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Zusammenfassung

Cumol stellt eine wichtige Grundchemikalie fiir die Herstellung von Phenol und Aceton
dar. , Die weltweite Nachfrage an Cumol belief sich im Jahr 2000 auf 8.607.235 Tonnen
und stieg im Jahr 2011 auf 12.394.375 Tonnen. Bis 2020 wird eine Nachfrage von
17.988.934 Tonnen erwartet” (CompaniesandMarkets, 2013), so dass es sich hierbei um
einen wichtigen verfahrenstechnischen Prozess handelt. Nach Merchant Research &
Consulting Ltd. In dem Artikel ,,Cumene: 2019 World Market Outlook and Forecast up
to 2028” wird ein Wachstum des Cumolmarktes von etwas mehr als 4% pro Jahr erwar-
tet. Cumol wird immer wichtiger, daher muss der Produktionsprozess untersucht wer-
den und bessere Ideen missen gefunden werden, um den Prozess zu optimieren, die
Produktivitat zu erhéhen und den Energieverbrauch zu senken. Mit der Entwicklung der
Technologie ist es jetzt moglich, mit dem Simulationsprogramm wie DWSIM - Open
Source Chemical Process Simulator, einen bestimmten Prozess zu simulieren und opti-
mieren.

Diese Bachelorarbeit beschreibt die Auslegung, Simulation und Optimierung einer
Cumol-Produktionsanlage. In dieser Arbeit wird auch der Unterschied zwischen der
Cumol-Herstellung in Gas- und Fliissigphase ausgedriickt, indem die Energieverbrauche,
die Produkte usw. aus den beiden Prozessphasen verglichen werden. Aus dieser Arbeit
wird es deutlich behauptet, warum die Industrien heutzutage Cumol in der Fliissigphase
herstellen.

Bei der Optimierung der Simulation der Cumol-Produktionsanlage ist die Variable B/P-
Molverhaltnis sehr wichtig (Dimian und Bildea, 2008, S. 180). In dieser Simulationsarbeit
wird die Anlage mit mehreren Molverhaltnissen durchgefiihrt, um die insgesamt bes-
sere Leistung der Anlage und bessere Selektivitdt an Cumol rauszufinden. Aullerdem ist
der Energieverbrauch der Anlage abhdngig von dem B/P-Molverhaltnis. (Dimian und
Bildea, 2008, S. 180)

Einige der wichtigsten Einheiten in der verfahrenstechnischen Anlage sind der Reaktor
und Abscheider. Zwei unterschiedliche Reaktoren fiir zwei unterschiedliche Prozess-
phase werden in dieser Simulationsarbeit ausgelegt. Der verwendete Katalysator fiir die
flissig- und gasformige Reaktion ist auch unterschiedlich, was zu verschiedener Reakti-
onskinetik fuhrt. Der verwendete Katalysator fiir die Alkylierung in der Gasphase bildet
Propylenoligomer wegen seiner starken Saurestellen (Dimian und Bildea, 2008, S. 176),
was zu eine Erh6hung des B/P-Molverhaltnisses auf mindestens 7:1 und Erhéhung des
Energieverbrauches fihrt (Schmidt, 2005, S. 90). Aus dieser Simulationsarbeit wird ver-
deutlicht, dass die Cumol-Herstellung in der Flissigphase mit dem gleichen B/P-Molver-
haltnis mehr Cumol mit niedrigerem Energieverbrauch produzieren.
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1 Einleitung und Aufgabenstellung

Isopropylbenzol, allgemein bekannt als Cumol, ist ein der wichtigsten Grundchemika-
lien, deren Herstellung etwa 7-8% des weltweiten Propylens verbraucht. Cumol wird
bei der Herstellung von Phenol und seinem Nebenprodukt Aceton im industriellen Be-
reich verwendet. (Dimian und Bildea, 2008, S.173)

Cumol ist auch das Ausgangsmaterial bei der Herstellung von Methylstyrol. Cumol-Her-
stellung begann urspriinglich zur Erfillung des Bedarfs an dem Flugtreibstoff wahrend
des zweiten Weltkriegs zwischen dem Jahr 1939 und 1945. Die geringfligigen Verwen-
dungen von Cumol kénnen auRerdem als Verdiinner fir Farben umgefasst werden; als
Bestandteilen einiger Losungsmittel auf Erddlbasis, wie Naphtha. Cumol ist ebenfalls
ein gutes Losungsmittel fiir Fette und Harze, es wurde in vielen seiner industriellen An-
wendungen als Ersatz flir Benzol vorgeschlagen. (PubChem, 2005; Schmidt, 2005, S.89)

Mit einer Marktnachfrage von 12,4 Millionen Tonnen im Jahr 2011 entspricht dies einer
Cumolproduktion von fast 20 Milliarden Dollar pro Jahr (Stephan, 2013). Der Bedarf an
Cumol hangt jedoch zum groRten Teil von der Verwendung von Phenolderivaten und
Phenolharze ab, was zu einer Erhéhung der Produktionsraten fiir Cumol gefiihrt hat.
Das grolite Phenolderivat ist Bisphenol-A (BPA), was das Polycarbonat (PC) und Epoxid
versorgt. PC- und Epoxidharze werden in vielen Bereichen wie im Elektronik- und Auto-
mobilindustrie verwendet. Der wachsende Markt fiir Phenolharze wird von der Wohn-
bau- und Mobelindustrie angetrieben. (Schmidt, 2005, S.93, S.101)

Die Herstellung von Cumol kann sowohl in Gas- als auch Flissigphase durchgefiihrt wer-
den. Damals wurde Cumol am meisten durch die Friedel-Craft-Alkylierung von Benzol
mit Propylen an einem Saurekatalysator wie feste Phosporsdure (SPA) oder Alumini-
umoxid gasformig hergestellt. Neuerlich wird Cumol an dem Zeolith-basierenden Kata-
lysator fliissigformig erzeugt, da der Katalysator aktiver und selektiver fiir die Alkylie-
rung von Benzol mit Propylen ist und der Prozess in der Fliissigphase wird mit der nied-
rigeren Temperatur durchgefiihrt werden. (Dandekar et al., 2005, S. 1)

Diese Bachelorarbeit befasst sich mit der Auslegung, Simulation und Optimierung einer
Cumol-Produktionsanlage mit dem Simulationsprogramm DWSIM - Open Source Che-
mical Process Simulator. Ziele dieser Arbeit sind Folgende:

e Vergleichung zwischen der Prozessen in Gas- und Flissigphase

e Auslegung eines auf Zeolith-Katalysator basierenden Cumol-Produktionsanlage.

e Optimierung des Prozesses zur Erhohung der Produktivitat der Anlage und
gleichzeitig zur Einsparung des Energiebedarfs
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Die von Dimian und Bildea (2008) und Turton et al. (2012) beschriebenen Prozessen
werden als Grundlage fir die Simulation der Prozesse herangezogen und liefern die re-
levanten Daten, die fiir die Simulation des Prozesses bendtigt werden. Die in die Anlage
zugefiihrte Rohstoffe sind Benzol und Propylen, die wenig Propan enthalt. Die Herstel-
lung von Cumol wird in dieser Arbeit mit den Betriebsbedingungen wie der Druck und
die Temperatur aus den oben genannten Literaturen durchgefihrt.
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2 Theoretische Grundlagen

Dieses Kapitel beschaftigt sich mit den theoretischen Grundlagen, die aus den Literatu-
ren gesammelt werden und die Basis flir die Simulationsarbeit bilden. Diese umfassen
die wichtigen Sachen wie die Herstellung von Cumol, die Eigenschaften von Cumol und
die chemische Reaktionstechnik sowie der Katalysator fiir die Alkylierung, der thermi-
sche Effekt der Alkylierungsreaktion, die Selektivitat und die Reaktionskinetik fiir die
Alkylierung.

