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DESCRIPCION
Proceso para el tratamiento de aguas residuales
Campo de la invencion

La presente invencion se refiere a un proceso para tratar aguas residuales que se originan en procesos industriales
que contienen hidrocarburos y sales, en particular agua residual de un proceso industrial para producir 6xido de
propileno.

Antecedentes de la invencion

El tratamiento o purificacién de aguas residuales que se originan en procesos industriales y que contienen al menos
hidrocarburos y sales (organicas y/o inorganicas) normalmente es un procedimiento relativamente costoso. La
legislacion ambiental hoy en dia coloca demandas estrictas en la purificacion de corrientes de aguas residuales de
procesos industriales, particularmente cuando el agua residual purificada debe liberarse en el medio ambiente. Por
consiguiente, la eleccion de un método de purificacion para aguas residuales industriales esta sujeta a consideraciones
practicas, ambientales y econdmicas.

Los procesos para la produccién de éxido de propileno (PO, por sus siglas en inglés) dan lugar a corrientes de aguas
residuales que proporcionan desafios particulares con respecto a la purificacion. El 6xido de propileno puede
producirse mediante la oxidaciéon directa de propileno con aire u oxigeno. Como tal oxidacién directa tiende a
proporcionar bajos rendimientos de PO, el PO se produce mas comunmente con la ayuda de un mediador quimico,
que con frecuencia consiste en un peroéxido organico o inorganico.

Un proceso industrial para la produccién de 6xido de propileno en donde se produce una cantidad relativamente grande
de agua residual es el proceso de produccion de mondmero de estireno/6xido de propileno (SM/PO, por sus siglas en
inglés). En general, los procesos SM/PO implican las etapas de: (i) hacer reaccionar etilbenceno con oxigeno o aire
para formar hidroperoxido de etilbenceno, (i) hacer reaccionar el hidroperdxido de etilbenceno asi obtenido con
propeno en presencia de un catalizador de epoxidacién para producir éxido de propileno y 1-feniletanol, y (i) convertir
el 1-feniletanol en estireno por deshidratacion usando un catalizador de deshidratacion adecuado. En la Ultima etapa,
se produce agua. Ademas de esta agua de reaccion, se producen subproductos organicos tales como hidrocarburos
alifaticos y aromaticos, aldehidos, cetonas, alcoholes, fenoles y acidos organicos. Los subproductos se separan de
los productos principales ya sea mediante técnicas de separacién como destilacion o absorcidén o en caso de acidos
organicos, mediante neutralizacion usando una solucioén acuosa basica, tal como una solucion acuosa de (bi)carbonato
de sodio y/o hidroxido de sodio. Ademas, se introduce agua adicional con el aire en la etapa (i) y como vapor en la
etapa (iii) del proceso anterior, asi como el agua de reaccidon formada en la etapa (iii). Estas corrientes también se
convierten en parte de la corriente de aguas residuales de la planta.

El agua residual de una planta de produccion SM/PO tipicamente contiene un total de 1,0 a 3,5 % en peso de
compuestos organicos sin sal y de 3,0 a 6,0 % en peso de sales organicas. Ademas, puede contener hasta 3,0 % en
peso de carbonato de sodio y bicarbonato de sodio y/o trazas de hidroxido de sodio, dependiendo de la solucidn basica
usada en la neutralizacion de acidos organicos.

La salida del agua residual de una planta SM/PO puede ser de decenas de miles de kg por hora y esto no puede
descargarse sin un tratamiento de purificacién adicional. Sin embargo, como ya se ha indicado anteriormente, la
eleccion de un tratamiento de purificacion adecuado esta limitada debido a consideraciones practicas, ambientales y
economicas.

Otro hidroperoxido de fenilo que puede usarse en la produccion de éxido de propileno es el hidroperdxido de cumeno
(2-hidroperoxipropan-2-ilbenceno), tipicamente obtenido haciendo reaccionar cumeno ((1-metiletil) benceno) con
oxigeno o aire. El hidroperoxido de cumeno se hace reaccionar con propileno en presencia de un catalizador de
epoxidacion para producir PO y alcohol cumilico (2-fenilpropan-2-ol). El alcohol cumilico, también denominado
dimetilfenilcarbinol (DMPC, por sus siglas en inglés), se convierte tipicamente en cumeno con la ayuda de un
catalizador heterogéneo e hidrégeno, por hidrogendlisis. A continuacion, el cumeno se puede reutilizar en el proceso.

Las aguas residuales que se originan en dichos procesos pueden comprender compuestos que contienen oxigeno
que tienen grupos hidroxilo fendlicos o grupos carbonilo. Los contaminantes tipicos pueden incluir cetonas tales como
acetona, etilmetilcetona y dietilcetona, aldehidos tales como formaldehido, acetaldehido y propionaldehido, éteres,
alcoholes aromaticos y no aromaticos tales como fenoles y metanol, compuestos clorados tales como dicloropropano
y sales organicas de sodio tales como acetato de sodio, formiato de sodio, benzoato de sodio, propionato de sodio y
oxalato de sodio.

La purificacion de las corrientes de aguas residuales que se originan en la produccion de 6xido de propileno presenta

desafios particulares ya que tales corrientes a menudo tienen demandas de oxigeno quimico (COD, por sus siglas en
inglés) mas grandes que las corrientes de aguas residuales que se originan en otros procesos quimicos. Por ejemplo,
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los valores de COD iniciales tipicos para las corrientes de aguas residuales que se originan en la produccion de éxido
de propileno estan en el intervalo de 80.000 a 125.000 mg/l. Por lo tanto, los métodos de purificacion para tales
corrientes de aguas residuales deben ser capaces de reducir la COD en cantidades significativas en términos
absolutos asi como en términos porcentuales.

El método de purificacidn tipico empleado en procesos industriales para la purificacidon de corrientes de aguas
residuales que se originan en la produccion de 6xido de propileno comprende una oxidacion en fase liquida con aire
u oxigeno a altas temperaturas y presiones (un denominado proceso de oxidacion por aire humedo (WAO, por sus
siglas en inglés).

La oxidacién por aire himedo es una tecnologia bien conocida para tratar corrientes de proceso y se desarrollo primero
en la década de 1930 por F.J. Zimmermann. Esta tecnologia utiliza oxidacion en fase acuosa de corrientes de proceso
mediante gas que contiene oxigeno a temperaturas y presiones elevadas para oxidar los contaminantes inorganicos
y convertir los contaminantes organicos en didxido de carbono, agua y compuestos organicos biodegradables de
cadena corta.

La oxidacién por aire himedo se lleva a cabo tipicamente para la purificacion de corrientes de aguas residuales que
se originan en la produccion de éxido de propileno mediante el uso de temperaturas superiores a 300 °C y presiones
de mas de 200 bar (20 MPa). Sin embargo, a medida que el efluente de dichos procesos de oxidacion por aire humedo
todavia tiene una COD significativa, los procesos industriales para la purificacion de corrientes de aguas residuales
que se originan en la produccién de 6xido de propileno a menudo requieren etapas adicionales de procesamiento
aguas abajo.

Por ejemplo, dichos procesos pueden emplear un proceso de dos etapas, en donde la primera etapa comprende una
oxidacion en fase liquida con aire u oxigeno a altas temperaturas y presiones (el llamado proceso de oxidacién por
aire humedo (WAOQ)) y la segunda etapa comprende el tratamiento bioquimico.

En algunos procesos de purificacién, puede haber etapas opcionales adicionales tales como tratamientos con carbon
activado antes del tratamiento bioquimico. Por ejemplo, US-4.066.538 A describe un proceso para tratar aguas
residuales que tienen una demanda quimica de oxigeno (COD) relativamente alta causada por un material organico
que es predominantemente soluble en agua. Dicho proceso comprende el tratamiento con carbdn activado, seguido
de una operacidn de tratamiento bioquimico.

