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{54) Selektivhydrierverfahren zur Entfernung stark ungesattigter Verbindungen aus Ci-Kohivnwasserstoffen

{57) Das Selektivhydrierverfahren zur Entfernung stark ungesittigter Verbindungen aus Ci-Kohlenwasserstoffen dient
der weitestgehenden Beseitigung der Alkine aus butadien- und/oder alkenhaltigen bzw. des Butadiens aus
butenhaltigen C,-Fraktionen. Mit dem verbesserten Varfahren wird eine Erhohung der Stabilitit, eine Erweiterung des
Belas:ungsbereiches und eine Erhdhung der Flexibilitat des Hydrierprozesses in der Rieselphase angestrebt.
Erfindungsgemag erfolgt die Hydrierung im geraden Durchgang an einem speziellen Katalysatorensystem mit hoher
Selekiivitit und hoher Raum-Zeit-Ausbeuts. In dam aus 2-4 unmittelbar Ubereinanderliegenden, fost angeordneten
Pd-Trégerkatalysatoren bestehenden Katalysatorensystem nimmt innerhalb angegebener Bereiche die spezifische
Oberfliche, die Oberfidchenaciditit, der Pd- und Si0,-Gehalt und/oder der Grad der Promotierung in Richtung des
Produktstromes zu. Die Reaktion verlauft bai Oherfléchenstré')mungsgeschwindigkei;en der Fliissigphase von
1,3-10-%bis 2,5 - 10-5 m/s sowie bei mittleren effektiven Querschnittsstr&mungsgeschwindigkeitun der Fliissigphase
von 0,003 bis 0,5 m/s und der Gasphase von < 15 m/s,
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Erfindungsanspruch:

1. Selektivhydrierverfahren zur Entfernung stark ungesattigter Verbindungen aus C,-Kohlenwasserstoffen
oder deren Gemischen, bei dem die selektive Hydrierung der Alkine in Gegenwart des Butadiens
und/oder der Butene, oder =us Butadiens in Gegenwart der C,-Alkene erfolgt, indem die fllissigen
C,-Kohlenwasserstoffe oder deren Gemische in einer wasserstoffhaltigen Gasatmosphdre iiber ein aus
2 bis 4 unterschiedlichen palladium- und aluminiumoxidhaltigen Tragerkatalysatoren bestehendes
Katalysatorensystem, welches in einem mantelseitig gekiihiten Rohrenreaktor fest angeordnet ist,
wobei in allen Teilen der Schiittung der mittlere Leerraumanteil 0,33 bis 0,6 betrégt, bei Temperaturen
zwischen 275 und 360 K, bei einem Gesamtdruck unter 5,0 MPa und einem molaren Wasserstoff-Alkin-
bzw. Alkadien-Verhéltnis von 1:1 bis 10:1 rieseln, das zugesetzta Hydriergas mindestens 65 Vol.-% H,
enthélt und die verwendeten Katalysatoren 0,1 bis 2,0 Ma.-% Palladium, bis zu 1 Ma.-% chemisch
gebundenes Alkalimetall, berechnet als Na,0, Aluminiumoxid, ggf. in der Summe bis zu 6,0 Ma.-%
Promotoren und zwischen < 0,1 und 20 Ma.-% Siliciumverbindungen, berechnet als SiO, enthalten, eine
spezifische Oberfliche zwischen 1 und 180 m?/g, ein Gesamtporenvolumen zwischen 0,25 und
0,8 cm®/g mit einem auf Poren mit Radien {iber 50 nm entfallenden Anteil von mindestens 30% besitzen
und das Palladium ggf. im wesentlichen auf eine maximal 2 mm starke periphere Randzone der
Katalysatorformlinge verteilt ist, gekennzeichnet dadurch, daR die
Oberflachenstromungsgeschwindigkeit der Fliissigphase zwischen 1,3 - 10-® und 2,5 - 10-5 m/s und die
der zugefiihrten, auf Normbedingungen bezogenen Hydriergasphase zwischen 1,26 - 10 ““ und
2,0 107 m/s liegt, daB die auf Normbedingungen und Einphasenstromung der zu- bzw. abgefiihrten
Flissigkeits- und Hydriergasmenge bezogene mittlere effektive
Querschnittsstrémungsgeschwindigkeit hinsichtlich der Fliissigphase im Bereich von 0,003 bis 0,5 m/s
liegt und hinsichtlich der Gasphase den Wert 15 m/s nicht iibersteigt, daB die selektive Hydrierung bei
einer auf das Gesamtkatalysatorvoluinen bezogenen Belastung durch die zu entferne~den stark
ungesattigten Verbindungen bis zu 75 Mol/i - h durchgefiihrt wird, daf das Verhiltnis der duBeren
geometrischen Oberfldche der Teilchenschiittung zu der die Schiittung seitlich begrenzenden
Rohrwandilédche mindestens b betrégt, daR die eingesetzten Katalysatoren eine nach dor
NH,-Chemisorptionsmethode bestimmte, innerhalb des Katalysatorensystems ansteigende
Oberfléchenaciditét zwischen 0,2 und 20 pmol NHa/m? und nach der CO-Chemisorptionsmethode
bestimmte F-Werte zwischen 0,06 und 0,16 besitzen und daR in Richtung des Produktstromes vom
Gesamtvolumen des Katalysatorensystems auf den 1. Katalysator 0 bis 30 %, auf den 2. Katalysator 10
bis 60 %, auf den 3. Katalysator 40 bis 90% und auf den 4. Katalysator 0 bis 50 % entfallen.

2. Selektivhydrierverfahren nach Punkt 1, gekennzeichnet dadurch, daR das Verhiltnis zwischen
geometrischer Oberflache der enthaltenen Teilchen und der die Schiittung seitlich begrenzenden
Rohrwandflache wenigstens 8 betrégt. .

3. Selektivhydrierverfahren nach Punkt 1 bis 2, gekennzeichnet dadurch, daR die
Oberflachenstromungsgeschwindigkeit der Fliissigphase im Bereich zwischen 1,8 - 10-% und
2,0 - 107° m/s und die auf die zugefiihrte Hydriergasmenge und Normbedingungen bezogene
Oberfléchenstromungsgeschwindigkeit der Hydriergasphase im Bereich zwischen 1,0 - 105 und
81074 m/s liegt, wobei die differentielle Oberflichenstromungsgeschwindigkeit der Gasphase
innerhalb des Katalysatorensystems in Richtung des Produktstromes abnimmt und am Ausgang
vorzugsweise weniger als 50% des Eingangswertes betrégt.

4. Selektivhydrierverfahren nach Punkt 1 bis 3, gekennzeichnet dadurch, da die auf Normbedingungen
und die Einphasenstrémung der zu- bzw. abgefiihrten Fliissigkeits- bzw. Gasmenge bezogene mittlere
effektive Querschnittsstromungsgeschwindigkeit der Fliissigphase im Bereich von 0,02 bis 0,4 m/s und
die der Gasphase unter Normbedingungen am Eingang < 10 m/s betriagt und daR die im Reaktor von
Rohr 2u Rohr am Eingang auftretenden Abweichungen vom Durchschnitt dieser mittleren, effektiven
Querschnittsstrémungsgeschwindigkeit +70% nicht {ibursteigen.

5. Selektivhydrierverfahren nach Punkt 1 bis 4, gekennzeichnet Jadurch, daB die auf das
Katalysatorgesamtvolumen bezogene Alkinbelastung zwischen 0,1 bis 45 mol/l - h liegt.

6. Selektivhydrierverfahren nach Punkt 1 bis 4, gekennzsichnet dadurch, daf die selektive Hydrierung
bei einer auf das Katalysatorgesanitvolumen bezogenen Butadienbelastung zwischen 0,2 und
55 mol/l - h erfolgt.
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AnWendun“sgebiet der Erfindung

Die Erfindurg betrift ein Selektivhydrierverfahren zur Entfernung stark ungesittigter Verbindungen aus Ci-Kohlenwasserstoffen
oder deren {3emischen, und Zwar zur weitestgehenden Entfernung der Alkine aus butadien- und/oder alkenhaltigen baw, des

B .
Derartige Gumische fallen beispielsweise im Rahmen der Oleﬁnerzeugung durch Kohlanwassarstoffpyrolyse an. Wigchtige
Anwendung;;gpbietg des der Erfindung 2ugrunde lisgenden Verfahrens sind dementsprechend die selektive Hydrierungr der in den

Verfahren warden bereits vor der Hydrierstufe 1—15 Vol.-% frische C‘-Kohlenwasserstofffraktion mit einer an acetylenischen
Kohlenwasserstoffen angereicherten Fraktion gemischt, wobej dig frische C,-Fraktion 0,1-5 Gew.-% Acetylene, vorzugsweise

> 0,6 Mol.-9% Vinylacetylen und der Kreislaufstrom 10-85 Gew.-9, vorzugsweise 5-80 Gew..% dcetylenische C‘-Kohlenwasserstoffe
enthélt. Die Umwundlung von Vinylacetylen betragt 20-g5 %, vorzugsweise 50-909. :

Die ,Technik der begrenzten selektiven Hydrierung” mit einem vergleichswaise niedrigen, fiir 2ahlreiche Anwendungsf'a‘lle

0,2-30 Gew.-% des Kohlen wasserstoffgemisches bilden, vor der Extraktivdestillation 2u vérmindern, um die Risiken und das
Verschmutzen der Anlage gering 2u halten.

Der HydrierprozeB wird in der Gas- oder vorzugsweise in der Flissigphase bej Temperaturen von 0-150°C ynd Driicken von
3,04-21,57 bar durchgefiihrt. Die Belastung im FlﬁssigphasanprczeB betrégt lediglich 1-20, vorzugswaise 5-10 v/vh. Trot, dieser
sehr niedrigen C;-Belastung ist auch noch tine P:oduktverd&nnung mit inertem Lc“)sungsmittel, vorzugsweise dem der
nachfolgenden Extraktionsstufe von 5-50 Gew.-%, bezogen auf das Hydriermedium, beschriaben.

Die verwendeton Katalysatoren enthalten 0,1-5 Gew.-% aines Metalls der 8. Gruppe des PSE auf einem Tréger von Holzkohle, Si0,,
Al 0,, Diatomeenerde, Calciumcarbonat oder Gemischen dieser. Zur Verbesserung der Selektivitit und Aktivitiit werden auch
Katulysatoren verwendet, die Kombinationen von Metall

wesantlicher Nachtei; deg beanspructiten Hydnerverfahrens besteht darin, daB, wie definitiv beschrieben wurde, im kontinuierlichen
Betrieb ein rascher Verlust der Hydrieraktivitat und Selektivitst auftritt, Dar Katalysator kann durch Regenerationsverfahren

gasformigen C,-minus‘Fraktionen beanspruchte Katalysator, deor bis 2u 0,1 Ma.-% pd und bis zu 0,25 Ma..g Cu, Ni, Ag und/oder Fe
als Promotor(en) zuf gingsn AL O,-Tréger enthil,

PP

e
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Das Verfahren arbeitet mit Ethineintrittsk snzentrationen bis zu 2 Ma.-%, Kutalysatorbelastungen . sischen 2600 und 10000 v/vhund
Gasstrdmungsgeschwindigkeiten in den Rohren zwischen 0,3 und 3 mys. Die Alkinbelastung muB in diesem Falle, bei
‘Katulysatorbslastungen zwischen etwa 2 und 9 kg/l - h, also unter 7 mol/i h gehalten werden, urn die beschriebene Effektivitat des
Verfahrens zu gowahrleisten. Da der Gehalt an stark ungesittigten Bestandteilen im Falle der C4-Selektivhydrierung in der Regel
erheblich dariiber liegt, fillt dieser Mangel besonders ins Gewicht. .

