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- die Sumpfphase-Hydrierung und
- die Gasphase-~Hydrierung.

In der Sumpfphase - so genannt, weil die Reaktionsmasse einen
flissigen, mit Gasblasen durchsetzten Brei mit festen Antei-
len bildet - wurde der hochmolekulare Rohstoff in Gegenwart

des zum Anpasten verwendeten Ols und von kleinen Mengen meist
fein verteilter billiger Katalysatoren unter hohem Wasserstoff-
druck zu 8ligen Zwischenprodukten mit mittleren Molekularge-
wichten hydrierend abgebaut. Diese Ole, die schon weitgehend
von stdrenden Heteroatomen befreit waren, wurden von nicht um-
gesetztem Rohstoff und vom Katalysator, der nach einmaliger
Verwendung verloren gehen konnte, destillativ abgetrennt. In
der zweiten Stufe, der Gasphase, wurden sie zu den Endproduk-
ten mit den gewlinschten MolekiilgrO8en und Eigenschaften hydrie-
rend gespalten. Hier war der Einsatz spezifischer, hochaktiver
Katalysateoren mit langer Lebensdauver unerldflich.

Glinstige Ergebnisse mit mitteldeutscher Braunkohle filihrten
1926 zur Errichtung einer GroBversuchsanlage fiir eine Pro-
duktion von 100 000 jato Benzin aus Braunkohle .im Werk Leuna
des Ammoniakwerkes Merseburg, einer Tochtergesellschaft der
IG~Farbenindustrie AG. Die Anlage wurde 1927 angefahren.

2.1.2 GroBtechnische Kohlehydrierung bis 1945

Die Entwicklung der groBtechnischen Druckhydrierung in Deutsch-
land und die Standorte der Anlagen wurden in erster Linie durch
die Lage der zur Verfiigung stehenden Rohstoffe - vornehmlich
Stein- und Braunkohlen - bestimmt (Tabelle 2~1).

In England betrieb die ICI seit 1935 in Billingham eine Hydrier-
6) mit Steinkohle und Steinkohlenteer als Rohstoffen fiir
die Gewinnung von 150 OO0 jato Autcbenzin, von denen zunichst

anlage

2/3 aus Kohle stammten. Spiter wurde in steigendem MaBe Kreosot-
81 eingesetzt. Der Arbeitsdruck betrug 250 at.
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2.1.3 Grundlagen der Kohlehvdrierung
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Abb. 2-1 zeigt Hauptunterschiede der Zusammensetzung von Kohle
und Teer €inerseits und von Dieseldl und Benzin andererseits.

0, N, S H gtheor. Ho-Bedarf
g/100 g C|g/100 g Ciin Liter pro kg
\Benzin
Rohstoffe \
\|
l ————
Esskohle | ! lzlofﬂ
Gasflammkohle -m_“% o __1145_j
Schwelteer (Gasfl.kohle) |14,1 | 10,3 67
Braunkohle | o NN39,2 76 1350. I
Braunkohlenschweltecer 9,7 j v 12,2 i lO3OJ
Erdsl 1,9 . 14,7 | | 2486
Produkte
Dieselkraftstoff 15,3
Benzin . 17,0. ™
Butan 20,8 O
CH4 . \\\‘\ 33’ 3\, *:.\-\_\‘\_“. i‘\\\ \i

Abb., 2-1: Elementarzusammensetzung von asche- und wasser-
freien Rohstoffen und von Fertigprodukten der
katalytischen Druckhydrierung?)

Besonders wichtig ist der Wasserstoffgehalt der Einsatz~ und
Reaktionsprodukte. Er liegt beil Benzin etwa doppelt so hoch
wie bel der Kohle. Die Fertigprodukte sind nur aus Kohlenstoff
und Wasserstoff aufgebaut, wdhrend die Kohle dariiber hinaus
"Hetercatome" wie Schwefel, Stickstoff und Sauerstoff und fer-
ner Asche enthdlt. Bei der Kohlehydrierung muf an die von
Asche befreite Kohle soviel Wasserstoff angelagert werden, daB
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das C/H-Verhdltnis der zu erzeugenden fliissigen Kraftstoffe
erreicht wird und gleichzeitig die Heterocatome abgespalten
werden., In Abb., 2-1 ist der theoretische Wasserstoffbedarf fiir
die Hydrierung der angefithrten Rohstoffe zu Benzin angegeben.

