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Resumen

En este proyecto se ha estudiado el proceso Oxo o hidroformilacién para obtener butanol, en sus dos
variedades isémeras mas comercializadas, n-butanol e iso-butanol, a partir de propileno y gas de
sintesis.

En primer lugar se abordd un estudio y comparativa de las diversas rutas y tecnologias de produccién de
n-butanol, desde la petroquimica hasta la biogeneracidn. . Posteriormente se realizd una simulacién del
proceso de Oxosintesis con Aspen Plus para el calculo de rendimientos y consumos energéticos del

proceso.
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1 ALCANCE

Este proyecto abarca un estudio tecnolégico y econdmico de la produccion de butanol a partir del proceso
Oxo o hidroformilacién, contemplando los distintos procesos y tecnologias con sus caracteristicas principales
y realizando una simulacién en ASPEN PLUS con su consecuente analisis econdmico.

e Revisidn del estado del arte de la produccién de butanol
e Estudio de mercado y vias de produccidn del butanol.

e Disefio y simulacion por ASPEN PLUS del proceso de hidroformilacidon de propileno para obtener n-
butanol e iso-butanol.
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2 INTRODUCCION

2.1. Introduccion

2.1.1 Propiedades fisicas del n-butanol e iso-butanol

El butanol es uno de los alifaticos saturados mas demandados. Con una formula molecular C4,H4OH y un peso
molecular de 74,14 g/mol, es incoloro y presenta un olor muy particular que dificulta su almacenaje. Es
totalmente miscible con solventes orgdnicos excepto con el agua, debido a su estructura. Tiene un gran rango
de utilizacién, incluso aplicaciones recientes como combustible de reemplazo de la gasolina o aditivo
combustible. El butanol tiene cuatro estructuras isdmeras representadas en la figura 1 n-butanol (NBO), sec-
butanol, iso-butanol (IBO) y tert-butanol, en las que destaca el uso del NBO e IBO, siendo sus principales
propiedades resumidas en la tabla 1.

: oH OH
M{)H j; /J\/

N-butanol Iso-butanol Tert-butanol Sec-butanol

Figura 1 Isémeros del butanol

Compuesto n-Butanol iso-Butanol

Formula molecular C4H10 C4H10

Peso Molecular [ g/mol] 74,12 74,12
Punto de fusion [2C] -89,5 -108

Punto de ebullicion [2C] 117,6 107,2
P.vapor [kPa] a 202C 0,56 1,2

Densidad [g/cm3] 0,8098 0,8027
Temperatura inflamacion [2C] 37 37
Temperatura auto ignicién [2C] 343 415
Solubilidad en agua [g/L] 20%c 7,7 8,5

Calor de combustion [kJ/kg] 36,111 35,981

Calor de vaporizacion [kJ/kg] 592 578,83
Calor de fusion [kJ/kg] 125 125

Carlos Especifico [J/gK] 2,437 2,526
Viscosidad a 202C, mPa-s 3,00 4,00

Tabla 1 caracteristicas fisico-quimicas butanol
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En cuanto a la estabilidad, el butanol no presenta ningun riesgo de polimerizacién, pero puede
descomponerse formando mondxido y didxido de carbono a altas temperaturas. Es altamente inflamable y
volatil, creando nubes gaseosas explosivas en reaccién con un oxidante como el aire. [DOR08]

2.1.2 Mercado de NBO e IBO

La mayoria del butanol se produce mundialmente por la via oxo o hidroformilacién, desarrollada por Davy
Process Technology en conjunto con Dow Chemical. En particular, mas del 70% de la produccién global es
mediante el proceso LP (low pressure) Oxo Technology usando propileno (PL) y gas de sintesis como materia
prima.[ICI13]

Los productores principales de cada regién industrial principal son:

e Europeos: BASF SE, OXEA Ltd., OxoChimie, Perstop OXO AB, Grupa Azoty
e Asiaticos: China National Petroleum Corporation (CNPC), Sinopec Ltd, Yancon Cathay Coal and
Chemicals
e EEUU: The Dow Chemicals, Eastman Chemical Company
Dow Chemicals produce entorno al 8,3% de la produccidn mundial de alcoholes plastificantes como el NBO.
[IC113]

2.1.3 Aplicaciones del butanol

El butanol tiene dos ramas comerciales en funcion de su estructura normal o iso.

e N-butanol: utilizado como disolvente, fluido hidrdulico y elaboracién de detergentes. También
participa en la desnaturalizacion del alcohol etilico. Como disolvente es ampliamente utilizado con
pinturas, lacas, barnices, resinas naturales y sintéticas, gomas, aceites vegetales, tintes y alcaloides.
Pese a todos los usos posibles el mas demandado es como producto intermedio para la fabricacion de
solventes y saborizantes [JAR16]. Aproximadamente del 70% al 85 % de las pinturas empleadas en la
construccién estan basadas en el butanol. (Dependiendo si son exteriores o interiores) [NICxx]

e Iso-butanol: utilizado como disolvente, diluyente de pintura, componente de fluidos hidraulicos y
frenos, y gran producto intermedio para la produccién de plastificantes, pesticidas, saborizantes
alimenticios o productos farmacoldgicos. También es capaz de ser usado como agente extractor para
fosfatos de amoniaco [JEB72]. El IBO basicamente es un producto derivado de la formacion de NBO,
pues su produccion esta compartida en todos los métodos desarrollados para la obtencién de este.

U.S. Consumption of n-Butanol®
Giyeol Ethers
28%
n-Butyl Acetale

AcrylisMethacs 13%
yiate Esters Direct Solvert

8% by

Other

%

Figura 2 Principales usos de Butanol en EEUU [DOW13]

Actualmente el butanol estd adquiriendo importancia como bio-combustible alternativo al bio-etanol, bio-
metanol y combustibles fdsiles, pues presenta muchas ventajas con respecto a estos en cuanto a las
tecnologias de combustién interna, observando su progresién de uso en Tabla 2. Este también presenta la
capacidad de combinarse con diésel, lo que provocaria la ausencia de necesidad de modificacién de los

12
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mecanismos de combustién y bajada de formacidn de NOx en la combustién. La mayor desventaja hoy por
hoy en la produccidn de bio-butanol es la escasa factibilidad a nivel industrial, donde su produccion,
comparada con la de bio-etanol, es entre 10 y 30 veces inferior. Con el uso de bio-butanol también surgen
inconvenientes como el mayor requerimiento de combustible, debido al inferior calor de combustidn, el
menor numero de octanos que el etanol o la propia limitacidon de algunos motores para aceptar mezclas de

combustibles. [WAG16]

2000
4500
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2500
2000
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40%

2003 2004
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20058 2009
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100%

0%

80%

@

o
[=]
2

2012 213

Figura 3 Evolucidn uso Butanol combustible, capacidad, produccién y consumo mundiales en miles
toneladas/afio [DOW13]

Gasoline Diesel Methanol Ethanol  n-Butanol

Molecular formula Ci—Ciz Ciz— s CHL0H C:H:0H C;Hs0H

Molecular weight 111.19 198.4 32,04 46.06 7411

Cetane number 0-10 M-55 3 a8 25

Octane number 80-99 20-30 111 108 96

RON 88-98 0 109 109 a8

MON 80-88 0 89 a0 85

Oxygen content (% - - 50 34.8 21.6
weight)

Density (g/mL) at 0.72-0.78 0.82-0.86 0.796 0.79 0.808
20°C

Autoignition 300 210 470 434 385
temperature (°C)

Flash point (°C) at —45 to 6588 12 8 35
closed cup —-38

Lower heating value 42.7 42.5 19.9 26.8 331
(MI/kg)

Boiling point (°C) 25-215 180-370  64.5 78.4 117.7

Stoichiometric ratio  14.7 14.3 6.49 Q.02 11.21

Latent heating (kJ/  380-500 270 1109 904 582
kg) at 25 °C

Flammability imits ~ 0.6-8 1L.5-7.6 6.0-365  43-19 14-11.2
(%vol.)

Saturation pressure  31.01 1.86 31.69 138 227
(kPa) at 38 °C

Viscosity (mm?/s) 0.4-0.8 1.9-4.1 0.59 1.08 263
at 40 °C (20°C)

Energy density 32 35.86 16 19.6 202
(MJ/L)

Tabla 2 Tabla comparativa combustibles: gasolina, diésel, metanol, etanol y butanol. [WAG16]

2.1.4 Mercados mundiales

La produccion de oxo-aldehidos y oxo-alcoholes en 2009 se situdé en 12 - 10° t/a, y la produccién de oxo-
alcoholes en concreto, en 6,1 - 106 t/a [MAA15]. El mercado mundial del NBO ascendié a 3,7 - 10 t/a en
2012, moviendo un total de mdas de 6400 millones USD, con una tendencia ascendente que se prevé
incremente hasta un 30% su demanda mundial [JAR16]

13
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Tras esta progresion se espera llegar en 2018 a un total de 4,980 - 10° toneladas, ofertdndose un 45,7% del
total por la industria asidtica. Por el contrario, el mercado estadounidense experimentara una bajada en la
produccién, del 26,7% hasta un 24,6% para finales de 2018. El mercado europeo también sigue la tendencia
de bajada para finales de 2018 de un 17,5% de la produccion hasta un 15,8% [MIC2015A] [MIC2015E]
[MIC2015U].

En las siguientes tablas se pueden observar datos de consumo y produccién representativos del 2010 [ULL13]

1-Butanol, % 2-Butanol, %
Solvents 15 60
Butyl acetate 25 18
Butyl acrylate 30
Glycol ethers and esters 10 T
Miscellaneous (plasticizers, resins) 20 15

Tabla 3 Consumo de butanol 2010 [ULL13]

1-Butanol, 1 000 t 2_-Butanol, 1000 t

Africa 183 15
America 1149 106
United States 1109 82
Asia 1365 216
China 417 57
Japan 253 52
Central/Eastern Europe 216 123
Western Europe 650 @4
Germany 380 60
Middle East 5 6

Plant utilization was approx. 3% for n-butanol and 92% for jsobutanol in 2010.

Tabla 4 Capacidad mundial de butanol 2010 [ULL13]

14
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2.2 Vias de produccion de butanol

2.2.1 Hidroformilacion e hidrogenacion

El proceso general de la oxo reaccién o hidroformilacidn se basa en la combinacién de una olefina con gas de
sintesis en presencia de catalizadores homogéneos para formar aldehidos que contengan un carbén mas que
la olefina de partida. La posterior hidrogenacién de dicho aldehido da lugar al oxo-alcohol. El campo mas
significativo en el proceso oxo comprende compuestos de C3 a C19, con un predominante 73% para butanal,
cuya férmula quimica y posible estructuras, normal e isomérica, viene representado en la figura 4:

o]
O K C\T)L
k]
H
HSC/\/”\H
CH3
N-butanal (NBA) Iso-butanal (IBA)

Figura 4 Formas isoméricas del butanal

La reaccidon oxo también puede derivar en la produccién de otros grupos estructurales, como la creacion de
acidos carboxilicos a partir de aldehidos mediante el uso de oxidantes suaves como aire. Estos dacidos
carboxilicos pueden llegar a ser transformados en ésteres en su mayoria, a través de la aldolizacién vy
condensacion de los oxo-aldehidos.