2.1 Herstellung von Cumol

Die Reaktion von dem Herstellungsprozess von Cumol ist grundsatzlich die Addition von
Benzol an Propylen, welches Alkylierung heif3t:

Ce¢Hg (benzol) + C3Hg (Propylen) — C4Hs — CoH, (Cumol) (2.1.1)

Bei der Alkylierung von Benzol mit Propylen entsteht eine unerwiinschte Nebenreak-
tion, die eine Menge an Diisopropylbenzol (DIPB) C¢Hs — (C3H-), bildet und aufgrund
der Formselektivitdt des Katalysators kdnnen Triisopropylbenzolen (TIPB) C¢Hs —

(C3H7)5 und andere Nebenprodukte entstehen. ,,Unter normalen Bedingungen erzeugt

die Hauptreaktion eine Warmemenge von —113 LI (Dimian und Bildea, 2008, S. 173-

mol *
174)

Der Unterschied zwischen der Cumol-Herstellung in Gas- und Fliissigphase liegt bei der
Alkylierung von Benzol mit Propylen vor. Die Herstellung in der Gasphase bezeichnet
die Alkylierung an Phosphorsaure-Katalysatoren unter der Temperatur von 350 °C und
dem hohen Druck von 31 bar, wobei die Mischung von Benzol und Propylen im Reak-
toreingang gasformig ist (Turton et al., 2012). Und die Alkylierung in der Flissigphase
beschreibt die Reaktion, die mit dem Zeolith-Katalysator unter der Eingangstemperatur
zwischen 160 bis 240 °C und der Druck von etwa 35 bar durchgefiihrt wird. (Dimian
und Bildea, 2008, S. 174)

Bei der Abbildung 1 wird ein konzeptionelles FlieRdiagramm fiir die Herstellung des
Cumols von Dow-Kellog dargestellt. Mit dem Molverhaltnis von Benzol und Propylen
mehr als 4: 1 wird die Alkylierungsreaktion in einem Reaktor R-1 durchgefiihrt. Das Pro-
dukt aus dem Alkylierungsreaktor werden dann zu dem Destillationsabschnitt geleitet,
in diesem Fall in die vier Destillationskolonnen: Entpropanierungskolonne (C-1), Ben-
zolrlickgewinnungskolonne (C-2), Cumol Destillationskolonne (C-3) und DIPB Riickge-
winnungskolonne (C-4). Mit den Daten aus der Tabelle 1 werden dann die Kolonne so
eingestellt, dass die Komponenten getrennt werden kénnen. Die unerwiinschten DIPBs
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werden zu dem Transalkylierungsreaktor R-2 mit Benzol zurtickgefiihrt, um zusatzliches
Cumol zu bilden. (Dimian und Bildea, 2008, S. 173-174)

Benzene Cumene

Alkylation Transalkylation Depropanizer o
: : IR recovery distillation ~ DIPB recovery

Propylene

Recycled benzene

Recycled DIPB

BeiZEE T o sechecssssmssamaesaamm e e e I S N
|
Propane Cumene :
|
C-3 C4
=7 =5
Heavies

Abbildung 1: Das konzeptionelles Fliediagram fiir die Herstellung des Cumols von Dow-Kellog Prozess. (Dimian und
Bildea, 2008, S.175)

Tabelle 1: physikalische Eigenschaften der im Produkt aus dem Alkylierungsreaktor entstehenden Komponenten (Di-
mian und Bildea, 2008, S. 176)

Komponente | Chem. Formel My, |Trin°C | T,in°C P.in bar T.in°C
Propylen CsHg 42 -183,3 -47,6 46,0 91,75
Propan CsHg 44 -181,7 -42,17 42,5 96,67
Benzol CeHg 78 6,6 80,1 48,8 289,0
1-Hexen CeH1z 84 -139,7 63,5 31,4 231,0
Cumol C¢Hs — C3H,, 120 -96,9 152,5 32,1 357,85
DIPB CeHy — (C3H;), | 162 - 210,5 - -
TIPB CeHy — (C3H7)3 | 204 - 232 - -

Mit dem Dow-Kellog Prozess sollen die hoheren Ausbeuten und die hohere Reinheit des
Cumols mehr als 99,9 % erreicht werden. AuRerdem bietet der Prozess einen niedrigen
Energieverbrauch und niedrige Kapitalkosten. (“Kellogg/Dow detail new route to
cumene”, 1994)

Tabelle 2: Spezifikationen fiir Cumol (Kellog und amp; Root, LLC, 2012) beschreibt die typi-
sche Spezifikation fir das Cumolprodukt nach Dow-Kellog.

Tabelle 2: Spezifikationen fiir Cumol (Kellog und amp; Root, LLC, 2012)

Komponente Reinheit
Cumol >99,9 Gew.-%
N-Propylbenzol <200 ppm
Ethylbenzol <100 ppm
Butylbenzol <100 ppm
Bromindex <5

4
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2.2 Cumoleigenschaften

,Cumol ist eine farblose Fliissigkeit mit aromatischem oder gasartigem Geruch. Es ist
weniger dicht als Wasser und wasserunloslich”. (PubChem, 2005)

Tabelle 3 zeigt die grundlegende physikalische Konstante von Cumol. Der Schmelzpunkt
des Cumols gilt bei dem Druck von 0,05 bar, der Siedepunkt bei 0,2 bar. Die Dichte des
Cumols gilt bei der Temperatur von 25 °C und die Brechzahl bei 20 °C. Cumol ist mit
Aceton, Benzol und Ethanol |6slich. (Lide und Haynes, 2017, S. 3, S. 332)

Der kritische Druck von Cumol ist bei 32,1 bar und die kritische Temperatur bei
357,85 °C.(Dimian und Bildea, 2008, S. 176)

Tabelle 3: Physikalische Eigenschaften von Cumol (Lide und Haynes, 2017, S. 332)

Name Formel M, Trin°C | Tyin°C | 9 . np

cm
Isopropylben- C9H,, | 120,191 | -96,01 152,4 0,864 1,4915
zol

2.3  Chemische Reaktionstechnik

Bei diesem Herstellungsprozess sind die Hauptreaktionen Alkylierung und Transalkylie-
rung. Die anderen beteiligten Reaktionen umfassen die Polyalkylierung, sekundare Iso-
merisierung und Dimerisierung. Bei der Alkylierung von Benzol mit Propylen werden die
sauren Stellen des Katalysator protoniert, was zu Iso-, Di- und Triisopropylbenzol fiihrt.
Durch die Isomerisierung entsteht n-Propylbenzol als Verunreinigung. Die Wahl des Ka-
talysators mit der hohen Selektivitat und Aktivitat ist sehr wichtig, andernfalls wird die
Bildung von Propylenoligomeren und anderen Kohlenwasserstoffspezies beglinstigt.
(Dimian und Bildea, 2008, S. 176)

Folgendes sind die gesamten chemischen Reaktionen bei der Cumol-Herstellung (Di-
mian und Bildea, 2008, S. 176-177) :

Alkylierung:
CH;— CH—CH,

@ + CH=—CH—CH, —»

Benzene Propylene Cumene/isopropylbenzene
(IPB)

(2.3.1)
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Transalkylierung:

C3H7 C3H7
(2.3.2)
+ — s 2
CsH;
Diisopropylbenzene (IPB)
(DIPB)
C5Hy CH, Cilly
o . @ (2.3.3)
a7 GH,
Cstly
Triisopropylbenzene (DIPB) (IPB)
(TIPB)
Polyalkylierung:
CH, C3Hy Gty (2.3.4)
C4H,
(IPB) (DIPB) (TIPR)
Sekundare
Isomerisierung: CH—CH,—CH,
(2.3.5)
C;Hg + @ - >
n-Propylbenzene
Dimerisierung:
2 CH; — >  H3C—CH=—CH—(CH;),—CHj (2.3.6)

Hexene
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CgH3
CeHin  + - @
(2.3.7)

Hexene Hexylbenzenes

+ C3H,

Nebenreaktionen:

+ H,
H,C—CH=—CH—(CH,;);— CH,4
CeHyg Nonene
THexane

2.3.1 Katalysator fir die Alkylierung

Cumol wird durch Alkylierung von Benzol mit Propylen an einem Saurekatalysator her-
gestellt. Normalerweise werden Katalysatoren wie Aluminiumchlorid, Chlorwasserstoff
und feste Phosphorsaure (SPA) verwendet. (Schmidt, 2005, S. 90)

Fiir die Alkylierungsreaktion in der Gasphase sind die Daten von dem Katalysator in der
Tabelle 4 angegeben. Der verwendete Katalysator fiir die Reaktion ist Phosphorsaure-
katalysator.