Repsol ha presentado (CHISA 2002, Praga, Republica Checa, 25-29 de agosto de 2002) un proceso para el
tratamiento de aguas residuales industriales de o0xido de propileno/monémero de estireno, en donde el efluente de la
oxidacion por aire humedo se trata en un tratamiento de carbén activado de dos etapas en el que una mezcla
homogénea de carbon activado en polvo y sélidos biologicos tratan el agua residual de manera sinérgica. Se indico
que el tratamiento de oxidacion por aire humedo se llevd a cabo a 295 °C, 95 bar (9,5 MPa) durante 1,5 horas usando
gas oxigeno comprimido como oxidante.

Sin embargo, los procesos de multiples etapas que comprenden oxidacion por aire hiumedo y tratamientos bioguimicos
sufren de alto costo y otras desventajas que incluyen problemas de confiabilidad del equipo, corrosion, ensuciamiento
y tiempo de inactividad debido a las condiciones operativas extremas que deben emplearse durante la oxidacion por
aire humedo y pueden producir otras corrientes de residuos como carbén activado gastado. Por consiguiente, a lo
largo de los afios, se han descrito diversos métodos alternativos para la purificacion de corrientes de aguas residuales
que se originan en procesos para la produccién de éxido de propileno.

El proceso de purificacion descrito en GB-2.262.052 A implica la concentracion por congelacion combinada con la
eliminacion de sales, por lo que el agua residual se separa en un producto de desecho concentrado al menos dos
veces, cristales de sal y un producto de agua sustancialmente puro. Sin embargo, la economia de un proceso de
concentracion por congelacion no es satisfactoria y la inversion de capital requerida para un proceso de concentracion
por congelacién en la actualidad sigue teniendo en cuenta al menos el 10 % de la inversion de capital total necesaria
para una planta de SM/PO.

WO 99/67.003 A1 describe un proceso para tratar corrientes de aguas residuales que contienen al menos
hidrocarburos y sales para producir un producto de agua limpia, un producto de salmuera concentrada y un producto
rico en hidrocarburos, cuyo proceso comprende las etapas de:

(a) alimentar el agua residual a una primera columna de destilacién en una etapa en el intervalo de 0,05*n a
0,15*n de la parte superior, en donde n representa el numero total de etapas tedricas de la primera columna de
destilacion y tiene un valor en el intervalo de 20 a 40;

(b) extraer una corriente de vapor en una etapa en el intervalo de 0,55*n a 0,75*n de la parte superior y alimentar
esta corriente de vapor al fondo de una segunda columna de destilacion que tiene m etapas tedricas, con m teniendo
un valor en el intervalo de 3 a 10;
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(©) extraer el producto de agua limpia como la fraccion superior de la segunda columna de destilacion y extraer
una corriente inferior de la segunda columna de destilacion, que se retroalimenta a la primera columna de destilacion
por debajo de la extraccion de la corriente de vapor en la etapa (b) en una etapa en el intervalo de 0,60*n a 0,85*n
desde el inicio;

(d) extraer el producto de salmuera concentrada como la fraccion inferior de la primera columna de destilacién;
y
(e) extraer la corriente de hidrocarburo como la fraccion superior de la primera columna de destilacion. Se dice

que el proceso de WO 99/67.003 A1 requiere entre un 10 y un 50 % menos de inversion de capital que para los
procesos de concentracidén por congelacién como se describe en GB 2.262.052 A, al tiempo que también logra una
buena purificacion.

US 5.993.673 A describe un proceso para purificar una corriente de purga acuosa de la produccidén de déxido de
propileno/monomero de estireno que contiene acidos organicos, materiales peroxidicos y etilbenceno que comprende
poner en contacto la corriente de purga con un catalizador sdélido particulado compuesto de alumina promovida por
hierro en condiciones eficaces para descomponer [os materiales peroxidicos y recuperar la corriente tratada reducida
en contenido de perdxido. Posteriormente, la corriente tratada de US 5.993.673 A puede eliminarse de etilbenceno y
a continuacion biotratarse eficazmente.

WO 01/00.534 A1 describe un proceso mejorado para el tratamiento de una alimentaciéon de aguas residuales que
contiene contaminantes organicos, cuyo proceso comprende como etapa (a), el proceso de concentracion por
congelacién como se describe en GB 2.262.052 A, seguido de (b) someter la corriente de agua resultante a un
tratamiento de 6smosis inversa produciendo de esta manera una corriente de agua purificada como el permeado y
una corriente de agua relativamente contaminada como retenido. Sin embargo, dicho método puede presentar
dificultades potenciales en relacidon con que el equipo de rotacion de manipulacion de solidos puede ser sensible al
ensuciamiento.

WO 01/32.561 A1 describe un proceso industrial para producir 6xido de propileno, cuyo proceso comprende las etapas
de:

(a) someter el agua residual a un tratamiento de evaporacion de multiples efectos que da como resultado una
fraccién superior vaporosa y una fraccion inferior liquida que contiene los contaminantes no volatiles; y

(b) condensar al menos parte de la fraccion superior vaporosa en una corriente de liquido que se somete a un
tratamiento de extraccidon que da como resultado una corriente suspendida que contiene material organico residual
volatil y agua purificada como corriente de liquido inferior.

El agua purificada obtenida por el proceso de WO 01/32.561 A1 es suficientemente pura para volver a usarse en un
proceso industrial como, por ejemplo, agua de enfriamiento, pero también puede someterse a un biotratamiento
posterior que da como resultado una corriente de agua pura, que puede ser suficientemente pura para su descarga
en aguas superficiales.

Sin embargo, el proceso de WO 01/32.561 A1 requiere la evaporacion de una fraccion muy alta de agua, que de esta
manera requiere el alto consumo de energia y el uso de columnas de destilacion de alta capacidad.

WO 2006/104.222 A1 describe un método para tratar un compuesto que contiene un compuesto que contiene oxigeno
que tiene un grupo hidroxilo fendlico o un grupo carbonilo, que incluye una etapa de adicion de un agente alcalino al
agua residual que contiene el compuesto que contiene oxigeno que tiene un grupo hidroxilo fendlico o un grupo
carbonilo para controlar un pH del agua residual a 10 0 mas; y una etapa de separacion de una descarga en la que el
compuesto que contiene oxigeno que tiene un grupo hidroxilo fendlico o un grupo carbonilo se concentra mediante
destilacion del agua residual a la que se ha afadido el agente alcalino.

WO 2009/138.530 A proporciona un método para la revaloracion de corrientes de desechos acuosos generadas en
procesos de coproduccion de éxido de propileno y estireno, en donde dicho método comprende la acidificacion de la
corriente de desechos acuosos con un acido inorganico a un pH de menos de 4,5, la separacion de las dos fases
resultantes a una temperatura superior a 40 °C; lavar la fase organica producida en la etapa previa con una solucion
acuosa de exceso de acido y separacién de las dos fases resultantes.

Sin embargo, el método descrito en WO 2009/138.530 A presenta una serie de dificultades, que incluyen posibles
problemas de corrosion, manipulacidon y consumo de acido, gestion de los compuestos organicos disueltos en la fase
acuosa y formacién potencial de ésteres con alcoholes organicos.

JP-2.005.313.155 describe un método para aplicar oxidacidn humeda y/u oxidacion catalitica humeda a aguas

residuales alcalinas que contienen al menos uno seleccionado del grupo de un compuesto de nitrégeno, material
organico y material inorganico en alta concentracion. El proceso incluye partes de una fase liquida obtenida separando
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un gas de un liquido después del tratamiento correspondiente a la concentracién de CODcr en las aguas residuales
alcalinas antes del tratamiento que se hace circular y se mezcla con las aguas residuales alcalinas antes del
tratamiento; y/o un gas de escape obtenido mediante la separacion de un gas de un liquido después de la oxidacion
himeda y/u oxidacion catalitica humeda se mezcla con las aguas residuales alcalinas antes del tratamiento para
depositar y separar sales, después la oxidacion humeda y/u oxidacion catalitica himeda se somete a las aguas
residuales alcalinas.