Para la produccién de butanal, las reacciones principales son:
C;Hg + CO + H, —» C4HgO (Reaccidn 1)
C4HgO + H, = C4,HoOH (Reaccidn 2)
1. Formacion de n-iso butanal a partir de PL, mondxido de carbono e hidrogeno (hidroformilacién)
2. Formacidn de n-iso butanol a partir de n-iso butanal e hidrogeno (hidrogenacién)

Cabe destacar una reaccién paralela no deseada en la hidroformilacion del PL, la formacién de PA por medio
de la hidrogenacién del PL, reaccion (3):

C3Hg + H, —» C3Hg (Reaccidn 3)

Una vez producida la hidroformilacion de la olefina se procede a la hidrogenacion catalitica del aldehido
(reaccién 2), En la hidrogenacion se distinguen dos procesos cataliticos posibles, la catalisis heterogénea y la
catdlisis homogénea. Los catalizadores tipicos utilizados en la hidrogenacion del aldehido pueden estar
basados en platino, paladio, niquel, rutenio, Raney cobalto o Raney niquel. Los catalizadores porosos de
cobalto y catalizador Raney, son perfectos para la hidrogenacion. [RIC11]

La hidrogenacion, reaccién (2), se lleva a cabo generalmente bajo condiciones de carga de entre el 2y 20 % en
peso del catalizador en la alimentacién. Se debe contener una cantidad maxima de agua del 6% en peso de la
disolucidn total .El tiempo de residencia con el que se debe trabajar en la hidrogenacién comprende entre 10
y 120 minutos. [RIC11]

2.2.2 Biogeneracion

El butanol puede producirse a partir de materias primas renovables. Durante el siglo XIX hasta 1980 el butanol
se produjo a partir de la fermentacion ABE (acetona-butanol-etanol) usando como materia prima los azlcares
de los granos de cereales y melazas. Esta forma de produccién se vio desbancada por la ruta petroquimica,
mas competitiva econdmicamente, pero ahora se retoma su investigacion debido a la importancia del

15
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biobutanol como combustible alternativo al biofuel y bioetanol. [RUD13]

Pese a la importancia de buscar un método sostenible para su produccion aun queda muy alejado
econdmicamente del proceso petroquimico. Los continuos esfuerzos para la busqueda de sustratos para la
fermentacién y produccion estdn basados en el empleo de sustancias baratas o desperdicios organicos.
[JAR16]

Las vias mds atractivas para la generacidon del biobutanol se basan en el empleo de azlcar, glicerol y
lignocelulosa como materias primas y con la intervenciéon de microorganismos de la familia de Clostridiaceae
[BND15] .El bio-butanol se situa un 15% mds caro que el butanol obtenido via petrolifera, debido a las
materias primas, el 80% del coste proviene de las materias primas. [ERNOO]

2.2.3 Ruta de carbonalizacion

La carbonalizacién o proceso Reppe es la obtencién de alcohol mediante una reaccién catalitica del PL. Fue un
proceso desarrollado en 1942 basado en la reaccién de la olefina, agua y mondxido en presencia de
catalizador a 1002Cy entre 5 -20 bares, formandose directamente el alcohol a partir de la olefina. [CEL16]

En este proceso se obtiene directamente NBO e IBO en proporciones aproximadas de 86:14 n/i. Las
diferencias principales con proceso oxo residen en el empleo de catalizadores menos efectivos, que producen
un menor ratio n/iy las condiciones algo mas suaves de la hidroformilacion, que abaratan costes de proceso.
[MAA15]

Catalyst CH,CHCH,0H
CH,CH=CH, =t CH,CH,CH,CH,0H + (|:H + 2C0,
COYH,O ;

Figura 5 Proceso Reppe [CEL16]

2.2.4 Reaccion Guerbert.

Se basa en la produccién de un alcohol de mayor pesor molecular (alcohol de Guerbert) a partir de otro de
menor peso molecular. Para el caso de produccion de NBO a partir de etanol, la primera reaccion es la
deshidrogenacidon del etanol a acetaldehido, su posterior condensacién alddnica a acetaldol, la deshidratacién
del acetaldol a crotonaldehido y posterior hidrogenaciéon de este a NBO, todo ello en presencia de
catalizadores alcalinos. La reaccién global es dos moléculas de etanol se convierten a una de butanol y otra de
agua. Antiguamente el proceso de separacion del agua se daba por medio de la acidificacidon con acido acético
o fosférico y posterior destilacion. Los catalizadores empleados son homogéneos basicos dopados con cobre,
con un alto rendimiento. [KYO69]

Este proceso cuenta con conversiones medias del 60% en la aldolizacién, siendo un 95% la selectividad a
acetaldol. Sus perspectivas econdmicas futuras dependen del desarrollo de los precios de las materias primas,
gue crean una brecha clara decantdndose por el proceso Oxo. [ULL13]. Actualmente hay una gran
investigacién en catalizadores homogéneos y heterogéneos para la conversidn del etanol en butanol.
[AHM15][DRI15]
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Aldol
Condensation Cratvydration
2 CH,CHO = CH.CH{OH)CH,CHDO ———+ CH,CH=CHCHO +H,0

Hycirogension

CH,CH,CH,CH,OH -

Figura 6 Etapas de condensacién alddlica e hidrogenacién [CEL16]
2.3 Catalizadores

2.3.1 Catalizadores para hidroformilacién

La hidroformilacion es un proceso catalitico donde el precursor, basado en cobalto, ha ido siendo
reemplazado en busca de una mayor actividad y selectividad por catalizadores organometalicos de rodio
modificados con diversos ligandos de fosforo, compuestos por metales de transicién [M] y ligandos [L] dando
lugar a la siguiente estructura general:

CATALYST PRECURSOR +[MJ+MODIFYING LIGAND [L]
o | H,

HM(CO),L, o H,M,(CO),L,

M=Rh>> Co>Ir,Ru>0s> Pt>Pd > Fe > N
L =PPhg, P(OR) 5> Pin-CyH g)5 >> NPh;> AsPhs, SbPhy> BiPh,

Figura 7 Estructura catalitica tipica [ANN99]

A actividad del catalizador de rodio se basa en los diferentes ligandos de fosforo y la estructura de los
substratos insaturados, ya sean enlaces simples o dobles. Estos catalizadores consiguen conversiones de 35-70
% por paso y selectividades de un 95-99% a aldehidos. Las estructuras mds reactivas para la hidroformilacién
son: [ANN99]

AN /\4\>/\)% >/\A\>/i\&l\

Figura 8 Reactividad de diferentes estructuras cataliticas [ANN99]

Como ya ha sido mencionado previamente se han realizado avances significativos en el ambito catalitico para
mejorar la viabilidad y produccion. El compuesto de cobalto principal para este proceso era HCo(CO), , 0
compuesto HCo(CO);PR;. Sin embargo, el proceso Ruhrchemie/Rhone-Poulenc usa un catalizador hidro-
soluble, basado en el complejo Rh/TPPTS (tris sodium salt of meta trisulfonated triphenylphospine, que
presenta una clara ventaja al abaratar el coste del catalizador al facilitar el reciclo y su separacién. Esto ha
impulsado el cambio progresivo en la industria del catalizador de cobalto a rodio, como se puede observar en
la Figura 9 [AAPXX]
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Figura 9 Evolucién usos de catalizador Rh-Co para oxo-produccién [AAPXX]

También son utilizados otros tipos de catalizadores capaces de hidroformilar la olefina a un aldehido lineal en
un solo paso, como los complejos rodio-fosfato o de carbono-cobalto. Otro tipo de catalizador en desarrollo es
el catalizador cobalto bifasico, Co/TPPTS, consiguiendo rendimientos y selectividades parecidas a los de Rh-P.
[MAT98]

M4ds desarrollos para economizar el proceso son los avances a la hora de separar el catalizador,
principalmente los llevados a cabo por la UCC (Union Carbide) basados en el tipo de reciclo ,que transforman
el proceso de un “reciclo gaseoso” a un “reciclo liquido” y eleva la vida media del catalizador. Las conclusiones
arrojadas por los diferentes estudios pueden resumirse en las siguientes afirmaciones ([ANN99] [AKI96]):

e Los catalizadores en base Rodio son mas activos y selectivos,llegando hasta un n:i de 35:1

e Los catalizadores no modificados dan ratios mas bajos en el factor n/i y su aplicaciéon industrial
requiere mayor empleo de energia.

e Los sistemas solubles en agua obtienen mejores resultados en el factor n/i .

En la siguiente tabla se pueden observar las diferencias en las condiciones de proceso mas importante
dependiendo del catalizador y tecnologia empleada (que sera explicada mas adelante en el apartado 4)

Industrial oxo processes®

Company Precursor and active Modifying ligand T (°C)=p (bar) n/iso
form of catalyst L
BASF, Rurhchemie Co,(CO)y, HCo(CO), None 150-180°C, 2-4
200-300 bar
Shell Co,(C0O),, HCo(CO),L  Phosphines 160-200°C, 7
50-150 bar
Ruhrchemie Rh,CO),,. HRh(CO), None 100-140°C, ca. 1
200-300 bar
Union Carbide, Davy {acac)Rh(C0),, PPh, 60-1207C, ca. 11.5
Powergass, Johnson {acac)Rh{CO)PPh,, 1050 bar
Matthey, LPO HRh{CO)PPh,);
Ruhrchemie, Rhone [RRCI(1.3-cod)],. TPPTS 110-130°C, =19
Poulenc HRW(CONTPPTS), 40-60 bar

Tabla 5 Diferentes procesos de oxo produccidon [AAPXX]

Actualmente en la catdlisis homogénea de la hidroformilacién se desarrolla la utilizacién de ligandos P, en
forma de fosfinas o fosfitos. Uno de las investigaciones principales de estos catalizadores es el caracter
olefilico o hidrofilico del que dota a la molécula con que se combina, pues mejora el manejo de esta
dependiendo de lo requerido en el proceso. Por otra parte, la hidrogenacion del aldehido para la obtencidn
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del alcohol puede emplear gran cantidad de catalizadores diferentes, desde catalizadores reducidos o
parcialmente reducidos de niquel-molibdedo con diferentes bases metalicas oxidadas basadas en titanio,
aluminio, silicio, magnesio...[RAMO04]

La tecnologia catalitica estd en continua mejora. Hoy por hoy el tipo de catalizador mas usado se basa en el
poli-organofosfato, reemplazando el TPP. Gracias a sus grandes resultados, como elevar el ratio n:ia un 30:1,
es el catalizador mas utilizado industrialmente (70%) para la oxo-produccién de n-butaldehido a nivel mundial.
[TUD17]

En términos econdmicos el Rh, desde sus inicios en la industria de la hidroformilacion hasta la actualidad ha
aumentado su valor en 25 veces,( rondando los 10000 $ per troy oz en 2008 y actualmente en 3000S per troy
0z) que representa que el aumento de precio estd directamente relacionado con su mayor utilizacién en la
hidroformilacién. Se puede observar la evolucidn del precio en las figuras 10 y 11 [TUD17]
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Figura 10 Evolucién precio de troy oz de Rh 1965-2005 [TUD17]
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Figura 11 Evolucién precio de Rodio 2000-2012. Dato descargado de http://heraeus-edelmetallhandel.de.
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3 TECNOLOGIAS DE
PRODUCCION

3.1 Petroquimica

La produccion petroquimica del alcohol se basa en un primer paso en transformar una olefina en un aldehido,
con un carbono mds que la olefina, empleando como materias primas gas de sintesis y posteriormente
producir el alcohol a partir del aldehido por medio de hidrogenacidn.

