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DESCRIPCION

Procedimiento para la hidroformilacién de olefinas de cadena corta en la corriente de reciclaje de una hidroformilacion en
fase liquida

Hidroformilacion en fase liquida

El proyecto que dio lugar a esta solicitud de patente fue financiado en el ambito del acuerdo de subvencion N° 680395 del
programa de investigacién e innovacion Horizon 2020 de la Unidn Europea.

La presente invencién se refiere a un procedimiento para la hidroformilaciéon de olefinas de cadena corta, en particular
olefinas C2 a C5, en el que el sistema catalitico en la segunda etapa de hidroformilacion esta presente heterogeneizado
sobre un soporte a base de un material ceramico poroso.

La hidroformilaciéon es una de las reacciones mas significativas en la quimica a gran escala, con una capacidad de
produccién global al afio de varios millones de toneladas. En este caso, los alquenos (olefinas) se transforman con una
mezcla de monoxido de carbono e hidrégeno (también: gas de sintesis o sintegas) bajo empleo de un catalizador para
dar aldehidos, que son productos intermedios importantes y valiosos en la produccion de productos quimicos en masa,
como alcoholes, ésteres o plastificantes.

La hidroformilacion se realiza exclusivamente mediante catalisis homogénea a escala industrial. Los sistemas cataliticos
de metal de transicion solubles se basan habitualmente en cobalto o rodio, que se emplea frecuentemente con ligandos
que contienen fésforo, a modo de ejemplo fosfinas o fosfitos, para la hidroformilacién de olefinas de cadena mas bien
corta.

Los problemas en el caso de los procedimientos conocidos son multiples, ya que estos van asociados en especial a que
tanto rodio como también cobalto y sus compuestos son relativamente caros. Se realiza un elevado gasto energético y
técnico en el procedimiento para evitar en lo posible pérdidas de catalizador durante el proceso de hidroformilacién, a
modo de ejemplo mediante etapas de reciclaje de catalizador, en parte muy complejas. Ademas, las etapas de purificacion
de producto se complican para asegurar que quede la menor cantidad posible de residuos de catalizador en el producto.

Otros problemas en los procedimientos por catélisis homogénea conocidos son |la estabilidad de los ligandos, que deben
soportar las condiciones de hidroformilacion, como temperatura, presién, valor de pH, etc., y el consumo del disolvente
empleado durante el proceso, que se debe compensar mediante dosificacion posterior.

Para evitar los problemas citados anteriormente en la hidroformilacion por catalisis homogénea se han desarrollado
procedimientos de hidroformilacidn en los que el sistema catalitico se heterogeneiza, en especial mediante inmovilizacion
sobre un material soporte (véase la discusion introductoria en el documento WO 2015/028284 A1). Por lo tanto, los
conceptos heterogeneizacién e inmovilizacidon se deben entender de modo que el catalizador se inmovilice sobre la
superficie y/o en los poros de un material soporte sélido mediante formacidn de una pelicula de liquido delgada con ayuda
de unliquido idnico y en el sentido clasico no se presente una reaccion de disolucidn, en la que el catalizador esta disuelto
de manera homogénea.

Con respecto a la inmovilizacidn, o bien heterogeneizacién, el documento WO 2015/028284 A1 ya mencionado da a
conocer los denominados sistemas SILP (SILP = Supported lonic Liquid Phase), en los que el sistema catalitico se
inmoviliza con rodio, iridio o cobalto como atomo central, en especial sobre un soporte de diéxido de silicio poroso, bajo
empleo de un liquido idnico.

El documento WO0O2015/086634 A1 da a conocer un procedimiento para preparar aldehidos mediante hidroformilacion de
alquenos en dos etapas. En este caso, un gas de ciclo que contiene al menos una parte de los productos, asi como
eductos que no han reaccionado se retira continuamente de una zona de reaccién primaria. Los eductos que no han
reaccionado se someten a una hidroformilacion adicional en una segunda etapa, en la que se emplea un sistema catalitico
SILP.

El documento DE 20 55 539 A1 se refiere a un procedimiento para la hidroformilacién de olefinas mediante reaccién con
hidrogeno y mondxido de carbono en presencia de un compuesto de hidridocarbonilbis-(fosfina trisustituida, arsina o
estibina)-rodio como catalizador. El catalizador se aplica en este caso sobre un soporte sélido y la reaccion tiene lugar
en fase gaseosa.

No obstante, el problema en los sistemas SILP conocidos es que, tras un cierto periodo de tiempo se puede observar un
claro descenso de la actividad del catalizador y con ello una reduccion de la conversion. Esto se puede atribuir a diversos
efectos, a modo de ejemplo una condensacidn de los productos en los poros y a correspondientes reacciones derivadas,
como condensaciones alddlicas, o laformacion de agua, que puede conducir a una desactivacion de ligandos, la formacion
de productos secundarios y/o la inundacién de los poros, mediante lo cual no se puede descargar el catalizador.
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Por lo tanto, el cometido de la presente invencién consistia en proporcionar un procedimiento para la hidroformilacion de
olefinas que no presente los problemas mencionados anteriormente y que conduzca, en particular, a un aumento de la
conversion y de la vida util del catalizador.

Segun la reivindicacién 1, esta tarea se soluciona efectuandose la hidroformilacion en dos etapas, empleandose en la
segunda etapa de hidroformilaciéon un catalizador en el que el sistema catalitico se presenta heterogeneizado sobre un
soporte de un material ceramico poroso.

Por consiguiente, un objeto de la presente invencion es un procedimiento para la produccién de aldehidos mediante
hidroformilacién de una primera mezcla de partida que comprende olefinas C2 a C5 como eductos, comprendiendo la
hidroformilacién al menos dos etapas de hidroformilacion, caracterizado porque

en la primera etapa de hidroformilacion se hidroformila la mezcla de partida con gas de sintesis en presencia de
un primer sistema catalitico en una primera zona de reaccion,

se elimina continuamente un producto de salida gaseoso de la primera zona de reaccién, que contiene al menos
una parte de los aldehidos producto resultantes y al menos una parte de las olefinas que no han reaccionado, y
el producto de salida gaseoso de la primera hidroformilacién se somete a una etapa de separacién de sustancias
en la que el producto de salida gaseoso se separa en al menos una fase rica en olefinas que no ha reaccionado,
al menos una fase de producto rica en aldehidos y opcionalmente se separa una corriente de gas de purga;

la fase rica en olefinas que no ha reaccionado, obtenida después de pasar por una etapa de separacion de
sustancias después de la primera hidroformilacion, y/o la corriente de gas de purga opcional se hace pasar como
una segunda mezcla de partida a la segunda etapa de hidroformilacion; y

en la segunda etapa de hidroformilacién se somete una segunda mezcla de partida en estado gaseoso con gas
de sintesis, en presencia de un segundo sistema catalitico, que contiene un metal del 8° o0 9° grupo del Sistema
Periodico de los Elementos, al menos un ligando organico que contiene foésforo, un estabilizador y opcionalmente
un liquido idnico, a una hidroformilacién adicional en una segunda zona de reaccién, conduciéndose la segunda
mezcla de partida y el gas de sintesis a través de un soporte de un material ceramico poroso, sobre el que se
presenta el sistema catalitico heterogeneizado,

siendo el soporte un monolito, es decir, un bloque de un material ceramico, sobre el que se aplica un revestimiento
de lavado del mismo u otro material ceramico, referido al material ceramico del soporte.

Como primera mezcla de partida se pueden emplear todas las mezclas que comprenden olefinas C2 a C5, en especial
eteno, propeno, 1-buteno, 2-buteno, 1-penteno o 2-penteno, como eductos. De manera comprensible, la cantidad de
olefinas en las mezclas de partida debera ser suficientemente elevada para poder realizar una hidroformilacion de manera
rentable. A estas pertenecen en especial mezclas técnicas de la industria petroquimica, como por ejemplo corrientes de
refinado (refinado [, Il o Ill) o butano crudo. Segun la presente invencion, el butano crudo comprende 5 a 40 % en peso
de butenos, preferentemente 20 a 40 % en peso de butenos (los butenos se componen de 1 a 20 % en peso de 1-buteno
y 80 a 99 % en peso de 2-buteno) y 60 a 95 % en peso de butanos, preferentemente 60 a 80 % en peso de butanos.

La primera etapa de hidroformilacion en la primera zona de reaccion corresponde en especial a una hidroformilacion por
catélisis homogénea, en el que el primer sistema catalitico se presenta (completamente) disuelto en |a fase liquida de la
mezcla de reaccion. El sistema catalitico de la primera hidroformilacién comprende preferentemente un metal de transicion
del 8° 0 9° grupo del Sistema Periédico de los Elementos (PSE) y al menos un ligando organico que contiene fésforo.

