2.1.4.
2.14.1.

Nachwachsende Rohstoffe
Kohlenhydrate

ASPEKTE NACHWACHSENDER ROHSTOFFE

Fiir:

+ Schonung fossiler Ressourcen
+ Schonung der Umwelt

« Energieeinsparung

« glinstige CO, Bilanz

Wider

* Monokulturen

+ Landnutzung fiir Chemie
+ Regenwaldvernichtung
+ Neo-Kolonialismus

+ Abbau von Agrariiberschiissen
« Abbaubarkeit

* InnovationsanstoR

“Ein langer Marsch beginnt mit dem ersten Schritt”
Chinesisches Sprichwort

H. J. Richtler, J. Knaut, Fat Sci. Techn., 93 (1991) 1

MARKTPREISE AUSGEWAHLTER ROHSTOFFE, GRUND- UND
ZWISCHENPRODUKTE IN DEUTSCHLAND (DM/t)

Fossile
Basis

Rohstoffe

Rohol *218,-

Erdgas 335,-

Naphtha *267,-
Grundprodukte

Benzol 485,-

Ethylen 650,-

Propylen 480,

Methanol 190,-

Ammoniak 177,-

Zwischenprodukte
Ethylanoxid  1000,-
Propylenoxid 1800,-
1,2-Propandiol1300,-
1,4-Butandiol 3000,-
Acrylsdure  2150,-

00 98.06:23.01

Nachwachsende
Basis

Mais 150,-
Weizen 193,-
Sojabohnen 418,-
Rapsél 870,-
Palmél 620,-
Melasse 260,-
Zucker 780,-
Stérke 535,-
Sorbit 1251,-
Glycerin 2000,-
Furfural 1400,
Zitronenséure  2000,-
Fettalkohole 1700,-

(Stand August 1993; 1 $ = 1,70 DM)




EINSATZ VON NACHWACHSENDEN ROHSTOFFEN

Sonstiges  cejiylose
Zucker 100(330 t 25&030 t Deutschland 2002:
o
3209(“ Anbauflache: 838.280 ha
2%
Starke Ole und Fette: 665.000 t
465000 t davon Biodiesel ~ 500.000 t
27 % davon Hydraulikle ~ 45.000 t
davon Tenside 120.000 t
Fette und Ole
900000 t
51 %
Stand: 1991 ghleinie:lﬁ:ér&ir ;iégé'znoa) 1260
CELLULOSE

Grundbaustein:

B-D-Glucose (Glycopyranose) Cellulose
[l
Wi H,OH
o 2o HO: oH | o Pt
H o—
oH &3l CH,0H O HO- OH
H 4 H
" H
Lignin:
(Dihydroxyphenylpropan als Geriistbaustein)
CHO

CELLULOSEGEWINNUNG

AufschluB

t=7.35h

T=180°C,p=0,7 MPa

Bleichen

Rohcellulosg,

1tCellulose

10000 | Cal

Lignosulfor

Zucker

ciumbisulfitablauge

nate

——> Alkohol




HERSTELLUNG VON VISKOSE

Cell-OH + NaOH —> Cell-ONa +H,0
Cell-ONa + CS, — Ce”—o—ﬁ—SNa
S
Xanthogenat
3CS, + 6 NaOH ——— 2Na,CS, +Na,CO, +3H,0

Natriumthiocarbonat

2 CeII—O—ﬁ—SNa T MSO04 5 Cell-oH + 2Cs, +NaySO,
s

Na,CS, + H,SO, ——>  Na,SO, +CS, +H,S

TECHNISCH WICHTIGE GARUNGSPROZESSE

Zielprodukt Substrat Mikroorganismus  Reaktionsbedingungen

Anaerobe Prozesse

Ethanol Kohlenhydrate Hefen T=30°C
Zellstoffablaugen (Saccharomyces)
Holzuckerlsung

Glycer K ate  Hefen T=30°C
(Saccharomyces)  Zusatz. N&;SO,
Ki ate a T=40.50°C
bakterien pH: 5..6, Kalksteinzugabe
on K ate Bacterium
Clostridium

acetobutylicum
Aerobe Prozesse
Ci aure K ate T=30..35°C

(n-Paraffine) (Penicillium - und
Aspergillus-Arten)

2.1.4.2 Fette




ZUSAMMENSETZUNG VON FETTSAUREN

Fettsaure C-Zahl') Gehaltin%

Schweine-Rinder- Oliven- Lein6l Rapsdl Kokos-

schmalz talg 6l fett
Capronsiure 6 - - - - - 0,5
Caprylsiure 8 - - - - - 79
Caprinsiure 10 - - - - - 72
Laurinséure 12 - - - - - 48,0
Myristinsdure 14 1,8 2,8 - 0,2 - 17,5
Palmitinséure 16 21,3 26,7 9,0 56 2,6 9,0
Stearinséiure 18 27,6 17,0 2,3 3,5 16 2,1
Olsdure 18’ 46,6 42,8 82,5 21,0 16,0 5,7
Linolsdure 18" 2,7 10,7 6,0 24,0 12,5 2,1
Linolensaure 18" = - - 45,0 9,0 -
Arachinsdure 20 - - 0,2 0,6 6,6 -
Behensiure 22 - - - - 2,1 -
Erucaséure 22 - - - - 48,2 -
Lignocerinsiure 24 - - - 0,1 0,5 -

') Die Zah! der Striche gibt die Zahl der Doppelbindungen im Molekiil an.

FETTSPALTUNG
GH;~0—CO—R GH;—OH
CH—0—CO—R + 3H,0 GH—OH +  3R.COOH
CH;~0—CO—R CH;~OH
Wasser
MeOH/H,0
= Talgfett-Spaltung:
p =45 bar
T=240°C
et t=60-90 min
(3,5 t/h Talg,
e 1,6 thh H,0)
=—0—
Metnylester
Glycerinwasser
Chem.-Ing.-Tech. 67 (1995) 430-440
PRODUKTGRUPPE DER OLEOCHEMIE
e Monoglyceride |
e [—vermres————————p[Triacetin___|
Fette F——ammrs———————pFetshurcester]
A
Traieag Fett-
und [T shuren T Diaidsers B Dimerfettsauren
ole Hirs ‘gesatligie Fettsauren e TR
[Eem > [Alkyipolygiucosid | f
b
. [ bl B—
lester virsmrss P Ester |
Seveswresy > [Aip L e °
Umesterang. > a




Separation of Fatty Acids

Steam distillation

el
= Disadvantage::
L | ! - destruction of products
L - waste water

Alternative separation methods

Still distillation Fractional crystallisation at low temperature
Falling-film evaporator Liquid-liquid extraction

Distillation with side stream  Urea clathrate

Fractional crystallization

Umnetzung
UMSETZUNG VON EPOXIDEN DER FETTSAUREN
—+H, ~ — —————OH Alkohole
—*HO0 — ———OH Diole
L+ —
ROH _——Oﬁ— OR Hydroxyalkylether
—*RCOOH — —————OCOR  Hydraxyalkylester
—+ RCONH, — ——— . NHCOR  Hydroxyalkylamiide
[+ H,S —> ————— SH Hydroxymercaptane
—¥ l
Epoxide —+ (R);NH — E— T N(R),  Hydroxyamine
—+ HCN —_— _—aH— CN Hydroxynitrile
—+ HCI —_— —oﬁ— Cl Halogenhydrine
—+ NaHSO, — —————— SO;Na  Hydroxysulfonate
—*+ H;PO, — ————— OPB(OH), Hydroxyphosphate
Reaktionsschema: Umsetzung von Epoxiden mit H-aciden
Partnern
GLYKOSIDE

— &

i CH,OH

ol

1

Hi +S4E
L H

R-OH : Fetf-, Ziegler-, Oxo-Alkohol (C,-C,)
X320, vorzugsweise 0,1 2, 3
glycosidische Bindung (¢, B

G- G- Verkniiphmg : 1.4 : 16 ; _

IsomeriemGglichkeit :

X isomerenzahl
[+} 2

1 16

2 140

3 1216




ALKYLPOLYGLYKOSIDE

Fette, Ole Kupferchromite Fettalkohole
(Triglyceride) Wasserstoff + 1,2-Propandiol

Fettalkohole

APGs
+ Glucose Alkyl Polyglycosides

Stérke Butylglycoside Lp APGs
H o Butanol Fettalkohole
HO >
OH
OH
HERSTELLUNG VON ALKYLPOLYGLYKOSIDEN
wasserireie  Glucose- Glucosesirup
ucose monohyarat oder Starke
+ Fenalkonol  + Fettakohol -+ Butanol
L Butanol
P
I Trocknung I Butanolyse (Gly WO-H + C,H,0H H iy O-CH,
= T -H,0 "
T H
| Aoesionns ] | umacetaiisiorung +ROH |7 C,HOH

. GlyW O-R
(mehrstufig) H

i & o W
Anpastung Fettalkohol ly: oH H
I o
i H

H*: sulfonic acid, R: C,,-Cyg
I Konfektionierung

APG - Endprodukt

Biodiesel
Verbrauchsstruktur
Tank-
stellen Gro-
verbraucher
Bei-
mischung
Maximaler Zusatz:
DK (EN 590) - max. 5 Vol.% FAME
VK (EN 228) - max. 5 Vol.% Ethanol
VK (EN 228) - max. 15 Vol.% Ether