Tabelle 2-2 bringt durchschnittliche Molekulargewichte wvon
Rohstoffen und FPertigprodukten der Kohlehydrierung.

Tabelle 2-2: Molekulargewichte von Rohstoffen und Fertig-
produkten der Kohlehydrierung 8)

Rohstoffe Molekular- Fertig- Molekular-
gewichte produkte gewichte

Steinkohle > 5 000 Schmierdl ca. 400

Steinkohlen-Hoch~ ca. 400 Gasdl ca. 200

temperaturteer

Steinkohlen- ca. 350 Leuchtsl ca. 150

Schwelteer RBenzin ca. 100

Braunkohle > 5 000 Paraffin Ca. 250

Braunkohlen- ca. 350 Butan 58

Generatorteer

Braunkohlen- ca. 250 Mathan 16

Schwelteer

Schiefersl} (zum ca. 320

Erdol Vergl.) |ca. 400

Bei der Kohlehydrierung miissen die in den Rohstoffen vorlie-
genden hdhermolekularen zu niedrigermolekularen Produkten ab-
gebaut werden.

In den Kohlen und den hohermolekularen Bestandteilen der
Teere liegen z.T. auBerordentlich komplexe Verknilipfungen der
diese Stoffe aufbauenden Atome vor. In den fliissigen Kraft-
stoffen hingegen sind die Kohlenstoffatome der Kohlenwasser-
stoffe kettenftrmig, gegebenenfalls mit Verzweigungen, oder
ringfdrmig, gegebenenfalls mit Seitenketten, alsc im ganzen
relativ einfach miteinander verbunden. Die Kohlehydrierung
muB also auch zu mehr oder weniger weitgehenden Struktur-
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dnderungen fihren.
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Der technische Prozef wird bei Temperaturen von 400 bis

500°C oder mehr durchgefiihrt. Bel hohem Wasserstoffdruck sind
in diesem Temperaturbereich thermodynamisch stabile Endpro-
dukte im System Kohlenstoff-Wasserstoff nur Methan, Kohlen-
stoff und Wasserstoff. Da dieser unerwiinschte Endzustand sich
aber nur sehr langsam einstellt, kodnnen im thermodynanischen
Sinne instabile Zwischenprodukte,wie die Kohlenwasserstoffe
z.B. des Dieseldls oder Benzins, isoliert werccu. Die An-=
wendung spezifischer Katalysatoren ermdglicht dariiber hinaus
die selektive Bildung bestimmter Produkte.

Bei Aufteilung des ProzeBablaufes in Sumpfphase und Gasphase
liuft der Hauptanteil von Spaltung und Hydrierung in der
sumpfphase ab. Das kommt darin zum Ausdruck, daf vom gesamten
Wasserstoffverbrauch etwa 3/4 auf die Sumpfphase entfallen.
Die hier mit groBer Wirmeentwicklung ablaufenden Umsetzungen
fiihren zwar zu weitaus kleineren und wasserstoffreicheren
Gebilden, als sie in den elingesetzton Rohstoffen vorliegen;
die Struktur der entstandenen Cle ist aber noch in hohem Mafe
den Strukturen der Rohstoffe #hnlick. So enthalten z.B.
Sumpfphase - Mitteldle aus Steinkohlen mehr Bestandteile mit
ringférmigen Verbindungen, solche aus Braunkohle dagegen mehr
Bestandteile mit kettenformigen Verbindungen. Die weitere
hydrierende Spaltung der in der Sumpfphase entstandenen Spalt-
stiicke, der "Mitteldle", in der Gasphase zu den noch kleineren
Molekiilen der Benzine erfordert vergleichsweise wenig Wasser-
stoff und zeigt auch keine go hohen Wirmeeffekte. Bel diesem
Teil des Prozesses kdnnen weitgehende Strukturdnderungen