El ligando organico que contiene fésforo para el primer sistema catalitico presenta preferentemente la Férmula general
(V1)

R-A-R"-A- R" (V1)

siendo R', R"y R" respectivamente radicales organicos, con la condicion de que R'y R" no sean idénticos y ambos A sean
respectivamente un grupo -O-P(-O)2- puenteante, estando unidos dos de los tres dtomos de oxigeno -O- respectivamente
al radical R'y al radical R". Preferentemente, los radicales organicos R', R"y R" no contienen ningun grupo trialcoxisilano
terminal.

En una forma de realizacion preferente, R, R" y R" en el compuesto de la Férmula (VI) se seleccionan preferentemente
de grupos 1,1'-bifenilo, 1,1'-binaftilo y orto-fenilo sustituidos o no sustituidos, en especial de grupos 1,1'-bifenilo sustituidos
0 no sustituidos, con la condicion de que R'y R" no sean idénticos. De modo especialmente preferente, los grupos 1,1'-
bifenilo sustituidos en posicién 3,3' y/o 5,5' del cuerpo basico de 1,1'-bifenilo presentan un grupo alquilo y/o un grupo
alcoxi, en especial un grupo alquilo C1-C4, de modo especialmente preferente un grupo terc-butilo y/o metilo y/o
preferentemente un grupo alcoxi C1-C5, de modo especialmente preferente un grupo metoxi.
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Como metales se pueden emplear en especial hierro, rutenio, iridio, cobalto o rodio, preferentemente cobalto o rodio.
Como especies activas cataliticas se consideran habitualmente complejos (ligando)-carbonilicos de atomos metalicos,
que se forman bajo presién y temperatura elevadas en la mezcla de reaccién liquida.

La primera hidroformilacién se puede realizar en especial en presencia de un disolvente, debiendo ser compatible el
disolvente con el procedimiento de hidroformilacién. Como disolventes se pueden emplear los disolventes conocidos por
el especialista para la hidroformilacién clasica, a modo de ejemplo alcanos, hidrocarburos aromaticos, agua, éteres,
ésteres, cetonas, alcoholes y los productos de reaccion o secundarios de hidroformilacién, como aldehidos y productos
de condensacién de aldehidos.

Ademas, la primera hidroformilacién se puede realizar a una presién de 10 a 400 bares, preferentemente 15 a 250 bares.
La temperatura en la hidroformilacién puede ascender a 70 hasta 250 °C, preferentemente 100 a 200 °C. Las condiciones
de presion y temperatura corresponden en principio a las condiciones tipicas para hidroformilaciones clasicas por catalisis
homogénea. Lo Unico importante es que después de la primera hidroformilacién se forma una fase gaseosa que contiene
al menos una parte de las olefinas que no han reaccionado, que se puede llevar a cabo para la segunda hidroformilacion.

La primera zona de reaccidon comprende al menos un reactor en el que se realiza la primera etapa de hidroformilacion.
Naturalmente, también son concebibles formas de realizacién en las que se presentan varios reactores accionados
simultdneamente conectados en paralelo o en serie. Como reactor para la primera etapa de hidroformilacion entran en
consideracién todos los tipos de reactor apropiados para la hidroformilacién, en especial reactores gas-liquido. Son
reactores apropiados en especial reactores de caldera de agitacidon, reactores de columnas de burbujas, reactores de
columnas de burbujas en cascada, reactores de circuito de chorro o reactores de circulacidon en bucle.

Tras la primera etapa de hidroformilacién, de la primera zona de reaccidn se extrae continuamente un producto de salida
gaseoso, que contiene al menos una parte de los aldehidos producto producidos, al menos una parte de olefinas no
transformadas y gas de sintesis. El producto de salida gaseoso puede contener otras sustancias, a modo de ejemplo
alcanos ya contenidos en la primera mezcla de partida o productos de punto de ebullicion elevado formados en la primera
hidroformilacién, a modo de ejemplo acetales, aldoles, semiacetales u otros productos secundarios.

El producto de salida gaseoso, después de la primera hidroformilacion, pasa primero por una etapa de separacion de
sustancias en la que el producto de salida gaseoso se divide en al menos una fase rica en olefinas que no han reaccionado,
la cual, ademas de olefinas que no han reaccionado, también puede incluir gas de sintesis y sustancias inertes, en
particular alcanos, y al menos una fase rica en aldehido producto que, ademas del aldehido producto, puede contener
también olefinas que no han reaccionado y sustancias inertes, en particular alcanos. La etapa de separacién de
sustancias se puede llevar a cabo mediante procedimientos de separacidon de sustancias conocidos tales como
condensacién, destilacion, centrifugacion, nanofiltracion o una combinacion de varios de ellos, preferentemente
condensacién o destilacion, de forma especialmente preferente mediante condensacién.

En el caso de la separacion de sustancias, ademas de las dos fases mencionadas, también se puede separar una corriente
de gas de purga, que tiene una composicién similar o idéntica a la fase rica en olefinas que no ha reaccionado. La
corriente de gas de purga se puede generar dividiendo la corriente de la fase rica en olefinas que no han reaccionado
después de la separacién de las sustancias, en particular la condensacién, teniendo en particular la corriente de gas de
purga un caudal menor que la corriente de la fase rica en olefinas que no han reaccionado. La separaciény la eliminacion
de una corriente de gas de purga también puede ser ventajosa porque evita que se acumulen impurezas del gas de
sintesis, por ejemplo N2, o sustancias inertes presentes en la mezcla de partida (por ejemplo, alcanos) en el sistema de
hidroformilacidén cerrado. La corriente de gas de purga no se devuelve entonces a la primera zona de reaccién, sino que
se conduce a los siguientes procesos (separacion de sustancias, separacién de aldehidos, tratamiento), con lo cual las
impurezas y los compuestos inertes mencionados no permanecen en el sistema y se acumulan, sino que se eliminan.

Como segunda mezcla de partida para la segunda hidroformilacién se pueden utilizar tanto |la fase rica en olefinas que no
han reaccionado como la corriente de gas de purga. Sin embargo, la segunda mezcla de partida debe estar presente en
estado gaseoso. A modo de ejemplo, con ello se puede asegurar que las fases empleadas como segunda mezcla de
partida pase previamente a través de un intercambiador de calor para asegurar que la mezcla de partida total se presente
en |la fase gaseosa.

Se ha demostrado que las olefinas que no se han transformado en la primera etapa de hidroformilacion se pueden
transformar aun en el aldehido producto deseado en la segunda etapa de hidroformilacién mediante el empleo de sistemas
cataliticos heterogeneizados sobre materiales ceramicos porosos. Por lo tanto, la configuracidn del procedimiento que
combina una hidroformilacion por catalisis homogénea en fase liquida con una hidroformilacion adicional en la fase
gaseosa con un sistema catalitico heterogeneizado es también ventajosa, ya que los eductos se pueden alimentar en
estado gaseoso a la segunda etapa de hidroformilacion. De este modo, una segunda etapa de hidroformilacion de este
tipo y la correspondiente técnica de reactor, o bien procedimiento, se pueden integrar de modo relativamente facil en
instalaciones existentes con la corriente de un reactor de hidroformilacién de fase liquida ya existente.

El procedimiento segun la invencién se refiere en especial a procedimientos técnicos de hidroformilacién, que se realizan
segun el principio de reciclaje de gas (también procedimientos de gas de circulacion o proceso de reactor de
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fraccionamiento). En este caso, los productos de hidroformilacién con gas de sintesis excedente se descargan del reactor
en forma de gas, arrastrandose también concomitantemente productos secundarios y/u olefinas de partida no
transformadas.

5 El segundo sistema catalitico utilizado en la segunda etapa de hidroformilacion contiene un metal de transicién del grupo

8° 0 9° del Sistema Periddico de los Elementos, en especial hierro, rutenio, iridio, cobalto o rodio, de modo especialmente

preferente cobalto y rodio, al menos un ligando organico que contiene fésforo, un estabilizador y opcionalmente un liquido
iénico.

10 El estabilizador es preferentemente un compuesto de amina organico, de modo especialmente preferente un compuesto
de amina organico que contiene al menos una unidad 2,2,6,6-tetrametilpiperidina segun la Férmula (1):

:
A
J L
7 Lol T
" (1

15 En una forma de realizacién especialmente preferente de la presente invencién, el estabilizador se selecciona del grupo
constituido por los compuestos de las siguientes Férmulas (1.1), (1.2), (1.3), (1.4), (1.5), (1.6), (1.7) y (1.8).
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correspondiendo n a un nimero entero de 1 a 17,

Pa
PN
H (1.8),

correspondiendo R a un grupo alquilo C6 a C20.

