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zu 11. Beispiele zur Verfahrensauswahl

Die folgenden Beispiele bieten Alternative zu den im Lehrbuch prdsentierten Prozessrouten.
Es wurde versucht, die aktuellen Zahlen in der 3. Auflage zu berlicksichtigen. Jedoch dienen
die Beispiele zur Veranschaulichung verschiedener Aspekte der Verfahrensauswahl und haben
keinen Anspruch auf Vollstandigkeit oder stellen den technisch effizientesten Prozess dar. Es
wurde keine ausfiihrliche Patent- und Literaturrecherche durchgefiihrt, die den aktuellen
Stand des jeweiligen Beispiels beschreibt.

11.1 Ethin (Acetylen) oder Ethen (Ethylen) als Grundstoff fiir Cz-
Zwischenprodukte

Ethin war lange Zeit die einzige Basis fiir die Produktion einer Reihe wichtiger aliphatischer
Zwischenprodukte, insbesondere fiir C,-Verbindungen (Acetaldehyd, Vinylchlorid,
Vinylacetat, Trichlor- und Perchlorethylen) sowie auch fiir Acrylsaure, Acrylnitril und andere
Produkte. Mit der Entwicklung der petrochemischen Herstellung von Ethen aus gasférmigen
Kohlenwasserstoffen (Ethan, Propan) und aus Erddlfraktionen (Leichtbenzin, Gasdl) durch
thermische Spaltung (Mitteltemperaturpyrolyse, vgl. Kap. 16.2.1) wurde in der Erzeugung von
Cz-Zwischenprodukten das Ethin durch das billigere Ethen verdrangt. Der wesentliche Grund
flir den Preisvorteil des Ethens ist der niedrigere Energieaufwand seiner Herstellung im
Vergleich zum Ethin, dessen Erzeugung sowohl aus dem Rohstoff Kohle als auch auf
petrochemischer Basis (Hochtemperaturpyrolyse) ausgesprochen energieintensiv ist (vgl. Kap.
15.3.4).

Voraussetzung fir die Verdrangung des Ethins war die Entwicklung neuer
Produktionsverfahren mit Ethen als Ausgangsstoff. Dabei gelang es bald, bei den von Ethen
ausgehenden Verfahren ahnlich hohe Ausbeuten (liber 90%) zu erzielen wie bei den
Acetylenverfahren (Reppe-Chemie). Fiir Acetaldehyd, Vinylchlorid und Vinylacetat sind diese
Verfahren in Kap. 17.1.7.2 naher beschrieben. Weitere Angaben zur Verwendung von Ethen
und Ethin finden sich in Kap. 16.2 und 16.4.

11.2 Essigsdure aus Kohle oder Erdol?
Synthetische Essigsaure lasst sich durch Oxidation von Acetaldehyd in fllissiger Phase mit Luft
oder Sauerstoff in relativ einfacher Weise mit einer Ausbeute von 95 bis 97% gewinnen (vgl.
Kap.17.1.7):

(Mn-,Co—Ac)
CH3-CHO +% O — CH3-COOH

50 —-70°C
Dieser Weg zur Essigsdure basiert auf den C,-Grundstoffen Ethen oder Ethin, aus denen
Acetaldehyd erzeugt wird, oder letztendlich auf Erdél oder Kohle. Vor der Entwicklung der
Petrochemie war der eigentliche Rohstoff fiir synthetische Essigsdaure die Kohle, aus der tber
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Calciumcarbid Ethin hergestellt wurde. Nach dem Wechsel zum Rohstoff Erddl in den 50er
Jahren wurde sehr bald die Acetaldehyd-Synthese aus Ethen entwickelt (Wacker-Hoechst-
Verfahren, vgl. Kap. 17.1.5).

Eine andere Moglichkeit zur Herstellung von Essigsaure ist die Carbonylierung von Methanol
unter erhéhtem Druck (vgl. Kap. 8.2.3):

(Kat.)
CH3-CHO + CO — CH3-COOH

Obwohl dieser Weg der BASF schon um 1925 patentiert wurde, konnte das Verfahren erst
1960 im technischen MaRstab durchgefiihrt werden, da die urspriinglich vorgeschlagenen
Katalysatorsysteme (z.B. Bortrifluorid, Phosphorsdure, Metallsalze) wegen ihrer korrodieren-
den Wirkung bei den erforderlichen Temperaturen (iber 300 °C) und Driicken (um 500 bar=
50 MPa) technisch nicht zu beherrschen waren. Aufgrund von Untersuchungen von Reppe und
Mitarbeitern fand man mit Col; zwar einen ginstigeren Katalysator, doch erst durch die
Entwicklung des besonders korrosionsbestandigen Werkstoffs Hastelloy C (einer Nickel-
Chrom-Molybdan-Legierung, vgl. Kap. 18.7.3, Tab. 18.6) lieRen sich die Korrosionsprobleme
I6sen. Als Alternative zum Hochdruckverfahren der BASF steht seit 1970 das von Monsanto
entwickelte Niederdruckverfahren (ca. 30 bar= 3 MPa, 175 °C; Rhodium/Iod als Katalysator)
zur Verfligung.

Die Carbonylierung von Methanol ist nicht an die Rohstoffbasis Erddl gebunden, denn
Synthesegas (CO + 2 Ha) zur Erzeugung von Methanol und Kohlenmonoxid kann sowohl aus
Kohle als auch aus Erdoél erzeugt werden (vgl. Kap. 11.3.2 u. 17.1.1). Neben dieser Flexibilitat
hinsichtlich der Rohstoffbasis bietet der Weg zur Essigsdure liber Methanol im Vergleich zur
Acetaldehydroute den Vorteil niedrigerer Kosten fiir die Ausgangsstoffe (Synthesegas und
Kohlenmonoxid gegeniliber  Ethen). Dementsprechend hat der Anteil der
Methanolcarbonylierung an der Essigsaureproduktion seit 1980 betrachtlich zugenommen.
Weltweit wird heute die Syntheseessigsaure liberwiegend aus Methanol hergestellt (z.B. wird
weltweit 7% des Methanols in Essigsdure weiterverarbeitet).

11.3 Vermeidung eines Koppelprodukts: Methylenchlorid aus Methanol
Methylenchlorid (CH,Cl,) ist ein haufig eingesetztes Losungsmittel. Es kann zusammen mit den
anderen Chlormethanen durch thermische Chlorierung von Methan gewonnen werden. Eine
Alternative dazu ist die Veresterung von Methanol mit Chlorwasserstoff zu Methylchlorid, das
anschlieend chloriert wird.

