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Integriertes Verfahren zur Herstellung von Acrolein und 3- 

Methyl mercaptopropionaldehyd 

4-Thiapentanal (3-(Methylthio)propionaldehyd, 3-Methylmercaptopropionaldehyd), hier 

5 als MMP bezeichnet, ist eine Substanz, die hauptsachlich als ein Ausgangsmaterial fur 

die chemische Synthese der Aminosaure D,L-Methionin oder dem sogenannten 

Methioninhydroxyanalog (2-Hydroxy-4-(methylthio)buttersaure) eingesetzt wird. Der 

gangige Weg fur die Herstellung von MMP ist die Reaktion zwischen Methylmercaptan 

(MC) und Acrolein (AC). 

10 Der grundlegende Acrolein-Prozess, der auf der partiellen Oxidation von Propylen 

basiert, ist aus der Literatur bekannt (siehe Arntz, D., 	Fischer, A., Hopp, M., Jacobi, S., 

Sauer, J., Ohara, T., Sato, T., Shimizu, N., Schwind, H., Acrolein and Methacrolein, 

Ullmann's Encyclopedia of Industrial Chemistry, Wiley-VCH Verlag, 2007, v.a. Seite 7 - 

9) und besteht hauptsachlich aus einem Reaktionsschritt, einem Quench- 

15 /Nebenproduktabtrennungs-Schritt und einem Absorptions-/Destillations-Schritt. Um 

das Produkt weiter aufzureinigen (zum Beispiel die Entfernung von fluchtigen 

Verbindungen, wie Acetaldehyd), konnen ein oder mehrere extra Destillationsschritt/-

schritte angewandt werden. Die Partialoxidationsreaktion wird allgemein in einem 

salzgekuhlten Festbettreaktor bei Betriebstemperaturen von 300 bis 400°C 

20 durchgefiihrt. Der Reaktor ist mit Rohren ausgestattet, die mit einem 

Partikelkatalysator gefullt sind, und wird durch Zirkulieren von flussigem Salz auf den 

erforderlichen Temperaturen gehalten, welches spater in einem Warmetauscher 

allgemein durch Erzeugen von Dampf abgekuhlt wird. Die Zufuhrstrome Propylen und 

25 

Luft werden normalerweise mit inerten Verdunnungsgasen wie Stickstoff, 

Wasserdampf, Kohlendioxid oder Mischungen davon, verdunnt. Auch 

Kohlenwasserstoffe, welche bei den normalen Reaktionsbedingungen keine 

nennenswerte Reaktion auf dem Katalysator zeigen, wie der gesattigte 

Kohlenwasserstoff Propan, konnen ebenfalls ein Teil des Gemisches sein. Die 

Verdunnung des Gemisches wird durchgefiihrt, um die Peak-Temperaturen in der 

30 Katalysatorschuttung zu maRigen und um das Risiko der Bildung von explosiven 

Gemischen zu minimieren. Der Reaktor ist normalerweise mit einer NachkOhlstufe (das 

KOhlmedium ist allgemein ein flussiges Salz) ausgestattet, in dem die Temperatur der 

gasformigen Mischung auf 200 - 280°C herabgesetzt wird, bevor diese in die 

Quenchstufe der ersten Kolonne eintritt. In diesem nachfolgenden Verfahrensschritt 

35 wird die Mischung mit Wasser in Kontakt gebracht, um eine schnelle 

Temperaturverringerung zu erreichen. An dieser Stelle findet auch die Kondensation 

des wahrend der Oxidationsreaktion erzeugten Wassers sowie des Wassers, das 
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(eventuell) als VerdOnnungsmittel dem Reaktionszufuhrgemisch zugesetzt wird, zum 

groRten Teil statt. Nach der Quenchzone der Kolonne stromt das Acrolein-reiche Gas 

in der Kolonne nach oben und kommt mit einem herabfallenden Wasserstrom in 

Kontakt, welcher die Aufgabe hat, unerwOnschte Nebenprodukte, hauptsachlich Acryl- 

5 und Essigsaure und andere Verunreinigungen, zu entfernen. Der herabfallende 

Wasserfilm stammt aus der Kondensation von Wasser im oberen Teil der Kolonne, die 

bei Temperaturen von 8 bis 25°C, vorzugsweise von 10 bis 20°C, betrieben wird. 

Gegebenfalls konnen zusatzliche Wasserstrome dem oberen Teil der Kolonne 

zugefuhrt werden, um ein gunstigeres FlOssigkeit-zu-Gas-Verhaltnis zu erzielen. Die 

10 abgetrennten Nebenprodukte verlassen die Kolonne zusammen mit dem 

kondensierten Wasser Ober den Sumpf und werden durch thermische oder biologische 

Mittel entgiftet, nachdem sie die Strippkolonne durchlaufen haben, um den 

Acroleingehalt dieses Stroms so weit wie moglich zu reduzieren. Das Acrolein wird von 

dem Gasstrom, welcher den oberen Teil der ersten Kolonne verlasst, in einer 

15 nachfolgenden Prozessierungsstufe durch Absorption in einem geeigneten Medium 

(normalerweise eine wassrige Losung) abgetrennt. Die erhaltene FlOssigkeit am Boden 

der Geratschaft, allgemein einer Absorptionskolonne, wird in eine Destillationskolonne 

eingespeist, in welcher das niedrigsiedende Acrolein von dem hochsiedenden 

Absorptionsmedium abgetrennt wird und in flOssiger Form ruckgewonnen wird. Wenn 

20 Wasser als Absorptionsmedium verwendet wird, wird ein Produkt dicht an der 

azeotropen Konzentration als Kopfprodukt erhalten. Die Hauptverunreinigung, die 

vorhanden ist, ist Acetaldehyd, wahrend andere Reaktionsnebenprodukte in sehr 

geringen oder in Spurenmengen zu finden sind. Das Acrolein kann in dieser Form zu 

Lagertanks gefordert werden oder weiter aufgearbeitet werden, um seine Reinheit 

25 durch Absenken des Gehalts der begleitenden Nebenprodukte zu erhohen. Angesichts 

von dessen niedrigem Sauerstoffgehalt kann das nicht kondensierbare Acrolein-arme 

Gas, das den Absorptionsschritt durch den Oberteil der Kolonne verlasst, zumindest 

teilweise in den Reaktor als Quelle von inertem Material recycliert werden. Das 

verbleibende Acrolein-arme Gas wird normalerweise zu einer Verbrennungseinheit fur 

30 dessen Entsorgung bzw. Entgiftung geleitet. Die partielle Oxidationsreaktion wird 

allgemein nicht bis zur volligen Umwandlung der Propylen-Zufuhr durchgefuhrt, um die 

hochstmoglichen Acrolein-Ausbeuten zu erzielen. Das in der Reaktionstufe nicht 

umgesetzte Propylen durchlauft den Quench-/Nebenproduktabtrennungs-Schritt und 

verlasst den Absorber Ober Kopf zusammen mit den anderen nicht-kondensierbaren 

35 Gasen. Durch die Verwendung einer Fraktion dieser Acrolein-armen Gase als 

VerdOnnungsmedium fur die Reaktionsmischung wird auch der zusatzliche positive 

Effekt erzielt, eine Fraktion des nicht umgewandelten Propylen zur Reaktionsstufe 
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zuruckzufahren. Auf diese Weise nimmt die Gesamtumwandlung dieses Rohmaterials 

bei den geeignetsten Reaktionsbedingungen zu, was zu einer hoheren Acrolein- 

Gesamtausbeute fuhrt. 

Acrolein ist eine sehr toxische, hoch entflammbare, sehr reaktive Substanz, die eine 

5 groRe Neigung zu hoch exothermen Polymerisationsreaktionen aufweist. Aus diesem 

letztgenannten Grund wird ein Stabilisator gegen Radikalpolymerisation in mehreren 

Stufen in dem Prozess und vor der Lagerung beigemischt. 

Urn hauptsachlich die Sicherheitsrisiken in Zusammenhang mit der Lagerung von 

Acrolein zu reduzieren, sind mehrere alternative Produktions-/Reinigungskonzepte 

10 vorgeschlagen worden. Da die Hauptnutzung von Acrolein die Produktion von MMP ist, 

beinhalten die Konzepte allgemein die Reaktion von Acrolein zu MMP ohne eine 

nennenswerte Zwischenspeicherung. Zum Beispiel beschreibt die US 7531066 einen 

Prozess ahnlich dem oben beschriebenen standardmaRigen, mit der Ausnahme, dass 

an Stelle der Gewinnung von Acrolein in flussiger Form als Kopfprodukt des 

15 Destillationsschritts eine partielle Kondensation durchgefuhrt wird und das 

verbleibende gasformige Acrolein direkt in einer weiteren Stufe mit flussigem oder 

gasformigem Methylmercaptan in Gegenwart eines Katalysators zu MMP umgesetzt 

wird. 

20 Die US 5352837 (bzw. W094/29254) und US 5744647 beschreiben einen Prozess fur 

die Produktion von MMP, in dem Acrolein zuerst durch die partielle Oxidation von 

Propylen oder Propan in einer Reaktionseinheit produziert wird, die Reaktionsgase 

danach abgekuhlt werden, urn Wasser und Nebenprodukte abzutrennen, und der 

verbleibende Gasstrom, der hauptsachlich nicht kondensierbare Bestandteile und 

25 Acrolein enthalt, in dem nachfolgenden Prozessierungsschritt mit flussigem MMP 

kontaktiert wird, urn das Acrolein in der Flussigphase zuruckzubehalten und in diesem 

gleichen Medium das Acrolein mit Methylmercaptan in Gegenwart eines Katalysators 

zur Bildung von MMP umzusetzen. Verglichen mit dem herkommlichen Acrolein- 

Prozess bietet das in der US 5352837 und US 5744647 beschriebene Verfahren den 

30 Vorteil, dass flussiges Acrolein nicht isoliert und zwischengelagert werden muss. 

Allerdings ist das Verfahren dadurch gekennzeichnet, dass es keine partielle 

Ruckfuhrung der sauerstoff-armen Gase, die den Acrolein-Absorptionsschritt 

verlassen, besitzt. Das erforderliche inerte Material zum Verdunnen des 

Reaktionsgemisches, bevor es in den Reaktor eintritt, ist in diesem Fall Wasserdampf 

35 (Dampf). Diese groRen Mengen an Wasserdampf, die in den Reaktor eingespeist 

werden, werden in dem Quenchschritt kondensiert und verlassen den Prozess 

zusammen mit den Saurenebenprodukten (hauptsachlich Acryl- und Essigsaure). 
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Verglichen mit dem oben beschriebenen herkommlichen Acrolein-Prozess bringt dieser 

Prozess den Nachteil mit sich, dass er wesentlich hohere Abwasserbehandlungs- 

/Entsorgungskosten hat. Dal-Ober hinaus sind die gesamten Acrolein-Ausbeuten, 

basierend auf dem zugefuhrten Kohlenwasserstoff zu dem Prozess, allgemein 

5 niedriger im Vergleich zu dem Standardverfahren. Wie bereits erwahnt, wird die 

Reaktion zur Erzielung guter Acrolein-Ausbeuten normalerweise nicht bis zur vollen 

Umwandlung des zugefuhrten Propylen betrieben. Hohere Propylen- 

Umwandlungsraten als der fur den eingesetzten Katalysator optimale Bereich ergeben 

hohere Anteile an Nebenprodukten. Wie bereits erwahnt, wird im konventionellen 

10 Acroleinproduktionsverfahren ein Anteil des nicht umgesetzten Propylen als 

Bestandteil der sauerstoffarmen Gase zwecks der Verannung der Feedgasmischung 

in den Reaktorschritt zuruckgefuhrt. Die Ruckfuhrung einer Fraktion des zugefuhrten 

Kohlenwasserstoffs zuruck zum Reaktor mit dem Ruckfuhrgasstrom ermoglicht einen 

Betrieb nahe an der optimalen Single-pass- bzw. Einmaldurchlauf-Umwandlung, um 

15 die Acrolein-Ausbeute zu maximieren, wahrend gleichzeitig die gesamte 

Kohlenwasserstoffumwandlung von diesem teuren Ausgangsstoff im Vergleich zu einer 

Single-pass-Einheit erhoht wird. Ein Mange! dieses Recyclingstroms bedeutet mit 

anderen Worten, dass der in der US 5352837 (bzw. W094/29254) und US 5744647 

beschriebene Prozess eine niedrigere Ausgangsstoffeffizienz besitzt (weniger Acrolein 

20 — oder MMP — pro zugefuhrte Kohlenwasserstoffeinheit) als der herkommliche 

Acrolein-Produktionsprozess. Der Einsatz von Wasserdampf als inerte Gasquelle in 

den zuletzt beschriebenen Prozessen durfte aus der Abneigung herruhren, das 

sauerstoffarme Gas, das die Absorptionsstufe verlasst, zuruck zum Reaktor 

recyclieren, da dieses Gas bestimmte Mengen an schwefelhaltigen Verbindungen 

25 enthalt, die den heterogenen Acrolein-Katalysator negativ beeinflussen wOrden, sich im 

System anhaufen konnen oder unerwOnschte Nebenprodukte bilden konnen, was 

erhebliche Nachteile mit sich bringen wOrde. 

Die US4225516 bzw. DE2627430 beschreibt ein Verfahren fur die Herstellung von 

30 MMP, in dem den Beispielen gemail ein Reaktionsgas, das 48,2 Mol-% Wasser, 41,6 

Mol-% N2, 5,55 Mol-% Acrolein und 0,65 Mol-% Acrylsaure enthalt, in eine Acrylsaure- 

Entfernungseinheit eingespeist wird, spater auf etwa 0°C abgekOhlt wird, um Wasser 

zu entfernen und dann durch eine Absorptionseinheit zu laufen, in der das Acrolein in 

MMP absorbiert wird. Das MMP tritt in den Oberteil der Kolonne bei Temperaturen von 

35 etwa -10°C ein. Das im Sumpf der Kolonne erhaltene Gemisch von MMP und Acrolein 

wird durch einen Reaktor geleitet, in dem das Acrolein mit Methylmercaptan in 

Gegenwart eines Katalysators reagiert. Methylmercaptan wird in diesem Prozess 
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wird durch einen Reaktor geleitet, in dem das Acrolein mit Methylmercaptan in 

Gegenwart eines Katalysators reagiert. Methylmercaptan wird in diesem Prozess 
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kontinuierlich dem Reaktor hinzugefugt. Die Gase, welche die Absorptionseinheit 

verlassen, werden in die Verbrennungseinheit eingespeist. Das Vorhandensein von 

groflen Mengen Wasser in dem Reaktionsgasgemisch, das in die Reinigungsstufe des 

Prozesses eintritt, deutet darauf hin, dass die Quelle von inertem Material fur die 

5 Acrolein-Reaktion Wasserdampf ist. Ebenso wie bei dem in der US 5352837 und 

US 5744647 beschriebenen Verfahren fiihrt die hohe Menge an Wasser, die in den 

Reaktor eingespeist wird, im Vergleich mit dem standardmaRigen Acrolein- 

Produktionsprozess zu grofleren Mengen an Abwasser und somit zu hoheren 

Behandlungs-/Entsorgungskosten. Auflerdem ist, da kein nicht umgewandeltes 

10 Propylen zum Reaktor ruckgefuhrt wird, die gesamte Acrolein-Ausbeute auf Basis des 

zugefuhrten Kohlenwasserstoffs allgemein niedriger als in dem Standardprozess. Dies 

fuhrt zu einem hoheren spezifischen Verbrauch des zugefuhrten Kohlenwasserstoffs 

(Propylen/Propan) pro erzeugtem Mol Acrolein (oder MMP), was ein grofler Nachteil 

dieser Verfahren ist. 