El liquido idnico presente opcionalmente en el sentido de la presente invencion es un liquido casi anhidro (contenido en
agua < 1,5 % en peso, referido al liquido i6nico total), que es liquido a presidn normal (1,01325 bar) y preferentemente a
25 °C. El liquido idnico esta constituido preferentemente poriones en mas de 98 % en peso.

En una forma de realizacién preferente, el anion de liquido iénico se selecciona a partir del grupo constituido por
tetrafluoroborato [BF4]; hexafluorofosfato [PF6]; dicianodiamida [N(CN)2]:; bis(trifluorometilsulfonil)imida [NTf];
tricianometida [C(CN)s]; tetracianoborato [B(CN)4]; halogenuros, en especial ClI,, Br, F, I; hexafluoroantimoniato [SbFs]
;. hexafluoroarseniato [AsFe]; sulfato [SO4]%> ; tosilato [C7H7SOsz]; triflato CF3SOs; nonaflato [CaF9SOs]; tris-
(pentafluoroetil)-trifluorofosfato [PFs(CaoFs)s]; tiocianato [SCNJ; carbonato [COs}*; [RA-COO]; [RA-SOs]; [RA-SO4];
[RAPO4RB]- y [(RA-SO2)2NT, pudiendo RAY RB ser iguales o diferentes entre si y respectivamente un grupo alquilo lineal
o ramificado alifatico o aliciclico con 1 a 12 atomos de carbono, un grupo perfluoroalquilo o un grupo arilo sustituido con
C5-C18, que puede estar sustituido por uno o varios atomos de halégeno.
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El cation del liquido iénico se selecciona preferentemente a partir del grupo constituido por cationes amonio cuaternarios
de la férmula general [NR'R2R3R4]*, representando R', R2 RS3, R* en cada caso independientemente entre si un grupo
alquilo C1-C8; cationes fosfonio de la Formula general [PR'R?R°R*", representando R', R2 RS2 R* en cada caso
independientemente entre si un grupo alquilo C1-C8; cationes imidazolio de la Férmula general (Il)

R (an,

representando R', R?, R®y R* en cada caso independientemente entre si H o un grupo alquilo C1a C8, un grupo
alcoxi C1a C8, un grupo aminoalquilo C1 a C6 opcionalmente sustituido o un grupo arilo C5 a C12 opcionalmente
sustituido;

cationes piridinio de la Férmula general (lI1)

(m,

representando R' y R? en cada caso independientemente entre si H o un grupo alquilo C1 a C8, un grupo alcoxi
C1 a C6, un grupo aminoalquilo C1 a C6 opcionalmente sustituido o un grupo arilo C5 a C12 opcionalmente
sustituido;

cationes pirazolio de la Férmula general (1V)

W

representando R'y R? en cada caso independientemente entre si H o un grupo alquilo C1 a C8, un grupo alcoxi
C1 a C6, un grupo aminoalquilo C1 a C6 opcionalmente sustituido o un grupo arilo C5 a C12 opcionalmente
sustituido;

cationes triazolio de la Férmula general (V)

S V),

representando R' und R? y/o R3 en cada caso independientemente entre si H o un grupo alquilo C1 a C8, un
grupo alcoxi C1 a C6, un grupo aminoalquilo C1 a C6 opcionalmente sustituido o un grupo arilo C5 a C12
opcionalmente sustituido.

En una forma de realizacién preferente, el cation del liquido iénico es un catién imidazolio segun la Formula (Il) citada
anteriormente con la correspondiente definicién de los radicales R' a R4 En una forma de realizacion especialmente
preferente, el liquido iénico se selecciona del grupo constituido por bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-etil-3-
metilimidazolio, hexafluorofosfato de 1-butil-3-metilimidazolio, tetrafluoroborato de 1-butil-3-metilimidazolio,
bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-butil-3-metilimidazolio, etilsulfato de 1-etil-3-metilimidazolio,
bis(trifluorometilsulfonil)imida de trioctiimetilamonio y octilsulfato de 1-butil-3-metilimidazolio.

El liquido idnico presente opcionalmente sirve como disolucion soporte para el catalizador de metal de transicién con
ligandos y el estabilizador en el sistema catalitico segun la invencion. En este caso es importante que el liquido idnico

7
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pueda absorber, es decir, disolver los reactivos (olefinas de partida y gas de sintesis) en medida suficiente y presente una
presion de vapor relativamente reducida, para que el sistema catalitico se presente como reserva de liquido también a
temperaturas elevadas. No obstante, sorprendentemente se pudo descubrir que también el estabilizador puede formar
una pelicula de liquido estable en los poros del soporte y de este modo puede sustituir parcial o completamente el liquido
iénico.

Para todos los componentes filmogenos, es decir, en este caso el liquido iénico y/o el estabilizador, |a solubilidad en gas
para los reactivos sera mejor que la solubilidad en gas de los productos. Ya por este motivo se puede conseguir una
separacion de sustancias parcial entre olefinas educto empleadas y aldehidos producto formados. En principio, a tal efecto
serian concebibles también otras sustancias filmdgenas, aunque se debe asegurar que no se llegue a una formacién
acrecentada de productos de punto de ebullicién elevado y/o que se limite el seguimiento de olefinas educto.

El ligando organico que contiene fosforo para el segundo sistema catalitico presenta preferentemente la Férmula general
(V1)

R-A-R"-A- R" (V1)

siendo R', R"y R" respectivamente radicales organicos, con la condicion de que R'y R" no sean idénticos y ambos A sean
respectivamente un grupo -O-P(-O)2- puenteante, estando unidos dos de los tres dtomos de oxigeno -O- respectivamente
al radical R'y al radical R". Preferentemente, los radicales organicos R', R"y R" no contienen ningun grupo trialcoxisilano
terminal.

En una forma de realizacion preferente, R', R" y R" en el compuesto de la Férmula (V1) se seleccionan preferentemente a
partir de grupos 1,1'-bifenilo, 1,1'-binaftilo y orto-fenilo sustituidos o no sustituidos, en especial a partir de grupos 1,1'-
bifenilo sustituidos 0 no sustituidos, con la condicion de que R'y R" no sean idénticos. De modo especialmente preferente,
los grupos 1,1'-bifenilo sustituidos en posicion 3,3' y/o 5,5' del cuerpo basico de 1,1'-bifenilo presentan un grupo alquilo
y/o un grupo alcoxi, en especial un grupo alquilo C1-C4, de modo especialmente preferente un grupo terc-butilo y/o metilo
ylo preferentemente un grupo alcoxi C1-C5, de modo especialmente preferente un grupo metoxi.

Segun la invencion, el sistema catalitico mencionado anteriormente se presenta heterogeneizado sobre un soporte de un
material ceramico poroso. En el sentido de la presente invencion, la expresidn "heterogeneizado sobre un soporte” se
debe entender de modo que el sistema catalitico se inmovilice sobre |a superficie interior y/o exterior de un material soporte
solido mediante formacién de una pelicula delgada, sdlida o liquida con ayuda del estabilizador y/u opcionalmente el
liquido idnico. La pelicula también puede ser sélida a temperatura ambiente y liquida en condiciones de reaccion.

La superficie interna del material soporte sélido comprende en especial la superficie interna de los poros y/o canales.
Conceptualmente, inmovilizacidn comprende tanto el caso de que el sistema catalitico y/o las especies cataliticamente
activas se presenten disueltos en la pelicula sélida o liquida como también el caso de que el estabilizador actie como
agente adhesivo, 0 que el sistema catalitico se adsorba sobre la superficie pero no se presente unido quimica, o bien
covalentemente sobre la superficie.

Por lo tanto, seguln la invencidn no se presenta una disolucion de reaccion en el sentido clasico, en la que el catalizador
esta disuelto de manera homogénea, sino que el sistema catalitico se encuentra distribuido de manera dispersa sobre la
superficie y/o en los poros del soporte.

El material ceramico poroso se selecciona preferentemente del grupo constituido por una ceramica de silicato, una
ceramica oxidica, una ceramica de nitruro, una ceramica de carburo, una ceramica de siliciuro y mezclas de estas.

La ceramica de silicato se selecciona preferentemente de alumosilicato, silicato de magnesio y mezclas de estos, como
por ejemplo bentonita. La ceramica oxidica se selecciona preferentemente a partir de 6xido de y-aluminio, 6xido de a-
aluminio, diéxido de titanio, 6xido de berilio, 6xido de zirconio, titanato de aluminio, titanato de bario, 6xido de zinc, éxidos
de hierro (ferritas) y mezclas de estos. La ceramica de nitruro se selecciona preferentemente a partir de nitruro de silicio,
nitruro de boro, nitruro de aluminio y mezclas de estos. La ceramica de carburo se selecciona preferentemente a partir de
carburo de silicio, carburo de boro, carburo de wolframio o mezclas de estos. También son concebibles mezclas de
ceramica de carburo y nitruro, los denominados carbonitruros. La ceramica de siliciuro es preferentemente disiliciuro de
molibdeno. El soporte segun la presente invencién, sobre el que se aplica el sistema catalitico, consiste preferentemente
en una ceramica de carburo.