Las principales vias de produccién en dicho proceso, vienen caracterizadas por los métodos y catalizadores
escogidos para ello, en lineas generales se trata de una hidroformilacién, hidrogenacion y refino. En este caso,
ya que se trata de PL, su hidroformilacién dara lugar a IBA y NBA, y estas a su vez mediante hidrogenacion a
IBO y NBO. Cabe decir que la hidroformilacion del butanal también se emplea para la produccién de 2-
etilhexanol, obtenido a través de una aldolizacién, la cual es una ruta paralela a la hidroformilacién que se
explica en este proyecto [ULLXX] [DOWXX]

Las etapas del proceso general de produccion de oxo-alcoholes son: [EVE81]
e Purificacion de la olefina.
e Reactor de hidroformilacion.
e Seccidn de separacion y recirculacion del catalizador.
e Destilacion del aldehido.
e Reactor de hidrogenacidn del aldehido.
e Destilacion del alcohol.

La primera etapa, la purificacién de la olefina, se realiza si es necesaria, pues la riqueza de la olefina debe
rondar entre el 95% y 99,5% molar

De la hidroformilacién de las olefinas, que es el primer paso para la obtenciéon de los oxo-alcoholes, se
obtienen los aldehidos que posteriormente se hidrogenaran. El monéxido del gas de sintesis interactda con el
catalizador para introducirse en la olefina a través de su doble enlace carbono-carbono. El hidrégeno del gas
de sintesis hidrogena el doble enlace carbono-carbono resultante figura 12. Esta reaccion da lugar a un ratio
n:i de entre 80:20 y 30:1 dependiendo de las condiciones de reaccidon y tipo de catalizador. [ASCXX] [DOWXX]

O
I
H-CH,-CH,-CH,-CHj

-~

CATALIZADOR
CH,=CH-CH; + CO + Hy —— CH3-CH-CH3
|

C
“RA

H

Figura 12 Reaccidn hidroformilacion en PL [ULLXX]

La gran diferencia es que con los catalizadores de Rodio se basa en la posibilidad de operar a unas condiciones
de reaccién menos severas (procesos LP, Low Pressure), y proporcionan mayores indices n: i. Los catalizadores
de cobalto se emplean principalmente en la hidroformilacién de olefinas de media y larga longitud, que
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implica condiciones mas severas ( procesos HP, high pressure). [ANN99], [TUDQ7]

Tras la reaccién de hidroformilacion, es necesario separar el catalizador de los productos y recircularlo. Para el
catalizador en base cobalto las formas de separacién en la industria son: [AAPXX]

e Recuperacion del catalizador HCo(CO), después de la etapa de hidroformilacion mediante un
tratamiento hidrotermal (proceso Ruhrchemie) o mediante una oxigenacidon en medio acido (proceso
BASF).

e Separando Co(C0), formado con una solucién caustica y convirtiéndolo de nuevo a su forma activa
HCo(CO0),4 con una acidificacion (procesos Kuhlmann o Exxon )

e Creando una modificacidn en el ligando y estabilizdndolo a carbonil de cobalto, separarlo mediante
destilacién y reciclo de la fase catalitica(Shell)

Los catalizadores de Rh poseen mayor estabilidad térmica al estar formado por complejos fosfdricos. Para
mejorar la separacion de las fases cataliticas y producto una vez se ha producido la reaccién, es necesario:

e Un solvente de alta temperatura de ebullicién para el catalizador y sus ligandos — solucionado a partir
del uso de aldehidos pesados surgidos de la condensacion del butanal, inertes como benceno ,
tolueno e incluso agua en determinadas ocasiones

e Gas suficiente para atravesar el reactor captando aldehidos — Esto implica una mayor complicacion
para mantener el nivel de liquido en el reactor y a su vez gran requerimiento de energia.

La clave para el uso de estos catalizadores es mantenerlos disueltos en soluciones de mayor punto de
ebullicién con respecto a los demds componentes (aldehidos, alcoholes, olefinas) y asi conseguir una mayor
facilidad para la separacion.

La hidrogenacién del aldehido se lleva a cabo a baja temperatura para formar NBO o IBO. Segun la DOW
Chemical puede llevarse a cabo mediante dos métodos igualmente validos, en fase liquida y con catalizador en
condiciones de temperatura y presidon en torno a 1602C y 30 bara, o en fase vapor con catalizador y
condiciones en torno a 1702cy 6 bara. [DOWXX]

Una vez se ha completado la hidroformilacién y la hidrogenacion, se debe proceder a la separacion de los
productos. La corriente con el producto es purificada en columnas de destilacidn en presencia de entre 0,01 y
6% de agua (en peso de alimentacion) y condiciones de presién atmosférica. EIl mismo agua también debe
actuar como refrigerante y disolvente de productos pesados. Esta separacidn alberga el problema de la
formacion de azedtropos heterogéneos entre el agua y el butanol. La forma de separar este azedtropo y dar
un producto de alta pureza es introducir un decantador. Una vez producido el alcohol se envia a la columna de
destilacién, que producird un vapor azeotrdpico, debiendo ser condensado para producir una fase liquida
binaria. La fase de agua rica se recircula a la columna mientras que la fase de butanol rica se envia a la segunda
columna de destilacién. El vapor de esta columna es condensado y enviado al decantador donde se separa el
butanol y la mezcla de butanol y agua para recircularse, todo el proceso puede verse en la figura 13 [RIC11] .En
las condiciones de operacion habituales se buscan purezas entorno al 99,5% en peso de NBO. [JER99]

El mayor problema de la separacion de los productos finales de la hidrogenacién reside en los azedtropos
formados por los productos, co-productos y agua. Por ejemplo, el di-n-butileter (DBE) que tiene un punto de
ebullicién a presién atmosférica de 1422C cambia en presencia de agua adquiriendo un punto de ebullicion de
117,629C, diferencia muy escasa con el punto de ebullicion del NBO que es 117,22C. En cambio gracias al agua
se forma un azeétropo ternario a 90,62C. También se forma conocidos “heavy ends” facilmente separables al
tener alto punto de ebullicidon. También para evitar el exceso de produccién del DBE se ha comprobado que el
uso de catalizadores de Raney Co es mas eficiente que los catalizadores Raney Ni. [JER99]
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Figura 13 Proceso de separacion final del proceso, donde HE:hight ends, LE: lights ends. Secciones C-columnas
de destilacion, secciones D-decantadores [RIC11]

3.1.1 Caracteristicas de los procesos LPO

Es el proceso utilizado a escala industrial para la hidroformilacién de olefinas cortas. La reaccién toma lugar en
un tanque agitado. Todos los reactantes y componentes de la reaccidn son alimentados al reactor, el reactor
puede ya contener el catalizador o ser mezclado con los reactantes previamente. El reactor debe ser
refrigerado continuamente para eliminar la excesiva produccion de calor. La conversion por paso suele ser de
una baja, en torno 30-60%, siendo necesaria la separacion y recirculacién de los reactivos en la corriente de
salida.

El catalizador en este proceso, al tratarse de Rh y conllevar un alto coste, es crucial y debe perderse el minimo
por desactivacién o purga. Para el tratamiento y recirculacién del catalizador, se utilizaran solventes neutros
donde el catalizador pueda disolverse, la propia olefina, aldehidos producidos o co-productos de mayor punto
de ebullicidn y hasta compuestos como hexanos, toluenos e incluso agua. [AKI95]

Principalmente se contemplara dos métodos de reciclo y reactivacion del catalizador:

- Reciclo gaseoso (figura 14): se borbotean desde el fondo del reactor los reactantes gaseosos y estos
atraviesan la disolucidn catalitica presente en el mismo. Una vez atravesada la disolucion y producida
la reaccioén, el propio gas de sorbe los productos y co-productos, separandolos de la solucién
catalitica, saliendo por la cabeza del reactor en una disolucién gas/vapor. El arrastre de catalizador
con el gas se reduce practicamente a cero al estar disuelto el catalizador en una solucion de alto peso
molecular y mediante el control de la temperatura en un pequefo rango, A su vez con un sistema de
reciclo en cola el catalizador es continuamente reactivado y renovado. [TUDO7]
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Figura 14 Flowsheet LPO reciclo gaseoso UCC.[DAV06]

- Reciclo liquido (figura 15) : este tipo de reciclo se instaura en la década de los 80 investigado por la
Union Carbide Corporation y Davy Process Technology debido al alto nivel de desactivacién del
catalizador en el reciclo gaseoso. En el reciclo liquido la separacidn del catalizador y la disolucion de
productos se lleva a cabo externamente en vaporizadores disefiados para ello. Desacoplando la
separacion de las disoluciones, catalitica y de productos, se consigue menor desactivacion del
catalizador al no verse obligado a mantener las condiciones de stripping necesarias en la separacion in
situ. También consigue reducir el volumen necesario en el reactor, puesto que en el reciclo gaseoso
debe ser suficientemente grande para aguantar la expansién de la fase liquida al paso de las burbujas
de arrastre de la corriente gaseosa. [TUD11]

Propane Purge
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COVH 5 Caayst Recycle Heavy Byproducts

Figura 15 Flowsheet reciclo liquido UCC 1-reactor, 2-reomposicién catalizador, 3- separador ligeros, 4-
separador de pesados, 5-purificador [DAV06]

Por lo tanto, las ventajas presentadas por el reciclo liquido son [TUD11]
- Bajo nivel de desactivacidon en comparacién con el reciclo gaseoso.
- Menor volumen requerido por parte del reactor.

El proceso empieza introduciendo reactantes por la base del reactor (1) , estos se mezclan con la disolucién
catalitica que reaccionan y dan paso al primer separador (3) que purga el PA y parte del PL e hidrogeno.
Posteriormente los productos pasan al separador del catalizador (4) que basicamente es un separador de
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gases, recirculando al reactor la solucidn catalitica por cola y continuando el proceso por cabeza los gases
producto hasta el estabilizador (5) se purifica el producto. [DAV06]

Una vez finalizado el proceso de hidroformilacién los aldehidos generados pasan a la hidrogenacion.

Existe un método combinado de LP y el HP (Hight pressure). Este es un método que presenta diversas
desventajas y viene de las transformaciones de las plantas de HP a LP, sus mayores desventajas residen en la
necesidad de compresiones de las olefinas, aumentando exponencialmente el coste de la planta. [DIN85]

3.1.1.1 LPO UCC

La UCC (Union Carbide Corporation) junto con otras compafiias como Davy Powergas o Jonhson Matthey & C.
fueron los principales desarrolladores de la catalisis en base rodio. La UCC desarrollé mas concretamente las
dos vias de reciclo en el reactor, en forma de gas figura 16 o en forma liquida figura 17.En los diagramas se
puede observar las diferencias estructurales principales de una produccién que sea con un reciclo gaseoso y
un reciclo liquido.

En la figura 16, el equipo (4) es un separador de gota, que reintroduce la poca solucién catalizadora arrastrada
por la corriente gaseosa. En cambio en la figura 17 se puede observar la posicidn del separador de catalizador,
situado en el equipo (6) siendo este un equipo flash separando por cola la solucién catalitica.