US-20.010.022.290 describe un método para oxidar y/o descomponer sustancias oxidables organicas y/o inorganicas
en aguas residuales mediante oxidacién humeda con el uso de un catalizador, en donde las sustancias oxidables se
oxidan y/o descomponen con un gas que contiene oxigeno en presencia del catalizador bajo presién de manera que
dicha agua residual retiene la fase liquida.

A pesar de la cantidad de investigacidon que se ha dedicado a la purificacién de corrientes de aguas residuales que se
originan en procesos para producir éxido de propileno, todavia permanece el deseo de desarrollar tratamientos de
purificacién de aguas residuales mas simples y rentables que no sufren problemas de confiabilidad del equipo y que
producen corrientes de agua limpia que pueden descargarse al medio ambiente. En particular, se desea purificar
corrientes de aguas residuales que se originan en procesos para la produccion de 6xido de propileno en condiciones
mas suaves y con una reduccion ventajosa de COD, tanto en términos absolutos como porcentuales.

Resumen de la invencién

Sorprendentemente, en la presente invencion se ha descubierto un proceso de tratamiento de aguas residuales que
puede dar como resultado una o mas de las mejoras deseadas mencionadas anteriormente, proceso que implica el
tratamiento catalitico de oxidacion hiumeda del agua residual en combinacién con la parte de reciclaje de la corriente
de liquido al reactor después del tratamiento de oxidacion en dicho reactor y después de separar la corriente tratada
en una corriente de liquido y una corriente de gas.

Por consiguiente, la presente invencion se refiere a un proceso para tratar aguas residuales de un proceso industrial
para producir 6xido de propileno, cuya agua residual contiene hidrocarburos y sales, proceso que comprende someter
el agua residual a un tratamiento catalitico de oxidacién humeda que comprende:

alimentar una corriente que comprende el agua residual a un reactor,

someter la corriente que comprende el agua residual a un tratamiento de oxidaciéon en presencia de oxigeno y un
catalizador que da como resultado una corriente tratada, en donde el catalizador comprende perlas de carbono
porosas dopadas con nanoparticulas metalicas;

enviar al menos parte de la corriente tratada a un separador en donde la corriente tratada se separa en una corriente
de gas y una corriente de liquido; y

reciclar parte de la corriente de liquido al reactor.
Breve descripcion del dibujo

La figura 1 muestra una realizacion de procedimiento del proceso de tratamiento de aguas residuales de la presente
invencion.

Descripcion detallada de la invencion

El agua residual a tratar en la presente invencion puede derivarse de cualquier proceso para la produccion de 6xido
de propileno. Sin embargo, en una realizaciéon preferida de la presente invencién, el agua residual se origina en un
proceso para producir el éxido de propileno y estireno. Hasta ahora, dichas corrientes de aguas residuales han sido
muy dificiles de tratar debido a sus muy altas COD.

Como se describié anteriormente, los procesos de oxidacidn humeda son conocidos en la técnica y comprenden la
oxidacion de componentes solubles o suspendidos en un entorno acuoso mediante el uso de oxigeno como agente
oxidante. Cuando se usa aire como fuente de oxigeno, el proceso se denomina proceso de oxidacion por aire humedo
(WAO).

Los sistemas de oxidacion por aire hiumedo emplean tipicamente equipos giratorios para elevar la corriente de
alimentacion y aire (u oxigeno) a la presion de operacion requerida. Los intercambiadores de calor se emplean
rutinariamente para recuperar energia del efluente del reactor y usarlo para precalentar la mezcla de alimentacion/aire
que entra en el reactor. Después del arranque, dado que las reacciones de oxidacion son exotérmicas, puede liberarse
suficiente energia en el reactor para permitir que el sistema de oxidacion humeda funcione sin ninguna entrada de
calor adicional.
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Como se describié anteriormente, los procesos de oxidacion no catalitica en hiumedo para purificar el agua residual
de los procesos de produccion de éxido de propileno no solo son de alto costo, sino que también sufren otras
desventajas que incluyen problemas de confiabilidad del equipo, corrosion, incrustaciones y tiempo de inactividad
debido a las condiciones operativas extremas que deben emplearse.

Sin embargo, se ha descubierto sorprendentemente que el proceso catalitico de oxidacién humeda de la presente
invencién puede realizarse ventajosamente en condiciones de funcionamiento menos extremas, incluso para
corrientes de aguas residuales que tienen COD de inicio muy alto.

La etapa de tratamiento de oxidacion del presente proceso puede llevarse a cabo a una temperatura en el intervalo
de 120 a 350 °C y a una presion en el intervalo de 1 a 30 MPa. Sin embargo, ventajosamente, la etapa de tratamiento
de oxidacién del proceso de la presente invencidn puede realizarse convenientemente a una temperatura en el
intervalo de 120 a 300 °C y una presion en el intervalo de 2 a 20 MPa. Preferiblemente, dicha etapa de tratamiento de
oxidacion puede realizarse a una temperatura en el intervalo de 150 a 280 °C, mas preferiblemente en el intervalo de
180 a 240 °C y una presion en el intervalo de 2 a 15 MPa, mas preferiblemente en el intervalo de 2 a 12 MPa, con la
maxima preferencia en el intervalo de 2 a 8 MPa. Dentro de la presente memoria descriptiva, la presion se expresa
como “presion manométrica”.

El proceso de la presente invencion puede llevarse a cabo de manera continua.

En el presente proceso, se alimenta a un reactor una corriente que comprende agua residual de un proceso industrial
para producir 6xido de propileno. En una realizacién preferida de la invencion, la etapa de tratamiento de oxidacion
posterior del proceso se opera de manera que la corriente de agua residual logra una reduccion ventajosa de COD
tanto en términos absolutos como porcentuales, sin la necesidad de cualquier purificacion previa al tratamiento del
agua residual antes de la implementacion del proceso de la presente invencion.

En la etapa de tratamiento de oxidacion del presente proceso, la corriente que comprende el agua residual se somete
a un tratamiento de oxidaciéon en presencia de oxigeno y un catalizador. Ademas de alimentar una corriente que
comprende el agua residual al reactor, se puede alimentar al reactor una corriente de gas que comprende oxigeno y
opcionalmente un gas inerte. Dicha corriente de gas puede alimentarse por separado al reactor o puede alimentarse
al reactor después de mezclarla con la corriente de agua residual. Dicho gas inerte puede ser cualquier gas inerte, por
ejemplo nitrégeno.

La cantidad de oxigeno en la corriente de gas mencionada anteriormente que comprende oxigeno y opcionalmente
un gas inerte puede estar en el intervalo de 1 a 100 % en volumen, mas adecuadamente de 10 a 100 % en volumen,
mas adecuadamente de 20 a 100 % en volumen, mas adecuadamente de 25 a 100 % en volumen, mas
adecuadamente de 25 a 95 % en volumen, mas adecuadamente de 40 a 85 % en volumen, mas adecuadamente de
50 a 75 % en volumen. Esta ultima corriente de gas puede comprender uno 0 mas gases inertes, que incluyen, por
ejemplo, nitrégeno, en una cantidad que cuando se combina con la cantidad de oxigeno aumenta hasta 100 % en
volumen.

La corriente de gas mencionada anteriormente que comprende oxigeno y opcionalmente un gas inerte puede ser una
corriente de gas que consiste en aire.

Ademas, la corriente de gas mencionada anteriormente que comprende oxigeno y opcionalmente un gas inerte puede
ser una corriente de gas que consiste en una combinacién de aire y una cantidad adicional de uno 0 mas gases inertes,
que incluyen, por ejemplo, nitrégeno. Dicha “cantidad adicional de uno 0 mas gases inertes” no incluye la cantidad de
gases inertes presentes en el aire. En este Ultimo caso, la concentracion de oxigeno es inferior a la del aire, es decir,
inferior al 21 % en volumen. En particular, la cantidad de oxigeno en dicha corriente de gas puede estar en el intervalo
de 1 a inferior a 21 % en volumen, mas adecuadamente de 1 a 20 % en volumen. Esta ultima corriente de gas
comprende uno 0 mas gases inertes, que incluyen, por ejemplo, nitrégeno, en una cantidad que cuando se combina
con la cantidad de oxigeno aumenta hasta 100 % en volumen.

