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Beschreibung

Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstel-
lung von Reformerfeed und Heiz6! oder Diesel aus
Kohle in einer Sumpfphasenhydrierung und einer
anschlieBenden katalytischen Gasphasenhydrie-
rung der im Oberbegriff des Patentanspruches 1 an-
gegebenen Art.

In der DE-PS 900 214 wird beschrieben, wie in ei-
nem Verfahren zur Entfernung von Fremdgasen
aus dem Kreislaufgas der katalytischen Hochst-
druckhydrierung von Kohlen, Pech, Teeren, Olen,
Kohleextrakten oder &hnlichen Produkten, beste-
hend aus Sumpf- und Gasphasesystem, ohne Zuhil-
fenahme einer besonderen Wascheranlage, das
flissige Reaktionsprodukt der Gasphasekammern
unmittelbar im Gasphase-Kammersystem als Wasch-
fiissigkeit fir den durch gasformige Kohlenwasser-
stoffe, Stickstoff und Kohlenmonoxid verunreinig-
ten Gaskreislauf der Sumpfphasekammersysteme
benutzt wird, wobei der Sumpf- und Gasphasekreis-
lauf druck- und saugseitig Uber ein Umlaufpumpen-
system verbunden sind und der gesamte Wasser-
stoff in den gemeinsamen Kreislauf gegeben wird.
In einer besonderen Ausgestaltung dieses Verfah-
rens wird der gesamte Wasserstoff den Gasphase-
kammern zugefihrt und die Differenz zwischen dem
gesamten Gasbedarf der Gasphasekammern und
dem zugegebenen Wasserstoff der Druckseite des
gemeinsamen Kreislaufes entnommen und somit in
der Gasphase von den Verunreinigungen gewa-
schen.

Dieses Verfahren spart zwar eine zusétzliche
Wascheranlage zur Auswaschung der Kreislauf-
gasverunreinigung ein, kann aber wegen des Arbei-
tens mit Anteilen des Kreislaufwasserstoffgases
aus der Sumpfphasenhydrierung in der Gasphasen-
hydrierung keine optimale Selektivitdt der raffinie-
renden Hydrierung erreichen und bedingt sehr ho-
he Wasserstoffdrucke und einen hohen Wasser-
stoffverbrauch.

Aufgabe der Erfindung ist es, gegenliber dem be-
kannten Verfahren, das bei Wasserstoffpartial-
drucken von {ber 300 bar in der Gasphasenhydrie-
rung arbeitet, eine Senkung der in der Gasphasen-
hydrierung erforderlichen Betriebsdriicke auf etwa
50-200 bar zu ermdglichen und den Wasserstoff-
verbrauch deutlich zu vermindern.

GemaB der Erfindung wird diese Aufgabe da-
durch gelést, daB bei dem Verfahren der eingangs
angegebenen Art die in dem Kennzeichen des Pa-
tentanspruchs 1 angegebenen Merkmale verwirk-
licht sind.

Es wurde erkannt, daB das in der Gasphasenhy-
drierung abgearbeitete Hydriergas ein fiir die
Sumpfphasenhydrierung in quantitativer als auch
qualitativer Hinsicht geeignetes Hydriergas dar-
stelit, welches insbesondere von den Verunreini-
gungen Kohlenmonoxid, Kohlendioxid, aber auch
Schwefelwasserstoff und Ammoniak weitgehend
frei ist. Die hierdurch zur Verfiigung gestelite Was-
serstoffmenge reicht aus, um den theoretisch not-
wendigen Wasserstoffverbrauch in der Sumpipha-
senhydrierung zu decken.
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Gemafn Patentanspruch 2 wird das erfindungsge-
maBe Verfahren dadurch weiter ausgestaltet, daB
der Gesamtdruck in der Gasphasenhydrierung nied-
riger ausgelegt ist als der Druck in der Sumpfpha-
senhydrierung.

Eine weitere Aufgabe der Erfindung ist es, bei ei-
nem Verfahren nach dem Oberbegriff des Patent-
anspruches 1 die Schaltung der Gaskreislaufe so
zu gestalten, daB eine Regelung der Temperatur im
Gasphasereaktor moglich ist.

GeméB der Erfindung wird diese weitere Aufgabe
dadurch geldst, daB der Gesamifrischwasserstoff-
strom aufgeteilt wird in eine Teilmenge, die dem Gas-
phasen-Feed vor Eintritt in die Gasphasenhydrie-
rung zugefihrt und die restliche Teilmenge, die als
Quenchgas zur Temperaturregelung in die Gaspha-
senhydrierung gefiihrt wird (Patentanspruch 3).