Chlorierung von Methan liefert Chlorwasserstoff als Koppelprodukt

Die technische Chlorierung von Methan erfolgt als sog. thermische Reaktion, d. h. bei hoherer
Temperatur (400-450 °C) und ohne Katalysator (ndheres zum Verfahren vgl. Kap. 17.3.1). Wie



bei der Chlorierung anderer Kohlenwasserstoffe, z.B. von Benzol (vgl. Kap. 2.1), haben wir es
mit Folgereaktionen zu tun:

AHR
CHg4 +Cl, —» CHsCl + HCI -103,0 kJ mol*?
CHsCl +Cl, — CH,Cl, + HCl - 99,5 kJ mol*
CHCl, +Cl, —» CHCls + HCl - 95,5 kJ mol™
CHCl3 +Ch, =—» CCly + HCl - 93,0 ki mol?

Die Ausbeute der thermischen Methanchlorierung ist mit insgesamt ca. 97% an
Chlormethanen (bezogen auf Methan) relativ hoch. Ein Problem bei dem Verfahren ist jedoch
der Zwangsanfall des Koppelprodukts Chlorwasserstoff. Da auch bei der Herstellung anderer
organischer Verbindungen (z. B. Chloressigsaure, Chlorparaffine, aromatische
Chlorverbindungen) durch substituierende Chlorierung erhebliche Mengen an
Chlorwasserstoff anfallen, fiir die es haufig keine ausreichenden Absatzmdglichkeiten gibt,
sind Synthesewege von Interesse, bei denen HCl entweder nicht anfallt oder sogar verbraucht
wird. Ein solcher Weg ist die Veresterung von Methanol mit Chlorwasserstoff zu Methylchlorid
(Methanolhydrochlorierung).

Methanolhydrochlorierung verbraucht Chlorwasserstoff

Bei der Chlorierung von Methylchlorid zu Methylenchlorid entsteht ein Mol Chlorwasserstoff
pro Mol Methylenchlorid, (vgl. GI. 11.11 zur Benzolchlorierung). Dieser Chlorwasserstoff kann
als Einsatzprodukt fiir die Veresterung von Methanol zu Methylchlorid verwendet werden.
Technisch lasst sich diese Reaktion in der Gasphase an Aluminiumoxid als Katalysator bei
erhohtem Druck (3-6 bar = 0,3-0,6 MPa) und Temperaturen zwischen 280 und 350 °C
durchfihren:

(Al,03)

CH3-OH + HCI CHs-Cl + H,O
280 — 350 °C

Die Reaktion verlauft fast quantitativ, da das Reaktionsgleichgewicht ganz auf der Seite der
Endprodukte liegt. Nebenprodukte entstehen praktisch nicht; die Ausbeute in Bezug auf
Methanol liegt bei einem HCI-Uberschuss von 15 bis 20 % am Reaktoreingang bei iiber 98 %.
Die Gesamtbilanz dieses Weges zur Herstellung von Methylenchlorid sieht demnach
folgendermaRen aus:

CH3-OH + Cl, —— CH»-Cl» + H20

Hier fallt also kein Chlorwasserstoff an, wenn man von den kleineren Mengen bei den
Chlorierungsfolgeprodukten Chloroform und Tetrachlorkohlenstoff absieht. Gleichzeitig wird
im Vergleich zur Methanchlorierung pro Mol Methylenchlorid ein Mol Chlor weniger
verbraucht.



11.4 Schweres Wasser

Isotopentrennungen erfordern einen besonders hohen Energieaufwand. Ein markantes
Beispiel dafiir ist die Trennung der Wasserstoffisotope zur Gewinnung von schwerem Wasser,
das in erster Linie als Moderator in Natururankernreaktoren benutzt wird. AuRerdem wird
Deuterium an Bedeutung gewinnen, wenn es gelingt, die Kernfusion zu realisieren.

Das Hauptproblem bei der Gewinnung von schwerem Wasser bzw. des schweren
Wasserstoffisotops Deuterium ist die auBerordentlich grolRe Verdiinnung, in der es in der
Natur vorkommt. Der Deuteriumgehalt in natlirlichem Wasser liegt unter 0,015 Atom-Prozent.
Flr die technische Gewinnung von schwerem Wasser bedeutet das die Verarbeitung grolRer
Rohstoffmengen. Dazu kommt, dass wegen des niedrigen Trennfaktors bei
Isotopentrennungen eine grolle Zahl hintereinander geschalteter Trennstufen erforderlich ist,
wenn man hdhere Anreicherungsgrade erreichen will. Den weitaus groBten Umfang einer
Produktionsanlage fir schweres Wasser nimmt der Teil der Anlage ein, in dem die
Anreicherung von der natirlichen Deuteriumkonzentration bis in den Bereich von einigen
Prozent Deuterium stattfindet, da in diesem Anlagenteil groBe Stoffmengen umgewalzt
werden missen.

Wasserstoffdestillation
Der Trennfaktor « (siehe auch Gl. 8.13) ist fiur Stofftrennverfahren generell definiert als

_a'/g

e

mit cl!, ¢! und cl!, ¢} Gleichgewichtskonzentrationen von Komponente 1 bzw. 2 in Phase Il und
I. Fir Dampfflissigkeits-Gleichgewichte von Isotopenmischungen kann ideales Verhalten im
Sinne des Raoultschen Gesetzes angenommen werden, d. h., das Verhaltnis der Dampfdriicke
der reinen Komponenten ist gleich dem Trennfaktor. Die Destillation von fliissigem
Wasserstoff erscheint vom Trennfaktor aus gesehen als besonders glinstig, da das Verhaltnis
der Dampfdriicke von H; zu HD und damit der Trennfaktor zwischen H, und HD 1,5 betragt.

Der Trennfaktor zwischen H;O und HDO liegt bei 1,05; die fir die Trennaufgabe
charakteristische GrofRe (a - 1) ist also um eine Zehnerpotenz ungiinstiger als fur flissigen
Wasserstoff. Die Destillation von Wasser kommt daher fiir die technische Gewinnung von
schwerem Wasser nicht in Frage.

Isotopenaustauschreaktion

Eine ganz andere Moglichkeit der Gewinnung von schwerem Wasser besteht in der
Ausnutzung von Isotopenaustauschreaktionen:

H.O + HD —— HDO + H> (1)



H.O + HDS —— HDO + H2S (2)
NH3; + HD —— NHD + H> (3)

Die Haufigkeit der Isotope in den zwei Komponenten eines solchen Austauschsystems ist nach
Einstellung des Gleichgewichts durchaus verschieden, und zwar umso mehr, je grofRer der
relative Unterschied der Isotopenmassen ist. Dementsprechend sind die Gleichgewichts-
konstanten von Austauschreaktionen von 1 verschieden. AulRerdem sind sie
temperaturabhdngig; so betrdgt die Gleichgewichtskonstante fiir den Deuteriumaustausch
zwischen Wasser und Schwefelwasserstoff

_ [HDO] [H,S]
[H,0] [HDS]

bei 30°C 2,3 und bei 130°C 1,8. Die Temperaturabhangigkeit des Gleichgewichts von
Isotopenaustauschreaktionen macht man sich im sog. Hei3-Kalt-Verfahren zunutze (vgl. Abb.).

