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RO 121180 B1

Inventia se refera la un procedeu pentru hidroformilarea catalitica a olefinelor intr-un
reactor tubular. Prin acest procedeu, se urméreste obtinerea de aldehide prin transformarea
legaturilor olefinice nesaturate cu hidrogen si monoxid de carbon, in prezenta unui cataliza-
tor.

Aldehidele se utilizeaza la sinteza multor compusi organici. Produsii lor secundari
directi sunt alcoolii §i acizii carboxilici, folositi la scara industriald. Alcoolii obtinuti din alde-
hide isi gasesc utilizarea, printre altele, drept solventi si ca intermediari, pentru obtinerea de
emolienti i de detergenti.

Este cunoscut faptul c&, prin reactia olefinelor cu monoxid de carbon si hidrogen, se
produc aldehide si alcooli.

Reactia este catalizatd de hidruri carbonilmetalice, continand, de preferints, metale
din grupa a Vlll-a a sistemului periodic. Pe langa cobalt, care are o utilizare tehnica pe scara
larga ca metal catalizator, in ultimul timp si importanta rodiului a crescut. Spre deosebire de
cobalt, rodiul permite desfagurarea reactiei la presiune mai mica. Hidrogenarea olefinelor in
hidrocarburi saturate este in mod clar mai mic3, la utilizarea catalizatorilor cu rodiu decit la
utilizarea catalizatorilor cu cobalt.

La procedeul desfasurat in tehnica, catalizatorul cu rodiu se formeaza in timpul pro-
cedeului, dintr-un precursor catalitic, gaz de sinteza, si in cazul de fata, liganzi avand actiune
modificatoare.

In cazul utilizarii catalizatorilor modificati, in amestecul de reactie, liganzii modificatori
se pot afla in exces. Drept linganzi care s-au dovedit a fi oportuni in mod particular, sunt in
special fosfinele tertiare sau fosfatii. Utilizarea acestora permite scaderea presiunii de reactie
la valori sub 300 bari.

Laacest procedeu, problemele suntlegate de separarea produsilor de reactie i recu-
perarea catalizatorilor care sunt omogen dizolvati in produsul de reactie. In general, in acest
scop, produsul de reactie este indepartat din amestecul de reactie, prin distilare.

In practica, aceasts cale, din cauza sensibilitatii termice a catalizatorului sau a produ-
selor formate, se poate utiliza doar la hidroformilarea olefinelor cu numéar mic de atomi de
carbon, de pana la 5 atomi in molecula.

Pe scara larga, in tehnica, sunt preparate aldehide de tip C4 si C5, de exemplu, con-
form DE 3234701 sau 2715685. In ultimul procedeu amintit, catalizatorul este dizolvat in faza
organica, constituita din produs si substante cu temperatura ridicata de fierbere (obtinute din
produs). In acest amestec se introduc olefina si gazul de sinteza.

Produsul este scos din reactor, impreuna cu gazul de sintezé si separat intr-o
varianta mai noua, sub forma de lichid. Deoarece randamentul catalizatorului scade incet,
trebuie permanent separata o parte a acestuia, impreuna cu substantele cu temperatura ridi-
cata de fierbere si inlocuité cu o cantitate echivalenta. Din cauza pretului ridicat al rodiului,
recuperarea acestuia din fluxul de separare este esentiala. Procesul de transformare este
complex si incarca astfel procedeul.

Conform DE 3234701, acest dezavantaj este depdsit prin dizolvarea catalizatorului
in apa. Solubilizarea in apa a catalizatorului de rodiu utilizat se obtine prin folosirea de triaril-
fosfine trisulfonate drept liganzi. Olefina si gazul de sinteza sunt introduse in faza apoasa.

Produsul rezultat din reactie formeaza o a doua faza lichida. Fazele lichide sunt sepa-
rate in afara reactorului si catalizatorul separat este reintrodus in reactor.

Din punct de vedere tehnic, la ambele procedee amintite, este vorba de reactii multi-
fazice.

Prin reactii multifazice, se inteleg reactiile care se desfasoard prin asocierea a doud
sau mai multe faze fluide, care nu se pot combina sau care se amesteca doar partial. Acest
lucru se refera de exemplu la reactiile dintre o fazd gazoasa si una lichida (gl), dintre doua
faze lichide nemiscibile sau care prezintd un gol de miscibilitate (il), si reactii la care participa
doua faze lichide nemiscibile sau partial miscibile si o faza gazoasa (gll).
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Este posibila si utilizarea altor faze fluide, de exemplu, faze supercritice. O astfel de
faza supercritics poate sa apara ca alternativa la fazele amintite, dar si suplimentar.