1 ha Raps - 1500 L Biodiesel

2004

D 12 Miot FAME - Fatty Acid Methyl Ester
F 0,52 Mio t RME - Rapsolmethylester

| 0,37 Mio t

= 0,12 Mio t

D: 1800 Tankstellen fiir ca. 300000 PKW

B-R_Atmann, Erddl Erdgas Kohle, 121 (2005)156




Production of Biodiesel

CD technology

Lol Ll

rape oil + MeOH - RME + glycerin

o

catalyst: NaOH / KOH anhydrous
pressure: p = 1 at, T= 60°C excess of methanol

advantage: no waste products disadvantage: loss of catalyst caused by soap formation
feed must be free of fatty acids

Multifeedstock Process

series of CSTR with intermediate separation of glycerine
catalyst: p-toluene-sulfonic acid
T=80°C

X > 95% advantage: usage of water containing feed,

processing of used fats

Properties of Biodiesel

Advantages Disadvantages

lower soot formation (ca. 50 %) higher NO, emission

sulphur free (< 10 ppm) does not burn residue-free

no aromatics reduced power (-5%)
increased cetan number (54-58) higher fuel ion (+5%)
zero CO, emission in balance damage to coatings and seals

non hazardous mixture

flash point: ~170°C
(conventional diesel: 60°C)

biodegradable




22 Basisprodukte der industriellen Synthese
221 Cl-Komponenten

2.21.1 Synthesegas und Synthesegaskomponenten

Syngas Production from Natural Gas

allothermic catalytic gasification (steam reforming)

CH, + HO ~———* CO + 3H, AH = + 206 kJ/mol

catalyst: Ni/CaCO, oder Ni+ K,0/Al,0,
temperature: 700 - 830 °C
1

pressure: 5.4 MPa
hydrodesulfurisation
Co0-MoO/ALO,

fine desulfuri- = [ pr&relormer‘ => l primary reformer l *{ secondary reformer

Haldor Topsoe Video:

sation (zn0)

{ CHy + HO ———»CO + 2Hz}

autothermic gasification
CH, + HO ——> CO + 3H, AH = + 206 kJ/mol
CH, +050, ——> CO + 2H, AH = - 36 kJ/mol

Production of Synthetic Gas
1. From coal
2. From Natural Gas

3. From Crude Oil




Synthesegas aus Ruckstandsdlen

Sauerstoff
Riickstandsol Wasser

autotherme Vergasung
(T =1200...1600 °C, p = 3...8 MPa)
-CH,-+050, —=CO + H,  AH=-90kJ/mol
-CH,-+ H,0 —CO +2H,  AH = 151kJ/mol

Abkiihlung
T<100°C

COS-Konvertierung
(T=150°C, p = 3...6 MPa)
COS+H,0 — CO, + H,8  AH =-35kJ/mol
[Erischwetong =

LT

Synthesegas

ZUSAMMENSETZUNG VON SYNTHESEGAS

Gaszusammensetzung / Vol.-%

E] [F. - "]
Temperatur / °C

Chemistry of Syngas

Fischer-Tropsch-Synthesis
- (CHz)a-
Methanol
CH,-OH

selektive FT-Synthesis
-(CH=CH),-

“|*Carbon monoxide

Homologisation
R-CH,-OH

Glykole
HO-CH, -CH, -OH




Utilisation of Syngas

1. Fischer Tropsch Synthesis

FISCHER-TROPSCH-Synthesis

(1. Arbeitsgemeinschaft Lurgi-Ruhrchemie (fixed bed reactor)
nCO + (2n+1)H,

Catalyst: Fe/Co-haltig, T = 160 °C, p = 0,1 MPa,
erodukt: wax, diesel fuel

» CiHyz +NH,0 AH =-1n*160 kd/mol

(2. Synthol (airborne dust reactor)

catalyst: Fe-cont, T = 350 °C, p = 2,3 MPa,
\producl: fuel, aceton, alcohols

Product _vyield / %

C1-C4 43
C5-C14 40
>C14 10
O-cont 7

(3. modified Fischer-Tropsch-synthesis

catalyst: Fe/Cu/K, T =300 °C, p =
product: 1-Olefine
.

2 MPa,

nCO +2nH, —> CH, +nH,0  AH =-n"200 kJ/mol

Fischer-Tropsch-Technologie

Kohle Erdgas Biomasse

Synthesegas-
erzeugung

T=210-240 “cl p=20-40 bar [ T=300-340 °C lp=2&40 bar
Tieftemperatur-FTS | Damef Hochtemperatur-FTS
J E | «D‘ E B
Wasser Wassef Zirkulierende Stationére
5591 Rohrbindelreaktor _ Suspensionsreakior | Wirbelschicht Wirbelschicht
. l l Hydrospalten L i l |
S g Methan und
Methan und
. g nicht umgesetztes Kurzkett
kurzkettige  Weitere  Mittel- Wachs  Synthesegas a- Olefine Sauerstoff- P‘;’; ;n‘ege
Paafine  Produkte Destillat haltige
Weitere Verbindungen
Produkte Benzin

10



FISCHER-TROPSCH Reactors

wTE | L1
prpesc <t===d ' 11 " el N A
(11l i

FISCHER-TROPSCH Reactors

e S [ 5, A

g M

= Fluidized bed
[T (AN PRI
=)

'_E—ﬂmw

]

[ = s

S

slurry bed

1 IR
e e
" L ll

i

as
L=l L

e I

Sasol Advanced Synthol Reactor
for high-temperature Fischer-Tropsch

8. Jager, P. van Berge, A.P. Steynberg, Stud. Surf. Sci. Catal., 136 (2001) 63

Sasol Slurry Phase Distillate Reactor
for low-temperature Fischer-Tropsch

Synthol Reactors in Secunda (RSA)

11



Gas To Liquid (GTL) via Fischer-Tropsch

Erdol Erdgas Kohle 7/8 (2004)

Utilisation of Syngas

1. Fischer Tropsch Synthesis

2. Synthesis of Ammonia

Ammoniakreaktor
Synthesegas
Kaltgas
i)
T
I
4 i 4 4
=0
HH~—HH |z
=R 4
200 400 600
o
Gas-Ausgang

12



AMMONIAKHERSTELLUNG

Prinzipschema fiir das Verfahren mit Druckwechsel-Adsorption

I |

Erdgas
Ent- Priméar- HT-CO- Druckwechsel-
—>

Reformer Konvertierung Adsorption

schwefelung

Ammoniak-

Synthese

Angereicherte Luft N,

Luft Luft-
————>  zerleger

Ammoniak

Druckwechseladsorption

Produkigas Produktgas Spiilgas
(B angereichert)

(B angereichert) (B angereichert)
b

Rohgas Abgas Abgas
A+B (Aangereichert) (A angereichert)
Druckaufbau Adsorption Entspannung Spiilen
M
A

Beladung

Po Pa
Druck im Adsorber

Utilisation of Syngas

1. Fischer Tropsch Synthesis
2. Synthesis of Ammonia

3. Synthesis of Methanol

13



Methanolsynthese

CO2 + 3Hz === CHgOH +Hp0 AH =-50 kJ/mol

CH30H AH =-92 kJ/mol
Co+2H, =
=
CHy AH =-206 kJimol
Druck / MPa 34 10...15 5.10
Temperatur/  320...380 200..350 240....260
EC!
Katalysator ~ Zn0-Cry0; ~ CuO-ZnO-Cr:O;  CuO-ZnO-Al:0
BASF Haldor-Topsoe (o]

PRINZIPIELLES SANKEY-DIAGRAMM FUR DIE
METHANOLSYNTHESE

N, H,0

I
S

CO,-Ab-
trennung

Synthese
Kondensor

Reformer
Kondensor

METHANOLCHEMIE

Methanol

CH,OH +0,50, — HCHO +H,0 AH =-159 kJ/mol [ Fomadenya]
Kat: Ag oder Cu, T = 600 - 720 °C :

| CHOH+CO —% CH,COOH AH =-138 kJ/mol
Kat: Rh/J,, T=175°C, p=5..10 MPa

CH,OH + CO — HCOOCH, =2 CH,0H + HCOOH |

Kat: Na-Methylat,T = 70 °C, p = 2...20 MPa

y
CH,OH + NH, — CH,NH,+H,0 A H =-21 kJ/mol {:
Kat: AL,O,, T = 350 - 500 °C, p = 1,5..3 MPa S

=( —_— -O-
CH,OH + (CH,),C=CH (CH,),C-0-CH, e

VK, SCP, Olefine

14



Comparison of Physical Properties of
Fuel Components

Name DME Propane | Methane Methanol Gasoil
composition CH,OCH,; | C4Hg CH, CH,OH

Molec. weight 46,07 441 16,04 32,04

T boiling -24,8 -42,1 -161,5 64,7 150 - 370
Density kg/m? 666 501 - 792 <845
Vapour pressure | 0,51 0,85 - - -
Explosion range 3-17 2,1-9,5 5-15 5,5-44 0,6-6,5
Vol. % in air