Frisch-
—_—
wasser
K1
kalte
Kolonne
4 angereichertes
v | Wasser o
heilRe K2
Kolonne — flissige Komponente (Wasser)
« — gasférmige Komponente
abgereichertes (Schwefelwasserstoff)
Wasser

Abb. Isotopenanreicherung im HeiB-Kalt-Verfahren (Prinzip) am Beispiel der
Schwerwassergewinnung mit dem Schwefelwasserstoffverfahren

HeiR-Kalt-Verfahren

Man leitet dabei die zwei Komponenten des Austauschsystems im Gegenstrom durch zwei
hintereinander geschaltete Kolonnen von verschiedener Temperatur. Die fllssige
Komponente (z.B. Wasser) stromt von oben nach unten zuerst durch die kalte und dann durch
die heiBe Kolonne; die gasférmige Komponente (z. B. Schwefelwasserstoff) durchstromt von
unten nach oben zuerst die heille und dann die kalte Kolonne. In der kalten Kolonne wird
Deuterium von der nach unten stromenden Flissigkeit aufgenommen; in der heif’en Kolonne
wird der Flussigkeit von dem nach oben stromenden Gas Deuterium entzogen. Der in beiden
Kolonnen insgesamt ablaufende Deuteriumtransport fihrt zu einer Anreicherung zwischen
den Kolonnen, und zwar ist dort sowohl die flissige als auch die gasformige Komponente an
Deuterium angereichert. Eine der beiden Komponenten dient als Rohstoff -in der Abb. die



flissige Komponente -, der Deuterium entzogen wird. In abgereicherter Form verlasst diese
Komponente die Anlage nach einmaligem Durchgang. Die andere, in der Abb. gasformige
Komponente wird als Hilfsstoff im Kreislauf geflihrt, wahrend das angereicherte Produkt als
Teilstrom zwischen den beiden Kolonnen entnommen wird.

Von den drei Austauschsystemen Wasserstoff/Wasser (vgl. Gl. 1),
Schwefelwasserstoff/Wasser (vgl. Gl. 2) und Wasserstoff/Ammoniak (vgl. Gl. 3) wird zur
Erzeugung von schwerem Wasser Gberwiegend das zweite System verwendet. Die zwei ersten
groBtechnischen Anlagen fiir dieses sog. Schwefelwasserstoffverfahren mit einer Kapazitat
von je 450 t/a in USA dienten nach ihrer Inbetriebnahme (1952) tiberwiegend der Gewinnung
von Deuterium fir militarische Zwecke; nach wenigen Jahren wurde die eine Anlage ganz, die
andere teilweise stillgelegt. Die groBRten  Schwerwasseranlagen nach dem
Schwefelwasserstoffverfahren sind in Kanada installiert (Gesamtkapazitit 2 *800 t a?), das
seine Atomstromerzeugung lange auf den schwerwassermoderierten Natururanreaktor
abgestellt hatte (https://en.wikipedia.org/wiki/Heavy water#Canada, letzter Aufruf am
2.1.2023).

Die beiden anderen Austauschsysteme haben zwar hohere Werte der
Gleichgewichtskonstanten. Fiir den Austausch zwischen Wasserstoff und Wasser gibt es
jedoch keinen genligend aktiven Katalysator. Dagegen lauft der Austausch zwischen
Wasserstoff und fliissigem Ammoniak mit geléstem Kaliumamid als Katalysator relativ schnell
ab; doch ist die Kapazitat einer Einzelanlage fir dieses Verfahren begrenzt, da es als Rohstoff
Wasserstoff benétigt (z.B. bei Kopplung an eine Ammoniakanlage fir 1000 t d'! mit dem dort
benétigten Wasserstoff als Rohstoff auf 70 DO t a).

Die giinstigste Temperaturkombination flir das Schwefelwasserstoffverfahren ist 30 °C fiir die
kalte und 130 °C fir die heife Kolonne. Ausschlaggebend fiir den Trennaufwand einer
Isotopentrennung  nach  dem  Heil3-Kalt-Verfahren ist das  Verhaltnis der
Gleichgewichtskonstanten bei den zwei Arbeitstemperaturen. Beim
Schwefelwasserstoffverfahren betragt dieser Wert

K3, 2,3

30 -2 213
Kizo 18

Vergleich der Verfahren fiir schweres Wasser

Bei einem Vergleich mit der Wasserstoffdestillation mit einem Trennfaktor mit 1,5 scheint
dieses letztere Verfahren deutlich glinstiger zu sein. Dabei wird aber nicht berticksichtigt, dass
die Wasserstoffdestillation bei sehr tiefen Temperaturen (20-25 K) durchgefiihrt wird. Dazu
muss der Wasserstoff auf diese Temperaturen abgekihlt und verfllssigt werden, was grofSe
Mengen an elektrischer Energie erfordert, und zwar insgesamt 2400 kWh kg?! D,0. Beim
Schwefelwasserstoffverfahren wird zwar auch elektrische Energie zum Férdern der Rohstoff-
und Kreislaufstrome bendtigt (430 kWh kg?! D,0); der (berwiegende Teil des
Energieverbrauchs entfillt jedoch auf Warmeenergie in Form von Dampf (2,5 t kg D20).
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Damit sind die Energiekosten fiir das Schwefelwasserstoffverfahren sehr viel niedriger als die
der Wasserstoffdestillation (vgl. folgende Tab.), so dass es trotz hoherer Investitionskosten
wesentlich kostenglinstiger produziert. Dazu kommt, dass die Wasserstoffdestillation ebenso
wie das Austauschsystem Ammoniak/Wasserstoff an eine Wasserstoffquelle gebunden ist. Bei
einem Vergleich dieser beiden Verfahren schneidet das letztere wegen seines niedrigeren
Energieverbrauchs deutlich glinstiger ab.