Bei hoheren Qualitatsanforderungen an die Pro-
dukie, die mit einem hoheren Wasserstoffumsatz
und damit gréBerer Exothermie in der Gasphasenhy-
drierung verbunden sind, kann gemaB den Patent-
anspriichen 4 und 5

a) zusdtzlich aus dem Sumpfphasekreislauf
Quenchgas in den Gasphasereaktor eingespeist
und

b) zwecks Riickfithrung eines Teils des abgear-
beiteten Hydriergases und Einspeisung als Quench-
gas in den Gasphasereaktor bzw. Zufiihrung zum
Gasphasefeed die Gasphase mit einem eigenen
Gaskreislauf ausgestattet werden.

Nach den Patentanspriichen 6 und 7 liegt der
Druck in der Gasphase wenigstens um etwa 50 bar
niedriger als der in der Sumpfphase angewandte
Druck bzw. wird die Sumpfphase bei einem Druck
von 100 bis 400 bar und die Gasphase bei sinem
Druck von 50 bis 200 bar betrieben.

Die mit dem erfindungsgeméBen Verfahren zur
Verfligung gestellie integrierte Kohledlraffination
zeichnet sich insbesondere durch eine spezielle
Schaltung der Gaskreislaufe flir Gasphase und
Sumpfphase aus, indem ein Kreislaufgassystem nur

noch in der Sumpfphase bzw. zusétzlich in der Gas-

phase, aber getrennt von der Sumpfphase vorge-
sehen und Frischwasserstoff nur der Gasphasen-
hydrierung zugefiihrt wird, dartiber hinaus durch ei-
ne wesentliche Verminderung des erforderlichen
Druckes in der Gasphasenhydrierung gegeniiber
dem bekannten Verfahren.

Fur die Herstellung und Verarbeitung von 1 t Koh-
ledl werden je nach Kohlesorte beispielsweise 2500
mé Wasserstoff bendtigt. Bei einem Mengenver-
haltnis von Wasserstoff zu Ol von 2500 m3/t Kohle-
ol in der Gasphase und einem chemischen Wasser-
stoffverbrauch von beispielsweise 500 m3/t Kohledl
kénnen somit 2000 m® Wasserstoff, der von den
Verunreinigungen Kohlenmonoxid und Kohlendioxid,
aber auch Schwefelwasserstoff, Ammoniak und
dergleichen weitgehend frei ist, zur Sumpiphasen-
hydrierung abgegeben werden, so daB hierdurch ei-
ne Wasserstoffmenge zur Verfiigung gestellt wird,
die noch Gber dem theoretisch notwendigen Was-
serstofiverbrauch  der  Sumpfphasenhydrierung
liegt.

Der in das erfindungsgeméfBe Verfahren einge-
setzte reine Hochdruckwasserstoff, der die bei der
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gekoppelten Weiterverarbeitung des Kohledls ent-
haltenen Stérkomponenten H20, NHs, HaS, CO,
CO2 und die ebenfalls den Wasserstoffpar-
tialdruck reduzierenden Ci- bis Cs-Gase nicht
enthalt, bewirkt, daB der Katalysator in der Gas-
phasenhydrierung wesentlich selektiver arbeiten
kann. Die erfindungsgemé&B in der Stufe der Gas-
phasenhydrierung ermdglichte  Druckreduzierung
im Vergleich zu dem Verfahren der Weiterverarbei-
tung des Kohledls nach dem Stand der Technik hat
glnstige Auswirkungen auf den erforderlichen
technischen Aufwand und somit auf den Investiti-
onskostenbedarf. Der erniedrigte Druck fiihrt
auch zu einer geringeren Durchhydrierung des
Kohledls. Die Abwesenheit der Stérkomponenten
CO und CO; bedingt einen verringerten Wasser-
stoffverbrauch, da diese zu Kohlenwasserstoffen
hydriert wiirden.

Das nach dem erfindungsgemafBen Verfahren er-
haltene Leichtdl hat die Reformerfeedqualitat er-
reicht und besitzt nach Reformierung hervorragen-
de motorische Eigenschaften wie z. B. eine hohe Re-
search Oktanzahl sowie eine hohe Motoroktanzahl.
Das Mitteldl hat die Qualitat eines Heizbles oder
Dieselkraftstoffes erfillt.

Das Mengenverhiltnis von Wasserstoff zu Koh-
led! bei der Zugabe des in die Gasphasenhydrierung
eingesetzten Frischwasserstoffes liegt bei 1000 bis
5000, vorzugsweise bei 1500 bis 3000 m8/t Kohledl
(Patentanspruch 8).