El soporte es un monolito, es decir, el soporte a partir del material ceramico poroso esta constituido por un bloque (un
objeto tridimensional) a partir de un material ceramico. El bloque puede tanto estar formado en una pieza como también
estar constituido por varias partes, es decir, al menos dos partes individuales, que se pueden ensamblar y/o estan unidas
entre si de manera fija o desmontable para dar un bloque. No obstante, el soporte no es un granulado que se pueda
emplear como carga de catalizador en reactores de lecho fijo.

El soporte de material ceramico poroso es preferentemente un componente que se extiende tridimensionalmente y que
puede presentar en su seccién transversal cualquier forma geométrica, por ejemplo redonda, angular, cuadrada o similar
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El componente que se extiende tridimensionalmente, que se puede emplear como soporte, presenta una direccidon
longitudinal (direccién de la extension mas larga) en direccién de flujo principal (direccién en la que la mezcla de partida
y el gas de sintesis fluyen de la entrada a la salida del reactor) en una forma de realizacién preferente.

El soporte formado de este modo a partir del material ceramico poroso presenta al menos un canal continuo en la direccion
de flujo principal. No obstante, el canal o los canales pueden estar configurados de modo que no sean completamente
continuos, sino que presenten un cierre en el extremo que se opone a la entrada del reactor, o bien que el canal esté
cerrado en este extremo. El soporte también puede presentar al menos dos 0 mas canales. El diametro de los canales se
puede situar en el intervalo de 0,25 a 50 mm, preferentemente en el intervalo de 1 a 30 mm, ademas preferentemente en
el intervalo de 1,5 a 20 mm y de modo especialmente preferente en el intervalo de 2 a 16 mm. Si estan presentes varios
canales, los diametros de los canales pueden ser iguales o diferentes. El diametro de los canales en comparacién con el
diametro o uno de los diametros del soporte total se debe seleccionar en especial de modo que no se afecte a la estabilidad
mecanica.

Ademas, el soporte a partir del material ceramico es poroso, es decir, presenta poros. El sistema catalitico segun la
invencidon también se encuentra en especial en la pelicula sélida o liquida en estos poros. El diametro de poro se sitla
preferentemente en el intervalo de 0,9 nm a 30 um, preferentemente en el intervalo de 10 nm a 25 ym y de modo
especialmente preferente en el intervalo de 70 nm a 20 um. El diametro de poro se puede determinar por medio de
adsorcion de nitrégeno o porosimetria de mercurio segun la Norma DIN 66133 (estado: 06-1993).

En una forma de realizacion preferente, el soporte presenta poros continuos al menos parcialmente, que se extienden de
la superficie hacia los canales y/o de un canal al siguiente canal o a los siguientes canales. También es posible que varios
poros estén unidos entre si y formen en total un Unico poro continuo.

La produccidén del soporte a partir de un material ceramico poroso sobre el que el sistema catalitico se presenta
heterogeneizado se efectia como se describe a continuacién: sobre el soporte a partir del material ceramico se aplica
adicionalmente un denominado revestimiento de lavado, que esta constituido por el mismo o un material ceramico
diferente, en especial un material ceramico seleccionado a partir de los materiales ceramicos citados anteriormente,
preferentemente oxido de silicio, respecto al material ceramico del soporte. El propio revestimiento de lavado puede ser
poroso 0 ho poroso, el revestimiento de lavado es preferentemente no poroso. El tamafio de particula del revestimiento
de lavado asciende preferentemente a 5 nm hasta 3 um, preferentemente 7 nm a 700 nm. El revestimiento de lavado se
emplea para introducir o generar el tamafio de poro deseado y/o para aumentar la superficie del soporte. La aplicacion
del revestimiento de lavado se puede efectuar en especial por medio de inmersion (revestimiento por inmersién) en una
disolucion de revestimiento de lavado que contiene el material ceramico del revestimiento de lavado, en caso dado
también como precursor. La cantidad de revestimiento de lavado que se encuentra sobre el soporte asciende a <20 %
en peso, preferentemente < 15 % en peso, de modo especialmente preferente < 10 % en peso referido a la cantidad total
de soporte.

Sobre el soporte ceramico generado de este modo con el revestimiento de lavado aplicado se aplica el sistema catalitico.
A tal efecto, en primer lugar se produce una disolucion de catalizador mediante mezclado, en especial a temperatura
ambiente y presién ambiental, que comprende al menos un ligando organico que contiene fosforo, al menos un precursor
metalico, a modo de ejemplo cloruros, 6xidos, carboxilatos del respectivo metal, al menos un estabilizador y al menos un
disolvente. Opcionalmente, en la produccidn del sistema catalitico se puede emplear un liquido idnico, pero la disolucion
de catalizador también se puede elaborar explicitamente sin liquido iénico. La produccidn de la disolucion de catalizador
se efectuara en especial en un entorno inerte, a modo de ejemplo una caja de guantes. En este caso, entorno inerte
significa una atmdsfera en lo posible exenta de agua y oxigeno.

El disolvente se puede seleccionar de todas las clases de disolventes (préticos, aproéticos, polares o apolares). El requisito
para el disolvente es la solubilidad del sistema catalitico (ligando, metal precursor, estabilizador y opcionalmente el liquido
iénico) y preferentemente también los productos de punto de ebullicion elevado producidos en la hidroformilacion. La
solubilidad se puede aumentar mediante calentamiento en la etapa de inmovilizacion.

Preferentemente, el disolvente es aprético, polar, como por ejemplo acetonitrilo y acetato de etilo, o bien también aprético,
apolar, como por ejemplo THF y éter dietilico. También se pueden emplear hidrocarburos clorados, como por ejemplo
diclorometano, como disolvente.

La disolucién de catalizador producida de este modo se pone entonces en contacto con el soporte (opcionalmente
incluyendo revestimiento de lavado), a modo de ejemplo mediante inmersion (revestimiento por inmersién) o por medio
de llenado en un recipiente de presién, a modo de ejemplo directamente en el reactor (impregnacién in situ). Si la
aplicacion de la disolucidon de catalizador se efectia fuera del reactor, tras la separacion del disolvente, naturalmente, el
soporte se debe montar de nuevo en el reactor. De modo preferente, la disolucidn de catalizador se aplica directamente
en el reactor sobre el soporte con el revestimiento de lavado, ya que de este modo se pueden evitar posiblemente etapas
de montaje y desmontaje que requieren mucho tiempo, asi como una posible contaminacion del catalizador.

En la impregnacion in situ, el reactor se lava con un gas inerte, a modo de ejemplo gases nobles, alcanos o nitrégeno,
antes del llenado. El lavado se puede realizar a 1 hasta a 25 bar, preferentemente bajo ligera sobrepresion de 20 a 90
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mbar, de modo especialmente preferente 30 a 60 mbar por encima de la presiéon normal. El reactor se puede enfriar con
gas inerte antes del lavado para impedir que el disolvente de la disolucidon de catalizador a cargar se evapore
inmediatamente. No obstante, si el disolvente presenta una temperatura de ebullicién mayor que la temperatura del
reactor, se puede suprimir el enfriamiento del reactor.

Tras el lavado con gas inerte se puede descargar la presion presente, a modo de ejemplo a través de la regulacion de
presion, preferentemente hasta que el reactor no presente presion, es decir, presién ambiental (aproximadamente 1 bar).
Por otra parte, en el reactor también se puede generar un vacio, a modo de ejemplo con una bomba de vacio. En una
configuracion de la presente invencidn, el reactor se puede lavar de nuevo con un gas inerte como se ha descrito
anteriormente tras la descarga de |a presion o tras la extraccién de vacio. Este proceso de descarga de presion / extraccién
en vacio y nuevo lavado se puede repetir tan frecuentemente como se desee.

La disolucién de catalizador se dispone en un recipiente de presion para el llenado del reactor, y se carga preferentemente
con una sobrepresién de gas inerte de 1 a 25 bar, de modo especialmente preferente una ligera sobrepresion de gas
inerte de 20 a 90 mbar, preferentemente 30 a 60 mbar por encima de la presion del reactor. El gas inerte puede ser un
gas noble, un alcano, a modo de ejemplo butano, o nitrégeno. La disolucién de catalizador se introduce entonces en el
reactor con la citada sobrepresidon con la que se carga el recipiente de reaccidn, en especial a presién. La presion del
recipiente de presion sera mas elevada que en el reactor. En este caso se deben presentar temperaturas en el intervalo
de 20 a 150 °C y una presién de 1 a 25 bar.

