Verfliissigungszone erhdht
die Konzentration des Mineralrﬁckstands'in der Aufldserstufe,
Da die anorganischen Minerale im Mineralriickstand einen
Katalysator fiir die in der Aufléserstufe stattfindenden
Hydrier- und Hydrokrackreaktionen und auch einen Katalysator
fir die Umwandlung von Schwefel zu Schwefelwasserstoff

sowle von Sauerstoff zu Wasser derstellen, werden die Auf-
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‘ 1l6sergroBe und Verwsilzeit durch den Mineralkreislauf ver-
mindert, wodurch der hohe Wirkungsgrad des erfindungsgemidBen
Verfahrens gewihrleistet wird, Die Rickfubrung des Mineral-
riickstandes selbst kann die Ausbeute an normalerweise
fester, geldster Kohle vorteilhafterweise um so viel wie
etwa die Halfte reduzieren, wodurch die Ausbeute an wert-
volleren fliissigen und gasformigen Kohlenwasserstoff-
produkten erhdht und die Menge der Beschickung fir die Ver-
gaserzone vermindert werden. Auf Grund des Mineralkreis-
laufs wird das Verfahren autokatalytisch gemacht, und es
kenn auf einen ZuBeren Katalysator verzichtet werden,
wodurch der Verfahrenswirkungsgrad weiter verbessert werden
kann, Ein' spezielles erfindungsgeméBes Merkmal besteht
darin, daB das Kreislaufldsungsmittel keine Hydrierung in
Gegenwart eines HuBeren Katalysators fiir die Auffrischung
seines Wasserstoffdonatorvermdgens erfordert.,

Da die im Aufldser stabtifindenden Reaktionen exotherm sind,
erfordert es einen hohen Verfahrenswirkungsgrad, da8 man die
Aufldsertemperatur um mindestens etwa 10,38 oder sogar

93 °¢ (mindestens etwa 20, 50, 100 oder sogar 200 °F)

(oder noch mehr) iiber die Hochsttemperatur im Vorerhitzer
ansteigen 14Bt, f£ine Abkiihlung des Aufldsers zur Ver-
hinderung eines solchen Temperaturgefdlles wirde die Bildung
von zusitzlichem Abschreckwasserstoff (quench hydrogen)

bei der Konvertierung oder eine zusétzliche Warmezufuhr

gur Vererhitzerstufe zwecks Aufhebung jeglichen Temperatur-
unterschiedes zwischen den beiden Zonen erfordern, In jedem
Talle wiirde ein hdherer Kohleanteil im Verfahren verbraucht
werden, was eine Verminderung des thermischen Verfahrens-
wirkungsgrades zur Folge haben -konnte.
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Die gesamte dem kombinierten Verfabren zugefiihrte rohe
Ausgangskohle wird zur Verfliissigungszone geleitet, wiahrend
keine Ausgangskohle direkt in die Vergasungszone gelangt,
Die den Mineralriickstand enthaltende VIB-Aufschlémmung um-
fa8t das gesamte, der Vérgaserzone'zugefﬁhrte kohlenwasser-
stoffhaltige Einsatzmaterial, Bei m&Bigen Ausbeuten an
festem, geldstem Kohleprodukt kann ein VerfliissigungsprozeB
mit hoherem thermischem Wirkungsgrad als ein Vergasungs-
prozeB arbeiten, Die Ursache dafiir, daB ein Vergasungs-—
prozeB einen geringeren Wirkungsgrad aufweist, besteht
teilweise darin, daB ein Teiloxidations~VergasungsprozeB
Synthesegas (CO und Hé) erzeugt und entweder eine anschlieBen-
'de (katalytische) Konvertierung zur Umwandlung des Kohlen-
monoxids mit zugesetztem Wasserdampf zu Wasserstoff (wenn
Wasserstoff das gasfdormige fZndprodukt sein soll) oder eine
anschlieBende Konvertierung und Methanisierung (wenn das
gasformige Zndprodukt Fordergas sein soll) erfordert. Vor
einer Methanisierung ist eine Konvertierung zur ErhShung
des CO/Hé-Verhéltnisses von etwa 0,6:1 auf etwa 3:1 zux
Herstellung des Gases fiir die Methanisierung erforderlich.
Der Durchgang der gesamten rohen Ausgangskohle durch die
Verflissigungszone gestattet die Umwandlung eines Teils
der Kohlebestandteile zu bochwertigen Produkten bei dem
héheren Wirkun gsgrad der Vérflﬁssigungszoﬁé, bevor die
nicht-hochwertige, normalerweise feste, geldste Koble zur
Vergasungszone fiir die Umwandlung mit geringerem Wirkungs-
grad geleitet wird, i

Bel dem nach dem Stand der Technik bekannten Kohlever-
flissigungs~VergasungsprozeB wird das gesamte erzeugte
Synthesegas durch einen Konverter (shift reactor) zur Er-
zeugung der genauen erforderlichen Menge an Verfahrens—
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wasserstoff geleitet, Daher ist das berkommliche Verfahren
den Beschrinkungen eines rigorosen Material- bzw, Stoff-
ausgleichs unterworfen, Durch die Zrfindung wird das Ver=-
fahren dagegen von diesem Erfordernis einer genauen Stoff-
ausgleichskontrolle befreit, indem der Vergaser mit einer
hdheren als fiir die Zrzeugung des Verfahrenswasserstoffs
erforderlichen Mengé an kohlenwasserstoffhaltigem Material
‘versorgt wird, Das im UberschuB iiber die zur Wasserstoff-
erzeugung erforderliche Menge gebildete Synthesegas wird
vom Vergasungssystem abgezogen, beispielsweise von der
Stelle zwischen der Teiloxidationszone und der Konver-
tierungszone. Die Gesamtheit oder mindestens 60 % (auf Ver-
brennungsheizwertbasis) des abgezogenen Anteils wird nach
einer Behandlung zur Sauergasbeseitigung ohne Methani-
sierungs- oder sonstige Hydrierstufe als Brennstoff fir
das Verfahren verwendet. Ein stets weniger als 40 % aus-~
machender Bruchteil des abgezogenen Anteils (wenn iberbaupt
so verfahren wird) kann durch einen ¥onverter zur Her- ,
stellung von Uberschiissigem handelsfahigem Wasserstoff ge-
leitet, methanisiert und als ¥Fordergas verwendet oder zu
Methanol oder einem anderen Brennstoff umgewandelt werden.
Dadurch wird der gesamte oder meiste VergaserausstoS inner-
halb des Verfahrens entweder als Reaktionsteilnehmer oder
als Fnergiequelle verbraucht., Jeglicher restlicher Brenn-
stoffbedarf des Verfahrens wird durch im Verflissigungs-
proze8 erzeugten Brennstoff und durch von auBen zugefﬁhrfe
Fnergie gedeckt., '

Die Verwendung von Synthesegas oder eines kohlenmonoxid-
reichen Stromes als Brennstoff im Verfliissigungsprozef
stellt ein kritisches Merkmal der Erfindung dar und tragt

" zum hoben Wirkungsgrad des Verfahrens bei. Synthesegas oder
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ein kohlenmonoxidreicher Strom stellt keinen bandelsfihigen
Brennstoff dar, da der bohe Kohlenmonoxidgehalt toxisch

ist und der Heizwert geringer als Jjener von Methan ist.
Keiner dieser Einwdnde gegen eine wirtschaftliche bazw,
technische Verwertung von Synthesegas oder Kohlenmonoxid
als Brennstoff gilt jedoch fiir das erfindungsgemiBe Ver-
fahren, Da die Anlage zur Durchfiihrung des erfindungsgemiBen
Verfahrens bereits eine Synthesegasvorrichtung beinbaltet,
ist sie erstens mit einem Schutz gegeniiber der Toxizitit
von Kohlenmonoxid ausgestattet. Zin solcher Schutz wiirde
bei einer Anlage, die kein Synthesegas erzeugt, kaum zur
Verfligung steben. Da das Synthesegas ferner als Brennstoff
in der Anlage verwendet wird, braucht es nicht zu ent-
fernten Plétzen transportiert zu werden, Die Pumpkosten des
Fordergases werden durch das Gasvolumen und nicht den
Warmeinhalt bestimmt, Auf Heizwertbasis wilirden daher die
Pumpkosten fiir die ¥orderung von Synthesegas oder XKohlen-
monbxid wesentlich bhSher als fiir den Methantransport sein.
Da erfindungsgem#dl Jjedoch Synthesegas oder Kohlenmonoxid
als Brennstoff in der Anlage verwendet wird, sind die
Forderkosten unbedeutend, Da im erfindungsgemilen Verfahren
eine Verwertung des Synthesegases oder Kohlenmonoxids als
Brennstoff an Ort und Stelle obne Methanisierung oder sonsti-
ge Hydrierung erfolgt, wird erfindun-gsgeméB der thermische
Wirkungsgrad verbessert, Nachstehend wird gezeigt, daB

die Verbesserung des thermischen Wirkungsgrades verringert
oder aufgehoben wird, wenn eine UbermdBige Synthesegasmenge
methanisiert und als Fordergas verwendet wird. Ferner wird .
nachstehend gezeigt, dald, wenn Synthesegas durch den Ver-
gasér in einer den Verfahrens-~Wasserstoffbedarf {ber-
steigenden Menge erzeugt und das gesamte liberschiissige
Synthesegas methanisiert wird, sich die Kombination des
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A‘Vbrflﬁssigungs- und Vergasungsprozésses negativ auf den
thermischen Wirkungsgrad auswirkt,

Der thermische Wirkungsgrad des erfindungsgem&Ben Verfahrens
wird erhsht, weil 5 bis 100 % des gesamten Fnergiebedarfs
des Verfahrens (einschlieBlich Brennstoff- und Stromenergie)
durch direkte Verbrennung von in der Vergasungszone er-

. zeugtem Synthesegas befriedigt werden, Es ist liberraschend,
da8 der thermische Wirkun-gsgrad eines Verflissigungsver-
fahrens ebher durch Vergasung der aus der Verfliissigungszone
geﬁonnenen, normalerweise festen, geldsten Kohle als durch
weitere Umwandlung der Koble innerhalb der Verflissigungs-
zone erhdht werden kann, da die Kohlevergasung bekanntlich
eine weniger wirksame Kohleumwandlun-gsmethode darstellt.

Es mii3te daher erwartet werden, daB eine zus#dtzliche Be-
lastung der Vergasungszone durch die ihr auferlegte An=-
forderung, Verfahrensenergle auSer dem Verfahrenswasserstoff
zu srzeugen, den Virkun-gsgrad des Komblnatlonsverfabrens

. vermindern wiirde, Fernmer miiBte man erwarten, daB es be-
sonders uneffizient sein wurde, einen Vergaser mit% einer
Kohle zui beschicken, welche bereits der Hydrierung unter-
worfen wurde (im Gegensatz zur Rohkohle), da die Reaktion

in der Vergaserzone eine Oxidation darstellt. Trotz dieser
Vermutungen wurde {berraschenderweise feSUgestellt daB der
thermische Wirkun-gsgrad des erfindungsgemdlen kombinierten
Verfahrens erhdbt wird, wenn der Vergaser den gesamten
Verfahrensbrennstoff (oder einen betrdchtlichen Antell
davon) sowie Verfahrenswasserstoff erzeugt. Die Erfindung
‘demonstriert, daB bei einem kombinierten Kohleverflissi-
gungs-Vergasungsprozel die Verlagerung einss Teils der
Verfahrensbelastung von der wirksameren Verflilssigungszone
zur weniger wirksamen Vergasungszone in der beschriebenen
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- Welse und in dem erwdhnten AusmaB iiberraschenderweise ein
kombiniertes Verfahren mit hdherem Wirkungsgrad schaffen
kann, -

Un den erfindungsgemiBen Vorteil eines verbesserten ther—
mischen Wirkungsgrades zu realisieren, muB die kombinierte
Kbhleverflﬁssigungs-Vérgasungsanlage eine Leitung zur
Forderung eines Teils des in der Teiloxidationszone er-
zeugten Synthesegases zu einer oder mehreren Verbrennungs-
zonen innerhalb des Verfahrens, welche mit Binrichtungen
zur Verbrennung des- Synthesegases ausgestattet sind, auf-
weisen, Zuerst wird das Synthesegas durch ein Sauergas-
beseitigungssystem zur intfernung des Schwefelwasserstoffs
und Kohlendioxids geleitet. Die Schwefelwasserstoffent—
fernung ist aus Gkologischen Griinden notwendig, wdhrend
die Kohlendioxidbeseitigung den Heizwert des Synthesegases
erhoht urd eine feinere Temperaturfegelung in einem das
Synthesegas als Brennstoff verwendenden Brenner gestattet,
Um die erwibnte Veroesserun5 des thermischen Wirkungsgrades
zu erreicken, muB man das Synthesegas in dis Verbrennungs=
zone ohne zwischengeschaltete Synthesegas~Methanisierung
oder sonstige Hydrierstufe leiten,