Auch nach DD-PS 80 018 wird eine Promotierung des Palladiumkatalysators mit Schwermetalloxiden vorgenommen, die unter
Verfahrensbedingungen nicht zum Metall reduziert werden und besténdige Cyanidkomplexe bilden. Als Zusatz enthlt der
Katalysator vorzugsweise Ni oder Fe, Ag oder Cu und/oder Cr, Mo, W, Mn, Co, Zn oder Cd auf einem chemisch wenig aktiven Triger
wie Al,0, bzw. Si0, mit einer inneren Oberfléche, die groBer als 50 m?/g sein kann. Der Schwermetalloxidgehalt betrégt das
2-20fache, vorzugsweise das 4—10fache der Gewichtsmenge des Palladiums, wobei der Pd-Gehalt zweckmaRig 0,2-5%,
vorzugsweise etwa 1% der Trégermenge sein sollte. Der Gehalt an Ag oder Cu betrégt das 0,01-0,6fache, vorzugsweise das
0,05-0,2fache der Gewichtsmenge des Palladiums. .

Dieser Katalysator zeichnet sich zwar, verglichen mit anderen Katalysatoren, durch eine verbesseite Aktivitat und héhere

Die Folgen sind Storungen in der Hydrierstufe, Verminderung der Belastbarkeit und, wenn der Druckverlust im Reaktor oder der
Aktivitatsverlust zu gro wird, vorzeitiger Katalysatorwechsel.

In den DE-OS 29 13 209 und DE-0S 30 21 371 werden Verfahren beschrieben, in denen durch definierte Vorbehandlung von
Katalysatoren sowohl die Selaktivitat als auch die Lebensdauer von Katalysatoren positiv beeinflut werden kénnen. Es wurde
gefunden, daf an Katalysatoren, die Palladium auf ALO; enthalten, u. a. die mittlere GréRe der Palladium-Kristallite eir die
Hydrierreaktion beeinflussendar Faktor ist. An vorhandenen Katalysatoren kann diess durch Kalzination bei Temperaturen von
650-1100°C in neutraler, reduzierender bzw. bevorzugt oxidierender Atmosphire gezielt beeinflult werden.

Infolge der thermischen Behandlung entstehen praktisch wenigsr aktive Katalysatoren durch die Bildung groRerer Pd-Kristallite,
wobei eine Begrenzung auf > 50 A in der DE-0OS 29 13209 und > 45 A in der DE-0S 30 21 371 beansprucht wird. Der Einsatz so
hergestellter Katalysatoren ist fiir Flissig- und Gasphasung:orasse zur Hydrierung von C,-, C;- oder Ci-Acetylenen bzw. -Dienen in
entsprachenden Kohlenwasserstofffraktionen im bekannten Druck- und Temperaturbereich beschrieben. Als eine hevorzugte
Verfahrensvariante wird eine 2stufige Hydrierung dargestelit. Dabei wird in der ersten Stufe ein Katalysator mit vergroRerten
Kristalliten eingesetzt, deren Anteil 5-70% des Gesamtvolumens betrégt. Die Zufiihrung des Wasserstoffs erfolgt separa: fiir beide
Reaktorsysteme. Im beanspruchten Verfahren wird e/n Weg vorgeschlagen, die héufig fiir das Erreichen hinreichend guier
Seloktivitaten zu aktive obere Katalysatorschicht zu démpfen und damit auch die Laufzeit positiv zu besinflussen. D3
vorgeschlagene Methode, weniger aktive Katalysatoren herzustellen, stellt ein kostenintensives Verfahren dar. Praktisch wird fiir bis
zu 70% des benGtigten Katalysstors durch die tharmische Behandlung die Aktivitat geddmpft. Dabei wird nicht nur die Effektivitat
des eingesetzten Edelmetalls eingeschirdnkt, sondern durch die erforderliche Kalzination bei 650 ‘is 1100°C in definierter
Gasatmosphiire Energie verbrausht und zusatzliche Kosten verursacht.

In den US-PS 4 247 725 und DE-OS 24 00 034 werden Verfahren zur weitestgehenden Entfernung von C,-Acetylenen in
butadienhaltiger. C,-Fraktionen beschrieben, in denen die Hydrierreaktion mit dam Herabsei:en des Wasserstoffpartialdruckes
durch Einsatz eines Wassarsto!f-Inerigas-Gemisches gesteuert wird. In beiden werdan Katalysatoren eingesetzt, die Edelmetalle der
Gruppe VIl oder deren Verbindungen einzsin oder als Gemisch ggf. aber auch andere Metalls vorzugsweise peripher auf
anorganischen Tragern anthalten.

Der HydrierprozaB wird in dsr Flissigphase gemaR DE-OS 24 00 034 im aufsteigenden Gleichstrom mit der Gasatmosphire
durchgefiihrt, wihrend gemaB US-PS 4 247 125 die Produkte von aben nach unten iiber den Katalysator geleitet werden. Beide
Verfahren werden im wesentlichen bei Temperaturen von 6-80°C, Drilcken von 2-26 kp/ecm? und C,-Belastungen < 50 I/Ih
durchgefiihrt. Um die in anderen Patentschriften beschriebene, nicht z2u unterdriickende unerwiinschte Nebenreaktion der
Hydrierung von Butadien herabzusetzen, wird mit Inertgas verdiinnter Wasserstoff eingesetzt, wobei das molare
Wasserstoff/C,-Acetylen-Varhaltnis 0,005 bis 0,10 betragen kann. Der Inertgasanteil wird praktisch in Abhéngigkeit von der Aktivitat
und dem Alter des jeweils verwendaten Katalysators, der Selektivitat und dem Grad, in dem die C,-Acetylene hydriert vierden sollen,
variiert. In der US-PS 4 247 725 wird dazu ausgefiihrt, daB hinreichand gute Ergebnisse erreicht werde.), wenn der H,-Partialdruck

< 1,5 kp/cm? betragt. In den dargestellten Beispielen betrégt er sogar < 0,6 kp/crn?, was einer Wasserstoftkonzentration s 10 Mol.-%
entspricht. Obwohi nachgewissen wird, da mit dem beanspruchten Verfahren der Butadisnverlust auf die Halfte gesenkt werden
kann, betragt er trotz der sehr hohen Wasserstoffverdiinnung noch immer 3-6 %, GeméR den Beispielen der DE-0S 24 00 034 sind

Temperaturangaben sind relativ groRe Kohlenwasserstoffmengen im gasformig abgeleiteten Progukt enthalten, die durch Kihlung
kondensiert und danach abgetrennt werden miissen. Bei Kreislauffahrweise werden die Inertgase wieder komprimiert und dem
Reaktor zugefiihrt.

Ein zweistutiges Hydrierverfahren wird in der DE-0S 21 07 568 beschrieben. Die Maximalkonzentration an zu hydrierenden
Komponenten ist bereits in der 1. Stufe auf < 3% begrenzt und wird durch Produktriickfiihrung eingetalten. Offenbar sind die
Katalysatoren unter den Hydrierbedingungen zu aktiv, so da ohne unmittelbar an des Katalysatoroberfiache stattfindende Kiihlung

dieser fiir tachnische Prozesse relativ niedrigen Maximalkonzentration der gréfte Teil der Reaktionawérme im Reaktor zur
Vermeidung unerwiinschter Nebenreaktionen abgeleitet werden. Dies erfolgt in der 1. Stufe, in der 80-85% der zu hydrierenden
Komponenten umjesetzt werden, durch Verdampfung von 5-50 Ma.-% des eingesetzten KohIenwasserstoffgemisches. AuBerdem

g
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ist auf Einhaltung niedriger molarer Wasserstoff/Acetylenverhaltnisse zu achten. Sie liegen zwischen 0,8 und 1,6:1 vorzugsweise bei |
1.2:1. Gerade diese niedrigen Bereiche bogiinstigen aber, wie allgemein beschrieben ist, die Polymerbildung, Vor :!er 2. Hydrierstufe
muB der gesamte verdampfte Kohlenwasserstoffanteil wieder kondensiert sowie der danach noch verbleibende gasformige Anteil
abgetrennt werden. AuBerdem ist der Systemdruck zv erhéhen, da diese Stufe als reine Flissigphasenhydrierung beschrieben ist.
Insbesondere fiir die Hydrierung von C,-Acetylenen zu Butadien-1,3 wird der Einsatz zweier katalytischer Betten in der

2. Regktionszone beschrieben, die villig verschiedene katalytisch aktive Mittel enthalten. Es werden Palladiumtrégerkatalysatoren
verwendet, wobei die relativ niedrige Edelmetalikonzentration (0,05-0,4 Gew.-%, vorzugsweise 0,1-0,3 Gew.-% in der oberen und
0,02-0,2 Gew.-% vorzugsweise 0,05-0,1 Gew.-% in der unteren Schicht) peripher auf Al,0, aufgebracht ist. Trotz dieser speziellen
Verteilung der Aktivkomponente wird die zweischichtige Fahrweise nun fir die 2. Stufe beansprucht, d. h. fir ainen Gehalt an zu
hydrierendan Komponenten bis maximal 0,5%. Mit Beispielen ist diese Verfahirensvariante jedoch nicht balegt.

Ein durch Anwendung eines Systems von Katalysatoren quasi zweistufiges Verfahren, allerdings fiir die selektive Hydrierung von
Cy-Fraktionen, wird in der DD 150 312 beschrieben.

Es arbeitet in der Rieselphase im wesentlichen unter den dafiir typischen Bedingungen. Kennzeichnend fiir dieses Verfahren ist, da@
die Fillung des verwendeten Rohrenreaktors aus zwei unterschiedlichen Katalysatoren besteht, die in iibereinanderliegenden
Schichten angeordnet sind. Der untere Katalysator enthalt 0,6 bis 5 Ma.-% Pd und gegebenenfalls bis zu 5 Ma.-% Promotoren auf
einem Al,0,-Tréger mit einer spezifischen Oberfliche von maximal §0 m?/g, einem Porenvolumen von 0,26 bis 0,5 cm?/g und einem
S$i0,-Gehalt bis zu 10 Ma.-%. Der obera Katalysator enthait 0,1 bis 1,0 Ma.-% Pd auf sinem makroporésen Al,0,-Triger mit einer
spezifischen Obaerfliche von maximal 25 m?/g, einem Porenvolumen von wenigstens 0,3 cm?/g und einem Porenvolumenante!i dor
Poren mit Radien iiber 50 nm von mehr als 50 %, Das Pd ist in den Katalysatorteilchen im wesentlichen gleichmiiRig verteilt. Als
Promotoren kann der Katalysator in der unteren Schicht 0,06-0,16 Ma.-% Ag und/oder Cu sowia 2,0 bis 4,5 Ma.-% Ni, Fe und/oder Cr
in metallischer oder oxidischer Form enthalten. Bei einer Gesamtschiitthdhe der Katalysatoren zwischen 2 und 6 m liegt das
Schiitthhenverhiltnis der unteren zur oberen Katalysatorschicht zwischen 0,5 und 10, vorzugsweise zwischen 1,5 und 7.