Exemplele pentru reactiile gaz-lichid (gl), importante din punct de vedere tehnic, sunt,
pe langa hidroformilari ale olefinelor lichide cu un catalizator diluat in faza organica, reactia
acetilenei cu acizi carboxilici, hidrogenari cu catalizatori omogen dizolvati sau oxidari cu aer
sau oxigen.

Cazurile amintite au comuna problema transferului de mas, deoarece partenerii de
reactie se afl4 in faze diferite. in cazul hidroformilarii in sistem de trei faze, executia procede-
ului este dificila, deoarece materiile prime exista in trei faze separate.

Atatolefina, cat si gazul de sinteza trebuie sa fie transportate in faza apoasi a catali-
zatorului, pentru ca acolo sa ajunga in contact cu catalizatorul. in final, trebuie sa se desfa-
soare transportul invers, din faza apoasa.

Deoarece etapele de transport sunt in mod frecvent mai lente decét reactia
propriu-zisa, astfel de reactii sunt determinate de viteza transferului de mas4 si se vorbeste
de o reactie franata de transport.

Reactiile multifazice sunt asociate cu un sir de probleme, care fac realizarea lor
industriala mult mai dificila decat in cazul reactiilor omogene simple.

In continuare, sunt prezentate cateva probleme tipice.

In toate cazurile, substantele trebuie sa ajunga in contact cat se poate de intim intre
ele, pentru a minimaliza transferul de masa: trebuie s& se genereze o cat mai mare suprafata
de transfer de masa intre faze. Pe alta parte, dupa terminarea reacliei, fazele trebuie sa
poata fi usor separate. Amestecarea prea intensa a acestora poate crea probleme. Cand
sunt prezente doua faze lichide, se poate forma o emulsie, si in cazul procedeelor gaz-lichid,
se poate forma spuma.

La procedeul cu trei faze, toate aceste probleme pot sa apara chiar simultan.

Pe langé o suprafatad mare de transfer de masa, in cazul reacfiilor cu mai multe faze,
trebuie sa se atinga un coeficient de transfer de masa k,, cat mai ridicat.

In totalitate, aga numita valoare KLA, adica produsul dintre k, si “a;”, la fel ca in
ecuatia de transfer de masa, trebuie s fie maxima;

j=k*a(C*-C)

j = [Mol/s] rata fluxului de moli, a componentei reactive, care trece prin interfata
fazelor,

k, = [m/s] coeficientul de transfer de masa,

a, = [m? suprafata interfetei fazelor in reactor,

C*[Mol/m’®] = solubilitatea maxima a materiei prime in faza a doua, si

C [Mol/m® = concentratia reald a materiei prime, care la randul ei este cuplata cu
viteza de reactie, putand avea valoarea maxima.

O alta problema, la reactiile cu mai multe faze, este disiparea caldurii cu reactiile
exoterme. Daca se reugeste, prin imbunatatirea transferului de masa, sa se mareasci viteza
de reactie, trebuie disipata mai multa caldura, ceea ce poate duce la cresteri nedorite de
temperatura, pana la pierderea controlului asupra reactiei.

Aceasta problema a reactiei cu mai multe faze poate fi rezolvata, de exemplu, prin
utilizarea unui reactor cu bazin de amestecare.

Pentru hidroformilarea olefinelor, utilizarea unui amestecétor la presiune marita este
dezavantajoasa, deoarece trebuie prevazuta o etangare/izolare a arborilor fatd de perturba-
tiile care pot sa apara. De asemenea, la acest procedeu, trebuie utilizate mai multe dispozi-
tive de amestecare, pentru a obtine o amestecare adecvata a fazelor.
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Caldura mare de reaclie, rezultata la hidroformilari, se poate controla, de regul3, doar
prin utilizarea unor schimbtoare de caldurd, montate in interiorul reactorului.

Utilizarea unui bazin de amestecare duce la 0 amestecare invers, care conduce la
reducerea concentratiei efective a reactantilor, ceea ce determina sciderea randamentului
spatiu-timp.

Acest dezavantaj este platit cu investitii mari, pentru spatii de reactie.