15 

DE-102010064250.9 beschreibt ein Verfahren fur die Produktion von MMP, in dem 

Acrolein, welches durch die partielle Oxidation von Propylen der Gasphase erzeugt 

wird, zuerst einen Quench-/Nebenprodukt-Abtrennungsschritt durchlauft, dann in MMP 

absorbiert wird und mit freiem Methylmercaptan oder mit aus dem als Zwischenprodukt 

20 gebildeten 3-Methylmercaptopropionaldehyd/Methylmercaptan-Hemithioacetal 

(=MMP/MC-Hemithioacetal, aus MC+MMP) freigesetzten Methylmercaptan zu MMP 

reagiert. Diese Erfindung macht von Methylmercaptan, das relativ hohe 

Verunreinigungen (Dimethylsulfid, Dimethylether) enthalt, und von einem homogenen 

oder heterogenen Katalysator fur die MMP-Reaktion Gebrauch. In diesem Prozess 

25 besteht das in den Reaktor eingespeiste inerte Material aus einem Gemisch aus 

Stickstoff, Kohlendioxid und kleinen Mengen an Wasserdampf. Verglichen mit den 

Prozessen unter Verwendung von Wasserdampf als Hauptquelle von inertem Gas, wie 

zuvor beschrieben, hat dieser Prozess den Vorteil, dass wesentlich geringere Mengen 

an flussigem Abwasser erzeugt werden, aber den Nachteil eines grofleren 

30 Abgasstroms, welcher ebenfalls schwefelhaltige organische Verbindungen einschlieflt. 

Die Menge des Abgasstroms ist auch viel hoher im Vergleich zu dem Standard- 

Acrolein-Prozess. Dartiber hinaus, da es keine Ruckfiihrung von Propylen zum 

Reaktionsschritt gibt, weist diese Erfindung eine niedrigere Propylen-Nutzung und 

damit eine niedrigere Menge an erzeugtem Acrolein (oder MMP) pro Moleinheit 

35 zugefuhrtem Kohlenwasserstoff auf im Vergleich zu dem Standard-Acrolein-Prozess. 
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kontinuierlich dem Reaktor hinzugefugt. Die Gase, welche die Absorptionseinheit 

verlassen, werden in die Verbrennungseinheit eingespeist. Das Vorhandensein von 

groften Mengen Wasser in dem Reaktionsgasgemisch, das in die Reinigungsstufe des 

Prozesses eintritt, deutet darauf hin, dass die Quelle von inertem Material fur die 

5 Acrolein-Reaktion Wasserdampf ist. Ebenso wie bei dem in der US 5352837 und 

US 5744647 beschriebenen Verfahren fuhrt die hohe Menge an Wasser, die in den 

Reaktor eingespeist wird, im Vergleich mit dem standardmaftigen Acrolein-

Produktionsprozess zu grofteren Mengen an Abwasser und somit zu hoheren 

Behandlungs-/Entsorgungskosten. Aufterdem ist, da kein nicht umgewandeltes 

10 Propylen zum Reaktor ruckgefuhrt wird, die gesamte Acrolein-Ausbeute auf Basis des 

zugefuhrten Kohlenwasserstoffs allgemein niedriger als in dem Standardprozess. Dies 

fuhrt zu einem hoheren spezifischen Verbrauch des zugefuhrten Kohlenwasserstoffs 

(Propylen/Propan) pro erzeugtem Mol Acrolein (oder MMP), was ein grower Nachteil 

dieser Verfahren ist. 

15 
DE-102010064250.9 beschreibt ein Verfahren fur die Produktion von MMP, in dem 

Acrolein, welches durch die partielle Oxidation von Propylen der Gasphase erzeugt 

wird, zuerst einen Quench-/Nebenprodukt-Abtrennungsschritt durchlauft, dann in MMP 

absorbiert wird und mit freiem Methylmercaptan oder mit aus dem als Zwischenprodukt 

20 gebildeten 3-Methylmercaptopropionaldehyd/Methylmercaptan-Hemithioacetal 

(=MMP/MC-Hemithioacetal, aus MC+MMP) freigesetzten Methylmercaptan zu MMP 

reagiert. Diese Erfindung macht von Methylmercaptan, das relativ hohe 

Verunreinigungen (Dimethylsulfid, Dimethylether) enthalt, und von einem homogenen 

oder heterogenen Katalysatorfur die MMP-Reaktion Gebrauch. In diesem Prozess 

25 besteht das in den Reaktor eingespeiste inerte Material aus einem Gemisch aus 

Stickstoff, Kohlendioxid und kleinen Mengen an Wasserdampf. Verglichen mit den 

Prozessen unter Verwendung von Wasserdampf als Hauptquelle von inertem Gas, wie 

zuvor beschrieben, hat dieser Prozess den Vorteil, dass wesentlich geringere Mengen 

an flussigem Abwasser erzeugt werden, aber den Nachteil eines grofteren 

30 Abgasstroms, welcher ebenfalls schwefelhaltige organische Verbindungen einschlieftt. 

Die Menge des Abgasstroms ist auch viel hoher im Vergleich zu dem Standard-

Acrolein-Prozess. Daruber hinaus, da es keine Ruckfijhrung von Propylen zum 

Reaktionsschritt gibt, weist diese Erfindung eine niedrigere Propylen-Nutzung und 

damit eine niedrigere Menge an erzeugtem Acrolein (oder MMP) pro Moleinheit 

35 zugefuhrtem Kohlenwasserstoff auf im Vergleich zu dem Standard-Acrolein-Prozess. 
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Aufgabe der vorliegenden Erfindung war es daher, ein integriertes Verfahren zur 

Herstellung von Acrolein durch katalytische Gasphasenoxidation von Propylen mit 

sauerstoffhaltigem Gas und Weiterumsetzung des erzeugten Acroleins mit 

5 Methylmercaptan zu MMP bereitzustellen, das die Nachteile der bekannten Verfahren 

moglichst nicht oder nur in veringertem Umfang aufweist. 

Insbesondere sollte das erfindungsgemaRe Verfahren bei moglichst hohen Acrolein-

bzw. MMP-Ausbeuten moglichst energieeffizient arbeiten, also moglichst geringe 

Energie-bzw. Dampfverbrauche und moglichst geringe Abfallstrome aufweisen aber 

10 gleichzeitig gewahrleisten, Acrolein in moglichst hoher Ausbeute bezogen auf die 

eingesetzten Mengen an Propylen und in der Folge MMP von moglichst hoher Reinheit 

und in moglichst hoher Ausbeute herzustellen. 

Diese Aufgabe wird erfindungsgemaR gelost durch ein Verfahren zur Herstellung von 

15 MMP aus Acrolein und Methylmercaptan gemaR Prozessoption 1, bei dem 

nacheinander die nachfolgenden Schritte durchgefuhrt werden 

A) Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem heterogenen 

Katalysator in Anwesenheit eines Verannungsgases, 

20 

B) Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus A) in einer Quenchstufe zur 

Abtrennung von Nebenprodukten wie z.B. Acrylsaure, Essigsaure, Formaldehyd 

bzw. deren Folgeprodukte 

25 C) Ruckgewinnen von Rest-Acrolein-Anteilen aus der im unteren Teil der Quenchstufe 

B) vorhandenen FlOssigkeit durch Strippung, insbesondere aus einem dort 

entnommenen FlOssigkeitsstrom, 

D) (nach Teilen des Acrolein-haltigen Gasstromes in mindestens zwei Strome) 

30 Auffangen eines ersten Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der 

Quenchstufe B) in einer Absorptionsstufe in Gegenwart von Wasser zur 

Gewinnung einer wassrigen Acrolein-losung 

D1) zumindest teilweise Ruckfuhrung des nicht kondensierbaren Gases aus D) als 

35 Verannungs- bzw. lnertisierungsgas in die Reaktionsstufe A) 

E) Destillative Abtrennung des Acroleins aus der wassrigen Acrolein-Losung aus D) in 

einer Destillationsstufe 
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Aufgabe der vorliegenden Erfindung war es daher, ein integriertes Verfahren zur 

Herstellung von Acrolein durch katalytische Gasphasenoxidation von Propylen mit 

sauerstoffhaltigem Gas und Weiterumsetzung des erzeugten Acroleins mit 

5 Methylmercaptan zu MMP bereitzustellen, das die Nachteile der bekannten Verfahren 

moglichst nicht oder nur in veringertem Umfang aufweist. 

Insbesondere sollte das erfindungsgemafte Verfahren bei moglichst hohen Acrolein-

bzw. MMP-Ausbeuten moglichst energieeffizient arbeiten, also moglichst geringe 

Energie-bzw. Dampfverbrauche und moglichst geringe Abfallstrome aufweisen aber 

10 gleichzeitig gewahrleisten, Acrolein in moglichst hoher Ausbeute bezogen auf die 

eingesetzten Mengen an Propylen und in der Folge MMP von moglichst hoher Reinheit 

und in moglichst hoher Ausbeute herzustellen. 

Diese Aufgabe wird erfindungsgemaft gelost durch ein Verfahren zur Herstellung von 

15 MMP aus Acrolein und Methylmercaptan gemaft Prozessoption 1, bei dem 

nacheinander die nachfolgenden Schritte durchgefuhrt werden 

A) Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem heterogenen 
Katalysator in Anwesenheit eines Verdunnungsgases, 

20 
B) Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus A) in einer Quenchstufe zur 

Abtrennung von Nebenprodukten wie z.B. Acrylsaure, Essigsaure, Formaldehyd 
bzw. deren Folgeprodukte 

25 C) Ruckgewinnen von Rest-Acrolein-Anteilen aus der im unteren Teil der Quenchstufe 
B) vorhandenen Flussigkeit durch Strippung, insbesondere aus einem dort 
entnommenen Flussigkeitsstrom, 

D) (nach Teilen des Acrolein-haltigen Gasstromes in mindestens zwei Strome) 
30 Auffangen eines ersten Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der 

Quenchstufe B) in einer Absorptionsstufe in Gegenwart von Wasser zur 
Gewinnung einer wassrigen Acrolein-losung 

D1) zumindest teilweise Ruckfijhrung des nicht kondensierbaren Gases aus D) als 
35 Verdunnungs- bzw. Inertisierungsgas in die Reaktionsstufe A) 

E) Destillative Abtrennung des Acroleins aus der wassrigen Acrolein-Losung aus D) in 
einer Destillationsstufe 
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El) Kondensation des Acrolein-haltigen Destillats aus E) und Zufuhr des Destillats in 

eine Reaktionsstufe F) 

sowie Zufuhr eines weiteren Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der 

Quenchstufe B) direkt in die Reaktionsstufe F) zur Umsetzung mit 

5 Methylmercaptan in Gegenwart von MMP und/oder MMP/MC-Hemithioacetal. 

Ein solches Verfahren (Konfiguration B/Prozessoption 1) hat gegentiber den 

herkommlichen Standardverfahren (Konfiguration A) v.a. den Vorteil, dass es bei in 

etwa den gleichen Acrolein-Ausbeuten und in etwa gleicher Menge an Abgasen eine 

10 etwas geringere Menge an Abwasser bei gleichzeitig deutlicher Verringerung des 

Verbrauchs an demineralisiertem Wasser und eine deutliche Reduzierung des 

Dampfverbrauchs sowie der KOhlenenergie in Form von KOhlturmwasser oder 

gekuhltem Wasser ermoglicht ( Tabelle 1). Dartiber hinaus wird die Speicherung bzw. 

Lagerung von flussigem Acrolein dabei umgangen, was einen erheblichen Vorteil im 

15 Hinblick auf geringere Investionskosten und Vermeidung von Gefahrgutlagerung bietet. 

Verglichen mit DE102010064250.9 hat diese Erfindung daruber hinaus den Vorteil von 

hoheren Acrolein-Ausbeuten bei weniger KOhlturmwasserverbrauch und wesentlich 

niedrigeren Abgasmengen und entsprechend wesentlich niedrigeren 

Abgasbehandlungskosten. Insbesondere ist vorteilhaft, dass das erfindungsgemaRe 

20 Verfahren einen eigenen Verdunnungs- bzw. Inertisierungsgasstrom aus der 

Absorptionsstufe D heraus zu erzeugen und zu nutzen ermoglicht und dadurch den 

Verbrauch an zusatzlichem Inertisierungsgas wie Stickstoff, Dampf oder anderen 

Inertgasen wie z.B. Methan, Erdgas oder Propan gering zu halten. Inertgase in diesem 

Zusammenhang sind Gase, die bei den Oblichen Produktionsbedingungen am 

25 Katalysator nicht reagieren. 

Die oben genannte Aufgabe wird erfindungsgemaR auch gelost durch ein 

Verfahren zur Herstellung von MMP aus Acrolein und Methylmercaptan gemaR 

Prozessoption 2, bei dem nacheinander die nachfolgenden Schritte durchgefuhrt 

werden 

30 A) Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem heterogenen 

Katalysator in einer ersten Reaktionseinheit in Anwesenheit eines 

Verdunnungsgases sowie 

Al )gleichzeitige Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem 

35 heterogenen Katalysator in Anwesenheit eines Verdunnungsgases in einer 

weiteren Reaktionseinheit 
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E1) Kondensation des Acrolein-haltigen Destillats aus E) und Zufuhr des Destillats in 
eine Reaktionsstufe F) 

sowie Zufuhr eines weiteren Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der 
Quenchstufe B) direkt in die Reaktionsstufe F) zur Umsetzung mit 

5 Methylmercaptan in Gegenwart von MMP und/oder MMP/MC-Hemithioacetal. 

Ein solches Verfahren (Konfiguration B/Prozessoption 1) hat gegenuber den 

herkommlichen Standardverfahren (Konfiguration A) v.a. den Vorteil, dass es bei in 

etwa den gleichen Acrolein-Ausbeuten und in etwa gleicher Menge an Abgasen eine 

10 etwas geringere Menge an Abwasser bei gleichzeitig deutlicher Verringerung des 

Verbrauchs an demineralisiertem Wasser und eine deutliche Reduzierung des 

Dampfverbrauchs sowie der Kuhlenenergie in Form von Kijhlturmwasser oder 

gekuhltem Wasser ermoglicht (Tabelle 1). Daruber hinaus wird die Speicherung bzw. 

Lagerung von flussigem Acrolein dabei umgangen, was einen erheblichen Vorteil im 

15 Hinblick auf geringere Investionskosten und Vermeidung von Gefahrgutlagerung bietet. 

Verglichen mit DE102010064250.9 hat diese Erfindung daruber hinaus den Vorteil von 

hoheren Acrolein-Ausbeuten bei weniger Kuhlturmwasserverbrauch und wesentlich 

niedrigeren Abgasmengen und entsprechend wesentlich niedrigeren 

Abgasbehandlungskosten. Insbesondere ist vorteilhaft, dass das erfindungsgemafte 

20 Verfahren einen eigenen Verdunnungs- bzw. Inertisierungsgasstrom aus der 

Absorptionsstufe D heraus zu erzeugen und zu nutzen ermoglicht und dadurch den 

Verbrauch an zusatzlichem Inertisierungsgas wie Stickstoff, Dampf oder anderen 

Inertgasen wie z.B. Methan, Erdgas oder Propan gering zu halten. Inertgase in diesem 

Zusammenhang sind Gase, die bei den ublichen Produktionsbedingungen am 

25 Katalysator nicht reagieren. 

Die oben genannte Aufgabe wird erfindungsgemaft auch gelost durch ein 

Verfahren zur Herstellung von MMP aus Acrolein und Methylmercaptan gemaft 

Prozessoption 2, bei dem nacheinander die nachfolgenden Schritte durchgefuhrt 

werden 

30 A) Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem heterogenen 
Katalysator in einer ersten Reaktionseinheit in Anwesenheit eines 
Verdunnungsgases sowie 

A1)gleichzeitige Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem 
35 heterogenen Katalysator in Anwesenheit eines Verdunnungsgases in einer 

weiteren Reaktionseinheit 
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B) Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus A) in einer Quenchstufe unter 

5 

KOhlung zur Abtrennung von Nebenprodukten, wie z.B. Acrylsaure, Essigsaure, 

Formaldehyd bzw. deren Folgeprodukte, 

B1)Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus Al) in einer parallelen 

Quenchstufe zur entsprechenden Abtrennung von Nebenprodukten, 

C) Ruckgewinnen von Rest-Acrolein-Anteilen aus der im unteren Teil der Quenchstufe 

B) vorhandenen Flussigkeit durch Strippung, insbesondere aus einem dort 

10 entnommenen Flussigkeitsstrom, 

D) Auffangen zumindest eines Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der 

Quenchstufe B) in einer Absorptionsstufe in Gegenwart von Wasser zur 

Gewinnung einer wassrigen Acrolein-losung 

15 

D1)zumindest teilweise Ruckfuhrung des nicht kondensierbaren Gases aus D), 

welches auch noch unumgesetzes Propylen enthalt, als Verdunnungs- bzw. 