Tabelle 4: Physikalische Eigenschaften des Katalysators fiir die Cumol-Herstellung in der Gasphase (Turton et al.,
2012, S, 1142)

Partikelporositat 0,5
. . k
Partikeldichte 1600 _g3
m
Partikeldurchmesser 3mm

Nachteile der Verwendung von fester Phosphorsadure (SPA) (Schmidt, 2005, S. 90):

e Der starksaure Katalysator begilinstigt die Oligomerisierung von Propylen, wel-
ches vermeiden werden und die Ausbeute an Cumol auf rund 95 % begrenzt.

e Das B/P-Molverhéltnis muss dazu mindestens 7: 1 sein, welches das Kosten fir
die Trennungen erhoht

e Nichtregenerierbarkeit des Katalysators
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Nachteile der Verwendung von Aluminiumchlorid als Katalysator (Ramli et al., 2007,
S.84):

e Hohe Korrosion
e Umweltgefahrdung

Heutzutage wird die Alkylierungsreaktion 6fter in der Flissigphase mithilfe des Zeolith-
Katalysators durchgefiihrt. Der Herstellungsprozess mit diesem Katalysator ist umwelt-
freundlich und bietet Vorteile wie z.B. hohe Produktivitdt und Selektivitat (Dimian und
Bildea, 2008, S. 178). AuBerdem wird der Katalysator bei der Alkylierung in der FlUssig-
phase standig mit den Reaktanten gewaschen, was die Bildung von Kohlenstoff an den
Katalysator verhindert. (Inwood et al., 1982)

Zeolith-Katalysator besteht aus Molekularsiebe, die im Allgemeinen Siliciumoxid und
Aluminiumoxid-Tetraedern enthalten. Die Verwendung des Zeolith-Katalysators bietet
die Vorteile wie hohe Selektivitat an Cumol um > 90 %, den Propylenumsatz um >
98 % und die hohe Aktivitat in der Cumol-Synthese. Der Katalysator kann im Tempera-
turbereich von 160 — 220 °C und bei dem Molverhaltnis von Benzol/Propylen von
3,5 — 7,2. (Dimian und Bildea, 2008, S. 178 - 180)

Tabelle 5 beschreibt die physikalischen Eigenschaften von dem Zeolith-Katalysator, die
bei der Simulation der Alkylierungsreaktor verwendet werden.

Tabelle 5: Physikalische Eigenschaften von dem Zeolith-Katalysator (Dimian und Bildea, 2008, S. 180)

Oberflache m?
500 — 800 —
g
Partikelporositat 0,5
. . k
Partikeldichte 1000 _93
m
Partikeldurchmesser 2,4 mm
Hohlraumanteil 0.35- 04
Tortuositat 5
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2.3.2 Thermischer Effekt

Bei der Alkylierungsreaktion von Benzol mit Propylen geht es um eine exotherme Reak-
tion. Die durch die Reaktion entstehende Warme kann dann in der Anlage fiir z.B. die
Erzeugung des Dampfes ausgenutzt werden. Die Abbildung 2 stellt den adiabatischen
Temperaturanstieg der Reaktion als Funktion von dem Molverhéltnis von Benzol/Pro-
pylen unter der Eingangstemperatur von 160 °C, 170 °C und 180 °C dar. Die Erhéhung
des Molstroms von Benzol kann den Temperaturanstieg im Reaktor reduzieren. Wie in
dem unten dargestellten Diagramm gezeigt, spielt die Eingangstemperatur nur so wenig
Rolle, dass diese auch in der gasférmigen Cumol-Herstellung, die eine hohere Eingangs-
temperatur benoétigt, gilt. (Dimian und Bildea, 2008, S. 180)

140

. 5 —— T 160
& —— T 170
2 100 —A— T 180
©

% 80

£

L3

T 60

<

0 5 10 15

Molar ratio benzene/propene

Abbildung 2: Diagramm des adiabatischen Temperaturanstieg als Funktion von dem B/P-Molverhdltnis bei der Ein-
gangstemperatur von 165°C (Dimian und Bildea, 2008, S.180)

2.3.3 Selektivitat

Die Selektivitat von der Alkylierungsreaktion von Benzol mit Propylen wird sehr stark
von dem B/P-Molverhiltnis beeinflusst. Anderseits von dem vorherigen Kapitel ergibt
ein hoheres B/P-Molverhaltnis eine bessere Selektivitdit an Cumol, welches aber die
Kosten fur die Trennungen erhéhen kann (Dimian und Bildea, 2008, S. 180). Die Abbil-
dung 3 zeigt die Selektivitdat an Cumol, die mit dem Zeolith-Katalysator erreicht werden
kann, als Funktion des B/P-Molverhdltnisses unter der Eingangstemperatur von
180 °C und 220 °C, In dem Fall, dass die Alkylierungsreaktion nur DIPB als das Neben-
produkt erzeugt. In dem Diagramm wird gezeigt, dass die Selektivitdt an Cumol Mit dem
zunehmenden B/P-Molverhaltnis verbessert wird. (Dimian und Bildea, 2008, S. 180-
181)
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Abbildung 3: Diagramm der Selektivitdt an Cumol als die Funktion des B/P-Molverhdltnis bei der Eingangstemperatur
von 165°C (Dimian und Bildea, 2008, S.181)

Die Formel zur Berechnung der Selektivitdat an Cumol kann aus dem Stoffmengenanteil
von Cumol und DIPB in dem Produkt aus dem Reaktor beschrieben werden (Dimian und
Bildea, 2008, S. 181) :

Xcumol (2.3.3.1)
Xcumol T XpipB

Selektivitat an Cumol =

2.3.4 Reaktionskinetik

Die folgenden Daten fiir die Reaktionskinetik der Alkylierungsreaktion von Benzol mit
Propylen umfassen die Reaktionsgleichungen, die bei der Simulationsarbeit zur Ausle-
gung des Alkylierungsreaktors verwendet wird. In dieser Simulationsarbeit wird Cumol
gas- und flissigformig mit den verschiedenen Katalysatoren hergestellt. Die Reaktions-
geschwindigkeit wird von dem verwendeten Katalysator beeinflusst (Dimian und Bildea,
2008, S. 180). Die physikalischen Daten fiir die Katalysatoren werden in dem Kapitel
2.3.1 beschreibt. Die Reaktionskinetik fiir die Gasphase wird von Turton et al (2012)
spezifiziert und fiir die Flissigphase von Dimian und Bildea (2008).

Die Reaktionskinetik fiir die Cumolreaktionen sind folgende:
Alkylierung von Benzol mit Propylen
k1 (2.3.4.1)
CeHe + C3Hg — CoHyy
Unerwiinschte Nebenreaktion
(2.3.4.2)

k2
CsHg + CoHy; — CioHyg
10
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Bei der Alkylierung in der Gasphase handelt es sich um eine heterogene katalytische
Reaktion. Die folgenden Reaktionsgeschwindigkeiten stellen die Reaktionskinetik fir
die Alkylierungsreaktion an dem Phosporsaure-Katalysator dar. Die Geschwindigkeits-
koeffizienten sind folgende dargestellt (Turton et al., 2012, S. 1142) :

Benzol + Propylen -> Cumol

. l
rn = kGasphase,l *Cg " CpIN kgn]::t's (2343)
, 12 —-104182 krl){{ol (2.3.4.4)
k =3,5-10 .
Gasphase,1 kgkat. “mol s exp R-T
Propylen + Cumol -> DIPB
. l
= kGaSphase’z *CpCc N kgrzzt S (2345)
. 12 —146775 krl;ljol (2.3.4.6)
k =29-10 .
Gasphase,2 kgkat_ -~ mol - s exp R-T

Die Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten fir die flissigférmige Alkylierungsreaktion
werden von dem Arrhenius-Gesetzt beschrieben. Die folgenden Geschwindigkeitsglei-
chungen wurden von Dimian und Bildea (2008) in einem adiabatischen Stromungsrohr-
reaktor getestet und kdonnen die Propylenkonversion auf 100 %. (Dimian und Bildea,
2008, S. 183)

Benzol + Propylen -> Cumol

Kmol 52564 kf;]Ol (2.3.4.7)
kFliissigphase,l = 6510 m3 - s " exp R-T
Propylen + Cumol -> DIPB
Kmol —55000 kf;]Ol (2.3.4.8)
kFliissigphase,Z =450 m3 - s " exp R-T

11
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3 Simulation der Prozesse

Dieses Kapitel beschreibt aufbauend dieser Theorie die Simulation einzelnes wichtigen
Prozessteils der Cumol-Anlage, die in dem Simulationsprogramm DWSIM durchgefiihrt
wird. Die verwendete Berechnungsmethode fiir die Simulationsarbeit ist NRTL (Non-
Random Two-Liquid). Die Cumol-Herstellung wird durch drei wichtige Prozessteile ge-
teilt. Die Alkylierung von Benzol mit Propylen ist der wichtigste Prozessteil, da Cumol in
dem Teil erzeugt wird. Das Produkt aus dem Alkylierungsteil, das eine Mischung von
vielen Komponenten enthalt, wird danach getrennt. Die Nebenreaktion, die bei der Al-
kylierungsreaktion entsteht, erzeugt Diisopropylbenzol (DIPB), welches wieder zu
Cumol in dem Prozessteil Transalkylierung umgewandelt wird. Die Spezifikationen fir
die Reaktoren bzw. die Destillationskolonnen sowie die Daten fiir die Strémungen wer-
den hier ausfiihrlich beschreibt.