La hidroformilarea olefinelor, odata cu cresterea numarului de atomi de carbon ai
olefinei, scade puternic randamentul spatiu-timp. Legéatura dintre marimea moleculei si viteza
de reactie este cunoscutad (E. Cornils, W. Herrmann, Aqueous-Phase Organometallic
Catalysis, Concepts and Application, editura Wiley-VCH, pag. 308...310).

Astfel, de exemplu, raportul vitezelor de reactie la hidroformilarea 1-pentenei la
1-hexena este 2,6/1. Transformarea olefinelor superioare devine mereu neeconomica.

Din brevetul EP 0987242, se cunoaste un procedeu de preparare a oxo alcoolilor,
plecand de la amestecuri continand olefine C5-C24, in conditiile unei conversii de 40...90%
pe fiecare trecere prin reactor. Catalizatorul utilizat contine cupru si nichel, in concentratii
cuprinse intre 0,05 si 3,5%, iar presiunea de lucru este cuprinsa intre 15 si 25 bari.

inlumina consideratiilor anterioare, este necesarun procedeu care sa evite dezavan-
tajele amintite si care se poate realiza usor din punct de vedere tehnic.

Problema tehnica, pe care o rezolva inventia, este prelucrarea relativ ridicata a
materiei prime, in conditii de selectivitate ridicata.

Procedeul pentru hidroformilarea catalitica a olefinelor intr-un reactor tubular, conform
inventiei, rezolva problema tehnica mentionata, prin aceea ca faza continua contine catali-
zatorul si faza dispersata contine cel putin una dintre materiile prime, iar factorul B de incar-
care a reactorului tubular are valori cuprinse intre 8,06 si 14,26.

Inventia prezinta urmatoarele avantaje:

- realizarea unui transfer de substanta intre fazele participante, stabil si ridicat;

- realizare simpla, pe cat posibil cu aparatele tehnice obisnuite;

- evacuare sigura si simpla a caldurii;

- siguranta de functionare superioara;

- un transfer simplu si sigur al proportiei;

- selectivitate marita, evitarea produselor secundare, in special a celor cu temperaturi
ridicate de fierbere;

- pierderea de catalizator, mica sau deloc;

- prelucrari relative mari, reactoare mici;

- puritate superioara a produsului.

Obiectivul acestei inventii este de a gasi un procedeu pentru realizarea reactiilor cu
mai multe faze, procedeu care este indicat pentru hidroformilarea olefinelor cu gaz de
sinteza, in conditii de prelucrare relativ ridicata si de selectivitati mari.

Obiectul acestei inventii consta deci intr-un procedeu pentru realizarea catalitici a
reactiilor multifazice, intr-un reactor tubular, reactia multifazica incluzand o faza continua si
cel putin o faza dispersa, catalizatorul fiind cuprins in faza continud, si cel putin una dintre
materiile prime este continuta in faza dispersa, iar factorul de solicitare B al reactorului este
egal sau mai mare ca 0,8.

intr-o forma de executie speciala a prezentei inventii, prin reactia cu mai multe faze,
are loc hidroformilarea olefinelor, constand in transformarea acestora in aldehide, cu gaz de
sinteza.

Reactorul tubular, utilizat in procedeul conform inventiei, poate s& contin& corpuri de
umplutura sau amenajari interioare. Corpurile de umpluturd conform acestei inventii pot fi,
de exemplu: inele Raschig, suporturiinele Pali, farfurioare, inele din plasa de sarmé, tesatura
din plasa de sarma.
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Exemple de amenajéri interioare sunt placi de filtru, pinteni, fundamente pentru
coloane, table gaurite sau alte dispozitive de amestecare. Conform acestei inventii, drept
amenajari interioare, se pot utiliza mai multe tevi inguste, conectate in paralel, rezultadnd un
reactor cu multe tevi. Se preferé de obicei garnituri structurate de amestecare sau gamnituri
Demister.

Oimportanta hotaratoare la procedeul conforminventiei il reprezint respectarea sau
depagsirea greutatii specifice transversale a reactorului tubular.

in cazul functionarii reactorului in flux ascendent (directia de curgere de jos in sus),
este necesar sa se depageasca punctul de inecare. In acest caz, reactorul functioneaza
deci, deasupra punctului la care de obicei se actioneaza coloane cu bule.

La functionarea in flux descendent (directia de curgere de sus in jos), se va regla
astfel greutatea specifica transversala, incat reactorul sa nu fie complet inecat.

Se lucreaza deci, deasupra punctului la care se mai poate vorbi si de faza de pat
fluidizat (trickle bed).