Las condiciones en la hidroformilacién del proceso de reciclo gas son entre 90-1052C temperatura y presion
entre 15 y 18 bares. La solucién catalitica se compone de un 35% peso de aldehidos pesados formados en la
propia reaccion, que hacen de solventes de alto peso molecular. En cuanto a las caracteristicas de la
produccién se obtiene una selectividad de 93% hacia aldehidos y una reposicion del gas de reciclo de 4,5

Nm3/kg de aldehido generado. [AAPXX]

Para el proceso de reciclo liquido, la corriente extraida del reactor contiene los aldehidos y la solucién
catalitica .La solucidn catalitica es separada de los aldehidos y demdas componentes no deseados mediante
sucesivas separaciones flash y recirculada al reactor. Tal separacién contribuye a una durabilidad del
catalizador, que actualmente puede llegar a un afio de vida media. [TUD17]. En la Tabla 6 se pueden apreciar
los valores de trabajo tipicos de este método. [AAPXX]
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Figura 16 Flowsheet tecnologia de la UCC con reciclo gaseoso [AAPXX]
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Figura 17 Flowsheet tecnologia de la UCC con reciclo liquido [AAPXX]
Parameter Unit Range
Temperature [°C] 85-90
Pressure [MPa] 1.8
Rhodium concentration [ppm] 240-270
TPP [wt. %] 11-12
CO/H, ratio 1:1.07
Propene conversion %) 85-89
Productivity [mol/L - h) 1.5-2.0

Tabla 6 Condiciones de reaccién en el proceso LPO de UCC con reciclo gaseoso[AAPXX]

3.1.1.2 Proceso Ruhrchemie-Rhone-Poulenc (RCH-RP)

La compainiia encargada de comercializarlo fue Ruhrchemie AG, que en tan solo dos afios de comercializacién
escald hasta una produccién de 600000 t/a, aproximadamente el 10% de la produccion mundial [APPXX]

Es un proceso a baja presién para la hidroformilacién usando un catalizador soluble en agua de base Rodio. La
gran importancia reside en la insolubilidad del catalizador en fluidos organicos, esto simplifica el proceso de
separacion y abarata su coste, pues pasa de ser un catalizador homogéneo a heterogéneo, convirtiendo la
perdida por separacién y recirculacion en insignificante. Este proceso también tiene una necesidad obvia de
extraccion, reactivacion y recirculacion del catalizador para mantener su actividad.

El gas de sintesis, antes de introducirse en el reactor, se hace pasar parte por el separador final para captar las
pérdidas de ligeros no reaccionados previamente, PL y gas de sintesis, y asi recircularlos figura 18. Como se
puede observar en la tabla 7 la reaccidn se lleva a cabo a temperaturas mas elevadas que en la
hidroformilacién tipica y esto se puede emplear para su aprovechamiento energético generando vapor.

El proceso RCH-RP se puede combinar con el proceso de alta presién con cobalto para ayudar con la olefina
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residual. [ULLXX]

En cuanto a la facilidad para separar el catalizador se debe a que se encuentra disuelto en agua, al ser los
reactantes orgdnicos y relativamente no polares se puede llevar a cabo una buena separacion de la solucion
catalitica y los productos. [CHRO1] Para obtener catalizadores solubles en agua se emplean ligandos TPPTS o
PDSPP que contienen azufre neutralizado, mejorando la vida media del catalizador, su solubilidad en agua y el
ratio n:i.[CHRO1] [ANN99]

Los beneficios en el proceso RCH-RP se pueden resumir en los siguientes puntos:

Una gran selectividad lineal n:i >98%
Simplificacion en términos de equipos y operaciones de proceso

Simplicidad del proceso y facilidad en el reciclaje del catalizador gracias al uso de agua como “soporte
movil” del catalizador

Mejora econdmica por la utilizacién de catalizadores homogéneos y la reduccién de pérdidas
cataliticas

Baja necesidad de purificacion de reactivos.
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Figura 18 Flowsheet proceso RCH-RP catalizador hidrosoluble.[CHRO1]
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Condihons and mesults: 15 year sverage of RCHFP: process

Urut Typical value Vanance
n-Butyraldehyde (%) 9435 257
iso-Butyraldehyde (*e) 45 33
n-Butyraleohol (%) 05 05
iso-Butyraleohel (%a) =01 =0.1
Butyl formates (%a) Traces Traces
Heavy ends (%a) 04 0208
n/iso rabo - 21 1132
Selectivity toward Cs products (%) 995 09
Selectivity toward Cs aldehydes (%) 29 9
Temperature =) 120 110-130
Total pressure (MPa) 50 3050
COH; rzhio - 101 058-1.03
Aqueous/orgamue phase rabio - ] 49
Heat recovery® (%a) 9% 09
Comversion (%a) 95 8559
Propylene quality (%t propene) o5 85999

2 Mimues losses by radiation

Tabla 7 Condiciones y composicion de proceso RCH-RP hidrosoluble [CHRO1]

3.1.1.3 LPO proceso BASF

El proceso BASF estd especialmente pensado para tratar olefinas de entre 12 y 100 atomos de carbono, en
presencia de catalizadores de cobalto carbdnicos a presiones comprendidas entre 100 y 400 bar y
temperaturas de entre 100 y 200 2C. El cobalto se presenta en forma de acetato o sal soluble en medios
acuosos para facilitar su separacion.

La separacién se puede conseguir por medio de diferentes métodos como tratando la corriente de productos
oxo con oxigeno molecular en presencia de solucidn acuosa, oxidando el Co de -1 a +2, pudiéndose separar
con la solucién acuosa por decantacion, en separacion por fase etc. [FLOO7] . También puede emplearse una
descomposicién térmica, para ello la presion parcial del CO debe bajarse despresurizando e introduciendo
vapor sobrecalentado, que conlleva una precipitacion del hidroxido de cobalto [FOR01]

3.1.1.4 LPO Mitsubishi

La caracteristica diferencial de esta tecnologia de hidroformilacidn desarrollada por Mitsubishi es la existencia
de dos reactores en serie y un circuito de catalizador continuo para ambos. En la figura 19 se puede observar
el flowsheet donde (3) y (12) son el primer y segundo reactor respectivamente. El primer reactor se comporta
como reactor de mezcla perfecta y el segundo reactor un flujo pistén. El proceso hace reaccionar la olefina en
el primer reactor y posteriormente separa el producto aldehido y lo circula por (18) para procesar y separar los
isdmeros. Por otra parte la olefina no reaccionada se recircula al primer reactor, mientras otra corriente se
circula al segundo reactor. El recorrido del catalizador, que es introducido por (1) al segundo reactor recorrera
(14), (16) y (21) hasta volver a ser recirculado en el reactor, por otra parte a parte del catalizador contenido en
el primer reactor, se le recircula cierta cantidad para reponer el catalizador desactivado via (6). Ambos
reactores cuentan con condiciones de operacidn diferentes que pueden verse en la tabla 8. [CHI92]

Como se puede observar la tecnologia de LP se mantiene en ciertos elementos, como los venteos para evitar
la acumulacién de inertes o productos no deseados y las separaciones cataliticas, que siempre deberd ir
disuelto en soluciones pesadas adecuadas. [CHI92]
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20
16
17
12 19
21
L-14
18
b

Figura 19 Flowsheet con doble reactor, tecnologia Mitsubishi [CHI92]; 1: corriente entrada PL; 2: corriente
entrada gas de sintasis y PL ; 3 y 4: Reactores de hidroformilacién, reactor 3 con inyeccion de gases a través de
la solucidon catalitica con no reaccionantes de reactor 12 y reactivos entrada, y reactor 12 flujo piston. 19:
Separador de productos (20) y no reaccionantes (6)

Firsy stage reactor system:
Reaction temperature 100* C.

Total pressure i8 k_ig/cm2 G
Hy/CO 1.5
Liquid residence time About 3.0 hours

(Empty column base)
Second stage reactor sysiem:

Reaction temperature 90° C.

Total pressure 16 kg/cm? G
H,/CO 2.0

Liquid residence time About 2.0 hours

(Empty column base)

Feeding amounts:

Raw material propylene 4 mol/hr
Raw material oxo gas 7.8 mol/hr

Tabla 8 Condiciones de reaccién en ambos reactores, para una alimentacidn 96,5% PL y gas de sintasis 50,23%
hidrogeno. [CHI92]

3.1.2 Procesos HP

3.1.2.1 Catalizadores sin modificar

El catalizador de cobalto, HCo(CO),, puede introducirse en el reactor forma de sal, metal, hidréxido...
disuelto en olefinas pesadas o agua, siendo su concentracién entre el 0,2 y 1 % en peso. En la Figura 20 se
muestra a modo de ejemplo el papel que tiene en las reacciones de hidroformilacién de etileno.

Las condiciones de reaccién con catalizadores de cobalto son de alta presion, 250-300 bares. La reaccion de
hidroformilacion libera un calor de 28-35 kcal /mol de olefina. La importancia del proceso reside en la presién
parcial del CO, que determina el ratio de formacién de n-butil e iso-butil cobalto tetracarbonil y la velocidad de
reaccidon que siempre debe ser suficientemente alta para evitar la descomposicion de los carbonilos de
cobalto

Debido a la alta volatilidad del catalizador necesita de separadores especificos denominados
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descobaltizadores, que funcionan mediante el contacto de una corriente de vapor con una corriente acuosa
de acido carboxilico, la corriente de aldehido se descobaltiza en contacto con otra corriente de sosa caustica,
siendo decantada, acidificada y reciclada. [HER70]

HCo(CO)4

CcO

oo

CH4CH,CHO HCo(CO)3 CH=CHy
4
CH3CHyCOCo(CO)y

CH=CHj,

HCo(CO)g

CHzCHzCo(COy
CH3CHCo(CO)g

Figura 20 Papel del catalizador de cobalto en la reaccidon Oxo de hidroformilacion de etileno[HER70]

Para remover el catalizador se pueden emplear diferentes vias, como descomposicién térmica o tratamiento
guimico. La BASF patento un método de separaciéon del cobalto utilizando la corriente de producto a 1202C
alimentada a una corriente de 1,2% formado de cobalto o acetato y aire a 10 bar, provocando una inmediata
descobaltizacion. [HER70]

3.1.2.2 Cobalto modificado

El proceso con el catalizador de cobalto modificado es denominado “Shell Process”. El catalizador se basa en
un ligando fosfinico modificado de cobalto con alta capacidad de hidrogenacion HCo(CO);P(n-C;Ho)s. Este
catalizador crea un alto ratio n:i en el producto aldehido, y reduce las presiones necesarias para la reaccion
hasta 50-100 bares. [ULL13b]. Sin embargo la selectividad en aldehido total disminuye, aumentando la
proporciéon de otras reacciones secundarias, como la hidrogenacion de la olefina a hidrocarburo saturado

El catalizador se basa en una sal de cobalto de &acidos organicos, trialquin fosfinas etc. El compuesto
catalizador es formado in situ como HCo(CO3)PR3, mucho mas estable térmicamente que el HCo(CO),. La
configuracidn del proceso Shell guarda similitud con el proceso de la UCC a excepcidn de la formacién del
catalizador in situ y las altas presiones del orden de 100 bar[EVE81]

El proceso Shell consta de las siguientes secciones:
1 - Reactor de hidroformilacion

2 - Seccidn de separacién de catalizador

3 - Seccion de work-up and make-up del catalizador
4 - Destilacién de aldehidos

5 - Reactor de hidrogenacion de aldehidos

6 - Destilacion del alcohol
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Catalyst metal: Cobalt Rhodium

Variant: Unmodified Modified Unmodified Modified

Ligand: None Phosphines  None Phosphines

Process”: 1 2 3_ 4__ 5

Active catalyst HCo(CO);  HCo(CO);sL HRh(CO); HRh(CO)L:; HRh(CO)L;
species

Temperature (°C) 150180 160-200 100-140 60-120 110-130
Pressure (MPa) 20-30 5-15 20-30 1-5 4-6
Catalyst concn. 0.1-1 0.6 10-0.01 0.01-0.1 0.001-1
rel. to olefin (%)

LHSVY 0.5-2 0.1-0.2 0.3-0.6 0.1-0.2 >0.2
Products Aldehydes  Alcohols Aldehydes  Aldehydes  Aldehydes
Amount of High High Low Low Low
byproducts

n/i ratio 80:20% 88:12 50:50 92:8 >95:<5
Sensitivity to No No No Yes No
poisons

¥ Key: 1 = (e. g.) BASF, Ruhrchemie; 2 = Shell; 3 = Ruhrchemie;
4 = Union Carbide (LPO); 5 = Ruhrchemie/Rhéne-Poulenc.