Ein Merkmal des erfindungsgenédBen Verfahrens besteht darin,
das man beil Vérvasertemneraturen im Bereich von 1204 bis
1982 °¢ (2200 bis 3600 F) arbeitet, Diese hohen Tempera-
turen e rhohen den Verfahrens swirkungsgrad, indem sie die
Vergasung praktisch des gesamten dem Vergaser zugefiihrten
kohlenstoffhaltigen Materials fordern., Die hohen Vergaser-
temperaturen werden durch richtige Ginstellung und Kontrolle
der Geschwindigkeiten des Einblasens von Wasserdampf und
Sauerstoff in den Vergaser ermoglicht, Die Dampfzufubhrge-
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schwindigkeit beeinfluBt die endotherme Reaktion des
Vasserdampfs mit Kobhlenstoff unter Bildung von CO und H2,
wahrend die Sauerstoffzufuhrgeschwindigkeit die exotherme
Reaktion von Xohlehstoff mit Sauerstoff zu CO beein-
fluBt, Wegen der vorgenannten hohen Temperaturen weist das
erfindungsgemidl erzeugbte Synthesegas Hé/CO-Molverbéltnisse
von weniger als 1:1 und sogar von weniger als 0,9:1,

0,8:1 oder 0,7:1 auf, Auf Grund der gleichen Verbrennungs-—
" warmen von 32 und CO ist die Verbrennungswirme des er=
zeugten Syntbesegases jedoch nicht geringer als jene eines
Synthesegases mit hdheren Hé/CO—Molverbéltnissen. Die er-
findungsgemil angewendeten hohen Vergasertemperaturen
leisten daher einen vorteilhaften Beitrsg zu einem hohen
thermischen Wirkungsgrad, indem sie die Oxidation nahezu
des gesambfen kohlenstoffhaltigen lMaterials im Vergaser er-
moglichen, stellen jedoch wegen der Verwendung einer groBen
Menge des Synthesegases als Brennstoff keinen wesentlichen
Nachteil h1n31cht11ch des Hé/CO-Molverhaltnlsoes dar, Bei
Verfahren, bei welchen das gesamte Synthesegas einer
hydrlerenden,ﬁmwandlung unterworfen wird, wirden geringe
Hé/CO-Molverbéltnisse einen schwerwiegenden Nachteil dar-
stellen.,

Das Synthesegas kann im Verfahren auf Basis einer aliquoten
oder nicht-aliquoten Verteilung seines H2- und @0-Gehaltes
aufgeteilt bzw, dosiert werden, Wenn das Synthesegas auf
nicht-aliquoter Basis aufgeteilt werden soll, kann man einen
Teil des Synthesegases zur Abtrennung des Kohlenmonoxids

vom Wasserstoff in eine Tieftemperaturtrennvorrichtung oder
Adsorptionsvérrichtung leiten, Dabei wird ein wasserstoff-
reicher Strom gewonnen und dem zur Verflissigungszone ge-
teiteten Frischwasserstoffstrom zugeschlagen, Ferner wird
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eln koblenmonoxidreicher Strom gewonnen und mit einem
aliquoten Anteil von Hé und CO enthaltenden Vollbereich-
Synthesegasbrennstoff vermischt oder unabhéngig als Ver-
fehrensbrennstoff verwendet,

Die Anwendung einer Tieftemperatur- oder Adsorptionsvor-
richtung oder einer beliebigen anderen Vorrichtung zur
Abtrennung von Wasserstoff von Kohlenmonoxid trigt zu einem
hohen Verfahrenswirkungsgrad bei, da Wasserstoff und
Kohlenmonoxid etwa dieselbe Verbrennungswirme aufweisen,
Wasserstoff Jjedoch als Reaktant wertvoller ist, als wenn

er als Brennstoff eingesetzt wird, Die Abtrennung des
Wasserstoffs von Kohlenmonoxid ist bei einem Verfahren be=
sonders vorteilhaft, bei welchem geniigend Kohlenmonoxid

zur Befriedigung des meisten Verfahrensbrennstoffbedaris
verfiigbar ist, Die Abtrennung des Wasserstoffs vom Synthese-~
‘gasbrennstoff kann den Heizwert des verbleibenden kohlen-
monoxidreichen Stromes tatsichlich erhdhen., Zin Synthese=-
gasstrom mit einem Heizwert von 2670 cal.kg/m> (300 BTU/SCE)
wies nach Abtrennung seines Wasserstoffanteils einen er-
hébten Heizwert von 2857 cal.kg/m3 (321 BTU/SCF) auf, Die
Fahigkeit des srfindungsgemilen Verfahrens zur alternativen
Verwertung eines Vollbereich-Synthesegases oder kohlenmon-
oxidreichen Stromes als Vérfahrensbrgnnstqﬁf erlaubt vor-
teilbafterweise die Gewinnung der wertvolleren {asserstoff—
komponente des Synthesegases ohne nachteilige Verschlech~
terung des verbleibenden koblenmonoxidreichen Stromes.
Dieser Strom kenn somit direkt ohne jegliche Vemlelungsstufe
als Verfabrensbrennstoff eingesetzt werden.

Die Art und Welse, mit welcher die iiberraschende Verbesserung
des thermischen Wirkungsgrades erfindungsgemiB in einem
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kombinierten Kohleverfliissigungs-Vergasungsverfahren er-
zielt wird, wird nachstehend unter Bezugnahme auf Fig. 1
ndher erldutert, Fig., 1 zeigt, daB der thermische Wirkungs-
grad eines kombinierten Kohleverflissigungs-Vergasungs-
prozesses, bel dem nur fliussige und gasfOrmige Brennstoffe
erzeugt werden, hdher ist als der thermische Wirkungsgrad
eines Vergasungsprozesses allein, Der maximale Vorteil

wird erzielt, wenn die Verflissigungszone eine mittlere Aus-
beute an normalerweise fester, geldster Koble erzeugt,
welche zur Ginze in der Vergasungszone verbraucht wird.

Die mittlere Ausbeute an normalerweise fester, geloster
Kohle 148t sich sehr leicht durch eine Aufschlammungsrick-
fiibrung erzielen, da die in der zurlickgefibrten Aufschlém-
mung enthaltenen Minerale eine katalytische Wirkung aufweisen
und da die zuriickgefilhrte, geldste Kohle die Gelegenheit
zur welteren Umsetzung bat. Der thermische Wirkungsgrad

des erfindungsgem#len kombinierten Verfahrens wirde daher
geringer als jener eines Vergasungsprozesses allein sein,
wenn die Schirfe des Verflilissigungsprozesses so gering und
der zur Vergasungsanlage geleitete Anteil an fester Kohle
so hoch wiren, daB die Anlage wesentlich mehr VWasserstoff
und Synthesegasbrennstoff erzeugen wiirde, als sie ver-
brauchen kdnnte; dies wirde némlich der direkten Vergasung
der Kohle #hnlich sein, Beim anderen Extremfall, wenn die
Schérfe des Verflilissigungsprozesses so hoch und der Anteil
der zur Vergasungsanlage geleiteten festen Kohle so gering
widren, daB der Vergaser nicht einmal den Wasserstoffbedarf
des Verfahrens produzieren konnte (die Wasserstofferzeugung
ist der Hauptzweck der Vergasung) miite der Wasserstoff-

' mangel aus einer anderen Quelle ausgeglichen werden. Die
einzige andere praktische Wasserstoffquelle im Verfahren
wire eine Dampfreformierung der leichteren Gase, wie Methan,
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oder Flissigkeiten aus der Verfliissigungszone. Diese MaBnahme
wirde jedoch eine Verminderung des Gesamtwirkungsgrades zur
Folge haben, da sie eine Unwandlung von Methan zu Wasser-—
stoff und zurilick zu Methan in betrichtlichem AusmaB bein= -
halten wiirde und diirfte auch nur unter Schw1er1gke1ten oder in
unzwecxméBiger Weise realisierbar sein,

Dor thermische Wirkungsgrad des erfindungsgeméBen kombinier-
ten Verfabrens wird aus der Eingangs- und Ausgangsenergie )
des Verfahrens berechnet, Die Ausgangsenergie des Verfahrens
entspricht dem hohen Heizwert (Kilokalorien) simtlicher aus
dem Verfahren gewonnener Produktbrennstoffe, Die Zingangs-
energle entspricht dem hohen Heizwert der dem Verfahren
zugefibrien Ausgangskohle plus dem Helzwert jeglichen dem
Verfahren von einer HuBeren Quelle zugefiihrten Brennstoffes
plus der zur Erzeugung von elektrischer Fremdenergie er-
forderlichen Wiarme, Unter der Annahme eines Wirkungsgrades
von 34 % bel der elektrischen Energieerzeugung ist die zur
Bereitstellung elektrischer Fremdenergie erforderliche Wirme
gleich dem Warmedquivalent der elektrischen Fremdenergie
dividiert durch 0,34, Der hohe Heizwert der Ausgangskohle
und der Produktbrennstoffe des Verfahrens werden fiir die
Berecbnungen hsrangezogen, Beim hohen Heizwert wird ange-
nommen, dal der Brennstoff trocken ist und daB der Wirme-
inhalt des durch Umsetzung von Sauerstoff und Wasserstoff
gebildeten Wassers durch Kondensation gewonnen wird, Der
thermische Wirkungsgrad kann wie folgt berechnet werden:
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Thermischer Ausgangs-  Wirmeinhalt ssmtlicher gewonnener

Wirkungs- energie Produktbrennstoffe
grad = =
Eingangs-  (Wirme- + (Warmeinhalt + (zur Er-
energie inbalt jeglichen zeugung
der Aus- von auBer- von elek=-
gangs=- halb zuge=- trischer
kohle) fiibrten Fremdener-
Brenn- gie erfor-
stoffs) derliche

Warme)

Die gesamte im Verfahren eingesetzte Rohkohle wird pulveri-
siert, getrocknet und mit heiBfer ldsungsmittelhaltiger
zuriickgefiihrter Aufschlédnmung vermischt, Die rezirkulierte
Aufschlimmung ist betrdchtlich stirker verdiinnt als die der
Vergaserzone zugefibrte Aufschlédmmung, da sie nicht zuerst
im Vakuum destilliert wird und einen betrdchtlichen Anteil
en bei 193 bis 454 °C (380 bis 850 °F) siedender Destillat-
flissigkeit, welche als Losungsmittel wirkt, aufweist,

4 bis 4 Gew,-Teile (vorzugsweise 1,5 bis 2,5 Gew,-Teile)
zuriickgefiihrte Aufschlémmung werden pro Gewichtsteil Rob-
kohle eingesetzt.‘Die zuruckgefiihrte Aufschl3mmung, Wasser-
stoff und Rohkohle werden durch eine beheizte rohrfirmige
Vorerhitzerzone und dann in einen Reaktor oder eine Auf-
16serzone geleitet., Der auf die Robkohle bezogene Wasser-
stoffanteil betragt 0,62 bis 2,48 m3/kg €20 000 bis 80 000
SCF/ton),vorzugsweise 0,93 bis 1,86 m3/kg (30 000 bis

60 000 SCF/ton).

Im Vorerhitzer steigt die Temperatur der Reaktanten all=-
mdhlich derart an, dad die Temperatur am Vorerhitzerauslal
im Bereich von 360 bis 438 °¢ (680 bis 820 °F), vorzugsweise
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von etwa 371 bis 404 °C (etwa 700 bis 760 °F) liegt, Die
Kohle wird bei dieser Temperatur teilweise geldst, und die
exothermen Hydrier- und Hydrokrackreaktionen setzen ein,
Die durch diese exothermen Reaktionen im Aufldser, welcher
gut rlickvermischt wird und eine im allgemeinen gleich-
maBige Temperatur aufweist, erzeugte Wirme erhsht die Tem-
peratur der Reaktanten weiter bis zu einem Bereich von

427 bis 482 °C (800 bis 900 OF), vorzugsweise von 449 bisg
466 °C (840 bis 870 °F), Die Vermeilzeit in der Auflsserzons
ist lénger als Jjene in der Vorerhitzerzone, Die Aufldser-
temperatur liegt um mindestens 10, 38 oder sogar 93 °C
(mindestens um 20, 50, 100 oder sogar 200 °F) hdher als die
Ausla3tenpsratur des Vorerhitzers, Der Wasserstoffdruck in
der Vorbeiz- und Aufldsungsstufe liegt im Bereich von 70
bis 280 kg/cn> (1000 bis 4000 psi), vorzugsweise von 105
bis 175 kg/cm? (1500 bis 2500 psi), Der Wasserstoff wird
der Aufschlimmung an einer oder mehreren Stellen einverleibt.
Zumindest ein Teil des Wasserstoffs wird der Aufschlémmung
vor dem ZinlaB des Vorerhitzers zugeschlagen, Weiterer
Wasserstoff kann zwischen dem Vorerhitzer und Aufléser
und/oder als Abschreck- bzw, Idschwasserstoff im Aufldser
selbst zugefiihrt werden, Abschreckwasserstoff wird an ver-
schiedenen 3Stellen eingeblasen, wenn er im Aufldser dazu
bendtigt wird, die Reaktionstemperatur bei einem spiirbare
Verkokungsreaktionen vermeidenden Wert zu halten,

- Da der Vergaser vorzugsweise unter Druck gesetzt und dafiir
ausgebildet ist, eine zugefiihrte Aufschlémmung aufzunehmen
- und zu verarbeiten, stellt das Vékuumkolonnen—Sumpfprodukt
ein idealss Vergasereinsatzmaterial dar und sollte keiner
Kohlenwasserstoffumwandlung oder sonstigen Verfahrensstufe
unterworfen werden, welche die Aufschliammung vor dem Zin-
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tritt in den Vergaser beeintridchtigen wiirde., Beispislsweise
sollte das VIB vor dem Vergaser weder durch einen "verzd-
gerten" oder FlieBverkoker (delayed or fluid coker) zur
Herstellung eines Verkokerdestillats geleitet werden, da
der erzeugte Koks in diesem Falle eine Aufschldmmung in
Wasser erfordern wiirde, um wieder in einen zur Einspeisung
in den Vergaser geeigneten Zustand libergefiihrt zu werden.