3.1  Alkylierung von Benzol mit Propylen

In diesem Kapitel wird die Simulation von der Alkylierung von Benzol mit Propylen in
Gas- und Flissigphase durchgefiihrt. Die Betriebsbedingungen und die Daten fiir den
Alkylierungsreaktor in der Gasphase werden von Turton et al. (2012) spezifiziert und in
der Flussigphase von Dimian und Bildea (2008).

Die Abbildung 4 stellt die Simulation der gasférmigen Alkylierung von Benzol mit Propy-
len an einem Phosporsaure-Katalysator dar. Die Zufuhr fir den Alkylierungsreaktor ist
eine Mischung von frischem Benzol und Propylen mit 5 % Propan unter dem B/P-Mol-
verhaltnis von 4 : 1 und dem Druck von 30 bar, die auf 380 °C erhitzt wird. Der ver-
wendete Reaktor fiur die gasférmige Alkylierungsreaktion ist ein isothermer Stromungs-
rohrreaktor (PFR) mit dem Volumen von 6,5 m3 und der Linge von 6 m (Turton et al.,
2012). Die bendtigten physikalischen Daten fiir den verwendeten Katalysator werden
in dem Kapitel 2.3.1 beschrieben und die Gleichungen fiir die Reaktionskinetik werden
in dem Kapitel 2.3.4 dargestellt. Die Tabelle 6 zeigt die Zusammensetzung, den Molst-
rom, die Temperatur und den Druck in einer Stromung, die in den Reaktor durchflieRt.

12
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Abbildung 4: Simulationsdiagramm fiir die gasférmige und fliissigférmige Alkylierung von Benzol mit Propylen

Um die vergleichbaren Ergebnissen der gasférmigen Alkylierung wie in der Literatur-
stelle von Turton et al. (2012) zu erhalten, werden die Geschwindigkeitskoeffizienten
fiir die Alkylierung angepasst:

12 104182 L (3.1.1)
kGasphase,l =4,5-107 m " exp ?
12 —146775 L (3.1.2)
mol

Kgasphase,2 = 14,5 - 10° exp

kgiar. - mol s R-T

Tabelle 6: Molanteile, Temperatur, Druck, und Molstrom einer Strémung in der gasférmigen Cumol-Herstellung

Strémung Propylen Frisches Ben- 1 2 3
zol
XBenzol 0,000 1,000 0,792 0,792 0,746
Xpropylen 0,950 0,000 0,198 0,198 0,004
Xpropan 0,050 0,000 0,010 0,010 0,013
Xcumol 0,000 0,000 0,000 0,000 0,233
XpIpB 0,000 0,000 0,000 0,000 0,004
Temperatur 25,0 25,0 23,9 380,0 380,0
in°C
Druck in bar 30 30 30 30 29
Molstrom 105,3 400,0 505,3 505,3 406,8
in komot
h

13
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Die Abbildung 5 stellt den Konzentrationsverlauf jeder Komponente, den Temperatur-
und Druckverlauf als Funktion der Lange des Alkylierungsreaktor dar. Die Verweilzeit
fir diese Reaktion betragt 25,24 Sekunden und der Druckverlust im Reaktor ergibt sich
0,27 bar. Um die isotherme Reaktionsbedingung bzw. die Temperatur konstant zu hal-
ten, wird die Energie von 12,94 kW bendétigt. Mit dem oben genannten B/P-Molver-
héltnis und den Betriebsbedingungen werden die Selektivitat an Cumol und der Propy-
lenumsatz von uber 98 % bei der Alkylierungsreaktion erreicht. Der gesamte Energie-
verbrauch fiir die gasféormigen Alkylierung betrdgt dann 9955,54 kWW/.

—— Cumene Benzene —— Propylene
—— P-diisopropylbenzene T/C P/ bar
500 T T T T T 400 - 29.65
- $39 I 2086
Ll 1 390
] 1 L 29.55
(2]
€ 300 3 9% 295 &
S of 7Y 8
£ 3 4 380 — o
= 200 § [ =1 2045 o
o C ¥ 375
i 370 L 294
100 - 9
1 365 - 29.35
0 t t t t t 360 L 293
0 1 2 3 4 5 6
Reactor Length / m

Abbildung 5: Der Konzentrationsverlauf der Komponente von dem Produkt aus dem Reaktor, Temperatur- und Druck-
verlauf bei der gasférmigen Alkylierung von Benzol mit Propylen

Das Simulationsdiagramm fir die fllssigformige Alkylierung ist nicht unterschiedlich
von der gasformigen Alkylierung und wird auch in der Abbildung 4 dargestellt. Bei der
flissigformigen Cumol-Herstellung werden frisches Benzol und Propylen, das 10 % Pro-
pan beinhaltet, in den Alkylierungsreaktor unter dem B/P-Molverhéltnis von 4:1 und
dem Druck von 35,5 bar eingefiihrt. Die Eingangstemperatur fir den Reaktor betragt
165 °C und der Reaktor wird adiabatisch betrieben. Der verwendete Reaktor ist auch
ein Strémungsrohrreaktor und hat das Volumen von 9,29 m?3 und die Linge von 7 m.
(Dimian und Bildea, 2008, S. 183)

Die physikalische Daten von dem Katalysator fir die flissigférmige Alkylierung werden
in dem Kapitel 2.3.1 beschrieben. Fiir diesen Prozess muss die Reaktionsgleichung von
der Nebenreaktion angepasst werden, um die Ergebnissen aus der Literatur von Dimian
und Bildea (2008) zu vergleichen:

14
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(3.1.3)

Flr die Reaktionskinetik der Hauptreaktion in der flissigformigen Alkylierung bleibt die
Reaktionsgleichung 2.3.4.7 in dem Kapitel 2.3.4 gleich. Die Stromungsdaten fiir diesen
Prozess werden in der Tabelle 7 dargestellt.

Tabelle 7: Molanteile, Temperatur, Druck, und Molstrom einer Strémung in der fliissigférmigen Cumol-Herstellung

Stromung | Propylen | Frisches Benzol 1 2 3
XBenzol 0,000 1,000 0,783 0,783 0,768
Xpropylen 0,900 0,000 0,195 0,195 0,000
Xpropan 0,100 0,000 0,022 0,022 0,027
X cumol 0,000 0,000 0,000 0,000 0,167
XpIPB 0,000 0,000 0,000 0,000 0,038
Tempera- 25,0 25,0 23,9 165,0 267,5
turin®°C
Druck in 35,5 35,5 35,5 35,1 34,9
bar
Molstrom 111,1 400,0 511,1 511,1 411,1
kmol
h

Die Abbildung 6 bezeichnet den Verlauf von der Konzentration jeder Komponente, Tem-
peratur, und dem Druck in dem Alkylierungsreaktor gegen die Lange des Reaktors. Die
Temperatur im Reaktor steigt tiber 102 °C wegen der exothermischen Alkylierungsre-
aktion an. Die Verweilzeit fr die Reaktion betragt rund 175 Sekunden. Der Druckabfall
in dem Reaktor ergibt sich 0,2 bar. Die Selektivitdt an Cumol in diesem Prozess kann
mit dem B/P-Molverhéltnis von 4: 1 bis auf 81 % erreichen. Und das Propylen wird hier
komplett zu Cumol umgewandelt. Der gesamte Energieverbrauch fir den Prozess be-

tragt rund 3271,78 kW.