Preferiblemente, la corriente de gas mencionada anteriormente que comprende oxigeno y opcionalmente un gas inerte
es una corriente de gas en donde la concentracion de oxigeno es mayor que la del aire, es decir, mayor que 21 % en
volumen. Dicha corriente de gas puede ser una corriente de gas en donde la cantidad de oxigeno esta en el intervalo
de mas de 21 a 100 % en volumen, adecuadamente de 25 a 100 % en volumen, adecuadamente de 25 a 95 % en
volumen, adecuadamente de 40 a 85 % en volumen, lo mas adecuadamente de 50 a 75 % en volumen. Esta Ultima
corriente de gas puede comprender uno 0 mas gases inertes, que incluyen, por ejemplo, nitrégeno, en una cantidad
que cuando se combina con la cantidad de oxigeno aumenta hasta 100 % en volumen.

La cantidad de catalizador en el reactor puede seleccionarse convenientemente dependiendo del contenido de COD
inicial del agua residual a tratar y la reduccion de COD requerida después de que se haya aplicado la purificacion. Sin
embargo, el catalizador se usa tipicamente en una cantidad (en gramos) por la velocidad de alimentacion de la
corriente que comprende el agua residual (en litros por hora) en el intervalo de 10 a 300 g/(I/h), mas adecuadamente
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de 25 a 250 g/(I/h), mas adecuadamente de 35 a 200 g/(I/h), mas adecuadamente de 45 a 150 g/(I/h), mas
adecuadamente de 50 a 125 g/(I/h).

Ademas, en el presente proceso, al menos parte de la corriente tratada, que resulta de la etapa de tratamiento de
oxidacién, se envia a un separador en donde la corriente tratada se separa en una corriente de gas y una corriente de
liquido. Antes de enviar la corriente tratada al separador, dicha corriente puede enfriarse, por ejemplo por medio de
intercambiador de calor.

Finalmente, en el presente proceso, parte de la corriente de liquido separada anterior se recicla al reactor. La
proporcion relativa de la parte de la corriente de liquido que se recicla al reactor puede variar dentro de amplios
intervalos. Preferiblemente, de 1 a 99 % de la corriente de liquido separada por el separador se recicla al reactor. Mas
preferiblemente, dicha proporcion relativa esta en el intervalo de 5 a 95 %, mas preferiblemente de 15 a 95 %, mas
preferiblemente de 20 a 95 %, con la maxima preferencia de 25 a 95 %. Dicha proporcion relativa de la parte de la
corriente de liquido que se recicla al reactor es preferiblemente al menos 1 %, mas preferiblemente al menos 2 %,
mas preferiblemente al menos 5 %, mas preferiblemente al menos 10 %, mas preferiblemente al menos 15 %, mas
preferiblemente al menos 20 %, con la maxima preferencia al menos 25 %. Ademas, dicha proporcion relativa de la
parte de la corriente de liquido que se recicla al reactor es preferiblemente como maximo 99 %, mas preferiblemente
como maximo 98 %, mas preferiblemente como maximo 97 %, mas preferiblemente como maximo 96 %, con la
maxima preferencia como maximo 95 %.

Opcionalmente, ademas de reciclar parte de la corriente de liquido separada por el separador, parte de la corriente de
gas separada por el separador también puede reciclarse al reactor. Sin embargo, se prefiere que solo parte de dicha
corriente de liquido se recicle al reactor.

Dependiendo de la COD inicial de la corriente de agua residual y del uso posterior previsto de la corriente de agua
residual, en algunas realizaciones de la presente invencién, pueden realizarse etapas opcionales posteriores al
tratamiento. Sin embargo, para muchas aplicaciones, las altas reducciones de COD logradas por el proceso de la
presente invencion son suficientes para que no se requieran etapas posteriores al tratamiento.

Después de usar en el proceso de la presente invencién, el catalizador gastado puede regenerarse y usarse para
ciclos posteriores dependiendo de la actividad catalitica residual del catalizador después de ciclos individuales.

Como se menciond anteriormente, el presente proceso de tratamiento de aguas residuales puede integrarse
convenientemente con un proceso SM/PO.

El proceso de tratamiento de aguas residuales de la presente invencion se ilustra en la Figura 1. En el proceso que se
muestra en la Figura 1, una corriente que comprende agua residual de un proceso industrial para producir 6xido de
propileno se alimenta a través de la linea de alimentacion 1 al reactor 3. El reactor 3 contiene un catalizador y tiene
una configuracién de flujo descendente. Alternativamente, el reactor 3 puede tener una configuracion de flujo
ascendente. Ademas, una corriente de gas que comprende oxigeno y nitrogeno se alimenta por separado a través de
la linea 2 al reactor 3. Se usa un calentador eléctrico (no mostrado) para calentar el reactor 3. Alternativamente, la
corriente de agua residual y la corriente de gas pueden combinarse y calentarse por medio de un intercambiador de
calor (no mostrado) antes de entrar en el reactor 3. En el reactor 3, el agua residual se somete a un tratamiento de
oxidacion en presencia de oxigeno y el catalizador. La corriente tratada resultante sale del reactor 3 a través de la
linea 4 y opcionalmente se enfria por medio de un intercambiador de calor (no mostrado). La corriente tratada
opcionalmente enfriada se envia a continuacion a un separador liquido-gas 5 en donde dicha corriente se separa en
una corriente de gas y una corriente de liquido. La corriente de gas sale del separador 5 a través de la linea 6 y puede
enfriarse y enviarse a un horno u otro sistema de tratamiento (no mostrado). La corriente de liquido sale del separador
5 através de la linea 7. Dicha corriente de liquido se divide en 2 subcorrientes. Una de estas subcorrientes se elimina
a través de la linea de producto 8. La corriente en la linea de producto 8 puede someterse a un tratamiento de
purificacion adicional dependiendo de las especificaciones finales de COD que se requiere que cumpla. La otra
subcorriente se envia a través de la linea de reciclaje 9 a la linea de alimentacion 1 y se combina con la corriente de
agua residual y a continuacion se recicla al reactor 3.

La etapa de tratamiento de oxidacién del proceso de la presente invencion se lleva a cabo en presencia de un
catalizador. Preferiblemente, el reactor al que se alimenta la corriente que comprende el agua residual contiene dicho
catalizador. Dicho catalizador puede ser cualquier catalizador adecuado para la oxidacidon por aire himedo del agua
residual en presencia de oxigeno.

El catalizador a emplear en la etapa de tratamiento de oxidacion del proceso de la presente invencién es un catalizador
que comprende perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas metalicas. Dicho catalizador para su uso en
el proceso de la presente invencion puede comprender uno 0 mas metales incorporados dentro de perlas poliméricas.
El uno o mas metales pueden, por ejemplo, incorporarse en las perlas durante una etapa de polimerizacion.

Segun se usa en la presente memoria, el término “perla” puede referirse a una particula o nanoparticula. El tamafio
de una particula o nanoparticula es como se describe en la presente memoria o como dicte el contexto.
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Preferiblemente, el metal en el mismo se selecciona de uno 0 mas de aluminio, hierro, niquel, cobre, plata, cobalto,
molibdeno, oro y platino. Mas preferiblemente, el metal se selecciona de uno 0 mas de hierro, niquel, cobre y cobalto.
Con la maxima preferencia, el metal se selecciona de uno 0 mas de niquel, cobre y cobalto. El cobre es un metal
particularmente preferido en el catalizador.

En algunas realizaciones, se puede incorporar convenientemente una combinacién de metales o sales de los mismos
en las perlas. Los ejemplos de combinaciones preferidas incluyen, aunque no de forma limitativa, hierro y cobre, cobre
y niquel y niquel y hierro.

Los ejemplos de sales metdlicas que se pueden usar para incorporar metales en las perlas poliméricas incluyen,
aungque no de forma limitativa, nitrato de aluminio, cloruro férrico, nitrato férrico, nitrato de niquel, cloruro cuprico,
nitrato cuprico, nitrato de plata, nitrato de cobalto, nitrato de molibdeno, cloruro de oro, cloruro de platino o cualquier
combinacién de los mismos.