Vergleicht man die Leistungsfahigkeit dieses Verfahrens mit Selektivhydrierverfahren die in der Gasphase arbeiten, z. B. mit dem in
DD 131 844 beschriebenen, so werden vor allem folgende Vorteile deutiich.

Das Rieselphasenverfahren

— ermdglicht die 3- bis 4fache Produktbelastung

~ besitzt einan etwa 3mal so breiten Belastungsbereich

— laRt eine um eine GroRenordnung hahere Belastung an stark ungesattigten Komponenten zu.

Da in der Technik einerseits der Cy-Alkin- und/oder Alkadiengehalt der Einsatzprodukte z. T. erheblich Uber 2 Ma.-% liegt und
andererseits vor allem hinsichtlich der Belnstungsparameter eine hohe Flexibilitit der installierten Selektivhydrierverfahren
gefordert wird, weisen dic Gasphusenverfak-en erheblicku Nachteile auf. AuBerdem werdan mit der Mehrzahl der
Rieselphasenverfahren lingere Katalysatorlaufzeitei: und sine geringere Nebenproduktbildung erzielt. Allerdings fordert auch das in
der DD 150 312 beschriebene Rieselphasenverfahren zur selektiven Hydrierung von C,-Fraktionen unter technischem  Acpekt
diesbeziigliche Einschrénkuiigen. So wird, wie die praktische Erfahrung zeigt, die Belastbarkeit der Hydrierstufe bei
CyHy-Konzentrationen oberhalb etwa 6 Ma.-% mit waeiter ansteigendem Propin- und Propadiengehalt zunehmend vermindart.

eingeschrankt. Ein weiterer Nachteil dieses Ven.hrens besteht darin, daB die Selektivita: und Stabilitat des Hydrierprozusses Bei
Belastungen unter etwa 10 kg/i - h mit sinkenden Flissigkeitsdurchsatz vergleichsweise schnell abnimmt,

Ziel der Erfindung

Das Ziel der Erfindung besteht darin, oin leistungsféhiges und technologisch einfaches Verfahren zur selaktiven Hydrierung stark
ungesittigter Komponenten in dlien- und/oder atkanhaltigen C4-Kohlenwasserstoffgemischen,_insbesondere hinsichtlich des
erzielbaren Alkin- bzw. Butadien-Abbaugrades, der Selektivitit des Hydrierprozesses, der Belastbarkeit, der Laufzeit der
Katalysatoren, der Flexibilitit sowie Stabilitat des Verfahrens und der Bewirkung vorteilhafter katalytischer Nebeneffekte (2. B.
Erhdhung des Buten-2-Gehaltes durch Bindungsisomerisierung) zu entwickeln. Die einzelnen stark ungesittigten Verbindungen
sollen bis auf je < 100 ppm abgebaut und die Flexibilitat und Stabilitat des Rieselphasenprozesses in bezug auf die Verarbeitbarkeit
unterschiedlicher Einsatzprodukte, unterschiedliche Belastungen, Schwankungen andarer Verfahrensparametor sowie die
Zusammensetzung des verwendeten Hydriergases verbessert werden.

Darlegung des Wesens der Erfindung

Es ist die Aufgabe der Erfindung, ein leistungsfahiges, flexibles, stabiles und technologisch vergleichsweise sinfaches
Selektivhy:isrverfahren zur Entfernung stark ungesattigter Verbindungen aus C,-Kohlenwasserstoffen oder deren Gemischen zu
entwickeln, welches mit geeigneten Katalysatoren und vorteilhafter Gestaltung der Reaktoren Abbaugrade der ungesattigten
Verbindungen bis auf je < 100 ppm erméglicht, dabei den HydrierprozeR selektiv gestaltet und eine hohe Belastbarkeit und lange
Laufzeit der Katalysatoren sichert. :

Disse Aufgabe wird durch ein Selektivhydrierverfahren zur Entfernung stark ungesttigter Verbindungen aus

i-Kohlenwasserstoffen oder deren Gemischen, bei dem die selnktive Hydrierung der 2 Ikine in Gayenwart des Butadiens und/oder

der Butene, oder des Butadiens in Gegenwart der C,-Alkene erfolgt, indem die fliissigen Cs-Kohlenwasserstoffe oder deren i
Gemische in einar wasserstoffhaltigen Gasatmosphire iiber ein aus 2 bis 4 unterschiedlichen palladium- und aluminiumoxidhaltigen

Tragerkatalysatoren bestehendes Katalysatorensystem, welches in einem mantelseitig gekiihlten Rohrenreaktor fest anyeordnetist, |

zugesetzte Hydriergas mindestens 65 Vol.-% H, enthalt und die Verwendeten Katalysatoren 0,1 bis 2,0 Ma.-% Palladium, bis zu
1 Ma.-% chemisch gebundenes Alkalimetall, berechnet als Na,0, Aluminiumoxid, ggf. in der Summe bis zu 6,0 Ma.-% Promotoren
und zwischen < 0,1 und 20 Ma.-% Siliciumverbindurgen, berechnet als Si0, enthalten, eine spezifische Oberfliche zwischen 1 und
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180 m?/g, ein Gesamtporenvolumen zwischen 0,25 und 0,8 cm?/g mit einem auf Poren mit Radien iiber 50 nm entfallenden Anteilvon -

mindestens 30% besitzen und das Palladium gaf. im wesentlichen auf eine maximal 2 mm starke periphere Randzone der

Katalysatorformlinge verteiit ist, erfindungsgemaB dadurch geldst, daB die Oberflichenstromungsgeschwindigkeit der Fliissigphase 7

zwischen 1,3 - 10~ und 2,6 - 10~ m/s und die der zugefihrten, auf Normbedingungen bezogenen Hydriergasphase zwischen
1,25:10"%und 2,0 - 10-3 m/s liegt,

daB die auf Normbedingungen und Einphasenstromung der zu- bzw. abgefihrten Flissigkeits- und Hydriergasmenge bezogene
mittlere effektive Querschnittsstrémungsgeschwindigkeit hinsichtlich der Flissigphase im Bereich von 0,003 bis 0,6 m/s liegt und
hinsichtlich der Gasphase den Wert 16 m/s nicht ibersteigt,

daB die selektive Hydrierung bei einer auf das Gesamtkatalysatorvolumen bezogenen Belastung durch die zu entfernenden stark
ungeséttigten Verbindungen bis zu 76 Mo}/l - h durchgefiihrt wird,

daB das Verhiltnis der &uBeren geomstrischen Oberfiiche der Teilchenschiittung zu der die Schiittung seitlich begrenzenden
Rohrwandfliche mindestens 5 betragt,

daB die eingesetzten Katalysatoren eine nach der NH;-Chemisorptionsmethode bestimmte, innerhalb des Katalysatorensystems
ansteigende Oberflichenaciditét zwischen 0,2 und 20 pmo! NH3/m? und nach der CO-Chemisorptionsmethode bestimmte F-Werte
zwischen 0,06 und 0,16 besitzen und daR in Richtung des Produktstromes vom Gesamtvolumen des Katalysatorensystems auf den

1. Katalysator 0 bis 30%, auf den 2. Katalysator 10 bis 60%, auf den 3. Katalysator 40 bis 30% und auf den 4. Katalysator 0 bis 60%
entfallen.

Die Bestimmung der Oberflachenaciditét der Katalysatoren erfolgt durch Messung der Ammoniak-Chemisorption mit Hilfe eines
Impuls-Stromungsverfahrens unter Normdruck. Als Trégergas dient Wasserstoff. Es werden je nach zu erwartender Aciditit 0,2 bis
1,0 g der Probe in die MeRapparatur eingebaut und im Wasserstoffstrom von 10 i/h bei 623 K ausgehsizt.

Nach dem Abkiihlen der auzgeheizten Probe auf die MeBtemperatur von 273 K wird der Tragergasstrom mit 7 NH,-Impulsen von je
0.5 ml beladun. Bei jeder Dosierung wird die vom Katalysator nicht aufgenommene NH;-Menge zunéchst in einem mit etwa 25¢g
Styren-Divinylbenzen-Copolymeren gefiillten Adsorptionsrohr bei einer Temperatur von 190 bis 210 K adsorbiert, jewsils 7 Minuten
nach dem Dosierbeginn schockartig bei einer Temperatur von 363 K desorbier: =:»d dann katharometrisch bestimmt. Durch diese
Zwischenadsorption an dem Copolymeren werden scharfe, gut auswertbare NH,-Peaks erhalten. In der Summe ergibt sich aus den
7 Messungen die NH;-Chemisorptionskapazitit der eingewogenen Katalysatorprobenmenge und aus dieser, der
Katalysatoreinwaage und der spezifischen Oberflache die Oberflachenaciditéit des untersuchten Katalysators.

Der F-Wert charakterisiert die im Katalysator vorliegende Palladiumdispersitét. Er ist eir; Ma® fiir das Verhaltnis zwischen der Anzahl
der sxxponierten zur Gesamtzahl der vorhandenen Pd-Atome. Er wird mit Hilfe einer Chemisorptionsmethode nach dem
Impuls-Stromungsverfahren unter Normaldruck bestimmt. Bei dieser Methode wird die CO-Chernisorptionskapazitit der
Katalysatorprobe bei 273 K ermittelt. Dazu worden je nach Pd-Gehalt 0,6 bis § g Katalysator zunichst bei 393 K in sinem
*Nasserstoffstrom von 2 I/h reduzierend vorbehandelt, dann werden nach Einstellung der MeBtemperatur von 273 K in den
Wasserstoffstrom 6 Impuise von je 0,4 mi eingeschleust und die nicht durch die Pd-Oberflichenatome der Katalysatrrprobe
chemisorbierte CO-Menge wird am Ausgang katharometrisch bestimmt. Auf der Grundlage der chemisorbierten CO-) 1enge und des
Pd-Gehaltes der Probe wird dann unter der Voraussetzung, daB pro Pd-Oberflachenatom ein CO-Molekiil chemisorbiert wird, der
F-Wert berachnet. Die Praxis zeigt, daR die so ermittelten Werte als relatives MaB fiir die im jeweiligen Katalysator vorliegende
Dispersitat des Palladiums gut geeignet sind. Die tatsichlich vorliegende Pd-Dispersitit ist allerdings durchweg haher als der so
bestimmte F-Wert zum Ausdruck bringt, weil die CO-Molekiile an der Pd-Oburfldche auBer der hier vereinfachend zugrunde
gelegten linearen stets auch in einer briickenfdrmigen, 2wei Pd-Oberflichenatome beanspruchenden Form adsorbiert werden
kénnen. Das Verhaltnis zwischen linearer und briickenformiger Adsorptionsform kann z. B. durch IR-spektroskopische Methoden
oder durch vergleichende Untersuchungen zur Bestimmung der Metalloberflache ermittelt werden. Die diesbeziiglich vorliegenden ,
Untersuchungsergebnisse zeigen, daB das Pd-Oberflachenatom/CO-Verhiltnis fiir einen bestimmten Katalysatortyp im
wesentlichen konstant ist und in der Rege! zwischen etwa 1,5 fiir Pd-Trégerkatalysatoren und etwa 2 fiir Pd-Schwarz liegt (vgl. z. B.:
Martin, M. A,; Pajares, J. A. und Tejuca, L. G.; Z. Physikal. Chemie N. F. 146 [1984] 107-115 und Schlosser, E.-G.; Chemis-Ing.-Techn.
39[1967) 7, 409-414).