15



Hochschule fiir Angewandte Wissenschaften Hamburg
Hamburg University of Applied Sciences

—— Cumene —— Benzene —— Propylene
—— P-diisopropylbenzene —— T/C P/ bar
2500 T T T T T T 280 - 35.15
+ 260
2000 ] L 35.1
+ 240
g 1500 p 50
% + 220 o =
g =t 3% 2
< 1000 ¥ 200 -
© L 34.95
+ 180
500 160 - 349
0 + + t 140 L 34.85
4 5 6 7
Reactor Length / m

Abbildung 6: Der Konzentrationsverlauf der Komponente von dem Produkt aus dem Reaktor, Temperatur- und Druck-
verlauf bei der fliissigférmigen Alkylierung von Benzol mit Propylen

Um den Prozess zu optimieren bzw. bessere Selektivitdat an Cumol zu erreichen, werden
mehrere B/P-Molverhéltnisse von 4: 1 bis 10: 1 ausprobiert. Die Abbildung 7 stellt das
Diagramm fiir die Selektivitdt an Cumol als Funktion von dem B/P-Molverhaltnis bei der
gas- und flissigformigen Alkylierung.
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Abbildung 7: Das Diagramm der Selektivitit an Cumol als Funktion des B/P-Molverhdiltnisses in der Alkylierungsreak-
tion der beiden Prozessphasen
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3.2  Trennprozesse

Um Cumol von den anderen Komponenten, die in dem Austritt von dem Alkylierungs-
reaktor vorhanden sind, zu trennen, muss das Produkt aus dem Reaktor zu den Destil-
lationskolonnen gefiihrt werden, die Cumol, Benzol, Propan und DIPB trennen. Die
ChemSep-Destillationskolonne von dem Programm DWSIM wird fiir die Simulation der
Trennprozesse ausgewadhlt und die Spezifikationen fiir die Kolonnen wie der Druck in
der Kolonne, die Ricklaufverhiltnisse und die Anzahl der Destillationsstufen sind von
Dimian und Bildea (2008) erhalten. Das verwendete thermodynamische Modell fiir die
Berechnung der Destillationskolonne sind in der Abbildung 8 dargestellt:

K-value [ Gamma-Fhi ﬂ

Equation of state [Ideal gas law ﬂ

Activity coefficient [NFE TL j
W apour pressure [ﬂntoine ﬂ
Enthalpy [ |deal ﬂ

Abbildung 8: Das thermodynamische Modell fiir die Destillationskolonne (einschliefSend die thermische Leitfdhigkeit,
thermische Zustandsgleichung, Aktivitdtskoeffizient, der Dampfdruck, die Enthalpie)

AuBerdem werden die Produkte sowie die Energieverbrdauche der Destillationen, die in
der gasformigen und flissigférmigen Cumol-Herstellung durchgefiihrt werden, vergli-
chen.

3.2.1 Entpropanierung

Das Produkt aus dem Alkylierungsreaktor flieSt zuerst zur Propankolonne, wo das Pro-
pan, das urspriinglich in der Propylen-Zufuhr vorliegt, entfernt wird. Die Simulation von
der Propandestillationskolonne wird in der Abbildung 9 dargestellt. Die Eingangstem-
peratur flr die Propankolonne betragt 150 °C und der Druck in der Kolonne wird bei
12 bar im oberen und unteren Teil konstant gehalten, um die Temperatur des Konden-
sators bei 34 °C und des Verdampfers bei 200 °C zu erreichen. Die Propankolonne hat
16 Stufen mit dem Zufuhr bei der 5. Stufe. Die Kolonne ist so eingestellt, dass das Benzol
bei dem Destillatprodukt unter 100 ppm vorhanden ist. (Dimian und Bildea, 2008, S.
185-187)
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Abbildung 9: Simulationsdiagramm fiir die Trennung des Propans

Hier werden die Produkte von der Propan-Destillationskolonne in der gasféormigen und
flissigformigen Cumol-Herstellung verglichen. Die Eingangsstrémung 10b fiir die Pro-
pankolonne stammt aus dem Alkylierungsabschnitt, der in der Kapitel 3.1 diskutiert
wird. Fir jede Prozessphase werden die spezifischen Daten von jeder Eingangsstro-
mung der Propankolonne in der Tabelle 8 dargestellt.

Tabelle 8: Spezifische Daten der Eingangsstrémungen der Propankolonne in beiden Prozessphasen

Eingangsstro- XBenzol | XPropylen | XPropan Xcumol| XpIPB Druck Temperatur Molstrom
mung in bar in°C in "mho‘
S-10b 0,746 0,004 0,013 | 0,233 | 0,004 12 150 406,8
(Gasphase)
S-10b 0,768 0,000 0,027 | 0,167 | 0,038 12 150 411,1
(Flussigphase)

Um den Energieverbrauch der Kolonne einzusparen, wird der Druck bei der Eingangs-
stromung der Kolonne optimiert und bei 12 bar konstant gehalten.

Mit den spezifischen Daten fiir die Propankolonne von Dimian und Bildea (2008) flieRen
bei der gasférmigen Cumol-Herstellung 77,5 % Propan mit 22,5 % Propylen aus dem
oberen Teil der Kolonne raus. In dem Produkt aus dem unteren Teil sind 75,8 % Benzol,
23,7 % Cumol und 0,4 % DIPB vorhanden. Bei der fllssigformigen Cumol-Herstellung
kommt reines Propan als das Destillatprodukt der Kolonne raus und das Sumpfprodukt
besteht aus 78,9 % Benzol, 17,1 % Cumol und 3,9 % DIPB. Die Tabelle 9 stellt die aus-
flhrliche Daten der Produkte aus der Propankolonne in beiden Prozessphasen dar:
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Tabelle 9: Spezifische Daten der Austrittstrmungen der Propankolonne in beiden Prozessphasen

Austrittstro- XBenzol | XPropylen| XPropan | Xcumol XpIpB Druck | Tempera- Molstrom
mung in tur in kmol
bar in°C h
Propan 0,000 0,225 0,775 0,000 0,000 12 32 6,7
(Gasphase)
Propan 0,000 0,000 0,999 0,000 0,000 12 34 11,1
(Flussigphase)
s-11 0,758 0,000 0,000 0,237 0,004 12 197 400,3
(Gasphase)
s-11 0,789 0,000 0,000 0,172 0,039 12 197 400,0
(Flissigphase)

Aus der Simulationsberechnung wird der Ruckflussverhaltnis von 0,32 bestimmt. Der
groRere Austrittsmolstrom bei der Propankolonne in der Flissigphase wird von dem
grofReren Inhalt des Propans in der Propylenzufuhr begriindet. Und der Propyleninhalt
bei dem Destillatprodukt der Propankolonne in der Gasphase verdeutlicht das nicht voll
umgewandelte Propylen in dem Alkylierungsreaktor.

Die Energieverbrauche fiir die Destillation des Propans in den beiden Prozessphasen
werden in der Tabelle 10 dargestellt:

Tabelle 10: Energieverbrduche der Propankolonne in den beiden Prozessphasen

Energieverbrauch Propankolonne (Gasphase) Propankolonne (Fliissig-
phase)
Q Kondensator in kW —706,33 —-760,72
Q Verdampfer in kW 774,20 848,54

3.2.2 Benzolriickgewinnung

Das Produkt aus dem unteren Teil der Propankolonne wird danach zu der Benzolko-
lonne gefiihrt, wo Benzol und Cumol dann getrennt werden. Das Simulationsdiagramm
von der Benzolkolonne fiir die beiden Prozessphasen wird in der Abbildung 10 darge-
stellt. Die Benzolkolonne wird unter den Bedingungen aus der Literaturstelle von Di-
mian und Bildea (2008) betrieben. Das Destillatprodukt bei der Kolonne ist Benzol, das
anschliellend in die Prozessschleife wieder zurlickgefihrt wird. Die Stromung S-17 ent-
halt zum groBten Teil Cumol mit wenig DIPB. Die Benzolkolonne wird bei dem atmo-
sphérischen Druck mit 25 theoretischen Stufen und dem Zufuhr, der in der Mitte der
Kolonne vorliegt, betrieben (Dimian und Bildea, 2008, S. 187). Das Rickflussverhaltnis
fiir die Kolonne wird von 0,26 auf 1 optimiert, um eine vergleichbare Ergebnisse wie in
der Literaturstelle zu erhalten.
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Abbildung 10: Das Simulationsdiagramm fiir die Benzolriickgewinnung

Die Tabelle 11 zeigt die spezifischen Daten flr die Stromungen, die bei der Benzolko-
lonne rein und rausflieRen, in den beiden Prozessphasen an:

Tabelle 11: Spezifische Daten der Strdmungen bei der Benzoldestillationskolonne in den beiden Prozessphasen

Stromung Xpenzol | XPropylen | XPropan | Xcumol XpiPB Druck | Temperatur | Molstrom
in in°C in kmol
bar h
Eingangsstrom 0,758 0,000 0,000 0,237 0,004 12 197 400,3
(Gasphase)
Eingangsstrom 0,789 0,000 0,000 0,172 0,039 12 197 400,0
(FlUssigphase)
Destillatprodukt 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1 83 303,3
(Gasphase)
Destillatprodukt 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1 83 315,7
(Flussigphase)
Sumpfprodukt 0,001 0,000 0,000 0,982 0,018 1 164 96,8
(Gasphase)
Sumpfprodukt 0,000 0,000 0,000 0,813 0,187 1 170 84,4
(Flussigphase)

Die Energieverbrauche bei der Benzolkolonne in den beiden Prozessphasen werden in
der Tabelle 12 dargestellt:

Tabelle 12: Energieverbrdiuche der Benzolkolonne in den beiden Prozessphasen

Energieverbrauch Benzolkolonne (Gasphase) Benzolkolonne (Flissigphase)
Q Kondensator in kW —5171,80 —5368,33
Q Verdampfer in kW 1806,88 3166,53
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Wie in der Tabelle 12 zu sehen, die Benzol-Destillation verbraucht ziemlich viele Ener-
gie. Nach Dimian und Bildea (2008) kann die Technologie , Multieffekt-Destillation”
(MED) die Energieverbrauche fiir die Destillation von Benzol verringern, indem zwei Ko-
lonnen mit dem unterschiedlichen Druck ausgelegt werden. Die Abbildung 11 stellt das
FlieRbild der Technologie , Multieffekt-Destillation” fir die Energieeinsparung dar.