Inertisierungsgas in die Reaktionsstufe A) und A1) 

20 E) Destillative Abtrennung des Acroleins aus der wassrigen Acroleinlosung aus D) in 

einer Destillationsstufe 

E1) Kondensation des Acrolein-haltigen Destillats aus E) und Zufuhr des Destillats in 

eine Reaktionsstufe F) 

25 sowie Zufuhr des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der Quenchstufe B1) direkt in 

die Reaktionsstufe F) zur Umsetzung mit Methylmercaptan in Gegenwart von MMP 

und/oder MMP/MC-Hemithioacetal. 

Ein solches Verfahren (gemail Konfiguration C/Prozessoption 2) hat gegentiber den 

30 herkommlichen Standardverfahren (Konfiguration A) analog wie Prozessoption 1 v.a. 

den Vorteil, dass es bei in etwa den gleichen Acrolein-Ausbeuten und in etwa gleicher 

Menge an Abgasen eine etwas geringere Menge an Abwasser bei gleichzeitig 

deutlicher Verringerung des Verbrauchs an demineralisiertem Wasser und eine 

deutliche Reduzierung des Dampfverbrauchs sowie der KOhlenenergie in Form von 

35 gekuhltem Wasser ermoglicht ( Tabelle 1). Ebenso wird die Speicherung bzw. 

Lagerung von flussigem Acrolein dabei umgangen, was einen erheblichen Vorteil im 

Hinblick auf geringere Investionskosten und Vermeidung von Gefahrgutlagerung bietet. 

Dartiberhinaus bietet sie noch den Vorteil, die Vorzuge des Verfahrens der 

DE102010064250.9 zu integrieren, insbesondere die schnelle und effiziente direkte 
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B) Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus A) in einer Quenchstufe unter 
Kuhlung zur Abtrennung von Nebenprodukten, wie z.B. Acrylsaure, Essigsaure, 
Formaldehyd bzw. deren Folgeprodukte, 

5 B1 )Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus A1) in einer parallelen 
Quenchstufe zur entsprechenden Abtrennung von Nebenprodukten, 

C) Ruckgewinnen von Rest-Acrolein-Anteilen aus der im unteren Teil der Quenchstufe 
B) vorhandenen Flussigkeit durch Strippung, insbesondere aus einem dort 

10 entnommenen Flussigkeitsstrom, 

D) Auffangen zumindest eines Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der 
Quenchstufe B) in einer Absorptionsstufe in Gegenwart von Wasser zur 
Gewinnung einer wassrigen Acrolein-losung 

15 
D1)zumindest teilweise Ruckfijhrung des nicht kondensierbaren Gases aus D), 

welches auch noch unumgesetzes Propylen enthalt, als Verdunnungs- bzw. 
Inertisierungsgas in die Reaktionsstufe A) und A1) 

20 E) Destillative Abtrennung des Acroleins aus der wassrigen Acroleinlosung aus D) in 
einer Destillationsstufe 

E1) Kondensation des Acrolein-haltigen Destillats aus E) und Zufuhr des Destillats in 
eine Reaktionsstufe F) 

25 sowie Zufuhr des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der Quenchstufe B1) direkt in 
die Reaktionsstufe F) zur Umsetzung mit Methylmercaptan in Gegenwart von MMP 
und/oder MMP/MC-Hemithioacetal. 

Ein solches Verfahren (gemaft Konfiguration C/Prozessoption 2) hat gegenuber den 

30 herkommlichen Standardverfahren (Konfiguration A) analog wie Prozessoption 1 v.a. 

den Vorteil, dass es bei in etwa den gleichen Acrolein-Ausbeuten und in etwa gleicher 

Menge an Abgasen eine etwas geringere Menge an Abwasser bei gleichzeitig 

deutlicher Verringerung des Verbrauchs an demineralisiertem Wasser und eine 

deutliche Reduzierung des Dampfverbrauchs sowie der Kuhlenenergie in Form von 

35 gekuhltem Wasser ermoglicht (Tabelle 1). Ebenso wird die Speicherung bzw. 

Lagerung von flussigem Acrolein dabei umgangen, was einen erheblichen Vorteil im 

Hinblick auf geringere Investionskosten und Vermeidung von Gefahrgutlagerung bietet. 

Daruberhinaus bietet sie noch den Vorteil, die Vorzijge des Verfahrens der 

DE102010064250.9 zu integrieren, insbesondere die schnelle und effiziente direkte 
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Umsetzung des gasformigen Acroleins mit MC zu MMP und dabei gleichzeitig eine 

Einsparung beim Stromverbrauch gegentiber DE102010064250.9 

(Prozesskonfiguration D). 

Verglichen mit DE102010064250.9 hat die erfindungsgemaRe Prozessoption 2 

5 analog zu Prozessoption 1 auch noch den Vorteil von hoheren Acrolein-Ausbeuten und 

wesentlich niedrigeren Abgasmengen und entsprechend niedrigeren 

Abgasbehandlungskosten. Ebenso ist vorteilhaft, dass das erfindungsgemaRe 

Verfahren einen eigenen Verdunnungs- bzw. lnertisierungsgasstrom aus der 

Absorptionsstufe D heraus zu erzeugen und zu nutzen ermoglicht und dadurch den 

10 Verbrauch an zusatzlichem lnertisierungsgas wie Stickstoff, Dampf oder anderen 

lnertgasen wie z.B. Methan, Erdgas oder Propan gering zu halten. 

Bevorzugt wird ein Verfahren dadurch gekennzeichnet, dass jeweils Schritt A) bzw. 

Schritt Al) in einem Rohrbundelreaktor durchgefuhrt werden, dessen Rohre den 

Katalysator beinhalten. Im Rohrbundelreaktor erfolgt dann die partielle 

15 Oxidationsreaktion zu Acrolein. An Stelle von einem einzigen Rohrbundelreaktor 

konnen auch mehrere Reaktoren parallel betrieben werden. Dies ermoglicht eine 

maximale Raum-/Zeitausbeute. 

Bevorzugt wird dabei ein Salzbad zur KOhlung des Rohrbundelreaktors verwendet, da 

hier die Temperatur sehr zuverlassig kontrolliert werden kann. Das Salzbad wird 

20 vorzugsweise auf einer Temperatur von 300 bis 400°C gehalten, um bestmoglichen 

Umsatz und Selektivitat zu gewahrleisten. Der sich dabei einstellende Druck reicht 

typischerweise von 1,3 bis 3 bara. Die zugefiihrten Gase Luft, Verdunnungsgas 

Propylen und Dampf mussen daher durch eine Kompressionstufe vorher auf das 

erforderliche Druckniveau gebracht werden. 

25 AuRerdem wird das Verfahren bevorzugt so gefiihrt, dass der Acrolein-haltige 

Gasstrom aus A) bzw. aus Al) mit einer Temperatur von jeweils 200-280°C in den 

entsprechenden Schritt B)bzw. B1) gelangt. Die erforderliche AbkOhlung des Gases 

geschieht vorteilhaft mit Hilfe einer NachkOhlstufe. 

Bevorzugt wird im oberen Drittel derjeweiligen Quenchkolonne B bzw. B1 ein 

30 Teilstrom des dort jeweils vorhandenen Kondensats abgefuhrt und gegebenenfalls 

nach AbkOhlen, vorzugsweise auf < 20°C, dem Kopf derjeweiligen Kolonne B bzw. B1 

wieder zugefiihrt (oberes Umpumpen). Auf dem Weg zum Oberteil der Kolonne wird 

das Reaktionsgas mit einem im Gegenstrom flieRenden Wasserstrom in Kontakt 

gebracht, welcher die Menge an Nebenprodukten des Gasstroms weiter reduziert. Der 

35 Wasserstrom stammt aus der Kondensation, die wahrend des weiteren KOhlens des 

Reaktionsgases auf < 20°C im oberen Abschnitt der Kolonne vonstatten geht (oberes 

Umpumpen). 
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Umsetzung des gasformigen Acroleins mit MC zu MMP und dabei gleichzeitig eine 

Einsparung beim Stromverbrauch gegenuber DE102010064250.9 

(Prozesskonfiguration D). 

Verglichen mit DE102010064250.9 hat die erfindungsgemafte Prozessoption 2 

5 analog zu Prozessoption 1 auch noch den Vorteil von hoheren Acrolein-Ausbeuten und 

wesentlich niedrigeren Abgasmengen und entsprechend niedrigeren 

Abgasbehandlungskosten. Ebenso ist vorteilhaft, dass das erfindungsgemafte 

Verfahren einen eigenen Verdunnungs- bzw. Inertisierungsgasstrom aus der 

Absorptionsstufe D heraus zu erzeugen und zu nutzen ermoglicht und dadurch den 

10 Verbrauch an zusatzlichem Inertisierungsgas wie Stickstoff, Dampf oder anderen 

Inertgasen wie z.B. Methan, Erdgas oder Propan gering zu halten. 

Bevorzugt wird ein Verfahren dadurch gekennzeichnet, dass jeweils Schritt A) bzw. 

Schritt A1) in einem Rohrbundelreaktor durchgefuhrt werden, dessen Rohre den 

Katalysator beinhalten. Im Rohrbundelreaktor erfolgt dann die partielle 

15 Oxidationsreaktion zu Acrolein. An Stelle von einem einzigen Rohrbundelreaktor 

konnen auch mehrere Reaktoren parallel betrieben werden. Dies ermoglicht eine 

maximale Raum-/Zeitausbeute. 

Bevorzugt wird dabei ein Salzbad zur Kuhlung des Rohrbundelreaktors verwendet, da 

hier die Temperatur sehr zuverlassig kontrolliert werden kann. Das Salzbad wird 

20 vorzugsweise auf einer Temperatur von 300 bis 400°C gehalten, um bestmoglichen 

Umsatz und Selektivitat zu gewahrleisten. Der sich dabei einstellende Druck reicht 

typischerweise von 1,3 bis 3 bara. Die zugefuhrten Gase Luft, Verdunnungsgas 

Propylen und Dampf mussen daher durch eine Kompressionstufe vorher auf das 

erforderliche Druckniveau gebracht werden. 

25 Aufterdem wird das Verfahren bevorzugt so gefuhrt, dass der Acrolein-haltige 

Gasstrom aus A) bzw. aus A1) mit einer Temperatur von jeweils 200-280°C in den 

entsprechenden Schritt B)bzw. B1) gelangt. Die erforderliche Abkuhlung des Gases 

geschieht vorteilhaft mit Hilfe einer Nachkijhlstufe. 

Bevorzugt wird im oberen Drittel der jeweiligen Quenchkolonne B bzw. B1 ein 

30 Teilstrom des dort jeweils vorhandenen Kondensats abgefuhrt und gegebenenfalls 

nach Abkijhlen, vorzugsweise auf < 20°C, dem Kopf der jeweiligen Kolonne B bzw. B1 

wieder zugefuhrt (oberes Umpumpen). Auf dem Weg zum Oberteil der Kolonne wird 

das Reaktionsgas mit einem im Gegenstrom flieftenden Wasserstrom in Kontakt 

gebracht, welcher die Menge an Nebenprodukten des Gasstroms weiter reduziert. Der 

35 Wasserstrom stammt aus der Kondensation, die wahrend des weiteren Kuhlens des 

Reaktionsgases auf < 20°C im oberen Abschnitt der Kolonne vonstatten geht (oberes 

Umpumpen). 
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Weiter bevorzugt wird im Sumpf der jeweiligen Quenchkolonne B bzw. B1 ein Teilstrom 

der dort jeweils kondensierten FlOssigkeit abgefuhrt und nach AbkOhlen dem unteren 

Drittel der jeweiligen Kolonne B bzw. B1 wieder zugefuhrt wird (unteres Umpumpen). 

Eine grolle Fraktion der Nebenprodukte, hauptsachlich Acryl- und Essigsaure, werden 

5 in der kondensierten FlOssigkeit zurOckbehalten und verlassen dabei die 

Quenchkolonne durch den Sumpf. Durch das gleichzeitige Zirkulieren der FlOssigkeit 

mittels eines Umpumpsystems und externe KOhlung wird die FlOssigkeit gleichzeitig 

als KOhlmedium zum Quenchen des Reaktionsgases genutzt (unteres Umpumpen). 

Der FlOssigkeitsstrom, der dabei die Quench-Kolonne verlasst, wird vorzugsweise zum 

10 Oberteil einer Stripperkolonne (C) gepumpt, in welcher eine grolle Fraktion des 

gelosten restlichen Acroleins zurOckgewonnen wird. Die restliche FlOssigkeit wird dann 

z.B. in eine thermischen Oxidationsstufe oder eine biologische Behandlungseinheit zur 

Entsorgung eingespeist. 

Zur Erhohung der Ausbeute werden vorzugsweise die ruckgewonnenen Rest-Acrolein- 

15 Anteile aus Schritt C) in Schritt B) zurOckgefuhrt. 

Die Absorptionsstufe D wird bevorzugt bei Temperaturen von 1 bis 25°C, besonders 

bevorzugt von 3 bis 15°C, betrieben urn eine moglichst vollstandige Absorption des 

Acroleins zu gewahrleisten. 

Die Destillationsstufe E wird vorzugsweise bei einem Druck von 0,4 bis 1,2 bara (bar 

20 absolut) und bei den sich dabei einstellenden Temperaturen z.B. von typischerweise 

25 bis 65 °C am Kolonnenkopf betrieben. Dadurch wird sichergestellt, eine Acrolein-

reiche Mischung mit Wasser nahe der azeotropen Zusammensetzung Ober dem 

Oberteil der Kolonne und einen nahezu Acrolein-freien Wasserstrom Ober den Boden 

der Kolonne zu erhalten. 

25 Desweiteren bevorzugt ist, dass das Acroleinfreie wasserhaltige Sumpfprodukt der 

Destillation zur Absorptionsstufe D zurOckgefuhrt wird, urn dort moglichst wenig 

zusatzliches Wasser zu benotigen, wobei gleichzeitig die Abwasserfrachten verringert 

werden. 