Der Abstrom der Gasphasenhydrierung wird ge-
maB Patentanspruch 9 energiegiinstig durch War-
metausch mit dem entgegenkommenden der Gaspha-
senhydrierung unterworfenen Kohledl abgekilhli,
wobei eine entsprechende Aufheizung des einzu-
setzenden Kohledls statifindet.

Die Betriebstemperatur kann auch durch eine teil-
weise anderweitige Abflihrung der Hydrierwarme
und eine Regulierung der Aufheizung des Frisch-
wasserstoffs und des Kohlebls konstant gehalten
werden.

Nach Patentanspruch 10 liegt eine weitere vorteil-
hafte Ausgestaltung des erfindungsgemaBen Ver-
fahrens darin, den Abstrom der Sumpfphasen-
hydrierung nach Ausschleusung der riickstands-
haltigen Fraktion durch Warmetausch mit der
eingesetzten Maische abzukihlen, nach Abtren-
nung der als Anmaischol dienenden Fraktion weiter
abzukiihlen, wobei die Ausschleusung eines insbe-
sondere Ammoniak und Schwefelwasserstoff ent-
haltenden Abwassers vorgenommen wird und das
neben hauptséachlich Wasserstoff im wesentlichen
Kohlenmonoxid, Kohlendioxid und fliichtige Koh-
lenwasserstoffe enthaltende Kreislaufgas bei etwa
50°C bis Raumtemperatur unter Systemdruck oder
auch nach Entspannen einer Olwésche zu unterzie-
hen.

Um geltste Gase aus dem Kohled! noch weiterge-
hend zu entfernen, kann nach Anspruch 11 die als
Kohled! anfallende fliissige Fraktion vor Zufithrung
in die Gasphasenhydrierung weiter entspannt und
von den anfallenden gasférmigen Bestandteilen ge-
trennt werden, wonach sie ggf. wieder auf den fiir
die Gasphasenhydrierung erforderlichen Druck ge-
bracht wird.
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Das Kreislaufgas der Sumpfphase wird nach Pa-
tentanspruch 12 in einer energieglinstigen Fahrwei-
se zusammen mit der Maische durch Warmetausch
mit dem nach Ausschleusung der riickstandshalti-
gen Fraktion erhaltenen Abstrom aus der Sumpf-
phasenhydrierung vorgeheizt.

Dadurch, daB die Gasphasenhydrierung mit
Frischwasserstoff betriecben wird, ist eine erhebli-
che Absenkung des Verfahrensdruckes ermdglicht
worden. Das sogenannte Abgas aus der Gaspha-
senhydrierung deckt den gesamten Wasserstoffbe-
darf der Sumpfphasenhydrierung.

Das erfindungsgemaBe Verfahren wird anhand
eines Beispiels und unter Bezugnahme auf die Figur
1 der Zeichnung weiter erlautert.

0,50 t des im ProzeB erzeugten Kohledls werden
{iber Leitung 1 nach Erhitzen durch Warmetausch in
Wirmetauscher 2 mit 1250 m3 Frischwasserstoff
Uber einen Spitzenerhitzer 4 und Uber Leitung 5
Uber den im Gasphasenreaktor 6 fest angeordneten
Gasphasenkatalysator geleitet. Der Gasphasenka-
talysator ist ein handelstblicher Raffinationskon-
takt auf Basis Ni-Mo-Aluminiumoxid.

Der Abstrom der Gasphasenhydrierung von
Gasphasereaktor 6 wird liber Leitung 3 in Wérme-
tauscher 2 abgekiihit. In einem Hochdruckabschei-
der 7 werden 0,49 t eines {iber eine Entspannungs-
vorrichtung sowie Leitung 8 abgefithrten Raiffinats,
das destillativ weiter in ein Leichtdl, das als Refor-
merfeed, Leitung 9, dient und ein Heizdl oder in Die-
sel, Leitung 10, aufgetrennt wird, abgezogen. Uber
Leitung 11 wird ein Abwasser ausgeschleust und es
werden 1000 m3 eines Uber Leitung 12 gefithrten gas-
formig verbleibenden Anteils abgetrennt, der nach
Aufkomprimieren in Kompressor 13 einem in Leitung
14 geflihrten Kreislaufgasstrom zugegeben wird.

Das Kreislaufgas wird {lber eine entsprechende
Kompressionsstufe, Kompressor 15, der Sumpfpha-
senhydrierung zugefihrt.