- Zur Aufnahme eines festen Einsatzmaterials ausgebildete

‘ Vergaser erfordern einen VerschluBtrichter-Zufuhrmechanismus
und sind daher komplizierter als zur Aufnabme einer Auf-
schlémmung ausgebildete Vergaser, Die zur Herstellung

einer brauchbaren und pumpfghigen Koksaufschlimmung er-
forderliche Wassermenge ist wesentlich héher als jene Wasser-
menge, welche dem erfindungsgemdB verwendeten Vergaser zu-
geflibrt werden sollte, Die dem erfindungsgem#B verwendeten
Vergaser zugefiibrte Aufschlimmung isb im wesentlichen
wasserfrei, obwohl geregelte lMengen von Wasser oder Wasser—
dampf dem Vergaser unabhidngig von der AufschliZmmung zur
Bildung von CO und H2 darch eine endotherme Reaktion zuge-
fihrt werden., Die genannte Reakbtion verbraucht Wirme, wihrend
die Umsetzung des kohlenstoffhaltigen Zinsatzmaterials mit
Sauerstoff zu CO Warme erzeugt, In einem VergasungsprozeSB,
bei dem H2 das bevorzugte Vergaserprodukt (anstelle von CO)
darstellt, wie in Fdllen, bei welchen sich eine Konver-
tierung (shift reaction), Methanisierung oder Methanolum-
wandlung anschlieBt, wdre die Zufubhr einer groBen Wasser=-
menge ginstig. Im erfindungsgemdBen Verfahren, bel dem ein
betrichtlicher Anteil des Synthesegases als Verfahrens-

. brennstoff verwendet wird, bringt die Wasserstofferzeugung
im Vergleich zur CO-Erzeugung einen geringeren Vorteil, da
Hz'und CO etwa dieselbe Verbrennungswirme aufweisen, Der
erfindungsgem&B verwendete Vergaser kann daher zur Forderung
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einer nahezu vollst#ndigen Oxidation des kohlenstoffhaltigen
Einsatzmaterials bei den nachstehend angegebenen erhdhten
Temperaturen betrieben werden, obwohl diese hohen Tem-
peraturen zu einem Synthesegasprodukt mit einem H, /CO-Mol~
verhdltnis von weniger als 1:1, vorzugsweise weniger als
10,8:1 oder 0,9:1, insbesondere weniger als 0,6:1 oder

0,7:1, fihren.

Da die Vergaser im allgemeinen nicht in der lage sind, den
gesamten ihnen zugefiihrten kohlenwasserstoffhaltigen Brenn-
stoff zu oxidieren und eine bestimmte Brennstoffmenge un-
vermeidlich als Koks in der abgezogenen Schlacke verloren-
geht, besteht die Tendenz, daB die Vergaser bei einenm

in flussigem Zustand vorliegenden koblenwasserstoffhaltigen
Finsatzmaterial mit hdherem Wirkun-gsgrad als bei einem
festen kohlenstoffhaltigen Einsatzmaterial (wie Koks) arbeiten.
Da Koks ein fester abgebauter Koblenwasserstoff ist, kann

er nicht (wie ein fliissiges kohlenwasserstoffhaltiges Ein-
satzmaterial) mit einem Wirkungsgrad von nahezu 100 % ver-
gast werden, Daher gebt ein hBherer Anteil in der im Ver-
gaser gebildeten geschmolzenen Schlacke verloren als im
Falle eines fliissigen Vergasereinsatzmaterials, was einen
unndtigen Verlust an koblenstoffhaltigem Material aus dem
System darstellen wiirde, Unabhéngig davon, welche Vergaser-
beschickung man verwendet, wird deren Oxidation bei an-
steigenden Vergasertemperaturen verstarkt, Fir die Brzielung
eines hoben thermischen Wirkungsgrades im erfindungsgemiBen
Verfahren sind daher hohe Vergasertemperaturen erforderlich,
Die maximalen erfindungsgemiB anwendbaren Vergasertempera-
turen liegen im allgemeinen im Bereich von 1204 bis 1982 °C
(2200 bis 3600 °F), vorzugsweise von 1260 bis 1760 °C

(2300 bis 3200 °F), insbesondere bei 1316 oder 1371 bis
1760 °C (2400 oder 2500 bis 3200 °F). Bei diesen Temperaturen
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wird der Minerslriickstand in geschmolzene Schlacke ver-
wandelt, welche vom Boden des Vergasers abgezogen wird,

Die Einschaltung eines Verkokers zwischen die Aufldser-

- und Vergaserzone wirde den Wirkungsgrad des kombinierten
Verfahrens vermindern, Zin Verkoker wandelt normalerweise
feste, geldste Kohle in Destillatbrennstoff und Kohlen-

. wasserstoffgase mit einer betrichtlichen Ausbeute an Koks
uvm, Die Aufldserzone wandelt die normalerweise feste,
geldste Kohle ebenfalls in Destillatbrennstoff und Kohlen-
wasserstoffgase um, jedoch bei einer niedrigeren Temperatur
und mit minimaler Koksausbeute, Da die Aufldserzone allein
jene Ausbeute an normalerweise fester, gelGster Kohle
liefern kann, welche flir die Srzielung eines optimalen
thermischen Wirkungsgrades im erfindungsgemiBen Kombinations=-
prozeB erforderlich ist, wird keine zwischen die Ver-
fliissigungs—- und Vergasungszone eingeschaltete Verkokungs-
stufe bendtigt, Die Wirksamkeit einer erforderlichen
Reaktion in einer einzigen Verfahrensstufe mit minimaler
Koksausbeute ist gréBer als jene, die bei Anwendung von
zwei Stufen erzislt wird, Im erfindungsgemédBen Verfahren
liegt die gesamte Ausbeute an Koks, welcher nur in Form
von geringeren Ablagerungen im Aufldser in Erscheinung
tritt, deutlich unterbald 1 Gew.-% (bezogen auf die Aus-—
gangs- bzw, Zinsatzkohle), gewdhnlich unterhaldb 0,1 Gew.-%.
Der VerflissigungsprozeB erzeugt'eine péﬁrécbtlicbe lenge
von handelsfi@higen fliissigen Brennstoffen und Kohlen-

- wasserstoffgasen. Der thermische Gesamtwirkungsgrad des
Verfahrens wird durch Anﬁendungiﬁpﬁ Verfahrensbedingungen
erhéht, welche die Erzeugung bef?échtlicher lengen von

' sowohl Kohlenwasserstoffgasen als auch fllissigen Brenn-
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stoffen gewdhrleisten (im Vergleich zu Verfahrensbedingungen,
welche die Bildung von entweder ausschlieBlich.Koblen—
wassersﬁoffgasen oder ausschlieBlich Fliissigkeiten gestatten),
Die Verfliissigungszone sollte z. B, mindestens 8 oder

10 Gew.-% an gasférmigen 01-04-Brennstoffen und mindestens

15 bis 20 Gew.~% eines bei 193 bis 454 °C (380 bis 850 °F)
siedenden fliissigen Destillatbrennstoffs (bezogen auf die
Ausgangskohle) erzeugen, Ein Gemisch von Methan und Lthan
wird gewonnen und als Fordergas in den Handel gebracht,
Ferner wird ein Gemisch von Propan und Butan gewonnen und als
LPG verkauft. Beide Produkte sind hochwertige Brenn- bzw,
Kraftstoffe., Aus dem Verfahren gewonnenes Heizdl mit einem
Siedebereich von 193 bis 454 °C (380 bis 850 °F) ist ein
bochwertiger Kesselbrennstoff. Bs ist'praktisch frei von
mineralischen Substanzen und enthilt weniger als etwa

0,4 oder 0,5 Gew.-% Schwefel. Der Naphtha- bzw. Schwerbenzin-
strom des Bereichs von 05 vis 193 °C (380 °F) kann durch
Vorbehandlung und Reformierung zu einenm hochwertigen Benzin
bzw. Ottokraftstoff veredelt werden, Schwefelwasserstoff
wird aus dem Verfahrensausflu8 in einem Sauergas-Beseiti-
gungssystem gewonnen und zu elementarem Schwefel ungewandelt,

Die erfindungsgemiBen Vorteile gehen aus Fig, 1 hervor,
welche eine graphische Darstellung des thermischen Wir-
kungsgrades fir ein‘kombiniertes Kohleverflissigungs-
Vérgasungsierfabren‘wiedergibt, das an einer Kentucky-Stein-
kohle bei Aufldsertemperaturen von 427 bis 460 °C (800 bis
860 OF) und einem Aufldser-Wasserstoffdruck von 119 kg/bm?
(1700 psi) durchgefiihrt wird, Die Auflosertemperatur ist
héher als die maximale Vorerhitzertemperatur, Die Ver-
flilssigungszone wird mit Robkohle bei festgelegter Geschwin-
digkeit beschickt, und der WMineralriickstand wird in einer
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Aufschlémmung nit Destillatflilssigkeitsldsungsmittel und
normalerweise fester, geldster Kohle bel einer Geschwindig-
keit rezirkuliert, welche so festgelegt wird, daB der
Gosamtfeststoffgehalt der zugefibrten Aufschlimmung

48 Gew.-% betrdgt (was nahe beim Grenzwert des Feststoff-
gehalts hinsichtlich der Pumpfihigkeit, welcher etwa 50

bis 55 Gew.-% ausmacht, liegt.).

4 Fig. 1 veranschaulicht die Abhdngigkeit des thermischen
Wirkungsgrades des kombinierten Verfahrens von der Ausbeute
an geldoster Koble (454 °C+; 850 °F+), welche bei Raum-
temperatur fest ist und zusammen mit Mineralriickstand, der
‘ungeloste organische lMaterie enthdlt, das aus der Ver-
flissigungszone ernaltene Vakuumkolonnen-Sumpfprodukt dar-
stellt. Dieses Sumpfprodukt ist die einzige kohlenstoff-
haltige Beschickung fiir die Vergasungszone und wird dieser
Zone direkt ohne Zwischenbehandlung zugefiihrt. Der Anteil
der normalerweise festen, geldsten Koble im Vakuumkolonnen-
Sumpfprodukt kann dadurch variiert werden, daB mah die

- Temperatur, den Wasserstoffdruck oder die Verweilzeit in
der Aufléserzone cder das Verbhaltnis der Ausgangskohle

zum zZurickgefihrten Mineralrﬁckstand dndert, Wenn sich der
Anteil an geldster Kohle (454 °C+; 850 °F+) im Vakuum-
kolonnen-Sumpfprodukt #ndert, #ndert sich auch automatlsch
die Zusammensetzung der zurlickgefiubrten Aufscblammung.

Die Kurve A in Fig, 1 ist die Kurve des thermischen Wir-
kungsgrades-fﬁr das kombinierte Verfliissigungs-Vergasungs—
verfahren, wihrend die Kurve B den thermischen Wirkungs-
- grad fir ein typisches Vergasungsverfahren allein wieder-
‘gibt, Der Punkt C stellt den allgemeinen Bereich des
maximalen thermischen Wirkungsgrades des Kombinationsver-
fahrens dar, welcher im gezeigten Belsplel etwa 72,4 % be-
tragt.,
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Das Vergasungssystem der Kurve B beinhaltet eine Oxidations-
zone zur Synihesegaserzeugung, eine Kombination aus einem
Konverter und einer Sauergasbeseitigungsvorrichtung zur
Umwandlung eines Teils des Synthesegases in einen wasser-
stoffreichen Strom, eine gesonderte Sauergas-Beseitigungs-
vorrichtung zur Reinigung eines anderen Teils des Synthese-
gases zur Verwendung als Brenn- bzw, Kraftstoff und eine
Kombination aus einem Konverter und einer Methanisiervor-
richtung zur Unwandlung jeglichen verbleibenden Synthese-
gases in Fordergas, Die thermischen Wirkungsgrade fiir die
eine Oxidationszone, einen Konverter und eine Methanisier-
vorrichtung in Kombination beinhaltenden Vergasungssysteme
liegen gewohnlich im Bereich von 50 bis 65 % und sind
niedriger als die thermischen Wirkungsgrade fiir Verfliissi-
gungsprozesse mit maligen Ausbeuten an normalerweise fester,
geloster XKohle, Die Oxidationsvorrichtung in einem Ver-
gasungssysten erzeugt in einer ersten Stufe Synthesegas.