Pentru a stabili incarcarea minima a reactorului, care trebuie mentinuta, factorul de
incarcare a reactorului tubular se calculeaza ca o pierdere de presiune adimensionald, cu
formula:

B = PD/PS
unde PD[Pa/m] este pierderea de presiune pe unitatea de lungime a reactorului, in conditii
de functionare, si PS[Pa/m] este un operator avand dimensiunea unei presiuni pe unitatea
de lungime, definita ca raportul sau rata dintre fluxul masic M[kg/s] al tuturor componentelor
din reactor gi rata fluxului volumetric [m*/s] al tuturor componentelor in conditii de functionare,
inmultit cu g (9, 81 m/s?), de exemplu PS=(M/V)*q.

in mod concret, PS ar fi presiunea staticd pe metru, a unui amestec cu mai multe
faze, intr-un tub vertical, cand toate fazele se deplaseaza cu aceeasi viteza. PS este un
operator care rezulta din ratele de flux aduse din reactor si poate fi indicat independent de
directia fluxului din reactor, viteza de curgere a tuturor fazelor sau nivelul de umplere a
reactorului.

Pierderea de presiune PD [Pa/m] este utilizati ca un operator, in scopul stabilirii con-
ditiilor de procedeu si se poate calcula conform metodelor curente, pentru fluxuri mono sau
multifazice. Metodele curente, folosite pentru calculul pierderii de presiune PD in tuburi,
constructii interioare sau corpuri de umplere, se gasesc de exemplu in VDI-Atlas termic,
editia largita, editura VDI-GmbH, Dusseldorf, 1994, paragrafele de la Lal pana la Lgb7, ca
$i in lucrarea Standard Heinz Brauer, Bazele fluxurilor mono sau multifazice, editura
Sauerlander, Aarau si Frankfurt am Main, 1971.

Pierderea de presiune PD a fluxului monofazic printr-un tub gol este data de:

PD=Cw*p/2*w?/D, unde:

p [kg/m’] = densitatea mediului de curgere, in conditii de functionare;

w [m/s] = viteza de curgere (rata volumetrica a fluxului/suprafata sectiunii transver-
sale);

D [m] = diametrul tubului si

Cw [-] = coeficient de rezistenta al tubului strabatut.

La o curgere prin corpuri de umplutura, rambleuri sau constructii interioare, se inlocu-
ieste viteza w prin viteza efectiva (W/y) ca si diametrul D al tevii prin diametrul hidraulic al
canalului dn, al corpurilor de umplutura sau al constructjilor interioare, asa incat este valabil:

PD=Cw*p/2* (w/y)**1/d,,
cu

d,, [m] diametrul hidraulic al canalului,

Y [-] cantitatea de goluri,

Cw [-] coeficient de rezistenta al aparatului stribétut, aparat cu umplutura.
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Datele dy si w, specifice corpurilor de umplutura, sunt in mod frecvent o parte com-
ponenta a specificatiilor de livrare, ale corpurilor de umplutura. Pentru o serie de corpuri de
umplere, aceste date se gasesc in Atlasul Termic (VDI-Warmeatlas), amintit mai sus.

Cantitatea de goluri y poate fi determinata si experimental, de exemplu, masurand
capacitatea reactorului, exprimata in litri, inainte i dupa agezarea corpurilor de umplutura.

Diametrul canalului hidraulic, daca nu se cunoaste, poate fi calculat din aria supra-
fetei specifice F[m%m?] a corpurilor de umplutura sau a constructiilor interioare (de regula
cunoscuta sau determinabild experimental de catre un specialist in domeniu), conform
formulei simple:

d, = 4y/F

Coeficientul de rezistentad al tuburilor, constructiilor interioare si al corpurilor de
umplutura este descris de regula ca o functie de numérul Reynolds Re, care confers infor-
matii privind situatia curgerii in conditiile impuse. In cazul corpurilor de umplutura, a construc-
tiilor interioare etc., se utilizeaza aproape mereu aceeasi ecuatie:

Cw=K1Re"+K2/Re™, unde:

n=1, m=0,1 (conform S. Ergun, Chem. Engng. Progr. 48, (1948), 89) sau n=1, m=0, 1
(conform Brauer et al.), K, si K, sunt constante specifice corpurilor de umplere, care se
cunosc din datele de livrare sau din literatura de specialitate (exemple sunt in Atlasul Termic
VDl sila Brauer et al.). De asemenea, acestea se pot determina si experimental, prin actio-
narea reactorului tubular continand corpuri de umplere, cu un lichid aflat la diferite viteze si
determinarea din datele cunoscute si din pierderea de presiune masurati a lui Cw ca o
functie de Re.