Otra posibilidad de llenado consiste en mantener el reactor en vacio tras el lavado con gas inerte y extraer la disolucién
de catalizador mediante la presion negativa en el reactor. En este caso, para la produccién de la disolucidn de catalizador
se empleara un disolvente que entre en ebullicion en el vacio, o bien en |la presidon negativa dominante y las temperaturas
dominantes.

El llenado del reactor con la disolucidon de catalizador se puede efectuar a través de las entradas, o bien salidas normales.
Los distribuidores de liquido o toberas dentro del reactor pueden asegurar una distribucién uniforme del liquido catalizador,
asi como los elementos de insercidn de pérdida de presidon o regulaciones para la velocidad de dosificacion, presentes
opcionalmente.

Tras la aplicacién del sistema catalitico se separa el disolvente. En este caso, en primer lugar se descarga la disolucién
de catalizador restante a través de la salida del reactor. Después se evaporan radicales de disolvente remanentes en el
reactor mediante ajuste de la presion o aumento de la temperatura. En otra forma de realizacion, el ajuste de la presion
se puede realizar también bajo aumento simultaneo de la temperatura. En funcién del disolvente, la temperatura puede
ascender a 20 hasta 150 °C. La presion se puede ajustar en funcion del disolvente a un vacio elevado ((102 a 107 mbar),
aunque también son concebibles sobrepresiones de algunos mbar a varios bar segun disolvente y temperatura.

El estabilizador y el liquido i6nico presentes opcionalmente permanecen con el catalizador de metal, en especial cobalto
o rodio, y el ligando organico que contiene fosforo, heterogeneizado sobre el soporte.

La aplicacidon del sistema catalitico sobre el soporte se puede efectuar tanto directamente en el reactor (in situ) como
también fuera del reactor. En una forma preferente de realizacion de la presente invencion, la aplicacion del sistema
catalitico se realiza directamente en el reactor, es decir, in situ. Tras la separacién del disolvente, el reactor se puede
emplear directamente y cargar con la segunda mezcla de partida. Esto tiene la ventaja de que no son necesarias etapas
de montaje y desmontaje que requieren mucho tiempo, que tendrian por consecuencia un fallo méas largo del reactor.
Ademas, el tamafio del soporte ya no esta limitado por que se presenten instalaciones apropiadas con condiciones inertes
de un determinado tamafio. El tamafio del soporte se puede seleccionar libremente en funcidon del disefio del reactor. Otro
problema consiste en que el soporte se debe transportar siempre bajo exclusidn de aire, lo que es dificil de realizar en
parte.

Una vez efectuada la aplicacion del sistema catalitico sobre el soporte y una vez efectuada la separacion del disolvente,
la instalacién, en especial el reactor, se debe arrancar, es decir, poner en marcha mediante un procedimiento de puesta
en funcionamiento de dos o mas etapas.

El objetivo del procedimiento de puesta en funcionamiento es una activacién cuidadosa del sistema catalitico y una
amortiguacion de la actividad inicial maxima del catalizador para la prolongacién de la vida util del sistema catalitico.
Ademas, mediante el procedimiento de puesta en funcionamiento se impedira la formacion de una fase liquida, ya que
esto puede llevar a una desactivacion, un bloqueo o a la eliminacién por lavado del sistema catalitico. Ademas, en la
puesta en funcionamiento de un sistema catalitico recién producido (sobre el soporte) con educto concentrado, se puede
alcanzar un maximo de conversién de reaccion que también esta vinculado a una formacién maxima de productos
secundarios (productos de punto de ebullicién elevado). Sila proporcién de productos secundarios de punto de ebullicién
elevado en funcién de las condiciones de funcionamiento (presién y temperatura) sobrepasa un cierto valor, debido a las
presiones de vapor de los componentes individuales, dependientes de la mezcla presente, esto puede producir la
formacion de una fase liquida, que puede dafiar, bloguear o eliminar por lavado el sistema catalitico.
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Segun la invencién, la activacién del sistema catalitico se realiza preferentemente con un aumento de conversién
prolongado en el tiempo. De este modo, para cada combinacién de presion, temperatura y composicion de la mezcla de
partida se puede calcular una conversién maxima permitida para la formacién de productos secundarios, que no se debe
sobrepasar para que no se produzcan los problemas citados anteriormente. La conversién para la formacién de productos
secundarios también se puede determinar en funcién de la conversidén para la formacién de aldehidos producto (= en
funcién de la concentracion de aldehido), es decir, el procedimiento de puesta en funcionamiento se ajusta a la conversién
maxima de olefinas de partida.

En condiciones de funcionamiento a largo plazo del segundo reactor conocidas, que posibilitan un grado de conversion
seguro de las olefinas de partida de 20 a 95 %, preferentemente de 80 % - 95 %, el procedimiento de puesta en
funcionamiento se puede realizar de modo que la composicidn de la mezcla de partida que se conduce al segundo reactor
se modifique gradualmente sin que se sobrepase la conversidon maxima de olefinas de partida.

En este caso, la composicién de la mezcla de partida, que procura una conversion fiable de las olefinas en condiciones
de funcionamiento a largo plazo, se puede variar de modo que, con un caudal constante, se eleva el contenido de olefina
y/o del gas de sintesis en al menos dos, preferiblemente mas de tres etapas, en particular cuatro o mas etapas, sin que
se supere la conversion maxima de las olefinas de partida. Ala mezcla de partida técnica y la mezcla de gas de sintesis
se pueden alimentar gases inertes, tales como, p. €j., N2, argén, helio o similares, en la(s) primera(s) etapa(s).

Con tiempo de funcionamiento en avance puede descender la actividad del catalizador, a modo de ejemplo debido al
enriquecimiento de productos de punto de ebullicién elevado y/o al recubrimiento o la desactivacién de centros activos.
Los productos de punto de ebullicién elevado pueden conducir a una condensacién intensificada en los poros, de modo
que los poros ya no son accesibles para las olefinas educto o lo son mas lentamente. Por otra parte, algunos productos
secundarios pueden conducir a una descomposicidon del sistema catalitico, con lo cual desciende asimismo la actividad
del catalizador. Un descenso de la actividad del catalizador se puede determinar, a modo de ejemplo, por medio de la
reduccién de conversiones o selectividades, en especial mediante una correspondiente analitica por medio de
espectroscopia Raman, cromatografia de gases o flujometria de masas (MDM). También seria posible una supervision de
la actividad del catalizador basada en modelos. Esto representaria un método independiente de las condiciones de
funcionamiento para la supervisién de la actividad del catalizador, pero también para extrapolar el curso y de este modo
apoyar una planificacion de revisidn/regeneracion.

En el caso de una actividad de catalizador insuficiente, se puede sustituir el sistema catalitico, que se presenta
heterogeneizado sobre el soporte ceramico poroso. A tal efecto, el reactor, o bien el soporte en el reactor, se puede lavar
una vez o varias veces con un disolvente. Mediante el lavado se puede desmovilizar y eliminar el sistema catalitico. El
disolvente puede ser uno de los disolventes citados para la produccién de la disolucion de catalizador. La temperatura en
el lavado con disolvente puede ascender a 20 hasta 150 °C. La presién en el lavado con disolvente puede ascender
ademas a 1 hasta 25 bares.

Tras el lavado, el soporte se impregna de nuevo una o varias veces, en especial con la impregnacion in situ del soporte
descrita anteriormente. La impregnacién in situ se renueva de este modo, y el sistema catalitico heterogeneizado se aplica
nuevamente. La impregnacion in situ renovada se puede realizar exactamente bajo las mismas condiciones que se han
descrito con anterioridad para la primera impregnacion in situ.

Debido al hecho de que el sistema catalitico se sustituye por completo mediante lavado y nueva aplicacion, estos etapas
se pueden repetir continuamente tan pronto descienda de nuevo la actividad del catalizador. Otra ventaja consiste en que
tanto los productos de punto de ebullicién elevado y los aldehidos producto como los productos de descomposicion del
sistema catalitico se pueden extraer. No obstante, se debe asegurar que no se reduzcan las propiedades del soporte
mediante desmovilizacién y nueva impregnacion in situ. En caso contrario, habria que realizar una sustitucién del soporte
ceramico poroso.