Da Synthesegas Kohlenmonoxid enth&dlt, stellt es - wie er-
wibnt -~ keinen handelsfihigen Brenn- bzw. Kraftstoff dar
und erfordert eine hydrierende Umwandlung, wie eine Methani-
sierung oder Methanolumwandlung, um zu einem solchen Handels-
produkt versedelt zu werden, Kohlenmonoxid ist nicht nur
toxisch, sondern hat auch einen geringen Heizwert, weshalb
die Transportkosten fiir Synthesegas im Hinblick auf den
Heizwert unsnnehmbar sind, Die Fahigkeit des erfindungsge-
miBen Verfahrens zur Verwertung des gesamten oder von
mindestens 60 % des Verbrennungsheizwertes des Hé plus
CO-Gehalts des erzeugten Synthesegases als Brennstoff
innerhalb der Anlage ohne hydrierende Umwandlung trigt

zum erhohten thermischen Wirkungsgrad des Kombinations-
prozesses der Zrfindung bvei,
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Danit das Synthesegas erfindungsgemiB innerhalb der An-

lage als Brennstoff verwsrtet werden kann, mul ein Ileitungs-
system fiir die Forderung des Synthesegases oder eines nicht-
aliquoten Anteils seines CO-Geldltes zur Verfllissigungszone
nach der Sauergasentfernung vorbanden sein, Ferner muB

die Verfliissigungszone eine Verbrennungseinrichtung auf-
weisen, die zur Verbrennung des Synthesegases oder eines

- koblenmonoxidreichen Anteils davon als Brennstoff ohne
zwischengeschaltete Synthesegas-Hydriervorrichtung ausge-
bildet ist. Wenn die Synthesegasmenge nicht zur Deckung

des gesamten Brennstoffbedarfs des Verfahrens ausreicht,
sollte auch ein ILeitungssystem fir den Transport von

anderem in der Aufldserzone erzeugtem Brennstoff, wie von
Naphtba (Schwerbenzin), LPG oder gasformigen Brennstoffen
(z. B, Methan oder Athan), zu Verbrennungseinrichtungen
innerhalb des Verfahrens, welche zur Verbrennung des anderen
Brennstoffs ausgevbildet sind, vorhanden sein,

Fig, 1 zeigt, da8 der thermische Wirkungsgrad des kombi-
nierten Verfahrens bei Ausbeuten an geldster Kohle (454 °C+;
850 °F+) von mebr als 45 % so gering ist, daB der Kombina-
tionsprozeB bei so hohen Ausbeuten an normalerweise fester,
geldster Kohle gegeniliber der Vergasung allein keine Wir-
kungsgradverbesserung ergibt., Wie aus Fig., 1 hervorgeht,
fiihrt die Abwesenheit von zuriickgefiihrtem Mineralrickstand,
welcher die Verflilssigungsreaktion in einem Verfliussigungs-—
prozeB katalysiert, zu einer Ausbeute.an geldster Kohle
(454 °C+; 850 °F4+) im Bereich von 60 % (bezogen auf die
Ausgangskohle), Fig, 1 zeigt, daB die Ausbeute an geldster
Kohle (454 °C+; 850 °F+) bei Riickfiihrung des Mineralriick=
stendes in den Bereich von 20 bis 25 %, welcher dem Bereich
des maximalen thermischen Wirkungsgrades des Kombinations—
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prozesses entspricht, gesenkt wird, Bei Riickfiihrung des
Mineralriickstandes kann eine feine Zinstellung der Ausbeute
an geldster Kohle (454 °C+; 850 °F+) zur Optimierung des =
thermischen Wirkungsgrades vorgenommen werden, indem man

~ die Temperatur, den Wasserstoffdruck, die Verweilzeit

und /oder das Verhiltnis der zurlickgefiihrten Aufschlimmung
zur Ausgangskohle variiert, wobei man die zugefihrte Auf-

. schlammung bei einem konstanten Feststoffgehalt hilt,

Der Punkt D1 an der Kurve A ist der Punkt des chemischen
Wasserstoffausgleichs fiir das kombinierte Verfahren. Bei
einer Ausbeute an geldster Kohle (454 °C+; 850 °F+) von

15 % (Punkt Dq)-erzeugt der Vergasser den exakten chemischen
Wasserstoffbedarf des Verflissigungsprozesses. Der thermi-
sche Wirkungsgrad bsi der dem Punkt D, entsprechenden Aus-
beuts an geldster Koble (454 °C+; 850 °F+) entspricht dem
thermischen Wirkungsgrad bei der dem Punkt D2 entsprechenden
hdberen Ausbeute an geldster Kohle (454 °C+; 850 °F+).

Wenn das Verfabren im Bereich der geringeren Ausbeute des
Punktes D,l betrieven wird, ist die Aufldserzone relativ
groB, um das erforderliche Ausmad an Hydrokrackung zu be-
wdltigen, wdhrend die Vergaserzone auf Grund der relativ
geringen ibr zugefiihrten Menge an kohlenstoffhaltigem
Material relativ klein ist. Wenn das Verfaliren im Bereich
des Punktes D2 betrieben wird, ist die Aufldserzone auf
Grund des am Punkt D2 erforderlichen herabgesetzten Hydro-
krackausmaBes relativ klein, wihrend die Vergaserzone
relativ groB ist, Im Bereich zwischen den Punkten D1 und D2
~werden die relativen Grd3en der Aufldser- und Vergaserzone
ausgegllcben, und der thermische erkungsgrad liegt nahe
bein Max imum,
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Der Punkt E, an der Kurve A ist der Punkt des Verfahrens-
wasserstoffausgleichs, welcher Wasserstoffverluste im
Verfahren einschlieB+t. Der Punkt E1 zeigtjdie Menge an ge-
16ster Koble (454 °C+; 850 °F4) an, welche erzeugt und in
die Vergaserzone ibergefiibrt werden muB8, damit gentigend
Wasserstoffgas zur Deckung des chemischen Wasserstoff-
bedarfs des Verfahrens und zum Busgleich der Verluste

. an Wasserstoffgas in den flﬁssigen und gasformigen Produkt-
strdmen erzeugt wird, Die am Punk EZ erzeugte relativ
groBe Menge an geldster Kohle (454 °C+; 850 °F+) ergibt
denselber thermischen “irkungsgrad wie am Punkt Eq. Unter
den Bedirgungen des Punktes E1 ist der Aufldser relativ
groB, um das an diesem Punkt erforderliche hohe AusmaB

an Hydrokrackung zu bewaltigen, wihrend der Vergaser eine
entsprechend geringe relative GroBe bat, Unter den Bedingungen
des Punktes EZ besitzt andererseits der Aufldser auf Grund
des gerirgeren HydrokrackausmaBes eine relativ geringe
GriBe, wZhrend der Vergaser relativ groB ist. Zwischen den
Punkten E, und E2, d. h. zwischen Ausbeuten an Kohle

(454 °C+; 850 °F+) von etwa 17,5 und 27 Gew.-%, werden die
GroBen der Aufldser- und Vergaserzone relativ zusinander
ausgeglicheng in dieser Zwischenzone werden die hdchsten
thermischen Wirkungsgrade erzielt, '

Am Punkt X an der Linie Equ reicht die Ausbeute an ge-
18ster Kohle (454 °C+; 850 YF+) gerade zur Deckung des
gesamten Wasserstoff- und Brennstoffbedarfs des Verfahrens
aus. Bei Ausbeuten an geldster Kohle (454 °C+; 850 °F+)
zwischen den Punkten E,l und X wird das gesamte, nicht fir
den Verfahrenswasserstoff bendtigte Synthesegas als Brenn-
stoff inmerhalb des Verfahrens verwsrtet, so daB keine
hydrierends Umwéndlung des Synthesegases erforderlich ist
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und ein hoher thermischer Wirkungsgrad erzielt wird., Bei
Ausbeuten an geldster Kohle (454 °C+; 850 °F+) im Bereich
zwischen den Punkten X und E2 kann dagegen die Punkt X
ibersteigende geldste Kohle (454 °C+; 850 °F+) nicht
innerhaldb des Verfahrens vérbraucbt werden und erfordert
daher eine weitere Umwandlung, wie eine Methanisierung zar
Herstellung von handelsfihigem Fordergas.

Fig. 1 zeigt, daB der thermische Wirkungsgrad des kombinier-
ten Verfahrens ansteigt, wenn der Anteil des als Brennstoff
verfiigbaren Synthesegases erhSht wird und im Bereich des
Punktes Y ein Maximum erreicht, wo das erzeugte Synthesegas
gerade den gesamten Brennstoffbedarf des Verfahrens deckt,
Der Wirkungsgrad beginnt am Punkt Y abzufallen, weil dann
mehr Synthesegas produziert wird als im Verfahren als Brenn-
stoff verwertet werden kann und weil am Punkt Y eine
Methanisierungsvorrichtung zur Umwandlung des iUberschiissigen
Synthesegases in Fordergas erforderlich wird. Fig, 1 zeigt,
daB die verbesserten thermischen Wirkungsgrade des erfin-
dungsgeméBen Verfehrens erzielt werden, wenn die Menge der
erzeugten geldsten Kohle (454 °C+; 850 °F+) dafiir ausreicht,
Jeden beliebigen Anteil (z. B. etwa 5, 10,0der 20 bis zu
etwa 90 oder 100 %) des Brennstoffbedarfs des Verfahrens

zu decken, Aus Fig. 1 geht jedoch bervor, daB die er— ...
findungsgeméBe ErhShung des thermischen Wirkungsgrades

immer noch (wenn auch in einem verminderten AusmaB8) erzielt
wird, wenn die Hadptmenge des eféeugten Synthesegases ohne
Methanisierung zur Deckung des Verfahrens-Brennstoffbedarfs
verwendet wird, obwohl ein begrenzter UberschuB an Synthesegas
erzeugt wird, welcher zur Umwandlung in ein handelsfihiges
Produkt einer Methanisierung bedarf. Wenn die erzeugte
Synthesegasmenge, welche eine Methanisierung ‘erfordert, zu
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hoch wird (wie im Punkt Z angezeigt ist), gebht der erfin-
dungsgemdBe Vorteil einer Wirkungsgraderhdhung verloren,

HEs ist bemerkenswert, daB eine 1%ige Wirkungsgradsteigerung
in einer fir das erfindungsgeméfe Verfahren geeigneten
groBtechnischen Anlage eine'jébrliche Kosteneinsparung von
etwa 10 Millionen Dollar ermdéglichen kann,

Der VerflissigungsprozeB sollte bei so scharfen Bedin-
gungen durcbgefﬁhrt werden, daB der Gewichtsprozentanteil
an normalerweigse fester, geldster Kohle (454 °C+; 850 °F+),
bezogen auf die trockene Ausgangskohle, einen beliebigen
Wert zwischen 15 und 45 % (breiter Bereich), 15 und 30 %
 (weniger breiter Bereich) und 17 und 27 % (schmaler Bereich)
ausmachen kann; dadurch wird erfindungsgemidl der vorteil-
bafte thermische Wirkungsgrad erzielt, Wie erwdhnt, sollte
der Prozentanteil (auf HeiZwertbasis) des gesamten Energie-
bedarfs des Verfahrens, welcher von dem aus diesen Mengen
der Vergaserbeschickungen erzeugten Synthesegas stammt,
mindestens 5, 10, 20 oder 30 % und bis zu 100 % (auf Heiz-
wertbasis) betragen, wobei die restliche Verfahrensenergie
von dem direkt in der Verflissigungszone erzeugten Brenn-
stoff und/oder von einer ZuBeren Quelle zugefubrter fnergie
(wie elektrischer Energie) stammt., ZEs ist vorteilhaft,

wenn der kein Synthesegas darstellende Teil des Anlagebrenn-
stoffs von Verflﬁssigungsprozeﬁ anstatt aus der Rohkohle
stammt, da die vorhergehende Behandlung der Koble im Ver-
flissigungsprozeB die Extraktion wertvoller Anteile daraus
bei dem erbohten Wirkungsgrad des Kombinationsprozesses
erlaubt. |

‘Wie erwibnt, sind hohe thermische Wirkungsgrade mit m&Bigen
Ausbeuten an normalerweise fester, geldster Kohle verbunden,
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welche ihrerseits mit miBigen Verflissigungsbedingungen
einhergehen, Bei miBigen Bedingungen werden betrichtliche
Ausbeuten an in der Verflissigungszone gebildeten Kohlen~
wasserstoffgasen und fliissigen Brennstoffen erzielt, wihrend
die Erzielung sehr hoher und sehr geringer Ausbeuten an
normalerweise fester, geldster Kohle nicht beglnstigt wird,
Wie erwabnt, erfordern die méBigen Bedingungen, welche zu
einen relativ ausgeglichenen Gemisch von Kohlenwasserstoff-
gasen, flissigen und festen Produkten der Kohleverfliissi-
gungszone fibren, eine Anlage, bei der die GréBen der Auf-
léser- und Vergaserzone verninftig aufeinander abgestimmt
sind, wobei beide Zonen eine mittlere Grése besitzen, Wenn
dis GrﬁBep der AuflGser- und Vergaserzone annehmbar ausge=
glichen sind,>erzeugt der Vergaser mehr Synthesegas als der
Wasssrstoffbedarf des Verfahrens ausmacht. Zin ausgeglichenes
Verfahren erfordert daher eine Anlage mit Einrichtungen

zur Forderung eines Stromes von Synthesegas nach der Sauer-
gasentfernung zur Verflissigungszone oder zu einem anderen
Ort im Verfahren an einer oder mehreren Stellen, welche mit
Brenneinrichtungen zur Verbrennung des Synthesegases oder
eines koblenmonozidreichen Anteils davon als Anlagebrenn-
stoff ausgeriistet sind, Im allgemeinen ist ein anderer