Numarul adimensional Reynolds Re este definit ca:

Re = w*(p/n)*D pentru tuburi goale, respectiv

Re = (w/y)*(p/n)*d,, pentru tuburi cu constructii interioare sau corpuri de umplere,

n[Pa*s]indica de fiecare data viscozitatea si p[kg/m’] reprezinta densitatea mediului

de curgere.

Pierderea de presiune in cazul fluxurilor bifazice (aici gaz-lichid pentru gaz de
sinteza/solutie catalizator) creste supraproportional.

In general, conform Lockhart-Martinell (la Brauer et al.), pierderea de presiune, in
cazul fluxurilor bifazice, P, se bazeaz pe pierderea de presiune a uneia din cele dous faze,
de exemplu, pe pierderea de presiune a fazeilichide pure P,, si se referé la raportul pierderii
de presiune a celor doua faze P, si P_, considerate ca fluxuri individuale.

Pentru calculul pierderilor de presiune in fluxuri bifazice, se utilizeaza in mod frecvent
presiuni adimensionale, conform ¢? = P, /P, si X? =P/P_. Corelatia ¢? = functie (X?) este in
continuare frecvent studiata.

Exemple se gasesc in urmatoarele lucrari de specialitate: Y. Sato, T. Hirose, F.
Takahashi, M. Toda, “Pressure Loss and Liquid Hold Up in Packed Bed Reactor with
Cocurrent Gas-Liquid Down Flow”"; J. Chem. Eng. of Japan, vol. 6 (nr. 2), 1973, 147-152;

D. Sweeney, “A corelation for Pressure Drop in Two-Phase Concurrent Flow in
Packed Beds"; AIChE-Journal, vol. 13, 7/1967, 663-669;

V. W. Weckerman, J. E. Myers, “Fluid Flow Characteristics of Concurrent Gas-Liquid
Flow in Packed Beds”; AIChE Journal, vol. 10 (nr. 6), 11/1964, 951-957:

R. P. Larkins, R. P. White, D. W. Jeffrey: "Two-Phase Concurrent Flow in Packed
Beds"; AIChE-Journal, vol. 7 (nr. 2), 6/1961, 231-239 sau

N. Midoux, M. Favier, J. C. Charpentier, “Flow Pattern, Pressure Loss and Liquid
Hold up Data in Gas-Liquid Down-Flow Packed Beds with Foaming and Nonfoaming
Liquids"; J. Chem. Eng. of Japan, vol. 9 (nr. 5), 1976, 350-356.

6




RO 121180 B1

Frecvent, pentru calcule, se utilizeaza relatia propusa de Midoux, verificata in cazul

multor sisteme gaz-lichid. La sistemele lipsite de spumare, aceasta este, de exemplu:
% =1+ 1/X+1, 14/X°5

Aceasta relatie denumita dupi Lokart-Martinelli este reprezentata grafic in multe
lucrari, detalii gésindu-se in manualele de ingineria proceselor $i in publicatii, dar si la Brauer
etal.

Pierderea de presiune la fluxul bifazic, P, rezulta din pierderea de presiune stabilitd
experimental sau aga cum s-a explicat mai sus, din pierderea de presiune a fazeilichide pure
P,, cu formula:

) Py = o*P,

In cazul special, al obtinerii de aldehide prin hidroformilarea olefinelor, calculul pier-
derii de presiune devine gi mai complex.

Pe langa faza gazoasa de sinteza si faza lichida a catalizatorului, trebuie luata in
considerare prezenta fazei lichide organice.

Aceastd problemé poate fi luata in calcul, pentru rezolvare, prin determinarea unei
alte presiuni adimensionale, cpzo,g = Pgll/Plg, astfel incat pierderea de presiune se determina
astfel:

A Py = ¢’2*¢20rg*Pl‘

In general, pentru o lungime a reactorului L{m]:

PD = Pg/L, respectiv PD = P /L

Pierderea de presiune, in cazul unui flux multifazic, se poate calcula prin mijloacele
conventionale ingineriei proceselor chimice. Acelasi lucru este valabil pentru pierderea de
presiune adimensionald B, adica pentru factorul de incarcare al reactorului multifazic.