durch besondere Reaktionsfithrung bewirkt werden. Bei Isomeri-
sierungen wird thecretisch kein Wasserstoff verbraucht, bei

der Umwandlurng von Paraffinen und Naphthenen in Aromaten wird
Wasserstoff abgegeben.
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In der Sumpfphase reagiert die Kohle bei Temperaturen von

etwa 450°C in fliissigem Medium derart mit Wasserstoff, daB bei
Aufnahme wvon 1-2% Wasserstoff zundchst ein ldsliches Produkt
entsteht. Weitere Spaltung und Wasserstoffanlagerung ergibt
destillierbare Ole mit - bei fortschreitender Umsetzung -
abnehmenden Molekulargewichten und Siedebereichen,

Abb. 2-2 weranschaulicht diesen Verlauf; als Desﬁillat—Schwerél
sind Produkte mit einem Siedepunkt > 325°C, als Mitteldl die
von 200-325°C und als Benzin die unter 200°C siedenden fliis~
sigen Anteile zusammengefaft. Das Reaktionsgas besteht aus ge-
sdttigten Kohlenwasserstoffen des Cl—C4~Bereichs. Durch die
Sumpfphase-Hydrierung werden ca. 3/4 des Sauerstoffs und
Schwefels und ca. die HElfte des Stickstoffs der Einsatzkohle
entfernt.
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Abb. 2~2: Sumpfphase- Hydrlerung von Kohle; Ausbeute und
Wasserstoffverbrauch

Die Reaktionen in der Sumpfphase laufen in einem Temperatur-
bereich ab, in dem auch die thermische Zersetzung der Kohle
sich abspielt. Die Reaktionsgeschwindigkeit der Hydrierung
nimmt bei den Arbeitstemperaturen der
Sumpfphase-Hydrierung bei je 10°%¢ Temperatursteigerung um das
1,5fache zu. In Abb. 2-3 ist der Einfluf der Reaktionstempera-
tur auf den Abbau der Kohle und auf die Zusammensetzung der
Produkte wiedergegeben. Danach nehmen mit steigender Tempera-
tur die hydrierende Spaltung der Kohle und der Anteil an nied-

rigmolekularen Produkten, auch an unerwiinschten gasftrmigen



Kohlenwasserstoffen, zu.

In dhnlicher Weise wie eine Temperaturerhdhung wirkt sich auch

eine Verldncgerung der Ve r wedllze it der Reaktions-

masse: im Ofen aus.
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Abb, 2-3: Einflugf der Temperatur auf die Sumpfphase-Hy=
drierung von Steinkohle; Reaktionszeit 2 h ,
Druck 200 at 9,10)

Auch der Wasser s tof fdruck 1ist von wesentlicher
Bedeutung., Durch zunehmende Temperaturen werden Dehydrierungen
beginstigt; steigender Wasserstoffdruck wirkt der Wasserstoff-
abspaltung entgegen und beglinstigt die Wasserstoffanlagerung.
Hohere Wasserstoffdrucke erlauben ohne Gefahr der Verkokung
die Anwendung hdherer Temperaturen und ermdglichen somit grdsg=—
sere Umsetzungsgeschwindigkeiten und Umsdtze. Bel 450°%¢ liegt
der Mindestdruck filir die Sumpfphase-Hvydrierung hei ca. 200 at.
Der EinfluB des Druckes wird durch die in Tabelle 2-3 enthal-
tenen Angaben veranschaulicht; die durch Druckerhdhung bewirk-
te Steigerung des Abbaus der Kohle ist deutlich, wichtiger
aber sind die Zunahme der sog. Ulgewinnleistung und die Er-
niedrigung der Vergasung und des Asphaltgehaltes.