Tab. Energiebedarf und -kosten verschiedener Verfahren fiir schweres Wasser (Angaben pro
kg D20)

Verfahren elektrische Energie Dampf  Energiekosten
(0,091 €kwh™)  (18€t") insgesamt
kWh € t € €
Schwefelwasserstoffverfahren 430 39.13 25 45 84.13
Wasserstoffdestillation 2400 218.40 - - 218.40
Austausch NH; / H, 300 27.30 3 54 81.30

11.5 Phosphorsdure durch thermischen oder nassen Aufschluss von
Calciumphosphat

Ausgangsprodukt fir die Herstellung von Phosphorsaure (Produktion von 43 Mt in 2014) ist
Calciumphosphat, der Hauptbestandteil von natiirlich vorkommendem Apatit. Der Aufschluss
dieses Rohstoffs kann durch elektrothermische Reduktion mit Kohle und Kieselsdure (SiO3)
oder auf ,,nassem" Wege mit Schwefelsdure erfolgen (vgl. Kap. 18.4.1).

Elektrothermisch:

2 Caz(PO4)2 + 10 C + 6 SiO, ———— 6 CaSiOz + 10 CO + P4 DHRr = 2750 kJ mol*

+6 H20

AHg = —3050 k] mol™? P4O10 AHg = —378 k] mol™~? 4 H3POa4

P4+ 502

Nass:
Ca3(POa4)2 + 3 H2SO4 + 6 H2O ———— 3 CaS0a4 - 2H20 + 2 H3PO4

Man bezeichnet die auf diesen beiden Wegen erzeugten Produkte kurz als thermische
Phosphorsdure und Nass-Phosphorsaure. Wie aus den obigen Gleichungen angegebenen Re-
aktionswarmen zu erkennen ist, geht man bei der Herstellung von thermischer Phosphorsaure
energetisch einen Umweg. Der erste Schritt dieser Route, die Reduktion von Calciumphosphat
im elektrothermischen Ofen bei 1400 bis 1500 °C, erfordert mit ca. 13 kWh pro kg Phosphor
einen hohen Aufwand an elektrischer Energie. Der besondere Vorteil dieses Weges besteht
darin, dass man eine Phosphorsaure von sehr hohem Reinheitsgrad erhilt.

Die mit Schwefelsdure gewonnene Nass-Phosphorsaure fallt zunachst mit erheblich hoheren

Gehalten an Verunreinigungen (u. a. Calcium, Sulfat, Eisen, Aluminium, Magnesium) als
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thermische Phosphorsdure an, was aber fiir den Einsatz in der Dingemittelherstellung nicht
stort. Fir andere Verwendungszwecke, wie im Waschmittelsektor und vor allem in der
Lebensmittelindustrie, werden erheblich hohere Reinheiten verlangt, die von thermischer
Phosphorsdure leicht eingehalten werden. Nass-Phosphorsaure muss dazu besonders
gereinigt werden, und zwar durch Gegenstromextraktion mit organischen Losungsmitteln (z.B.
Butanol, Amylalkohol, Diisopropylether oder Tributylphosphat). Der starke Anstieg der
Energiepreise in den 70er Jahren hat dazu gefiihrt, dass der Anteil von thermischer
Phosphorsdure an der Gesamtphosphorsaureproduktion stark gefallen ist (weltweit von
ca. 10 % 1972/73 auf ca. 5 % in den 80er Jahren, was heute auch noch gilt nach Havelange et
al., Phosphoric Acid and Phosphates, Ullmann’s, 2012). Fir Phosphorsdure von
Lebensmittelqualitat wird aber nach wie vor thermische Phosphorsaure bevorzugt.

11.6 Durchgehen eines Chargenreaktors nach Bedienungsfehlern

Dass bei fehlerhafter Durchfiihrung auch bei Reaktionen mit relativ niedriger Reaktionswarme
Bedingungen erreicht werden kdénnen, bei denen es aufgrund einer Warmeexplosion zum
,Durchgehen" des Reaktors kommt, zeigt ein Storfall, der sich im Februar 1993 im Werk
Griesheim (bei Frankfurt, Main) der Hoechst AG ereignete, und zwar in einer Anlage zur
chargenweisen Herstellung aromatischer Zwischenprodukte. Bei der Reaktion, die zu dem
Storfall fihrte, handelte es sich um die Umsetzung von o-Nitrochlorbenzol mit methanolischer
Natronlauge zu o-Nitroanisol:

o/
NO, NO,
+ _OH + NaOH — + NaCl + H,0

Die Reaktion soll folgendermallen durchgefiihrt werden. Der Reaktionskessel wird unter

Cl

Rihren mit o-Nitrochlorbenzol und Methanol beschickt. Diese Mischung wird anschlieBend
mit der erforderlichen Menge kalter methanolischer Natronlauge versetzt, wobei weiterhin
standig gerlihrt wird. Mit der Zugabe der methanolischen Natronlauge setzt die Reaktion ein.
Durch die frei werdende Reaktionswarme erhoht sich die Temperatur des Reaktionsgemischs;
sobald sie 90 °C erreicht hat, wird sie durch Kihlen konstant auf diesem Wert gehalten. Die
Zugabe der methanolischen Natronlauge erfolgt tGber einen Zeitraum von 5 h. Dann wird zwei
weitere Stunden gerihrt; danach ist die Reaktion abgeschlossen.

Bei dem Ansatz, der zu dem Storfall fihrte, wurde zweifach gegen die Betriebsvorschrift
verstofRen:

1. Von Anfang an war der Rihrer nicht eingeschaltet, so dass der Reaktorinhalt wahrend der
Zudosierung der kalten methanolischen Natronlauge nicht durchmischt wurde. Daher
bildeten sich - vom Anlagenfahrer unbemerkt - im Reaktionskessel zwei fllissige Phasen
aus, ohne dass die Reaktion in Gang kam. Dementsprechend erhohte sich auch die
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Temperatur des Reaktorinhalts nicht; sie fiel sogar durch die kalte zulaufende Natronlauge
etwas ab.

2. Nun wurde - wiederum entgegen der Betriebsvorschrift - der Reaktionskessel mit Dampf
auf die Solltemperatur (90 °C) aufgeheizt.

Erst danach bemerkte der Bediener, dass der Rihrer nicht lief. Er schaltete ihn jetzt ein.
Dadurch wurden die zwei fliissigen Phasen im Kessel schnell miteinander vermischt, was zur
Folge hatte, dass die Reaktion schlagartig einsetzte. Fir die Abfiihrung der plotzlich frei
werdenden Reaktionswarme reichte die Kiihlung nicht aus, so dass Temperatur und Druck im
Reaktor sehr schnell anstiegen. Bei 160 °C und 1,6 MPa (16 bar) sprachen die zwei
Sicherheitsventile an, und das aufschdumende Reaktionsgemisch trat Uber die
Druckentlastungsleitung tGber Dach aus. Auf diese Weise wurden ca. 10 t des Gemischs in die
Atmosphadre verspriiht. Wegen der niedrigen AuRRentemperatur von -2 °C erstarrten die
Tropfchen. Das entstandene Aerosol wurde vom Wind in ein Wohngebiet getrieben, in dem
mehr als 2500 Menschen leben. Es lagerte sich als pulverformiger Niederschlag ab, aus dem
sich unter dem Einfluss der Luftfeuchtigkeit ein schmieriger, gelb-brauner Belag bildete.