* 65:35 at an early stage of development.

" LHSV = Liquid Hourly Space Velocity.

Tabla 9 Condiciones al utilizar diferentes catalizadores y métodos
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3.2 Biogeneracion

3.2.1 Fermentacion

La produccion de bio-butanol es mediante la fermentacién ABE (seccidn 2.2.2) y depende del tipo de materia
prima que se utiliza en el proceso. Esta diferenciacion comprende el bio-butanol de primera, segunda y
tercera generacién. Para el butanol de primera generacidon se usa como materia prima biomasa amildcea
(cereales) y azucarada (ej. cafia azucar) que compite con el consumo alimentario humano. En cambio, para
bio-butanol de segunda generacidn se usa biomasa lignoceluldsica asi como residuos orgdnicos. La materia
prima utilizada para el bio-butanol de tercera generacién se encuentra en vias de desarrollo, incluyendo algas
y demas que no tengan un uso comprometido. [BND15]

El proceso de produccidn bioldgica del butanol esta basado en las bacterias de la familia Clostridiaceae,
tratdndose de una transformacidn anaerdbica de los carbohidratos de la materia prima empleada. Existen dos
familias principales, Clostridium Acetobutylicum , usada en para producciones a partir de azucares, o
Clostridium Cellulotycium utilizando biomasa celuldsica.

El procedimiento general se resume en los siguientes pasos:

e Labiomasa lignocelulosa es previamente tratada con sustancias como acido sulfurico, peréxido, vapory
otras que habilitan su uso para la fermentacién.

e Posteriormente se destoxificara para eliminar los inhibidores de la reaccion de fermentacion, se hard mas
exhaustivamente o no dependiendo de la materia prima que se trate.

e Lafermentacidn y sus diferentes mecanismos dependen del tipo de materia prima utilizada.

e Parafinalizar el producto se recupera y purifica , separando acetonas, etanol y butanol gracias a sus
diferentes puntos de ebullicion

La figura 21 representa un flowsheet simplificado del proceso de fermentacion: [WAG16]

H, |

’ 7
Wix and Heat Mix and Heat
15 minutes 48h *
Steam
Boiler
Centrifuge
Water

Figura 21 Flowsheet general biobutanol [WAG16]

La produccién fermentativa del bio-butanol se compone de una serie de pasos enzimaticos complejos. Estos
vienen resumidos en la figura 22
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Figura 22 Resumen de pasos para la produccién de Bio-butanol a partir de carbohidratos y bacteria de familia
Cloronoseque [CEL16]

’—b Acetone as byproduct

— ABE Fermentation —— BIOBUTANOL
Sugars + Ethanol Fermentation

Enzymatic conversion Guerbet Catalysis =

Starches
to C, sugars r—> 2-stage Fermentaton ———® BIOBUTANOL
Whole _
Grain Grinding, hydrolysis and 1 — E. Coli Fermentation =¥
saccharification to C, sugars

Acid or enzyme —
Cellulose —— Saccharification
hydrolysis

Acid or enzyme

BIOMASS

Hemicellulose - Saccharification =¥
hydrolysis
= Catalytic
Gasification = Synthesis Gas === Butanol
conversion

Figura 23 Rutas de produccidn de biobutanol [CEL16]

Como se puede observar de la generacion fermentativa del bio-butanol se extrapolan diversas dificultades y
encarecimientos basados en la gran complejidad del proceso. Los principales inconvenientes que se producen
dificultando la inclinacién de la balanza para esta ruta son: [MAA15]

e Bajas concentraciones finales de butanol, causadas por la inhibicion de la fermentacién
e Baja selectividad a butanol

e Gran coste de recuperacidn de butanol debido a su baja selectividad.
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3.2.2 Sintesis catalitica a partir de etanol

Debido a los intereses crecientes de la produccién del butanol, la ruta de obtencién a partir del etanol da unas
conversiones y costes de NBO altamente favorables. Como principal ventaja es su reducido nimero de etapas.

Este proceso se basa en la obtencién de alcoholes superiores al etanol por medio de la reaccién de
condensacion Guerbet, reaccién que crea alcoholes mas pesados que el etanol con la ayuda de catalizadores.
El problema de esta reaccidon es que produce gran cantidad de agua y debe ser eliminada continuamente. Para
el caso del etanol la reaccidn global seria:

2CH;CH,0H - C4,Hy0OH + H,0
Y ocurre segun las siguientes reacciones en serie figura 24:

1. Deshidrogenacién del etanol a acetaldehido

2. Condensaciéon Alddlica del acetaldehido a Beta-hidroxialdehido (acetaldol) y posterior deshidratacion
a crotonaldehido

3. Hidrogenacion del crotonaldehido a NBO. Se produce una secuencia de doble hidrogenacién catalitica
para hidrogenar el doble enlace del crotonaldehido y el convertir el aldehido a alcohol. [BND15]

-H, A sl ik -H,0 0 H,

2 H  Aldol condensation OH O 2 \ 2

- s e | Py oy ¢ — N0

OH (STEP STEP 2 H H
(STEP 1) 0 (STEPZ) 2-buten-ol

ethanol acetaldehyde 3-hydroxybutyraldehyde  crotonaldehyde (STEP 3)

/\)?\ %
A STEP 4'7 i

butyraldehyde " J 1-butanol

Figura 24 Mecanismo de reaccion para la produccion de NBO a partir de etanol en fase liquida [NDA15]

Para llevar a cabo la reaccidon se requiere la compresidon de los reactivos, etanol, hidrogeno, agua y e
introducirlos en un reactor a temperaturas de entre 502C y 4502C y presion de 10 a 200 bar para generar la
corriente de producto comprimida de NBO. Dicha reaccién tiene una selectividad de entre 65-95% y una
conversién en etanol del 10 al 35%. [JUA15]
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4 MEMORIA
DESCRIPTIVA

Este apartado se estudiara la descripcién completa del proceso de hidroformilacién de PL, condiciones
iniciales y especificaciones de equipos.

4.1 Descripcion del proceso.

El proceso estudiado se basa en la combinacién de varias tecnologias de la hidroformilacién de PL, en concreto
de Davy Process Technology y UCC. Como criterio de disefio se ha elegido una capacidad de produccién de la
planta representativa de una planta industrial, 19.770 t/afio de n-butanol de una pureza del 99,5% basado en
el estudio de las patentes y articulos [TUDO7]. Un diagrama del proceso se muestra en la figura 25 (seccion
hidroformilacién) y 26 (seccion hidrogenacion aldehidos).

La primera parte del proceso (figura 25) comienza en el reactor de hidroformilacién, este es alimentado por la
corriente 3, compuesta por las corrientes 1, 2 y 8. Las corrientes 1 y 2 son las entradas de la olefina y el gas de
sintesis respectivamente, estas son presurizadas hasta la presion de hidroformilacién y la corriente 8 se trata
del reciclo del proceso. Una vez mezcladas las tres corrientes son introducidas por el fondo del reactor R1
burbujeando y reaccionando a través de la solucidn catalitica, dando lugar a los aldehidos buscados, n-
butaldehido e iso-butaldehido. El catalizador elegido para el proceso esta basado en Rh con enlaces TTP
[2.3.1].

Los productos de la reaccidn salen por cabeza en forma de vapor hasta SR1, este equipo se trata de un
eliminador de nieblas, que atrapa el posible catalizador arrastrado por la corriente gaseosa y lo recircula al
reactor R1 por las corrientes CA2 y CAl, dichas corrientes componen el circuito de regeneraciéon del
catalizador. La corriente de producto se precalienta en |1 para ser conducida al flash S1, en dicho flash son
separados los incondensables por cabeza junto con la mayor parte de no reaccionante y recirculado, previa
recompresion en C5, hasta el reactor R1. La corriente de producto, que sale por fondo del flash S1, continta
hasta un estabilizador que termina de separar completamente el n-butaldehido e iso-butaldehido del resto de
componentes, los aldehidos contindan hasta la hidrogenacién a través de la corriente 9. Mientras el resto de
no deseados son completamente purgados por 10 para asi evitar acumulaciones de inertes, en este caso
propano. Esta primera parte del proceso consta de 2 purgas, la ya mencionada corriente 10 de la cabeza del
flash S2, y la situada antes del compresor C5 del reciclo, corriente 11.

La segunda parte del proceso (figura 26) comienza con la corriente de cola del estabilizador S2, corriente 9.
Esta corriente es comprimida y calentada hasta alcanzar las condiciones necesarias para la hidrogenacién en
R2. En dicho reactor se introducen en condiciones estequiométricas la corriente 13, aldehidos, y la corriente
15, de H2 puro. Estos reaccionan en presencia del catalizador Raney Co para obtener n-butanol e iso-butanol.
La corriente de salida del reactor, corriente 14, contiene pequefias cantidades de aldehido e hidrégeno no
reaccionado y el n-butanol e iso-butanol. Esta corriente es conducida hasta el flash S3 para una primera
separacion, donde el n-butanol e iso-butanol salen por cola del flash, corriente 17, hasta la valvula V1 que
descomprime la corriente y aclimata para la destilacidn en D1. La columna de destilacion obtiene el n-butanol
con la pureza buscada por cola, corriente 21, y el resto de componentes salen por cabeza.
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[~]

DMz

Figura 25 Flowsheet seccion 1, hidroformilacion y separaciones flash.

Equipo Ci-C2 Cc3-Cc4 M1 R1 SR1 13 12
Compresores Compresores Mezclador de Intercooler tren
. .. . .. . : ., Reactor de Intercooler tren .,
Descrip. acondicionamiento acondicionamiento alimentaciony . 0 Separador de gota ., . compresion gas
. L, . L, hidroformilacién compresion olefina .
olefina gas sintesis recirculacion sintesis
Equipo 11 S1 S2 DM2 C5
. . Flash de separacion Flash separacion Divisor de Compresor circuito
Descrip. Enfriador/Condensador . p. > . 2 . .,
primario perfecta corrientes de recirculacion.

Tabla 10 Resumen de equipos presentes en figura 25
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Figura 26 Flowsheet seccidn 2, hidrogenacion y destilacidn alcoholes
Equipo Bl 14 R2 15 S3 Vi D1
Precalent Flash ,
. Bomba recalentador Reactor de Enfriador para as de Valvula de Columna
Descrip. para reactor de . . separacion -, o
compresora . ., hidrogenacion Flash S3 descompresion destilacion.
hidrogenacion alcoholes

Tabla 11 Resumen equipos presentes figura 26
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4.2 Especificaciones de equipos

4.2.1 Alimentacion

La corriente de PL se compondra de un 97% en peso de PL como minimo, dénde el resto son impurezas con
menos de 500 ppb de sulfuro, nitrégeno o cloro y un maximo de 5% PA [EVE81]. En este caso se introducira
una corriente de 99% en peso de PL, punto intermedio entre PL quimico (95%) y polimérico (99,5%) y un 1%
de PA. [NOR81]

La segunda alimentacién que recibe el proceso es la corriente de gas de sintesis, corriente 2, corriente
compuesta por H2 y CO. Esta corriente entra al proceso por G1 siendo aclimatada desde almacenamientos de
gas de sintesis a 3 bares y 60 2C para ser mezclada en M1y formar la corriente 3 juntoa 1y 8.