- 22 -

Tabelle 2-3: Einfluf des Druckes auf die Sumpfphase-
Hydrierung von Steinkohle; Einsatz Ruhr-

steinkohle
Druck at 300 700
Katalysator | Zinnoxalat| Eisen- Zinnoxalat
+ Chlor oxide + Chlor
Reaktionstemperatur °C 465 475-480 475
Abbau % 93 g6 97

Olgewinnleistung
kg/1/h 0,18 0,27 0,32

Vergasung
(bez. auf Clgewinn u.
Vergasung) 25 21 18

Asphalt im Abschlamm,
(bez. auf Reinkohle) % 18 11 g

Die Katalysatoren flir die Sumpfphase-ilydrierung muSten nicht
nur schwefelfest, sondern auch billig sein, da sie nur einmal
gebraucht wurden und dann als Abfall verloren gingeh. Aus die-
sem Grunde ging man von den zundchst fir Te:re verwendeten,
sehr wirksamen, aber teuren Molybddnverbindungen zu Eisenver-
bindungen {ibex., Durch Steigerung von Druck und Temperatur
konnten hiermit gleichfalls glinstige Umsdtze und Umsetzungs-—
geschwindigkeiten erzielt werden. Das Eisen wurde z.B. als
Sulfat auf Braunkohlencrude als Tr&¢er aufgebracht und durch
Alkali ausgefdllt.

Flir die Braunkohle-Hydrierung fanden verschiedene Eisenoxide
wie Luxmasse, Bayermasse und Raseneisenerz als Katalysatoren
Verwendung. Ihre Aktivitdt wurde bei schwefelarmen Braunkohlen
durch Schwefelzusatz gesteigert.
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Flir die Hydrierung von Steinkohlen bei 300 at erwies sich
Zinnoxalat (0,06%, bez. auf die Steinkohle) in Verbindung mit
Ammoniumchlorid (1,15%, bez. auf die Einsatzkohle) als wirk-
sam. Bei 700 at war die Korrosion durch den aus diesem Kata-
lysator entbundenen Chlorwasserstoff zu stark; daher wurde
hier der fiir Braunkohlen verwendete Eisenkatalysator mit Na-

triumsulfidzusatz eingesetzt.

— i mm man e wee s semm ama AT e m—— —

In der Gasphase laufen verschiedene Reaktionen ab. Die wich-
tigste davon ist der hydrierende Abbau der in der Sumpfphase
erhaltenen hydrierten Mittelfle zu kleineren und niedriger-
siedenden und im Falle der Benzinerzeugung mdglichst klopf-
festen Produkten. Als solche sind Isoparaffine, Naphthene

und Aromaten bekannt. Durch Einsatz von Katalysatoren war es
méglich, in der Gasphase unter hohem Wasserstoffdruck ent-~
weder unmittelbar aus Mitteldl der Sumpfphase oder aus in der
Benzinierung erzeugtem Benzin mit geringer Klopffestigkeit
durch Spaltung und Umlagerung klopffeste Motorenbenzine zu
gewinnen (Verfahren der Arcmatisierung und DHD-Verfahren).
Voraussetzung war, daB die restlichen Sauerstoff- und Stick-
stoffverbindungen der Einsatzprodukte, welche Lebensdauer und
Aktivitit der Katalysatoren herabsetzten, vor der Benzinierung

durch eine entsprechende Vorhydrierung entfernt wurden.

In der Tabelle 2~4 sind filir Vorhydrierung, Benzinierung,
Aromatisierung und DHD-Behandlung eingesetzte Katalysatoren
zusammengestellt. Aus der Ubersicht geht die grogSe Bedeutung
der Oxide und Sulfide von Molybddn und Wolfram hervor.