- Brennertyp fiir die Verbrennung von Synthesegas oder Xohlen—
monoxid als fiir die Verbrennung von Kohlenwasserstoffgasen
erforderlich, Nur in einer solchen Anlage kann ein optimaler
thermischer Wirkungsgrad erzielt werden. Eine Anlage muB
diese kritischen Anforderungen daher erfiillen, wenn die er-
findungsgepdle Optimierung des thermischen Virkungsgrades .
erreicht werden soll,

Ein'méBiger und relativ ausgeglichener Betrieb, wie er
vorstehend beschrieben ist, 148t sich sebr leicht dadurch
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~ erzielen, daB man den Aufldser das Reaktionsgleichgewicht
erreichen 138%t, welches er zu beglinstigen neigt, ohne die
Reaktionen zu hemmen oder in einem UbermaB ablaufen zu
lassen, Hydrokrackreaktionen sollten beispielsweise nicht
bis zu einem solchen UbermaB ablaufen, daB nur sehr wenig
oder keine normalerweise feste, geldste Koble erzeugt wird,
Andererseits sollten die Hydrokrackreaktionen nicht iiber-
niBig gehemnt werden, da in diesem Falle ein stark ver-
minderter Wirkungsgrad mit sehr hohen Ausbeuten an normaler-
ﬁeisevfester, geldster Koble resultieren wirde, Da die
Hydrokrackreaktionen exotherm sind, sollte man die Tempera-
tur im Aufldser auf natirlichem Wege iber die Temperatur.
-des Vorerhitzers ansteigen lassen. Wie erwshnt, wirde die
Verhinderung eines solchen Temperaturanstiegs die Ein-
fiihrung einer betrichtlich erhdhten lenge an Abschreck-
wasserstoff erfordern, als bei Tolerierung des Temperatur-
anstieges erforderlich ist, Dies wilirde den thermischen
Wirkungsgrad veraindern, da mehr Wasserstaff als ansonsten
ndtig hergestellt werden miBte, und aulerdem die‘Aufwendung
zusitzlicher Energie zum Unterdrucksetzen des iberschiissigen
Wasserstoffs esrforderlich machen, Die Zntwicklung eines

' Temperaturgefélles zwischen der Vorerhitzer- und Aufléser-
zone kdnnte durch eine Temperaturerhdhung in der Vorerhitzer-
zone, wodurch Jeglicher Temperaturunterschied zwischen

den beiden Zonen aufgehoben wiirde, vermieden werden; dies
wiirde ‘jedoch einen iberm#l8igen Brennstoffverbrauch in der
Vorerhitzerzone ndtig machen., Jegliche MaBnabhme zur Auf-
rechterhaltung einer iiblichen Vorerhitzer- und Aufldser-
temperatur wiirde daber der natiirlichen Tendenz der Ver-
fliissigungsreaktion entgegenwirken und den thermischen
Wirkungsgrad des Verfahrens herabsetzen,
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Der im Verfahren erzeugte Mineralriickstand stellt einen
Hydrier- und Hydrokrackkatalysator dar, Seine Rlickfihrung
innerhalb des Verfahrens zur ZrhShung seiner Konzentration:
erhoht die Geschwindigkeiten der Reaktionen, fiir deren
Ablauf eine natiirliche Tendenz besteht, wodurch die er—
forderliche Verweilzeit im Aufliser vermindert und/oder

die ndtige GréBe der Aufldserzone herabgesetzt wird, Der
Mineralriickstand wird in der Produktaufschlimmung in Form
von sehr kleinen Teilchen (4 bis 20‘pm) suspendiert; die
geringe GroBe der Teilchen erhdht vermutlich ihre katalyti-
sche Aktivitdt. Die Riickfilhrung des. katalytischen Materials
vernindert die notwendige Losungsmittelmenge betrachtllcb
Daher besteht bei einer Riickfilhrung des Mlneralruckstandes
‘des Verfahrens in einer Aufschlimmung mit flissigenm
Destillatlosun-gsmittel in einer ausreichenden Menge zur
Brzielung einer geeigneten katalytischen Gleichgewichts~
aktivitdt die Tendenz zur Zrhdhung des thermischen Wirkungs-
grades des Verfahrens,

Die durch die Riickfiihrung des Mineralriickstandes des Ver-
fabrens bedingten katalytischen und sonstigen Wirkungen
kOnnen die Ausbeute an der normslerweise festen, geldsten
Kohle in der Verflissigungszone auf Grund von Hydrokrack-
reaktionen um etwa die H#lfte oder noch stirker reduzieren
sowie eine verstdrkte Schwefel- und Sauerstoffentfernung
verursachen, Wie aus Fig, 1 bervorgeht, ergibt eine 20 bis
25%ige Ausbsute an Kohle (454 °C+; 850 °F+)»bei einem
kombinierten Verflissigungs-Vergasungsverfahren im wesent-
lichen den maximalen thermischen Wirkungsgrad, Ein ent-
sprechendes AusmaB an Hydrokrackung kann nicht in zufrieden-
stellender Weise ermielt werden, indem man die Temperatur
im AuflGser ohne Hemmung durch die darin stattfindenden
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exothermen Reaktionen ansteigen 148t, da dabei eine iiber-
m&Bige Verkokung eintreten wirde,

Die Verwendung eines &ul3eren Katalysators im Verfliissigungs-
prozeB ist der Rickfiibrung des Mineralriickstandes nicht
gleichwertig, da dle Zinverleibung eines &uBeren Katalysa-
tors im Vergleich zur Verwendung eines inneren oder in situ
erzeugten Xatalysators die Verfahrenskosten erhdhen und das
Verfahren komplizieren und damit den Wirkungsgrad des Ver-
fabrens vermindern wirde, Im erfindungsgepdBen Verfahren
wird daher kein &uBerer Katalysator bendtigt oder verwendet,

Wie erwdbnt, bezieht sich die die Optimierung des thermi-
schen Wirkungsgrades wiedergebende Kurve von Fig, 1
speziell auf die Wirkungsgradoptimierung im Verhdltnis zur
Ausbeute der normalerweise festen, geldsten Xohle und er-
fordert, dag die gesamte erhaltene, normalerweise feste,
geloste Kohle ohne jegliche fliissige Kohle oder Kohlen-
wasserstoffgase zum Vergaser geleitet wird, Fiir irgendeine
Anlage, in welcher die vorgenannte Kurve der Wirkungsgrad-
opbimierung realisiert werden soll, ist es daher ausschlag-
gebend, daB sie mit einer Vakuumdestillationskolonne
(vorzugsweise in Veroindung mit einer bei Atmospharendruck
arbeitenden Kolonne) ausgsstattet ist, mit deren Hilfe eine
‘vollstandige Abtrennung der normalerweise festen, geldsten
Kohle von fliissiger Kohle und Kohlenwasserstoffgasen er-~
reicht wird, Eine bei Atmosphirendruck arbeitende Xolonns
allein ist nicht dazu in der Lage, eine vollstindige Ab-
trennung der Destillatflissigkeit von der normalerweise
festen, geldsten Kohle zu erzielen, Die bei Atmosphéren-
druck arbeitende Kolonne kann nach Bedarf weggelassen werden,
Bei Zufuhr von fliissiger Koble zum Vergaser wird der Wir-
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kungsgrad vermindert, da die flissige Kohle im Gegensatz
zur normalerweise festen, gelSsten XKohle einen hochwertigen
Brenn- bzw, Kraftstoff darstellt., Flissige Kohle verbraucht"
bei ihrer Bildung mebr Wasserstoff als normalerweise feste,
geldste Kohle, Der in der fliissigen Zone enthaltene gzu-
satzliche Wasserstoff wiirde in der Oxidationszone vergeudet
werden, wodurch der Verfahrenswirkungsgrad vermindert
werden wiirde,

Fig. 2 zeigt ein FlieRschema zur Durchfiibrung des erfin-
dungsgepédlen kombiniertven Verfahrens. Getrocknete und
pulverisierte Rohkohle, welche die gesambte Rohkohlebs=-
schickung des Verfahrens darstellt, wird durch die Leitung
10 zum Aufschlémmungs-ilischbehdlter 12 geleitet, wo sie
mit der aus der Leitung 14 zustrdmenden heiBen 1dsungs-
mittelhaltigen Kreislaufaufschlimmung des Verfahrens ver-
mischt wird, Das losungsmittelhaltige Gemisch der Kreis-
laufaufschlémmung (1,5 bis 2,5 Gew.-Teile Aufschlimmung
pro Gew.-Teil Xohle) wird durch die Leitung 16 mit Hilfe
der Xolbenpumpe 418 abgepumpt und mit durch die Leitung 20
zustrdmendem Kfelslaufwasserstoff sowie mit durch die
Leitung 92 zustrémendem Frischwasserstof? vermischt, bevor
sie durch den rohrférmigen Vorerhitzer 22 geleitet wird,
aus welchem sie durch die Leitung 24 in den Aufldser 26
gelangt. Der auf die Ausgangskohle bezogene Wassersioff-
anteil betrigt etwa 1,24 mo/kg (etwa 40 000 SCF/ton).

Die Temperatur der Resktanten am Auslal des Vorerhitzers 22
betrigt etwa 371 bis 404 °C (etwa 700 bis 760 °F), Bei dieser
Temperatur wird die Kohle teilweise im Kreislaufldsungs-
mittel gelost, und die exothermen Hydrier- und Hydrokrack=-
reaktionsn setzen gerade ein, Wihrend die Temperatur all-
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- m8hlich 1l8ngs des Vorerhitzers 22 ansteigt, befindet sich

die Temperatur innerbhaldb des gesamben Aufldsers 26 bei

einem im allgemeinen gleichmdBigen Wert, Die durch die
Hydrokrackreaktionen im Aufléser 26 erzeugte Wirme erhdht

die Temperatur der Reaktanten bis auf 449 bis 466 ¢

(840 bis 870 °F), Durch die Leitung 28 zugefiihrter Abschreck-
bzw, ILoschwasserstoff wird in den Aufldser 26 an verschie-
~denen Stellen eingeblasen, um die Reaktionstempsratur zu
regeln und die Ihtensitit der exothermen Reaktionen zu
mildern,

 Der Ausflud des Aufldsers 26 stromt durch die Leitung 29
zum Dampf /Flissigkeits-Trennsystem 30, Der vom Kopf dieser
Separatoren abgehende heile Dampfstrom wird in mehreren
Warmeausbtauschern und zusadtzlichen Dampf/Flissigkeits-

- Prennstufen abgekiihlt und durch die Leitung 32 abgezogen.
Das aus den genannten Separatoren erhaltene flissige
Destillat stroémt durch die Leitung 34 zu der bei Atmosphiéren-
- druck arbeitenden Frakbionierkolonne 36, Das nichtkonden-
sierte Gas in der Leitung 32 enthdlt nichtumgesetzten
Wasserstoff, Methan und andere leichte Kohlenwasserstoffe
sowie HéS und 002 und wird zur Sauergas-Beseitigungsvor-
richtung 38 zur Abtrennung von Bés und 002 geleitet,

Der gewonnene Schwefelwasserstoff wird zu elementarem
Schwefel umgewandelt, welcher durch die Leitung 40 aus dem
Verfahren abgezogen wird, Zin Teil des gereinigten Gases
wird durch die Ieitung 42 zur Weiterverarbeitung in die

- Pieftemperaturvorrichtung 44 geleitet, wo ein. GroBteil des -
Methans und Athans als durch die Leitung 46 abziehendes
Férdergas und das Propan und Butan als durch die Leitung 48
abziehendes LPG abgetrennt werden, Der gereinigte Wasser-
stoff (Reinheitsgrad 90 %) in der ILeitung 50 wird mit dem
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durch die Ieitung 52 zugefiihrten restlichen Gas von der
Sauergas-Behandlungsstufe vermischt und umfaBt in der
Leitung 54 den Kreislaufwasserstoff fiir das Verfahren,

Die flissige Aufschlémmung vom Dampf/Fliissigkeits-Trenn-
system 30 wird durch die Leitung 56 abgezogen und in zwei
Hauptstrdme in den Leitungen 58 und 60 aufgeteilt. Der
Strom in Leitung 58 umfaBt die Kreislaufaufschlémmung,
welche Losungsmittel, normalerweise feste, geldste Kohle
und katalytischen Mineralriickstand enthdlt., Der nicht-—
zurickgefiibrte Anteil dieser Aufschlimmung strémt durch die
Ieitung 60 zu der bei Atmosphirendruck arbeitenden Frak-
tionierkolonne 36, wo die Hauptprodukte des Verfahrens ab-
getrennt werden, ‘