Fur den Reaktionschritt F der 1,4-Addition von Methylmercaptan an Acrolein wird 

30 vorzugsweise ein basenhaltiger Katalysator, besonders bevorzugt ein Amin, ganz 

besonders bevorzugt im Gemisch mit einer Saure verwendet. Dies gewahrleistet eine 

hohe Umsatzrate und eine hohe Selektivitat der MMP-Bildung. Der Katalysator wirkt 

durch seine in der Regel gute Loslichkeit als homogener Katalysator. Dabei wir 

vorzugsweise ein geringer Uberschuss von ca. 1,005 mol Methylmercaptan /mol 

35 Acrolein) eingesetzt, der einen hohen Umsatz des Acroleins gewahrleistet. 

Als Base wird bevorzugt ein ggf. substituiertes N-heterocyclisches Amin oder ein Amin 

der Forme! NR1 R2R3 verwendet, wobei R1, R2 und R3 gleich oder verschieden sind 
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Weiter bevorzugt wird im Sumpf der jeweiligen Quenchkolonne B bzw. B1 ein Teilstrom 

der dort jeweils kondensierten Flussigkeit abgefuhrt und nach Abkuhlen dem unteren 

Drittel der jeweiligen Kolonne B bzw. B1 wieder zugefuhrt wird (unteres Umpumpen). 

Eine grofte Fraktion der Nebenprodukte, hauptsachlich Acryl- und Essigsaure, werden 

5 in der kondensierten Flussigkeit zuruckbehalten und verlassen dabei die 

Quenchkolonne durch den Sumpf. Durch das gleichzeitige Zirkulieren der Flussigkeit 

mittels eines Umpumpsystems und externe Kuhlung wird die Flussigkeit gleichzeitig 

als Kuhlmedium zum Quenchen des Reaktionsgases genutzt (unteres Umpumpen). 

Der Flussigkeitsstrom, der dabei die Quench-Kolonne verlasst, wird vorzugsweise zum 

10 Oberteil einer Stripperkolonne (C) gepumpt, in welcher eine grofte Fraktion des 

gelosten restlichen Acroleins zuruckgewonnen wird. Die restliche Flussigkeit wird dann 

z.B. in eine thermischen Oxidationsstufe oder eine biologische Behandlungseinheit zur 

Entsorgung eingespeist. 

Zur Erhohung der Ausbeute werden vorzugsweise die ruckgewonnenen Rest-Acrolein-

15 Anteile aus Schritt C) in Schritt B) zuruckgefijhrt. 

Die Absorptionsstufe D wird bevorzugt bei Temperaturen von 1 bis 25°C, besonders 

bevorzugt von 3 bis 15°C, betrieben um eine moglichst vollstandige Absorption des 

Acroleins zu gewahrleisten. 

Die Destillationsstufe E wird vorzugsweise bei einem Druck von 0,4 bis 1,2 bara (bar 

20 absolut) und bei den sich dabei einstellenden Temperaturen z.B. von typischerweise 

25 bis 65 °C am Kolonnenkopf betrieben. Dadurch wird sichergestellt, eine Acrolein-

reiche Mischung mit Wasser nahe der azeotropen Zusammensetzung uber dem 

Oberteil der Kolonne und einen nahezu Acrolein-freien Wasserstrom uber den Boden 

der Kolonne zu erhalten. 

25 Desweiteren bevorzugt ist, dass das Acroleinfreie wasserhaltige Sumpfprodukt der 

Destination zur Absorptionsstufe D zuruckgefijhrt wird, um dort moglichst wenig 

zusatzliches Wasser zu benotigen, wobei gleichzeitig die Abwasserfrachten verringert 

werden. 

Fur den Reaktionschritt F der 1,4-Addition von Methylmercaptan an Acrolein wird 

30 vorzugsweise ein basenhaltiger Katalysator, besonders bevorzugt ein Amin, ganz 

besonders bevorzugt im Gemisch mit einer Saure verwendet. Dies gewahrleistet eine 

hohe Umsatzrate und eine hohe Selektivitat der MMP-Bildung. Der Katalysator wirkt 

durch seine in der Regel gute Loslichkeit als homogener Katalysator. Dabei wir 

vorzugsweise ein geringer Oberschuss von ca. 1,005 mol Methylmercaptan /mol 

35 Acrolein) eingesetzt, der einen hohen Umsatz des Acroleins gewahrleistet. 

Als Base wird bevorzugt ein ggf. substituiertes N-heterocyclisches Amin oder ein Amin 

der Formel NR1R2R3 verwendet, wobei R1, R2 und R3 gleich oder verschieden sind 
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5 

und unabhangig voneinander H, Cl- bis C14-Alkyl, oder C7- bis C14-Aralkyl bedeuten, 

mit der MaRgabe, dass wenn R1, R2 oder R3 gleich H sind die beiden jeweiligen 

anderen Reste ungleich H sein mussen. 

Besonders geeignete Basen sind beispielsweise Pyridin, alkylsubstituiertes Pyridin, 

vorzugsweise Picolin oder Lutidin, Trimethylamin, Triethylamin, Tripropylamin, 

Tributylamin, Tridecylamin, Tridodecylamin oder Dimethylbenzylamin. 

Besonders geeignete Sauren sind Mineralsauren, vorzugsweise Salzsaure, 

Schwefelsaure oder Phosphorsaure oder organische Sauren, vorzugsweise 

Ameisensaure, Essigsaure, Propionsaure, Milchsaure, Bernsteinsaure, Weinsaure 

10 oder Citronensaure. 

Die Umsetzung in der Reaktionsstufe F wird vorzugsweise bei einem Druck von 1,0 bis 

2,5 bara und bei Temperaturen von 50 bis 100 °C betrieben, vorzugsweise bei 60 bis 

90 °C, ganz besonders bevorzugt bei 75 — 85 °C. 

Weiter bevorzugt ist, dass der weitere Teil des Acrolein-haltigen Gasstroms aus 

15 Quenchstufe B), der direkt in die Reaktionsstufe F) gefuhrt wird, einer Menge von 30 —

70 Gew.-%, vorzugsweise 40-60 Gew.-% und ganz besonders bevorzugt von 45 - 55 

Gew.-%, insbesondere con ca. 50 Gew.-% der Gesamtmenge des Acrolein-haltigen 

Gases aus B) entspricht. Dadurch werden besonders niedrige Verbrauche an 

KOhlenergie bzw. von Dampf im Vergleich zum Standardproduktionsverfahren 

20 (Konfiguration A in Tabelle 1) ermoglicht. Durch die erfindungsgemaRe 

Reaktionsfuhrung insbesondere die gleichzeitige Verwendung flussiger und 

gasformiger Acrolein —Anteile wird eine hohere MMP-Ausbeute als im Verfahren 

gemaR DE 10 2010 064 250.9 erzielt , was ein weiterer groRer Vorteil ist in einem 

groRtechnischen Verfahren. 

25 Besonders bevorzugt ist also auch ein Verfahren gemaR Prozessoption 1, welches 

dadurch gekennzeichnet ist, dass die Gasphasenoxidation von Propylen in Schritt A 

parallel in mindestens einem weiteren Reaktor (A1) ausgefuhrt wird. 

Weiter besonders bevorzugt ist auch ein Verfahren gemaR Prozessoption 1, welches 

dadurch gekennzeichnet ist, dass das Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstroms aus 

30 Al zur Abtrennung von Nebenprodukten in einer weiteren Quenchstufe B1 geschieht. 

Bei dieser Variation verlauft das weitere Verfahren gemaR Prozessoption 2. 

35 
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und unabhangig voneinander H, C1- bis C14-Alkyl, oder C7- bis C14-Aralkyl bedeuten, 

mit der Maftgabe, dass wenn R1, R2 oder R3 gleich H sind die beiden jeweiligen 

anderen Reste ungleich H sein mussen. 

Besonders geeignete Basen sind beispielsweise Pyridin, alkylsubstituiertes Pyridin, 

5 vorzugsweise Picolin oder Lutidin, Trimethylamin, Triethylamin, Tripropylamin, 

Tributylamin, Tridecylamin, Tridodecylamin oder Dimethylbenzylamin. 

Besonders geeignete Sauren sind Mineralsauren, vorzugsweise Salzsaure, 

Schwefelsaure oder Phosphorsaure oder organische Sauren, vorzugsweise 

Ameisensaure, Essigsaure, Propionsaure, Milchsaure, Bernsteinsaure, Weinsaure 

10 oder Citronensaure. 

Die Umsetzung in der Reaktionsstufe F wird vorzugsweise bei einem Druck von 1,0 bis 

2,5 bara und bei Temperaturen von 50 bis 100 °C betrieben, vorzugsweise bei 60 bis 

90 °C, ganz besonders bevorzugt bei 75 - 85 °C. 

Weiter bevorzugt ist, dass der weitere Teil des Acrolein-haltigen Gasstroms aus 

15 Quenchstufe B), der direkt in die Reaktionsstufe F) gefuhrt wird, einer Menge von 30 -

70 Gew.-%, vorzugsweise 40-60 Gew.-% und ganz besonders bevorzugt von 45 - 55 

Gew.-%, insbesondere con ca. 50 Gew.-% der Gesamtmenge des Acrolein-haltigen 

Gases aus B) entspricht. Dadurch werden besonders niedrige Verbrauche an 

Kijhlenergie bzw. von Dampf im Vergleich zum Standardproduktionsverfahren 

20 (Konfiguration A in Tabelle 1) ermoglicht. Durch die erfindungsgemafte 

Reaktionsfuhrung insbesondere die gleichzeitige Verwendung flussiger und 

gasformiger Acrolein -Anteile wird eine hohere MMP-Ausbeute als im Verfahren 

gemaft DE 10 2010 064 250.9 erzielt, was ein weiterer grower Vorteil ist in einem 

grofttechnischen Verfahren. 

25 Besonders bevorzugt ist also auch ein Verfahren gemaft Prozessoption 1, welches 

dadurch gekennzeichnet ist, dass die Gasphasenoxidation von Propylen in Schritt A 

parallel in mindestens einem weiteren Reaktor (A1) ausgefuhrt wird. 

Weiter besonders bevorzugt ist auch ein Verfahren gemaft Prozessoption 1, welches 

dadurch gekennzeichnet ist, dass das Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstroms aus 

30 A1 zur Abtrennung von Nebenprodukten in einer weiteren Quenchstufe B1 geschieht. 

Bei dieser Variation verlauft das weitere Verfahren gemaft Prozessoption 2. 

35 
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Zusammenfassend stellen sich wichtige Vorteile des erfindungsgernallen 

Verfahrens (Konfiguration B, C, Tab.1) wie folgt dar: 

- 	Verglichen mit dem Acrolein/ MMP-Standardprozess (Konfiguration A, Tab.1): 

5 o keine Lagerung von Acrolein 

o ca. 50 % weniger Dampfverbrauch 

o ca. 50 % weniger Verbrauch an demineralisiertem Wasser 

o geringerer Verbrauch an KOhlenergie 

o ahnliche Abgasmenge, aber jetzt Spuren von schwefelhaltigen 

10 Verbindungen enthaltend (gut entsorgbar) 

- 	Verglichen mit MMP / Dampf-lnertisierung (Konfiguration E, Tab.1): 

o um mehr als 50 %geringere Menge an Abwasser 

o fast 40 % geringerer Dampfverbrauch 

15 o hoherere Acrolein-Ausbeute 

o geringere Menge an Abgas (mit schwefelhaltigen Verbindungen) 

- 	Verglichen mit DE 10 2010 064 250.9 (MMP-Kombi, Konfiguration D, Tab.1) 

o ca. 50 % geringere Menge an Abgas (mit schwefelhaltigen 

20 Verbindungen, (gut entsorgbar) 

o hoherer Dampfverbrauch in dem Prozess 

o hohere Acrolein-Ausbeute 

o geringerer Stromverbrauch 

o keine externe Quelle von Verdunnungs-/Inertisierungsgas erforderlich 

25 

Beschreibung der Prozessoption 1 gernall Figur 1 

In einer bevorzugten Form der Erfindung (vgl. Figur 1 entsprechend Prozessoption 1) 

wird der gasformige Kohlenwasserstoff (3), vorzugsweise Propylen, zusammen mit 

30 	komprimierter Umgebungsluft (1), geringen Mengen an Wasserdampf (2) und einem 

sauerstoffarmen Recyclinggas zu einem Rohrbundelreaktor zugefuhrt, in dem die 

partielle Oxidationsreaktion zu Acrolein erfolgt. An Stelle von einem Rohrbundelreaktor 

konnen auch mehrere Reaktoren parallel betrieben werden, jeweils vorzugsweise mit 

separaten Propylen-, Luft- und Wasserdampf-Zufuhrleitungen (hier mit 3A, 1A bzw. 2A 

35 	bezeichnet). Neben Acrolein werden Nebenprodukte wie Acrylsaure, Essigsaure, 

Formaldehyd, Acetaldehyd, Kohlendioxid, Kohlenmonoxid und kleine Mengen an 

anderen Verbindungen in dem Reaktionsschritt gebildet. Die Temperatur des 
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Zusammenfassend stellen sich wichtige Vorteile des erfindungsgemaften 
Verfahrens (Konfiguration B, C, Tab.1) wie folgtdar: 

Verglichen mit dem Acrolein/ MMP-Standardprozess (Konfiguration A, Tab.1): 

5 o keine Lagerung von Acrolein 

o ca. 50 % weniger Dampfverbrauch 

o ca. 50 % weniger Verbrauch an demineralisiertem Wasser 

o geringerer Verbrauch an Kijhlenergie 

o ahnliche Abgasmenge, aber jetzt Spuren von schwefelhaltigen 

10 Verbindungen enthaltend (gut entsorgbar) 

- Verglichen mit MMP / Dampf-lnertisierung (Konfiguration E, Tab.1): 

o um mehr als 50 %geringere Menge an Abwasser 

o fast 40 % geringerer Dampfverbrauch 

15 o hoherere Acrolein-Ausbeute 

o geringere Menge an Abgas (mit schwefelhaltigen Verbindungen) 

- Verglichen mit DE 10 2010 064 250.9 (MMP-Kombi, Konfiguration D, Tab.1) 

o ca. 50 % geringere Menge an Abgas (mit schwefelhaltigen 

20 Verbindungen, (gut entsorgbar) 

o hoherer Dampfverbrauch in dem Prozess 

o hohere Acrolein-Ausbeute 

o geringerer Stromverbrauch 

o keine externe Quelle von Verdunnungs-/lnertisierungsgas erforderlich 

25 

Beschreibung der Prozessoption 1 gemafi Figur 1 

In einer bevorzugten Form der Erfindung (vgl. Figur 1 entsprechend Prozessoption 1) 

wird der gasformige Kohlenwasserstoff (3), vorzugsweise Propylen, zusammen mit 

30 komprimierter Umgebungsluft (1), geringen Mengen an Wasserdampf (2) und einem 

sauerstoffarmen Recyclinggas zu einem Rohrbundelreaktor zugefuhrt, in dem die 

partielle Oxidationsreaktion zu Acrolein erfolgt. An Stelle von einem Rohrbundelreaktor 

konnen auch mehrere Reaktoren parallel betrieben werden, jeweils vorzugsweise mit 

separaten Propylen-, Luft- und Wasserdampf-Zufuhrleitungen (hier mit 3A, 1A bzw. 2A 

35 bezeichnet). Neben Acrolein werden Nebenprodukte wie Acrylsaure, Essigsaure, 

Formaldehyd, Acetaldehyd, Kohlendioxid, Kohlenmonoxid und kleine Mengen an 

anderen Verbindungen in dem Reaktionsschritt gebildet. Die Temperatur des 
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KOhlsalzes wird auf 300 bis 400°C gehalten. Nach der Reaktionszone wird das 

Gasgemisch vorzugsweise in einem integrierten NachkOhler abgekOhlt, welcher 

wassergekOhlt oder bevorzugt salzgekOhlt ist, und tritt in die erste Kolonne 

(Quenchkolonne B) ein. Wie in dem oben beschriebenen herkommlichen Acrolein- 

5 Prozess wird in diesem Anlagenteil das Gasgemisch mit groflen Mengen an Wasser 

kontaktiert, urn die heiflen Gase weiter abzukOhlen. Der grofIte Teil des in dem 

Gemisch enthaltenen Wasserdampfs, der hauptsachlich als Nebenprodukt der 

Oxidationsreaktionen resultiert, wird in dieser Stufe des Prozesses kondensiert. Eine 

grofle Fraktion der Nebenprodukte, hauptsachlich Acryl- und Essigsaure, werden in der 

10 kondensierten FlOssigkeit zurOckbehalten und verlassen die Quenchkolonne B durch 

den Sumpf. Diese FlOssigkeit wird ebenfalls mittels eines Umpumpsystems zirkuliert 

und wird so als KOhlmedium zum Quenchen des Reaktionsgases genutzt (unteres 

Umpumpen). Auf dem Weg zum Oberteil der Kolonne wird das Reaktionsgas mit 

einem im Gegenstrom flieflenden wassrigen Strom in Kontakt gebracht, welcher die 

15 Menge an Nebenprodukten des Gasstroms weiter reduziert. Der Wasserstrom stammt 

aus der Kondensation, die wahrend des weiteren KOhlens des Reaktionsgases auf 

< 20°C im oberen Abschnitt der Kolonne vonstatten geht (oberes Umpumpen). Der 

FlOssigkeitsstrom, der die Quench-Kolonne verlasst, wird zum Oberteil einer 

Stripperkolonne (C) gepumpt, in welcher eine grofle Fraktion des gelosten Acrolein 

20 ruckgewonnen wird. Die restliche FlOssigkeit wird dann z.B. in einer thermischen 

Oxidationsstufe oder eine biologische Behandlungseinheit fur ihre Entsorgung 

eingespeist. 