In einer bevorzugten erfindungsgeméBen Ausfihrungsform des Verfahrens sird in dem Katalysatorensystem 2 bis 4
Pd-Trégerkatalysatoren in ein und demselben, mantelseitig gekiihiten Rohrenreaktor in einer unmittelbar bsrainanderliegenden, in
jedem Rohr gleich hohen Schichtenfolge angeordnet. Eine Mischung und Neuverteilung des Produktstromes cder die Ab- und/oder
Zufithrung von Wiarme und/oder Stoffen zwischen den einzelnen Katalysatorschichten ist nicht erforderlich.

Eine zweckmaRige und bevorzugte Vorrichtung zur Durchfiihrung des erfindungsgemaRen Verfahrens besteht aus einem
Wirmetauscher zur Einstellung der Eintrittstemperatur, einem, das Katalysatorensystem enthaltenden, Rohrenreaktor, einsm mit
diesem gekoppelten KiihIsystem zur Abfiihrung der Hydrierwarme sowie den notwendigen Rohrleitungen, der MSR- und
Sicherheitstechnik.

Im Reaktorkopf befindst sich ein Verteilersystem fiir die zugefiihrten fliissigen C,-Kohlenwasserstoffe und die Zufithrung fir den
Wasser<toii bzw. das wasserstoffhaitige Hydriergas. Die Aufgabe des Vertsilersystems besteht in der gleichméaRigen Dosierung des
riussigproduktes in alle mit dem Katalysatorensystem gefiiliten Rohre des Reaktors. Gut geeignet dafiir sind enisprechend
kalibrierte Diisen vder Bohrungen, die in einer Platte Giber den Rohren angeordnet sind. Das Hydriergas wird in den Gasraum
zwischen Verteilersystera und Rohrbiindel mengen- bzw. druckgeregelt eingespeist. Die Rohre des Reaktors sind 1,6 bis 10 m,
vorzugsweise 2,0 bis 6,0 m lang und besitzen eine lichte Weite von 26 bis 100 mm, vorzugsweise zwischen 40 und 60 mm. Als
Auflage fir die Rohrfillluny dienen i;ormalerweise Siebe. thre Maschenweite muB der TeilchengroBe der aufliegenden Schittung
angemessen sein. Bewdhrt haben sich dafiir beispielsweise am Rand mit Blech eingefaite Siebscheiben, die‘auf einem in ainer Nut
am unteren Ende der Rohrinnenwand sitzenden Federring aufliegen. Im Reaktorunterteil, dem sogenannten Reaktorsumpf, wird das
selekiiv hydrierte, filissige Produktgemisch gesammelt und standgeregelt abgefihrt. AuBerdem kénnen aus dem Gasraum
desselben Gase, insbesondere Inertgase und/oder iiberschissiges Hydriergas, mengen- bzw. druckgeregelt abgeleitet werden.
Mantelseitig wird der Reaktor zur Abfiihrung der freigesetzten Hydrierwiirme gekihit. Als Kiihimedium haban sich siedende
Fldssigkeiten mit Siedetemperaturen unter Normaldruck bis zu etwa 315 K gut bewahrt, wie . B. olefinische undjoder gesittigte Cy-,
C4+- und Cs-Kohlenwasserstoffe oder deren Gemische oder bei héheren Arbeitstemperaturen auch Methanol. Bei der Wahl des
KihImittels ist zu beachten, daB mit dessen Normalsiedepunkt die niedrigste Arbeitstemperatur des Reaktors im Prinzip festgelegt
ist. Existiert beispielsweise in einer technischen Anlage ein geeigneter Kaltemittelkreislauf, kann der Reaktormante; u. U. direkt an
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diesen angeschlossen werden. Allardings ist es in der Regel vorteilhaft, wenn das Kiihlsystem des RGhrenreaktors als geschlossener
Kreislauf gestaltet wird. Ein geeigneter Kiihlkreislauf hesteht aus dem Mantelraum des Reaktors, einem Vorratsbehélter und einem
Kondensator. Reaktormante! und Vorratsbehélter sind im unteren, mit Kihlflissigkeit gefiliten Teil kommuniziérend und im
Dampfraum iiber den Kiihimittelkondensator miteinander verbunden. Die Kondensation der Kiihimitteldémpfe erfolgt beispielswsise
mit Hilfe einec vurhandenen Kaltemittelkreislaufas oder durch Kithlwasser. Ein derartiges Kiihlsystem ermoglicht es, das
Temperaturregime im Reaktor {iber den Kiihimitteldruck und ggf. auch Giber den Kiihimittelstand sehr gezielt zu baeinflussen und so
den Hydrierproze® zu steuern.

Die Teilchenschiittung in den Rohren besitzt, unabhéngig davon, um welchen im Katalysato.ensystem integrierten Katalysator es
sich im einzelnen handelt, erfindungsgemaf vorzugsweise einen Leerraumanteil zwischen 0,33 und 0,45 sowie eir Verhéltnis
zwischen geometrischer Oberfidache und der die Schiittung seitlich begrenzenden Rohrwandflidche von mindestens 8, insbesondere
mindestens 10. Die duBere geometrische Oberflache der Teilchen in der Schiittung besitzt fir technisch Gblicherweise eingjesetzte
Katalysatorformlinge z. B. Werte von 900 bis 1600 m?/m3. Es wurde waeiter gefunden, daR das Verhiltnis zwischen der
geomatrischen Oberfliche der Schiittung und der diese begrenzenden Rohrwandflache ein den selektiven Hydrierproze
maBgeblich beeinflussender Faktor ist. |st dieses Verhaltnis kleiner als etwa b verschlechtert sich die Selektivitat, Stabilitat und
Flexibilitat des Prozesses im allgemeinen erheblich und unter besonders ungiinstigen Bedingungen wird der geforderte Abbaugrad
der stark ungesattigten Verbindungen nicht mehr erreicht. Auch bei sehr hohen Verhéltnissen (> etwa 26) kann es zu vergleichbaren
Baeintrachtigungen hinsichtlich ihrer Auswirkungen auf das bei der Durchfiihrung des Hydrierverfahrens erhaltene Ergebnis
kommen, wenn nicht fir aine hinreichend gleichméaRige Beaufschlagung der gesamten oberen Querschnittsfliche der Rohrfillung
mit dem flissigen C,-Kohlenwasserstoffgemisch gesorgt wird.

ErfindungsgemaR entfallen in Richtung des Produktstromes, d. h. im Rohrenreaktor von oben nach unten, vom Gesamtvolumen des
verfahrensspezifischen Katalysatorensystems vorzugsweise auf den 1. Katalysator 0 bis 30%, auf den 2. Katalysator 10 bis 609, auf
den 3. Katalysator 40 bis 90% und auf den 4. Katalysator 0 bis 50%. Dabei besitzen diese Katalysatoren erfindungsgemaf
vorzugsweise folgende physikalischen und chemischen Eigenschaften:

Der 1. Katalysator enthélt bis zu 0,5 Ma.-% Pd, bis zu 0,25 Ma.-% Promotoren sowie weniger als 0,5 Ma.-% SiO, und besitzt sine
Oberflachenaciditét von unter 6 umol NHs/m?, Insbesondere enu.alt er bis zu 0,4 Ma.-% Pd, ist nicht oder nur mit Cu und/oder Ag
promotiert und ist im wesentlichen frei von Si0,. Der 2. Katalysator enthiilt bis zu 0,8 Ma.-% Pd, bis zu 0,6 Ma.-% Promotoren und bis
zu 1,6 Ma.-% 3i0,. Seine Oberfidchenaciditét betragt bis zu 5 pmol NH;/m?. Besonders bevorzugt ist in dieser 2. Schicht ein
Katalysator, der 0,4 bis 0,7 Ma.-% Pd enthalt, ggf. mit Cu und/oder Ag promatiert ist und eine Oberflachenaciditat zwischen 0,5 und
5,0 umol NH,/m? besitzt. Der 3. und 4. Katalysator enthilt bis zu 2,0 Ma.-% Pd, bis zu 16,0 Ma.-% SiO, und in der Summe bis zu

6,0 Ma.-% Promotoren. Als Promotoren kommen vor allem NiO, Fe,0; baw. Fe;04, Cu und/oder Ag in Frage. AuBerdem besitzen
diese Katalysatoren eine Oberflachenaciditat von bis zu 20 pmol NH,/m?. Dabei werden in der 3. Schicht ein Pd-Gahalt zwischen 0,6
und 1,2 Ma.-% ein Si0,-Gehalt bis zu 6 Ma.-% und ein Promotorengesamtgehalt nicht iber 5 Ma.-% sowie eine Overflachenaciditat
zwischen 1 und 10 pmol NH,/m? besonders bevorzugt. Der Katalysator in der 4. Schicht enthalt insbasondere 0,8 bis 1,6 Ma.-% Pd, 5
bis 16 Ma.-% Si0, und insgesamt 2 bis 6 Ma.-% Pramotoren und seine Oberflachenaciditét liegt im Bereich von 6 bis 20 pmol -
NH;/m’.

Es wurde weiter gefunden, daB sich Cu und/oder Ag zur Promotierung der Katalysatoren in der 1. und 2 Schicht besonders gut
eignen und daf es vortailhaft ist, wenn diese Katalysatoren praktisch frei von metallischem Fe, Co undyoder Ni sind. Weiter hat es
sich als giinstig erwiesen, wenn in den Katalysatoren der 3. und 4. Schicht die Promotoren aus der Eisengruppe vorzugsweise in
oxidischer Form und die in der Regel gleichzeitig vorhandenen Komponenten aus der 1. Nebengruppe des PSE bevorzugt in
metallischer Form vorliegen. ErfindungsgeméB steigt der Promotierungsgrad innerhalb des Katalysatorensystems in Richtung des
Produktstromes an, wobei der Promotierungsgrad sowoh! die Promotorenkonzentration insgesamt als auch die Anzahl der
enthaltenen Promotorkomponenten betrifft.

Der als Na,0 berechnete Alkaligehalt der Katalysatoren Gbersteigt erfindungsgemaB vorzugsweise nicht 0,7 Ma.-%. Dariiber hinaus
kdnnen sie noch bis zu 10 Ma.-%, vorzugsweise bis zu 5 Ma.-% Erdalkalimetalle, berechnet als Ca0, in chemisch gebundener Form
enthalten. Vorzugsweise handelt es sich dabei um Mg- und/oder Ca-Zusétze. In diesem Zusammenhang wurde weiter gefunden,
daR es vorteithaft ist, wenn die Katalysatoren in den unteren Schichten das Katalysatorensystems einen geringen Erdalkaligehalt
aufweisan oder im wesentlichen erdalkalifrei sind.