Tabelle 2-4: 1Tn der GasPhase—ﬁydrierung eingesetzte
Katalysatoren 11

Bezeich- Verwendung Zusammensetzung
nung
3510 Benzinierung, Aromatisierung, 53,5% Moo3, 30% Zno,
Raffination 16,5% MgO
5058 Vorhydrierung, MTH-~ u. TTH- 100% W82
Verfahren
76406 Vorhydrierung 16% MoO.,, 3% Ni ‘
: 3 273
{ersetzt 87% A1.0
durch 273
8376)
8376 Vorhydirierung, MTH- u. TTH- 25% WSz, 3% NiS,
Verfahren 72% AlL0
273
6434 Benz .nierung 10% Ws, auf aktiver
Terrana
7018 Aromatisierung bei 300 at 15% Crg0y4, 5% V205
, auf A-Kohle
536 Arcmatisierung bei 700 at 0,6% Mo, 2% Cr, 5% Zn
auf aktiver Terrana
+ 5% S
7360 DHD-Raffination 10-12% MoO3 auf akti-
ver Tonerde
5436, | Hydroforming 10-12% MoO3 auf akti-
5931 ver Tonerde
7935 bDED-Raffination 15% MoO3 auf aktiver
Tonerde

2.1.4 Technische Durchfiihrung der Kohlehydrierung

2.1.4.1 Die Einsatzstoffe

Die Ko h 1l e n als Einsatzstoffe fir die Kohlehydrierung
werden in einem gesonderten Kapitel behandelt (vergl. Kap. 3).
Im Rahmen der Kohlehvydrierung sind Kohlen erwlinscht mit einem
hohen Gehalt an Flilichtigen Bestandteilen und einem niedrigen



Gehalt an Heteroatomen und Asche. Die Steinkohlen wurden nach
weitgehender Entaschung vorgebrochen, auf 1-2% Wassergehalt
getrocknet, fein gemahlen und mit Anreibedl zu Kohlebrei ange-
rieben, wobei gleichzeitig eine Feinstmahlung erfolgte. Die
Rohbraunkohlen, deren Asche sich nur unter Verdnderung der
Kohlesubstanz chemisch entfernen 13B8t, wurden nicht entascht,
sondern zunichst von ihrem z.T. sehr hohen Wassergehalt (bis
zu 60%) auf etwa 5% Restwasser getrocknet und dann wie die
Steinkohlen weiterverarbeitet. Der Katalysator wurde, Jje nach
geiner besonderen Beschaffenheit, trocken oder in Ldsung zu-

gesetzt,

Der Wassers+tof £ fiirdie Hydrierung wurde zum
gréften Teil aus Kohlenoxid/Wasserstoff-Gemischen gewonnen,
die entweder als Wassergas in Wassergas—-CGeneratoren oder durch
Umsetzung von getrockneter Braunkohle bzw. von Grude mit Was-~
serdampf und Sauerstoff im Winkler-Generator oder auch durch
Vergasung von Braunkohlenbriketts nach dem Pintsch-Hillebrand=-
Verfahren hergestellt wurden. (Ndheres siche Kap. 4.1, "Gas-
erzeugung"). Durch Konvertierung an Eisenoxid~€hromoxié—Kata—
lysatoren mit Wasserdampf bei etwa 450°C wurde das Kchlenoxid
zu Wasserstoff und Kohlendioxid umgesetzt, das durch Waschen
weitgehend entfernt wurde.

Als Beispiel fiir die Zusammensetzung von Frischwasserstoff

fiir die Hydrierung seien folgende Analysendaten genannt 12):

97,01 0,3 [ 0,4 l 0,6 l 1,7 | Vol.%

Aus diesen Zahlen geht hervor, daf an den Reinheitsgrad des
Wasserstoffs fir die Hydrierung keine aufergewthnlichen An-
forderungen gestellt werden. Der Wasserstoff soll hochprozentig
sein; die Oxide des Kchlenstoffs sind unerwiinscht, weill sie
wihrend der Hydrierung zu Methan umgesetzt werden und Wasser-

stoff verbrauchen und u.U. zur Carbonylbildung Veranlassung
geben.
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AupBer den genannten Mdglichkeiten zur Gewinnung von Wasser-
stoff aus Kohle war auch die Umsetzung beim Hydrierprozef ge-
bildeter gasfirmiger Kohlenwasserstoffe mit Wasserdampf iiber
Nickel-Katalysatoren zu Kohlenoxid und Wasserstoff (mit nach-
folgender Konvertierung) von Bedeutung. Die Verwendung der
Nickelkatalysatoren erforderte jedoch eine sehr weitgehende
Reinigung der umzusetzenden Gase von Schwefelverbindungen.,