Cetan number 55-60 5 0 5 40-55
Energy density 28,84 46,3 50 19,9 42,5
MJ/kg

Lurgi Zwei-Stufen-Prozess

Heizgase

DME Produkt

DME
Kolonne

Methanol
Wasser
Kolonne

Methanolrickfinrung

Warmeaus-
tauscher
Prozess-
wasser

Kombinationsverfahren

CO +2H, —= CH,0H AH=-90,7 kJ/mol
€O, +3H, —= CHOH+H,0 AH=49,4 kJimol

Abgas

Luft N,
Methanol

Luftzerlegung

Kreislaufgas

Sauerstoff

Reformer

Erdgas

H,/CO=2 Methanol/DME

Wasser
2CH;OH —> CH,0CH; +H,0 AH=-234 kJ/mol

15



Chemistry of Methanol to Gasoline Process

o
w
*
£ 5%
s
g w
H
2 %
g
HES
1
104 = 109 102 10"
s, e
2 CH,OH CH,OCH, + H,0 AH= -10,09 kJ/mol
1/2 CH;0CH, (-CH2-)+12H,0  AH=-1871 kd/mol

Methanol to Gasoline (MTG)

2CH;0H ==———= CH,0CH; + H,0

1/2 CH0CH, ——— (-CH2-)+1/2H,0

Caponzer DME Efflught Header
Gircuit R
Crude minky -
MeoH Reaction conditions:
T Dupiicate Festbettreaktor
eactor/Effuent
Eravange s T=623-688 K
Recycle y =2170 kPa.
Compressor ZSMS Reactors P
Purge Gas 1in Regeneration .
To Fractionation HoExcis Eort Euenirscyce f:;)aclt)g: wral
fom ZSM-5 Reactors io m? natural gas
Gasoline To ) I s
Fracionation Cocied Effent resu\t_ed in 2.300 m:
Cooler  From ZSM-5 Reactor ® gasoline (daily)
Water Tl
Recycle Gas Header

Flow sheet of the MTG unit of the Gas-To-Gasoline (GTG) complex in
Montonui (New Zealand; 1985 - 1997)

Chang, C.D., Catal. Today, 13 (1992) 103

METHANOLVERWENDUNG

USA  Westeuropa  Japan
9
o

% % %
Formaldehyd 35 46 45
Essigsaure 12 6 9
Methylhalogenide 8 7 B
MTBE 9 6 3
Dimethylterephtalat 4 3 2
Methylamine 5 4 4
Methylmethacrylat 4 3 7
Lésemittel 8 4 6
andere
Gesamtverbrauch 3,66 3,87 1,31

(in Mio t)

Stand: 1983




Chemical Utilisation of Natural Gas

Direct el
C: | steam CO+H, reduction

reformin
4 fertiizer

solvent

methanol

[=2]

(=]

) P acetic acid acetate, fibres
n

2 ] -

3 — | vinyl acetate 9,',2%?&,51!,'19
alC, C~

0 W olyethylene lastics
gre = polyethy P

= polypropylen plastics

% C isomerisation i-C,~ MTBE o anti-knocking
z dehydrogenation g il " agent

H,S,
—Lb{ sulfur recovering )&P{ sulfuric acid )—P fertilizer

Utilisation of Syngas

1. Fischer Tropsch Synthesis
2. Synthesis of Ammonia
3. Synthesis of Methanol

4. Hydroformylation

Zweiphasen-Hydroformylierungskatalysatoren

A O % 5o
& TR

SONa SoNa Sopa

120
100
80
60
40
20

Aktivitat

TPPTS BISBIS NORBOS
1984 1990 1992
PRh = 1 0,08 0,16




2.2.1.4 Formaldehyd

2.2.1.5 Ameisenséaure

2.2.1.6 Blauséaure

18



BLAUSAUREHERSTELLUNG

1. Andrussow-Verfahren
Pt/Rh-Netze

CHy + NH; + 150, ——» HCN + 3H,0 AH = - 473 kJ/mol
T=1200°C

2. Formamiddehydratisierung

HCONH, Fe-oderAbPhosphat oy o 1,0 aH =+ 75 k/mol

T=380°C, p<0,1MPa

3. B-M-A-Verfahren (Degussa)

CH, + NH, DYRuBUf a-ALOy — ion 4 3H, AH =+ 251kd/mol
T=1200°C, p=0,1MPa

VERFAHRENSTECHNISCHE ENTWICKLUNGEN
AM B-M-A-REAKTOR

2.2.1.7 Halogenderivate des Methans

19



HALOGENHALTIGE C,-BAUSTEINE

k

relaiiv
CHy + Cl, —= CHCl +HCl AH=-103kamol 1

CH4CI + Cl;, — CH,Cl, +HCIl aH=-102 kd/mol 2.9
CH,Cl,+ Cl, — CHCl; +HCI aH=- 99kJmol 2

CHCI3 + Cl, —> CCl, +HCI &H=- 94kd/mol
T =400..450 °C,

AlL,O,
CHZOH + HCI =—= CH,Cl +H,0 aH=-33kImol
T=300°C, p = 0,3 MPa,

Chiorolyse von Cl-haltigen Kohlenwasserstoffen (Hoechst AG)

T=600°C, p =20 MPa, t< 1 min : 2 CCl, CCl,=CCl,+ 2Cl,

Fluorierung
AIF/CTF,

CHCl; + HF —> CHCI,F +HCl
T=150°C, p =0,2 MPa,

Nomenklatur der Frigene

Kennzeichnung bei Bromierung
B, n - Anzahl der Bromatome

z
—|— i Kennzeichnung des Isomers

y
T i-A B
L Anzahl der F-Atome im Molekiil
Anzahl der H-Atome + 1

X
\; Anzahl der C-Atome - 1

Refrigerant
L Ozon
Rl Zersetzungspotential
R (0)12 (CF,Clp) 1.0
R (0) 22 (CH F»ClI) 0.055
R (0) 932 (CH,F2) 0
R 134A (CaHaF4) 0
R 125 (CzHFs) 0
R 143A (CoH3F3) 0
ODP Ozone Depleting Potential
Paradigmenwechsel in der Bewertung von Chemikalien
Grundziige der
Chemischen Technik

von Prof. Dr.-Ing. Karl Winnacker
und Dr. rer. nat. Hans Biener

Mit141Bildern und 75 Tabellen

H

Carl Hanser Verlag Miinchen Wien 1974

20



Ethanderivate der Frigene

[J Vollstindig halogenierte
( Montreal )

[ Bereich der moglichen

140 Alternativen

Recycling von FCKW und FKW

CF,Cl, +2H,0 ——»CO, +2HF +2HCl

Gaseinlafy

Kahi-
wasser -
Austritt

Brenner

CF,Cl+2H,0 —
CO, +2HF+2HC p—

Konmniond Swesor,
Sowren NOx

Reaktionskammer

Ko~
wasser -
Einuritt

Produktausiafs

T =2100 °C, Kapazitét: 8 000 t, FCKW, Produkt: 6500 t HF, 12000 t HCI

C,-Stammbaum

L Cl, F-KW
+Cl,
CH, + Cl, —A—> CHCI + CHCI, + CHCl, + CCl, +—i—— CS,
AL N CH,NH,, (CH,),NH, (CH,),N
+Hol CH,COOH + HC=C(CHy), 9
) R (CH,),COCH,
2L-R4c0 H,C=C-COOCH,
(et GH,0H Veresterun CHy(H)
H, + CO, H,cooc-()-COOCH,
Mikro- +CO, H, A~
. HC=CH, 2", tomoigsionng
organis- H,C=CH,
men H,C=CHCH, | " — S
-+l o
e HCHO —{“22%> HOCH,COOH
Petroprotein (SCP) — H{OCH,3; OH
*02 |+ NH, + HON,
Lo N(CH,COONa),
CHy/CHyo

21



C,-Stammbaum (1I)

[Kat] +0,
CO+H,0 ™ —— CoHyCHyo
C,-Chemie er:é%o
CO +CH,Ol e COOCH,—"_, Hco
+CHOH — s H Hy g HCONH,
l‘CHKNHZ
(CHy),NH
-H,0
jkatj  HCONHCH, Kat] ]
co +cl 'S
CH,),NH HCON(CH), —% 5 cicN ——»
b3 CI)\N)\CI
+ (CHy),NH
+H,0 N +0,+H0 oo
HCl s HN g C-NH,
0
L0, 1, c=ccooH
CH,
, o |
[Kat] oder [Kat] Nebenprodukt
| |
CH, + NH, CyHg+NH,  C,Hg-Ammonoxidation
2.2.2 Olefine

Rohstoffpreise in Europa

Ethylen

Propylen (polym.)
Butadien

Benzol

Toluol

Xylol rein

p-Xylol

o-Xylol

Styrol

Methanol ( Prod. EU)
MTBE

Ethylenglycol

Acetonitril
Natriumcarbonat (krist.)
LDPE (Film)

HDPE (SpitzguR)

PP (Homopol., SpritzguR)
PS (Transparent)

PVC

510-520
520-540
280-290
250-255
235-240
285-290
680-700
350-370
655-685
215-220
285-290
590-630
730-760
230-280
750-800
550-600
650-700
900-1000
510-530

Spotmarkt
20. 3. 1996
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NORDWESTDEUTSCHER ETHYLENVERBUND

ICI Rotterdam
Al o Bundesrepublik
HOLS

Marl

Niederlande SogaY VEBA
RUHRCHEMIE

V BAYER Leverkusen
S50 Koin

DYNAMIT NOBEL

Antwerpen

SOLVAY
Jemeppe

Belgien
HOECHST
Frankfurt

FREIE BILDUNGSENTHALPIE AUSGEWAHLTER

KOHLENWASSERSTOFFE
w0
40 Hexan
120 Ethan
1 100 Ethin
S 8o
:‘2 20 Ethen Benzol
o
N 20 Methan
0 /C(Graphill /Hz
-20
-40
0 200 400 600 800 1000 1200 4400
Temperatur (°C) —=