Das Tragermaterial der Katalysatoren basteht insgesamt zu mindestens 80 Ma.-% aus Al,0,, das in Form der gamma-, chi-, theta-,
delta-, kappa- und/oder alpha-Modifikation vorliagt. Ihr SiO,-Gehalt erscheint wenigstens zum Teil als alpha-Quarz, Sillimanit
und/oder Mullit.

Die im Katalysatorensystem integrierten Katalysatoren besitzen erfindungsgemaR vorzugsweise eine spezifische Oberflache
zwischen 4 und 100 m?/g, insbesondere zwischsn 4 und 50 m?/g und eine Porenverteilung, bei der wanigstens 50 %, insbesondere
wenigstens 70% des Porenvolumens auf Poren mit Radien Gber 50 nm und hdochstens 10% auf solche mit Radien unter 10 nm
entfallen. »

Es wurde weiter gefunden, daB es in der Regel vorteilhaft ist, wenn innerhalb des Katalysatorensystems in Richtung de
Produktstromes die spezifische Oberflache zu und der Makroporenanteil abnimmt. Katalysatoren mit spezifischen Oberfldchen liber
100 m?/g und einem Mikroporenanteil (Perearadien unter 10 nm) am Gesamtporerivolumen von mindestens 10%, insbesondere aber
mindestens 25%, konnen ebenfalls in das erfindungsgsméRe Katalysatorensystem integriert werden. In diesem Falle, bei relativ
hohen Reaktortemperaturen und/oder bei einer vergleichswaise hohen Pd-Dispersitat ist es besonders giinstig, wenn das Palladium
hauptsachlich in einer hdchstens 1 mm, insbesondere in einer bis zu 0,6 mm starken peripheren Randzone der Katalysatorformlinge
fixiert ist.

Die dieser Erfindung zugrunde liegenden Untersuchungen haben unter anderem gezeigt, dal zwischen den katalytischen und den
physikalisch-chemischen Eigenschaften der Kat.lysatoren eine enge Wechselbeziehung besteht. Es wurde gefunden, daB8 neben
Art, Form und Menge der enthaltenen Aktivkomponente, auch die Promotierung, die Oberflichenaciditat und die Eigenschaften des
Tragermaterials des verwendaten Katalysators mafgeblichen EinfluR auf das Ergebnis der selektiven Hydrierung stark ungesittigter
C-Verbindungen in der Rieselphase haben.

So z. B. besitzen unter den bekannten Bedingungen der selektiven Rieselphasenhydrierung die nicht oder nur wenig promotierten
Katalysatoren mit einem relativ geringen Pd-Gehalt, geringer Oberflichenaciditat und einem oberflichenarmun, makropordsen
Tréger eine unter technischem Aspekt vollig unbefriedigende Aktivitdt und/oder Laufzeit. Das trifft aucn auf den in der 1. und im

§
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wesentlichen auch auf den in der 2. Schicht eingesetzten Katalysatottyp zu. Die geforderten Alkin- und/oder Alkadiehrestgehalte
werden nur mit den frischen Katalysatoren und bei relativ nledrigen Belastungen erreicht. Ihre Laufzeit betrégt unter technischen

eine Reihe sehr unerwiinschter, ihre Effektivitét erheblich beeintrichtigende Eigenschaften. So beglinstigen sie Oligomerisierungs-
bzw. Polymerisations- und Spaltreaktionen in erheblichem Umfange. Dariiber hinaus gerat der SelektivhydrierprozeR an ihnen beim
Inbetriebnehmen, bei stirkeren Schwankungen der Betriebsparameter oder in Stérsituationen auBer Kontrolle. Das fiihrt insgesamt

Hervorzuheben ist; daB diese ungiinstigen, die Effektivitat zum Teil erheblich beeintrachtigenden Eigenschaften der einzelnen
Katalysatortypen durch Anwendung als im erfindungsgemaBen Verfahren integriertes Katalysatorensystem nicht mehr zum Tragen
kemmen und daB dariiber hinaus sogar noch, verglichen mit den bekannten Verfahren, eine Reihe zusitzlicher Vortaile erzieit
werden. Die unerwartet hohe Gesamtaktivitéit und -selektivitat sowio Alterungsbesténdigkeit dieses Katalysatorensystems bilden
eine wesentliche Voraussetzung fiir die mit dem erfindungsgemaRen Verfahen erzielte héhere Stabilitat, Flexibilitat und
Belastbarkeit sowie Laufzeit der Katalysatoren.

Vorteilhaft ist weiter, daB bei der Anwendung des erfindungsgemiBen Verfanrens der i-Butengehalt des Einsatzproduktes praktisch
nicht veréndert wird und daB, unter anderem durch Einsatz relativ stark oberflichenacider, Si0,-reicher Katalysatoren in der 3. und
4. Schicht, ohne Besintréchtigung der Selektivitit des Hydrierprozesses die Bindungsisomerisierung des 1-Butens erheblich
begiinstigt werden kann. Verluste bei der MTBE-Hersteilung aus dem zuerst durch selektive Hydrierung und dann beispielsweise
durch Extraktivdestillation weitestgehend von den Alkinen und vom 1,3-Butadien befreiten Buten-Butan-Gemisch werden so
vermieden oder im Falle der Herstellung von AT-Benzin aus derartigen Cy-Kohlenwasserstoffgamischen wird durch selektive
Hydrierung des noch vorhandenen 1,3-Butadiens verbunden mit partieller Bindungsisomerisierung des 1-Butens sing giinstigere
Zusemmensetzung des Einsatzproduktes und dadurch ein wesentlich effektiverer AT-ProzeR erzisit. ’

Es wurde weiter gefunden, daR die Strémungsverhéltnisse der beiden die Katslysatorschiittung passierenden fluiden Phasen
maRgeblichen EinfluB auf die Effektivitat des Rieselphasenprozesses haben. ErfindungsgemiR betrigt die
Oberflﬁchenstrémungsgeschwindigkeit der Fliissigphase vorzugsweise 1,8 - 10-% bis 2,0 - 10~% m/s, insbesondere 2,5 - 10-® bis

1,6+ 10~% m/s und die auf die zugefihrte Hydriergasmenge bezogene 0berﬂﬁchenstrémungsgeschwindigkeit der Gasphase
vorzugswaeise 1 + 107 bis 8 - 10-* m/s. Dabei driickt diese Oberfliichenstrémungsgeschwindigkeit den auf die geometrische
Oberfliche der gesamten Schiittung des Katalysatorensystems bezogenen Fliissigkeits- und Gasdurchsatz unter
Normalbedingungen aus. Die differentielle 0berfléchenstrémungsgeschwindigkeit der Gasphase nimmt innerhalb ¢as
Katalysatorensystems ab und betrdgt an dessen Ausgang vorzugsweise weniger als 50% des Eingangswertes. )
Kennzeichnend fiir das vorliegende Verfahren sind weiter die mittleren effektiven Querschnittsstrémungsgeschwihd.’,keiten der
fluiden Phasen im Katalysatorensystem. Sie sind hier definiert fir Normbedingungen und die jeweilige Einphasenstrémung.
ErfindungsgemaB liegt sie hinsichtlich der Flissigphase am Eingang vorzugsweise im Bereich von 0,02 bis 0,4 m/s, insbesondere
zwischen 0,03 und 0,2 m/s und bleibt innerhalb des Katalysatorensystems im wesentlichen konstant oder steigt in Richtung des
Produktstromes an. Erreicht wird dieser Anstieg vor aliem durch eine Verminderung des Leerraumanteils der Katalysatorschiittung,
insbesondera in der 3. und/oder 4. Schicht. In bezug auf die Gasphase betragt die mittlere effektive
Querschnittsstré‘)mungsgeschwindigkeit erfindungsgemaR am Eingang vorzugsweise < 10 m/s, insbesondere < 8 m/s, nimmt aber
im Gegensatz zur Fliissigphase innerhalb des Katalysatorensystems in Richtung des Produktstromes ab und betriigt am Ausgang
vorzugsweise weniger als 50% des Eingangswertes. In der Regel ist es gunstig im unteren Teil des Katalysatorensystems eine
praktisch ruhende bis schwach stromende Gasatmosphire zu erzeugen.

Die im Reaktor am Eingang von Rohr zu Rohr auftretenden Abweichungen voir, Durchschnitt dieser mittleren effektiven
Ouerschnittssm’imungsgeschwindigkeiten {ibersteigen erfindungsgemat nicht +20%, insbesondere nicht +10%. Das betrifft

auch die Stabilitét des Hydrierprozesses sowis der Alkin- und/oder Alkadienabbau zunehmend besintrdchtigt.
Einerseits sind die Stromungsverhaltnisse im Katalysatoransystem innerhalb bestimmter Grenzen nicht unabhéngig von objektiven

Faktoren, wie der zu hydrierenden Alkin- und/oder Alkadienmenge, dem Wasserstoffgehalt des verfigbaren Hydriergases und/oder