El catalizador mencionado anteriormente que puede usarse en el proceso de la presente invencidn puede prepararse
generalmente segun métodos de polimerizacidon en suspension conocidos en la técnica. Por ejemplo, A. Sharma y
col.,, Chem. Eng. Sci. 65 (2010) 3591-3601, R. Saraswat y col., Chem. Eng. J. 197(2012) 250-260, US 2013/0319946
A1, P. Khare y col., J. Colloid. Interface Sci. 418 (2014) 216-224, y US-2015/0.056.260 A1 describen la preparacion
de diversas perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas metalicas.

Las perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas metdlicas que pueden usarse como catalizador en la
etapa de tratamiento de oxidacidn del proceso de la presente invencion pueden prepararse generalmente mediante
un método que comprende:- (i) preparar una mezcla de uno 0 mas monémeros de alcohol aromatico y/o mondémeros
no aromaticos, disolvente, catalizador de polimerizacion, agente de reticulacién, agente estabilizador de suspension y
una o0 mas sales metalicas, en condiciones suficientes para producir perlas poliméricas dopadas con uno o mas
metales o sales de los mismos; y (ii) carbonizar, activar y a continuacion reducir las perlas poliméricas producidas en
la etapa (i) para producir perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas metdlicas.

Los mondmeros de alcohol aromatico que pueden usarse convenientemente en la etapa (i) pueden seleccionarse de
uno o0 mas de fenol, alcohol vinilbencilico, cresol y butilfenol. Un monémero de alcohol aromatico particularmente
preferido es el fenol.

Un mondmero no aromatico preferido que puede usarse convenientemente en la etapa (i), solo 0 en combinacién con
uno 0 mas monomeros de alcohol aromatico u otros mondémeros no aromaticos es metacrilato de metilo (MMA).

El disolvente que puede utilizarse en la preparacion del catalizador mencionado anteriormente no esta limitado y puede
ser cualquier disolvente organico o un disolvente que sea apropiado para los mondmeros que se usan para sintetizar
las perlas poliméricas. Los ejemplos de disolventes que pueden usarse convenientemente incluyen, aunque no de
forma limitativa, formaldehido, acetaldehido, paraldehido y glioxal, o cualquier combinacion de los mismos.

El catalizador de polimerizacion puede ser un catalizador base y, en particular, catalizadores de amina. Los ejemplos
de catalizadores de polimerizacidon que pueden usarse convenientemente incluyen, aunque no de forma limitativa,
trietilamina (TEA), hidréxido de sodio, hidréxido de bario, dimetilamina, que pueden usarse solos 0 en combinacion
con otros catalizadores.

Los agentes de reticulacion que pueden usarse convenientemente en la etapa (i) incluyen hexametilenetetramina
(también conocida como HMTA o hexamina), trietilendiamina y acido sulfurico, o cualquier combinacién de los mismos.

Los agentes estabilizantes en suspension que pueden usarse convenientemente en la etapa (i) pueden seleccionarse
de uno 0 mas de alcohol polivinilico (PVA), goma arabiga en polvo (GAP) y polivinilpirrolidona. Sin embargo, también
se pueden usar otros agentes estabilizantes en suspension y la lista proporcionada en la presente memoria no debe
considerarse limitativa.

El orden de adicion y mezcla de los componentes en la etapa (i) no esta limitado. Los componentes para su uso en la
etapa (i) pueden afadirse juntos simultdneamente para producir la mezcla de reaccion total para dicha etapa.
Alternativamente, uno 0 mas componentes para su uso en la etapa (i) pueden prepararse como mezclas separadas y
a continuacion afiadirse juntos para producir la mezcla de reaccién total.

Por ejemplo, un método no limitante conveniente para preparar el catalizador mencionado anteriormente que puede
usarse en el proceso de la presente invencién comprende calentar los mondmeros, el disolvente y el catalizador de
polimerizacion para formar una mezcla calentada. En algunas realizaciones, los mondmeros, el disolvente y el
catalizador de polimerizacidon pueden mezclarse a temperatura ambiente (por ejemplo, 20-30 °C) hasta que la mezcla
sea homogénea. La mezcla se puede calentar a una temperatura de aproximadamente 100 °C. La mezcla se puede
calentar a cualquier velocidad, que incluye, aunque no de forma limitativa, 1, 2, 3, 4 0 5 °C/minuto. Después de calentar
la mezcla, la mezcla calentada se puede poner en contacto con un disolvente para producir una primera mezcla. En
algunas realizaciones, el disolvente es agua. En algunas realizaciones, la primera mezcla se mezcla durante
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aproximadamente, o al menos, 10, 20, 30, 40, 50 0 60 minutos. La primera mezcla puede ponerse en contacto con un
agente de reticulacion. Poner en contacto la primera mezcla con un agente de reticulacion producira una mezcla
reticulada. En algunas realizaciones, después de poner en contacto la primera mezcla con un agente de reticulacion,
la mezcla se calienta. En algunas realizaciones, la mezcla se calienta hasta que la temperatura alcanza
aproximadamente 70, 80, 90, 100 o 110 °C. La temperatura puede aumentarse, por ejemplo, a una velocidad de
aproximadamente 1, 2, 3, 4 0 5 °C/minuto hasta que se alcanza la temperatura objetivo. La mezcla reticulada se puede
poner en contacto con un agente estabilizador de suspension para producir una segunda mezcla. En algunas
realizaciones, el agente estabilizador de suspensidn y la mezcla reticulada se pueden mezclar durante
aproximadamente, o al menos, 10, 15, 20, 25, 30, 35, 40, 45, 50, 55 0 60 minutos. La segunda mezcla puede ponerse
en contacto con uno 0 mas metales o sales de los mismos para producir una tercera mezcla. En algunas realizaciones,
la tercera mezcla se puede calentar. Después de calentar la tercera mezcla, la mezcla se enfria para producir una
composicion que comprende las perlas poliméricas. Cuando se va a incorporar mas de un metal en las perlas, dichos
metales pueden afadirse secuencialmente o simultdneamente. Por ejemplo, en algunas realizaciones en donde se
van a incorporar multiples metales en las perlas, los metales pueden afadirse en diferentes momentos, tales como
aproximadamente, o al menos, con 1, 2, 3,4, 5,6, 7, 8, 9 0 10 minutos de diferencia. En algunas realizaciones, en
donde se van a incorporar multiples metales en las perlas, los metales pueden afadirse con aproximadamente 1 a 10,
1a9,1a8,1a7,1a6,1a5,1a4,1a3o01a2minutos de diferencia. En algunas realizaciones, en donde se van
a incorporar multiples metales en las perlas, los metales pueden afadirse con aproximadamente 2 a 10, de 2 a 9, de
2a8,de2a7,de2a6,de2ab, de2a4ode2a 3 minutos de diferencia. En algunas realizaciones, en donde se
van a incorporar multiples metales en las perlas, los metales pueden afadirse con aproximadamente 3 a10,de 3a 9,
de3as8,de3a7 de3 a6, de3ab, de 3 a4 minutos de diferencia. En algunas realizaciones, en donde se van a
incorporar multiples metales en las perlas, los metales pueden afadirse con aproximadamente 4 a 10, de 4 a 9, de 4
a8 ded4d a7, dedaboded ab minutos de diferencia. En algunas realizaciones, en donde se van a incorporar
multiples metales en las perlas, los metales pueden afadirse con aproximadamente 5a 10, de5a9,de5a8,de5a
7 o de 5 a 6 minutos de diferencia.

En realizaciones en donde se van a incorporar multiples metales en las perlas, los metales pueden afadirse en
diferentes relaciones entre si. En algunas realizaciones, el primer metal (o sal del mismo) se aflade en una relacién
3:1, 1:1 0 1:3 a un segundo metal (o sal del mismo). También se pueden usar otras relaciones para afectar la cantidad
final de cada metal que se incorpora a las perlas poliméricas.