Das ausgetretene Reaktionsgemisch bestand zu 27,8 % aus dem toxischen o-Nitroanisol, das
aufgrund von Tierversuchen mit hoher Dosierung als cancerogen eingestuft wurde. Der
Niederschlag enthielt aullerdem «ca. 30% weitere aromatische Verbindungen.
Glicklicherweise ergab eine nach dem Storfall durchgefiihrte Untersuchung eines Gremiums
von Toxikologen, dass die Mengen an o-Nitroanisol, die bei Kontakt mit dem Niederschlag
inkorporiert werden konnen, weit unter den in den obengenannten Tierversuchen
angewandten Mengen lagen und ein derartiges Gefahrenpotential nicht bestand.

Natlrlich musste der Niederschlag aus dem betroffenen Gebiet - es handelte sich um
30 Hektar - entfernt werden. In einer mehrwochigen aufwendigen Reinigungsaktion wurden
die verschmutzten Flachen gesdubert; der Arbeitsaufwand betrug ca. 150 Personenmonate.

Die Analyse des Storfalls zeigte, dass der Reaktionskessel gegen eine Fehlbedienung nicht
genligend gesichert war. Er war mit folgenden Sicherheitseinrichtungen ausgeristet:
Temperaturalarm bei 100 °C, automatische Kihlung bei 105 °C, Druckalarm bei 1,2 MPa
(12 bar). Die Kuhlleistung reichte aus, um die Reaktionswdrme auch bei verspatetem
Einschalten des Rihrers voll-stéandig abzufihren. Erst dadurch, dass der Reaktorinhalt
vorschriftswidrig beheizt worden war, wurden nach Einsetzten der Reaktion Temperaturen
erreicht, bei denen stark exotherme Sekundarreaktionen ablaufen. Diese fiihrten dann zum
Durchgehen des Reaktors.

Es war klar, dass vor der Wiederaufnahme des Betriebs Vorkehrungen zu treffen waren, die
eine Wiederholung des Storfalls ausschlieBen. Zu diesem Zweck wurde eine Verriegelung
installiert, die verhindert, dass die Dosierung der methanolischen Natronlauge in den Reaktor
bei stillstehendem Riihrer erfolgt. Die Verriegelung spricht auch an, wenn die vorgeschriebene
Temperatur Uberschritten wird.
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11.7 NOx-Emissionen bei der Salpetersaureproduktion

Salpetersaure wird heute ausschlieBlich durch katalytische Oxidation von Ammoniak und an-
schlielRender Oxidation und Absorption der nitrosen Gase in Wasser erzeugt
(VerfahrensflieRbild vgl. folgende Abb.).

NHa-Luft- Pt/Rh- Absorptions-
Mischer Netze kolonne

Reaktor 1
Filter /'r_<:| Wasser
NHs-
Verdampfer
NHs :>_
Abgas
Luft |:>— Kompressor
Filter Salpeter-
Expansions- saure
turbine (54 - 60 %
Abb. Salpetersaure durch Oxidation von Ammoniak
1. Katalytische Oxidation von Ammoniak
Gasphase:
(Pt/Rh)
4 NH3z +5 O2 4 NO + 6 H20O AHRr =-904 kJ mol?
850 — 950 °C
2. Oxidation von Stickstoffmonoxid und Absorption
Gasphase:
2NO + O, —— 2 NO2 AHRr =-114 kJ mol?
FlUssigphase
2 NO2 + HbO —/— 2 HNOs + NO AHR = -73 kJ mol?

Die obigen Gleichungen sind ein vereinfachtes Reaktionsschema des Prozesses. In der zweiten
Stufe laufen einige weitere Reaktionen ab, so die Dimerisierung von NO; zu N;Og; fiir die
Darstellung der wesentlichen Zusammenhdnge genilgt jedoch das vereinfachte
Gleichungsschema oben. Die Erzielung einer moglichst groBen Ausbeute in der zweiten Stufe
des Prozesses, was gleichbedeutend ist mit einer moglichst niedrigen Emission an nitrosen
Gasen (NO, NOz und N204 zusammengefasst als NOy), wird aus folgenden Griinden erschwert:
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1 Bei der Absorption von NO2 und N204 wird 1/3 des Stickstoffs als NO frei, das desorbiert
wird und in der Gasphase wieder zu NO; oxidiert werden muss. Die Oxidation von NO zu
NO; in der Gasphase hat eine scheinbare negative Aktivierungsenergie, d. h., sie lauft bei
tiefen Temperaturen schneller ab als bei hohen. Die Reaktion ist stark exotherm, deshalb
muss gekihlt werden.

2 Die Geschwindigkeit der NO-Oxidation wird bei niedrigen Konzentrationen von NO sehr
klein, da sie in Bezug auf NO von zweiter Ordnung ist.

Dementsprechend eignen sich folgende MalRnahmen zur Erzielung einer hohen Ausbeute an
Salpetersaure in der Absorption:

1. Durchfihrung der Absorption in einer Gegenstromkolonne mit hoher Bodenzahl,
2. effiziente Kiihlung zwecks Abflihrung der Reaktionswarme und
3. erhohter Druck, um die Geschwindigkeit der Oxidation von NO zu erhdhen.

Falls die gesamte Anlage, also Ammoniakoxidation, Weiteroxidation der nitrosen Gase und
anschlielende Absorption, unter erhéhtem Druck betrieben wird, um Kompressionskosten zu
sparen, dann fiihrt dies zu einer Ausbeuteminderung in der Ammoniakverbrennung um 1,5
bis 3%. Um den gegenldufigen Forderungen (hoher Druck beglinstigt die
Absorptionsgeschwindigkeit und vermindert die NOx-Emissionen, niedriger Druck ergibt
hohere Ausbeuten in der Ammoniakverbrennung) Rechnung zu tragen, wurden verschiedene
Verfahrenskonzepte entwickelt.