> LP
P ——
A/B B
—— @ .
A
» HP

"4
Abbildung 11: Die Fliefsschema der MED zur Energieeinsparung (Dimian und Bildea, 2008,S. 189)

Die Eingangsstromung der Benzolkolonne wird in 2 parallele Strémungen geteilt und zu
den beiden Kolonnen geleitet. Die eine Benzolkolonne wird mit dem Druck von 3 bar
betrieben und die andere mit dem Druck von 8 bar. Das Produkt aus der Kolonne mit
dem hoéheren Druck (HP) wird zu der Kolonne mit dem niedrigen Druck (LP) gefiihrt, um
die Energie zur Erwarmung bei der LP-Kolonne zu verringern. Die Erhéhung des Drucks
in der HP-Kolonne zielt darauf ab, die Energie, die bei der Kondensation entsteht, z.B.
zur Dampferzeugung und zur Energieversorgung fir den Verdampfer in der LP-Kolonne
auszunutzen. Also, die Energie fir den Verdampfer der LP-Kolonne wird komplett von
der Kondensationsenergie der HP-Kolonne gedeckt (Dimian und Bildea, 2008, S, 188).
Das Sumpfprodukt, das Cumol und DIPB enthalt, aus der LP-Kolonne wird dann zu dem
weiteren Prozessabschnitt gefiihrt und die Destillatprodukte aus den beiden Kolonnen
werden zurickgefihrt.

Die Abbildung 12 stellt die Anwendung der Technologie ,Multieffekt-Destillation” zu
der Benzol-Destillation bei der gas- und flissigférmigen Cumol-Herstellung in dem Si-
mulationsprogramm DWSIM dar. Die Spezifikationen fiir die beiden Kolonnen wie die
theoretischen Stufen und das Riickflussverhaltnis bleiben gleich wie bei der vorherigen
Benzolkolonne.
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Abbildung 12: Simulationsdiagramm fiir die Benzoldestillation mit MED

Die Tabelle 13 und Tabelle 14 stellen die Vergleichung der Hauptprodukten und der
Energieverbrauchen aus diesem Benzol-Destillationsabschnitt mit der normalen Ben-
zolkolonne in den beiden Prozessphasen dar.

Tabelle 13: Spezifische Daten der Stromungen bei der MED Benzol-Destillationskolonne der Cumol-Herstellung in der

Gasphase
Strémung XBenzol | XPropylen | XPropan | Xcumol XpIPB Druck | Temperatur | Molstrom
in in°C kmol
bar h
Destillatpro- 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1 83 303,3
dukt
(Normal)
Ges. Destillat- 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 55 147 3034
produkt
(MED)
Sumpfprodukt 0,001 0,000 0,000 0,982 0,018 1 164 96,8
(Normal)
Ges. Sumpfpro- 0,000 0,000 0,000 0,982 0,018 3 203 96,8
dukt
(MED)
Tabelle 14: Spezifische Daten der Strémungen bei der MED Benzol-Destillationskolonne der Cumol-Herstellung in der
Fliissigphase
Strémung XBenzol | XPropylen | XPropan Xcumol XpIpB Druck | Temperatur Molstrom
in bar in°C kmh"’
Destillatprodukt 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1 83 315,7
(Normal)
Ges. Destillat- 0,999 0,000 0,000 0,001 0,000 5,5 147 316,0
produkt
(MED)
Sumpfprodukt 0,000 0,000 0,000 0,813 0,187 1 170 84,4
(Normal)
Ges. Sumpfpro- 0,000 0,000 0,000 0,813 0,187 3 209 84,1
dukt
(MED)

22



Hochschule fiir Angewandte Wissenschaften Hamburg
Hamburg University of Applied Sciences

Der grofRe Unterschied bei den Produkt-Stromungen zwischen der normalen und Mul-
tieffekt-Benzol-Destillation ist bei den Austrittstemperaturen und Driicken. AuRerdem
werden die Energieverbrdauche mit der MED gemal der Literaturstelle verringert.

Die gesamten Energieverbrauche fir die gesamte MED-Benzoldestillation in den beiden
Prozessphasen werden in der Tabelle 15 dargestellt.

Tabelle 15:Energieverbrduche der MED Benzoldestillationskolonne in den beiden Prozessphasen

Energieverbrauch MED-Benzolkolonne MED-Benzolkolonne (Flussig-
(Gasphase) phase)
Qges. Kondensator in kW —3513,04 —3158,80
Qges. Verdampfer in kW 1380,81 2142,34

Im Vergleich mit den Energieverbrdauchen aus der Tabelle 12 werden 426,07 kW bei
dem Verdampfer der Benzolkolonne bei der Cumol-Herstellung in der Gasphase einge-
spart und bei dem Kondensator ist der Energieverbrauch 1658,76 kW geringer. Bei der
Cumol-Herstellung in der Fllissigphase nimmt der Energieverbrauch fiir den Verdamp-
fer der Benzolkolonne um 1024,19 kW ab. Und der Energieverbrauch fiir den Konden-
sator kann bis auf 2209,53 kW eingespart werden.

3.2.3 Cumol-Destillation

Das Sumpfprodukt aus dem Benzoldestillationsabschnitt wird dann zu der Cumolko-
lonne geleitet, wo Cumol und DIPB getrennt werden. Die Abbildung 13 stellt das Simu-
lationsdiagramm der Cumolkolonne dar. Die Spezifikationen fiir die Cumolkolonne
stammen aus dem Literaturbuch von Dimian und Bildea (2008). Die Kolonne wird unter
dem Vakuumsdruck betrieben, um GbermaRige Temperatur bei dem Sumpfprodukt zu
vermeiden. Der Druck des oberen Teils betrdgt 0,5 bar und fiir den unteren Teil ergibt
sich der Druck 0,6 bar. AuBerdem hat die Kolonne 30 theoretische Stufe und das Riick-
laufverhaltnis von 1,2. Diese sollen eine hohe Reinheit des Cumols sicherstellen. (Di-
mian und Bildea, 2008, S. 187)
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Abbildung 13: Simulationsdiagramm von der Cumol-Destillationskolonne

Der Vergleich zwischen den Stromungsdaten bei der Cumolkolonne in der gas- und flis-
sigférmigen Cumol-Herstellung wird in der Tabelle 16 dargestellt.

Tabelle 16: Spezifische Daten der Stromungen bei der Cumol-Destillationskolonne in den beiden Prozessphasen

Stromung XBenzol | XPropylen | Xpropan | Xcumol XpIPB Druck | Temperatur | Molstrom
in in°C in kmol
bar h
Cumolprodukt 0,000 0,000 0,000 1,000 0,000 0,5 127 95,0
(Gasphase)
Cumolprodukt 0,000 0,000 0,000 1,000 0,000 0,5 127 68,3
(FlUssigphase)
DIPB-Produkt 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,6 189 1,8
(Gasphase)
DIPB-Produkt 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,6 189 15,7
(Flussigphase)

Mehr DIPBs kommen aus der Cumolkolonne in der Fliissigphase. Dies verdeutlicht die
bessere Selektivitat bei der Alkylierung von der Cumol-Herstellung in der Gasphase.

Die Energieverbrauche fir die Cumolkolonne werden in der Tabelle 17 dargestellt.

Tabelle 17: Energieverbréuche der Cumol-Destillationskolonne in den beiden Prozessphasen

Energieverbrauch

Cumolkolonne

Cumolkolonne

(Gasphase) (Flussigphase)
Q Kondensator in kW —2264,11 —1628,54
Q Verdampfer in kW 775,71 941,02
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Der groRere Energieverbrauch bei dem Verdampfer der Cumolkolonne in der Flissig-
phase kann deutlich von dem gréRBeren Molstrom von DIPB erklart. Das gilt auch bei
dem Kondensator der Kolonne in der Gasphase.