MECHANISMUS DER THERMISCHEN SPALTUNG

Kettenstart:
NN S, -

monomolekulare C-C-B-Spaltung:
SN R e
bimolekulare C-H-Spaltung:

NN T Nt s~ A

Kettenabbruch

Disproportionierung
NN T
Rekombination
~ t N NN

Selbstinhibierung

A o - 1 + CHy
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STEAMCRACKER
Spaltung, Kihlung und Verdichtung

Rauchgas
120°C

Hochdruck-
Dampf 100°C 35°C
Dampf

Naphthal
Pyrolysebenzin

1200 °C-§
Brenner-
Riickstandss

Réhrenofen Pyrolysebenzin
Heizgas
| Cracken | Khiung ] [ in 5 Stufen mit
o6 98.05:23.01 BASF Unterrichtshilfe, 1996
STEAMCRACKER

Aufarbeitung der Rohgase

Co/Ca-Splitter

Ci/Cx-Splitter

Methan (Heizgas)

C-Splitter

Ethin-
Extraktion

Cg-Splitter

Propin/
Propadien
Hydrierung

802 [G,Somnit |

a5°C Ca/Cs-Splitter
43°C
3,9 bar

104°C

ese0s 2302 BASF Unterrichtshilfe, 1996

DER STEAMCRACKER 2
im Werk Ludwigshafen der BASF

Kamin i i Sal & Cs-Kol Ethen-Kolonne

fur
Spaltéfen Quenchol

MeB- und
| Regelwarte

Propen- Ethen-
Kaltekreislauf Kugeltanks.

Kompressorenbau Naphtha-
(Verdichtung) Tank

meseo62311 BASF Unterrichtshilfe, 1996

24



Meldung von der Steuerwarte:

Kompressor ausgefallen!

Sofort Gasstrom unterbrechen!!

WAS TUN?

EINFLUSS DER CRACKTEMPERATUR AUF DIE
SPALTGASZUSAMMENSETZUNG

Naphtha-Spaltung

Massen

45

30
Ethen

15
Propen
Wasserstoff

—

T T [ T
700 800 900 1000
Temperatur °C

AUSBEUTE VON SPALTPRODUKTEN NACH FAHRWEISE

Einsatzrohstoff:

Naphtha
100
&g Sonstiges (CH,, Hy)
80 1
w9 Cs und Hohere
60
% 50 1 C, - Schnitt
40 7 Propylen
30 1
20 1
104 Ethylen
0 T 1
low severity high severity
820°C 845°C
100 96-06-23-07 Quelle: EC/Petrochemie

25



AUSBEUTESPEKTRUM DES CRACKERS IN ABHANGIGKEIT
VON DEM EINGESETZTEN ROHSTOFF

0,14
011 0,40
0,10
0,15
Wt 0,56
0,03
1,00 1,00 1,00
T T T
Ethan LPG Naphtha Gasol
Spez. Verbrauch je t Ethylen
2 2,4 3.2 3.8

Krackol

Aromaten
Butadien

Propen

Ethen

Quelle: EC/Petrochemie.

ZUSAMMENSETZUNG EINES C,-SCHNITTES BEIM NAPHTHA-
STEAMCRACKEN UND GASOL-KATCRACKEN

Steamcracken Katcracken
(FCC)
Spaltprodukte  Low Severity ~ High Severity ~ Zeolith-
Katalyse
1,3 — Butadien 26 47 0,5
i — Buten 32 22 15
1—Buten 20 14 12
trans — 2- Buten 7 6 12
cis — 2- Buten 7 5 1
n — Butan 4 3 13
i — Butan 2 1 37
Vinylacetylen ) 1 -
Ethylacetylen | 2 b 2 =

1,2 — Butadien J

Angaben in Gew.-%

TYPISCHE ZUSAMMENSETZUNG DER VERSCHIEDENEN FRAKTIONEN

Normalsiedepunkt Gew.-%
°C

Normalsiedepunkt Gew.-%
°C

Cs Butadien -4.4 47
C, Ethen -103.7 87
Ethan -88.6 12 1 -Buten .63
Acetylen -84.0 1 2-Buten (cis) +37 25
2-Buten (trans) +0.9
Cs Propen -47.4 87
(PR <2 Isobuten -69 23
Propin -23.2 5 . _
Propadien -34.5 ;;(?l;jl.tlta:n _ 1(1)3 g
Butin-1-en-3 +50 2
Butin-1 +8.1
Cs Pentane 27
Cyclopentadien +40.0 17
Isopren +34.0 14
Piperylen +420 10
Rest 32
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GEWINNUNG VON BUTADIEN

Butadien-Anteil in Abhangigkeit vom Cracke
. Einsatzstoff (high severity Cracken)
Steamcracking (in [kg Butadien/100 kg Ethylen])
Heizgas
Ethylen
Naphtha Erdgas
Gassl  Raffineriegas Propylen
C5-schmitt
; : Pyrolyseberzin
~NeMethyipyrralicon Butadien-
-Dimethyiformamid Extraktion Raffirat-1
~Dimetryacetania
= (Btar, T Buere, [ty Ethan Propan Butan Naphtha Gasol
1,3-Butadien
UsA Westeuropa, Japan|
©J. Ackermann, G. Emig, Universitat Erlangen-Niimberg
AUFARBEITUNG DER C,-FRAKTION
Butadienabtrennung X
Reaktionstrennung
Selektivhydrierung
-Buten - Huls chemische Abtrennung
zu Butenen - BASF
E D hisoi— +
% Extraktion =)
i CAA (Exxon) 5
oy [Cu(NH,),]00CCH, S romon— «\»OCHJ S
o 2
o
o
>

Extraktivrektifikation

Dimethylformamid - Leuna

adsorptive Abtrennung

- Ucc

Olefin-Siv

N-Methylpyrrolidon - BASF
Acetonitril - Shell

Isobuten

VERWENDUNG VON BUTADIEN

etablierte Prozesse o neue Prozesse
1,5-Cyclooctadien Sulfolan M
1,5,9-Cyclododecatrien TH-PSA
5-Vinylnorbornen Maleinsauredinitril
Oxidation
02
Addition cyclische Addition Ammoxidation Hydrierung
HCN SOYMSA/C NH3, 02 Hz

i

Butadien

Carbonylierung
€O, CHIoH

Addition Telomerisation
n-Butanol COM/HO/NHS

Addition
ciz CHICOOH, 02

Epoxidierung
oYHIO?

Dichlorbuten

Mono-/Diepoxid

&-Lacton

ol
tylamin

Feinchemikalien

Chloropren 1,4-Butandiol

©J. Ackermann, G. Emig, Universitét Erlangen-Niimberg
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FOLGEPRODUKTE DES ETHENS

Ethenverbrauch
in Westeuropa 1987 (Gesamt: 13 Mio t)

Ethen

sonstiges
5%

(> Acetaldehyd

Ethylendichlorid

Essigsaure

PR

LDPE
38%

Ethylbenzen /.-
7%

Ethylenoxid
10%

FOLGEPRODUKTE DES PROPENS

PROPEN '*

Alkylierung

Cumen

Butyraldehyd

Propenoxid

Acrylsaure

!

Acrylnitril

i-Propanol

l

Polypropylen

Kapazitaten der Propenfolgeprodukte

Propenverbrauch in Westeuropa1987
(Gesamt: 7,8 Mio t)

Cumol

i-Propanol
8%
O:calk sonstiges
12%

PO
12%

ACN e

17%

M. Rothaemel und H.-D. Holtmann, ERDOL ERDGAS KOHLE 118 (2002) 234

Acrylsaure

Propenverbrauch Weltweit 2000
(Gesamt: 53,5 Mio t)

Acrylséure
4%  sonstiges

Cumol
%

PP
58%

6 8
jahrliches Wachstum in %

°
.
IS
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VERWENDUNG DER C, - FRAKTIONEN

¥ 0, "‘ dureanhydrid '—b Polyester

+H,0 sek. Butanol Methylethylketon
Copolymerisation
+E Copolymere
Kraftstoffkomponente
Schmieréladditive
i Isolierungen
C isati Butyl- N
+ Isopren Kkautschuk [ Schlduche
Dimerisatit Dii 1 | Veict
isati " Polybutadien

+ Styrol Styrol-Butadien-

@ A
Kautschuk (SBR) ‘

c

+ Acrylnitril Nitrilkautschuk (NBR)
Butadien .

c "
+ Styrol, + Acrylnitril ABS-Polymerisate
+Cl, Chloropren Polychloropren

(Neopren)

+HCN Adipodinitril — Hexamethylendiamin

VERWENDUNGH DER C; - FRAKTIONEN

cis - 1,4-Polyisopren ‘

+ Isobuten

Butylkautschuk ‘

+Cl, Hexachlor-
cyclopentadien Insektizide
thermisch
Dicyclopentadien Polymere (Klebstoffe etc.)
2 Cyclopenten Kautschuk ,Polypentennamer”
+ Butadien
JEPDM" - Kautschuk

NORMALSIEDEPUNKTE UND SCHMELZPUNKTE
DER C4-Cq4- Aromaten

Normalsiedepunkt Schmelzpunkt
°C °c
Cs Benzol 80.1 IS5
C7; Toluol 110.6 -95.0
Cg Ethylbenzol 136.2 -95.0
o-Xylol 144.4 -25.2
m-Xylol 139.1 -47.8
p-Xylol 138.4 +13.2
Styrol 1451 -30.6
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VERFAHREN ZUR AROMATENABTRENNUNG