La corriente de gas de sintesis al reactor debe ser levemente mds rica en H2 debido a la reaccidén secundaria
de hidrogenacion de propileno a propano, por tanto el gas de sintesis requerido deberd cumplir que la
concentracion del H2 en la mezcla sea superior al 50% molar.

4.2.2 Catalizador

De acuerdo con la patente US7935850 , el catalizador utilizado en el proceso es una base de rodio con
ligandos TPP disuelto en tetraetileno glicol dimetil éter (tetraglyme ), las proporciones de la solucién vienen
dadas en la tabla 12.

El rodio es en el reactor R1 como lecho por el que atravesaran burbujeando los reactivos. El catalizador tiene
un circuito cerrado de reactivacion y recuperacion saliendo por la cola del reactor y volviéndose a reintroducir
una vez haya sido tratado y activado de nuevo. Debido a su sensibilidad por desactivacién intrinseca este
circuito debe controlar con precision la actividad del catalizador. El sistema también debe contar con una leve
purga de catalizador desactivado para mantener su capacidad éptima. La recuperacion de catalizador no sera
estudiado en dicho proyecto dado su complicacidn. La relacién TTP:Rh utilizada debe rondar 375:1 en solucidn
de tetraglyme.

Compuesto Concentracion
TPP 9,40%
Rh 0,0024%
Tetraglyme 90,5976%

Tabla 12 Composicidon compuesto catalitico en % peso.
4.2.3 Reactores

4.2.3.1 Reactor de hidroformilacion

El reactor, que es un tanque agitado, opera a condiciones poco severas (tabla 13). Se introducen todos los
reactivos por fondo en forma gaseosa y borbotean, reaccionando en la solucidn catalitica hasta salir por
cabeza. La reaccidn es exotérmica, por tanto, el reactor contara con una camisa refrigeradora para mantener
la temperatura estable.
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- C3Hg +CO + H, —» C4HgO (Reaccién hidroformilacién)
- C3Hg + H, = C3Hg (Reaccién hidrogenacidn propileno a propano)

El rango de composiciones para la entrada al reactor la tabla 13 y tabla 14 basados en las patentes US
4287369 , US7935850.

Rango 90-150 0,5-25 9:1 -31:1 35-95 90-99
Valores 138 20 25:1 90 98
utilizados

Tabla 13 Especificaciones de reactor de hidroformilaciéon [RAPO5]

Ratio 1 (H2 / CO) 1,05:1,00
Ratio 2 (H2 + CO) / PL 1,90:2,15
Concentracion inertes <10% molar

Tabla 14 Especificaciones corriente entrada del reactor de hidroformilacién.

4.2.3.2 Reactor de hidrogenacion.

Este ultimo paso el reactor R2 recibe las corrientes 17 y 18 (figura 26), una corriente de aldehido y otra
corriente de hidrogeno puro, en proporciones estequimétricas. El aldehido se hidrogena sobre el catalizador,
abandonando el alcohol producto el reactor por la corriente 19 en direccion a la etapa de purificacion. Las
conversiones por paso en el reactor son muy altas, situadas entre un 90-100%

- C4HgO0 + H, - C4,HyOH (Reaccion hidrogenacion)

La hidrogenacién se lleva a cabo con un catalizador de Raney Cobalto. Este proceso es preferible realizarla con
Cobalto en vez de Niquel por la reduccién de DBE, di-n-butileter. La cantidad de catalizador es de un 8-10%
peso del liquido de mezcla. La entalpia de reaccion es -70,137 kJ/mol, este calor producido sera eliminado del
reactor para mantener las condiciones isotermas por medio de una camisa refrigeradora. La temperatura para
la hidrogenacion varia entre 90-155 2C, en este caso se tomara una temperatura controlada entre 135-138 2C
.y una presion tiene en un rango optimo entre 0,1 y 5 MPa, en este caso se tomara una presién parcial del
hidrogeno de 28 bar. La hidrogenacidn se toma como una reaccién simple, sin reacciones paralelas y con un
ratio molar de 1:1, hidrégeno - aldehido. La corriente de entrada al reactor de hidrogenacion debe ser
aclimatada para alcanzar la presion de trabajo, y posteriormente para volver a presiones atmosféricas a las
gue se destilaran los alcoholes.
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Rango 1-50 90-155

95%
Valores utilizados 28 135-138

Tabla 15 Especificacidn de reactor de hidrogenacion [JER99]

4.2.4 Flash

El proceso cuenta con dos equipos de separacion flash que se encargan de separar los compuestos no
reaccionantes e inertes del aldehido producido. El primer flash S1, situado a la salida del reactor de
hidroformilacién, opera a 1202C y 10 bares , separa por cabeza la corriente 6,compuesta por PL, PA, H2, COy
pequefias cantidades de NBA e IBA. Esta corriente de cabeza es recirculada pasando por un compresor C5y es
parcialmente purgada. La corriente 5, de fondo, contiene la mayor parte de aldehido y pequefias cantidades
de olefina y gas de sintesis, pasa por el segundo flash S2 donde se asume separacidn perfecta para eliminar
todos los no deseados del producto. La corriente de cola de S2 es conducida hasta la hidrogenacién, mientras
gue la corriente de cabeza es purgada para evitar la acumulacion de PA, que actia como inerte y la separacion
del PL no es viable.

4.2.5 Columna de destilacion

El proceso cuenta con una columna de destilacidn, D1, situada a la salida del reactor de hidrogenacién. Esta se
encarga de la separacidn final del NBO e IBO. En la tabla 16 se pueden observar las temperaturas de ebullicién
de los componentes implicados.

N-Butanol 117,7 °C

Iso-butanol 108 °C
N-Butaldehido 74,8 °C
Iso-Butaldehido 63 2C

Tabla 16 Temperaturas de ebullicién a 1,013 bar.

El mayor problema que se puede encontrar en la destilacidn es la presencia de los azeétropos formados por el
butanol como se menciona en el apartado (3.1). Esto esta simplificado en el omitiendo reacciones secundarias
en la hidrogenacion. La columna de destilacién recibe la alimentacion compuesta por la mezcla de alcohol,
NBO e IBO, también contiene una minima parte de H2, NBA e IBA no separado en el flash previo, S3.

El proceso de separacién de los alcoholes se basa en un proceso simple dénde se obtendran los alcoholes con
una pureza en torno al 99% -100 % molar. Se toma como base el proceso representado por el flowsheet de la
figura 27, que implica una recuperacién de calor. La columna contiene una etapa de precalentamiento dénde
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se llevara la mezcla binaria hasta una temperatura intermedia de ambos puntos de ebullicién, en torno a 114
oC.
Condenser duty

=2 389.4 kW 25°C 1.0 bar
Reflux ratio

D1
5.75 ) )
2 246.0 kg/hr
5 n-butanol=1.0%

25 T 1.1 bar
F: n-butanol+isobutanol iso-butanol=99.0%
5000.0 kg/h
n=butanol= 55.0% Heat duty
H -165.3 kW
iso-butanol =45.0% /O' 16 6
Heat duty 25 °C 1.0 bar
457.5 kW Reboiler duty Bl
61 | 23532 kW 2 754.0 kg/hr
Temperature n-butanol= 99.0%

1225°C .
\l/ i iso-butanol=1.0%
}“J -Q_. Heat duty

=239 0 kW

Figura 27 Proceso de destilacidn IBO y NBO. [LI15]

4.2.6 Equipos auxiliares.

4.2.6.1 Intercambiadores de calor

La seccion 1 del proceso, zona de hidroformilacidn, cuenta con 3 intercambiadores de calor, 12 e 13 que
acondicionan la olefina y el gas de sintesis para la alimentacion al reactor e 11 encargado del precalentamiento
de la mezcla para la entrada del flash.

En la seccidn 2 se encuentras dos intercambiadores de calor, 14 actia como precalentador a la entrada del
reactor R2, e 15 como enfriador y acondicionador para el flash S3.

4.2.6.2 Compresores.

Los compresores empleados en la seccién 1 son C1, C2, C3, C4 y C5 dénde los 4 primeros son empleados en el
tren de compresion de la olefina y gas de sintesis, y C5 situado en el circuito de recirculacién para recomprimir
los reactantes e introducirlos de nuevo al reactor de hidroformilacion.

4.2.6.3 Valvula.

Situada a la entrada de la columna de destilacién, descomprime la mezcla hasta alcanzar la presion de
destilacion.
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5 MEMORIA DE
CALCULO

Esta seccion estd compuesta por las especificaciones necesarias para la simulacién del proceso en Aspen
v8.8, asi como el razonamiento de métodos termodindmicos escogidos.

Para la simulacién se ha optado por la combinacidn de métodos en las diferentes partes del proceso, el
método principal utilizado es el Peng Robinson. Por tanto el método que debe ser usado en la simulacidn, a
excepcion de la columna de destilacién D1, es Peng Robinson. En cuanto a la columna de destilacién se ha
empleado el método NRTL dado que las condiciones de operacién a bajas presiones posibilitan un uso
adecuado de dicho método.

1. Seccidn 1: Alimentacidon de materias primas, reactor de hidroformilacion y posterior separacién de
olefinas y aldehidos.

2. Seccion 2: Hidrogenacién de aldehidos y separacion de isémeros por columna de destilacion

3. Seccion 3: Intercambiadores de calor, compresores, turbinas, bombas y servicios.
5.1 Seccion 1: Hidroformilacién del propileno

5.1.1 Reactor de hidroformilacion

El modelo de reactor escogido para la hidroformilacién es “RStoic”, basado en el ajuste estequiométrico de
las reacciones producidas ya explicadas en el apartado 2.2.1.

La corriente 3 es la corriente de entrada al reactor, los productos salen por corriente S2 al fondo del
atrapador de gota. La corriente CA2 es la encargada de conducir el catalizador al proceso de recuperacién y
renovacion. El reactor se ha modelado con una caida de presién de 0,8 bares.

En la tabla 17 se observan las especificaciones del reactor para simular la hidroformilacién y las conversiones
para cada una de las siguientes reacciones .

- C3Hg +CO+ H, » C,HgO (Reaccion 1, hidroformilacion propileno a n-butaldehido)
- C3Hg +CO+ H, —» C4HgO (Reaccion 2, hidroformilacién propileno a iso-butaldehido)
- C3Hg + H, = C3Hg (Reaccidn 3, hidrogenacion propileno a propano)

En las conversiones del reactor se ha unido la conversidn por paso, selectividad y proporcién de produccion
n/i para especificar las conversiones del reactor.