Otra opcién consiste en sustituir todo el soporte ceramico poroso sobre el que se presenta el sistema catalitico
heterogeneizado. El sistema catalitico, que se presenta heterogeneizado sobre el soporte (eliminado del reactor), se
puede intercambiar entonces fuera del reactor como se ha descrito anteriormente y almacenar hasta el siguiente montaje
y empleo en el reactor. Como se ha mencionado, en la aplicacion del sistema catalitico es necesario un entorno inerte,
por lo que la manipulacién y el almacenamiento en el procedimiento de desmontaje y montaje citado anteriormente se
deberia realizar bajo condiciones correspondientes.

En principio es concebible una guia de procedimiento con varios reactores, en el que los reactores se presentan
conectados en paralelo 0 en serie. Se prefiere un procedimiento en el que en la segunda zona de reaccidn se encuentran
varios reactores en paralelo y se utilizan alternativamente. En este caso se emplea al menos un reactor (a) para la
hidroformilacién segun la invencién, es decir, uno que esta en funcionamiento, y al menos un reactor (b), que esta en
espera. Esto se debe entender en el sentido de que, tan pronto se determina una actividad del catalizador ya insuficiente
en el reactor (a) que se encuentra en funcionamiento, la corriente de la segunda mezcla de partida se cambia de este
reactor (a) al siguiente reactor (b) en espera, que se pone en funcionamiento de este modo. El reactor (a) se convierte
entonces en modo de regeneracién, en el que el sistema catalitico se regenera o se desmoviliza como se ha descrito
anteriormente y el soporte se impregna de nuevo, y después se convierte en la posicion de espera hasta que se efectia
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un nuevo cambio con reactor (b). Este principio también se puede aplicar a 3 0 mas reactores, estando al menos un
reactor en funcionamiento, uno o mas reactores en modo de espera al mismo tiempo y uno o mas reactores en modo de
regeneracién al mismo tiempo.

La segunda etapa de hidroformilacion se realiza preferentemente en las siguientes condiciones: la temperatura en la
segunda etapa de hidroformilacidén se debe situar en el intervalo de 65 a 200 °C, preferentemente 75 a 175 °C y de modo
especialmente preferente 85 a 150 °C. La presion no debe sobrepasar 35 bares, preferentemente 30 bares, de modo
especialmente preferente 25 bares durante la segunda etapa de hidroformilacion. La relacion molar entre el gas de sintesis
y la segunda mezcla de partida deberia estar entre 6:1 y 1:1. Opcionalmente, la segunda mezcla de partida se puede
diluir con gas inerte, a modo de ejemplo los alcanos que se encuentran en corrientes de hidrocarburos técnicas.

En una forma de realizacién de la presente invencién, la segunda etapa de hidroformilacién se dispone después, es decir,
aguas abajo, de la separacidon de sustancias, alimentandose la segunda etapa de hidroformilacion con la fase rica en
olefinas que no han reaccionado como segunda mezcla de partida. La fase rica en aldehido producto formada en la
separacion de sustancias se puede alimentar a la subsiguiente separacion de aldehido, en la que se separa el aldehido
producto de las citadas sustancias que se encuentran en esta fase. La corriente de gas de purga puede conducirse
igualmente a la separacién de aldehidos para separar los aldehidos producto contenidos en ella y eliminar del sistema
impurezas (p. €j., nitrogeno en el gas de sintesis) o sustancias inertes (p. €j., alcanos en la mezcla de partida). Las
impurezas o sustancias inertes se pueden eliminar habitualmente durante la segunda separacién de sustancias como
sustancias altamente volatiles, por ejemplo en la parte superior de una columna.

El producto de salida obtenido de la segunda hidroformilacion se puede separar luego mediante una segunda separacion
de sustancias en al menos una segunda fase rica en olefinas que no han reaccionado y al menos una segunda fase rica
en aldehido producto. La segunda fase, que es rica en olefinas que no han reaccionado, puede devolverse (reciclarse)
al primer reactor para convertir las olefinas contenidas en el mismo en el aldehido producto. La segunda fase producto
rica en aldehido formada en la segunda separacidn de sustancias se puede aportar a una separacién de aldehidos
posterior junto con la fase producto rica en aldehido producto formada en la separacién de sustancias que precede a la
segunda etapa de hidroformilacion, en la que el aldehido producto se separa de las otras sustancias que se encuentran
en esta fase, tales como los alcanos inertes. Por otro lado, también es posible que en la segunda separacion de sustancias
ya se separe un aldehido producto tan puro que no sea necesaria eliminacién adicional alguna del aldehido y el aldehido
producto resultante de la segunda hidroformilacion se mezcle directamente con el producto de salida de aldehido producto
resultante de la separacion de aldehidos.

En otra forma de realizacidon de |la presente invencién, la segunda etapa de hidroformilacion se dispone después, es decir,
aguas abajo, de la separacién de sustancias, alimentandose la segunda etapa de hidroformilacién con la corriente de gas
de purga como segunda mezcla de partida. En este caso, la fase rica en aldehido producto formada durante la separacion
de sustancias puede alimentarse a la posterior separacion de aldehidos, en la que el aldehido producto se separa de las
sustancias ya mencionadas que igualmente estan presentes en esta fase. Lafase rica en olefinas que no han reaccionado
puede devolverse (reciclarse) al primer reactor para convertir las olefinas contenidas en el mismo en el aldehido producto.

El producto de salida obtenido de la segunda hidroformilacion se separa luego mediante una segunda separacion de
sustancias en al menos una segunda fase rica en olefinas que no han reaccionado y al menos una segunda fase rica en
aldehido producto. La segunda fase rica en olefinas que no han reaccionado se puede devolver (reciclar) al primer reactor
para convertir las olefinas contenidas en el mismo en el aldehido producto, o se puede conducir a una separacion de
aldehidos para separar cualquier aldehido producto todavia presente. La segunda fase rica en aldehido producto formada
en la segunda separacién de sustancias se puede alimentar a la separacién de aldehidos posterior junto con la primera
fase rica en aldehido producto formada en la primera separacién de sustancias aguas arriba de la segunda etapa de
hidroformilacién, en la que se separa el aldehido producto como se menciond. Por otro lado, también es posible que en
el caso de la segunda separacion de sustancias ya se separe un aldehido producto tan puro que no sea necesaria
eliminacion adicional alguna del aldehido y el aldehido producto resultante de la segunda hidroformilacién se mezcle
directamente con el producto de salida de aldehido producto resultante de la separacién de aldehidos.

En una forma de realizacién adicional de la presente invencién, tanto la fase rica en olefinas que no han reaccionado de
la primera separacién de sustancias como la corriente de gas de purga se someten en cada caso a una segunda etapa
de hidroformilacion. Por lo tanto, esta forma de realizacion corresponde a una combinacion de las dos Ultimas formas de
realizacién mencionadas, en las que la segunda etapa de hidroformilacidn esta dispuesta después de la separacién de
sustancias, es decir, aguas abajo.

Los productos de salida de las dos segundas etapas de hidroformilacién pueden entonces alimentarse a una segunda
separacion de sustancias, donde se separan en al menos una segunda fase rica en olefinas que no han reaccionado y al
menos una segunda fase rica en aldehido producto. Las fases correspondientemente obtenidas pueden entonces
procesarse como se ha mencionado anteriormente.

También se describe en esta memoria una instalacion con la que se puede llevar a cabo el presente procedimiento y que,

en particular, comprende un primer reactor en el que se lleva a cabo la primera etapa de hidroformilacién y un segundo
reactor en el que se lleva a cabo la segunda etapa de hidroformilacién. Adicionalmente, una instalacion de este tipo
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comprende una unidad de separacion de sustancias, con la que se separa el producto de salida gaseoso en al menos
una fase rica en olefinas que no han reaccionadoy al menos una fase rica en aldehido producto, estando dispuesta esta
unidad de separacidn de sustancias delante del segundo reactor. Después del segundo reactor se encuentra aguas abajo
una unidad de separacién de aldehidos, con la que se separa el aldehido producto.

La invenciéon se explica por medio de las siguientes figuras, que muestran las formas de realizacidn descritas de manera
ejemplar. Estas figuras son Unicamente una ilustracién de la invencion y, por lo tanto, no se deben entender de manera
limitante.

Figura 1:

Diagrama de flujo del procedimiento simplificado del procedimiento segun la invencién, en el que la primera
separacion de sustancias se lleva a cabo entre la primera y la segunda etapa de hidroformilacion y en el que el
segundo reactor se carga con la fase rica en olefinas que no han reaccionado.

Figura 2:

Diagrama de flujo del procedimiento simplificado del procedimiento segun la invencién, en el que la primera
separacion de sustancias se lleva a cabo entre la primera y la segunda etapa de hidroformilacion y en el que el
segundo reactor se carga con la corriente de gas de purga.