Después de afadir uno 0 mas metales o sales de los mismos, la mezcla de reaccidon se puede continuar para
calentarse. En algunas realizaciones, la mezcla se agita. En algunas realizaciones, la velocidad de mezclado se
mantiene constante. Sin desear quedar limitado a teoria alguna, la velocidad de mezclado se mantiene constante para
evitar la solidificacion de las perlas. La mezcla que contiene uno 0 mas metales o sales de los mismos puede
calentarse, por ejemplo, durante aproximadamente, o al menos, 1, 2, 3, 4, 5, 6, 7, 8, 9 0 10 horas. En algunas
realizaciones, la mezcla se calienta durante aproximadamente 1a10,1a9,1a8,1a7,1a6,1a5,1a4,1a301
a 2 horas. En algunas realizaciones, después del calentamiento, la mezcla se deja enfriar. El enfriamiento se puede
acelerar incubando la mezcla en un bafio de enfriamiento o la reaccidn se enfria exponiendo la reaccion o recipiente
de reaccion a la temperatura ambiente.

En algunas realizaciones, las perlas poliméricas que comprenden uno 0 mas metales o sales de los mismos se aislan.
Las perlas pueden aislarse una vez que la reaccion alcanza la temperatura ambiente. Puede usarse cualquier método
de aislamiento. En algunas realizaciones, el aislamiento de las perlas poliméricas comprende la filtracion de las perlas
poliméricas. En algunas realizaciones, el método también comprende fraccionar las perlas poliméricas para producir
una composicion que comprende perlas poliméricas de diametro sustancialmente uniforme. El fraccionamiento de las
perlas a base de tamafo permite que las perlas se agrupen segun un tamafio o intervalo de tamafios especificos.
Puede utilizarse cualquier método de fraccionamiento, tal como, aunque no de forma limitativa, los tamices. Las perlas
aisladas también se pueden lavar con diversas soluciones, tales como, aunque no de forma limitativa, agua, alcohol,
acetona y similares. En algunas realizaciones, las perlas se lavan con agua, metanol o acetona, o cualquier
combinacion de las mismas. En algunas realizaciones, el alcohol de lavado es etanol, metanol, isopropanol o cualquier
combinacion de los mismos.

En la etapa (i), las perlas poliméricas formadas en la etapa (i) se carbonizan, por ejemplo, en un bote ceramico a una
temperatura suficiente y durante un periodo de tiempo suficiente. En algunas realizaciones, las perlas se carbonizan
a una temperatura en el intervalo de 900 a 1100 °C, por ejemplo, a una temperatura de aproximadamente 900, 1000,
1050 0 1100 °C. En algunas realizaciones, las perlas se carbonizan durante aproximadamente 10, 20, 30, 40, 50, 60,
70, 80, 90, 100, 110 0 120 minutos. En algunas realizaciones, las perlas se carbonizan en atmdsfera de N,. También
se pueden usar otros gases inertes. En algunas realizaciones, antes de la carbonizacion, las perlas se precalientan
desde temperatura ambiente hasta la temperatura de carbonizacidn a una velocidad de calentamiento de
aproximadamente 1, 2, 3, 4 0 5 °C/minuto.

Después de la carbonizacion, las perlas pueden activarse. La activacion de las perlas puede realizarse en el mismo
horno que se usa para carbonizar las perlas, pero no es necesario. En algunas realizaciones, las perlas carbonizadas
se activan mediante vapor. En algunas realizaciones, las perlas pueden activarse a una temperatura en el intervalo de
800 a 1100 °C. En algunas realizaciones, las perlas pueden activarse convenientemente a una temperatura de
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aproximadamente 800, 850, 900, 950, 1000, 1050 o 1100 °C. En algunas realizaciones, las perlas carbonizadas se
activan durante aproximadamente 10, 20, 30, 40, 50, 60, 70, 80, 90, 100, 110 o 120 minutos. En algunas realizaciones,
las perlas se carbonizan a una temperatura de aproximadamente 850 °C y las perlas se activan a una temperatura de
aproximadamente 1000 °C.

Las perlas activadas pueden someterse a una reduccion por hidréogeno. La reduccion de las perlas se puede realizar
en un horno similar al usado para carbonizar y activar las perlas. Las perlas activadas se reducen a 350 °C durante 3
horas, convirtiendo asi 6xidos de metales en las perlas al estado metalico.

Las perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas metalicas que se producen mediante los métodos
descritos en la presente memoria pueden tener varios tamafios. Sin embargo, se prefiere que las perlas tengan una
distribucion de tamafio relativamente uniforme. Si es necesario, las perlas pueden manipularse, por ejemplo, mediante
molienda o filtracién, para reducir su tamafo.

Preferiblemente, las perlas que pueden usarse como catalizador en la etapa de tratamiento de oxidacion del proceso
de la presente invencion tienen diametros en el intervalo de 0,1 a 0,8 mm, mas preferiblemente en el intervalo de 0,2
a 0,8 mm. Los diametros de las perlas pueden seleccionarse convenientemente usando tamices.

Se prefiere particularmente que las perlas tengan un diametro promedio en el intervalo de 0,3 a 0,5 mm, y con la
maxima preferencia aproximadamente 0,5 mm.

Como se menciond anteriormente en la presente descripcidn, las perlas poliméricas se dopan con uno 0 mas de
aluminio, hierro, niquel, cobre, plata, cobalto, molibdeno, oro y platino o sal(es) de los mismos. En realizaciones en las
que las perlas poliméricas estan dopadas con dos de los metales mencionados anteriormente o sus sales, entonces
la relacion de los dos metales, o sales de los mismos, es preferiblemente aproximadamente 1:1, 1.2, 1:3 0 1:4.

Las perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas metdlicas descritas anteriormente tienen una eficacia
particular como catalizador en procesos para tratar aguas residuales que se originan en un proceso industrial para
producir éxido de propileno. En consecuencia, en el proceso de la presente invencion, el agua residual que se origina
en un proceso industrial para producir 6xido de propileno se somete preferiblemente a un tratamiento catalitico de
oxidacion humeda en presencia de un catalizador que comprende perlas de carbono porosas dopadas con
nanoparticulas metalicas.

Sin embargo, el catalizador mencionado anteriormente que comprende perlas de carbono porosas dopadas con
nanoparticulas metalicas puede comprender ademas nanofibras de carbono.

Por lo tanto, el catalizador mencionado anteriormente puede prepararse mediante un método que comprende las
etapas (i) y (i) como se describié anteriormente, cuyo método puede comprender ademas una tercera etapa, etapa
(iii), de someter las perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas metalicas a deposicion quimica de vapor
(CVD, por sus siglas en inglés) en presencia de una fuente de carbono para producir perlas de carbono porosas
dopadas con nanoparticulas metdlicas que comprenden nanofibras de carbono.

La fuente de carbono mencionada anteriormente puede seleccionarse de acetileno, benceno, xileno y tolueno.

En la técnica se conocen métodos para incorporar nanofibras de carbono en perlas de carbono porosas dopadas con
nanoparticulas metalicas. Por ejemplo, P. Khare y col., Chem. Eng. J. 229 (2013) 72-81 y N. Talreja y col., J. Water
Process. Eng. 3 (2014) 34-45 ambos describen métodos para cultivar nanofibras de carbono en perlas de carbono
porosas.

Una configuracion tipica de CVD puede consistir en un reactor tubular de aleacion de niquel (ID =30 mm, L =0,8 m)
colocado horizontalmente en un horno eléctrico equipado con un controlador de temperatura y programador.
Aproximadamente 20 g de las perlas que se han carbonizado, activado y reducido con H2 pueden colocarse en un
bote de acero inoxidable perforado (SS) insertado en el reactor. Se pasd gas de acetileno a un caudal de 50 sccm
(cm®/ min a temperatura y presion estandar) a través del reactor tubular para CVD y el crecimiento de nanofibras de
carbono (CNF, por sus siglas en inglés) en las perlas de carbdn activado. Las nanoparticulas metalicas incorporadas
dentro de las perlas de carbono actian como catalizador para la CVD. La CVD se puede realizar a 350 °C durante 30
minutos en presencia de acetileno para decorar las perlas con estructuras de carbono a multiples escalas en forma de
nanofibras de carbono (CNF) a una presion de 0,1-0,15 MPa.