Alkin- und/oder Alkadienabbau notwendige Wasserstoffmenge zugefiihrt wir. Dariiber hiridus iasse., sich die
Strdmungsbedingungen in der Gasphase im Sinne des erfindungsgemaBen Verfahrens vor allers dyrch die Hohe des
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ErfindungsgemaR wird das Verfahren varzugsweise bei Reaktnrtemoeraturen von 285 bis 360 K durchgefiihrt, wok ei die E !
Austrittstemperatur nicht wesentlich unter der ami Eingany des Katslysatorensystems, aber iis zu i!6 K, insbesondere 5 bis 15 K,
héher liegt. Der Druck muR so gewahit werden, daR unter der gegshenen Bedingungen (Temperatar, Hydriergasmenge,
Inertgasanteil) keine nennenswerte Menge dei zugefiihrten Kohlenviasserstoffe verdampft. Er lieg'; vorzugsweise zwischen 0,4 und
2.5 MPa. :
Das erfindungsgemiBe Varfahren dient vorzugsweise zur Entfernung der Alkine aus Cs-Kohlenwatiserstoffgemischen, d. h.
Ci-Rohfraktionen wie sie beispielsweise durch Trennung des bei der Kohlenwasserstoffpyrolyse gswonnenen Spaltgases anfallen
oder zur Restbutadienentfernung aus Buten-Butan-Gemischen. Dabei erfolgt die selektive Hydrierung der Alkine in C;-Rohfraktionen
arfindungsgeméR an einem Katalysatorensystem, bei dem am Ausgang die Oberflichenaciditat 10 pmol NH-/m* und der Si0,-Gehalt
1,6 Ma.-% nicht dbersteigt, insbesondere an einem, das aus 2 ofer 3 Katalysatoren besteht, wobei vor allem auf die
4. Katalysatorschicht verzichtet wird. Dariiber hinaus sind butadien- und butenreiche Einsatzprodukte mit einer Alkinbelastung
2wischen 0,1 und 45 mol/ih und Reaktoraustrittstemperaturen bis zu 336 K besonders bevorzugt. Bei der Restbutadienentfernung
wird erfindungsgemaB ein Katalysatorensystem bevorzugt, das im unteren Teil eine vergleichswaise hoha Oberflachenaciditat
aufweist. Das ist insbesondere dann vorteilhaft, wenn Einsatzprodukte zur AT-Benzinherstellung gewor:nen werden sollen. Die
Butadienbelastung am Eingang betrégt vorzugsweise 0,2 bis 55 mol/lh. Die Alkine bzw. das Alkadien werden mit Hilfe des
erfindingsgeradBen Verfahrens problemlos auf Konzentrationen unter 100 ppm abgebaut. Dabei Gibersteigt im Falle der salektiven
Hydrierung von ©,-Rohfraktionen der Butadienverlust in der Regel nicht 1 bis 2%. Bei der Restbutadienentfernung werden im Mittel
sogar Butengewinne von etwa 45% erzieit. Dariiber hinaus wird eine Erhdhung der Buten-2-Konzentration erreicht. Der
Buten-2-Zugewinn betragt bis zu 10 Ma.-% bai Butadieneintrittskonzentrationsn von etwa 5 Ma.-% und nimmt mit steigender
Butadienbelastung weiter zu, ohne daB eine wesnntliche Verminderung des Alkengewinns sintritt.
Mit dem erfindungsgemaBen Verfahren wird auf der Grundlage eines tachnologisch vergleichsweise einfachen Konzeptes, das sich
ohne groRen Aufwand in herkdmmlichen, fiir Rieuelphasenprozesse ausgeriiststen Réhrenreaktoren realisieren 1aBt, eine
auRerordentlich hoha Effektivitat, Stabilitat und Flexibilitat bei der selektiven Hydrierung der Alkine in Gegenwart des Butadiens
und/oder der Butene oder des Butadiens in Gegenwart der C,-Alkene erreicht. Besonders augenscheinlich werden diese Vorteile im
Beraich hoher und nizdriger Produktdurchsitze. :
So ermdglicht das ertindungsgemaBe Verfahren cie Raffination von Cs-Kohlenwasserstofffraktionen mit erhéhter Konzentration an
zu hydrinrenden Komponenten mit groBer Selektivitat und bei hoher Flissigproduktbelastung ohne Einschrankungen hinsichtlich
der erzielbaren Abbaugrado und der Laufzeit der Katalysatoran.
Beispielsweise konnen hochungesiittigte Komponanten von mehr als 10 Ma.-% auf < 10 ppm unter Butenzugewinn und ggf.
entsprechender Hydroisomerisierung abgebaut werden.
Die hohe Flexibilitat, durch die sich das Verfahran tuszeichinet, hetrifft sowohl die speziellen, eine betriebene Anlage betreffenden
Bedingungen als auch die moglichen Anwendungsfalle. Durch die entsprechende Gestaltung des Katalysatorensystems fat sich
das Verfahren sehr offektiv speziellen Einsatzbedingungen und Anforderungen anpassen.
Die Erfindung soll nachfolgend anhand mehrerar Baispiele und Tabellen naher erldutert warden:
Beispiel 1
Ein Katalysatorensystem aus den in Tabeile 1 physikalisch und chemisch charakterisierten Katalysatoren B und E wurde in einen
Rohrenreaktor, bastahend aus dem Reaktorkopf, dem mantelseitig mit einem Kiihisystem gekoppelten Rohrbiindalteil und dem
behalterfrmigen Raaktorsumpf, eingebaut.
Das in einem Wiirmatauscher auf die gewiinschte Eintrittstemperatur temperierte filissige Kohlenwasserstoff-Einsatzprodukt wurde
im Reakiorkopf mit iilfe kalibriertar Diisen gleichmé&Riy auf alle Rohre verteilt. Die exoerimentell bei gleichem Flissigkeitsvordruck
zwischen den Diisen ermittelten Abwaichungen der Dosieringngen betrugen weniger als +6%.
Das erforderliche Hydriergas wurde druckgeregelt in den Gasrsum zwischen der Disenplatte und dem oberen Rohrbiindelboden
eingespeist. .
In den Rohren, deren lichte Weite 49 mm und deren Lénge 4000 mm betrug, war das Katalysatorensystem angeardnet. Als Auflage
fir jede Rohrfiillung diente eine Siebscheibe, die auf einem in einer Nut am unteren Ende der Rohrinnenwand sitzenden Federring
aufiag und eine Maschenweite von etwa 3 mm X 3 mm aufwies.
Als KiihImittel diente siedendes i-Butan, dessen Démpfe aus dem oberen Mantelraur: des Reaktors abgeleitet wurden.
Aus einem Vorratsbekslter gelangte das fiissige KihImittel standgeregelt in den Reaktor. Die Reaktoraustrittstemperatur wurde mit
Hilfe des Kii:lmitteldruckes getegyeit. Im unteren, hahéltsrfdnimigen Teil des Reaktors wurde das fliissige selektiv hydrierte
Kohlenwasse- itoffgemisch gesammelt und standgeregelt abgefiihrt.
Dariber hinaus wurde zeitweise aus dem Gasraum disses Reaktorsumpfes auch das Gas mengengeregeit cntspaint,

"

i
!
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Tabelle 1 Zusammenstellung der Daten zur physikalisch-chemischen Charakterisierung der in den Beispielen verwendeten -

Katalysatoren
Katalysator
A B c D E F "G H
Konzentration Pd 0,3 0,02 0,58 0,61 0,85 0,92 1,02 1,23
in Ma.-% Fe,04 0,026 0,028 0,029 0,040 0,044 0,037 0,59 0,087
’ NiO 0,0044 0,0064 0,16 0,0064 3,64 3,45 417 4,46

Ag < 0,001 <0,01 < 0,00} < 0,001 0,059 0,081 0,07 0,096

Si0, <01 <0,1 0,37 <01 2,25 2,69 5,62 10,55

Na,0 0,20 0,020 0,16 0,05 0,032 0,07 0,05 0,32
Spetzifische Oberfldche
in m¥/g 6,4 8,6 8,6 856 11,6 13,6 124 58
Porenvolurnen in cm?/g 0,44 041 0,45 0,41 0,39 0,368 0,34 0,62
davon entfallen auf Poren
mit Radien
rinnm
r< 10nm 0,04 0,01 0 0,012 0,01 0,031 0,03 0,08
10 < r < 50 nm 0 0,02 0,04 0,018 0,04 0,07 0,04 0,20
r> 60 nm 0,40 - 0,38 0,41 0,383 0,34 0,227 0,27 0,34
Oberflachenaciditit N
in pmol NH;/m? 1,64 217 217 2,51 7,45 6,35 81 1421 '
F-Wert 0,092 0,095 0,099 0,095 0,065 0,073 0,076 0,U75

Die analytische Kontrelle des Hydrierprozesses erfolgte sowohl fir die Einsatz- als auch Endprodukte mit Hilfe bakannter
gaschromatographischer Analysenmethoden. Der im Fliissiggas enthaltene C;- und Cs-Kohlenwasserstoffantsil betrug <0,% Ma.-%
und wurde vernacklassigt. Das Hvdriergas enthielt im Durchschnitt 94,4 Vol.-% Wasserstoff.

Das eingesetzte Katalysatorensystem ist in Tab. 2 charaktarisiert, wobei die Folge der im Reaktor in unmittelbar
ibereinanderliegenden Schichten angeordinaten Katalysatoren in Richtung des Produktstromes, d. h. von oben nach unten
angegeben ist. .

Tabells 2

Katalysator Form " Leerraum- Verhéltnis geometrische Anteil am

gemal Tab. 1 anteil Oberfliche/Rchrwandflache Gesamtvolumen

B Pillen 0,394 11,6 208 !
E Kugein 0,345 16,8 . 79,2 '

Charakteristische Parameter und Ergebnisse des unter den erfindungsgemafsn Varfehrensbedingungen bei einem Systemdruck
von 0,9 bis 1,15 MPa durchgefiihrten Hydrierprozesses sind in Teb. 3 zusammenyaefaft.

Die mittlere effektive Querschnittsstromungsgeschwindigkeit der Flissigphase stieg in Richtung des Pioduktstromes un: etwa
15%.

Die differantielle Oberflachenstrémungsgeschwindigkeit der Gasphase nahm innerhalb des Katalysatorensystems in Richtung cles
Produktstromes ab und betrug am Ausgang < 33% des Eingangswertes.

Die Selektivitdt wurde aus der Anderung der Butenanteile bezogen auf umgesetztcs Butadien berechnet. Der Butadienrestgeha't
des hydrierten Produktes war in allen Fallen < 10 ppm, d. h. der Umsetzungsgrad betrug > 99,7%.
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Tabelle 3 . | /

Tempe- 100 x W, 10*x W, Buta i-Buten Buten-1 Buten-2 Buta- Selek- Isomerisie-
ratur off. dien- ) dien tivit. " rung
bela- in%
stung der
Theo-
(K) (m/s) {m/s) mol/lh (%) (%) (%) (%) e (A%)
Hy.- Hy.-
Gas Gas :
E A C, E c, E E A E A E A E CH, CHs
liq E -1 -2

304 - N4 351 549 369 518 4,15 <001 <001 41,52 3642 24,34 30,22 254 +3071 -510 +5:88
304 314 468 773 493 814 1701 <001 <001 41,03 37,86 2527 3094 322 +4660 -3,17 +467
304 314 585 833 6,16 87,7 839 <001 <001 4086 3643 2523 31,41 308 +6682 -443 +6,18
304 314 58 946 6,16 996 9,63 <001 <001 3880 3496 2517 31,40 360 +6829 -383 +623
306 311 469 128 494 135 1,18 <001 <001 42,19 3849 27,24 31,11 041 +4146 -370 +387
306 313 678 446 7,156 469 4.49 <001 <001 4173 37,79 24,09 2850 142 +3380 -394 +442
306 314 702 850 7239 895 811 <001 <001 4152 3822 24,34 2899 248 +6444 330 +4,65
304 319 818 1453 8,62 1530 13,87 406 418 4366 38,43 2320 29,83 364 +41,76 -523 16,63
304 314 889 1227 936 1292 11,71 1,56 164 44,47 41,82 2507 29,01 2,83 +4488 -265 +394

W, — Oberflichenstromungsgeschwindigkeit der zugefiihrten Fluidmengen unter Normbedingungen und bei Einphasenstrémung | .
W,en — mittlere effektive Querschnittsstromungsgeschwindigkeit beziiglich der unter Normbedingungen zugefihrten Fluidmengen bei
Einphasenstromung

E — Eingang
A — Ausgang
Beispiel 2

Das im Beispiel 1 verwendete Katalysatorensystem wurde in der ebenfalls in Beispiel 1 beschriebenen Versuchsanlage einem
Langzeitversuch unterzogen.
Die Betrisbsparameter wurden in folgenden Grenzen variiert:

Reaktordruck MPa .0,66-1,68
Reaktoreintrittstemperatur K 281-321 ]
Reaktoraustrittstemperatur K 308-338
Butadienbe!astung mol/lh 0,49-22
Wasserstoffkonzentration Vol.-% 85-96
Oberflachenstromungsgeschwindigkeit m/s
— der Fliissigphase 3,51 10-%-8,19 - 10
-6
~ der Gasphase 1,9-10°-1563-10"*

mittlere effektive

Querschnittsstromungsgeschwindigkeit am Eingang m/s

— der Fliissigphase 0,0144-0,0863
-- der Gasphase 0,02-1,611

Wahrend dieses Versuchs wurde der Reaktor planmaRig 10mal auBer Betrieb genommen. Er verblieb nach der Entleerung der
Kohlenwasserstoffe aus dem Sumpfraum entweder unter Wasserstoffatmosphire oder wurde mit technischem Stickstoff
inertisiert. Bei der Wiederinbetriebnahme wurde er nach einer kurzen Begasung mit Wasserstoff wieder init butadienhaltigem
C.-Kohlenwasserstoffgamisch beaufschlagt. .