Verfahren Trennproblem Voraussetzung, der prinzipiellen bzw.
wirtschaftlichen Durchfiihrbarkeit

1. Azeotrop-Destillation BTX-Abtrennung Hoher Aromaten-Gehalt ( > 90 %)
aus Pyrolysebenzin

2. Extraktiv-Di { BT g Mittlerer Aromaten-Cehalt (65-90 %,)
aus Pyrolysebenzin

3. Flissig-Flussig-| ion BT. Geringerer Aromaten-Gehalt (20-65 %)
aus Reformatbenzin

4. Kristallisation durch Ausfrieren Isolierung von p-Xylol Destillative Vorabtrennung - von o-Xylol und
aus m/p-Gemischen Ethylbenzol aus Cg-Aromaten-Fraktionen

5. Adsorption an Festkorpern Isolierung von p-Xylol Kontinuierliche, reversible und selektive

aus Cg-Aromaten-Fraktionen Adsorption

TECHNISCH EINGESETZTE LOSEMITTEL FUR DIE
EXTRAKTIVE AROMATENGEWINNUNG

Verfahren ~ Firma Losemittel Extraktionsbedingungen

Udex UOP-Dow Mono-, Di-, Tri- oder Tetraethylenglykol/H,0  130-150 °C. 5-7 bar
und Mischungen

Tetra ucc Tetraethylenglykol/H20 nicht veroffentlicht

Suifolan Shell-UOP Tetrahydrothiophendioxid (Sulfolan) 50-100 °C

Arosolvan  Lurgi N-Methylpyrrolidon/H20 20-40 °C. 11 bar

DMSO IFP Dimethylsulfoxid/H,O 20-30°C

UdSSR - Propylencarbonat 20-50 °C

Duo-Sol Milwhite Co. Propan/Kresol oder Phenol nicht veréffentlicht

Formex SNAM-Progetti  N-Formylmorpholin/Hz0 40 °C. 1 bar

Aromex Koppers N-Formylmorpholin/H;0 80 °C. 2 bar

Morphylex Krupp-Koppers N-Formylmorpholin/Hz0 nicht veroffentlicht

Mofex L Werk ‘mamid/H: 20-30 °C, 0.1-0.4 bar

Arex Leuna-Werke  N-Methvl-e-caprolactam 60 °C. drucklos

AROMATENTRENNUNG DURCH REKTIFIKATION

Azeotropdestillation Extraktivdestillation

Nicht-
Aromaten

Lésungs
mittel

Benzen
Aromaten-|
schnitt

Cg-Schnitt

Wasser

Reinaromat
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AUFARBEITUNG VON PYROLYSEBENZIN

CeHeg
Nichtaromaten ,

Vergaserkraftstoff CeHo, CiHy

C7Hg

/—> Ethylbenzol

Pyrolyse Selektive
benzin| Hydrierung

Aromaten

o Xyl

s

VERFAHREN ZUR HERSTELLUNG LANGKETTIGER OLEFINE

Ausgangsprodukte Prozesse Olefinqualitaten

Wachscracken

kat. Dehydrierung
Olefine mit gerader und ungerader

Chlorierung/ C-Zahl, .
Dehydrochlorierung statistische Verteilung der Doppel-
bindung entlang der C-Kette

Olefine mit gerader C-Zahl, partiell
verzweigt, hoher a-Anteil

Olefine mit gerader und ungerader
C-Zahl, a-Olefine > 88 %

n-/i-Trennung |

gerade C-Zahl, nur a-Olefine

Propen/ Séurekatalyse
Buten } verzweigte Olefine

modifizierte FT ige a-Olefine

Synthesis of Primary Olefins
Alfen Process

T =100...140 °C
Hydrogenation: Al+15H, +2AlICH); —= 3AICH)H P, = 5..20MPa
solvent: toluene
66 %
Ethylination: AICHYH +CH=CH, —=  AICHy), T =100..140°C
o | Pory = 2..5MPa
l solvent: toluene
CH, CH,),-H
Chain growth: 7 2 (CHa T = 120 °C
\CMs +n CH=CH, ——= A= CH)-H |p = 12 MPa
e (CHy.-H

atb+c =n+3

High-Temperatur Substitution

V; (CHY,-H oM, A
/
AT CHY, M +3CHCH, = ATCH - s
~ q

(CHp).-H CzHg

;
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SHELL HIGHER OLEFIN PROCESS (SHOP)

Reaktion
(T =80..120°C, p = 7..14 MPa):
o
vassen| | [ Jowen nC,H, —= CHy(CH,),-CH=CH,
Eten Etvn skt | arou-
) \somenslemng
(T =80...140 °C, p = 0,3..2 MPa):
| Mgo
ou R-CH=CH, —— R,-CH=CH-R,
)

o] |7 e
/\nleme Metathese \
T=80..140°C, p = 0,3.2 MPa

phase

Oliomerisation  Seprstr

C12-C18-
a-Olefine
R-CH=CH-R,  R,-CH CH-R,
Katalysator: o=+l
Ni-Salz, NaBH,, RR"P-CH2-COR " Ry-CH=CH-R, R;-CH CH-R,
(2.B. Diphenylphosphinessigsaure)
Metathese mit Ethenzugabe
LM:
1,4-Butandiol Ri-CH=CH-R,  R;-CH CH-R,
o=l
\__ CHCH, H, CH, J
HOHERE OLEFINE DURCH METATHESE
Ethenolyse Di-isobuten Neohexen
Philips: 1600 t/a CHy M oy 0 CHan L oy
CH?Q# ’ — o/ ) T G
L cH, CH,  GCH,
CH2 = CHz

a,w -Olefinedurch Ethenolyse

+ Hy CHa=CH2
— pE N S o T U N
<> ~

Cyclododeca-1,5,9-trien

M etathetische Polymerisation

D -8 C@a

Hls: Vestamer Kat.: W -, Mo- oder Re-haltige
12000 t/a Polycyclooctenamer

2.2.3. Acetylen




Produktion von GrofRchemikalien

(1,4-Butandiol, THF,
Acrylsaure/-ester u.a.

Acetylen - Basis Olefin — Basis
1965 1974 1980 1974 1980
Vinylchlorid 159 59 50 2490 2890
Acrylnitril 91 - - 640 830
Chloropren — Kautschuk 82 -— 144 200"
Vinylacetat 64 32 23 604 848
sonstiges 68 91 46

T geschatzt

2.2.3.1 Acetylen auf der Basis von Calciumcarbid

Carbidherstellung

I 1 T3 =
A ==
_ e N = Al
' == meT Ay =
- i T
7 NIR. = =
r . =
o - e
e - ]
' R
- 1 =
T -
S,
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Stoff- und Warmebilanz des Carbidprozesses

Brannthalk Hoks
fictigekomponente Fuichtige Komponente Elektroenergie
109?9 3% 401%
Crix
fremdoside nicht stoffgebun-
Elektroden Tt thermische Ze
¢ fenwanne, er-
Fremdodde 1t ampente 07% Kuhiwasser, N v
1 e 09% mm;devw m(onﬁumm;
7% FeSi-Bildung
b Staub 16% 10%
° Mutzgas 0% (Rohcarbia 737%
D finlars Wirme
SiCFeyC/FeSi
G 6%
% Crei 36%
a0
%b%

2.2.3.2 Thermische Verfahren

Freie Bildungsenthalpien Ausgewaéhlter Kohlenwasserstoffe

140

4 o
8 8

@
o

463, k) /mal C) —
o~ a
o =1

N
o

Ethen Benzol

Hexan
Ethan

Ethin

Methan

/C (Graphit) L Hz

200

400 600 800 1000 1200 1400
Temperatur (°C) —=
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Technische Verfahren zur Acetylenherstellung

Energiezufuhr | Warmeuber- | Methode Temperatur | Einsatz- Prozess
tragung ) material
Lichtbogen (Gleichstrom) | 2000-3000 Chemische Werke HilsVEBA
direkt F-Lichibogen Methan
(Drehstrom) bis Naphtha |Hoechst
30004000
allotherm Regenerativéfen 1200-1460 |C1-C4 Wulff-Prozef (UCC)
indirekt e
severity steam 10001400 |Naphtha |Linde
cracking
iberhitzter H,0-Dampf 2000 [Rohsl Kureha
von 2000°C
Betreiben einer OOz
Flamme in einer Olphase | 1500-1600 |Riickstands- | Tauchflamm-ProzeR/BASF
autotherm direkt unvolistandige Verbrenn- Sachsse-Bartholome-Verfahren/
ung von KW mit O, 1500-1600 | Methan bis | BASF
Verbrennung von Spait- Naphtha  [Hoechster-Hooh-temperatur-
gasen 1500-2300 Pyrolyse (HTP)-Prozef

Acetylenbrenner

—

Kohenwasserstoffpyrolyse

Wasserstofflichtbogenpyrolyse

Acetylene Water Quench Process

Natural gas

Cracked gas to compression (30°C)

4
Soot to incinerator]

[ Acetylene burner ]\ [ Electrofilter Soot decanter]

[ Preheater}

[ Cooling column}
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Wege zum Butan-1,4-diol