In der Fraktionierkolonne 36 wird das Aufschlé&mmungsprodukt
bei Atmosphérendruck destilliert, wobei ein Naphtha- ozw.
Schwerbenzinstrom vom Kopf durch die Leitung 62, ein Mittel-
destillatstrom durch die Leitung 64 und ein Sumpfprodukt-
strom durch die Leitung 66 abgezogen werden. Der Sumpf-
produktstrom gelangt durch die Leitung 66 in die Vakuum-
destillationskolonne 68, Die Temperatur des der Fraktionier—
kolonne 36 zugefilhrten Materials wird normalerweise bei
einem genligend hohen Wert gehalten, daB keine zusatzliche
Vorerhitzung (auBer fiir Startvorginge) erforderlich ist.
Eine Mischung des durch die Leitung 64 von der bei
Atmosphérendruck arbeitenden Kolonne abgezogenen Heizdls

und des von der Vakuumdestillationskolonne 68 durch die
Leitung 70 abgezogenen lMitteldestillats bildet das Haupt-
heizdlprodukt des Verfahrens und wird durch die Leitung 72
abgezogen, Der Strom in der Leitung 72 umfaBt ein Destillat-
heizdlprodukt (193 bis 454 °C; 380 bis 850 °F); ein Teil
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davon kann durch die Leitung 73 zum Aufschlimmungs-Mischbe-
b&dlter 12 zurickgefiihrt werden, wo er zur Zinstellung der
Feststoffkonzentration in der eingesetzten Aufschlimmung und
des Kohle/LOsungsmittel-Verhsiltnisses dient, Der Kreislauf-
strom. in ILeitung 73 verleiht dem Verfahren insofern Flexibi-
1litat, indem er eine Variierung des Verbdltnisses des
Losungsmittels zu der zurlickgefiihrten Aufschlémmung ge-
stattet, so daB dieses Verhidltnis nicht durch das in der
Leitung 58 herrschende Verhdltnis fiir das Verfahren festge-
legt wird, Er kann ferner die Pumpfidbigkeit der Aufschlimmung
verbessern,

Das aus der Vakuumdestillationskolonne 68 erhaltene Sumpf-
produkt, welches aus der gesambten normalerweise festen,
geldsten Xohle, ungeldsten organischen Substanzen und
mineralischen Substanten ohne Jjegliche Destillatfliissigkeit
oder Kohlenwasserstoffgase besteht, wird durch die Leitung
74 zur Teiloxidations-Vergaserzone 76 ibergefiihrt, Da der
Vergaser 76 zur Aufnabme und Verarbeitung eines koblen-
wasserstoffhaltigen Aufschlimmungs-~Beschickungsstromes aus—
gebildet ist, sollte zwischen der Vakuumkolonne 68 und dem
Vergaser 76 keinerlei Kohlenwasserstoffumwandlungsstufe

(wie ein Verkoker) vorhanden sein, welche die Aufschlimmung
zerstoren und eine Wiederaufschlammung in Wasser erforder-
lich machen.wirde, Die zur Aufschlémmung des Kokses er-
forderliche Wassermenge ist groBer als die iblicherweise

vom Vergaser 76 bendtigte Wassermenge, so daB der Wirkungs-
grad des Vergasers 76 durch die bei der Verdampfung des
iberschilssigen Wassers vergeudete Wiarmemenge vermindert wird,
Stickstofffreier Saunerstoff fiir den Vergaser 76 wird in '
der Sauerstoffanlage 78 erzeugt und durch die Leitung 80

dem Vergaser 76 zugeflibrt. Wasserdampf wird dem Vergaser 76 '
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durch die Leitung 82 zugefiihrt, Der gesamte Mineralgehalt
der durch die Leitung 10 zugefiihrten Ausgangskohle wird

vom Verfahren als inerte Schlacke durch die Leitung 84 ab--
gezogen, welche .vom Boden des Vergasers 76 ausgeht, Im Ver-~
gaser 76 wird Synthesegas erzeugt- ein Teil davon wird '
durch die Leitung 86 in einen Konverter 88 zur Kbnvertlerung,
bei der Wasserdampf und CO zu H, und CO, umgewandelt werden,
und anschlieBend zur Sauergas-Bese1t1gungsvorrlchtung 89
zur Abtrennung von Hén und CO2 geleitet. Der erhaltene
gereinigte Wasserstoff (Reinheitsgrad 90 bis 100 %) wird
dann mit Hilfe des Kompressors 90 auf den Vérfah:ensdruck
komprimiert und durch die Leitung 92 als Frischwasserstoff
fir den Vorerhitzer 22 und den Aufléser 26 abgefilhrt, Wie
erwdbnt, wird die in der Vergaserzone 76 erzeugte Wirme
nicht als Znergieverbrauch innerhalb des Verfahrens ange=-
sehen, sondern nur als zur Herstellung eines Synthesegase:
Reaktionsprodukts erforderliche Reaktidnswérme.

BEs ist ein kritisches Merkmal der Erfindung, daB die im

. Vergaser 76 erzesugte Synthesegasmenge nicht nur zur Deckung
des gesamten Verfahrensbedarfs an molekulerem Wasserstoff,
sondern auch zur Bereitstellung (ohne Methanisierungsstufe)
von 5 bis 100 % des gesamten Warme- und Energiebedarfs des
Verfahrens ausreicht, Zu diesem Zweck wird der nicht zum
Konverter 88 strémende Anteil des Synthesegases durch die
Leitung 94 zur Sauergas-Beseitigungsvorrichtung 96 geleitet,
in der CO und Hgs entfernt werden., Auf Grund der HéS-Ab-
trennung erfullt das Synthesegas die an einen Brennstoff
gestellten tkologischen Normanforderungen, wibrénd durch
die~002-Abtrennung der Warmeinhalt des Synthesegases er-
boht wird, so daB bei Verwendung des Gases als Brennstoff
eine feinere Wiarmeregelung erzielt werden kann, Ein Strom
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von gereinigtem Synthesegas stromt durch die Leitung 98

~ zum Kessel (Boiler) 100. Der Kessel 100 ist mit Einriche-
tungen zur Verbrennung des Synthesegases als Brennstoff

. ausgeriistet, Wasser strémt durch die Leitung 102 in den
Boiler 100, wo es in Dampf umgewandelt wird, der durch

die Leitung 104 als Energieversorgung fir das Verfahren,
wie zum Antrieb der Kolbenpumpe 18, abgezogen wird, Hin
getrennter Synthesegasstrom wird von der Sauergas-Abtrenn-
vorrichtung 96 durch die Leitung 106 zum Vorerhitzer 22,
wo er als Brennstoff dient, geleitet. Das Synthesegas

kann analog an irgendeiner anderen Stelle des Verfahrens,
WO Brennstofs bendtigt wird, eingesetzt werden, Wenn das
Synthesegas nicht den gesamten Brennstoffbedarf des Ver-
fahrens deckt, kann man den restlichen Brennstoff und die
restliche Fnergie, welche im Verfahren bendtigt werden,
von irgendeinem anderen nicht-bochwertigen Brennstoffstrom,
welcher direkt in der Verfliissigungszone erzeugt wird,
zufiihren, Wenn dies wirtschaftlicher ist, kann man die ge-
sante fiir das Verfahren bendtigte Energie (oder einen Teil
davon), welche nicht dem Synthesegas entstammt, von einer
auBerhalb des Verfahrens befindlichen (nicht gezeigten)
Quelle, wie einer Stromquelle, zufibren,

Weiteres Synthesegas kann durch die Leitung 142 zum Kon-
verter 114 zur Zrhobung des Hé/CO-Verhéltnisses von

0,6:1 auf 3:1 geleitet werden. Dieses angereicherte Wasser-
stoffgemisch wird dann durch die Leitung 116 zur Metbani-
sierungsvorrichtung 118 geleitet, in der es in Fordergas
umgewandelt wird, welches durch die Leitung 120 zur Ver-
nischung mit dem durch die Leitung 46 strdmenden Fordergas
.abgafﬁhrt'wird. Der auf den Helzwert® bezogene Anteil des
durch die Leitung 120 strdmenden Fordergases ist geringer
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als der als Verfahrensbrennstoff dienende Synthesegasanteil,
welcher durch die Leitungen 98 und 106 geleitet wird, um
die erfindungsgemiBe Verbesserung des thermischen Wirkungs-
grades zu erzielen, '

Ein Teil des gereinigten Synthesegasstromes wird durch die
Leitung 122 zur Tieftemperaturtrennvorricbtung 124 geleitet,
wo Wasserstoff und Kohlenmonoxid voneinander getrennt wer-
den, Anstelle der Tieftemperaturvorrichtung 124 kann eine
Adsorptionsvorrichtung verwendet werden, Ein wasserstoff-
reicher Strom wird durch die Leitung 126 abgezogen und

kann mit dem Frischwasserstoffstrom in der Leitung 92 ver=-
mischt, unabbidngiz zur Verflissigungszone geleitet oder

8ls Verfabrensprodukt in den Handel gebracht werden., Zin
kohlenmonoxidreicher Strom wird durch die Leitung 128 abge-
zogen und kann mit dem als Verfahrensbrennstoff verwendeten
Synthesegas in der Leitung 98 oder in der Leitung 106 ver-~
mischt, als Handelsproduki abgezogen oder unabhingig als
Verfahrensbrennstoff oder Ausgangsmaterial fiir die chemi-
sche Industrie verwendet werden,

Fig. 2 zeigt, daB der Vergéserabschnitt des Verfahrens
weitgehend in dem Verflissigungsabschnitt integriert ist.
Die Gesamtbeschickung des Vergaserabschnitts (VIB) stammt
vom Vérflﬁssigungsabschnitt, und das gesante gasformige
Produkt des Vergaserabschnitts (oder dessen Hauptmenge)
wird innerbalb des Verfahrens entweder als Reaktant oder
als Brennstoff verbraucht,

Ausfilhrunzsbeispiel

Die nachstehenden Beispiele erliutern die Erfindung,
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Beispiel 1 . .

Rohe Kentucky-Steinkohle wird pulverisiert, getrocknet und
mit vom Verfahren stammender heiBer, losungsmittelhaltiger
Kreislaufaufschlémmung vermischt, Die Mischung aus -Kohle
und zuriickgefibhrter Aufschlimmung (1,5 bis 2,5 Gew,-Teile
Aufschlimmung pro Gew.-Teil Kohle) wird zusammen mit

~ Wasserstoff durch eine beheizte Vorerhitzerzone in eine
Aufldserzone gepunpt. Der auf Kohle bezogene Wasserstoff-
anteil betrigt etwa 1,24 mi/kg (etwa 40 000 SCF/ton).

Die Temperatur der Reaktanten am VorerhitzerauslaB betrigt
etwa 371 bis 399 °C (etwa 700 bis 750 °F), An diesar Stelle
wird die Koble teilweise in der Kreislaufaufschlammung
geldst, und die exothermen Hydrier- und Hydrokrackreaktionen
haben gerade begonnen, Die durch diese Reaktionen in der
Aufloserzone erzeugte Warme erhdht die Temperatur der
Reaktanten weiter bis in den Bereich von 438 bis 466 ¢

(820 bis 870 OF). Abschreckwasserstoff wird an verschiedenen
Stellen in den Aufl@ser zur Verminderung der Intensitdt

der exothermen Reaktionen eingeblasen,

Der AusfluB der Aufldserzone strémt durch ein Produkt-
trennsystem, welches eine bei Almosphédrendruck arbeitende
Kolonne und eine Vakuumkolonne umfaBt, Der aus der Vakuum—
kolonne erhaltene Riickstand (45490+; 850 °F+), welcher

den gesambten ungeldsten Mineralriickstand sowie die ge-
samte normalerweise feste, geldste Kohle enthdlt und frei
von Kohlefliissigkeiten und Kohlenwasserstoffgasen ist, wird
in einen Vergaser ibergefiihrt, in welchen Sauerstoff einge-
blasen wird, Das im Vergaser erzsugte Synthesegas weist

ein HE/CO-Vérhéltnis von etwa 0,6:1 auf und strémt durch
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einen Konverter, in welchem Wasserdampf und Kohlenmonoxid
zu Wasserstoff und Kohlendioxid umgewandelt werden und
danach zu einer Sauergas-Abtrennstufe zur Zntfernung von
Koblendioxid und Schwefelwasserstoff, Der Wasserstoff

(Reinheitsgrad 94 %) wird dann komprimiert und als Frisch-~
wasserstoff zur Vorerhitzer- und Aufldserzone geleitet,