Die aus gemahlener Kohie mit einer aus dem Ab-
strom der Sumpfphasenhydrierung abgezweigten
Fraktion hergestellte Maische wird nach Kompres-
sion mittels Hochdruckpumpe 16, und nach Vereini-
gung mit dem aufkomprimierten Kreislaufgas {iber
Leitung 17 und Wéarmetauscher 18 im Wérmetausch
mit dem riickstandsfreien Abstrom der Sumpfpha-
senhydrierung in einem Ofen 19 weiter erhitzt und
der Sumpfphasenhydrierung in Reakior 20 zuge-
fihrt. AnschlieBend durchlauft das den Sumpfpha-
sereaktor 20 verlassende Produkt einen HeiBab-
scheider 21, aus dem ein feststofthaltiger Strom

_ Uiber Leitung 22 ausgeschleust wird, der weiter auf-

gearbeitet wird. Aus den ber Kopf im HeiBabschei-
der 21 abgehenden feststofffreien Produkten wird
nach Abkihlung in Warmetauscher 18 durch die zu-
gefiihrte Maische aus einem Zwischenabscheider
23 die als Anmaischdl dienende Fraktion, Leitung
24, ausgeschleust. Uber einen Kihler 25 wird wei-
ter auf etwa 50°C bis Raumtemperatur abgekUhit
und in einer Trennvorrichtung 26 in ein Abwasser,
Leitung 27, einen gasformigen Strom, Leitung 28,
der tber einen Gaswascher 29 unter Ausschleu-
sung eines Abgases, Leitung 30, zum Kreislaufgas,
Strom 14, gegeben wird und erzeugtes Kohled! auf-
getrennt, das nach partieller Entspannung Uber ein
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Drosselventil und Leitung 1, wie oben angegeben,
der Gasphasenhydrierung zugefiihrt wird.

Eine schematische Darstellung einer weiteren
vorteilhaften Ausgestaitung des erfindungsgemé-
Ben Verfahrens mit

31 - Quenchgasleitung vom Sumpfphasegas-
Kreislauf zum Gasphasereaktor

32 - Rickfithrleitung des abgearbeiteten Hy-
driergases der Gasphase

33 — Kompressor des Gaskreisiaufes der Gas-
phase

34 - Quenchgasleitung Gasphase

35 — Frischwasserstoff zur Gasphasenhydrie-
rung

ist in Figur 2 der Zeichnung gegeben. Die Beschrei-
bung der in der Figur 2 dargestellten Verfahrens-
fithrung entspricht der Beschreibung von Figur 1
mit Ausnahme der angegebenen zusétzlichen Ele-
mente mit den Bezugszeichen 31, 32, 33, 34 und 35.

Patentanspriiche

1. Verfahren zur Herstellung von Reformerfeed
und Heizdl oder Diesel aus Kohle bei erhbhtem
Druck und erhdhter Temperatur bestehend aus ei-
ner Sumpfphasenhydrierung (20) und einer ange-
koppelten Gasphasenhydrierung (6), wobei gemah-
lene Kohle, ggf. unter Zusatz von katalytisch wirk-
samen Substanzen, mit einem Anmaischol
angemaischt und zunachst der Sumpfphasenhydrie-
rung (20) unterzogen wird und aus dem Abstrom der
Sumpfphasenhydrierung (20) eine feststoffhaltige
Rickstandsfraktion (22) ausgeschleust wird, die
riickstandsfreien flichtigen Produkte abgekihit,
gof. von einer als Anmaischdl dienenden Fraktion
(24) abgetrennt und der Gasphasenhydrierung (6)
unterzogen werden, dadurch gekennzeichnet, daB
der Gesamtwasserstoffbedarf von Sumpf- und
Gasphasenhydrierung zunéchst in die Gasphasen-
hydrierung (6) als Frischwasserstoff (5), der weit-
gehend frei von den in einem Kreislaufgassystem
der Kohlehydrierung enthaltenen Stérkomponenten
H20, NHa, H2S, CO, CO2z und Csi- bis C4-Gase ist,
eingesetzt wird und daf3 das haupiséchlich nichtum-
gesetzten Wasserstoff enthaltende Abgas (12) in
das Kreislaufgassystem (14) der Sumpfphasenhy-
drierung (20) gegeben wird.