Por lo tanto, el catalizador mencionado anteriormente puede prepararse mediante un método que comprende las
etapas (i), (ii) y (iii) como se describi6é anteriormente en la presente memoria, cuyo método puede comprender ademas
una cuarta etapa, etapa (iv), de dopado de las perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas metdlicas que
comprenden nanofibras de carbono producidas en la etapa (iii) con un oxidante.
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Preferiblemente, dicho oxidante es la sal de una base fuerte y un acido débil. Las sales de potasio y amonio de una
base fuerte y un acido débil son especialmente preferidas como oxidantes. Mas preferiblemente, dicho oxidante se
selecciona de uno o0 mas de KMnOy, K>S,0s y (NH4)2S,0 s.

Un procedimiento general para llevar a cabo la etapa (iv) puede incluir mezclar las perlas de carbono porosas dopadas
con nanoparticulas metalicas que comprenden nanofibras de carbono producidas en la etapa (iii) con soluciones
acuosas que comprenden el oxidante a una temperatura en el intervalo de 40 a 60 °C durante un periodo de 4 a 12
horas.

El oxidante para su uso en la etapa (iv) puede usarse convenientemente en agua.
Después de mezclar, el catalizador puede filtrarse y secarse antes de su uso.
Ejemplos

1) Preparacioén del catalizador de tratamiento de oxidacién

Se prepararon perlas de polimero dopadas con nanoparticulas de cobre mediante polimerizacidén en suspension. La
reaccion de polimerizacién se realizéd en un recipiente de vidrio de tres bocas de 2 litros montado sobre una manta
calefactora y equipado con un condensador de reflujo, termémetro y agitador continuo.

Una descripcion detallada del equipo que puede usarse para la reaccion de polimerizacién puede encontrarse en
Chem. Eng. Sci. 3591 (2010). Ademas, la figura 3 de US 2015/0.056.260 A1 ilustra un aparato ilustrativo que puede
usarse convenientemente para preparar perlas de carbono dopadas con nanoparticulas metalicas mediante
polimerizacion en suspension.

Se prepard una solucién de fenol (50 g) como monomero, formaldehido (63 ml) como disolvente y trietilamina (TEA)
(1,5 ml) como catalizador de polimerizacion. Posteriormente, la mezcla de fenol, formaldehido y TEA se agito (370-
410 rpm) a temperatura ambiente (aproximadamente 30 °C) durante 8 horas para preparar una solucién homogénea.

Después de 8 horas, se mezclaron 200 ml de agua en la mezcla de reaccidén. Después de 30 minutos mas, se
afadieron 3,5 g de hexametilenetetramina (HMTA) como agente de reticulacion y la mezcla de reaccion se calentd
simultaneamente a 3 °C/min hasta que la temperatura alcanzé 100 °C. Aproximadamente 45 minutos después de la
adicion de HMTA, se afiadieron 3,5 g de PVA (alcohol polivinilico hidrolizado al 95 %, peso molecular promedio 95.000)
como agente estabilizador de suspension.

Después de 25-30 minutos, se afiadieron 4 g de nitrato de cobre (Cu(NO3)».3H,0). Después de 30 minutos, la reaccion
se detuvo apagando el calentador. Después, la mezcla de reaccion se dejo enfriar a temperatura ambiente.

Después del enfriamiento, la mezcla de reaccion se filtrd para separar las perlas de sélidos del liquido residual. A
continuacion, las perlas se lavaron 2-3 veces con agua, metanol y acetona y a continuacion se secaron a temperatura
ambiente durante 12 horas. Las perlas de polimero dopadas con nanoparticulas de cobre formadas se tamizaron
después y se obtuvo un rendimiento de aproximadamente 50 g.

Dichas perlas de polimero dopadas con nanoparticulas de cobre preparadas mediante el método del ejemplo 1 se
carbonizaron a 900 °C durante 2 horas en presencia de nitrégeno, y a continuacién se activaron a 900 °C durante 1
hora en presencia de vapor a una presion de 0,1-0,15 MPa para formar perlas de carbdn activado porosas dopadas
con oxido de cobre. Posteriormente, las perlas de carbon activado porosas dopadas con oxido de cobre se redujeron
a 350 °C durante 2 horas en presencia de hidrdgeno a un caudal de 150 sccm (cm®/min a temperatura y presion
estandar) y una presion de 0,1-0,15 MPa para formar perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas de cobre.

Dichas perlas de carbono porosas dopadas con nanoparticulas de cobre se sometieron posteriormente a deposicion
quimica de vapor (CVD) a 350 °C durante 30 minutos en presencia de acetileno a un caudal de 100 sccm (cm® min a
temperatura y presion estandar) para decorar las perlas con estructuras de carbono a multiples escalas en forma de
nanofibras de carbono (CNF) a una presion de 0,1-0,15 MPa.

Dichas perlas de carbono porosas de nanofibras de carbono dopadas con nanoparticulas de cobre se trataron
adicionalmente con oxidante impregnandolos con KMnO4 mezclando las perlas con una solucién acuosa de KMnO4 a
55 °C. Se prepar6 una solucion de sal de KMnOy4 por separado al mezclar 0,8 g de la sal que se recibio en 15 ml de
agua a temperatura ambiente. Se mezclaron aproximadamente 0,3 g de las perlas del ejemplo 3 con 15 ml de solucién
acuosa de KMnO4 en un vaso de precipitados. El dopado de las perlas se realizé6 a 55 °C durante 8 h. Las perlas
dopadas con sal de potasio se secaron al vacio a 55 °C durante 30 min.

2) Experimentos de tratamiento de oxidacién
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Las perlas de catalizador como se preparan en la Seccién 1) anterior se usaron en los experimentos 1-6 en donde se
tratd una corriente de agua residual obtenida a partir de un proceso de produccién de mondmero de estireno
industrial/éxido de propileno (SM/PO). Dichos experimentos implicaron someter el agua residual a un tratamiento de
oxidacion humeda en presencia de dichas perlas de catalizador.

En los experimentos, la corriente de agua residual se alimenté a un reactor que tenia una configuracion de flujo
descendente, cuyo reactor contenia las perlas de catalizador mencionadas anteriormente. El catalizador se us6 en
una cantidad (en gramos) segun la velocidad de alimentacion de dicha corriente de agua residual (en litros por hora)
de 100 g/(I/h) para los experimentos 1-3 y 6 y 75 g/(I/h) para los experimentos 4-5.

El reactor fue un reactor tubular vertical que contenia las perlas de catalizador soportadas sobre lana de vidrio. El
reactor fue un reactor de aleacion de niquel (disponible con el nombre comercial “Inconel”) (73 mm de diametro x
210 mm de altura x 7 mm de espesor de pared), equipado con un calentador eléctrico y un termopar. Se usé un
controlador de temperatura PID (PID = Derivado Integral Proporcional) para mantener la temperatura de reaccion. Se
uso un mandmetro para controlar la presion de entrada del reactor.

Antes de comenzar el flujo de liquido (alimentacidén de corriente de agua residual), se alimenté por separado una
corriente de gas que comprende oxigeno y nitrdgeno al reactor para presurizar el reactor. Dicha corriente de gas se
generé combinando una corriente de oxigeno puro con una corriente de aire. La corriente de gas combinada
comprendia una mezcla de aire y oxigeno (puro), en donde la presion total fue de 27 bar compuesta por 15 bar de aire
y 12 bar de oxigeno (puro).

Directamente después de iniciar el flujo de liquido, se mantuvo la presidon en el reactor alimentando oxigeno puro.
Dicha corriente de oxigeno puro tenia un caudal de 1 sccm (cm®/min a temperatura y presion estandar).