3.3  Transalkylierung von DIPB mit Benzol

DIPB oder Diisopropylbenzol, das aus dem unteren Teil der Cumol-Kolonne rausfliesst,
wird danach zu dem Transalkylierungsreaktor gefiihrt, wo DIPB und Benzol sich reagie-
ren und zusatzliches Cumol gebildet wird. Die Transalkylierungsreaktionsgleichung wird
in dem Kapitel 2.3 beschrieben. Das Simulationsdiagramm von dem Prozessteil Transal-
kylierung wird in der Abbildung 14 dargestellt.

DIFE 2]

sC

Abbildung 14 Das Simulationsdiagramm fiir den Prozessteil Transalkylierung

Der verwendete Reaktor fiir die Transalkylierungsreaktion ist der adiabatische Gleich-
gewichtsreaktor. Fir diese Reaktion werden das Benzol/DIPB Molverhiltnis von gréRer
als 10 und die Eingangstemperatur von 160 °C benétigt (Dimian und Bildea, 2008, S.
192). Die Stromungsdaten von diesem Prozessteil in den beiden Prozessphasen werden
in der Tabelle 18 dargestellt.
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Tabelle 18: Spezifische Daten der Strémungen bei dem Transalkylierungsreaktor in den beiden Prozessphasen

Strémung XBenzol | XPropylen | XPropan | Xcumol XpIpB Druck Tempera- Molstrom
in tur kmol
bar in°C h
Benzol 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 30 160 18,0
(Gasphase)
Benzol 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 35,5 160 157,0
(Flussigphase)
DIPB 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,6 189 1,8
(Gasphase)
DIPB 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,6 189 15,7
(Flissigphase)
Transalkylie- 0,833 0,000 0,000 0,151 0,016 18,1 181 172,7
rungsprodukt
(Gasphase)
Transalkylie- 0,833 0,000 0,000 0,151 0,016 15,3 181 19,8
rungsprodukt
(Gasphase)

Das Produkt aus dem Transalkylierung wird danach zu der DIPB-Kolonne gefiihrt, um
DIPB von den restlichen Komponenten zu trennen. Die Kolonne wird unter dem Vaku-
umdruck betrieben. (Dimian und Bildea, 2008,S. 193-194)

Die Stromung, die Benzol und Cumol enthalt, wird dann zuriick zu der Benzolkolonne
gefuhrt. Die Tabelle 19 zeigt die Daten der Produkte aus der DIPB-Kolonne an.

Tabelle 19: Spezifische Daten der Strémungen bei der DIPB-Kolonne in den beiden Prozessphasen

Strémung XBenzol | XPropylen | XPropan | Xcumol XpIPB Druck | Tempera- Molstrom
in tur i kmot
bar in°C h
Destillatprodukt 0,847 0,000 0,000 0,153 0,000 0,4 55 19,5
(Gasphase)
Destillatprodukt 0,847 0,000 0,000 0,153 0,000 0,4 55 170,0
(FlUssigphase)
Sumpfprodukt 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,4 174 0,3
(Gasphase)
Sumpfprodukt 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,4 174 2,7
(Flussigphase)

Mit dem B/DIPB-Molverhaltnis von 10 sind die Zusammensetzung und die Temperatu-
ren von jeder Produktstromung ahnlich bei den beiden Prozessphasen. Der Energiever-
brauch von der DIPB-Kolonne in der Flissigphase ist selbstverstandlich groBer wegen
des groBeren Molstrom, der in die Kolonne eingefiihrt wird. Die Tabelle 20 stellt die
Vergleichung von den Energieverbrdauchen der DIPB-Kolonnen von den beiden Prozess-
phasen dar.
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Energieverbrauch DIPB-Kolonne DIPB-Kolonne
(Gasphase) (Flussigphase)
Q Kondensator in kW —293,05 —2556,19
Q Verdampfer in kW 175,80 1532,72

Mit dem Prozessteil Transalkylierung wird die Produktivitat von der Cumol-Herstellung
verbessert. Die Tabelle 21 stellt die gesamte Cumolproduktivitat der beiden Prozess-
phasen nach der Anwendung der Transalkylierung von Benzol mit DIPB.

Tabelle 21: Produktivitdt von Cumol in den beiden Prozessphasen nach der Transalkylierungsreaktion

Cumol-Herstellung Produktionsmenge
kmol
In——
h
In Gasphase 97,7
In Flissigphase 94,5

Die Cumolproduktivitat bei der Cumol-Herstellung in der Gasphase steigt um 2,7

kmol

an, wahrend es eine signifikante Erhohung der Cumolproduktivitat bei der Fliissigphase

kmol

gibt, und zwar von 68,3

kmol

auf 94,5 ——.
h
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4 Ergebnisse der Optimierung

Dieses Kapitel beschreibt die Kombination aller Prozessteile, die in dem Kapitel 3 be-
sprochen werden, mit dem Recycling und der Ausnutzung der entstehenden Energie bei
der Alkylierung von Benzol mit Propylen zur gesamter Energieeinsparung. Im Laufe die-
ses Kapitels werden die Ergebnisse wie z.B. der gesamte Energieverbrauch, die Produk-
tionsmenge des Cumols zwischen der Cumol-Herstellung in Gas- und Fliissigphase ver-
glichen. Die B/P-Molverhiltnisse werden fiir die beiden Prozessphasen optimiert, um
die besseren Ergebnissen rauszufinden.

Die Abbildung 15 stellt das Simulationsdiagramm von der Cumolanlage sowohl in der
Gas- als auch Flussigphase dar. Um das Benzol/Propylen-Molverhéltnis von 4: 1 fiir den
Alkylierungsreaktor konstant zu halten, wird in die Simulationsarbeit ein ,Specification
Block” addiert, welches den Molstrom von Benzolzufuhr automatisch einstellt.

Die Mischung von der Benzolzufuhr und dem recyclelten Benzol wird entsprechend ge-
teilt, sodass das Benzol/DIPB-Molverhaltnis von 10 fiir die Transalkylierungsreaktion er-
reicht werden kann. Die Transalkylierung von DIPB mit Benzol ist sehr wichtig, beson-
ders bei der Cumol-Herstellung in der Flissigphase, da viel DIPBs bei der fliissigférmigen
Alkylierung wegen seiner Selektivitat gebildet werden. Die Stromung aus dem oberen
Teil der DIPB-Kolonne wird zu der Benzolkolonne geleitet, um zusatzliches Cumol zu
erhalten. Dazu wird aber mehr Energie flir den Trennungsprozess in der Benzolkolonne
verbraucht.

Die Warme von dem Produkt aus dem Alkylierungsreaktor wird flir die Vorwarmung der
Mischung von Benzol und Propylen durch einen Warmelibertrager ausgenutzt. Die Fla-
che des Wiarmeibertragers von 15 m? wird dafiir eingestellt. Die ibertragende Energie
aus der Warme kann bis zu 1500 kW bei der Cumol-Herstellung in der Flissigphase
betragen, wahrend die Energie von ca. 2100 kW aus der gasformigen Alkylierung aus-
genutzt werden kann. Der passende Warmedubertrager fir den Fall ist ein Rohrbiindel-
warmetauscher mit dem Warmelibergangskoeffizient von 300 bis 1200 und mit den
Ubertragungsbedingungen: Heizdampf auRerhalb und Fliissigkeit innerhalb der Rohre.
(Roetzel und Spang, 2013, S. 85)

Ein Drosselventil wird vor der Propankolonne ausgelegt, um der Druck der Stromung
bei 12 bar zu halten. Ziel der Auslegung ist es, eine signifikante Menge Energie fir die
Propankolonne einzusparen.