In der einen Gruppe von Verfahren (Eindruckanlagen) wird bei gleichem Druck in der
Gesamtanlage gearbeitet (Mitteldruck 0,3-0,6 MPa, Hochdruck 0,8-1,5 MPa), wahrend in den
sog. Zweidruck- oder Gemischtdruckanlagen der Druck in der Ammoniakverbrennung etwas
niedriger liegt als in der Absorption. Typische Zweidruckanlagen benutzen fiir die Ammoniak-
verbrennung 0,4 bis 0,6 MPa und fiir die Absorption 0,8 bis 1,2 MPa. Die Auswahl der
Verfahrensvariante hangt von den Gegebenheiten des jeweiligen Standorts ab, und zwar
insbesondere von den Rohstoff- und Energiekosten, den Investitionskosten und den
Bedingungen fir die Abschreibung des Investitionskapitals. Eindruckanlagen, die bei hherem
Druck (ca. 1,2 MPa) arbeiten, haben zwar den Vorteil niedriger Investitionskosten; sie erzielen
aber eine schlechtere Ausbeute an Ammoniak als Zweidruckanlagen mit 0,5 MPa in der
Ammoniakverbrennung und 0,8 bis 1,5 MPa in der Absorption. Wegen des niedrigeren
Preisniveaus flir Energien (und damit auch fir Ammoniak) in den USA werden dort
Eindruckanlagen mit hoherem Druck bevorzugt, wahrend in Europa Zweidruckanlagen
glinstiger sind.

In beiden Anlagentypen werden heute NOx-Konzentrationen im Abgas (gerechnet als NO) von
unter 200 ppm erreicht. In den friher betriebenen Normaldruckanlagen lag der NOx-Gehalt
im Abgas bei 2000 ppm und dariiber. Diese dlteren Anlagen waren an der durch das NO;
hervorgerufenen gelbbraunen Farbung ihrer Abgasfahnen zu erkennen.
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Eine Moglichkeit zur Verminderung der NOx-Emissionen vor allem aus dlteren Salpetersdure-
anlagen ist die katalytische Reduktion von NOx mit NHs:

NO + NOz2+ 2 NH3 ——> 2 N2+ 3 H20

Als Katalysatoren dienen Edelmetalle oder oxidische Katalysatoren (z.B. V,0s), mit denen der
NOy-Gehalt im Abgas um etwa den Faktor 10 gesenkt werden kann. Ein weiterer Weg zur
Erniedrigung des NOx-Gehalts ist die alkalische Absorption, z.B. in Natronlauge:

NO + NOz + 2 NaOH ——> 2 NaNO:2 + H20

Damit lassen sich zwar die NOx-Gehalte auf 100 ppm senken; doch ist dieser Weg nur gangbar,
wenn die anfallende Nitritlosung weiterverwendet werden kann. Andernfalls ware die
alkalische Absorption natiirlich keine Losung des Problems, da dann das Abgasproblem nur
auf die Abwasserseite verlagert wiirde.

Quelle der
Abwasserbelastung

Prozess

Abwasserbelastung
durch

Vermeidung (bzw.
Verminderung) der
Abwasserbelastung

Koppelprodukte und
Nebenprodukte der
chemischen
Reaktion

Katalysatoren,
Hilfsstoffe

Chlorhydrinverfahren fur
Ethylenoxid (EO) und
Propylenoxid (PO)

katalytische Luftoxidation
von Cyclohexan zu
Cyclohexanol/Cyclohexanon

Sulfonierung von Aromaten:

a Naphthalinsulfonsauren

b 1,3-Benzoldisulfonsaure

NaOH-Schmelze:

a Naphthalin-2-
sulfonséaure-2-Naphthol

b 1,3-Benzoldisulfonsaure-
Resorcin

Séurekatalyse:

a Alkylierung von Phenolen
mit Protonenséuren (z.B.
H2S04) oder Lewisséure
(z.B. AICl3)

b i-Propanol durch

Hydratation von Propen
mit H2SO4

Amalgamverfahren-
Chloralkalielektrolyse

Nitrierung von Aromaten und
deren Derivaten

CaCly, Uberschissiges

Ca(OH)z, organische
Nebenprodukte

Nebenprodukte, vor
allem Carbonséauren

organische Neben-
produkte, Na2SO4

organische
Nebenprodukte,
Na2S04, Na2SO3

organische
Verunreinigungen,
Salze

organische
Verunreinigungen

Quecksilber in Spul-
wasser

Nitrophenole
(Nebenprodukte),
biologisch schwer
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EO: katalytische Direkt-
oxidation von Ethen

PO: indirekte Oxidation von
Propen (Oxirane-
Prozess)

Erhdhung der Selektivitat
durch anderen Katalysator
(H3BO3 anstelle von Mn- oder
Co-Salzen), Kristallisation von
Adipinsaure aus Abwasser

anstelle von H2SO4

Sulfonierung mit:

- CISOsH in organischen
Lésungsmitteln (1,2-
Dichlorethan oder
Methylenchlorid)

- SOs3

Oxidation von Na2SOs3 zu
Na2S04 mit anschliel3ender
Gewinnung von reinem
Na2SO4

saure lonenaustauscher als
Katalysator

1. Ersatz durch
Membranverfahren

2. im Amalgamverfahren
Spulwasserruckfihrung und
Abtrennung von Quecksilber
aus Restabwasser

Entfernung aus Abwasser
durch Adsorption an A-Kohle
vor biologischer
Abwasserreinigung



abbaubar, toxisch fur
Bakterienkulturen

Extraktion von Produkten Léslichkeit des Ersatz biologisch schwer

aus wassrigen Medien organischen abbaubarer Lésungsmittel
Lésungsmittels in (z.B. CH2Cl2) durch leicht
Wasser abbaubare (z.B. Butylacetat)

11.8 Sulfonierung von Aromaten

Die Einfihrung der Sulfogruppe in aromatische Kohlenwasserstoffe durch Sulfonieren ist von
grofler Bedeutung fiir die Herstellung aromatischer Zwischenprodukte. Zum einen sind
aromatische Sulfonsduren, vor allem solche mit zusatzlichen Substituenten (-OH, -NH, -Cl),
wichtige Zwischenprodukte fiir die Herstellung von Farbstoffen, Pflanzenschutzmitteln,
Pharmazeutika und vielen anderen Produktgruppen, zum andern lassen sich Gber Reaktionen
der Sulfogruppe weitere interessante Produkte herstellen, wie Phenole, Thiophenole, Sulfone,
Sulfonsdureester und Amide.