La Figura 1 muestra un diagrama de flujo de procedimiento simplificado para la realizaciéon de una forma de realizacion
del procedimiento de hidroformilacion segun la invencidon. El complejo industrial necesario a tal efecto se compone de la
siguiente manera. Lineas discontinuas indican configuraciones opcionales.

La instalacién comprende una primera zona de reaccion, que se compone del primer reactor R-1, que se alimenta con
gas de sintesis a través del conducto 1, la mezcla de partida, que comprende las olefinas C2 a C5, a través del conducto
2y el sistema catalitico homogéneo a través del conducto 3 (en tanto sea necesario en el funcionamiento continuo). En
la primera zona de reaccidn se realiza la primera etapa de hidroformilacién, es decir, la hidroformilacién de olefinas de
partida para dar los correspondientes aldehidos, del procedimiento segun la invencién. En este caso, dentro del reactor
R-1 de la zona de reaccidn primaria se forma habitualmente una fase de reaccion liquida, que esta indicada en la figura
dentro del reactor R-1. En este caso, la fase liquida contiene principalmente el aldehido producto liquido, gas de sintesis
disuelto, las olefinas de partida y el sistema catalitico disuelto.

A partir del primer reactor R-1 se extrae un producto de salida gaseoso, que comprende tanto aldehidos producto como
olefinas que no han reaccionado y gas de sintesis, a través del conducto 4. La retirada del producto de salida gaseoso
puede ser controlada por el compresor V-1 y/fo V-2. El producto de salida gaseoso se conduce entonces a través del
conducto 4 a un intercambiador de calor WT-1y luego a través del conducto 5 a |la primera separacion de sustancias ST-
1, en particular a un condensador. En el caso de la primera separacion de sustancias ST-1 resultan - como se describié
anteriormente - una fase rica en olefinas que no han reaccionado y una fase rica en aldehido producto. La fase rica en
aldehido producto se alimenta a través del conducto 11 a la segunda separacién de sustancias ST-2, en particular a la
separacion de aldehidos, por ejemplo una columna de destilacién. En una ejecucidon opcional también se puede conducir
una eventual corriente de gas de purga a través del conducto 12 a la segunda separacién de sustancias ST-2 para separar
los aldehidos productos alli contenidos y/o expulsar los alcanos inertes.

El aldehido producto se elimina a través del conducto 13 para su posterior preparaciéon o procesamiento, en particular
como producto del fondo en el caso de una destilacién. El conducto 14 transporta el producto de salida empobrecido en
aldehido producto, que comprende al menos gas de sintesis residual y alcanos inertes de la mezcla de partida, para su
posterior procesamiento, por ejemplo para la separacion del gas de sintesis o la deshidrogenacidn de los alcanos.

La fase rica en olefinas que no han reaccionado se alimenta a través de los conductos 9 y 10 al segundo reactor R-2.
Opcionalmente, entre la separacion de sustancias ST-1y el segundo reactor puede estar dispuesto un compresor V-1 y/o
un intercambiador de calor WT-2 para poder ajustar las condiciones necesarias de presion y temperatura. En una
ejecucidn opcional, la fase rica en olefinas que no han reaccionado puede conducirse parcialmente alrededor del reactor
R-2 a través del conducto 10 (linea discontinua), por ejemplo para limitar la cantidad del producto de salida gaseoso
enviada al reactor R-2. Si es necesario, adicionalmente se puede alimentar gas de sintesis al reactor R-2 a través del
conducto 1a.

En el reactor R-2 se lleva a cabo |la segunda etapa de hidroformilacién, tras lo cual tiene lugar una segunda separacion
de sustancias ST-3 en al menos una fase rica en aldehido producto y una fase empobrecida en aldehido producto. La
fase empobrecida en aldehido producto se devuelve al reactor a través de los conductos 7 y 8 y a través de un compresor
V-2. Dependiendo de la realizacién del procedimiento, el aldehido producto ya se puede separar en la separacién de
sustancias ST-3 y combinarse con el el producto de salida aldehido producto que sale del conducto 13 a través del
conducto 6. En caso contrario, la fase producto rica en aldehido producto se envia para su posterior procesamiento a la
separacion de sustancias ST-2, en particular para la separacién de aldehido.
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La Figura 2 muestra una forma de realizacién adicional de la presente invencién, en la que la primera separacion de
sustancias ST-1 esta entre la primera zona de reaccién, que se compone del primer reactor R-1, y la segunda zona de
reaccién, que se compone del segundo reactor R-2. El reactor R-1 se carga con gas de sintesis, olefinas de partida y
catalizador (si es necesario) como se describe en la Figura 1 y se lleva a cabo la primera etapa de hidroformilacion.
Después de pasar por el primer reactor R-1, el producto de salida se conduce a través del conducto 4 al intercambiador
de calor y desde alli a través del conducto 5 a la primera separacion de sustancias ST-1. En el caso de la primera
separacion de sustancias ST-1 resultan - como se describié anteriormente - una fase rica en olefinas que no han
reaccionado, una fase rica en aldehido producto y, adicionalmente, una corriente de gas de purga.

La fase rica en aldehido producto se conduce a través del conducto 11 a la segunda separacién de sustancias ST-2; el
modo de proceder ulterior corresponde al transcurso descrito en la Figura 1. La fase rica en olefinas que no han
reaccionado se devuelve al primer reactor R-1 a través de los conductos 9y 10 y a través del compresor V-1.

La corriente de gas de purga se alimenta a través de los conductos 12 al segundo reactor R-2 para convertir las olefinas
de partida contenidas en el mismo. Si es necesario, el segundo reactor puede alimentarse con gas de sintesis adicional
a través del conducto 1a (linea discontinua). Opcionalmente, se puede disponer un compresor V-2 entre la separacion
de sustancias ST-1y el segundo reactor para poder ajustar las condiciones necesarias de presion y temperatura. En una
ejecucidon opcional adicional, la corriente de gas de purga se puede conducir parcialmente alrededor del reactor R-2 a
través del conducto 12 (linea discontinua), por ejemplo para limitar la cantidad de descarga gaseosa enviada al reactor
R-2.

En el reactor R-2, como se menciona para la Figura 1, se lleva a cabo la segunda etapa de hidroformilacion, tras lo cual
tiene lugar una segunda separacion de sustancias ST-3 en al menos una fase rica en aldehido producto y una fase
empobrecida en aldehido producto. La fase empobrecida en aldehido producto se conduce a través del conducto 8 a la
separacion de sustancias ST-2, en particular a la separacion de aldehido. Dependiendo de la realizacion del
procedimiento, el aldehido producto ya se puede separar en la separacién de sustancias ST-3 y combinarse con el el
producto de salida aldehido producto que sale del conducto 13 a través del conducto 6. En caso contrario, la fase producto
rica en aldehido producto se envia para su posterior procesamiento a la separacién de sustancias ST-2, en particular para
la separacion de aldehido.

La presente invencidn se explica con mas detalle a continuacion con ayuda de Ejemplos. De modo analogo se pueden
obtener formas de realizacién alternativas de la presente invencién.

Ejemplo;
Ensayo 1: Empleo de un sistema catalitico seguln la invencién

Como soporte se empled un monolito de carburo de silicio con una longitud de aproximadamente 20 cm y un diametro de
aproximadamente 25 mm. El soporte era poroso y se traté previamente con un revestimiento de lavado (SiOz). El soporte
presentaba 31 canales con un diametro de aproximadamente 3 mm. El soporte se introdujo en un reactor y se cargé con
una disolucién de catalizador que contenia Rh(acac)(CO)2, Bisphephos (ligando), sebacato de bis(2,2,6,6-tetrametil-4-
piperidilo) (estabilizador), 1-etil-3-metilimidazolio-bis(trifluorometanosulfonil)imida ([EMIM][NTf2] / liquido idnico) y
diclorometano como disolvente y producida mediante mezclado en un entorno inerte (caja de guantes). A tal efecto, tras
el lavado del reactor con nitrégeno se introdujo la disolucién de catalizador en el reactor bajo ligera sobrepresién. Tras
eliminacion del disolvente del reactor mediante descarga y evaporacién se empleo el sistema catalitico heterogeneizado
sobre el soporte para la hidroformilacion.

Como mezcla de partida se empled una corriente de hidrocarburos con la siguiente composicion:

antidad (% en peso)

\§1-buteno /iso-buteno §19,14
Ecis-2-buteno §19,10
Etrans-2-buteno §28,4O
En-butano §30,80
liso-butano 10,02
‘2-metilbutano 2,50

La mezcla de partida se condujo al reactor junto con gas de sintesis (proporcién molar gas de sintesis: mezcla de partida
= 3,5: 1) para la hidroformilacién con una corriente volumétrica de gas de 390 ml/min. La hidroformilacién se realizé a
una temperatura de 120 °C y una presién de 10 bar. La conversién total de butenos (es decir, la conversién de todos los
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butenos que se encontraban en la mezcla de partida) y la selectividad nfiso (proporcion de productos lineales respecto a
ramificados) se determiné mediante cromatografia de gases a través de la composicion del producto.