- Reaccidon 1 = Selectividad * n:i * X
- Reaccidn 2 = Selectividad * i:n * X
- Reaccidn 3 = (1- Selectividad) * X

Dénde la selectividad es 98%, n: i =25/26y X es 75% [NOR81] [JER97]
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T salida [2C] 138
P salida [Bar] 19,2
Conversion Reaccion 1 0,707
Conversion Reaccion 2 0,278
Conversién Reaccion 3 0,015

Tabla 17 Especificaciones reactor R1

5.1.2 Flash S1

El equipo flash posterior al reactor de hidroformilacidon se ha configurado de modo que realice la mejor
separacidn posible del componente aldehido. Para estimar las condiciones adecuadas de trabajo del equipo
flash se ha realizado un analisis de sensibilidad por Aspen en los rangos de temperatura y presion
comprendidos entre 90 — 120 2Cy 10 - 20 Bares, el rango utilizado para el uso de flash viene de [RAPO5]

Por lo tanto los valores tomados para la configuracién del flash vienen en la tabla 18, configurado en la
simulacién como un V-DRUM1 con una entrada y dos salidas.

T salida [2C] 100

P salida [Bar] 11,4

Tabla 18 Especificaciones equipo flash S1

5.1.3 Capturador de niebla SR1

El separador de gota posterior al reactor, se ha modelado de forma muy simple siendo un Flash de
separacion perfecta dénde se separa el agua y catalizadores entrantes al reactor para conducirlo hasta una
ficticia etapa de recuperacion y reciclo, tedricamente el catalizador que retiene este flash son las gotas
arrastradas por los gases reaccionantes y producidos en el reactor R1.
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5.2 Seccion 2: Hidrogenacion de n-butanal a n-butanol

5.2.1 Reactor de hidrogenacion R2

El modelo de reactor empleado en la simulacién es un “RStoic”, donde solo estd presente la reaccién directa
de hidrogenacidn del aldehido, eliminando asi gran parte de las dificultades a la hora de destilar azeétropos y
necesidad de una minima cantidad de agua a la hora de la reaccién como esta explicado en la secciéon 2.2.1.
El caudal de entrada de H2 a la planta es estequiométrico al caudal de butaldehido entrante.

A continuacién se pueden observar las reacciones del reactor y en la tabla 19 las especificaciones.

- C4HgO +H, - C4H4OH (Reaccién de hidrogenacidn del butaldehido ).

T[eC] 138

Presion [Bar] 55

Conversion paso [%] 95

Caudal H2 entrada [kmol/h] Estequiométrico respectoa n
e iso butaldehido.

Tabla 19 Resultados simulacion R2

5.2.2 Flash S3

Este equipo se emplea como separador del exceso de H2 y parte de los aldehidos que no han reaccionado.,
trabaja a los valores indicados en la tabla 20 y su corriente de cabeza es purgada completamente. La
corriente de cola se dirige a la columna de destilacion D1 este flash tiene como objetivo paralelo
despresurizar parcialmente la mezcla antes de la destilacién.

Temperatura [2C] 114,5

Presion [Bar] 20

Tabla 20 Especificaciones Flash S3.

5.2.3 Columna de destilacion D1

La columna de destilacién estd configurada de una forma simple debido a la ausencia de azedtropos .El
método termodindamico acorde a las condiciones de operacion de la columna es NRTL. Una vez escogido el
método termodinamico so realizadas dos simulaciones fijando distintos valores al nimero de platos y reflujo
en una columna DSTW, tomando de base los datos provenientes de [XIA14] y extrapolar los resultados de
dichas simulaciones a una columna Radfrac, en este caso utilizando la relacidon de reflujo y caudal de
destilado como input principal de la columna.

La columna RadFrac opera con un condensador parcial en cabeza. Las especificaciones con las que se ha
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configurado la columna se observan en la tabla 21.

Caudal de destilado 3,3
[kmol/h]

Presion condensador [Bar] 1,5
Numero etapas 36
Relacién de reflujo 60
Etapa de alimentacion 22
Condensador Parcial
Hervidor Kettle

Tabla 21 Especificaciones de la columna destilacion RadFrac D1

Como se puede observar el alto reflujo necesario para la separacidon del NBO se debe al pequefio caudal de
destilado, tratdndose de un flujo 10 veces inferior al producto de cola. La baja diferencia de puntos de
ebullicién entre ambos componentes se puede apreciar en la figura 28.En la figura 29 estd representada la
separacion conforme avanzan etapas en la columna y la cantidad necesaria de estos por la escasa pendiente
de ambas curvas a partir del plato 13.

T-xy diagram for N-BO/I1-BO
1295

1290 1 -@- x 1,5 bar
1285 | By 1,5bar
1280 |
127,5 |
127,0 |
126,5 |
126,0 |
1255
L1580t

X
&

1240 -
1235
1230
122,5 -
122,0
1215 +

Temperature,

1210
1205 -
120,0

L L L L L L L L L L L L L L L L L L L |
0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45 0,50 0,55 0,60 0,65 0,70 0,75 0,80 0,85 0,9 0,95 1,00
Liquid/vapor mole fraction, N-BO

Figura 28 Diagrama Txy n-butanol frente i-butanol. P = 3 bares
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Figura 29 Evolucién de separacién NBO, IBO, NBA, IBAy H2 en la columna de destilacién conforme avanzan

las etapas de esta.

El parametro que mas se ha calibrado para la configuracion de la columna de destilacion ha sido el caudal de
destilado, este se ha alternado por medio de un andlisis de sensibilidad entre 1,5 y 4,5 para conseguir
obtener la pureza 99,5% de n-butanol en la corriente de cola, este anadlisis viene representado en la figura 30

NBO21F
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Figura 30 Analisis de sensibilidad variando caudal de destilado entre 1,5y 4,5 en D1.
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5.3 Equipos auxiliaries

5.3.1 Intercambiadores de calor

Los intercambiadores en el proceso se han configurado con el modelo “Heater”, sin caida de presién, y
fijando la temperatura de salida. Las especificaciones referentes a los intercambiadores de calor se pueden
observar en la tabla 22.

11 120 Precalentador de equipo flash S1
Enfriador tren de compresidn gas sintesis de
12 90
entrada
13 120 Enfriador tren de compresion olefina de entrada
14 138 Precalentador reactor de hidroformilacién R1
15 114,5 Enfriador previo a flash S3

Tabla 22 Resumen de condiciones de trabajo de intercambiadores del proceso, dénde: 11, 12 e I3 pertenecen
alaseccién 1yl4 e 5 ala seccion 2.

5.3.2 Compresores

A continuacion en la tabla 23 se hace un resumen de las especificaciones de los compresores presentes en el
proceso:

c 1z 0,92 0,95 Tren compresion olefina

Q 20 0,92 0,95 Tren de compresién olefina

c3 15 0,92 0,95 Tren de compression gas
sintesis

ca 20 0,92 0,95 Tren de compression gas
sintesis

c5 20 0,98 0,95 Recirculacién de no

reaccionantes

Tabla 23 Especificaciones de disefio de compresores C1, C2, C3, C4 y C5. De C1 a C4 compresores del tren de
acondicionamiento inicial y C5 de las etapas de recirculacién.
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5.3.3 Bomba

El proceso cuenta con una Unica bomba, B1, situada en la seccién 2 para incrementar la presidon de la
corriente hasta la necesaria para las condiciones de operacién en el reactor R2.

Acondicionamiento corriente de
entrada reactor de hidrogenacion

B1 46 0,85 0,9

Tabla 24 Especificaciones de disefio bomba B1

5.3.4 Valvula

La valvula V1 se encarga de la descompresién de la corriente proveniente del flash S3 para aclimatarlo a la
destilacion, la valvula actua de forma adiabatica.

Despresurizacion corriente para
entrada a columna destilacién D1

V1 18,5

Tabla 25 Especificaciones valvula V1.

5.4 Convergencia de la planta

La convergencia de la planta se ha logrado teniendo en cuenta los siguientes inputs:

- Fraccion de separacion en Separador DM1: Esta purga ha sido colocada forzosamente para conseguir
la convergencia de la simulacidn debiendo ser alterada entre un 1% y 5%. . Otra razén del bajo valor
gue se ha utilizado para el parametro es evitar el exceso de purga y pérdida de productos o
compuestos sin reaccionar.

- Caudal de entrada y proporcién H2/CO en corriente G1 (alimentacion gas sintesis): La proporcion de
los componentes del gas de sintesis han debido ser manipulados hasta conseguir las proporciones
aceptables en la entrada del reactor de hidroformilacién , estos requisitos a la entrada se pueden
observar en la tabla 26 en la entrada del reactor (Apa 4.3.2.1, tabla 14)

(H2+c0)/PL 1,90:2,15

Tabla 26 Valores para entrada de reactor R1

- Temperatura y presion del flash S2: A la hora de configurar este pardmetro y encontrar las
condiciones idéneas para facilitar la separacién del butaldehido y los demas componentes sin tener
un exceso de pérdida de este por cabeza. Se han realizado andlisis de sensibilidad teniendo en
cuenta la conversién total en la seccién de hidroformilacion y el % de n-butaldehido recuperado por
la cola del flash.
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6 RESULTADOS

Esta seccidn se compone del flowsheet de la planta junto con el balance de materia, presentacién de todos
los resultados dados en la simulacidn y un pequeiio analisis de los servicios empleadas
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Figura 31 Flowsheet seccion acondicionamiento gases para entrada a proceso
Caudal [kmol/h] El E2 E3 G1 G2 G3 S2 1 2
PL 40 40 40 0 0 0 12,551 40 0
PA 0,404 0,404 0,404 0 0 0 5,544 0,404 0
H20 0 0 0 0 0 0 5 0 0
co 0 0 0 37,3 37,3 37,3 12,913 0 37,300
RH 0 0 0 0 0 0 0 0 0
TETRAGLY 0 0 0 0 0 0 0 0 0
N-BA 0 0 0 0 0 0 44,938 0 0
I-BA 0 0 0 0 0 0 1,901 0 0
N-BO 0 0 0 0 0 0 0 0 0
I-BO 0 0 0 0 0 0 0 0 0
H2 0 0 0 37,990 37,990 37,990 13,172 0 37,990
Caudal Tot.[kmol/h] 40,404 40,404 40,404 75,290 75,290 75,290 96,019 40,404 75,290
Temperatura [2 C] 60 124,3431 120 60 104,4729 90 138 134,9546 123,7273
Presion [bar] 3 12 15 10 15 15 19,2 20 20
Vapor Frac 1 1 1 1 1 1| 0,6693484 1 1

Tabla 27 Tabla de corrientes de la seccidn presente en figura 31

53



Simulacidn del proceso de produccion n-butanol por la via Oxosintesis

=1
L]

DM2

S1

Figura 32 Flowsheet seccién de hidroformilacion y recirculacion

Caudal [kmol/h] 3 8 4A 4B 5 6 7 9 10 11
PL 50,084 10,084 12,551 12,551 2,155 10,396 10,084 0 2,155 0,312
PA 4,793 4,389 5,544 5,544 1,020 4,524 4,388 0 1,020 0,136
H20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
co 49,695 12,395 12,913 12,913 0,136 12,777 12,394 0 0,136 0,383
RH 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
TETRAGLY 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
N-BA 9,544 9,544 44,938 44,938 35,100 9,838 9,543 35,100 0 0,295
I-BA 0,514 0,514 1,901 1,901 1,371 0,530 0,514 1,371 0 0,016
N-BO 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
I-BO 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
H2 50,705 12,715 13,172 13,172 0,064 13,107 12,714 0 0,064 0,393
Caudal Tot.[kmol/h] 165,334 49,640 91,019 91,019 39,846 51,173 49,638 36,471 3,374 1,535
Temperatura [2 C] 130,8653 140,5724 138 100 100 100 98,78868 100 100 98,78868
Presion [bar] 20 20 19,2 19,2 11,42 11,42 9,42 11,42 11,42 9,42
Vapor Frac 1 1 0,67 0,47 0 1 1 0 1 1