o ey o - A oy " —— i GE BoS T S Bi W% ke dkh VR dn oy e By A T e e v -

Durch AufschlieBen der Kohle mit L&sungsmitteln, z.B. einem
Gemisch aus 80% Tetralin und 20% Kresol oder Mitteldl, unter
Druck ist es mbglich, praktisch a s ¢che f reien Kohlen-
extrakt zu erhalten (Pott-Broche-Verfahren) 13). Eine Ver-
suchsanlage mit einer Tagesleistung von 1 t Steinkochlenextrakt
wurde 1935 von der Gewerkschaft Math. Scinnes in Essen-Karnap
betrieben. Eine Gro8versuchsanlage mit einer Tagesleistung ven
ca. 80-90 t Steinkohlenextrakt wurde Anfang 1938 von der

Ruhr8l GmbH in Bottrop in Betrieb genommen. Das Einsatzmaterial
Feinkohle wurde gemahlen (60-70% Korngr&Be unter 0,06 mm) , ge-
trocknet (Restwassergehalt ca. 1%) und mit einem L&sungsmittel-
Mitteldl, das bei der Pechhydrierung erzeugil. wurde, im Ver-
hdltnis 1:2 gemischt. Das Extrahieren wurde bei einem Druck

von 100 at und Temperaturen von 415-435°C in Autoklaven (Ge~
samtreaktorvolumen ca. 24 m3, Reaktionszeit ca. 1 h) durchge-
flihrt. Das Reaktionsprodukt wurde bei 150°C durch Filtrieren

in Restkcohle und Filtrat zerlegt, Vou der Restkohle wurde durch
Erhitzung bis zu 360°C das restliche LOsungsmittel gewonnen

und dem LOsungsmittel-Kreislauf zugefiihrt. Das Filtrat wurde
durch Vakuumdestillation in Ldsungsmittel und Extrakt zerlegt.
60~70% des Lisungsmitteldestillats wurden zu dem L&sungsmittel-
Kreislauf zuriickgefiihrt und der Rest zur Verarbeitung in der
Gasphase der Hochdruckhydrierung verwendet. Der Extrakt

(Fp 200—24000) wurde zur Herstellung entweder von Benzin durch
Sumpfphase-Hydrierung oder von Elektrecdenkoks durch Verkokung
benutzt. '



Eine gleichzeitige geringfligige Hydrierung wdhrend der Ex-
traktion filihrt zur Umwandlung eines grofen Teils der Stein-
kohle zu einem festen, schmelzbaren Extrakt oder Bitumen

(Uhde-Pfirrmann~-Verfahren) 13).

Bei diesem Verfahren wurde Steinkohle mit mehr als 30% Fliich-
tigen Bestanditeilen getrocknet, gemahlen und mit entnaphthali-
nisiertem Steinkohlenteer-Mitteldl gemischt. Das Kohle/LSsungs-
mittel-Gemisch wurde beispielsweise in Gegenwart von Koksofen-
gas (55-60% H2) bei 300 at und 360-410°C extrahiert. Durch Ab-
kihlung auf ca. 200°C und Entspannung wurde das Reaktionspro-
dukt vom gasférmigen Produkt, Wasser und Leichtdl getrennt.
Das fllissige Produkt wurde bei 150°C in Druckfiltern in Rest-
kohle und Filtrat zerlegt. Von dem Filtrat wurden durch De-
stillation das LOsungsSl und das nunmehr praktisch aschefreie
Primdrkitumen gewonnen. Obwohl das Primdrbitumen zur Her-
stellung von Elektrodenkoks oder als Einsatzmaterial flir
Sumpfphase~Hydrierung verwendet werden konnte, wurde es nie

in grdBerer Menge hergestellt. Inwieweit die Kohle bei der
Extraktion unter livdrierbedingungen in flissige Hydrierproduk-
te umgewandelt wird, hdngt vom Hz—Druck sowie von Temperatur
und Verweilzeit ab.