Tras un tiempo de ensayo de 500 horas, la conversion total de butenos ascendia a 27 % y la selectividad nfiso ascendia
a 98 %.

Ensayo 2: Empleo de un sistema catalitico segun la invencién sin liquido iénico

Como soporte se empled un monolito de carburo de silicio con una longitud de aproximadamente 20 cm y un diametro de
aproximadamente 25 mm. El soporte era poroso y se traté previamente con un revestimiento de lavado (SiOz). El soporte
presentaba 31 canales con un diametro de aproximadamente 3 mm. El soporte se introdujo en un reactor y se cargé con
una disolucién de catalizador que contenia Rh(acac)(CO)2, Bisphephos (ligando), sebacato de bis(2,2,6,6-tetrametil-4-
piperidilo) (estabilizador) y diclorometano como disolvente y producida mediante mezclado en un entorno inerte (caja de
guantes). A tal efecto, tras el lavado del reactor con nitrégeno se introdujo la disolucidn de catalizador en el reactor bajo
ligera sobrepresion. Tras eliminacion del disolvente del reactor mediante descarga y evaporacion se empled el sistema
catalitico heterogeneizado sobre el soporte para la hidroformilacién.

Como mezcla de partida se emple6 una corriente de hidrocarburos con composicién casi idéntica a la del Ensayo 1. La
mezcla de partida se condujo al reactor junto con gas de sintesis (proporcion molar gas de sintesis: mezcla de partida =
3,5 : 1) para la hidroformilacién con una corriente volumétrica de gas de 390 ml/min. La hidroformilacién se realizé a una
temperatura de 120 °C y una presion de 10 bar. La conversion total de butenos (es decir, la conversion de todos los
butenos que se encontraban en la mezcla de partida) y la selectividad nfiso (proporcion de productos lineales respecto a
ramificados) se determiné mediante cromatografia de gases a través de la composicion del producto.

Tras un tiempo de ensayo de 500 horas, la conversion total de butenos ascendia a 56 % y la selectividad n/iso ascendia
a 97 %.

Ensayo 3: Empleo de un sistema catalitico SILP no segun la invencién

La produccion del sistema catalitico se efectué analogamente a la produccidn de la composicién cataliticamente activa
Rh(ll) en el documento WO 2015/028284 A1.

Como mezcla de partida se empled una corriente de hidrocarburos con la siguiente composicion:

§Cantidad (% en peso)

\§1-buteno fiso-buteno

.cis-2-buteno

‘trans-2-buteno

...............................................................................................
...............................................................................................
...............................................................................................

‘2-metilbutano

La mezcla de partida se condujo al reactor junto con gas de sintesis (proporcién molar gas de sintesis: mezcla de partida
= 3,5: 1) para la hidroformilacién con una corriente volumétrica de gas de 390 ml/min. La hidroformilacién se realizé a
una temperatura de 120 °C y una presién de 10 bar. La conversién total de butenos (es decir, la conversién de todos los
butenos que se encontraban en la mezcla de partida) y la selectividad nfiso (proporcion de productos lineales respecto a
ramificados) se determiné mediante cromatografia de gases a través de la composicidon del producto.

Tras un tiempo de ensayo de 500 horas, la conversion total de butenos ascendia a 25 % y la selectividad n/iso ascendia
a 92 %.

Por consiguiente, a partir de la serie de ensayos se puede identificar que los sistemas catalizadores heterogeneizados

segun la invencién, frente a los sistemas SILP conocidos, tienen la ventaja de que con ellos se pueden obtener
conversiones mas elevadas con linealidad (selectividad nfiso) de productos mas elevada.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para la produccion de aldehidos mediante hidroformilacion de una primera mezcla de partida que
comprende olefinas C2 a C5 como eductos, comprendiendo la hidroformilacién al menos dos etapas de hidroformilacion,
caracterizado por que

en la primera etapa de hidroformilacién se hidroformila la mezcla de partida con gas de sintesis en presencia de un primer
sistema catalitico en una primera zona de reaccién,

se elimina continuamente un producto de salida gaseoso de la primera zona de reaccion, que contiene al menos una parte
de los aldehidos producto resultantes y al menos una parte de las olefinas que no han reaccionado, y el producto de salida
gaseoso de la primera hidroformilacion se somete a una etapa de separacién de sustancias en la que el producto de salida
gaseoso se separa en al menos una fase rica en olefinas que no ha reaccionado, al menos una fase de rica en aldehido
producto y opcionalmente se separa una corriente de gas de purga;

la fase rica en olefinas que no ha reaccionado, obtenida después de pasar por una etapa de separacién de sustancias
después de la primera hidroformilacién, y/o la corriente de gas de purga opcional se hace pasar como una segunda mezcla
de partida a la segunda etapa de hidroformilacién; y

en la segunda etapa de hidroformilacién se somete una segunda mezcla de partida en estado gaseoso con gas de sintesis,
en presencia de un segundo sistema catalitico, que contiene un metal del 8° o 9° grupo del Sistema Periddico de los
Elementos, al menos un ligando organico que contiene fosforo, un estabilizador y opcionalmente un liquido iénico, a una
hidroformilacién adicional en una segunda zona de reaccién, conduciéndose la segunda mezcla de partida y el gas de
sintesis a través de un soporte de un material ceramico poroso, sobre el que se presenta el sistema catalitico
heterogeneizado,

siendo el soporte un monolito, es decir, un blogue de un material ceramico, sobre el que se aplica un revestimiento de
lavado del mismo u otro material ceramico, referido al material ceramico del soporte.

2. Procedimiento segun la reivindicacién 2, presentando el ligando organico que contiene fosforo del sistema catalitico de
hidroformilacion la Férmula general (VI)

R-A-R"-A- R" (V1)

siendo R', R"y R" respectivamente radicales organicos, con la condicion de que R'y R" no sean idénticos y ambos A sean
respectivamente un grupo -O-P(-O)2- puenteante, estando unidos dos de los tres dtomos de oxigeno -O- respectivamente
al radical R'y al radical R".

3. Procedimiento segun la reivindicacién 1 o 2, siendo el estabilizador un compuesto de amina organico que contiene al
menos una unidad 2,2,6,6-tetrametilpiperidina segun la Formula (1):

4. Procedimiento segun una de las reivindicaciones 1 a 3, seleccionandose el material ceramico poroso que constituye el
soporte a partir del grupo constituido por una ceramica de silicato, una ceramica oxidica, una ceramica de nitruro, una
ceramica de carburo, una ceramica de siliciuro y mezclas de estas.

5. Procedimiento segun la reivindicacién 4, en el que la ceramica de silicato se selecciona de aluminosilicato, silicato de
magnesio y mezclas de los mismos; la ceramica oxidica se selecciona de dxido de y-aluminio, éxido de a-aluminio, dioxido
de titanio, 6xido de berilo, dxido de zirconio, titanato de aluminio, titanato de bario, éxido de zinc, 6xidos de hierro (ferritas)
y mezclas de los mismos; la ceramica de nitruro se selecciona de nitruro de silicio, nitruro de boro, nitruro de aluminio y
mezclas de los mismos; la ceramica de carburo se selecciona de carburo de silicio, carburo de boro, carburo de tungsteno
0 mezclas de los mismos; y la ceramica silicidica es siliciuro de molibdeno.

6. Procedimiento segun la reivindicacién 5, siendo el material ceramico poroso que constituye el soporte una ceramica de
carburo.

7. Procedimiento segun la reivindicacion 6, seleccionandose la ceramica de carburo a partir de carburo de silicio, carburo
de boro, carburo de wolframio o mezclas de estas.

8. Procedimiento segln una de las reivindicaciones 1 a 7, ascendiendo la cantidad de revestimiento de lavado que se
encuentra sobre el soporte a =20 % en peso, referido a la cantidad total de soporte.

9. Procedimiento segln una de las reivindicaciones 1 a 8, presentando el soporte de material ceramico uno o varios
canales en direccion de flujo principal.
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10. Procedimiento seguln una de las reivindicaciones 1 a 9, realizandose la segunda etapa de hidroformilacién a una
temperatura en el intervalo de 65 a 200 °C.

11. Procedimiento segun una de las reivindicaciones 1 a 10, no siendo la presién mayor que 35 bar en la segunda etapa
5 de hidroformilacion.
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Figura 1
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