La presion del reactor fue de 27 bar y la temperatura en el reactor se muestra en la Tabla 1 a continuacion. En el
reactor, el agua residual se sometid a un tratamiento de oxidacidén en presencia de oxigeno y las perlas de catalizador.
La corriente tratada resultante que sale del reactor se enfrié por medio de un intercambiador de calor (enfriador). A
continuacion, la corriente tratada enfriada se envid a un separador liquido-gas, que comprendia una piezaen T en la
linea de salida, en donde dicha corriente se separd en una corriente de gas y una corriente de liquido. La corriente de
liquido que sale del separador se dividio en 2 subcorrientes. Una de estas subcorrientes de la linea de reciclado (en
adelante “corriente de reciclaje”) se combind a continuacion con la corriente de agua residual y luego se reciclo al
reactor. La otra subcorriente (en adelante “corriente de no reciclaje”) se descartdé mediante una linea de producto. La
presién en el sistema reactor, que incluye el enfriador, se control6 mediante un regulador de presién en la salida para
la corriente de gas que se origina en el separador liquido-gas.

Los experimentos se llevaron a cabo de forma continua. Después del inicio de un experimento, la COD (demanda
quimica de oxigeno) de la corriente de liquido que sale del separador comenzé a disminuir. Cada experimento durd 5
horas. Después de completar un experimento y antes de comenzar un nuevo experimento, el reactor y el tubo asociado
se lavaron con agua para eliminar cualquier deposicion y residuo.

La Tabla 1 a continuacion muestra detalles adicionales de los experimentos y los resultados del tratamiento de aguas
residuales en términos de reduccién de COD. Se llevaron a cabo dos conjuntos de experimentos. En los experimentos
1-3, el agua residual tenia una COD inicial relativamente baja, mientras que en los Experimentos 4-6 el agua residual
tenia una COD inicial relativamente alta.

Tabla 1

Exp. | Temperatura | Carga de | Corriente de | Corriente de | Porciéon de | COD inicial | COD final [ Conversién

del reactor |catalizador| no reciclaje | reciclaje de | reciclaje (mg/l) (mg/l) de COD
°C) (9) de caudal caudal (%) @ (%) @&
(ccpm) (1 (ccpm) (1

1) 220 6 1 0 0 34.339 15.838 54

2 220 6 1 5 83 32.237 10.091 69

3 220 6 1 9 90 35.040 8.269 76

4 (*) 230 9 2 0 0 118.560 27.360 77

5 230 9 2 1 33 111.264 3.526 97

6 230 12 2 1 33 114.304 1.508 99

(*) = no segun la invencién; COD = demanda quimica de oxigeno

(1) ccpm = cm®/min o0 ml/min (en condiciones de funcionamiento). Corriente de no reciclaje de caudal = corriente de

agua residual de la velocidad de alimentacién antes de que esta Ultima se combine con la corriente de reciclaje.

12




10

15

20

25

30

35

40

ES 2965 180 T3

Exp.

Temperatura
del reactor
(°C)

Carga de
catalizador

©

Corriente de
no reciclaje
de caudal
(ccpm) @

Corriente de
reciclaje de
caudal
(ccpm) @

Porcion de
reciclaje
(%) @

COD inicial | COD final | Conversion
(mg/l) de COD
(%) @

(2) Porcion de reciclaje = (caudal de corriente en la linea de reciclaje/[caudal total de corrientes en la linea de
producto y linea de reciclaje])*100
(3) Conversion de COD = [1-(COD final/COD inicial)]*100

La Tabla 2 a continuacion representa las propiedades tipicas del agua residual generada a partir de un proceso
industrial de produccién SM/PO, en donde se produce 6xido de propileno (PO).

Tabla 2

Propiedad Unidad de Valores
medicion

COD inicial mg/! 80.000-125.000

Suma de sales sddicas organicas (formiato, acetato, propionato, benzoato) mg/I| 35.000-42.000

Propilenglicol mg/I| 4000-9000

Fenol mg/I| 1500

Oxigenados aromaticos (principalmente Cg/Co) mg/I| 3000-3500

Densidad kg/m® 1030-1050

pH ~10

Na* en Na,CO3/HCO3 mg/! 8500-10.000

En los experimentos 4-6 (véase la Tabla 1), la COD inicial se encuentra en el intervalo de 80.000-125.000 para la COD
inicial mencionada en la Tabla 2. El agua residual tratada en los experimentos 1-3 (ver Tabla 1) también fue agua
residual obtenida de un proceso industrial de produccién SM/PO, pero dicha aguas residuales se habia diluido primero
con agua, lo que dio como resultado una COD inicial mas baja.

Como se puede ver, para todos dichos experimentos 1-6, la COD del agua residual se reduce ventajosamente de
manera significativa reciclando parte de la corriente de liquido tratada y separada al reactor. Ademas, los experimentos
1-3 muestran que al aumentar la porcion de reciclaje, la COD del agua residual se reduce aun mas. Ademas, en
particular, los experimentos 4-6 muestran que al aplicar el proceso de tratamiento de aguas residuales de la presente
invencién, una COD relativamente alta que es tipica para el agua residual del proceso SM/PO puede reducirse
ventajosamente incluso en un 97-99 % (en una porcion de reciclaje de solo 33 %). Lo anterior demuestra la
sorprendente eficiencia del proceso de la presente invencion.
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REIVINDICACIONES

Un proceso para tratar aguas residuales de un proceso industrial para producir 6xido de propileno, cuya agua
residual contiene hidrocarburos y sales, cuyo proceso comprende someter el agua residual a un tratamiento
catalitico de oxidacién hiumeda que comprende:

alimentar una corriente que comprende el agua residual a un reactor,

someter la corriente que comprende el agua residual a un tratamiento de oxidacion en presencia de oxigeno
y un catalizador que da como resultado una corriente tratada, en donde el catalizador comprende perlas de
carbono porosas dopadas con nanoparticulas metalicas;

enviar al menos parte de la corriente tratada a un separador en donde la corriente tratada se separa en una
corriente de gas y una corriente de liquido; y

reciclar parte de la corriente de liquido al reactor.

El proceso segun la reivindicacion 1, en donde la etapa de tratamiento de oxidacion se lleva a cabo a una
temperatura en el intervalo de 120 a 300 °C, preferiblemente de 150 a 280 °C, y una presion en el intervalo
de 2 a 20 MPa, preferiblemente de 2 a 12 MPa.

El proceso segun la reivindicaciéon 1 o 2, que se lleva a cabo de manera continua.

El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde una corriente de gas que
comprende oxigeno y opcionalmente un gas inerte se alimenta al reactor.

El proceso segun la reivindicacion 4, en donde la cantidad de oxigeno en la corriente de gas que comprende
oxigeno y opcionalmente un gas inerte esta en el intervalo de 1 a 100 % en volumen, adecuadamente de 10
a 100 % en volumen, mas adecuadamente de 20 a 100 % en volumen, mas adecuadamente de 25 a 100 %
en volumen.

El proceso segun la reivindicacién 4 o 5, en donde la corriente de gas que comprende oxigeno y
opcionalmente un gas inerte es una corriente de gas que consiste en aire o una corriente de gas que consiste
en una combinacion de aire y una cantidad adicional de uno 0 mas gases inertes.

El proceso segun la reivindicacién 4 o 5, en donde la corriente de gas que comprende oxigeno y
opcionalmente un gas inerte es una corriente de gas en donde la concentracidon de oxigeno es mayor que la
del aire, preferiblemente una corriente de gas en donde la cantidad de oxigeno esta en el intervalo de 25 a
100 % en volumen.

El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde el catalizador se usa en una
cantidad (en gramos) segun la velocidad de alimentacién de la corriente que comprende el agua residual (en
litros por hora) en el intervalo de 10 a 300 g/1/h), adecuadamente de 25 a 250 g/1/h).

El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde de 1 a 99 %, preferiblemente
de 5 a 95 %, mas preferiblemente de 20 a 95 %, de la corriente de liquido separada por el separador se
recicla al reactor.

El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en donde el agua residual antes del

tratamiento segun el proceso tiene un valor de demanda quimica de oxigeno en el intervalo de 80.000 a
125.000 mg/l.
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