In diesem Beispiel reicht der der Vergaserzone zugefiibrte
Anteil an kohlenwasserstoffhaltigem Material dafiir aus,

daB das erzeugte Synthesegas den Wasserstoffbedarf des
Verfabrens (unter EinschluB von Verfahrensverlusten) und
etwa 5 % des gesamten Energiebedarfs des Verfahrens decken
kann, wenn es direkt im Verfahren verbrannt wird, Der rest-
liche Ehefgiebedarf des Verfahrens wird durch Verbrennung
der leichten Kohlenwasserstoffgase oder des Naphthas
(Schwerbenzins), welche in der Verfliissigungszone erzeugt
werden, und elektrische Fremdenergie gedecks,

Nacbstehend'wird die Analyse der Ausgangskohle angegsben:

Kentucky~Steinkohle

Gew, ~%

(trockene Basis)
Koblenstoff : : ' 71,5
Wasserstoff . 541
Schwefel 3,2
Stickstoff _ | 1,3
Sauerstoff 9,6
Asche | 8,9

Feuchtigkeit - -
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In der nachstehenden Gegeniiberstellung sid die Produkte
der Verflissigungszone angefiihrt, Man erkennt, daB die
Verfliissigungszone auBer dem aschehaltigen Rickstand

(454 °C+; 850 °F+) sowohl ein fliissiges als auch ein gas-
formiges Produkt erzeugt., Das Hauptprodukt des Verfahrens
ist ein aschefreies Heiz- bzw, Brennstoffdl mit einenm
Schwefelgehalt von 0,3 Gew.-%, welches in Triebwerken

. bzw, Kraftanlagen und Industrieanlagen einsetzbar ist,

Produkte der Hydrierstufe (Aufldser)

Ausbeuten in Gew,-%, bezogen auf trockene Kohle

6.-C -Gas: - o < ' 16,2

174 o o
Naphtha; Cg=193 °C (380 ¥) 11,6
Destillatheizdl; 193 bis 454 °C (380 bis 850 °F) 31,6
feste, geldste Koble; 454 °C+ (850 °F+) 17,7
ungeldstes organisches Material - S,4
Mineralsubstanzen : 9,3
B,S | | 2,1
CO + CO, - 1,9
HZO o 7,8
NH, o 0,9

e gesamt  104,5
Wasserstoffverbrauch (Gew,-%) : 4,5

Die nachstehend angegebenen Ausbeuten beziehen sich auf die
fiir den Verkauf verbleibenden Produkte nach Abzug des
Brennstoffbedarfs einer Anlage (wie beschrieben),
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Ausbeuten der Anlageprodukte
Kohlezufuhrgeschwindigkeit, 6
trockene RBasis, kg/d (t/d) 27,2 x 10 (30 000)
Produkte 3 ’
Férdergas: mm m”/d (mm SCF/d) 0,66 523,2)
LPG: m”’/d (B/Qd) 2 563 21 362)
Nephtha: mo/d (B/d) 2 874 (23 949)
Destillatheizsl: m3/d (B/d) 6 497 (54 140)

Die nachstehenden Daten veranschaulichen die Bingangs~ und
Ausgangsenergis sowie den thermischen Wirkungsgrad des
kombinierten Verfahrens,

Thermischer Wirkuneserad der Anlace

mm cal,kg/d mm BTU/Q
Eingang . :
EKohle (27,2 = 10° kg/d) 193 410 773 640
(30 000 t/d)
elektrische fngrgie
(132 lMegawatt)® 7 900 31 600
gesant 201 310 805 240
Ausgang o
Férdergas™ 7 688 30 753
- LPG 21 431 85 722
Naphtha 32 773 131 092
Destillatheizdl 82 926 331 705
gesant 144 818 = 579 272
Thermischer Wirkungsgrad (%) 71,9

* bezogen auf einen thermischen Wirkungsgrad der Kraftan-

lage von 34 %
** 41 590 cal.kg/u? (1317 BIU/SCF)
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Wemi das kombinierte Verflissigungs-Vergasungsverfahren

S0 betrieben wird, daBl die Menge des von der Verfliissi=-
gungszone zur Vergaserzone ibergefiihrten kohlenwasser-
stoffhaltigen Materials dsfiir ausreicht, daB der Vergaser
~eine dafiir geniigende Synthesegasmenge erzeugt, daB der
Wasserstoffbedarf des Verfabrens und nur etwa 5 % des
Gesamtenergiebedarfs des Verfahrens gedeckt werden, be=-
trégt der thermische Wirkungsgrad des Kombinationsprozesses
 somit 71,9 %.

Beispiel 2 , _

Ein kombiniertes Vérflﬁssigungs-Vérgasungsverfahren wird -
.analog Beispiel 1 unter Verwendung derselben Kentucky-Stein-
kohle durchgefiihrt, auder daB die von der Verfliissigungs-
zone zur Vergasungszone uUbergefilhrte Menge an kohlenwasser-
stoffhaltigem Material dafir ausreicht, daB die Vergasungs-
zone den gesamben Wasserstoffbedarf des Verfahrens (ein-
schlieBlich Verfahrensverluste) sowie eine dafiir ausrei-
chende Synthesegasmenge erzeugt, daB etwa 70 % des ge-
samten Energiebedarfs des Verfahrens bei direkter Ver-
brennung im Verfahren gedeckt werden,

Die nachstehende Gegeniiberstellung zeigt die Produkte der
Verfliissigungszone:

Ausbeuten in Gew.ﬁ%vder trockenen Kohle

C,~C,~Gas | ‘ 12,8
1™y o o _

- Naphtha; 05-193 'C (380 °F) 9,9
‘Destillatheizdl; 193 bis 454 °C (380 bis 850 °F) 28,8

feste, geldste Kohle; 454 °C+ (850 °F4) 25,3
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ungelostes organisches Material 5,5
Mineralsubstanzen 9,3
H,S 2,0
Co + CO, 1,8
1,0 7,7
N, = 0,7

, ~ gesamt 103,8
- Wasserstoffverbrauch 3,8

Die nachstehend angefiibrten Ausbeuten beziehen sich auf die
Produkte, welche zum Verkauf nach Abzug des Verfahrens—
Brennstoffbedarfs fiir eine Anlage (wie beschrieben) ver-
‘bleiben,

Ausbeuten der Anlaszeprodukte

Kohlenzufuhrgeschwindigkeit 6

(trockene Basis), kg/d (t/d) 27,2 % 10 (30 000)

Produkte ' , '
Fordergas, mm m>/d (um SCF/d) 2,16 77)
1PG, mo/d (B/d} » 2 026 (16 883)
Naphtha, mo/d (B/d) 2 453 (20 440)
Destillatheizsl, m3/d (B/d) 5921 (49 343)

Die nachstehenden Daten veranschaulichen die Eingangs- und
Ausgangsenergie sowie den thermischen Wirkungsgrad des kom-
binierten Verfahrens,
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Thermischer Wirkungsgrad der Anlage

mm cal.kg/d mm BTU/A
Eingang
Kohle =~ o - ' :
(27,24 x 10° kg/d) (30 000 t/4) 193 410 773 640

elektrische Inergie

(132 Megawatt) | 7 900 31 600
) gesamt - 201 310 805 240
Ausgang _
Férdergas* | 25 364 101 457
LPG | | 16 933 67 73
Naphtha, 27 970 111 880
Destillatheizdl 75 579 302 314
‘ . gesant 145 846 583 382
Thermischer Wirkungsgrad (%) 72,4

* 414 590 cal.kg/m’ (1 317 BTU/SCF)

Der thermische Wirkungsgrad dieses Beispiels (72,4 %) ist
hdher als jener von Beispiel 1 (71,9 %), obwohl in beiden
Beispielen dieselbe Kentucky-Steinkohle eingesetzt wird
(der Unterschied macht 0,5 % aus). Somit wird ein hSherer
thermischer Wirkungsgrad erzielt, wenn der Vergaser den
gesamten‘Wasserstoffbedarf des Verfahrens plus 70 % anstatt
5 % des Energiebedarfs des Verfahrens deckt., In einer

" technischen Anlage mit der Ausgangskoblenkapazitdt dieser
Beispiele fiihrt eine 0,5%ige Erhdhung des thermischen
Wirkungsgrades zu einer jdhrlichen Kosteneinsparung von
etwa 5 Millionen Dollar,
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Beispiel 3

Ein kombiniertes Vérflu531gungs-Vergasungsverfabren wird
analog Beispiel 2 unter Verwendung derselben Kentucky-Steln—
kohle durchgefihrt, auBer dal das gesamte Synthesegas,
welches im UberschuB iiber dis zur Deckung des Wasserstoff-
bedarfs des Verfahrens erforderliche Henge erzeugt wird,

fiir den Verkauf methanisiert wird. Der gesamte Brennstoff-~
bedarf des Verfahrens wird durch das in der Verfliissigungs-
stufe erzeugte Cq CZ-Gas gedeckt,

Nachstehend werden die Produkte der Verfliissigungszone
angefibhrt:

Ausbeuten in Gew.-% der trockenen Kohle

01-04-Cas . . 12,8
Naphtha; 05-193 C (380 “F) ' Ty
Destillatheizdl; 193 bis 454 ¢ (380 vis 850 °F) 28,8
feste, geldste Kohle; 454 °C+ (850 °74) 25,3
ungeldstes organisches Material 5,5
Mineralsubstanzen 9,3
H,S 2,0
€O + CO, 1,8
H,0 747
N 07

gesant  103,8
Wasserstoffverbrauch - 3,8

Die nachstehenden Ausbeuten beziehen sich auf die Produkte,
welche Ilr den Verkauf nach Abzug der Brennstofferforder=-
nisse einer Anlage (wie beschrieben) verbleiben.,
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Ausbeuten der Anlageprodukte

Kohlenzufubrgeschwindigkeit

(trockene Basis), kg/d (t/d) 27,2 x 10° (30 000)
. Produkte ‘ .
Fordergas, mn m3/d (mm SCF/4) 2,21 (78)
1PG, w/d (B/d) 2 026 (16 883)
Naphtha, w3/d (B/d) 2453 (20 440)

* Destillatheizdl, m3/d (B/d) 5921 . (49 343)
Die nachstehenden Daten veranschaulichen die Eingangs- und
Ausgangsenergie sowie den thermischen Wirkungsgrad des kom-

binierten Verfahrens,

Thermischer Wirkungsgrad der Anlage

mm cal.kg/d mm BTU/4
Eingang
Ko hle 6 V ’
(27,2 x 10°) (30 000 t/d) 193 410 773 640
elekbtrische Energie
(132 Megawatt) : 7 900 31 600
_ gesant 201 310 805 240
Ausgang .-
Fordergas” 20 368 81 472
LPG 16 933 67 731
Naphtha 27 970 111 880
Destillatheizdl 75 579 302 314
gesant 140 850 563 397
' Thermischer Wirkungsgrad (%) 70,0 :

* 9 205 cal.kg/m> (1 046 BTU/SCF)
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Wabrend in den Beispielen 1 und 2 thermische Wirkungsgrade
von 71,9 und 72,4 % erzielt werden, wenn liberschiissiges
Synthesegas iiber jene Menge hinaus érzeugt wird, welche zur
Deckung des Wasserstoffbedarfs des Verfahrens bei direkter
Verwendung des ﬁbersdhﬁssigen Synthesegases als Anlage-
brennstoff bendtigt wird, zeigt der thermische Wirkungsgrad
dieses Beispiels (70 %) an, daB eine nachteilige Verminderung
des thermischen Wirkungsgrades eintritt, wenn liberschilssiges
Synthesegas erzeugt wird, wobei das uberschiissige Synthese-
gas durch Hydrierung zu einem handelsfihigen Brennstoff
veredelt anstatt direkt in der Anlage verbrannt wird,

Boispiel 4 N

Bs wird ein kombinierter Verflissigungs-Vergasungsprozes
enalog Beispiel 1 durchgefiibrt, mit der Ausnahme, daB als
Ausgangskohle eine West Virginia Pittsburgh-Schichtstein-
kobhle (seam bituminous coal) verwendet wird, Die von der
Verfliissigungszone zu der Vergasungszone geleitete Menge

an kohlenwasserstoffhaltigem Material reicht dafiir aus, daB
die Vergasungszone den gesamten Wasserstoffbedarf des Ver-
fahrens (einschlie3llich Verfahrensverluste) decken sowie
zusédtzlich eine geniigende Synthesegasmenge erzeugen kann,
daB etwa 5 % des gesamten Energiebedarfs des Verfahrens bei
direkter Verbrennung im Verfahren gedeckt sind.

Nachstehend wird die Analyse der Ausgangskohle angefihrt:
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West Virginia Pittsburgh-Schichtkohle

Gew.~%

(trockene Basis)
Kohlenstoff : _ 67,4
Wasserstoff 4 4,6
Schwefel 7 ’ 4,2
Stickstoff | 1,2
Sauerstoff ' o 745

Asche | 15,1

Nachstehend werden die Produkte der Verfliissigungszone an-
gefiihrt: .