Die Sulfonierung ist eine Gleichgewichtsreaktion (vgl. Kap. 11.2.1, Phenol durch
Alkalischmelze von Natriumbenzolsulfonat, oder Beispiel 7.10). Der lbliche Weg zur Erzielung
hoher Umsitze bei Gleichgewichtsreaktionen besteht im Einsatz eines Uberschusses an einem
der beiden Edukte, hier an Schwefelsdure. Um zu Umséatzen zu Sulfonsdure von Gber 90% zu
gelangen, ist ein Schwefelsdureiliberschuss von 50 bis 100% erforderlich. Nach Beendigung der
Sulfonierung, d. h. nach Einstellung des Gleichgewichtsumsatzes, wird die Uberschissige
Schwefelsdure zwecks Abtrennung mit Natronlauge oder Kalk neutralisiert. Diese Salze
werden z. T. als gefallter Gips (CaSOs - 2 H,0) oder kristallisiertes Natriumsulfat abgetrennt;
der in den Mutterlaugen verbleibende Rest gelangt zusammen mit organischen
Verunreinigungen ins Abwasser.

Sulfonierung mit Chlorsulfonsaure. Bei einer Reihe von Naphthalinsulfonsduren (u. a. Amino-
und Aminohydroxy-Naphthalinsulfonsauren), die als Farbstoffzwischenprodukte bendétigt
werden, gelang es, die Abwasserbelastung betrachtlich zu reduzieren, und zwar da-durch,
dass zur Sulfonierung anstelle von Schwefelsdure Chlorsulfonsdure verwendet wird:

RH + CI-SOzH RSOsH + HCI

(in CH,Cl — CH,Cl oder CH,Cl,)

Bei dieser Reaktion wird praktisch 100%iger Umsatz erreicht. Sie erfolgt in 1,2-Dichlorethan
oder Methylenchlorid als Losungsmittel; der als Koppelprodukt gebildete Chlorwasserstoff
entweicht gasformig und wird in die Erzeugung der Chlorsulfonsaure zurlickgefihrt.

SOz + HCI —> CI-SOzH

Sulfonierung mit SOs: In einigen Fallen ldsst sich die Abwasserbelastung auch durch die
Verwendung von Schwefeltrioxid als Sulfonierungsmittel vermindern. Voraussetzung dafir ist,
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dass die Sulfonierung nicht zu heftig ablduft, da es dann zu Oxidationen und zu erhdhter
Bildung von Sulfonen gemal} folgender Gleichung kommen kann:

R-SO3H+ RH —> R-S02-R + H20
Sulfon

Ein Beispiel flr die Sulfonierung mit SO3 ist die Herstellung von Benzol-1,3-disulfonsdure nach
einem Verfahren von Hoechst. Als Reaktionsmedium dient das Produkt Benzoldisulfonsaure,
in das gleichzeitig Benzol und Schwefeltrioxid eingeleitet werden:

SO,H

+2S50, — P
@ 3 120 - 140 °C SO3H

Zur Verhinderung der Bildung von Sulfonen wird der Reaktionsmischung etwas Natriumsalz

AHR = -366 kJ mol?

der Benzoldisulfonsdure zugesetzt. Das Produkt der Reaktion ist die Zwischenstufe zur
Herstellung von Resorcin (1,3-Dihydroxybenzol), das analog zur Herstellung von Phenol {iber
Natriumbenzolsulfonat durch Atznatronschmelze gewonnen wird (vgl. Kap. 11.2.1, Gl. 11.3 bis
11.5).

Resorcin ist Zwischenprodukt zur Erzeugung von Farbstoffen, Pharmazeutika und anderen
Produkten. Fast die Halfte der Resorcinerzeugung geht in die Produktion von Mischpolymeri-
saten mit Formaldehyd, die als Haftvermittler zwischen Kautschuk und Cord (Textilfasern oder
Stahlseile) in Autoreifen dienen.

Ebenfalls mit SOs; erfolgt heute Uberwiegend die Sulfonierung von Alkylbenzolen zu
Alkylbenzolsulfonsdauren, deren Natriumsalze die wichtigste Klasse ionischer Tenside
darstellen (vgl. Kap. 19.2.2).

11.9 Aromatische Amine durch Reduktion von Nitroverbindungen

Aromatische Amine, z.B. substituierte Aniline (Chloraniline, Aminophenole u. a.), sind wichtige
Zwischenprodukte fir die Herstellung von Farbstoffen, optischen Aufhellern, Pharmazeutika
und anderen Spezialprodukten. Diaminoaromaten, wie 2,4- und 2,6-Diaminotoluol, werden in
groflen Mengen fiir die Produktion der Polyurethane bendtigt (vgl. Kap. 16.1, 16.4 und 19.1.3).

Der klassische Weg zu diesen aromatischen Aminen ist die Reduktion der entsprechenden
Nitroverbindungen mit Eisenspéanen, z. B. von 3-Chlornitrobenzol zu 3-Chloranilin:

NO, NH,

4 @ +9Fe+4H,0 — I 4 @ +3Fe,0,
cl cl
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Dabei entsteht als Koppelprodukt Eisenoxid (liberwiegend Fe304). Mit bestimmten Zusatzen
zur Reaktionsmischung lasst sich die Zusammensetzung des Eisenoxids so steuern, dass man
daraus durch Nachbehandlung (Trocknen, Glihen) Pigmentfarbstoffe unterschiedlicher Farbe
(von Gelb Gber Braun und Rot bis Schwarz) erhalten kann. Wegen des begrenzten Bedarfs an
solchen Pigmentfarbstoffen misste jedoch der (iberwiegende Anteil des bei der Erzeugung
aromatischer Amine anfallenden Eisenoxids deponiert werden.

Vermieden wird dieser Zwangsanfall an Eisenoxid, wenn die Herstellung der Amine durch
katalytische Hydrierung der Nitroverbindungen erfolgt:

(Kat)
R-NO2+3H, —> R-NH2 + 2 HO
Anilin als das mengenmallig bedeutsamste aromatische Amin (Weltjahresproduktion
>3,8-10°t, Kahl et al., Aniline, Ullmann’s, 2012) wird heute Uberwiegend durch
Gasphasenhydrierung von Nitrobenzol erzeugt, und zwar teils im Festbett, teils im FlieRbett.
Die Hydrierung anderer Nitroaromaten wie Nitrotoluol oder Nitrochlorbenzol, die alle héher
sieden als Nitrobenzol, geschieht in flissiger Phase, und zwar meist in Losemitteln wie
Methanol und i-Propanol. Als Katalysatoren dienen bestimmte Schwermetalle, z. B. Ni, Co, Cu,
entweder in fein verteilter Form mit eigener groRer Oberfliche (Raney-Metalle) oder auf
Tragern wie Aktivkohle, Kieselgur oder Erdalkali-carbonaten. Ein besonderes Problem ist die
Hydrierung halogensubstituierter Nitroverbindungen, da es dabei auch zur Dehalogenierung
unter Bildung von Halogenwasserstoff kommen kann. Mit speziell entwickelten
Katalysatorsystemen (sulfidische Edelmetallkatalysatoren, z. B. Pt oder Re auf Aktivkohle)
werden bei der Hydrierung von halogensubstituierten Nitroaromaten Selektivitaten von tber
99% in Bezug auf das gewilinschte Amin erreicht.