Der Langzeitversuch wurde nach 6620 effektiven Betrigbsstunden abgebrochen, ohne daB dabei eine Minderung des katalytischen
Verhaltens erkennbar war,

Das betrifft neben der Hydrieraktivitat insbesondera auch die Selektivitdt und das Isomerisierungsveriuiten it Abhingigkeit von der
Butadienbelastung.

In Tab. 4 ist deshalb fiir vergleichiare Butadienbelastungen das Betriebsergebnis dargestelit.

Der Hydrierprozef ist auch bei sehr starken Schwankungen der Betriebsparameter sehr stabil.

Die relativ gro8en Differenzen sowohl fiir die Reaktureintritts- als auch -austrittstemperatiran entspreckien dem Variationsbereich
des Langzeitversuches und nichi dein natiirlichen Alterungsverhaltan des Katalysatorensystems.

Da der Butadienabbau am verwendeten Katalysatorensystem sehr hoch und stabil ist, wurden, um den analytischen Aufwand in
vertretbaren Grenzen zu halten, C,H4¢-Spurenanalysen nur stichprobenartig in groBeren Zei*absténden durchgefiihrt. Alle Werte
lagen < 10 ppm.
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Tabelle 4 ’
Tempe- 1°xW, 102xW,, Buta- i-Buten Buten-1 Buten-2 Buta- Selek- [somerisie-
tatur eff. dien- ) dien tivit. . rung
bela- 13 in%
stung der
Theo-
K inm/s inm/s mol/lh  Ma.-% Ma.-% Ma.-% Ma.-%rie Ma.-%
E A Ci.  Hy. Ci Hy.- E A E ‘A E A E Bu- Bu-
liqr Gas liq Gas _ ten-1 ten-2
E E
303 314 6571 663 601 698 664 0.44 0,28 43,21 3860 2360 2940 2560 -+4{,20 -461 +5,80
303 315 645 746 680 788 7,16 0,56 059 44,18 40,94 24,24 28,74 267 +50,19 -324 +450
303 314 5156 742 542 782 6,09 0,56 0,58 41,27 37,00 26,14 3067 254 +46,46 -427 4543
308 320 819 960 863 101,1 9,95 1,63 1,67 4293 37,37 2414 30,92 261 +4828 -5,66 +6,78
308 320 7,95 891 838 938 958 0,80 0,84 43,76 41,47 2498 28,99 268 +6822 -229 +4,01
307 318 669 801 705 844 757 0,16 0,28 45,74 4133 2669 31,26 243 +56,79 -441 4567

307 318 686 887 722 934 8,04 <001 <001 4425 41,10 2529 29,61 252 +4643 -3,16 +4,32

Beispiel 3

Die Katalysatoren D und F aus Tab. 1 wurden einer katalytischen Testung in einem Rieselphaselaborreaktor unterzogen.

Der Reaktor bestand aus einem Doppelmantelrohr, wobei der Reaktionsraum von 10 mm Durchmesser und 260 mm Héhe von einem
duBaren Kithimantel Giber die gesamte Lange umgeben war.

Als Kiihimedium diente thermostatiartes Wasser, das durch Zwangsumliauf den Mantalraum von unten nach oben durchstromte.
Die Reaktorfillung bestand aus dem Katalysatorensystem mit einem Gesamtvolumen von 16 ml und einer dariiberliegenden Schicht
von etwa 4 ml inertem Trigermaterial.

Die Katalysatoren wurden in Form von Splitt der KorngroBe 1,25-2,00 mm und das Inertmaterial als Splitt der Korngrifie

0,8-1,00 mm unmittelbar {iberainande-lisgand eingebaut.

Die fliissige butadiei.haltige Buten-Butan-Frektion wurde mit Raumtemperatur von oben auf das Inertmaterial geleitet. Dabei wurde
die Fraktion auf Reaktionstemperatur gebracht.

Am Reuktoreingang wurde das Hydriergas mengengeregelt eingespeist. Mit einem geringen Stickstoffstrom, derinden
gasfdrmigen Teil des katalysatorfreien Reaktorsumpfraumes dosiert wurde, wurde der Systemdruck bei 0,85 MPa konstant gehalten.
Aus dem Reaktorsumpf erfolgte die standgerugelte Ableitung der hydrierten fliissigen C,-Fraktion.

Das Katalysatorensystem ist in Tab. b charakterisiert, wobei die Folge der im Reaktor angeordneten Katalysatoren in Richtung des
Produktstromes von oben nach unten angegeben ist.

Tabelle &
Katalysator Leerraum- Varhiltnis Anteil am .
gemaB anteil geometrische Gesamt- .
Tab. 1 Oberflache/ volumen
Rohrwand-
fliche
D 0,48 7,39 29
F 0,40 7,95 "

Das eingesetzte Hydriergas enthielt 78 Vol.-% Wasserstoff.

Churakteristische Parameter und Versuchsergebnisse sind in Tab. 6 zusammengefalt.

In einem Langzeitversuch, in dem jeweils nach 8stiindigem Bettieb der Reaktor abgestelit, inertisiert und danach wieder in Betrieb
genommen wurde, konnten konstante Hydrier- und Hydroisomerisierungsergebnisse erhalten werden. Der Test wurde nach 240
Stunden abgebrochan.

Das hydrierte Produkt enthielt in allen Féllen < 10 ppm Butadien. Die mittlere effektive Querschnittsstromungsgeschwindigkeit der
Flissigphase stieg in Richti:ng des Produktstromes um etwa 20%. Die differentielle Oberflachenstromungsgoschwindigkeit der
Gasphase nahm innerhalb des Katalysatorensystems in Richtung des P(oduktslromes ab und betrug am Ausgang 40-49% des
Eingangswertes.
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Tabelle 8
Tem- 10°xW,  1xW,  Buta- -Buten” Butent  Buten-2  Buta- Sslek. . Isomerisierung B
pe- off, dien- A dien- tivit. o
ra- : befa- ' 13 in% |
tur ) stung der !
Theo-
rie
K in:a/s inm/s mol/lh Ma.-% Ma.-% Ma.-% Ma:-% Ma.-%
C Hy- ¢ Hy.- E A E A E A E Bu- Bu- ;
liq Ges i Gas . ‘ ten-1  ten-2 i

E E

318 190 124 254 185 22,18 38,99 39,06 21,93 1766 11,256 1948 9,68 +41,96 -4,27 + 8,238
318 237 156 318 207 2782 3742 37,39 22,13 1842 11,22 1869 961 +36,85 -381 + 7,37
318 285 225 381 299 4003 3744 3744 2239 17,26 10,70 2208 1163 +54,03 -513 11,38
318 332 2371 444 NE 4843 3878 3872 2085 16,86 10,11 1954 1148 +46,9% --3,92 + 9,43
318 380 272 5,08 36,1 5331 3834 3629 2315 19,13 1067 2261 1146 +68(7 4,02 +11,99

Baispiel 4

In einer Pilotanlage, deren Betrieb im by-pass zum technischen Reaktor erfolgte, wurde ein Katalysatorensystem von o' -n nach
un‘en, bestehend aus den Katalysatoren A, C, G und H der Tabelle 1, in unmittelbar ibereinanderliegenden Schichten verwendet,
Der Reaktor bestand aus einem mantelseitig gekiihiten Reaktionsrohr mit einer lichten Weite von 24 mm und einer Linge von
£.300 mm., .

Die in einem Warmeiibertrager temperierte fliissige butadienhaltige Kohlenwasserstofffraktion wurde von oben durch eine Diise i
eingespritzt und gleichzeitig das Hydriergas druckgercgelt in den Gasraum des Reaktorkopfes eingespeist, so daB die zu '
hydrierende Fraktion im Gleichstrom mit der wasserstoffhaltigen Atmosphire das Katalysatorensystem durchstromte. Die hydrierte
Fraktion wurde aus dem unteren katalysatorfreien Reaktortail standgeregelt abgelsitet.

Die Abfiihrung der Hydrierwdrme erfolgte mit siedendem i-Butan irn mantolseitigen Kiihisystem.

Der im Fliissiggas enthaltene C;- und Cs-Kohlenwasserstoffanteil betrug < 0,1 Ma.-% und wurde vernachlassigt. Das Hydriergas

enthielt durchschnittlich 93,2 Vol.-% Wasserstoff. _

Das Katalysatorensystem ist in Tab. 7 charakterisiert, wobei die Folge der im Reaktor angeordneten Katalysatoren ir. Richtung des
Produktstromes von oben nach unten angeguoen ist. . i

T

Tabelle 7
Katalysator Form - Leerraum- Verhiltnis Anteil am
geméaR anteil goometrische Gesamt-
Tab. 1 Oberfliche/ volumen
Rohrwand-
fliche .
A Pillen 0,442 543 12
c Pillen 0,394 5,94 20
G Kugeln 0,345 8.28 51
H Kugeln 0,330 9,27 11

In Tabelle 8 sind die charakteristischen Ergebnisse, die mit diesem Katalysatorensystem ur.ter den erfindungsgeméRen
Verfahrensbedingungen erzielt wurden, dargestelit.

Die mittlere sffaktive Querschnittsstrémungsgeschwindigkeit nahm in Richtung des Produktstromer, um etwa 35 % zu. Die ]
Oberﬂéchenstrémungsgeschwindigkeit der Gasphase am Reaktorausgang betrug 20 bis 38% des Wertes am Reaktoreingang.

Im Verlaufe des Versuches waren keine Alterungserscheinungen erkennbar. Die relativ hohen Butadienbelastungen konnten im
geraden Durchgang ohne Riickfiihrung von hydriertem Produkt praktisch vollstindig hydriert werden. Die Butenzunahme betrug
durchschnittlich 45% des aus der Butadienumwandlung theoretisch mdglichen Gewinns bei Butadienrestgehalten von < 10 ppm.
Der Versuchsbetrieb zeigte unter den gepriiften Verfahrensbedingungen konstante Hydrier- und Hydroisomerisierungsreaktionan.
Stdérungen traten weder im RieselphasenprozeR selbst noch am Katalysatorensystem auf.