Ausbeuten in Gew.~% der trockeben Kohle

04-04. o . o 17,5
Naphtha; c5-193 C (380 °F) _ " 10,6
Destillatheizdl; 193 bis 454 °C (380 bis 850 °F) 26,3
feste, geldste Kohlej 454 °C+ (850 °F+) 18,0
ungelostes organisches Material 6,8
Mineralsubstanzen , 15,1
st 3,0
€O + GO, - 1,2
H20 5,7
NEy ' 00

o gesant 104,7
Wasserstoffverbrauch o : 4,7

Die nachstehenden Ausbeuten beziehen sich auf die Produkte,
welche fir den Verkauf nach Abzug der Brennstofferforder-
nisse einer Anlage (wie beschrieben) verbleiben,
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Ausbeuten der Anlageprodukte

Kohlenzufubrgeschwindigkeit 27,2 = 10° (30 000)

(trockene Basis), kg/d (t/d)
Produkte

Fordergas, mm n3/d (mn SCF/4) 0,74 (26,2)
LPG, wl/d (B/d) 2 769 (23 078)
Naphtha, w>/d (B/d) 2 626 (21 885)
Destillatheizdl, m3/d (B/d) 5 407 (45 060)

Die nachstehenden Daten veranschaulichen die Bingangs- und
Ausgangsenergie sowie den thermischen Wirkungsgrad des
kombinierten Verfahrens,

Thermischer Wirkungsgrad der Anlage

mm cal,kg/d mm BTU/Q

Eingang
Kohle 6 | :
(27,2 x 10° kg/d) (30 000 t/d) 183 525 734 100
elektrische Energie
(132 Megawatt) | 7 900 31 600
| gesamt 191 425 765 700
Ausgang —
Fordergas 8 611 34 445
LPG 23 145 92 579
Naphtha 29 948 119 791
Destillatheizdl 69 018 276 071
gesamt 130 722 522 886

- Thermischer Wirkungsgrad (%)

68,3
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Beisgpiel 5

Ein weiterer kombinierter Verfliissigungs-VergasungsprozeB
wird analog Beispiel 4 unter Verwendung derselben West
Virginia Pittsburgh-Schichtkohle durchgefiihrt, auBer daf
dis von der Verfliissigungszone zur Vergasungszone geleitete
Menge an kohlenwasserstoffhaltigem Material dafiir ausreicht,
daB die Vergasungszone den gesamten Wasserstoffbedarf des
Verfahrens decken sowie eine genligende Synthesegasmenge
erzeugen kann, daB etwa 37 % des Znergiebedarfs des Ver-
fahrens bei direkbter Verbrennung im Verfahren gedeckt sind,

Nachstehend werden die Produkte der Verfliissigungszone
angefihrt:

Ausbeuten in Gew,~% der trockenen Kohle

' 04;04-Gas ) 16,0
Nephtha; C5-193 ° (380 °F) 9,8
Destillatheizsl; 193 bis 454 °C (380 bis 850 °F) 25,1
feste, geldste Kohle; 454 %C+ (850 °F+) 21,7
ungeldstes organisches Material | 6,5
Mineralsubstanzen 15,1
BS 2,9
COo + 002 ' 1,3
3 | Ot

- : - ' gesam?b 104,2
Wasserstoffuverbrauch ‘ 4,2

Die nachstehenden Ausbeuten beziehen sich auf die Produkte,
welche fiir den Verkauf nach Abzug der Brennstofferforder-
nisse einer Anlage (wie beschrieben) verbleiben,
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Ausbeuten der Anlageprodukte

Kohlenzufuhrgeschwindigkeit

~ (trockene Basis), kg/d (t/4) 27,2 = 10R (30 000)
Produkte S
Fordergas, mm m3/d (mm SCF/3) 1,83 64,8
IPG, w/d (B/d) * ‘2 200 18 338
Nephtha, w3/é (B/d) 2 428 20 233
Destillatheizsl, m3/d (B/d) 5 160 43 004

Die nachstehenden Daten veranschaulichen die Zingangs- und
Ausgangsenergis sowie den thermischen Wirkungsgrad des kom-
binierten Verfahrens,

Thermischer Wirkungsgrad der Anlaze

mm cal,kg/d mm BTU/Q
Bingang
Kohle 5 ' a
(27,2 x 10°) (30 000 t/d) . 183 525 734 100

elektrische Energie
(132 Megawatt) - ? 900 31 600

gesamt 191 425 765 700

Ausgang

. Fordergas w 2139 85 276
1PG 18 391 73 564
Naphtha 27 688 - 110 750

Destillatheizdl | 65 869 263 475

gesamt 133 267 573 065
- 69,6

Thermischer Wirkungsgrad (%)
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Doer thermische Wirkungsgrad ist in diesem Beispiel hdher
als in Belspilel 4, obwohl in beiden Beispielen dieselbe
Pittsburgh-Schichtkohle verwendet wird (der Unterschied
betrégt 1,3 %). Der hohere thermische “irkungsgrad dieses
Beispiels veranschaulicht den Vorteil, welcher erzielt
wird, wenn man den Vérgasér mit geniigend geldster Kohle
454 oC+; 850,°F+) beschickt, daB der Vergaser in der Lage
ist, den gesamten Wasserstoffbedarf des Verfahrens plus

37 % anstatt 5 % des Energiebedarfs des Verfahrens durch°
direkte Verbrennung von Synthesegas zu decken,
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Erfindungzsanspruch

1. Kombiniertes Kohle-VérflﬁssigungSAVérgasungsverfabren,*
gekennzeichnet dadurch, da8 man

a)

eine mineralbaltige Ausgangs-Kohle, Wasserstoff,
zurickgefiihrtes geldstes fliissiges Losungsmittel,
surlickgefihrte normalerweise feste, geldste Kohle
und zuriickgefiilhrten Mineralriickstand in eine Kohle-
verflissigungszone leitet, um kohlenwaséérstoff- ‘
haltiges Material aus dem Mineralriickstand herauszu—
10sen und das kohlenwasserstoffhaltige Material zu
bydrokracken und dadurch ein Gemisch zu erzeugen,
welches Kohlenwasserstoffgase, geldste Flissigkeit,
normalerweise feste, geldste Koble und suspendierten
Mineralriickstand enthilt,

b)Destillatfliissigkeit und Kohlenwasserstoffgase von

c)

a)

einer AufschlZmmung abtrennt, welche die genannte
normalerweise feste, geldste Kohle, Losungsmittel und
Mineralrickstand enthilt,

einen Teil der Aufschlimmung zur Verflissigungszone
zuriickfibrt, :

den Rest der Aufschlimmung fiir die Destillation in
eine Destilliervorrichtung leitet, welche eine Vakuum-
destillationskolonne einschlieB%, wobel die als
Sumpfprodukt aus der Vakuumdestillationskolonne er-
baltene Aufschlémmung eine Vergaserbeschickungsauf-
schléammung umfaBt, welche praktisch die gesamte nor-
malerweise feste, geldste Kohle und die Mineralriick-
standsausbeute der Verfliissigungszone im wesentlichen
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ohne normalerweise flissige Kohle und Koblenwasser-‘
stoffgase enthilt,

die Vergaserbeschickungsaufschlammung in eine Ver-
gasungszone iberfihrt, wobel die Vergaserbeschickungs-
aufschlémmung im wesentlichen das gesamte kohlen-

' wasserstoffhélﬁige Hinsatzmaterial fur die Vergasungs=-

£)

g)

‘zone umfaBt, Wasser oder Wasserdampf in die Vergasungs-

zone einspritzt, wobei die Vergasungszone eine
Oxidationszone mit einer maximalen Temperatur zwi-
schen 1204 und 1982 °C (2200 und 3600 °F) fiir die
Umwandlung des darin befindlichen koblenwasserstoff-
haltigen Materials zu Synthesegas mit einem Molver-
hdltnis von H2 zi CO kleiner als 4 beinhaltet, wobeil
die lenge an kohlenwasserstoffhaltigem Material, die
in die Vergasungszone geleitet wird, ausreichend is%,
un in der Vergasungszone eine zus&tzliche Menge an
Synthesegas als der bendtigten Menge an Verfahrens-—
Wasserstoff zu erzeugen, die den thermischen Wirkungs-—
grad des Verfahrens, wenn man sie als Brennstoff
innerhaldb des Verfahrens verbrennt, erhoht,

einen Teil dieses Synthesegases durch eine (katalyti-
sche) Koblenoxid-Konvertierung (shift reaction) in
einen ersten wasserstoffreichen Gasstrom umwandelt
und diesen Strom als Verfahrens-Wasserstoff zur Ver-

‘fliissigungszone leitet, und

von mindestens.einem Teil der zusdtzlichen lMenge an
Synthesegas H2 von CO trennt, um einen zweiten

- wasserstoffreichen Gasstrom und einen kohlenmonoxid-

reichen Gasstrom zu erhalten, wobei man eine Menge



3.

4,

5.

19.11.1979

212872 APC1OG/212872'

- 63 - 55 527/18

von mindestens 60 Mol-% des gesamten CO- plus Hy-
Gehaltes der zus#tzlichen Menge an Synthesegas als
Brennstoff bei der Durchfiibrung des Verfahrens ver-
brennt, um auf Wirmebasis 5 bis 100 % der gesamten
fir das Verfahren erforderlichen Znergie bereitzu-
stellen, wobei mindestens ein Teil des kohlenmon—

| oxidreichen Gasstromes als Brennstoff verbrannt wird

Verfahren nach Punkt 1, gekennzeichnet dadurch, da8 ein
Teil der zus#tzlichen Menge an Synthesegas nicht der
Hé-CO-Trennungssbufe unterworfen wird, sondern als
Brennstoff im Verfahren verbrannt wird.,

Verfahren nach Punkten 1 und 2, gekennzeichnet dadurch,
daf ein Teil der zusdtzlichen Menge an Synthesegas in
einen anderen Brennstoff umgewandelt wird,

Verfahren nach Punkten 1 bis 4, gekennzeichnet dadurch,
daB man den zweiten wasserstoffreichen Gasstrom in die
Kobleverfliissigungszone leitet,

Verfahren nach Punkten 1 bis 4, gekennzeichnet dadurch,
daB die lMenge an normalerweise fester, gelbster Kohle
in der Vérgaserbeschickungsaufscblémmung zZwischen 15
und 45 Gew.-% betrigt,

Verfahren nach Punkten 1 bis 4, gekennzeichnet dadurch,
daB die lienge an normalerweise fester, geldster Kohle
in der Vergaserbeschickungsaufschlimmung zwischen 15
und 30 Gew.~% betrigt. o |
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Verfahren nach Punkten 1 bis 4, gekennzeichnet dadurch,
daB die Menge an normalerweise fester, geldster Kohle
in der VérgaSerbeschickungsaufschlémmung zwischen 17
und 27 Gew,~% der Ausgangskohle betrigt.

Verfahren nach Punkten 1 bis 7, gekennzeichnet dadurch,
daB man den Mineralriickstand als Schlacke aus der
Vergaserzone entfernt,

Verfabhren nach Punkten 4 bis 8, gekennzeichnet d adurch,
daB es keine Stufe zur Abtrennung des Mineralriickstandes
von der normalerweise festen, geldsten Kohle beinhaltet.

Verfahren nach Punkten 1 bis 9, gekennzeichnet dadurch,
daB die maximale Temperatur in der Vergasungszonse
1204 bis 1982 °C (2200 bis 3600 °F) betrigt.

Verfahren nach Punkten 1 bis 9, gekennzeichnet dadurch,
daB die maximale Temperatur in der Vergasungszone
1315 bis 1760 °C (2400 bis 3200 °F) betrigt.

Verfahren nach Punkten 1 bis 9, gekennzeichnet dadurch,
daB die maximale Temperatur in der Vergasungszone
1371 bis 1982 °C (2500 bis 3600 °F) betrigt.

Verfahren nach Punkten 1 bis 12, gekennzeichnet dadurch,
da8 die gesambte Koksausbeute in der Verflissigungszone
weniger als 1 Gew,-%, bezogen auf die Ausgangskohle,
betrigt,
Verfahren nach Punkten 1 bis 13, gekennzeichnet dadurch,
daB mindestens 70 lol-% des GO- plus H2-Gehaltes der ’
zusdtzlichen lMenge an Synthesegas als Brennstoff im
Verfahren verbrannt wird,
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Verfahren nach Punkten 41 bis 14, gekennzeichnet dadurch,
daB die Vergaserbeschickungsaufscblémmung praktisch
wasserfrei ist,

Verfahren nach Punkten 4 bis 15, gekennzeichnet dadurch,
da8 das Molverhdltnis von Hé zu CO in dem Synthesegas
weniger als 0,9 betrigt, '

Verfahren nach Punkten 4 bis 15, gekennzeichnet dadurch,
daB das llolverhdltnis wvon Hé zu CO im Synthesegas
weniger als 0,8 betrigt,

Verfahren nach Punkt 3, gekennzeichnet dadurch, daB
der andere Brennstoff Iethan ist,

Verfahren nach Punkt 3, gekennzeichnef dadurch, das
der andere Brennstoff Methanol ist,

Verfahren nach Punkten 1 bis 19, gekennzeichnet dadurch,
daB die Hé-CO-Trennungsstufe eine Tieftemperatur-
trennungsstufe ist,

Verfahren nach Punkten 1 bis 19, gekennzeichnet dadurch,

daB die Hé-CO—Trennungsstufe eine Adsorptionstrennungs-
stufe ist,
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