Der Kihler wird vor dem Propankolonne ausgelegt, um die Eingangsstromung bei der
Temperatur von 150 °C zu halten und damit die Energieverbrduche bei der Propanko-
lonne zu reduzieren. (Dimian und Bildea, 2008, S. 186)

Die Technologie Multieffektdestillation wird fiir die beiden Prozessphasen weiter be-
nutzt, um mehr Energie bei der Destillation von Benzol einzusparen.
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Abbildung 15: Simulationsdiagramm von dem kompletten Prozess der Cumol-Herstellung in den beiden Prozesspha-
sen
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4.1  Prozesssimulation der Cumolanlage in der Gasphase

Folgendes werden die Ergebnisse der Cumol-Herstellung in der Gasphase erlautert. Mit

dem konstanten B/P-Molverhaltnis von 4: 1, der Phosporsaure als der Katalysator flr
kmol

die Alkylierungsreaktion und der konstanten Zufuhr von Propylen von 105,26

kommen die Ergebnisse in der Tabelle 12 raus:

Tabelle 22: Ergebnisse der Simulation von Cumol-Herstellung in der Gasphase mit dem B/P-Molverhdiltnis von 4:1

Zufuhr von Benzol in @ 93,1
Cumolprodukt in RTZOI 97,7
Gesamter Warmeenergieverbrauch in 7780
kW
Gesamter Kihlenergieverbrauch in 12184
kW

In diesem Prozess werden der Propylenumsatz iber 98 % und die Produktion von
Cumol 102901 Tonnen pro Jahr erreicht. Wie in der Kapitel 2.3.1 erwahnt, muss aber
die mit den Phosporsaure-Katalysatoren durchgefiihrte Cumol-Herstellung unter dem
B/P-Molverhaltnis von 7: 1 betrieben, um die Oligomerisierung von Propylen zu vermei-
den. Mit den gleichen Spezifikationen fir die Komponenten der Anlage und der gleichen
Propylenzufuhr werden die Ergebnisse von der Cumol-Herstellung unter dem Molver-
haltnis in der Tabelle 23 dargestellt.

Tabelle 23: Ergebnisse der Simulation von Cumol-Herstellung in der Gasphase mit dem B/P-Molverhdltnis von 7

Zufuhr von Benzol in —leOl 92,5
Cumolprodukt in kTZOI 92,3
Gesamter Warmeenergieverbrauch in 14107
kW
Gesamter Kihlenergieverbrauch in 20154
kW

Hier handelt es sich um eine Cumolproduktion von 97231 Tonnen pro Jahr. Aus der
Tabelle 23 kann es bestimmt werden, dass die Produktivitdt der Cumolanlage in der
Gasphase mit dem hoheren B/P-Molverhaltnis abnimmt. Der Propylenumsatz in diesem
Prozess betragt 92,6 % und die Verweilzeit ergibt sich 15,6 Sekunden. Die Zufuhr von
Benzol wird aber verringert, welches das Kosten fiir den chemischen Rohstoff einsparen
kann. Der Warmeenergieverbrauch hat sich fast verdoppelt, wéhrend der Kiihlenergie-
verbrauch um 7970 kW versteigert. Der grolRte Warmeenergieverbraucher in dem Pro-
zess ist der Erwarmer, der vor dem Alkylierungsreaktor vorliegt, wo die Warmeenergie
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von 9586,21 kW verbraucht wird. Der Kiihler vor der Propankolonne ist der grof3te
Kihlenergieverbraucher, welcher die Kiihlenergie von 10016,1 kW verbraucht.

4.2  Prozesssimulation der Cumolanlage in der Fllissigphase

Die Ergebnisse von der Simulation der gesamten Cumolanlage in der Flissigphase wer-
den in der Tabelle 24 dargestellt. Die Cumol-Herstellung wird mit dem B/P-Molverhalt-

nis von 4: 1 und der Propylenzufuhr von 111,1 kaOl durchgefihrt.

Tabelle 24: Ergebnisse der Simulation von Cumol-Herstellung in der Fliissigphase mit dem B/P-Molverhdltnis von 4:1

Zufuhr von Benzol in @ 97,2
Cumolprodukt in kmhm 94,5
Gesamter Warmeenergieverbrauch in 7549
kW
Gesamter Kihlenergieverbrauch in kW 12204

Mit solchem B/P-Molverhaltnis kann die Cumolanlage ca. 99513 Tonnen Cumol pro
Jahr produzieren. Die Cumol-Herstellung wird dann weiter optimiert, indem das B/P-
Molverhaltnis auf 7:1 erhoht wird. Die Tabelle 25 zeigt die Ergebnisse von der Cumol-
Herstellung mit dem groReren Molverhaltnis an.

Tabelle 25: Ergebnisse der Simulation von Cumol-Herstellung in der Fliissigphase mit dem B/P-Molverhdiltnis von 7

Zufuhr von Benzol in —kTZOl 98,2
Cumolprodukt in kthl 96,4
Gesamter Warmeenergieverbrauch in 8808
kW
Gesamter Kihlenergieverbrauch in 13671
kW

Im Vergleich mit den Ergebnissen aus der Tabelle 24 steigt die Benzolzufuhr um 1 kmot

an, wahrend sich das Cumolprodukt um 1,9 @ erhoht. Die Cumolanlage liefert insge-

samt ca. 101460 Tonnen Cumol pro Jahr, was eine signifikante Erhéhung der Produkti-
vitat der Anlage ist. Der Warme- und Kiihlenergieverbrauch steigern sich um 1259 kW
und 1467 kW
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5 Diskussion und Ausblick

Die Herstellung von Cumol in der Fllssigphase erzeugt viel mehr DIPB als die in der Gas-
phase. Das liegt an der besseren Selektivitat an Cumol bei der Alkylierung in der Gas-
phase. Mit der Transalkylierung ist das aber nicht mehr das Problem fiir die Cumol-Her-
stellung in Flissigphase, weil zusatzliches Cumol gebildet werden kann, indem Benzol
und DIPB in eine Reaktion im Transalkylierungsreaktor gebracht wird. Mit dem zuneh-
menden B/P-Molverhaltnis nimmt die Selektivitat in den beiden Prozessphasen auch
zu. Und der Propylenumsatz bei der flissigformigen Alkylierung erh6ht sich auch mit,
wahrend sich die Konversion von Propylen an Cumol mit dem zunehmenden B/P-Mol-
verhidltnis in der Gasphase verschlechtert und die Verweilzeit der Reaktion nimmt ab.
Dies kann durch die kleinere ReaktorgroRe, die sich bei der Cumol-Herstellung in der
Gasphase befindet, begriindet werden. Die Propylenzufuhr der beiden Prozessphasen
beinhaltet eine kleine Menge von Propan, die scheint, keinen Effekt gegeniber die Al-
kylierungsreaktion zu haben. Mehr Propan in der Zufuhr verursacht groBeren Energie-
verbrauch bei der Propankolonne. Die MED (Multieffektdestillation) fiir die Trennung
von Benzol reduziert Energiekosten fir die beiden Prozessphasen. Und der grof3te Ener-
gieverbraucher bei der Cumol-Herstellung in der Gasphase ist der Vorwarmer vor dem
Alkylierungsreaktor, der die Mischung von den Stoffen auf 380 °C erwarmt, wahrend
der grofRte Energieverbraucher bei der Fliissigphase die Benzolkolonne ist, die auch eine
Menge von dem Transalkylierungsabschnitt aufnimmt. Das Destillatprodukt von den
Benzolkolonnen enthalt fast reines Benzol von 99,9 %, welches mehr Energie fir die
Benzolkolonne verbraucht und VergroBerung des Riickflussverhaltnisses von 0,26 auf
1 bendtigt.

Durch diese Simulationsarbeit wird es verdeutlicht, warum es besser ist, Cumol mit der
flissigformigen Alkylierung herzustellen. Am Anfang macht die Cumol-Herstellung in
der Gasphase mit dem B/P-Molverhiltnis von 4: 1 mehr Sinn als die in der Flissigphase,
weil die Herstellung in der Gasphase groRere Produktivitdt mit ungefahr gleichen Ener-
gieverbrdauchen und nicht so viel unterschiedlicher Benzolzufuhr liefert. Aber der starke
saure Katalysator fiir die gasformige Alkylierung bildet Propylenoligomeren, was uner-
winscht und vermeidet wird. Um die Bildung von Propylenoligomeren zu verhindern,
muss die Cumol-Herstellung in der Gasphase unter dem B/P-Molverhéltnis von mindes-
tens 7: 1 durchgefiihrt wird, welches die Kosten fiir die Trennungsprozesse und die Vor-
warmung erhoht. (Schmidt, 2005, S. 90)

Mit dem gleichen B/P-Molverhiltnis, dem kleineren Energieverbrauch und leicht gro-
Beren Benzolzufuhr wird Cumol in der Flissigphase mit dem Zeolith-Katalysator mehr
produziert. Die Cumol-Herstellung in der Flissigphase mit dem groBeren B/P-Molver-
héltnis ist auch glinstiger, obwohl die Energieverbrauche und die Benzolzufuhr fir die
Cumol-Herstellung wie in der Kapitel 4.2 leicht zunehmen. Die Kosten fiir die Produkte
sind in der Regel so viel hoher als die Energiekosten (Luyben, 2010, S. 719), dass es
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trotzdem viele Gewinne fiir die Cumol-Industrie bringt. Der Energieverbrauch der bei-
den Prozessphasen kann auch noch weiter verringert werden, indem der Warmetau-
scher vor dem Erwarmer vergrofRert wird.
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