' )
1. Ethinylierung HC=CH + CH,0 — He=
HC=C—CH,0H + CH,0 ——= HOHC—
g Kat.: CuC,/SiO,, T = 100 °C, p = 0,5 MPa, Rieselofen
e )
[z ryarierung | HOH,C— C=C—CH,0H + 2H, ——=  HOH,C-CH;—CH;—CH,OH
L Kat.: Raney-Ni, T = 100 °C, p = 25 ...30 MPa, Rieselofen

T Dehydrierung

-

HOH,C—CHy GH—CH,OH ——= 2H, N

9 -
o \\EHaNHZ

Kat.: Cu-haltig,

CJ + wo

04
[l
N

HMQCch;CHTCHZOH*< )
CH=CH-CH=CH, + 2H,0

Stammbaum des Ethins

Rohgas der
CaC, CH, Erdgas Naphtha Rohdl NaphtT-Spaltung (CHZ)I+ H,
Hydrolyse ‘ Thermolyse ‘ ‘ Lésemittelextraktion ‘ Lichtbogenreaktion
[ [ !
HC=CH
JM?COOH J+2HCHO J +ROH l +HCl
[Kat] [Kat] [Kat] [Kat]
RCOOCH=CH, HOCH,-C=C-CH,0OH ROCH=CH, CICH=CH,
+Hy
[Kat]

HOCH,-CH=CH-CH,OH—————— Insektizide

2.2.4. AROMATEN
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AROMATENQUELLEN

ISA Westeuropa Japan
Gew.-% Gew.-% Gew.-%
Pyrolysebenzin 24 52 44
Reformatbenzin 48 17 39
Hydrodealkylierung 21 22 9
Kohle und andere 7 9 8

Reformatbenzin Pyrolysebenzin

Gew.-% Gew.-%
Benzol 3 40
Toluol 13 20
Ethylbenzol 5 2-3
Xylole 18 4-5
Hohere Aromaten 16 3
Nichtaromaten 45 28-31
METHANOL to GASOLINE
H-ZSM-5
2 CH,OH CH,-0-CH, +H,0
(€7 =Cy = C—=Cg=Cs") + HO
70
’\Memanul
60 | 1
——  Cycloparaffine
Dimethylether ——  Paraffine
LN 3 o~ 7 —— > Aromaten
N A
s

Produktverteilung / Ma.-%
8

40 | \. K
L g N Paraffine
mr =N\ o
/>

. s
Aromaten
: C,-C; Olefine

10° 102 101 10°

Verweilzeit / s

C.D. Chang, A. J. Sylvestr, J. Catal. 47 (1977) 249

Methanol to Gasoline (MTG)

2 CH,OH ===== CH,0CH, + H,0

1/2 CH0CH; ——— (- CH2-)+1/2H,0

Prehea
Vaporizer DME Effught Header
T
Crude 7
MoOoH ———— 1]
DME TDupicate
Reacior eactor/Effuent
Exchanger Trains
ZSM.5 Reactors
Fon
Purge Gas 1in Regeneration
To Fractonation Hot Excoss Effuent EffuentRecycle
From 25M-5 Reactors (| ]) . Exchanger
Gasol T
Fractionation Jod Effuont
Cooler  From ZSM-5 Reactor .
s TTI
Recycle Gas Header

Reaction conditions:
Festbettreaktor
T =623-688 K
p=2170 kPa.

Capacity:

4 Mio m? natural gas
resulted in 2.300 m®
gasoline (daily)

Flow sheet of the MTG unit of the Gas-To-Gasoline (GTG) complex in
Montonui (New Zealand; 1985 - 1997)

<

Chang, C.D., Catal. Today, 13 (1992)
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ZEOLITHISCHE REDOXSYSTEME
KATALYSE STATT STOCHIOMETRIE

s

& —Caprolactam

ASAHI-ProzeRl

2 H, + Ru-Katalysator H0 +H-ZSM-5
- =

© g —

3H, + PLLIALO, 0, +Mn 2 Co?*
p=20-40at, T=170-230°C p=6at T=80°C

O

ALKYLIERUNG VON AROMATEN

Q
e — O

KLASSISCHES VERFAHREN MOBIL-BADGER
(Blasenreaktor)
H-ZSM-5 300 kg/kg*h
Katalysator: ~ AICl; B/C2°: 3.4 Temp.: 370°C EB-Selektivitdt 99.6 %
Temperatur:  80°C Druck: 1at Druck: 14-27 at  Zyklus: 40 - 60 Tage
" -—
Ty L . -
E | ] CEl ]

REAKTIONEN BEI DER STYRENHERSTELLUNG

C2Hs K CH=CH, .
Ky
CoHs ke
" = O -
CaHs k3 CHjy
@ i @ M

12 CoHy+ H0 ke

CO + 2H,
ks

CHy+ HO —2» CO + 3H,
ke

CO+HO —> COp + Hp

weiterhin zu beriicksichtigen:
A hRr (Temperatureffekte)

AP (Druckabfall)
Ziel:

F = Erlés - Kosten £ Maximum




ADIABATISCHE DEHYDRIERUNG VON ETHYLBENZOL

Frisches EB
Recyceltes EB
Wasserdampf

Wasserdampf

o

a) Uberhitzer, b) Reaktor, c) Hochdruckdampf
d) Niederdruckdampf, e) Kondensator,f) Warmetauscher

ISOTHERME DEHYDRIERUNG VON ETHYLBENZOL

STOFFSTROME BEI DER STYROLHERSTELLUNG

Hy {f
Roh-Ethylbenzol w Rohstyrol

Alkylierung

)

== Ruckstand
Ethylen

N

Benzol Styrol
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ALTERNATIVE SYNTHSEWEGE ZUM STYROL

O e O
oz O
OO =

o L (O

Dehydroisomerisierung

N - -H,
ol — — —
Cyclo Dehydrierung Dehydrierung

dimerisierung

Styrol
1,3-Butadien 4-Vinylcyclohexen Ethylbenzol
(BD) (4-VCH) (EB)
O -
Alkylierung
Benzol Ethylen
% Styrolproduktion: 120 Preise in [DM/kmol]
= weltweite Zuwachsraten fiir Styrol (insbes. in Asien) — Styrol
« Rostoffkosten betragen 80 % der gesamten BD Ethylen
Herstellungs-  kosten o enzol
% Preisrelationen (konjunkturelle/globale c4-
Schwankungen): DR
= reines BD und Benzol/Ethylen in etwa ausgeglichen
« C4-Schnitt (enthélt ca. 45-50 Gew.-% BD) gunstiger; 0

zusétzlich Gewinnung von Raffinat-1 als Wertprodukt

Reaktionssystem:
Uberblick - Wirtschaftlichkeit

J. Ackermann
G. Emig

2.3. Organische Zwischenprodukte
2.3.1 Sauerstoffhaltige Verbindungen
2.3.1.1 Alkohole

40



ETHANOLHERSTELLUNG

1. Fermentation

CHOs 2 CHOH + 200,  AH=-235kJmol
2. indirekte Hydratisierung
CH;—CH, CH;—CH,
HO—S0;-OH CH,CH,0—S05;-OH CH,CH,0—S05 OCH,CH,
CH,CH;—OH HZO  CH,CH;—O—CH,CH; CH,CH;—OH

3. direkte Hydratisierung

CH—CH, + Ho FPOUSOL oy cpon  AH=-46 kimol

4. Homologisierung von Methanol

CHOH 4 0O + ap, RO, ooy 4o
e
Synthesis of Primary Alcohols
Alfol Process
T =100...140 °C
Hydrogenation: Al+15H, +2AI(CHy);  ——= 3AICH,)H P, = 5..20MPa
solvent: toluene
66 %
Ethylination: AIC,H)H + CH=CH, —> AI(C,Hy), T =100..140 °C
B ‘ Pory = 2..5MPa
l solvent: toluene
C,H, (C,Hy),-H
Chain growth: 7 8% (CHa T = 120 °C
NCHs  +n CH=cH, ——= A= @CH)-H | = 12 MPa
Csz -
C,H), -H
atbic=n+3 Cattde
Oxidation: G Pl 60 °C
A= (CHYyH +150,  ——= ACOCHEH[P. = 0.2..1 MPa
(CH. - H O—(CH)H
O~(CH)H
Hydrolysis: jﬁczH H +3HO AI(OH); + H-(C;H,),-OH + H-(C;H,),-OH + H-(C;H,),-OH
O—(C,H)sH

Typische Produktverteilung im Alfol -Prozess

35%

30%

25%

20%

15%

10%

5%

Anteil am Produktspektrum

0% -
L O A R I

Anzahl C- Atome

Alfol B Ep

*Maximum verschiebbar
*Breite Verteilung (Poisson)
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Herstellung von mehrwertigen Alkoholen

HO, OH

Glykol A+ ho /

1.2 Propandiol (DuPont, ehemals Degussa) 10000 t/a in Wesselingh,

— 7 7 N >
CH—CH—CH  +Ho CH—QH—CH  —==  ChH—CH—CH,
H
OH i ou
1.3 Propandiol (Shell) 80000 t/a in Geismar
— OH
O +Hy+CO °~ +H /
—_— —_—2
Kat, hoher Druck CHe Vot B e
ch, HO
2.3.1.2. Phenol
PHENOLSYNTHESEN
OOH
+ AN
Ht  Kohle
Oxidation
Cumol
c
Chior ©
OH
© Hydrolyse
SO,Na ©
+ HsO, @ NaOH - Schmelze Phenol
o}
O Oxidation i
Dehydrierung
CHy COOH
Oxidation +0,
~co,
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HOCK-VERFAHREN ZUR PHENOLHERSTELLUNG