2.1.4.3 Verfahrensschema der Kohlehydrierumg
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Ein vereinfachter Verfahrensgang der Kohlehydrierung ist in
Abb. 2-4 dargestellt.

Sump £fphase: Die vorgetrocknete und vorgebrochene
Ausgangskohle mit mdglichst nicht mehr als 2-5% Asche wurde
gemahlen, mit Schwerdl aus dem Prozel selbst "angerieben®™ und
rit dem Katalyéator versetzt. Dieser Brei wurde auf 100°C vor-
gewdrmt und auf den Reaktionsdruck, z.B. 300 oder 700 at, ge-
bracht. Nach Zufuhr von gleichfalls auf diesen Druck kompri-
miertem Wasserstoff und Kreislaufgas wurde das Gemisch in

Warmelauschern und einem Vorheizer bis kurz unter die Reak-
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Abb. 2-4: Schema der Xchlehydrierung >)

tionstamperatur vorgewdrmt und in die meist in einer Drei-
oder Vierfachkammer zusammengefafiten Hochdruck&fen von

9~-13 m3 Reaktionsraum {(Abb. 2-~5) eingebracht. Nach der bei
450-500°C ablaufenden Unsetzung, die auf etwa 1/2 h begrenzt
war und durch Zufuhr von Kaltgas vor dem "Durchgehen" bewahrt

werden konnte, gelangten die erhaltenen Produkte in einen



Abscheider. Hier wurden die schwersten, fliissig gebliebenen
5le mit der Restkohle, der Asche und dem Katalysator unten
abgezogen und aus diesem Abschlamm durch Schleudern und Ab-
schwelen gewonnen. Die Dimpfe der niedriger siedenden Ole und
die gasférmigen Produkte gaben in wWirmetauschern an das Ein-
satzgemisch und in Kihlern an das Kiihlwasser ihre fiihlbare
Wirme ab und schieden sich im Abstreifer in Flissigkeit und
Gas. Das Gas ging durch die Gasreinigung, in der die gebilde-
ten gasfdrmigen Kohlenwasserstoffe sowie Schwefelwasserstoff
und Ammoniak ausgewaschen wurden, und wurde nach Zusatz von
frischem Wasserstoff im Kreislauf wieder der Reaktion zuge-=
fiilhrt. Die abgeschiedene Flilssigkeit wurde nach der Entspan—
nung in Wasser und Ol getrennt; das 01 wurde destillativ in
Benzin (bis 170°C siedend), Mitteldl (bis 325°C siedend) und
Schwersdl (lber 325°C siedend) zerlegt. Benzin und Mitteldl
gingen, gegebenenfalls nach Extraktion der in ihnen enthal-
tenen Phenole, Kresole usw., zur Weiterverarbeitung in der

Gasphase; das Schwerdl wurde als anreibedl verwendet.

Gasphase : Das Gemisch aus Einsatzmaterial und Wasser-
stoff durchstrémte nach der Aufheizung die Hochdruckreaktoren
(Abb. 2-4 und 2-5b) von oben nach unten. Die Verweilzeit be-
trug nur einige Minuten. Der Katalysator befand sich auf
Rosten. Die Steuerung der Temperatur wurde auch hier durch
Kaltgaszugabe vorgenommen. Die Reaktionsprodukte durchstrim-
ten Wirmeaustauscher und Kiihler und wurden im Abstreifcr und
in @er Destillation in riickzufiihrendes Kreislaufgas, Riick-
fihrmitteldl und Endprodukt, Benzin, aufgetrennt. Sowohl
Vorhydrierung als auch Benzinierung und Aromatisierung und
DHD~-Behandlung liefen nach einem derartigen Schema ab, aller-
dings jeweils mit Besonderheiten hinsichtlich Katalysator,
Temperatur und Reaktionsdruck.