Tabla 28 Tabla de corrientes seccion representada en figura 32
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Figura 33 Flowsheet de la seccién de hidrogenacién y destilacion.
Caudal [kmol/h] 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21
PL 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
PA 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
H20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
co 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
RH 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
TETRAGLY 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
N-BA 35,100 35,100 1,755 0 1,755 1,742 0,013 1,742 1,742 0
I-BA 1,371 1,371 0,069 0 0,069 0,068 0,001 0,068 0,068 0
N-BO 0 0 33,345 0 33,345 33,268 0,077 33,268 0,055 33,213
I-BO 0 0 1,303 0 1,303 1,299 0,004 1,299 1,192 0,107
H2 0 0 1,822 36,47 1,822 0,244 1,579 0,244 0,244 0,000
Caudal Tot.[kmol/h] 36,471 36,471 38,294 36,47 38,294 36,620 1,673 36,620 3,300 33,320
Temperatura [2 C] 102,0404 138 138 60 114,5 114,5 114,5 112,6755 100,4727 129,2645
Presion [bar] 56 5,42 55 50 55 20 20 1,5 1,5 1,5
Vapor Frac 0 1 0,03 1 0,03 0 1 0,02 1 0

Tabla 29 Tabla de corrientes de la seccidn presente en figura 33







6.1 Alimentacién al proceso y al reactor R1

Las proporciones en los componentes a la entrada del reactor son representadas en la tabla 30. En dicha
tabla se observan los siguientes ratios, ratio 1 es la relaciéon del gas de sintesis con respecto al propileno, el
ratio 2 es la proporcion hidrogeno, mondxido del gas de sintasis en la corriente de entrada al reactor y los
inertes es la fraccion molar de inertes a la entrada del reactor.

La configuracion de gas de sintasis a la entrada del proceso, corriente G1, es de un 49,5 % de CO frente al
50,5% de H2.

(H25; + CO3) /
Ratio 1 PL, 2,00
. H2,
Ratio 2 / co, 1,02
Inertes entrada [%] Concentracion PA entrada 2,9%

Tabla 30 Resultados de la corriente de entrada al reactor dénde: H23 y CO5 son caudal molar de hidrogeno y
mondxido en la corriente 3 respectivamente y PL; caudal molar de propileno en corriente 1.

6.2 Resultados en reactores R1y R2

Reactor R1: El resultado del balance de materia del reactor R1 representado en la tabla 31, y energético,
tabla 32.

Caudal entrada [kmol/h] 50,08 4,79 49,69 50,71 9,54 0,51 165,33

Caudal salida [kmol/h] 12,55 5,54 12,91 13,17 44,94 1,90 96,02

Tabla 31 Resultados balance de materia reactor R1

Calor [kW] -638,42

Vapor Frac 0,67

Tabla 32 Resultados reactor R1

Reactor R2: Reactor encargado de la hidrogenacion, en dicho reactor la reaccidon es exotérmica. Los
resultados de la simulacién del reactor estdn contenidos en la tabla 33 y 34, balance de materia y calor
generado.
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Caudal entrada [kmol/h] 35,1 1,37 36,47 0 0 165,33

Caudal salida [kmol/h] 1,75 0,07 1,82 33,345 1,30 96,02

Tabla 33 Resultado balance de materia R2

Calor [kW] -749,16

Vapor Frac 0,028

Tabla 34 Resultado reactor R2

6.3 Columna de destilacion

En los resultados obtenidos en la simulacion de la torre de destilacidn, tabla 35, se puede observar la pureza
de la n-butanol en la corriente 21, fondo, siendo del 99,6%. Dada esta pureza se cumple los requisitos de la
columna de obtener una pureza n-butanol > 99,5%.

N-BA 1,75 1,75 0,00
I-BA 0,07 0,07 0,00
N-BO 33,30 0,06 33,21
I-BO 1,30 1,2 0,11
H2 0,24 0,24 0,00
Caudal Total [kmol/h] 36,62 3,30 33,32
Mole Frac [%]
N-BA 0,048 0,53 0
1-BA 0,002 0,02 0
N-BO 0,91 0,02 0,996
I-BO 0,03 0,36 0,003
H2 0,001 0,07
Temperatura [ 2C] 112,7 100,5 129,3
Calor Hervidor[kW] -2186,85
Conderf:;?i:)r[kW] e

Tabla 35 Resultados columna destilacion D1
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6.4 Intercambiadores de calor

Los intercambiadores del proceso se han empleado en su mayoria para refrigerar los fluidos como puede
observarse en la tabla 36 ( calor <0).

11 -220,16
12 -8,90
13 -6,56
14 62,62
15 -51,3

Tabla 36 Resultados intercambiadores: 11 intercambiador previo flash S2; 12 e I3, tren de acondicionamiento
a la entrada del proceso; 14 intercambiador previo R2; I5 intercambiador previo S3

6.5 Compresores y bomba

El consumo eléctrico de los compresores viene representado en al tabla 37.

c1 50,75
c2 10,9
c3 28,62
ca 21,81
c5 34,86
B1 5,84

Tabla 37 Resultado compresores y bomba; C1, C2, C3, C4 tren de compresidn entrada proceso; C5 compresor
de recirculacion; B1 bomba compresora para R2

6.6 Pérdidas de reactivo

Las pérdidas de reactivo se dividiran en pérdidas del PL y del NBA, estas a su vez son divididas para el PL en
pérdidas por purga, por reacciones paralelas (formacién propano) y por reaccién a iso-butanal. En el caso del
NBA solo seran especificadas las pérdidas por purga del mismo.

Respecto al PL

e Pérdidas Purga :

PLy + PLy,

x 100
PL,
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e Pérdidas reacciones paralelas :

p Agenerado
PL,

PA generado = PA{q + PA1y — P4,

x 100

e Pérdidas por reaccion a IBA :

I BAgenerado
PL,

IBA generado =[BAg + IBA{4

x 100

Respecto al N-Butaldehido

e Perdidas en purga:

NBAyg — NBAyy — NBA,,

X1
NBAq 00

Respecto al n-butanol

e Butanol no recuperado en la destilacidn :
NBO,; — NBO4g

x 100
NBO,,
Pérdidas purga 2,47 [kmol/h]
Pérdidas R.Paralelas 0,75 [kmol/h]
Pérdidas Gen. IBA 1,39 [kmol/h]
Pérdidas totales PL 4,61 [kmol/h]

Perdidas N-butaldehido

Pérdidas Purga 2,04 [kmol/h]

Pérdidas totales NBA 2,04 [kmol/h]

Pérdidas N-butanol

Pérdidas cabeza D1 0,055 [kmol/h]

Pérdidas totales NBO 0,055 [kmol/h]

Tabla 38 Balance de pérdidas totales en el proceso.
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Por ultimo para el cdlculo del balance total de materia de la planta seran comparados por dos vias diferentes:
la eficiencia de la planta, que representa el cociente entre todas las pérdidas de propileno y la entrada inicial
, Y por otra parte el directo cdlculo de conversion global comparando lo que entra con lo que sale.

e Propileno perdido (PL perdido) :
Perdidas totales PL + Perdidas totales NBA + Perdidas totales NBO

e Conversion global:

NBO,,
PL,

x 100

e Eficiencia global del proceso:

Propileno perdido

1- x 100
PL,
PL perdido [kmol/h] 6,656
Conversion Global [%] 83,03
Eficiencia Global [%] 83,19

Tabla 39 Resultado total balance materia del proceso.

6.7 Consumo de servicios

El analisis energético de la planta cuenta con la informacién obtenida y representada en las tablas 40 y 41.

Para el célculo de agua de refrigeracidon consumido en la planta, se ha empleado agua a 252C vy 1,013 bar,
para la que se han especificado dos temperaturas de salida, dependiendo del equipo ,502C (12, I3y I5) y 952C
(11, R1, R2 y condensador de D1). Se utiliza el mismo método para el vapor empleado en calentar (14 y
hervidor de D1). Debido a las bajas condiciones de operacién la reutilizaciéon o aprovechamiento energético
del agua de refrigeracién y vapor no es posible.
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11 -220,17 138 25 100 95 13,15 Liquido
12 -8,90 104,47 25 90 50 1,49 Liquido
13 -6,56 124,34 25 120 50 1,10 Liquido
14 62,62 150 102,04 110 138 3,66 Vapor Baja
15 -51,29 138 25 114,5 50 8,58 Liquido
R1 -638,42 - 25 - 95 38,12 Liquido
R2 -749,16 - 25 - 95 44,74 Liquido
D1 Herv. | 2186,85 150 112,67 120 129,26 34,71 Vapor Baja
D1 Cond. | -2225,78 112,67 25 100,47 95 132,91 Liquido
Consumo agua refrigeracion 252C a 502C 15,95 kg agua/kg NBO
Consumo agua refrigeracion 252C a 952C 327,03 kg agua /kg NBO
Consumo vapor 150°2Ca 110°C 5,23 kg agua /kg NBO
Consumo vapor 1502C a 120°C 49,6 kg agua /kg NBO

Tabla 40 Analisis térmico de la planta TEFC y TEFF, temperatura de entrada fluido frio y temperatura entrada
fluido caliente respectivamente y TSFC y TSFF, temperatura de salida fluido caliente y temperatura de salida
fluido frio.
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c1 50,75 9 164,29
c2 10,89 5 35,25
c 28,63 5 92,68
ca 21,81 5 70,60
cs 34,86 10,58 112,85
B1 5,85 44,58 18,94
Potencia total 492,62 kJ/kg NBO

Tabla 41 Analisis consumo eléctrico planta por cada kg de NBO producido.
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7 CONCLUSIONES

En este apartado se procede a reflejar de de forma resumida y concisa todo lo explicado y realizado en el
proyecto.

Para dicho proyecto se ha realizado un analisis bibliografico sobre el proceso Oxo o hidroformilaciéon de una
olefina. Concretamente se ha tratado el uso del propileno para obtener n-butanol. Tambien se ha estudiado
brevemente los diferentes métodos de obtencién de n-butanol asi como las diferentes tecnologias
principales de hidroformilacion y catalizadores posibles.

La segunda parte del proyecto se ha basado en la simulacion del proceso en Aspen v8.8, para una capacidad
de produccién de 19770 t/a de n-butanol con una pureza del 99,6 % molar. La configuracion de la planta se
ha basado en diferentes patentes asi como los datos de reaccién de la hidroformilacién del propileno e
hidrogenacidn de los aldehidos. En las tareas de modelado se han elegido convenientemente los métodos
termodinamicos en funcién de la naturaleza de las especies y la presién de operacidon Para simplificar el
modelador no se ha tenido en cuenta la reactivacion del catalizador de hidroformialcién o la separacidn
azeotropica en la columna de destilacién por medio de simplificar las reacciones de hidrogenacion.

Los resultados del balance de materia y energia son:

e Elrendimiento global propileno a n-butanol es 83,19 %

.. kg agua refrig kg de vapor de baja
e El consumo de servicios son 342,82 kg NBO y 54,83 kg NBO
L k]
[}
El consumo eléctrico de la planta esd e 492,62 kgNBO

Futuros trabajos en esta linea seria un andlisis tecnoeconomico y su comparacion con rutas alternativas.
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