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekenn-
zeichnet, daB der Frischwasserstoff (5), zusammen
mit einer als Kohledl in der Sumpfphasenhydrierung
angefallenen Fraktion (1) erhitzt, in die Gasphasen-
hydrierung (6), bei einem Mengenverhaltnis von
Wasserstoff zu Kohledl von mindestens entspre-
chend dem Gesamiwasserstoffbedarf in Sumpf-
und Gasphase, wobei der Gesamtdruck in der Gas-
phasenhydrierung (6) niedriger als der Druck in der
Sumpfphasenhydrierung (20) ist, eingesetzt wird,
der Abstrom der Gasphasenhydrierung (6) unter
Druck abgekiihlt wird, ein Raffinat (8), das weiter,
beispielsweise destillativ, in Reformerfeed (9) und
Heizél oder Diesel (10) aufgetrennt wird, sowie ein
Abwasser (11) abgetrennt werden und der gasformig
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verbleibende Anteil nach Zwischenkomprimieren
auf das Druckniveau der Sumpfphasenhydrierung
(20) zu dem Kreislaufgas der Sumpfphasenhydrie-
rung (20) gegeben wird, welches nach Ausschleu-
sen eines fur die Aufrechterhaliung eines ausrei-
chenden Wasserstoffpartialdruckes geniligenden
Abgasanteils (30), ggf. zusammen mit der Maische,
weiter erhitzt und der Sumpfphasenhydrierung (20)
zugefiihrt wird und daB nach weiterer Abkihlung
des riickstandsfreien Sumpfphasenproduktes auf
etwa 50°C bis Raumtemperatur unter Ausschieu-
sung eines u. a. Ammoniak und Schwefelwasser-
stoff enthaltenden Abwassers (27) die als Kohledl
anfallende flissige Fraktion (1), ggf. nach partieller
Entspannung, und nach Erhitzen mit dem Frischwas-
serstoff (5) in die Gasphasenhydrierung (6) gefiihrt
wird.

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch
gekennzeichnet, daB der Gesamt-Frischwasser-
stoffstrom aufgeteilt wird in eine Teilmenge, die dem
Gasphasen-Feed vor Eintitt in die Gasphasenhy-
drierung (6) zugefiihrt und die restliche Teiimenge,
die als Quenchgas (34) zur Temperaturregelung in
die Gasphasenhydrierung (6) gefiihrt wird.

4. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 3,
dadurch gekennzeichnet, daB zusaizlich aus dem
Kreislaufgas der Sumpfphasenhydrierung Quench-
gas (31) in die Gasphasehydrierung (6) esingespeist
wird.

5. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 4,
dadurch gekennzeichnet, daB zur Riickfiihrung ei-
nes Teils des abgearbeiteten Hydriergases und Ein-
speisung als Quenchgas (32) in die Gasphasenhy-
drierung (6) bzw. Zufihrung zum Gasphasen-Feed
die Gasphasenhydrierung (6) mit einem eigenen
Gaskreislauf ausgestattet wird.

6. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 5,
dadurch gekennzeichnet, daB die Gasphasenhy-
drierung (6) mit Frischwasserstoff bei einem wenig-
stens um 50 bar niedrigeren Druck als die Sumpf-
phasenhydrierung (20) abiauft.

7. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 6,

"dadurch gekennzeichnet, daB die Sumpiphasenhy-

drierung (20) bei einem Druck von 100 bis 400 bar
und die Gasphasenhydrierung (6) bei einem Druck
von 50 bis 200 bar durchgefiihrt wird.

8. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 7,
dadurch gekennzeichnet, daB in der Gasphasenhy-
drierung (6) bei einem Mengenverhéltnis von Was-
serstoff zu Kohled! von 1000 bis 5000, vorzugswei-
se 1500 bis 3000 m3/t Kohledl gearbeitet wird.

9. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 8,
dadurch gekennzeichnet, daB der Abstrom (3) der
Gasphasenhydrierung (6) durch Warmetausch mit
dem der Gasphasenhydrierung (6) zugefiihrten
Kohled! (1) abgekiihit wird.

10. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 9,
dadurch gekennzeichnet, daB nach Ausschleusung
der riickstandshaltigen Fraktion (22) aus dem Ab-
strom der Sumpfphasenhydrierung (20) und Aus-
schleusung nach weiterer Abkiihlung des insbeson-
dere Ammoniak und Schwefelwasserstofi enthal-
tenden Abwassers (27), das neben hauptséchlich
Wasserstoff insbesondere Kohlenmonoxid, Kohlen-
dioxid und fliichtige Kohlenwasserstoffe enthalten-
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de Kreislaufgas (28) unter Systemdruck oder auch
ngcc:’h Entspannen einer Olwasche (29) unterzogen
wird.

11. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 10,
dadurch gekennzeichnet, daB die als Kohled! anfal-
lende flissige Fraktion (1) zur Zuflihrung in die Gas-
phasenhydrierung (6) zur noch weitergehenden Ent-
fernung geldster Gase weiter entspannt und von
den anfallenden gasférmigen Bestandteilen ge-
trennt wird, wonach sie ggf. wieder auf den fir die
Gasphasehydrierung (6) erforderlichen Druck ge-
bracht wird.

12. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 11,
dadurch gekennzeichnet, daB das Kreislaufgas der
Sumpfphase (14) zusammen mit der Maische durch
Wiarmetausch mit dem nach Ausschleusung des
Riickstandes erhaltenen Abstrom aus der Sumpf-
phasenhydrierung aufgeheizt wird.

Claims

1. Process for the production of reformer feed
and heating oil or diesel oil from coal at increased
pressure and increased temperature comprising a
liquid phase hydrogenation stage (20) and a con-
nected gas-phase hydrogenation stage (6), where-
by pulverised coal, possibly with addition of catalyti-
cally active substances, is slurried with a slurrying
oil and is first subjected to liquid-phase hydrogena-
tion (20) and from the discharge of the liquid-phase
hydrogenation stage (20) a solids-containing resi-
due fraction (22) is separated out, the residue-free
volatile products are cooled, possibly separated
from a fraction (24) serving as a slurrying oil, and
subjected to gas-phase hydrogenation (6), charac-
terised in that the total hydrogen required for liquid-
and gas-phase hydrogenation is initially introduced
as fresh hydrogen (5) into the gas-phase hydrogen-
ation stage (6), said fresh hydrogen being largely
free of the contaminants H20, NHs, H2S, CO, COz
and C4 to C4 gases contained in a circulating gas
system for coal hydrogenation, and in that the
waste-gas (12) containing mainly non-converted hy-
drogen is fed to the circulating gas system (14) of
the liquid-phase hydrogenation system (20).

2. Process according to claim 1, characterised in
that the fresh hydrogen (5) is heated together with a
fraction (1) obtained as coal-oil during liquid-phase
hydrogenation, fed to the gas phase hydrogenation
stage (6) at a ratio of hydrogen to coal-oil at least
corresponding to the total hydrogen required in the
liquid- and gas-phase, whereby the total pressure
in gas-phase hydrogenation stage (6} is lower than
the pressure in liquid-phase hydrogenation stage
(20), the discharge from gas-phase hydrogenation
(6) is cooled subject to pressure, a raffinate (8),
which is further separated, for example by distilla-
tion, into reformer feed (9) and heating oil or diesel
oil (10), as well as an effluent (11) are separated, and
the gaseous residue is, after intermediate compres-
sion to the pressure leve! of liquid-phase hydrogen-
ation (20), introduced into the circulating gas of the
liquid-phase hydrogenation (20), said gas being fur-
ther heated, after separating out a waste-gas por-
tion (30) sufficient for maintaining an adequate hy-
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drogen partial pressure, possibly together with the
slurry, and fed to the liquid-phase hydrogenation
stage (20), and in that after further cooling of the
residue-free liquid-phase product to about 50°C to
room temperature, while separating out an effluent
(27) containing, inter alia, ammonia and hydrogen
sulfide, the liquid fraction (1) obtained as coal-oil is,
possibly after partial pressure reduction and after
heating with the aid of fresh hydrogen (5), intro-
duced into the gas-phase hydrogenation stage (6).

3. Process according to claim 1 or 2, character-
ised in that the total fresh hydrogen flow is separat-
ed into a partial amount introduced into the gas-
phase feed prior to entry into the gas-phase hydro-
genation stage (6), and the residual partial amount
fed as quench gas (34) into the gas-phase hydro-
genation stage (6) with a view to regulating the tem-
perature.

4. Process according to any of claims 1 to 3,
characterised in that quench gas (31) from the circu-
lating gas of the liquid-phase hydrogenation system
is, additionally, fed to gas-phase hydrogenation
stage (6).

5. Process according to any of claims 1 to 4,
characterised in that, with a view to recycling a part
of the waste hydrogenation gas and feeding it as
quench gas (32) to gas-phase hydrogenation stage
(6) or introducing it into the gas-phase feed, gas-
phase hydrogenation system (6) is provided with its
own gas circuit.

6. Process according to any of claims 1 to 5, char-
acterised in that gas-phase hydrogenation (6) is ef-
fected using fresh hydrogen and a pressure at lest
50 bars lower than liquid-phase hydrogenation (20).

7. Process according to any of claims 1 to 6, char-
acterised in that the liquid-phase hydrogenation
(20) is effected at a pressure of 100 to 400 bars,
and the gas-phase hydrogenation (6) at a pressure
of 50 to 200 bars.