Marimea factorului de incarcare adimensional B reprezints o conditie de baza a pro-
cedeului conform inventiei; B trebuie sa fie mai mare sau egalcu0,8,de preferin{a, mai mare
sau egal cu 0,9, sau in mod particular preferat, mai mare sau egal cu 1.

Tn domeniul B mai mare sau egal cu 0, 8, un reactor care functioneaza in flux descen-
dent incepe sa fie inecat.

Se poate face referire expresa la faptul ca atunci cand aceste conditii sunt respectate,
se pot atinge avantajele conferite de inventie si in cazul functionarii reactorului in flux ascen-
dent sau in alta directie.

Incarcari transversale mai mari ale reactorului (B»1), care pot fi recunoscute prin
cregterea diferentiata a presiunii in reactor, sunt oricand posibile $i sunt chiar dorite, cu con-
ditia ca cresterea randamentelor spatiu-timp sa justifice consumul de energie, care creste
in aceste conditii. O limita superioara este impusé doar de considerente practice, cum ar fi
consumul de energie sau dificultatile in separare, cand reactia este incheiata.

Este deci vizibil, ca pe Ianga ratele de flux volumetric ale fazelor individuale, respectiv
vitezele superficiale, derivate din w = V/ (nD%4), dimensiunile reactorului (lungime L,
diametru D) si, in particular, datele corpurilor de umplere folosite (diametru hidraulic dH,
cantitatea de goluri y) joaca un rol important.

Prin alegerea corecta a acestor parametri, procedeul poate fi adaptat fara dificultati
la cele mai variate cerinte; importanta este doar indeplinirea conditiei B>=0,8, de preferinta,
B>=0,9 si in mod particular preferat, B>=1.

In cazul unei reactii care se desfasoara incet, diametrul hidraulic al corpurilor de um-
plere este de preferat a fi ales mic, sau aria suprafatei specifice sa fie mare, astfel incat con-
ditiile cerute pentru B sa fie deja atinse, la viteze mici de curgere.

In acest fel, rezulta timpi de stationare de-a lungul reactorului, suficienti, de-a lungul
unui reactor bine dimensionat tehnic. in cazul reactiilor foarte rapide, se prefera procedura
inversa.
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Un alt criteriu preferat in desfagurarea procedeului conform inventiei este raportul
dintre rata fluxului masic al fazei lichide M,, care contine catalizatorul si rata fluxului masic
al fazeiffazelor disperse, M,.

In cazul hidroformilarii, rata fluxului masic al fazei catalitice M, este in mod substantial
mai mare decét rata fluxului masic al fazei disperse, de exemplu, faza organica olefinica M,,
si faza de gaz de sintezd M,,.

n procedeul conform inventiei, raportul masic M,/M, dintre faza continua (M,) si
fazele disperse (M,) poate fi mai mare decéat 2, de exemplu, se foloseste M,/M,>10.

Conditii de curgere in care M,/M,>100 sunt posibile si in mod frecvent sunt chiar
avantajoase. in conditiile in care M,/M,>2, faza catalitica este faza continua, in timp ce fazele
disperse sunt divizate in bule fine, respectiv picaturi fine.

In procedeul conform inventiei, este posibil ca cel putfin una dintre materiile prime sa
fie dispersata prin energia adusa in reactorul tubular de cétre faza continua.

Aceasta conduce la divizarea cel putin uneia dintre materiile prime in bule, respectiv
picaturi, in cadrul fazei catalitice continue.

Aceasta se poate de asemenea estima cu mijloace tehnice obignuite. Modalititile
potrivite pentru aceasta sunt toate cele care utilizeaza parametri de tipul:

dy/d, = K*Rey(y) M*Weyq,"
unde:

ds - diametrul picaturii, respectiv al bulei, conform lui Sauter (la Brauer et al.),

dh - diametrul hidraulic al corpului de umplere,

Regl(gll) - indice Reynolds al fluxului cu mai multe faze = Waian (P N ) (duly),

Weyq)- indice Weber al fluxului cu mai multe faze = wy, g, **(0/n)*(d/w)?,

k, m, n - constante empirice (cunoscute sau stabilite prin incercari),

w - viteze superficiale [m/s] =V/(nD%4),

V - rata fluxului volumetric in conditii de functionare [m%/s],

p - densitate in conditii de functionare [kg/m?],

n - viscozitate in conditii de functionare [Pa*s] si

Y - tensiune la interfata in conditii de functionare [N/m],
si indicii | (faza lichida), g (faza gazoasa), gl (flux bifazic, faze gaz/lichid) si gll (flux trifazic,
gaz/lichid/lichid).