11.10 Herstellung von Natriumbenzolsulfonat

Natriumbenzolsulfonat wird durch Sulfonierung von Benzol mittels Schwefelsaure und
anschlieRende Neutralisierung mit NaOH erhalten. Bei der altesten Phenolsynthese - sie wird
heute nicht mehr durchgefihrt - war Natriumbenzolsulfonat eine Zwischenstufe (vgl. Kap.
11.2.1).

Chargenverfahren nach Bayer-Leverkusen (vgl. Abb. unten)

In einen gusseisernen Kessel (a), der mit einem Kiihl- und Heizmantel, Propellerriihrer und
Rickflusskihler versehen ist und mit 3800 kg konzentrierter Schwefelsdure (200% der Theo-
rie) beschickt wird, ldsst man bei einer Anfangstemperatur von 60 °C 1500 kg Benzol unter
Kihlung zulaufen, wobei man die Temperatur leicht ansteigen lasst, so dass gegen Ende der
Benzolzugabe eine Temperatur von 75 bis 80 °C erreicht wird. Dann wird durch Beheizen des
Mantels die Temperatur auf 105 bis 110 °C erh6ht und 4 h auf diesem Wert gehalten. Danach
lasst man das Reaktionsgemisch zur Neutralisation in 4000 1 gesattigte Na>SO3 Losung (1160
kg=95% der Theorie), die sich in einem saurefesten Rihrkessel (b) befindet, bei ca. 80 bis 100

°C einlaufen und rihrt fir 1,5 h. Anschliefend ldsst man die Losung langsam und vorsichtig
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(wegen der heftigen CO2-Entwicklung) in 1000 | 40- bis 50%ige CaCOs-Suspension (c) bei 80 °C
einflieRen. Dann wird weiter so lange Kalk zugegeben, bis der Neutralpunkt erreicht ist. Der
Niederschlag wird auf Ruhrwerksnutschen (d) abfiltriert und mit Wasser gewaschen. Das
Filtrat, welches 95% der Benzolsulfonsaure als Natriumsalz und 5% als Calciumsalz enthalt,
wird zur Entfernung des Calciums bei 90 °C mit 100 kg Soda versetzt (e). Nach Abfiltrieren des
ausgefallenen Calciumcarbonats (f) wird die etwa 30%ige Losung von Benzolsulfonat n einem
Verdampfer (g) auf 50% eingedampft. Die Ausbeute an Natriumbenzolsulfonat betragt 98 bis
99 % bezogen auf eingesetztes Benzol.

Na:SOs; SO: CO>

H2SO4 >
Benzol =>

o
O
o

()

Na2CO3 Dampf
e ! ,’[
""""" >
-

CaCoOs NaBS in H.0

Abb.: Herstellung von Natriumbenzolsulfonat (NaBS) im Chargenverfahren.
a, b, ¢, e Rihrkessel, d Rihrwerksnutsche, f Filter, g Verdampfer

Oleum =>
Benzol 5>
\ _/ -J \ .-/ " " S
SOz
SO, + Dampf
Natronlauge o>
‘ ! I ‘ ! ;l ‘ ‘Ilel
4 Dampf
Dampf 5> >
Na:NOz 5> H,0
£ g [
[\ v [ |:‘ !
|

Na2SOa4 NaBS in H20
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Abb.: Herstellung von Natriumbenzolsulfonat (NaBS), kontinuierliches Verfahren. al- a6
Sulfonierungskessel (al u. a2 gekihlt, a3- a6 beheizt), b Vorneutralisation, ¢ Desorption, d
Endneutralisation, el- e3 Aufschlammkessel, f1 u. f2 Zentrifugen, g Verdampfer, h Absetztank

Kontinuierliches Verfahren nach Monsanto Chemical Company (vgl. Abb. oben)

Die Sulfonierung findet in einer Kaskade aus sechs gusseisernen Riihrkesseln (al- a6) statt. Die
beiden ersten Rihrkessel werden gekiihlt, die vier ndchsten mit Dampf beheizt. Sowohl Benzol
als auch Oleum laufen kontinuierlich in den ersten Reaktor, wobei die Stoffmenge so reguliert
wird, dass eine gute Kontrolle der Startreaktion im ersten Reaktor gewahrleistet ist
(70-80 °C). In den folgenden Reaktoren sind die Temperaturen sukzessive héher als im
vorher gehenden, bis zu 110 °C im letzten Reaktor. Das Sulfonierungsgemisch aus der
Rihrkesselkaskade wird in einen Vorneutralisator aus Stahl (b) gefordert, der mit Blei
ausgekleidet und sdurefest ausgemauert ist. Zur Neutralisation wird ein Na;SOs-Brei in den
Tank eingetragen. Die Zulaufgeschwindigkeiten werden so reguliert, dass die
Reaktionsmischung stets sauer bleibt. Das freiwerdende SO, wird gereinigt und als flussiges
SO, abgegeben. Der neutralisierte Brei wird in einen weiteren mit Blei und Ziegeln
ausgekleideten Rihrkessel (c) Giberfiihrt, in dem das restliche SO durch Einblasen von Dampf
desorbiert wird. Der Riickstand, bestehend aus Natriumbenzolsulfonat, Natriumsulfat und
freier Saure, wird in einem Endneutralisator (Riihrkessel d) mit Natronlauge alkalisch gemacht
und anschlieBend liber einen Aufschlammbkessel (el) in kontinuierlich arbeitende Zentrifugen
(f1) gepumpt. Dort erfolgt die hauptsachliche Abtrennung des Natriumsulfats von der Losung.
Das abzentrifugierte Natriumsulfat wird im Rihrkessel (e3). mit wenig Wasser aufgeschlammt
und einer weiteren Zentrifuge (f2) zugefihrt und als gereinigtes Nebenprodukt abgezogen.
Die Losung aus den ersten Zentrifugen (f1) wird in einen Eindampfkessel (g) gepumpt, die
wassrige Losung aus Zentrifuge (f2) wird zum Aufschlammen des Natriumsulfits im Riihrkessel
(e2) fur die Vorneutralisation (b) verwendet. Im Verdampfer (g) wird die Natriumbenzol-
sulfonatlésung konzentriert und in einen Absetztank (h) geleitet. Das sich dort absetzende
Natriumsulfat wird in die Zentrifugen zurlickgefiihrt. Die Natriumbenzolsulfonat-Lésung wird
aus dem Absetztank (h) in Vorratstanks gepumpt.
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