8. Process according to any of claims 1 to 7, char-
acterised in that during gas-phase hydrogenation
(6) use is made of a ratio of hydrogen to coal-oil of
1000 to 5000, preferably 1500 to 3000 m3/t coal-oil.

9, Process according to any of claims 1 to 8, char-
acterised in that discharge (3) of gas phase hydro-
genation stage (6) is cooled by heat exchange with
coal-oil (1) fed to gas-phase hydrogenation stage
(6).
10. Process according to any of claims 1 to 8,
characterised in that after removal of the residue-
containing fraction (22) from the discharge of liquid-
phase hydrogenation stage (20) and removal, after
further cooling, of effluent (27), which is particular
contains ammonia and hydrogen sulfide, the circu-
lating gas (28), containing in addition to its main com-
ponent hydrogen in particular carbon monoxide, car-
bon dioxide and volatile hydrocarbons, is subjected
at system pressure or after pressure reduction to
an oil scrub (29).

11. Process according to any of claims 1 to 10,
characterised in that the liquid fraction (1) obtained
as coal-oil is, prior to infroduction into the gas-
phase hydrogenation stage (6) subjected, with a
view to yet more thorough.removal of dissoived
gases, to further pressure reduction and separat-
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ed from the gaseous components present, whereup-
on it is possibly again brought up to the pressure re-
quired for gas-phase hydrogenation (6).

12. Process according to any of claims 1 to 11,
characterised in that the circulating gas of liquid-
phase (14) is heated, together with the slurry, by
heat exchange with the discharge from the liquid-
phase hydrogenation after separation of the resi-
due.

Revendications

1. Procédé de production d'huile pour reformage
et d’huile combustible (fuel) ou diesel & partie de
charbon & une pression augmentée et & une tempé-
rature élevée qui se compose d'une hydrogénation
en phase liquide (20) et d’'une hydrogénation en pha-
se gazeuse (6) qui lui est couplée, dans lequel du
charbon broyé le cas échéant avec addition de
substances actives catalytiguement est trempé
avec une huile de trempe et subit en premier lieu une
hydrogénation en phase liquide (20) & partir du cou-
rant d'évacuation de I'hydrogénation en phase liqui-
de (20) et une fraction de résidu (22) contenant des
substances solides est éliminée, les produits vola-
tils débarrassés du résidu sont refroidis, séparé le
cas échéant d'une fraction (24) servant d'huile de
trempe et sont soumis & une hydrogénation en pha-
se gazeuse, caractérisé en ce que le besoin total en
hydrogéne de I'hydrogénation en phase gazeuse et
en phase liquide en premier lieu est introduit pour
I'hydrogénation en phase gazeuse (8) sous forme
d’hydrogéne frais (5) qui est largement débarassé
des composants génants contenus dans un systéme
de recyclage de I'hydrogénation du charbon: Hz0,
NHs, SHz, CO, COz, et des gaz en Ci-C4 et que le
gaz d’échappement contenant principalement I'hy-
drogéne qui n'a pas réagi (12) est fourni dans le sys-
téme de recyclage de gaz (14) de Ihydrogénation en
phase liquide (20).

2. Procédé selon la revendication 1, caractérisé
en ce que ['hydrogéne frais (5) ensemble avec une
fraction (1) qui se produit dans I'hydrogénation en
phase liquide en tant qu'huile de charbon, est chauf-
fé et est mis en ceuvre dans I'nydrogénation en pha-
se gazeuse (6) dans un rapport quantitatif d’hydro-
gene a I'huile de charbon d’au moins la quantité cor-
respondante au besoin total en hydrogéne dans la
phase gazeuse et dans la phase liquide pour laquel-
le Ia pression totale dans I'hydrogénation en phase
gazeuse (6) est plus faible que la pression dans I'hy-
drogénation en phase liquide (20); le courant d’éva-
cuation de I'hydrogénation en phase gazeuse (6) est
refroidi sous pression, un produit de raffinage (8),
qui ultérieurement est séparé par distillation par
exemple en huile pour reformage (9) et en huile com-
bustible ou pour Diese! (10) ainsi qu'un effluent (11)
sont séparés et la fraction restante gazeuse est
fournie, aprés compression intermédiaire au niveau
de pression de lhydrogénation en phase liquide
(20), au gaz de recyclage de I'hydrogénation en pha-
se liquide (20) leque! aprés évacuation d'une frac-
tion de gaz d'échappement (30) qui suffisent pour le
maintien d'une pression partielle d’hydrogéne suffi-
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sante, le cas échéant ensemble avec la trempe, est
chauffé & nouveau et est amené & I'hydrogénation
en phase liquide (20) et en ce que, aprés un nou-
veau refroidissement du produit de la phase liquide
débarassé de résidu a environ 50°C jusqu'a la tem-
pérature ordinaire avec évacuation d'un effluent
(27) contenant entre autres de 'ammoniac et de I'hy-
drogéne sulfuré le cas échéant aprés détente par-
tielle, et aprés chauffage avec hydrogéne frais (5)
la fraction liquide qui se forme comme huile de char-
bon (1) est conduite & I'hydrogénation en phase ga-
zeuse (6).