Das Acrolein-reiche Gas aus dem Oberteil der Kolonne (B) wird in zwei Strome geteilt. 

Der erste Strom wird in eine Absorptionskolonne (D) eingespeist, in welcher das 

25 Acrolein in einem FlOssigkeitsstrom, der hauptsachlich Wasser enthalt, absorbiert wird. 

Die Menge an Gas, die durch diese Kolonne stromt, wird durch die erforderliche Menge 

an Recyclinggas fur den/die Reaktor(en) begrenzt, angesichts der Tatsache, dass das 

Acrolein-arme Gas, das die Kolonne verlasst, vollstandig zu dem/den Reaktor(en) 

nach einer Kompressionsstufe geschickt wird. Der Acrolein-reiche Wasserstrom im 

30 Sumpf der Kolonne D wird in eine Destillationskolonne (E) eingespeist, in der das 

Acrolein vorzugsweise unter leichten Vakuumbedingungen destilliert wird, urn eine 

einphasige Acrolein-reiche Mischung mit Wasser Ober den oberen Teil der Kolonne 

und einen nahezu Acrolein-freien Wasserstrom Ober den Kolonnensumpf zu erhalten. 

Dieser Wasserstrom wird anteilig zum Oberteil der Absorptionskolonne (D) 

35 zurOckgeschickt, urn moglichst wenig zusatzliches Wasser zu benotigen wobei 

gleichzeitig die Abwasserfrachten verringert werden. Der Strom passiert dabei einen 

Warmetauscher, Ober den der Zufuhrstrom zur Detillationskolonne E vorteilhafterweise 
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Kuhlsalzes wird auf 300 bis 400°C gehalten. Nach der Reaktionszone wird das 

Gasgemisch vorzugsweise in einem integrierten Nachkuhler abgekuhlt, welcher 

wassergekuhlt oder bevorzugt salzgekuhlt ist, und tritt in die erste Kolonne 

(Quenchkolonne B) ein. Wie in dem oben beschriebenen herkommlichen Acrolein-

5 Prozess wird in diesem Anlagenteil das Gasgemisch mit groften Mengen an Wasser 

kontaktiert, um die heiften Gase weiter abzukuhlen. Der groftte Teil des in dem 

Gemisch enthaltenen Wasserdampfs, der hauptsachlich als Nebenprodukt der 

Oxidationsreaktionen resultiert, wird in dieser Stufe des Prozesses kondensiert. Eine 

grofte Fraktion der Nebenprodukte, hauptsachlich Acryl- und Essigsaure, werden in der 

10 kondensierten Flussigkeit zuruckbehalten und verlassen die Quenchkolonne B durch 

den Sumpf. Diese Flussigkeit wird ebenfalls mittels eines Umpumpsystems zirkuliert 

und wird so als Kuhlmedium zum Quenchen des Reaktionsgases genutzt (unteres 

Umpumpen). Auf dem Weg zum Oberteil der Kolonne wird das Reaktionsgas mit 

einem im Gegenstrom flieftenden wassrigen Strom in Kontakt gebracht, welcher die 

15 Menge an Nebenprodukten des Gasstroms weiter reduziert. Der Wasserstrom stammt 

aus der Kondensation, die wahrend des weiteren Kuhlens des Reaktionsgases auf 

< 20°C im oberen Abschnitt der Kolonne vonstatten geht (oberes Umpumpen). Der 

Flussigkeitsstrom, der die Quench-Kolonne verlasst, wird zum Oberteil einer 

Stripperkolonne (C) gepumpt, in welcher eine grofte Fraktion des gelosten Acrolein 

20 ruckgewonnen wird. Die restliche Flussigkeit wird dann z.B. in einer thermischen 

Oxidationsstufe oder eine biologische Behandlungseinheit fur ihre Entsorgung 

eingespeist. 

Das Acrolein-reiche Gas aus dem Oberteil der Kolonne (B) wird in zwei Strome geteilt. 

Der erste Strom wird in eine Absorptionskolonne (D) eingespeist, in welcher das 

25 Acrolein in einem Flussigkeitsstrom, der hauptsachlich Wasser enthalt, absorbiert wird. 

Die Menge an Gas, die durch diese Kolonne stromt, wird durch die erforderliche Menge 

an Recyclinggas fur den/die Reaktor(en) begrenzt, angesichts der Tatsache, dass das 

Acrolein-arme Gas, das die Kolonne verlasst, vollstandig zu dem/den Reaktor(en) 

nach einer Kompressionsstufe geschickt wird. Der Acrolein-reiche Wasserstrom im 

30 Sumpf der Kolonne D wird in eine Destillationskolonne (E) eingespeist, in der das 

Acrolein vorzugsweise unter leichten Vakuumbedingungen destilliert wird, um eine 

einphasige Acrolein-reiche Mischung mit Wasser uber den oberen Teil der Kolonne 

und einen nahezu Acrolein-freien Wasserstrom uber den Kolonnensumpf zu erhalten. 

Dieser Wasserstrom wird anteilig zum Oberteil der Absorptionskolonne (D) 

35 zuruckgeschickt, um moglichst wenig zusatzliches Wasser zu benotigen wobei 

gleichzeitig die Abwasserfrachten verringert werden. Der Strom passiert dabei einen 

Warmetauscher, uber den der Zufuhrstrom zur Detillationskolonne E vorteilhafterweise 
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erwarmt wird, und eine weitere Reihe von Warmetauschern, urn eine Endtemperatur 

zwischen 0 und 20°C, vorzugsweise zwischen 4 und 12°C, zu erreichen. Der im 

Oberteil der Destillationskolonne E erhaltene Acrolein-reiche Strom hat vorzugsweise 

eine Konzentration nahe an der azeotropen Zusammensetzung. Der gasformige 

5 Acrolein-Strom wird kondensiert und teilweise als Rucklauf in der Destillationskolonne 

genutzt. Das restliche kondensierte Acrolein (5) wird ohne Zwischenspeicherung zum 

Sumpf des Reaktors F, bevorzugt eine Reaktivabsorptionsstufe in Form einer 

Reaktivabsorptionskolonne) geschickt, worin eine Reaktion mit Methylmercaptan unter 

Bildung von MMP erfolgt. In dem Absorption/Destillationskreislauf wird entsalztes 

10 Wasser hinzugefuhrt (10), urn die Akkumulation von Reaktionsnebenprodukten in 

diesem Kreislauf zu vermeiden. Ein Purgestrom (11) aus diesem Kreislauf wird aus 

dem Strom, der aus der Destillationskolonne E in Richtung Absorptionskolonne D fiihrt, 

ausgeschleust. Dieser Purgestrom kann teilweise zum oberen Umpumpkreislauf der 

Quenchkolonne B gefuhrt werden, urn das Verhaltnis von Flussigkeit zu Gas in dem 

15 mittleren Kolonnenteil zu erhohen und dadurch eine bessere Nebenproduktabtrennung 

zu erzielen. Der Purgestrom 11 kann auch direkt in eine thermischen Oxidationsstufe 

oder eine biologische Behandlungseinheit zur Entsorgung eingespeist werden. 

Die andere Fraktion des Acrolein-reichen Gases, das die Kolonne B verlasst, wird 

ebenfalls in den Reaktor F eingespeist. In diesem Anlagenteil wird das Acrolein zuerst 

20 in MMP absorbiert und reagiert dann mit Methylmercaptan (6) in Gegenwart eines 

homogenen Katalysators (7) unter Bildung von mehr MMP (uberschussiges 

Methylmercaptan — 1,005 mol/mol) als in dem Verfahren gemail DE 10 2010 064 

250.9. Analog dem in dieser Patentanmeldung beschriebenen System kann hier das 

produzierte MMP mit einer Pumpe vom Sumpf der Kolonne entnommen und dann in 

25 zwei Schritten, zuerst mit KOhlturmwasser (CTW) bis — 35°C und zweitens mit 

gekuhltem Wasser (CW) auf <10°C abgekuhlt werden. Das kalte MMP tritt im Oberteil 

der reaktiven Absorptionskolonne ein und dient als Absorptionsmedium. Entweder 

nach der ersten oder der zweiten KOhlstufe verlasst eine Fraktion des MMP den 

Prozess als Produktstrom (8). Eine zweite Umpumpung unter Verwendung von MMP 

30 wird in den Mittelabschnitt der Kolonne eingespeist. Die niedrigen Temperaturen, die 

im Oberteil der reaktiven Absorptionskolonne angewandt werden, tragen zu einer 

Reduzierung von Acrolein-, Methylmercaptan- und MMP-Verlusten bei. Das Abgas, 

das die Kolonne verlasst, kann z.B. in einer thermischen Oxidationsstufe entsorgt 

werden. Vor dem Reaktor tritt der vom Kondensator der Destillationskolonne E 

35 kommende gasformige und/oder flussige Acrolein-Strom in das System ein. 
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Alle in Figur 1 dargestellten Warmetauscher konnen auch mehrere Warmetauscher in 

Reihe oder parallel angeordnet reprasentieren, wobei nicht notwendigerweise die 

gleichen KOhlmedien verwendet werden. 

5 Beschreibung der Prozessoption 2 gemaa Figur 2 

Alternativ wird in einer anderen bevorzugten Form der Erfindung ein Prozess, 

bestehend aus mindestens zwei separaten Acrolein-Reaktoren, betrieben (Fig. 2). Der 

gasformige Kohlenwasserstoff (3), vorzugsweise Propylen, wird zusammen mit 

10 komprimierter Umgebungsluft (1), kleinen Mengen an Wasserdampf (2) und einem 

sauerstoffarmen Recyclingstrom in den ersten Rohrbundelreaktor (A) eingespeist, in 

dem die partielle Oxidationsreaktion zu Acrolein stattfindet. Wie oben unter Figur 1 

beschrieben, werden in der ersten Kolonne (B) die Acrolein-reichen Gase abgekOhlt 

und von einer groRen Fraktion der Nebenprodukte befreit. Die groRte Fraktion des 

15 Acrolein, das in dem die Kolonne B verlassenden Abwasserstrom gelost ist, wird in der 

Strippkolonne C zuruckgewonnen. Die Gase, welche die Kolonne B verlassen, treten in 

den Absorber (D) ein, in dem das Acrolein in einem FlOssigkeitsstrom, welcher 

hauptsachlich Wasser enthalt, absorbiert wird. Wie in der Prozessoption 1 der 

Erfindung wird Acrolein in Kolonne E destilliert und der FlOssigproduktstrom wird sofort 

20 ohne eine Zwischenspeicherung in den Reaktor F (Reaktivabsorptionsstufe) 

eingespeist. Von dem Acrolein- und sauerstoffarmen Gas, das die Kolonne D verlasst, 

wird nur die Fraktion, die fur die Verannung der zugefuhrten Mischung von Reaktor A 

erforderlich ist, recycliert. Das restliche Gas, das nicht umgesetztes Propylen enthalt, 

wird als Verannungs-/Inertisierungsgas in einen zweiten Acrolein-Reaktor (A1) 

25 eingespeist, welcher ebenfalls mit einer separaten Luft- und Propylen-Zufuhr versehen 

ist. Das den Reaktor Al verlassende Gas tritt in die Kolonne B1 durch den Boden ein. 

B1 ist analog zu der Kolonne B fur den ersten Reaktor aufgebaut. Der die Kolonne B1 

verlassende Wasserstrom wird zu der Strippkolonne C geschickt, in der eine grolle 

Fraktion des in diesem Strom vorhandenen Acrolein zuruckgewonnen wird. Der die 

30 Kolonne C verlassende Wasserstrom wird durch thermische oder biologische Mittel 

entsorgt. Die Gase, welche die Kolonne B1 durch den Kopf verlassen, werden direkt in 

die Reaktivabsorptionsstufe F eingespeist. In diesem Anlagenteil wird das Acrolein 

zuerst in MMP absorbiert und reagiert dann mit Methylmercaptan (6) in Gegenwart 

eines homogenen Katalysators (7) unter Bildung von mehr MMP (Oberschussiges 

35 Methylmercaptan — 1,005 mol/mol) ahnlich der Ausfuhrungsform, die in 

DE102010064250.9 beschrieben wird. Der MMP-Produktstrom ist als Strom 8 

dargestellt. Die Abgase des Prozesses (9) werden zu einer thermischen 

15 
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Oxidationsstufe geschickt. Analog Prozesskonfiguration 1 wird dem 

Absorption/Destillationskreislauf entsalztes Wasser hinzugefuhrt (10), urn die 

Akumulation von Reaktionsnebenprodukte in diesem Kreislauf zu vermeiden. Ein 

Purgestrom (11) aus diesem Kreislauf wird aus dem Strom, der aus der 

5 Destillationskolonne E in Richtung Absorptionskolonne D fuhrt, ausgeschleust. Dieser 

Purgestrom kann teilweise zum oberen Umpumpkreislauf der Quenchkolonne B bzw. 

B1 gefuhrt werden, urn das Flussigkeit zu Gas Verhaltnis in dem mittleren Kolonnenteil 

zu erhohen und dadurch eine bessere Nebenproduktabtrennung zu erzielen. Der 

Purgestrom 11 kann auch direkt in eine thermische Oxidationsstufe oder eine 

10 biologische Behandlungseinheit zur Entsorgung eingespeist werden. 

Vergleich zwischen verschiedenen Prozesskonfigurationen: 

Im Folgenden sind die Resultate einer Computersimulation auf Basis des 

Simulationsprogrammes Aspen Plus (Version 7.1) der Firma Aspen Technology, Inc. 

15 dargestellt. Die Simulation basiert auf NRTL-HOC- (Non-Random-Two-Liquid model/ 

Hayden O'Connel-Gleichung) sowie NRTL-RK- (Non-Random-Two-Liquid model / 

Redlich-Kwong-Gleichung) Modellen. Die notigen binaren Wechselwirkungsparameter 

wurden zum Teil aus eigenen Messdaten bzw. aus der in Literatur/Stoffdatenbanken 

vorhandenen Messdaten abgeschatzt. Dartiber hinaus ist die Simulation mit Hilfe von 

20 realen Anlagendaten validiert worden. 