In cazul umpluturilor ordonate (structurate), cum ar fi Sulzer-SMV, sau al tuburilor
inguste, folosite drept amenajari interioare, pare plauzibil ca un diametru al bulei, respectiv
al picaturii d;, mai mare decat diametrul canalului, s3 fie lipsit de sens. Cu toate acestea,
acest lucru nu este valabil pentru umpluturile permeabile si elementele de corpuri de
umplere, ca de exempluy, inele din plasd de sarma sau tesatura din plasa de sarma (asa
numitele umpluturi de indepartare a umiditatii sau anhidrizanti).

in procedeul conform inventiei, se pot utiliza diametre calculate ale picaturii, cele care
sunt mai mici sau egale cu diametrul canalului hidraulic:

dy/ <=1, de preferinta <0,9.

Din diametrul calculat al picaturii, in final, se poate calcula o arie a suprafatei de tran-
sfer de masa, conform:

A, = 6pgds[m?/m?].

Continutul de faza ¢, al fazei disperse (in cazul hidroformilarii, gazul de sinteza si
faza organica sunt dispersate) se poate stabili, utilizand vitezele superficiale ale fazelor:

Py~ WGW,,.
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Durata de retinere 1, pentru fazele care curg prin reactor, se poate calcula cu aproxi-
matie din T ~ L*y//W,,. Durata de retinere T, la procedeul conform inventiei, este de regula
cu mult mai mica de o ora i poate fi de domeniul minutelor sau chiar mai putin. Totusi, la
acest mod neobignuit de operare-cantitate mare de catalizator trecut prin reactor in com-
paratie cu continutul foarte mic de materie prima in masa de reactie, rezultdnd o durata
foarte mica de retinere. In cazul muitor reactii multifazice, se obtin randamente spatiu-timp
surprinzator de ridicate. Astfel, temperaturi remarcabil mai mici decét cele folosite in mod
obignuit, pentru obtinerea acelorasi randamente spatiu-timp, permit acest lucru, deoarece,
cresterea vitezei de reactie are ca urmare, de exemplu, o minimalizare a reactiilor secun-
dare, ceea ce duce la cresterea selectivitatii.

Procedeul conform inventiei poate fi in mod flexibil adaptat celor mai diferite cerinte.
Pentru cerinte speciale, sunt preferate urmatoarele forme de realizare a procedeului conform
inventiei.

Daca aplicarea acestuia necesiti o zona foarte lunga de amestecare sau daci sunt
necesare zone de stationare, de exemplu, pentru a scoate fluxuri de substanta, atunci se
prefera o aranjare in cascada a reactoarelor tubulare prevazute cu constructii interioare sau
cu corpuri de umpluturs.

Cénd se doregte o pierdere de presiune deosebit de mica, se recomanda aranjarea
in cascada a reactoarelor tubulare sau o dispunere alternativa a sectiunilor de umplutura Si
a celor cu tuburi goale.

Inplus, este preferata dispunerea in paralel a reactoarelor tubulare sau utilizarea unui
reactor multitubular, situatie in care tuburile pot prelua functia amenajarilor interioare.

Mai mult, reactoarele pot fi previzute cu alimentare multipla a gazului de-a lungul
reactorului, cand consumul de gaz este asa de mare, incat rezulta rapoarte nefavorabile ale
fazelor gaz-lichid, la intlnirea celor dous faze, in amonte de reactor.

Conditiile speciale ale procedeului conform inventiei permit si alte forme de realizare
ale procedeului. Astfel, circulatia fazei catalitice, respectiv a fazei continue, se poate exploata
la functionarea unei duze care este dispus3 drept compresor de gaz cu jet lichid, in amonte
de reactorul tubular.

Acesta se poate utiliza pentru o buna amestecare prealabila a celor doua faze ca si
la comprimarea fazei gazoase, ceea ce permite operarea reactorului la presiuni de intrare
relativ mari.

In sfarsit, in situatia inversa, daca in locul comprimarii gazului se exploateazi efectul
de suctiune, este posibila recircularea gazului, simultan cu amestecarea prealabild afazelor.

Energia adusa in reactorul tubular de citre faza continua, care contine catalizatorul,
se poate utiliza astfel pentru dispersarea fazei continand materia prima sau cel putin a uneia
din materiile prime.