Die nach Beendigung des Versuches ausgebauten Katalysatoren enthielten Kohlenstoffguhalte 2wischen 1 und 2 Ma.-%.
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Tabello 8 o , ‘ |

! {
Tempe- 10°Y. W, 102 X W, Buta- i-Buten Buten-1 Buten-2 Buta- Selek- Isomerisie- f
ratur off. dien- dien tivit. rung \
bela- in% oot
stung . der i
Theo- '
. . rie ;
(K) (m/s) (m/s) mol/lh (%) (%) (%) (%) (a%) f
Hy.- y.- i
Gas Gas
E A G E G 3 E A E A E A E Bu- Bu-
liq E ten-1 ter-2

298 311 495 363 7,26 434 27,72 4092 40,85 2290 1391 1063 1798 9,98 +43,18 -299 + 7,35
206 311 7,10 498 848 594 3639 4C74 4088 2291 16306 949 20,26 1123 +39,00 -6,63 +10,77
295 311 812 381 969 455 37,11 4036 4035 2334 17,70 11,31 2166 10,02 +48,01 -564 +10,26
295 316 10,14 639 1211 763 6606 3883 3878 2271 1783 1006 2129 12,11 +562,02 -4,98 +11,23

Beispiel 5

Zur selektiven Hydrierung der Alkine in technischen C,-Fraktionen wurde ein aus den in Tab. | charakterisierten Katalysatoren A, C
und E bestehenies Katalysatorensystam in den im Beispie! 3 beschriebenen Laborreaktor eirgebaut. Die ergénzend zu den
chemischen undl physikalischen Eigenschaften noch erforderlichen Angaben zu diesem Katalysatorensystem sind in Tab. 8
zusammengefalit, wobei die Folge der einzelnen im Reaktor in unmittelbar iibereinanderliegenden Schichter angeordneten
Katalysatoren in Richtung des Produktstromes, d. h. von oben nach unten, angegeben sind. Die Katalysatoren wurden ebenfuils in
Form von Splitt eingesetzt, dessen Kornung im Bereich zwischen 1,25 und 2,0 mm lag.

Tabeolle 9
Katalysator- Leer- Verhiltnis Volumen-
bezeichnung  raum- geometri- antail
gem. Tab. 1 anteil sche Ober-
flache/Rohr-
wandfldache
1. Katalysator A 0,48 7,39 18,7
2. Katalysator C 0,45 1,48 34,4
3. Kataiysator E 0,38 8,22 48,9

Der Reaktordruck betrug 1,2 MPa. Die Eintrittstemperatur wurde iiber einen vorgeschalteten Wirmetauscher aingestelit. Das
zugefiihrte Hydriergas enthielt bei den letzten 3 in Tabelle 10 aufgefihrtan Versuchspunkten 72,4 Vol.-% H,, ansonsten 92,0 Vol.-%"
H,. . |
Charakteristische mit diesem Katalysatoransystem unter erfindungsgema@en Verfahrensbedingungen erzielte Ergebnissi: sind in

Tab. 10 zusammengefaRt. Das filissige Einsatzprodukt enthielt neben den angegebenen C,-hohlenwusserstoffen noch zv ischen

<0,1 und 3,6 Ma.-% C,-Kohlenwasserstoffe 5,28 bis 9,20 Ma.-% C,H,, und z. T. geringe Meng 3n Cs-Kohlenwaszerstoffe. V in den
C,-Anteil entfielen im Durchschnitt etwa 40% auf CyH,.

Pie mittlere effektive Querschnittsstromungsgeschwindigkeit der Flissigphase stieg in Richtung de: Produktstromes uri etwa 40%
an, die Oberflachenstromungsgeschwindigkeit der Gasphase hingegen sank und betrug am Ausgang des Katalysatoren:iystems 10

bis 25% des Wertes am Raaktoreingang beim Einsatz von 92%igen Wasserstoff und 30 bis 45% beim: Firsatz von 72,4%i¢c en
Wacserstoff.

Die Konzentratinn der C,-Alkine betrug am Reaktorausgang in allen Féllen in der Summe weniger als 200 ppi.

Die gegeniiber iem Eingangs¢ehalt festgestellten Abweichungen des C4H,s-Gehaltes lieger innerhiulb las Analysenfeh ers. Die
angegebene Butadienbilanz biezieht sich auf die eingesstzte Butadisnmenge. Sie ist ein gu.es Mag fiir die Selektivitdt c es
Hydrierprozesses.
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"' Tabelle 10
‘Temperatur 10°xXW, 100X W, Ci-Al- Y Butene . 1,3-Butadien Bilenz  C,-Alkine
eff. kinbe- .
lastung
K ' inm/s inm/s mol/lh  Ma.% Ma.-% 1+ Ma.-% Ma.-%
Eng, Ausg. C, Hy.- (o Hy.- Eing. Ausg.  Eing. Ausg. Eing.
liqu Gas E Gas E .

283 308 455 255 5,82 32,7 281 56,76 - 6797 3588 31,14 =202 046
32t 338 6.69 32,5 8,56 41,8 309 4343 4445 4934 4863 -1,35 034
308 319 7,15 13,2 9,15 93,7 1606 4802 4996 43,90 43,59 -0,56 1,65
323 337 1,22 44,8 9,26 67,3 767 6346 5466 3984 3941 -092 077
323 330 5,74 328 134 42,0 497 6015 61,28 4248 41,95 -1,12 064
293 309 2,17 25,3 2,77 32,5 164 4928 5042 3869 38,07 -163 0,62
318 - 328 1,16 - 856 1,48 10,9 1,0 51,21 62,01 39,84 33,65 -040 064
303 314 3,45 285 4,42 36,4 275 51,08 6216 33,61 39,08 -1.24 059

Beispiel &

Vergleichsbeis)iel

Die Katalysatoron A und E wurden jeder fiir sich allein in dem im Beispiel 3 beschriebenen Versuchsreaktor zur selektiven
Hydrierung von C,-Fraktionen getestet. Beim Katalysator A, der in Form von Mikrokugeln eingebaut wurde, betrug der
Leerraumanteil; = 0,35 und das Verhiltnis zwischen der duBeren geometrischen Oberfldche und der, die Katalysatorschiittung
saitiich bugrenzanden Re wktorwandfliche, Ay/Ay =495, Die analogen KenngroBen fiir den in Form von Splitt eingesetzten
Katalysator E waren € = 0,44 und Ag/Ay =1,43. Die gewihliten Prifbedingungen waren mit denen im Beispiel 3 vergleichbar,

Mit dem Katalysator A konnte, obwohl z. T. schon recht erhabliche Butadienverluste zu verzeichnen waren, ein stabiler Abbau der
Alkine auf die in der Summe geforderten < 200 ppm nicht erreicht werden. Selbst im giinstigsten Falle betrug der durchschnittliche
Restgehalt an Vinylacetylen und Butin-1 in der Summe noch 345 ppm.

Eine Zusammenfassung der mit dem Katalysator E erzielten Ergebnisse einschlieBlich der Bedingungen, unter denen sie erhelten
wurden, enthiilt Tabelle 11. -

Der Butangehait in der eingesetzten Cy-Fraktion lag im Bereich von 4,60 bis 9,55 Ma.-% und stiag in dem hydrierten C,-Gemisch um
0,5 bis 1,5% vezogen aut die singesgtzte Butanmenge an. ) :

Die Oberﬂéchenstrﬁmungsgeschwindigkeit der Gasphase sank und betrug am Ausgang des Katalysatorensystems 10 bis 45% des
Wertes am Resktoreingeng.

Ein Vergleich dieser Ergebnisse mit denen im Beispiel b mit dem erfindungsgemiRen Verfahren und Katalysatorensystem erzielten
macht deutlich, daf unter der Voraussetzung eines vergleichbaren Alkinabbaugrades die Selektivitit und Flexibilitit des
herkémmlichen Verfat rens erheblich geringer sind. Dementsprochend wird, wie das vorliegende Vergleichsbeispiel zaigt, der in der
Regel geforderte hohe Alkinabbaugrad nur in einem vergleichsweise engen Belastungsbersich und durch einen relativ hohen
WasserstoffiiberschuB srreicht, wobei der Butadienverlust im Durchschnitt etwa viermal héher war als bei der Durchfithrung des
Hydrierprozesses nach dem erfindungsgemaRen Verfahron.

Tabelle 11
Tem.peratur 10° X W, 107 x Wy, Ci-Al- 3 Butens Butadien-1,3 Bilanz  C,-Alkine
e, kinbe-
lastung
K inm/s in mye mol/lh  Ma.-% Ma.-% t Ma..% Ma.-% ppm
Eing. Ausg. C;  Hy.- Cs Hy.- Eing. Ausg.  Eing. Ausg. Eing. Ausg.
liq  i3as E GasE

288 304 147 190 2,04 28,3 0,60 64,00 6794 3876 3504 -942 032 120
318 328 532 1344 131 89,2 3,20 64,02 5748 38,77 35,69 =762 047 220
303 312 658 440 8,12 61,0 3,18 49,76 51,66 4400 42,38 -332 038 360
298 308 5,04 726 68,98 1004 252 563,65 57,67 38,01 34,38 -942 0,32 205
323 33 1,83 256 2,54 35,4 231 43,97 48,77 60,12 48,26 ~3,60 1,00 216

Beispiel 7

Zur selektiven Hydrierung des Butadien in einer Buten/E utan-Fraktion wurde ein aus den in Tab. 1 charakterisierten Katalysatoren A,
C, G und H bestehendes Katalysatorensyster: in den iin Baispiel 4 beschriebenen Reaktor eingehaut. Die ergdnzend zu den
chemischen und physikalischen Eigenschaften noch erforderlichen Angaben zu diesem Katalysatorensystem sind in Tab. 12
zusammengefaldt, wobei die Folge der einzeinen im Reaktor in unmittelbar libereinanderliegenden Schichten angeordneten
Katalysatoren in Richtung des Produktstromes, d. h. von oben nach unten angegeben sind.
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Tabelle 12

Kataly- Form Leerraum- Verhéitnis Anteil am

sator anteil geometrische Gesamtvolumen
gemal. Oberfléche/

Tab. 1 Rohrwandflache

A Pillen 0,442 5,43 20

c Pillen 0,394 5,94 16

G Kugeln 0,345 8,28 40

H Kugeln 0,330 0,27 25

Der flydrierversuch wurde unter folgenden Beaingunger: durchgefiihrt:

Wasserstoffgehalt des Hydriergases

Vol.-%

mitt'ere effektive Querschnittsstrémungs-

geschwindigkeit ara Eingang

~ der Fliissigphase
- der Gasphase

Oberflachenstrdmungsgeschwindigkeit

~ der Flissigphase

— der Gasphase
Reaktordruck
Reaktoraustrittstemperatur
Butadienbelastung

m/s ‘

10° X m/s

MPa
°C
mol/lh

Folgendes Hydrierergebnis wurde erreicht:

Butadienkonzentration
Eingang
Ausgang

Konzentration der ¥, Butene

Eingang
Ausgang

Ma %

65
0,077
16

8,32
1626

Die mittlere effektive Querschnittsstromungsgeschwindigkeit der Flissigphase stieg in Richtung des Produktstromes um etwa 25%
und die Oberflachenstromungsgeschwindigkeit der Gasphase am Reaktorausgang betrug 48% des Wertes am Reaktoreingang.
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