Fur die Simulationsrechnung der Reaktionsstufe wurde eine Acroleinausbeute 

basierend auf dem Einsatzstoff Propylen von 81,02% in das ASPEN-Programm 

eingegeben. Der eingegebene Umsatz des Propylen betrug 97,1%, bezogen auf einen 

Einmaldurchlauf im Verfahren (analog zu Konfiguration D bzw. E). 

25 Die Simulationsergebnisse fur mehrere Prozesskonfigurationen hinsichtlich der 

Acrolein-Gesamtausbeute, der Propylen-Umwandlung, der Menge an Abgas und der 

flussigen Abflusse und die Verbrauchswerte von Dampf und Elektrizitat werden 

verglichen. Die Prozesskonfigurationen werden wie folgt detailliert aufgefuhrt: 

30 Konfiguration A (Vergleichsbeispiel 1): sie entspricht dem beschriebenen 

herkommlichen Acrolein-Produktionsprozess (Ullmann's Encyclopedia of Industrial 

Chemistry, Wiley-VCH Verlag, 2007, v.a. Seite 7 - 9), bestehend aus drei 

Hauptprozessblocken: einem Reaktionsschritt, welcher eine Kompressorstufe fur Luft, 

einen Kompressor fur Recyclinggas, eine Propylen-Verdampfungseinheit und 

35 mindestens einen Rohrbundelreaktor mit integriertem NachkOhler und Dampfgenerator 

einschlieflt; einem Prozessblock zum Quenchen und einer Nebenprodukt-Abtrennung, 

bestehend aus mindestens einer Kolonne, einem Abwasserstripper und der 

16 

WO 2014/001093 PCT/EP2013/062206 
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erforderlichen Warmeaustausch- und Pumpgeratschaft; und einem Absorptions- 

/Destillations-Prozessschritt, bestehend aus einer Absorptionskolonne, einer 

Destillationskolonne und der notwendigen Warmeaustausch- und Pumpgeratschaft. 

Die grofIte Fraktion der Absorptionsmedien ist entmineralisiertes Wasser. Das Acrolein 

5 wurde als Kopfprodukt der Destillationskolonne mit einer Zusammensetzung nahe an 

der azeotropen Zusammensetzung (Acrolein/Wasser) zuruckgewonnen. Die 

Hauptverunreinigung, die immer noch in dem Produkt vorhanden war, entspricht 

Acetaldehyd. Fur die Simulationslaufe wurde die in den Reaktor eingespeiste Menge 

an Dampf auf 0,19 kg/kg zugefuhrtes Propylen eingestellt. Der Auslassdruck der 

10 Frischluft und der Recyclinggaskompressoren wurde mit 2,7 bara gewahlt. Die 

Kompression wurde als isentropisch in der Simulation betrachtet (Isentropische 

Effizienz: 0,65 / 1,0 Mechanische Effizienz). Die Temperatur der Frischluft am 

Einstrittspunkt des Kompressors wurde auf 30°C gesetzt. In dieser Konfiguration wird 

das Acrolein-arme Gas, das die Absorptionseinheit verlasst, teilweise als Recyclinggas 

15 wiederverwendet, um das Reaktionsgemisch zu verdunnen (Verdunnungs-bzw. 

Inertisierungsgas). Die restliche Fraktion von Acrolein-armem Gas verlasst das System 

und ist hier als "Abgas" gekennzeichnet. Es gibt zwei Flussigkeitsabflusse der Anlage: 

einen, welcher die Strippkolonne des Quench- und Nebenproduktabtrennungs-Schritts 

verlasst, und einen viel kleineren, welcher einem Purgestrom des Absorptions- 

20 /Destillationsschritts entspricht. 

Konfiguration B (Beispiel 1): Sie entspricht der oben beschriebenen Prozessoption 

1. In Analogie zu der Konfiguration A wurde der Kompressionsdruck der Gasstrome auf 

2,7 bara und die Menge an zugefuhrtem Dampf auf 0,19 kg/kg zugefuhrtes Propylen 

25 eingestellt. Dazu wurde eine Propylenverdampfungseinheit mit betrachtet. Alle anderen 

Prozessparameter betreffend den Druck und die Temperatur in den Abschnitten A/A1, 

B, C, D und E (Figur 1) waren identisch mit den in der Konfiguration A gewahlten. Die 

molaren Flussigkeitsstrome, wie jene der Umpumpungen und der 

Absorptionsflussigphase, wurden in Abhangigkeit von der Gesamtgasstromung durch 

30 die Kolonnen eingestellt. Dartiber hinaus waren die Zahl der theoretischen Stufen der 

Kolonnen und das spezifische Verhaltnis von Recyclinggas/zugefuhrtes Propylen die 

gleichen wie in der Konfiguration A verwendet. 

Fur die Simulationsrechnungen wurden auflerdem folgende Strome eingesetzt: Der 

Anteil des Stroms aus der Quenchkolonne B in Richtung Absorber/Desorbersystem 

35 (Kolonne D) betrug 49,51 Gew.-%, der Anteil zum Reaktivabsorber (Kolonne F) 50,49 

Gew.-%. 
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erforderlichen Warmeaustausch- und Pumpgeratschaft; und einem Absorptions-
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das Acrolein-arme Gas, das die Absorptionseinheit verlasst, teilweise als Recyclinggas 

15 wiederverwendet, um das Reaktionsgemisch zu verdunnen (Verdunnungs-bzw. 

Inertisierungsgas). Die restliche Fraktion von Acrolein-armem Gas verlasst das System 

und ist hier als "Abgas" gekennzeichnet. Es gibt zwei Flussigkeitsabflusse der Anlage: 

einen, welcher die Strippkolonne des Quench- und Nebenproduktabtrennungs-Schritts 

verlasst, und einen viel kleineren, welcher einem Purgestrom des Absorptions-

20 /Destillationsschritts entspricht. 

Konfiguration B (Beispiel 1): Sie entspricht der oben beschriebenen Prozessoption 
1. In Analogie zu der Konfiguration A wurde der Kompressionsdruck der Gasstrome auf 

2,7 bara und die Menge an zugefuhrtem Dampf auf 0,19 kg/kg zugefuhrtes Propylen 

25 eingestellt. Dazu wurde eine Propylenverdampfungseinheit mit betrachtet. Alle anderen 

Prozessparameter betreffend den Druck und die Temperatur in den Abschnitten A/A1, 

B, C, D und E (Figur 1) waren identisch mit den in der Konfiguration A gewahlten. Die 

molaren Flussigkeitsstrome, wie jene der Umpumpungen und der 

Absorptionsflussigphase, wurden in Abhangigkeit von der Gesamtgasstromung durch 

30 die Kolonnen eingestellt. Daruber hinaus waren die Zahl der theoretischen Stufen der 

Kolonnen und das spezifische Verhaltnis von Recyclinggas/zugefuhrtes Propylen die 

gleichen wie in der Konfiguration A verwendet. 

Fur die Simulationsrechnungen wurden aufterdem folgende Strome eingesetzt: Der 

Anteil des Stroms aus der Quenchkolonne B in Richtung Absorber/Desorbersystem 

35 (Kolonne D) betrug 49,51 Gew.-%, der Anteil zum Reaktivabsorber (Kolonne F) 50,49 

Gew.-%. 
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Im Anlagenteil Reaktor F wird der Acrolein enthaltende Gasstrom, welcher von der 

Quenchkolonne B kommt, mit einem Gemisch von MMP, MC, MMP/MC-Hemithioacetal 

und Wasser kontaktiert. Analog wie in DE102010064250.9 beschrieben, wird das 

Acrolein in diesem flussigen Gemisch absorbiert und reagiert in Gegenwart eines 

5 Katalysators mit dem freien MC oder mit dem aus der Hemiothiocetal-Form von MC 

und MMP freigesetzten MC, urn mehr MMP aufzubauen. Die Reaktion erfolgt auf den 

Einbauten ebenso wie in der im Sumpf der Kolonne zuruckgehaltenen Flussigkeit. Der 

flussige Acrolein-Strom von der Kolonne E (5) wird ebenfalls zum Sumpf der Kolonne F 

hinzugeftigt. 

10 

Konfiguration C (Beispiel 2): sie entspricht der oben beschriebenen Prozessoption 

2 (Figur 2). Die Input-Parameter fur die Simulation betreffend den durch die 

Kompressoren erreichten Druck, das Zufuhrdampfverhaltnis, das 

Recyclinggasverhaltnis, die Zahl der theoretischen Stufen der Kolonnen und die 

15 anderen Parameter des Drucks und der Temperatur, die den Abschnitten A/A1, B, C, 

D, E und F entsprechen, wurden auf dem jeweils gleichen Niveau wie in den tither 

genannten Konfigurationen gehalten. Die molaren Flussigkeitsstrome, wie jene der 

Umpumpungen und der Absorptionsflussigkeitsphase, wurden in Abhangigkeit von 

dem Gesamtgasstrom angepasst. Eine Propylenverdampfungseinheit wurde 

20 mitbetrachtet. 

Konfiguration D (Vergleichsbeispiel 2): sie entspricht dem in DE102010064250.9 

beschriebenen Prozess. Im Gegensatz zu den fruheren Prozessen bzw. Verfahren 

macht diese Konfiguration keinen Gebrauch von einen Recyclingasstrom. Das inerte 

25 Material wird durch eine externe Quelle bereitgestellt. Der erste Prozessblock 

(Reaktion) dieses Systems besteht aus einer Kompressorstufe fur Luft, einer Propylen- 

Verdampfungseinheit, mindestens einem Rohrbundelreaktor mit integriertem 

NachkOhler und Dampfgenerator und einem Kompressor fur den externen inerten 

Gasstrom. Auf den Reaktionsblock folgt ein Quench- und Nebenprodukte- 

30 Abtrennungsblock ahnlich den dargestellten Kolonnen und peripheren Komponenten 

urn die Kolonnen B und C der fruheren Konfigurationen. Der letzte Prozessblock ist 

analog zu Kolonne F und ihren peripheren Komponenten, die bereits in den 

Konfigurationen B und C vorhanden sind. Es wurde in diesem Fall festgelegt, dass der 

lnertgasstrom von einer Verbrennungseinheit stammt, die naturliches Erdgas mit 

35 Umgebungsluft als Oxidans verbrennt. Dieses Abgas hat Atmospharendruck und wird 

vor der Kompression von 160°C auf 50°C in einem mit KOhlturmwasser betriebenen 

Warmetibertrager abgekuhlt. Das Gas enthalt 4,2 Mol-% 02  und 12,1 Mol-% H2O; der 

18 
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Im Anlagenteil Reaktor F wird der Acrolein enthaltende Gasstrom, welcher von der 

Quenchkolonne B kommt, mit einem Gemisch von MMP, MC, MMP/MC-Hemithioacetal 

und Wasser kontaktiert. Analog wie in DE102010064250.9 beschrieben, wird das 

Acrolein in diesem flussigen Gemisch absorbiert und reagiert in Gegenwart eines 

5 Katalysators mit dem freien MC oder mit dem aus der Hemiothiocetal-Form von MC 

und MMP freigesetzten MC, um mehr MMP aufzubauen. Die Reaktion erfolgt auf den 

Einbauten ebenso wie in der im Sumpf der Kolonne zuruckgehaltenen Flussigkeit. Der 

flussige Acrolein-Strom von der Kolonne E (5) wird ebenfalls zum Sumpf der Kolonne F 

hinzugefugt. 

10 
Konfiguration C (Beispiel 2): sie entspricht der oben beschriebenen Prozessoption 
2 (Figur 2). Die Input-Parameter fur die Simulation betreffend den durch die 

Kompressoren erreichten Druck, das Zufuhrdampfverhaltnis, das 

Recyclinggasverhaltnis, die Zahl der theoretischen Stufen der Kolonnen und die 

15 anderen Parameter des Drucks und der Temperatur, die den Abschnitten A/A1, B, C, 

D, E und F entsprechen, wurden auf dem jeweils gleichen Niveau wie in den fruher 

genannten Konfigurationen gehalten. Die molaren Flussigkeitsstrome, wie jene der 

Umpumpungen und der Absorptionsflussigkeitsphase, wurden in Abhangigkeit von 

dem Gesamtgasstrom angepasst. Eine Propylenverdampfungseinheit wurde 

20 mitbetrachtet. 

Konfiguration D (Vergleichsbeispiel 2): sie entspricht dem in DE102010064250.9 

beschriebenen Prozess. Im Gegensatz zu den fruheren Prozessen bzw. Verfahren 

macht diese Konfiguration keinen Gebrauch von einen Recyclingasstrom. Das inerte 

25 Material wird durch eine externe Quelle bereitgestellt. Der erste Prozessblock 

(Reaktion) dieses Systems besteht aus einer Kompressorstufe fur Luft, einer Propylen­

verdampfungseinheit, mindestens einem Rohrbundelreaktor mit integriertem 

Nachkijhler und Dampfgenerator und einem Kompressorfijr den externen inerten 

Gasstrom. Auf den Reaktionsblock folgt ein Quench- und Nebenprodukte-

30 Abtrennungsblock ahnlich den dargestellten Kolonnen und peripheren Komponenten 

um die Kolonnen B und C der fruheren Konfigurationen. Der letzte Prozessblock ist 

analog zu Kolonne F und ihren peripheren Komponenten, die bereits in den 

Konfigurationen B und C vorhanden sind. Es wurde in diesem Fall festgelegt, dass der 

Inertgasstrom von einer Verbrennungseinheit stammt, die naturliches Erdgas mit 

35 Umgebungsluft als Oxidans verbrennt. Dieses Abgas hat Atmospharendruck und wird 

vor der Kompression von 160°C auf 50°C in einem mit Kijhlturmwasser betriebenen 

Warmeubertrager abgekuhlt. Das Gas enthalt 4,2 Mol-% Q2 und 12,1 Mol-% H2Q; der 
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Rest entspricht N2 und 002. Die Zufuhrgaszusammensetzung am Einlass des 

Reaktors betreffend die Propylen- und Sauerstoffkonzentration ist vergleichbar den in 

den fruheren Konfigurationen verwendeten. Die Bedingungen des Drucks und der 

Temperatur in den Quench-/Nebenprodukt-Abtrennungs- und Absorptions-/Reaktions- 

5 abschnitten waren die gleichen wie in den Konfigurationen B und C. Die molaren 

FlOssigkeitsstrome, wie jene der Umpumpungen wurden in Abhangigkeit von dem 

Gesamtgasstrom an die Verhaltnisse in den Konfigurationen B und C angeglichen. 

10 Konfiguration E (Vergleichsbeispiel 3): sie entspricht einem System, in welchem der 

externe inerte Gasstrom der Konfiguration D durch Dampf ersetzt wird. Danach 

schlieRt der Reaktionsprozessblock in dieser Konfiguration nur einen Kompressor fur 

die Luft, eine Propylen-Verdampfungseinheit und mindestens einen Rohrbundelreaktor 

mit integriertem NachkOhler und Dampfgenerator ein. Nach dem Reaktionsblock treten 

15 die Reaktionsgase in eine Quench-/Nebenprodukt-Abtrennungskolonne ein, die zu den 

Kolonnen B und C und ihren peripheren Komponenten in den vergangenen 

Konfigurationen analog ist. Der gereinigte Gasstrom wird im nachfolgenden Schritt in 

das Absorptions-/Reaktionssystem analog zur Kolonne F in den bisherigen 

Konfigurationen eingespeist. Da es in dieser Konfiguration keinen anderen verfugbaren 

20 inerten Gasstrom gibt, wurde Stickstoff in der Kolonne C als Strippmedium verwendet. 

Die Bedingungen des Drucks und der Temperatur in den Quench-/Nebenprodukt- 

Abtrennungs- und Absorptions-/Reaktionsabschnitten waren die gleichen wie in den 

Konfigurationen B und C. Die FlOssigkeitsstrome wurden in Abhangigkeit von den 

Gasstromen angepasst. 