1944 Hock +CaHg CH, , 0 CH,
Cleavage of organic hydroperoxides @ —_— ©—< — @—’—O—OH
to form carbonyl compounds and CH, CH,
alcohols

() ACL,T=70°C
(9) H;PO,/SI0,, T = 250 °C

éh i >
CH, o
(@HT=110°C
p= 05MPa
Nebenprodukte: C:\C"’
a-Methylstyrol @( H,
g,
Mesityloxid ,c:cn—ﬁ/CHj
Gty u
cH,
OEC
g, { Kataysaor- a-Cumylphenol CH,
Seanung. § Act

DOW-VERFAHREN ZUR HERSTELLUNG VON PHENOL AUS TOLUEN (1)

@ 0, (air), catalyst @coor« 0, (air), catalyst
— E— OH
-HO0 -H,0 @

Schritt 1: Oxidation des Toluols zu re (r K 1)
Ar-CH; —>  Ar-CH,” ——> Ar-CH,-00'

—>  Ar-CHrOOH —> Ar-CH-O" — Ar-CHO

Ar-CHO —> Ar-CO0 ——> Ar-CO-00° —> Ar-CO-OOH

Ar-CO-0" Ar-COOH

Nebenprodukte

o
. 02% @—( 1-2%
@CHO 12% 5 + Ameisenséure,
@ Essigsaure, CO ...
" @ e
oH 1%

DOW-VERFAHREN ZUR HERSTELLUNG VON PHENOL AUS TOLUEN (lI)

@ 0, (air), catalyst @coor« 0, (air), catalyst
— E— OH
-HO0 -H,0 @

2. Schritt: Oxidative Decarboxylierung von Benzoeséure zu Phenol
Z Phenylbenzoat

¢ e @
C\OH 2 ¢ ¢ E\
2 @ © e — ;'“ @z% > O™ 2 Fhenol

T 9
. C., s
B_enzo__y\ o1 Salizylsaure
salizylséure OH

Nebenprodukte

© og O™ @ @8
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DOW - Process for Production of Phenol from Toluene (Il)

@ 0, (air), catalyst @coor« 0, (air), catalyst o
-H,0

-H,0
Catalyst Co(ll) benzoate Cu(ll) + Mo(lIT)
Reaction 120 - 150 °C 220-250 °C
condition 50 bar 1 bar
Conversion 20 % 5%

Comparision with Hock process (oxidation of cumene)

Disadvantage Advantage
- higher energy consumption + Toluene is cheaper as feed
e slde products can be gold with profit
benzoic acid, yde,...)
- alot of byproducts + No stoichiometric byproduct
(as acetone in case of Hock process

Oxidation of Benzene

o

A COOH
Adipic acid process Cﬁ + 2HNO, —= Ccoou + NO + H,0

el COOH
= + BNO + TH,0
O/ + 8HNO, CCOOH :

OH

. Z5M-5
Production of phenol © +NO — © +N,

Weltweite Verwendung von Phenol (1999)

1995
2000

5.23 Mio t
7.80 Mio t
Phenolharze
34%
Bisphenol A
35%
Xylene
5%
Caprolactam Anilin sonstige Alkylpl:enole
15% 5% o 5%
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2.3.1.3. Aldehyde

HERSTELLUNG VON ACETALDEHYD

Einstufenverfahren

i
oL —|
el * o H
c HH
\
Pd
L’ OH H

PdO + 2CuCl, === PdC,+20u0l

2Cu0i+050,+2H] — 200, +HO

——= CHyGH=0 +Pd0 +20I-+Hi

|

T =120 °C
p =05 MPa
Xcp = 35-45 %
Zur Warmeabfuhr:
Zirkulation von
2,5..3 M3 Hy0tgy 0
im Kreislauf

e
Acetaldehyd

E—

Hochsieder
>

HERSTELLUNG VON ACETALDEHYD
Hoechst-Wacker-Verfahren

Roh-Acetaldehyd

Inertgas

Luft

Niedrigsieder
>

Acetaldehyd

E—

Hochsieder
——

Xez




HYDROFORMYLIERUNG VON OLEFINEN

Katalysator: T= 110

2H-Co(CO),
2H-Co(CO),

Mechanismus:

RCH=CHy + H-Co(CO)3
H_H
c +co
£ oo
A -co

R-CHp-CHp-Co(CO)4
R—CH;CHyG=Co(cO),  *H2,
o

Katalysatorabtrennung:

Pooy¥ 1 2H-Co(CO), ——=

180 °C, p = 20...30 MPa

Co,(CO); + H,
H-Co(CO), + CO
HoH
- I— Co(CO;
— 9 (CO)3
Ru M

R-CHp-CHp-Co(CO)4.

R—CHyCH-G—Co(CO),
[}

R-CHp-CHp-CHO + HCo(CO)3

2Co + H, + 8CO

2.3.1.4. Carbonséauren

Zweiphasen-Hydroformylierungskatalysatoren

Ao % e O
A BT

120
100
80
60
40
20

SoNa
SO,Na

Aktivitat

TPPTS BISBIS NORBOS
1984 1990 1992
PRh = 1 0,08 0,16
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ESSIGSAURE

1. Methanol-Carbonylierung

CH3O0H+ CO —> CH3COOH AH=-139kJ/mol
BASF Monsanto Anteile an der Weltkapazitit 1994
Katalysator: ~ CoJ, Rh/J, Monsanto 484%
Temperatur: 250 °C 150 °C Hoechst-Wacker 364%
Druck: 68 MPa 3MPa Oxidation C,-Cy 152%
2. Oxidation von Acetaldehyd
CH3CHO +0502 —> CH3COOH MH=-294kJ)/mol
Hoechst-Wacker

Katalysator:  Co(CH,COO),
Temperatur: 60 °C

3. Oxidation von Kohlenwasserstoffen

2.3.1.5. Epoxide

CHEMISCHE GRUNDLAGEN DER DIREKTOXIDATION VON ETHEN

+ 0,502
CH7=CH,  AF=-105 kKi/mol CH?O/CHz

AH=-1327 kJ/mol\; AAD?

COp + HpO  AH=-1223ky/mol

CH;—CH
Oy CH=CH, g CH,=CH, COH,0

——> Oz » Oass)

| A9

Shell: ~ Cs
Halcon: BalCs
ICI: K/IRb

‘ Modifizierung:

47



Production of Ethylene Oxide

vent (N,+C,H,)

ethylene oxide

EO
separation

i - EO - reactor - EO vent
- separation)
\1> ethylene oxide <:£‘

vent (CO,)

EO - ethylene oxide
separation

2
=
°

4

o
53
@
@

o

=

2
=
°

4

o
®
@
©

o
15}
<3
2
9

(e}

MARKTPROFIL PROPYLENOXID

Propylenoxid
Verbrauch (2000): 4,7 Mio. t
Wachstum (00-05): 4 - 6% p.a.
Preis (US 12.01):  $1,40/kg

64% 22% |9% 5%
Polyetherpolyolg Propylenglykole| Glykolether Sonstige
+6% p.a. +3% p.a. +3,5% p.a. +2,5% p.a.
75% PU Weich- I:sz% UP Harze L Losemitel Isopropylamine
schaum
10% PU Hart- 48% Sonstige Polyalkylenglykol
schaum Kosmetik/ e
15% Sonstige Pharma Sonstige
Elastomer- Lacke Chemikalien
Kunststoffe Enteisungs-
Klebstoffe mittel
Lacke
Elastomer-
Fasern
PROPYLENOXID-VERBRAUCH
(Mio. m.t.p.a.) 1993 | 1996 | 1997 | 1998 (1999 | 2000 | 2005
Anlagenkapazitat 4,0 4,6 5,0 51 54 5,6 6,6
Verbrauch 351 401 431 44 | 451 471 60
Kt
7000
6000
5000
4000
3000
2000
1000
d
1993 1996 1997 1998 1999 2000 2005




CHLORHYDRINVERFAHREN ZUR HERSTELLUNG VON PROPENOXID

Cl, + H,0 ——= HCl +HoCI
0 cl
cl
HOCl + N, —— + /K/OH
|
oH

o
+Ca(OH), ————= —<] +cacl, +H,0

OH
cl
(9
Cl, + Ca(OHp+ X — -~ caCh +HO+ .
Nebenreaktionen Probleme (Angaben pro t):
o+ A « 200 kg CaCl, in 45 m® H,0
* 40..60 kg 1,2-Dichlorpropan

« 10...30 kg Dichlordiisopropylether

2HCI + Ca(OH), ——= CaCl, +2H,0

CI/\( m/?/
H
 — +H,0
H N

o X

OXIRAN-VERFAHREN

_OH
o
X=15%
o, —_— =809

©/\ T % 1= 120 p3 Wl $=80%

oM Methylphenylcarbinol

o H
X=99 %
NH,-Molybdat —CH—
©)\ oA NHoMolpb + CHp t:QO/CH2 S=90%
T=100°C, p=1,5..63 MPa

OH Methylbenzylalkohol
©)\ TI0,/ALO, ©A\ vio X =85 :/u
S$=95%

Koppelproduktmenge: 2,3 t Styrol / t PO

OOH

mogiche Aternative;  C2H5 - COOH + Hp02  —— c,He—c] + HO
[e]