3. Procédé selon la revendication 1 ou 2, caracté-
risé en ce que le courant d’hydrogéne frais total est
séparé en une fraction partielle qui est amenée a
’huile de phase gazeuse avant I'entrée dans I'hy-
drogénation en phase gazeuse (6) et la fraction res-
tante qui sert comme gaz de refroidissement (34)
pour la régulation de la température est conduite &
'hydrogénation en phase gazeuse (6).

4. Procédé selon I'une des revendications 1 & 3,
caractérisé en ce que du gaz de refroidissement ad-
ditionnellement & partir du gaz de recyclage de I'hy-
drogénation en phase liquide est amené pour alimen-
tation dans I'hydrogénation en phase gazeuse (6).

5. Procédé selon I'une des revendications 1 & 4,
caractérisé en ce que pour le retour d'une partie du
gaz d'hydrogénation épuisé et alimentation comme
gaz d'amortissement (32) dans I'hydrogénation en
phase gazeuse (6) on a amené comme huile en phase
gazeuse, 'hydrogénation en phase gazeuse (6) est
équipée de son propre circuit de gaz.

6. Procédé selon I'une des revendications 1 & 5,
caractérisé en ce que I'hydrogénation en phase ga-
zeuse (6) s'écoule avec I'hydrogéne frais & une
pression inférieure d’'au moins 50 bars & celle de
I'hydrogénation en phase liquide (20).

7. Procédé selon I'une des revendications 1 & 6,
caractérisé en ce que I'hydrogénation en phase li-
quide (20) est effectuée & une pression de 100 &
400 bars et que I'hydrogénation en phase gazeuse
(6) & une pression de 50 & 200 bars.

8. Procédé selon I'une des revendications 1 & 7,
caractérisé en ce que l'on travaille dans la phase
d'hydrogénation en phase gazeuse (6) avec un rap-
port quantitatif d’hydrogéne a Phuile de charbon de
1000 a 5000, de préférence de 1500 & 3000 m3#t
d'huile de charbon.

9. Procédé selon I'une des revendications 1 & 8,
caractérisé en ce que le courant d’évacuation (3)
de I'hydrogénation en phase gazeuse (6) est refroi-
di par échange de chaleur avec l'huile de charbon
(1) amenée & I'hydrogénation en phase gazeuse (6).

10. Procédé selon l'une des revendications 1 & 9,
caractérisé en ce que, aprés évacuation d'une
fraction (22) contenant un résidu & partir d'un cou-
rant d'évacuation de I'hydrogénation en phase liqui-
de (20) et évacuation aprés un nouveau refroidis-
sement d'un effluent (27) contenant en particulier
de 'ammoniac et de I'hydrogéne sulfuré, le gaz de
recyclage (28) qui contient & c6té d’hydrogéne prin-
cipalement, en particulier de 'oxyde de carbone, du
gaz carbonique et des hydrocarbures volatils, est
soumis sous pression systématique ou aussi aprés
détente, a un lavage par I'huile (29).
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11. Procédé selon I'une des revendications 1 & 10,
caractérisé en ce que la fraction liquide (1) qui s’est
formée comme huile de charbon est & nouveau dé-
tendue avant 'amenée a P'hydrogénation en phase
gazeuse (6) en vue de I'élimination encore plus ex- 5
tensive des gaz dessous et est séparée des consti-
tuants gazeux qui surviennent, aprés quoi elle est
amenée, le cas échéant, a nouveau & la pression re-
quise pour I'hydrogénation en phase gazeuse (6).

12. Procédé selon I'une des revendications 1 & 11, 10
caractérisé en ce que le gaz de recyclage de la pha-
se liquide (14) est chauffée ensemble avec le pro-
duit de trempe par échange de chaleur avec le cou-
rant d'évacuation obtenu aprés élimination du rési-
du & partir de 'hydrogénation en phase liquide. 15
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