25 

Die Ergebnisse der Simulationsbeispiele sind in Tabelle 1 zusammengefasst. 

Verglichen mit dem standardmaRigen Acrolein-Produktionsprozess (Konfiguration A), 

weisen beide erfindungsgemaRe Prozessaufbauten, die hier vorgestellt wurden 

(Konfiguration B und C), eine aguivalente Acrolein-Ausbeute auf. Die MMP-Ausbeute 

30 ist etwas geringer als im Vergleich mit dem Standardprozess aufgrund der minimalen 

Menge von MMP, die den Prozess mit dem Abgas verlasst. Aber wegen des Mangels 

an Recyclinggas, zeigen beide Konfigurationen mit direkter Absorption/Reaktion des 

produzierten Acroleins in dem MMP (Konfigurationen D und E) eine wesentlich 

niedrigere Acrolein- und MMP-Ausbeute bezogen auf Propylen. Die Produktausbeuten 

35 beeinflussen merklich die Gesamtproduktionskosten von MMP angesichts des relativ 

hohen Preises von Propylen. 
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Rest entspricht N2 und C02. Die Zufuhrgaszusammensetzung am Einlass des 

Reaktors betreffend die Propylen- und Sauerstoffkonzentration ist vergleichbar den in 

den fruheren Konfigurationen verwendeten. Die Bedingungen des Drucks und der 

Temperatur in den Quench-/Nebenprodukt-Abtrennungs- und Absorptions-/Reaktions-

5 abschnitten waren die gleichen wie in den Konfigurationen B und C. Die molaren 

Flussigkeitsstrome, wie jene der Umpumpungen wurden in Abhangigkeit von dem 

Gesamtgasstrom an die Verhaltnisse in den Konfigurationen B und C angeglichen. 

10 Konfiguration E (Vergleichsbeispiel 3): sie entspricht einem System, in welchem der 

externe inerte Gasstrom der Konfiguration D durch Dampf ersetzt wird. Danach 

schliefit der Reaktionsprozessblock in dieser Konfiguration nur einen Kompressorfur 

die Luft, eine Propylen-Verdampfungseinheit und mindestens einen Rohrbundelreaktor 

mit integriertem Nachkuhler und Dampfgenerator ein. Nach dem Reaktionsblock treten 

15 die Reaktionsgase in eine Quench-/Nebenprodukt-Abtrennungskolonne ein, die zu den 

Kolonnen B und C und ihren peripheren Komponenten in den vergangenen 

Konfigurationen analog ist. Der gereinigte Gasstrom wird im nachfolgenden Schritt in 

das Absorptions-/Reaktionssystem analog zur Kolonne F in den bisherigen 

Konfigurationen eingespeist. Da es in dieser Konfiguration keinen anderen verfijgbaren 

20 inerten Gasstrom gibt, wurde Stickstoff in der Kolonne C als Strippmedium verwendet. 

Die Bedingungen des Drucks und der Temperatur in den Quench-/Nebenprodukt-

Abtrennungs- und Absorptions-/Reaktionsabschnitten waren die gleichen wie in den 

Konfigurationen B und C. Die Flussigkeitsstrome wurden in Abhangigkeit von den 

Gasstromen angepasst. 

25 

Die Ergebnisse der Simulationsbeispiele sind in Tabelle 1 zusammengefasst. 

Verglichen mit dem standardmaftigen Acrolein-Produktionsprozess (Konfiguration A), 

weisen beide erfindungsgemafte Prozessaufbauten, die hier vorgestellt wurden 

(Konfiguration B und C), eine aquivalente Acrolein-Ausbeute auf. Die MMP-Ausbeute 

30 ist etwas geringer als im Vergleich mit dem Standardprozess aufgrund der minimalen 

Menge von MMP, die den Prozess mit dem Abgas verlasst. Aber wegen des Mangels 

an Recyclinggas, zeigen beide Konfigurationen mit direkter Absorption/Reaktion des 

produzierten Acroleins in dem MMP (Konfigurationen D und E) eine wesentlich 

niedrigere Acrolein- und MMP-Ausbeute bezogen auf Propylen. Die Produktausbeuten 

35 beeinflussen merklich die Gesamtproduktionskosten von MMP angesichts des relativ 

hohen Preises von Propylen. 
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Die erfindungsgemaRen Konfigurationen B und C weisen auch einen nahezu urn 50 % 

geringeren Dampfverbrauch im Vergleich mit dem Standardprozess und etwa 30 % 

geringer als die Konfiguration E auf. Die Konfiguration D weist Oberhaupt keinen 

Dampfverbrauch auf. 

5 

Auch den Kaltwasserverbrauch, urn Temperaturen auf der Produktseite <35°C zu 

erreichen betreffend, zeigen die Konfiguration B und C niedrigere Werte als die 

Konfiguration A. Beide Konfigurationen ohne Destillationsbetrieb (D und E) zeigen 

noch geringere Verbrauchswerte an gekuhltem Wasser. 

10 Von Bedeutung ist auch, dass die Konfigurationen B und C ahnliche Mengen an 

flussigen und gasformigen Abflussen erzeugen wie der Vergleichs-Prozess 

(Konfiguration A). Die Konfiguration D andererseits erzeugt nahezu die zweifache 

Menge Abgas, wahrend die Konfiguration E einen nahezu zweifach hoheren 

Abwasserstrom aber mit einem viel geringeren organischen Gehalt liefert. Im Fall einer 

15 Entgiftung dieses Abwassers in einer Verbrennungsanlage sind die Entsorgungskosten 

dieser Variante deutlich hoher als alle anderen hier abgebildeten Verfahren. 

Die hier vorgestellten Prozesskonfigurationen A bis E (inklusive der 

erfindungsgemaRen Prozessoption 1 und Prozessoption 2) wurden mit Hilfe des 

Programmes Aspen Plus (Version 7.1) und einer validierten Simulation simuliert. Die 

20 Packung mit gleicher grundlegender physikalisch-chemischer Eigenschaft wurde fur 

die Simulation von 3 alternativen Prozessen verwendet. Die erfindungsgemaRen 

Prozessoptionen 1 und 2 (simuliert als Konfiguration B bzw. C) zeigen einen klaren 

Vorteil gegentiber dem herkommlichen Produktionsprozess. Auf der einen Seite wird 

die Zwischenlagerung von groRen Volumina an Acrolein vermieden, auf der anderen 

25 Seite weist der Prozess einen geringeren Verbrauch an Dampf und KOhlmedien auf. 

Verglichen mit Prozessen, die auf der direkten Absorption/Reaktion des gasformigen 

Acroleins basieren, die entweder von inerten Gasen von einer externen Quelle oder 

Dampf fur die Verdunnung des in den Reaktionsschritt eintretenden 

Reaktionsgemisches Gebrauch machen, weisen die Prozessierungsoptionen 1 und 2 

30 eine deutlich hohere Produktausbeute und eine geringere Menge an Abfallstromen 

(Abgas in einem Fall und Abwasser im anderen Fall) auf. 
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Die erfindungsgemaften Konfigurationen B und C weisen auch einen nahezu um 50 % 

geringeren Dampfverbrauch im Vergleich mit dem Standardprozess und etwa 30 % 

geringer als die Konfiguration E auf. Die Konfiguration D weist uberhaupt keinen 

Dampfverbrauch auf. 

5 

Auch den Kaltwasserverbrauch, um Temperaturen auf der Produktseite <35°C zu 

erreichen betreffend, zeigen die Konfiguration B und C niedrigere Werte als die 

Konfiguration A. Beide Konfigurationen ohne Destillationsbetrieb (D und E) zeigen 

noch geringere Verbrauchswerte an gekuhltem Wasser. 

10 Von Bedeutung ist auch, dass die Konfigurationen B und C ahnliche Mengen an 

flussigen und gasformigen Abflussen erzeugen wie der Vergleichs-Prozess 

(Konfiguration A). Die Konfiguration D andererseits erzeugt nahezu die zweifache 

Menge Abgas, wahrend die Konfiguration E einen nahezu zweifach hoheren 

Abwasserstrom aber mit einem viel geringeren organischen Gehalt liefert. Im Fall einer 

15 Entgiftung dieses Abwassers in einer Verbrennungsanlage sind die Entsorgungskosten 

dieser Variante deutlich hoher als alle anderen hier abgebildeten Verfahren. 

Die hier vorgestellten Prozesskonfigurationen A bis E (inklusive der 

erfindungsgemaften Prozessoption 1 und Prozessoption 2) wurden mit Hilfe des 

Programmes Aspen Plus (Version 7.1) und einer validierten Simulation simuliert. Die 

20 Packung mit gleicher grundlegender physikalisch-chemischer Eigenschaft wurde fur 

die Simulation von 3 alternativen Prozessen verwendet. Die erfindungsgemaften 

Prozessoptionen 1 und 2 (simuliert als Konfiguration B bzw. C) zeigen einen klaren 

Vorteil gegenuber dem herkommlichen Produktionsprozess. Auf der einen Seite wird 

die Zwischenlagerung von groften Volumina an Acrolein vermieden, auf der anderen 
25 Seite weist der Prozess einen geringeren Verbrauch an Dampf und Kuhlmedien auf. 

Verglichen mit Prozessen, die auf der direkten Absorption/Reaktion des gasformigen 

Acroleins basieren, die entweder von inerten Gasen von einer externen Quelle oder 

Dampf fur die Verdunnung des in den Reaktionsschritt eintretenden 

Reaktionsgemisches Gebrauch machen, weisen die Prozessierungsoptionen 1 und 2 

30 eine deutlich hohere Produktausbeute und eine geringere Menge an Abfallstromen 

(Abgas in einem Fall und Abwasser im anderen Fall) auf. 
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Tabelle 1: Ergebnisse der Simulationslaufe fur die unterschiedlichen evaluierten Konfigurationen 
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Umgesetztes PE' / PE in [%] 
mol Ac zu Produkt / 100 mol PE 
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Kaltwasserverbrauch4  [kWh / 100 kg MMP] 	 62,5 	 50,6 	 50,9 	 38,6 	 31,9 

Dampfverbrauch 6 bara [kg / 100 kg MMP] 86,5 44,0 44,2 0,0 70,5 
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Stromverbrauch - Kompressoren [kWh / 100 kg MMP] 	 17,3 	 17,2 	 17,2 	 20,7 	 12,3 

1 PE= Propylen; 
2E  s wurde ein herkommliches Verfahren fur die Reaktion von AC and MC zu MMP mit einem Ausbeuteverlust von 0,14 % basierend auf Propylen angenommen; 
3  Die minimale Austrittstemperatur von alien mit Kiihlturmwasser betriebenen Warmetauschern auf der Produktseite wurde auf 35 °C in der Simulation gestellt. 
4  Kaltwasser ist ein KiihImedium, um notigen Temperaturenniveaus, welche mit Kiihlturmwasser nicht erreicht werden konnen (Austritttemperatur Produktseite < 35°C) 

erreichen. 

zu 
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Tabelle 1: Ergebnisse der Simulationslaufe fur die unterschiedlichen evaluierten Konfigurationen 

Konfiguration A2 Konfiguration BI 
Prozessoption 1 

Konfiguration C / 
Prozessoption 2 Konfiguration D Konfiguration E 

Umgesetztes PE1 / PE in [%] 
mol Aczu Produkt /100 mol PE 
mol MMP /100 mol PE 

98,5 
82,0 
81,8 

98.5 
82,0 
81.6 

98.5 
82,0 
81.6 

97.1 
80,7 
80.2 

97.1 
80,6 
80.2 

KiihiturmwasserverbrauchJ [kWh /100 kg MMP] 59,4 49,4 48,8 55,0 80,8 

Kaltwasserverbrauch4 [kWh /100 kg MMP] 62,5 50,6 50,9 38,6 31,9 

Dampfverbrauch 6 bara [kg /100 kg MMP] 86,5 44,0 44,2 0,0 70,5 

Verbrauch an demin. Wasser [kg /100 kg MMP] 
Abwasserproduktion [kg /100 kg MMP] 
Abgas [kg /100 kg MMP] 

8,4 
48,8 
210,4 

4,1 
43,8 

212,7 

4,1 
43,7 
213,3 

0,0 
44,2 

420,4 

0,0 
101,3 
262,0 

Gehalt an Organischen Komponenten im Abwasser [Gew. %] 
Entschwefelung Abgas nach Verbrennung notig (J/N) 

19,3 
N 

21,4 
J 

21,5 
J 

21,2 
J 

9,6 
J 

Stromverbrauch - Kompressoren [kWh /100 kg MMP] 17,3 17,2 17,2 20,7 12,3 

1 PE= Propylen; 
2ES wurde ein herkommliches Verfahren fur die Reaktion von AC und MC zu MMP mit einem Ausbeuteveriust von 0,14 % basierend auf Propylen angenommen; 
3 Die minimale Austrittstemperatur von alien mit Kuhlturmwasser betriebenen Warmetauschern auf der Produktseite wurde auf 35 °C in der Simulation gestellt. 
4 Kaltwasser ist ein Kuhlmedium, um notigen Temperaturenniveaus, welche mit Kuhlturmwasser nicht erreicht werden konnen (Austritttemperatur Produktseite < 35°C) zu 

erreichen. 
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Patentanspriiche 

1. Verfahren zur Herstellung von 3-Methylmercaptopropionaldehyd aus Acrolein 

und Methylmercaptan, bei dem nacheinander die nachfolgenden Schritte 

durchgefuhrt werden 

A)  Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem 

heterogenen Katalysator in Anwesenheit eines Verdunnungsgases 

B)  Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus A) in einer 

Quenchstufe zur Abtrennung von Nebenprodukten 

C)  Ruckgewinnen von Rest-Acrolein-Anteilen aus der im unteren Teil der 

Quenchstufe B) vorhandenen Flussigkeit durch Strippung 

D)  Auffangen eines ersten Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes aus 

der Quenchstufe B) in einer Absorptionsstufe in Gegenwart von Wasser 

zur Gewinnung einer wassrigen Acrolein-losung 

D1) zumindest teilweise Ruckfiihrung des nicht kondensierbaren Gases aus 

D) als Verdunnungsgas in die Reaktionsstufe A) 

E)  Destillative Abtrennung des Acroleins aus der wassrigen Acrolein- 

Losung aus D) in einer Destillationsstufe 

E1) Kondensation des Acrolein-haltigen Destillats aus E) und Zufuhr des 

Destillats in eine Reaktionsstufe F) 

sowie Zufuhr eines weiteren Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes 

aus der Quenchstufe B) direkt in die Reaktionsstufe F) zur Umsetzung 

mit Methylmercaptan in Gegenwart von 3- 

Methylmercaptopropionaldehyd und/oder 3- 

Methylmercaptopropionaldehyd / Methylmercaptan-Hemithioacetal 

2. Verfahren zur Herstellung von 3-Methylmercaptopropionaldehyd aus Acrolein 

und Methylmercaptan, bei dem nacheinander die nachfolgenden Schritte 

durchgefuhrt werden 
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Patentanspruche 

1. Verfahren zur Herstellung von 3-Methylmercaptopropionaldehyd aus Acrolein 
und Methylmercaptan, bei dem nacheinander die nachfolgenden Schritte 
durchgefuhrt werden 

A) Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem 
heterogenen Katalysator in Anwesenheit eines Verdunnungsgases 

B) Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus A) in einer 
Quenchstufe zur Abtrennung von Nebenprodukten 

C) Ruckgewinnen von Rest-Acrolein-Anteilen aus der im unteren Teil der 
Quenchstufe B) vorhandenen Flussigkeit durch Strippung 