OOH
CHs—C{  + CHjCH=CH, —* CgHs-COOH *+ CHyCH-CH,
fe) 2\0/

HILFSSYSTEME FUR HYDROPEROXIDBILDUNG

Einsatzsubstanz Peroxidisches Agens Cooxidat Folgeprodukt‘)
OAc -
Acetaldehyd ACOOH  oder CH, é s Essigsaure oder
[ele] Acetanhydrid ==
i- Butan (CH,);COOH tert. - Butanol i — Buten, MIBK oder
Methacrylsaure
i- Pentan C,H,,00H Isopentanol i— Penten und
Isopren

H
Cyclohexan O(OOH Cyclohexanol, -on -
Ethylbenzol CH,§ Methylphenylcarbinol Styrol
H

" zur Riickfiihrung oder technischen Nutzung




CUMEN BASED PROPYLENE EPOXIDATION

%QM
o
7

+H,0

+ CHyCH—CH,
o

Advantage: high yield of propylene oxide

Problem:

high investment costs

T. Haas, W. Hofen, G. Thiele, P. Kampeis,
Proc. DGMK Conference *Creating values from light olefins — production and conversion”, Hamburg, 2001, p.127]

DEGUSSA-KRUPP-UHDE-VERFAHREN

H,0, + /\\

Ti-Silikalith

]
P 10| A =220 kijmol

Reaktionsbedingungen:
« zweistufiger Rohrbiindelreaktor
* Methanol als Lésungsvermittler

ep=

10 bar

+ T<100°C
« Uberschul von Propen zur Gewéhrleistung von XH202:100

Investkosten:
500 Mio EURO fiir 200000 t/a

Nebenreaktionen:

CH,OH

ANLAGENKONZEPT DES

DEGUSSA-KRUPP-UHDE-VERFAHRENS

MeOH

Propen

Kreislauf-Propen |

H,0,, H,0
205, Hyf

&

Roh-

— Ny O Propenoxid
{ Kreislauf-Methanol Abwasser,
By-products
Entspannungs- or- PO- MeOH-
Reaktor 1~ Reaktor2 ~ Wascher behalter destillation Kolonne Kolonne
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PRODUKTIONSKAPAZITATEN (2001)

® Amerika 2.550 ® Westeuropa 2.000
Dow (3) 1.200 (1) Dow 550 (1)
Lyondell (2) 1.100 (I1, 111) Lyondell (2) 450 (1)
Huntsman 250 (II1) Basell 250 (I1)

Shell 200 (I1)

® Asien 1.000 Repsol (2) 200 (I1)

Japan Erdélchemie 150 (1)

Nihon Oxirane 150 () BASF 100 (1)

Asahi Glass 100 (1) EniChem 100 (1)
Tokuyama 100 (1)

Korea 200 (1) ® Osteuropa (8) 200 (1)
Singapur 150 (I1)
China (14) 250 (1)

Indien (5) 50 (1) °® Welt 5.750
Kapazitatsangaben in 1.000 t/a (): Anzahl der Anlagen

(1): Chlorhydrin, (I1): Propenoxid-Styrol-Monomer (POSM), (II1): TBA Tertiar-Butanol

Caspary, Langanke, (Krupp-Uhde) GdCh-Vortrag an Uni Oldenburg 7.2.2003

LEBENSZYKLEN VON CHEMISCHEN VERFAHREN

Mio t
1,27

Produktion von Acrylséure

1960 1970

1980 1990 2000

2.3.2 Vinylderivate und Monomere

2.3.2.1 Vinylchlorid
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Vinylchlorid

1. Acetylen-Route (Griesheim-Elektron):

HaClyakole AH = -99 ky/imol

CH=CH + HCI

Verfahrensparameter: Rohrbiindelreaktor, T = 140....200 °C, X =97 %, Scyip = 98 %
1.1. Di

2. Ethen-Route:
2.1. EDC durch Chlorierung von Ethen

CH7—CH, *0l, —————= Cl—CH;—CH;=Cl s EDLAAE]
Katalysatoren:
Verfahrensparameter: Blasenreaktor, T= 40 ...70 °C, Scyy, = 98 % +FeCl,
- CuCl,
- SbCl;
2.2. EDC durch Oxychlorierung von Ethen  cyc) a0,

CH;—CH, + 2HCI + O, ———= Cl—CHz—CH;Cl +H,0 AH=-239kJmol

FlieRbett Festbett (Dow)
=190..240°C,p= ,5 MPa

Scaruce = 96 %
2.3. Dehydrochlorierung von EDC

/CH—Cl, — CH=CH  + Hal AH =71 kiimol
c cl &
Verfahrensparameter: Rohrofen
T= 500..600°C, p=23..35 MPa
Xeamucn = 60 %, Syc > 98 %

EVC Vinyl Chloride Process

Pyrolysis &
Heat Recovery

Recycle EDC

Dry Crude EDC

Wet Crude EDC

VCM - vinyl chloride monomer

Combination Process

Hydrochlorination

of Acetylene

A

Direct Chlorinati
of Ethylene

Pyrolysis &
Heat Recovery

Pure EDC
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Vinylacetat

1. Klassische Acetylen-Route:
2Zn-Acetat/A-Kohle

CH=CH +CHCOOH ——————>  CHZ=CH
N - TCH—G——CH,
o

2. Flissigphasenproze® (ICI, Celanese)

a o
noot S| | See—cnrona
i o
5 Uy
HECH  _on, aparzcien
o=
Il
o
Par2Gi0  ——e PaC, +200

2CuC1+050, +2HCl —= 2CuCl, + H,O
3. Gasphasenprozef (Bayer, Hoechst)

CHZ=CH, +CH,CO0H+050, ————= CHZCH_ _-CH; +HO  AH=-176 kJ/mol
JIi

Verfahrensparameter: Réhrenreaktor, T= 175 ...200 °C, p = 0,5..1 MPa,, X;,.= 30 %, Xcg.= 10 %

SOHIO-Verfahren

Ammonoxidation von Propen

CH,-CH=CH, + NH, + 150, CH,=CH-CN+ 3 H,0 AH =502 ka/mol

Bousire
Verfahrensparameter I =y

Wirbelbettreaktor, T=400°C,p=0,2MPa - Ao

oumpt =) L
Katalysator: Fe-Bi-Phosphormolybdat e o
Wassor ——\\1 - N
NP pro 1t Propen 100 kg Acetonitril, N‘
150 kg HCN, _ popen__ °
CO,, L | — Wase
Propan e >
Wirbelbettreaktor

mit Kiihlschlangen

Vielen Dank !




Technische Verfahren zur Polymerisation I

Verfahren Phasenzustand Merkmale Beispicl
Massepolymerisation fl- i Monomer als Losungsmittel  Polystyrol
Substanzpolymerisation Polymer fillt als Schmelze an
Lésungspolymerisation fle 8 Losungsmittel mit EPDM

Monomeren mischbar, Polyacrylsiure
Polymer wird geldst
Fillungspolymerisation flo ff  Monomeres mit Losungsmittel Polyacrylnitril

mischbar, Polymer fallt aus

Suspensions- fflc ff  Polymer und Monomer in PVC
polymerisation Wasser unldslich, Initiator ~ Polystyrol
monomerldslich, Anwendung
cines Dispergators

Emulsions- fflc ff  Polymer und Monomer in PVC
polymerisation Wasser unldslich, Initiator ~ Polystyrol
wasserloslich, Anwendung  Polyvinylacetat
cines Emulgators Polymethylmethacrylat
Slurrypolymerisation @ffl = fUf  heterogener Katalysator ist im  HDPE
inerten Losungsmittel
suspendiert
Gasphasenpolymerisation g- f LDPE

Polymere .

Konstitution:
* Art der Monomere
« Sequenz der Monomere W
isotaktisch " " 3 [
Ap A
R
syndiotaktisch J\M)\
[ [
ataktisch
+ Art und Lange der Verzweigungen
Molmasse und Molmassenverteilun:
@ ' HOSRI—OR + OON=RE—NCOI——= 717%707«:07»017“7»04—:0— ]
n

Aufbaureaktion:
« Stufenreaktion

nHO-R-OH + pERAGHSPBnktionellNTBBRTEIZ COL * n H.0

A1 —ie>
" B m pE—YT Y
LM* +nM (M)
= eo707.001
Ceiling Temperatur: Polymerisation Depolyﬁm
8,6 = A H - TA,S =0
poo b
c 2.8
[ Umsat
H
2
s
®
2
5 living
E polymers
&
Polykondensation
R ——
Umsatz

Molmassenverteilun
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Katalysatoren fUr isotakische Polymere

s @ <
S w
ohal « Suoa

~

Metallocen

Emulsions- und Suspensionspolymerisation

fiir

Emulsionspolymerisation
a- Monomertropfen, b - Micelle, ¢ - Initiator, d - Emulgator, e - Latexteilchen

Abkirzungen fr Polymerisate
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Polymerisationsreakioren

Stripping-Verfahren zur Harstoffherstellung

D. Frommund D. Litzow, Cheriein unserer Zeit, 13 (1979) 78

Herstellung von
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Losetechnische Sylvinitverarbeitung I

Zusammenstellung der AufschluBverfahren

Polyurthane

B Bau

B Automobilform
schaum

O Elastomer

O Kuhlgerate

@ Schuhe

B Mébel

W Beschichtung

Chelanager, 4/2004, 5.1
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