D) Auffangen eines ersten Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes aus 
der Quenchstufe B) in einer Absorptionsstufe in Gegenwart von Wasser 
zur Gewinnung einer wassrigen Acrolein-losung 

D1) zumindest teilweise Ruckfijhrung des nicht kondensierbaren Gases aus 
D) als Verdunnungsgas in die Reaktionsstufe A) 

E) Destillative Abtrennung des Acroleins aus der wassrigen Acrolein-
Losung aus D) in einer Destillationsstufe 

E1) Kondensation des Acrolein-haltigen Destillats aus E) und Zufuhr des 
Destillats in eine Reaktionsstufe F) 

sowie Zufuhr eines weiteren Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes 
aus der Quenchstufe B) direkt in die Reaktionsstufe F) zur Umsetzung 
mit Methylmercaptan in Gegenwart von 3-
Methylmercaptopropionaldehyd und/oder 3-
Methylmercaptopropionaldehyd / Methylmercaptan-Hemithioacetal 

2. Verfahren zur Herstellung von 3-Methylmercaptopropionaldehyd aus Acrolein 
und Methylmercaptan, bei dem nacheinander die nachfolgenden Schritte 
durchgefuhrt werden 
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A)  Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem 

heterogenen Katalysator in Anwesenheit eines Verdunnungsgases in 

einer ersten Reaktionseinheit sowie 

A1) gleichzeitige Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an 

einem heterogenen Katalysator in Anwesenheit eines 

Verdunnungsgases in einer weiteren Reaktionseinheit 

B)  Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus A) in einer 

Quenchstufe unter KOhlung zur Abtrennung von Nebenprodukten 

B1) Auffangen es Acrolein-haltigen Gasstromes aus Al) in einer parallelen 

Quenchstufe zur Abtrennung von Hochsiedern 

C)  Ruckgewinnen von Rest-Acrolein-Anteilen aus aus der im unteren Teil 

der Quenchstufe B) vorhandenen Flussigkeit durch Strippung 

D)  Auffangen zumindest eines Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes 

aus der Quenchstufe B) in einer Absorptionsstufe in Gegenwart von 

Wasser zur Gewinnung einer wassrigen Acrolein-losung 

D1) zumindest teilweise Ruckfuhrung des nicht kondensierbaren Gases aus 

D) als Verdunnungsgas in die Reaktionsstufe A) und Al) 

E)  Destillative Abtrennung des Acroleins aus der wassrigen Acroleinlosung 

aus D) in einer Destillationsstufe 

E1) Kondensation des Acrolein-haltigen Destillats aus E) und Zufuhr des 

Destillats in eine Reaktionsstufe F) 

sowie Zufuhr des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der Quenchstufe 

B1) direkt in die Reaktionsstufe F) zur Umsetzung mit Methylmercaptan 

in Gegenwart von 3-Methylmercaptopropionaldehyd und/oder 3- 

Methylmercaptopropionaldehyd / Methylmercaptan-Hemithioacetal 

3)  Verfahren gemaRen Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass jeweils 

Schritt 

dessen 

A) bzw. Schritt A1) in einem Rohrbundelreaktor durchgeftihrt werden, 

Rohre den Katalysator beinhalten. 

4)  Verfahren gemaR Anspruch 3 dadurch gekennzeichnet, dass ein Salzbad zur 

KOhlung des Rohrbundelreaktors verwendet wird und dieses auf eine 

Temperatur von 300-400°C gehalten wird. 
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A) Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an einem 
heterogenen Katalysator in Anwesenheit eines Verdunnungsgases in 
einer ersten Reaktionseinheit sowie 

A1) gleichzeitige Gasphasenoxidation von Propylen mit Hilfe von Luft an 
einem heterogenen Katalysator in Anwesenheit eines 
Verdunnungsgases in einer weiteren Reaktionseinheit 

B) Auffangen des Acrolein-haltigen Gasstromes aus A) in einer 
Quenchstufe unter Kuhlung zur Abtrennung von Nebenprodukten 

B1) Auffangen es Acrolein-haltigen Gasstromes aus A1) in einer parallelen 
Quenchstufe zur Abtrennung von Hochsiedern 

C) Ruckgewinnen von Rest-Acrolein-Anteilen aus aus der im unteren Teil 
der Quenchstufe B) vorhandenen Flussigkeit durch Strippung 

D) Auffangen zumindest eines Teiles des Acrolein-haltigen Gasstromes 
aus der Quenchstufe B) in einer Absorptionsstufe in Gegenwart von 
Wasser zur Gewinnung einer wassrigen Acrolein-losung 

D1) zumindest teilweise Ruckfijhrung des nicht kondensierbaren Gases aus 
D) als Verdunnungsgas in die Reaktionsstufe A) und A1) 

E) Destillative Abtrennung des Acroleins aus der wassrigen Acroleinlosung 
aus D) in einer Destillationsstufe 

E1) Kondensation des Acrolein-haltigen Destillats aus E) und Zufuhr des 
Destillats in eine Reaktionsstufe F) 

sowie Zufuhr des Acrolein-haltigen Gasstromes aus der Quenchstufe 
B1) direkt in die Reaktionsstufe F) zur Umsetzung mit Methylmercaptan 
in Gegenwart von 3-Methylmercaptopropionaldehyd und/oder 3-
Methylmercaptopropionaldehyd / Methylmercaptan-Hemithioacetal 

3) Verfahren gemaften Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass jeweils 
Schritt A) bzw. Schritt A1) in einem Rohrbundelreaktor durchgefuhrt werden, 
dessen Rohre den Katalysator beinhalten. 

4) Verfahren gemaft Anspruch 3 dadurch gekennzeichnet, dass ein Salzbad zur 
Kuhlung des Rohrbundelreaktors verwendet wird und dieses auf eine 
Temperatur von 300-400°C gehalten wird. 
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5) Verfahren gemaR einem der Anspruche 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, 

dass der Acrolein-haltige Gasstrom aus A) bzw. aus A1) mit einer Temperatur 

von jeweils 200-280°C in den entsprechenden Schritt B)bzw. B1) gelangt. 

6)  Verfahren gemaR einem der Anspruche 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass 

im oberen Drittel der jeweiligen Quenchkolonne B bzw. B1 ein Teilstrom des dort 

jeweils vorhandenen Kondensats abgefuhrt wird und gegebenenfalls nach 

AbkOhlen, vorzugsweise auf < 20°C, dem Kopf der jeweiligen Kolonne B bzw. B1 

wieder zugefuhrt wird (oberes Umpumpen). 

7)  Verfahren gemaR einem der Anspruche 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass 

im Sumpf der jeweiligen Quenchkolonne B bzw. B1 ein Teilstrom der dort jeweils 

kondensierten Flussigkeit abgefuhrt wird und nach AbkOhlen dem unteren Drittel 

der jeweiligen Kolonne B bzw. B1 wieder zugefuhrt wird (unteres Umpumpen). 

8)  Verfahren gemaR mindestens einer der Anspruche 1-7, dadurch gekennzeichnet, 

dass die ruckgewonnenen Rest-Acrolein-Anteile aus Schritt C) in Schritt B) 

zuruckgefuhrt werden. 

9)  Verfahren gemaR mindestens einer der Anspruche 1-8, dadurch gekennzeichnet, 

dass die Absorptionsstufe D bei Temperaturen von 1 bis 25°C, vorzugsweise von 

3 bis 15°C, betrieben wird. 

10)  Verfahren gemaR mindestens einer der Anspruche 1-9, dadurch gekennzeichnet, 

dass die Destillationsstufe E bei einem Druck von 0,4 bis 1,2 bara (bar 

absolut)und bei den sich dabei einstellenden Temperaturen betrieben wird. 

11)  Verfahren gemaR mindestens einer der Anspruche 1-10, dadurch 

gekennzeichnet, dass das Acroleinfreie wasserhaltige Sumpfprodukt der 

Destillation zur Absorptionsstufe D zuruckgefiihrt wird. 

12)  Verfahren gemaR mindestens einem der Anspruche 1-11, dadurch 

gekennzeichnet, dass in Schritt F ein basenhaltiger Katalysator, vorzugsweise ein 

Amin, besonders bevorzugt im Gemisch mit einer Saure verwendet wird. 

13)  Verfahren nach Anspruch 12, dadurch gekennzeichnet, dass die Base ein ggf. 

substituiertes N-heterocyclisches Amin oder ein Amin der Forme! NR1R2R3 ist, 

wobei R1, R2 und R3 gleich oder verschieden sind und unabhangig voneinander 

H, Cl- bis C14-Alkyl, oder C7- bis C14-Aralkyl bedeuten, mit der MaRgabe, dass 

wenn R1, R2 oder R3 gleich H sind die beiden jeweiligen anderen Reste ungleich 

H sein mussen. 

24 

WO 2014/001093 PCT/EP2013/062206 

5) Verfahren gemaft einem der Anspruche 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, 
dass der Acrolein-haltige Gasstrom aus A) bzw. aus A1) mit einer Temperatur 
von jeweils 200-280°C in den entsprechenden Schritt B)bzw. B1) gelangt. 

6) Verfahren gemaft einem der Anspruche 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass 
im oberen Drittel der jeweiligen Quenchkolonne B bzw. B1 ein Teilstrom des dort 
jeweils vorhandenen Kondensats abgefuhrt wird und gegebenenfalls nach 
Abkuhlen, vorzugsweise auf < 20°C, dem Kopf der jeweiligen Kolonne B bzw. B1 
wieder zugefuhrt wird (oberes Umpumpen). 

7) Verfahren gemaft einem der Anspruche 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass 
im Sumpf der jeweiligen Quenchkolonne B bzw. B1 ein Teilstrom der dort jeweils 
kondensierten Flussigkeit abgefuhrt wird und nach Abkuhlen dem unteren Drittel 
der jeweiligen Kolonne B bzw. B1 wieder zugefuhrt wird (unteres Umpumpen). 

8) Verfahren gemaft mindestens einer der Anspruche 1-7, dadurch gekennzeichnet, 
dass die ruckgewonnenen Rest-Acrolein-Anteile aus Schritt C) in Schritt B) 
zuruckgefijhrt werden. 

9) Verfahren gemaft mindestens einer der Anspruche 1-8, dadurch gekennzeichnet, 
dass die Absorptionsstufe D bei Temperaturen von 1 bis 25°C, vorzugsweise von 
3 bis 15°C, betrieben wird. 

10) Verfahren gemaft mindestens einer der Anspruche 1-9, dadurch gekennzeichnet, 
dass die Destillationsstufe E bei einem Druck von 0,4 bis 1,2 bara (bar 
absolut)und bei den sich dabei einstellenden Temperaturen betrieben wird. 

11) Verfahren gemaft mindestens einer der Anspruche 1-10, dadurch 
gekennzeichnet, dass das Acroleinfreie wasserhaltige Sumpfprodukt der 
Destination zur Absorptionsstufe D zuruckgefijhrt wird. 

12) Verfahren gemaft mindestens einem der Anspruche 1-11, dadurch 
gekennzeichnet, dass in Schritt F ein basenhaltiger Katalysator, vorzugsweise ein 
Amin, besonders bevorzugt im Gemisch mit einer Saure verwendet wird. 

13) Verfahren nach Anspruch 12, dadurch gekennzeichnet, dass die Base ein ggf. 
substituiertes N-heterocyclisches Amin oder ein Amin der Formel NR1R2R3 ist, 
wobei R1, R2 und R3 gleich oder verschieden sind und unabhangig voneinander 
H, C1- bis C14-Alkyl, oder C7- bis C14-Aralkyl bedeuten, mit der Maftgabe, dass 
wenn R1, R2 oder R3 gleich H sind die beiden jeweiligen anderen Reste ungleich 
H sein mussen. 
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14)  Verfahren nach Anspruch 13, dadurch gekennzeichnet, dass die Base Pyridin, 

alkylsubstituiertes Pyridin, vorzugsweise Picolin oder Lutidin, Trimethylamin, 

Triethylamin, Tripropylamin, Tributylamin, Tridecylamin, Tridodecylamin oder 

Dimethylbenzylamin ist. 

15)  Verfahren nach einem der Anspruche 12-14, dadurch gekennzeichnet, dass die 

Saure eine Mineralsaure, vorzugsweise Salzsaure, Schwefelsaure, oder 

Phosphorsaure ist, oder eine organische Saure, vorzugsweise Ameisensaure, 

Essigsaure, Propionsaure, Milchsaure, Bernsteinsaure, Weinsaure oder 

Citronensaure. 

16)  Verfahren nach einem der Anspruche 1 -15, dadurch gekennzeichnet, dass die 

Reaktionsstufe F bei einem Druck von 1,0 bis 2,5 bara und bei Temperaturen von 

50 bis 100 °C betrieben wird, vorzugsweise bei 60 bis 90 °C, ganz besonders 

bevorzugt bei 75 — 85 °C. 

17)  Verfahren nach einem der Anspruche 1 oder 3-16, dadurch gekennzeichnet, dass 

der weitere Teil des Acrolein-haltigen Gasstroms aus Quenchstufe B), der direkt 

in die Reaktionsstufe F) gefuhrt wird, eine Menge von 30 — 70 Gew.-%, 

vorzugsweise 40-60 Gew.-% und ganz besonders bevorzugt von 45 - 55 Gew.-% 

der Gesamtmenge des Acrolein-haltigen Gases aus B) entspricht. 

18)  Verfahren gemaR Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass die 

Gasphasenoxidation von Propylen in Schritt A parallel in mindestens einem 

weiteren Reaktor (A1) ausgefuhrt wird. 

19)  Verfahren nach Anspruch 18, dadurch gekennzeichnet, dass das Auffangen des 

Acrolein-haltigen Gasstroms aus Al zur Abtrennung von Nebenprodukten in einer 

weiteren Quenchstufe B1 geschieht. 
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14) Verfahren nach Anspruch 13, dadurch gekennzeichnet, dass die Base Pyridin, 
alkylsubstituiertes Pyridin, vorzugsweise Picolin oder Lutidin, Trimethylamin, 
Triethylamin, Tripropylamin, Tributylamin, Tridecylamin, Tridodecylamin oder 
Dimethylbenzylamin ist. 

15) Verfahren nach einem der Anspruche 12-14, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Saure eine Mineralsaure, vorzugsweise Salzsaure, Schwefelsaure, oder 
Phosphorsaure ist, oder eine organische Saure, vorzugsweise Ameisensaure, 
Essigsaure, Propionsaure, Milchsaure, Bernsteinsaure, Weinsaure oder 
Citronensaure. 

16) Verfahren nach einem der Anspruche 1 -15, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Reaktionsstufe F bei einem Druck von 1,0 bis 2,5 bara und bei Temperaturen von 
50 bis 100 °C betrieben wird, vorzugsweise bei 60 bis 90 °C, ganz besonders 
bevorzugt bei 75 - 85 °C. 

17) Verfahren nach einem der Anspruche 1 oder 3-16, dadurch gekennzeichnet, dass 
der weitere Teil des Acrolein-haltigen Gasstroms aus Quenchstufe B), der direkt 
in die Reaktionsstufe F) gefuhrt wird, eine Menge von 30 - 70 Gew.-%, 
vorzugsweise 40-60 Gew.-% und ganz besonders bevorzugt von 45 - 55 Gew.-% 
der Gesamtmenge des Acrolein-haltigen Gases aus B) entspricht. 

18) Verfahren gemaft Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Gasphasenoxidation von Propylen in Schritt A parallel in mindestens einem 
weiteren Reaktor (A1) ausgefuhrt wird. 

19) Verfahren nach Anspruch 18, dadurch gekennzeichnet, dass das Auffangen des 
Acrolein-haltigen Gasstroms aus A1 zur Abtrennung von Nebenprodukten in einer 
weiteren Quenchstufe B1 geschieht. 
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