Disiparea caldurii in cazul reactiilor puternic exoterme, ca de exemplu Tn cazul hidro-
formilarii, la procedeul conform inventiei, nu este limitata. Debitul mare de catalizator aflat
in circulatie actioneaza ca transportor de caldura, astfel incat chiar la functionare adiabatica
a reactorului, apar doar diferente mici de temperatura $i rezultd in reactor o distributie
omogena a temperaturii, fara varfuri de temperatura.

Caldura produsa se poate evacua apoi comod printr-un schimbator de caldura con-
ventional, fixat undeva in circuitul exterior al catalizatorului, sau se utilizeaza pentru recupe-
rarea energiei.

Pentru o mai buna evacuare a caldurii, in anumite conditii, este avantajos ca viteza
de circulatie a catalizatorului s& fie condusi la valori mai mari (asta se intampla la valori mai
mari ale lui B) decat cele necesare conform rezultatelor experimentale, deoarece prin viteza
de circulatie a catalizatorului se poate impune in reactor un gradient de temperatura mai mic.
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Procedeul conform inventiei ofera avantaje importante in comparatie cu stadiul
tehnicii, ca de exemplu:

- la temperaturi scazute avand valori comparabile, se pot obtine randamente spatiu-
timp, ridicate;

- formarea produselor secundare este extrem de mic3, fiind posibile valori de 1...2%
si chiar mai mici;

- catalizatorul este protejat, dezactivarea este foarte mica, este inliturata pierderea
continua.

In cazul obtinerii de aldehide prin hidroformilarea olefinelor prin procedeul conform
inventiei, se adauga si alte avantaje:

- pe baza vitezei de reactie marite, acest procedeu se poate utiliza economic si
pentru hidroformilarea olefinelor superioare, avand mai mult de 10 atomi de carbon:;

- in cazul olefinelor gazoase, materia primé rdmasa dupa o reactie partiald poate fi
recirculata prin simpla intoarcere a duzei.

In continuare, este descris4 in detaliu o variant3 preferats de realizare a inventiei,
constand in hidroformilarea olefinelor cu gaz de sinteza, intr-un sistem multifazic. Drept faza
continua, se utilizeaza faza catalitica, pompata prin reactorul tubular prin intermediul unei
pompe.

Solventii in mod particular preferati, pentru obtinerea solutiei, respectiv a fazei catali-
tice includ toti acei solventi care indeplinesc urmatoarele conditii:

- solventul este greu solubil in faza continand produsul;

- produsul se dizolva greu in faza catalitica, alcatuita din catalizator si solvent;

- solventul are o solubilitate destul de mare pentru catalizatorul utilizat.

Solventul poate sa confina drept aditivi, reactivi de transfer fazic, reactivi amfifili,
agenti activi de suprafata sau sau tenside, sau surfactanti. Ca solvent preferat, se utilizeaza
apa.

Drept catalizatori de hidroformilare, se pot utiliza metalele grupei secundare 8 (Fe,
Co, Ni, Ru, Rh, Pd, Os, Ir, Pt). Aceste metale, respectiv combinatiile acestor metale, in
conditiile de reactie, trebuie sa fie solubile doar in faza catalitica, dar nu si in faza care
contine produsul.

Daca se folosesc solutii catalitice apoase, aceasta presupune alegerea unor compusi
metalici solubili in apa. Catalizatorul preferat folosit este rodiul sau compusi ai rodiului,
solubili in apa.

Sarurile de rodiu potrivite sunt de exemplu: sulfat de rodiu(lll), nitrat de rodiu(lil),
carboxilati de rodiu(lll), cum ar fi acetat de rodiu, propionat de rodiu, butirat de rodiu sau
2-etilhexanat de rodiu.

Tipul de liganzi depinde de metalul utilizat si de solventul solutiei catalitice. Aceste
complexe trebuie sa fie catalitic active si sa nu-si piarda activitatea catalitica la exploatare
indelungata. O conditie pentru aceasta este ca liganzii sa nu se altereze, de exemplu, prin
reactia cu solventul.

Liganzi preferati, utilizati pentru metalele catalitic active, pot fitriarilfosfinele. Fosfinele
in mod special preferate au unul sau doi atomi de fosfor, care au la fiecare atom 3 radicali
aril, identici sau diferiti si reprezentand un radical fenil, naftil, bifenil, fenilnaftil sau binaftil,
in mod particular, radicali fenil, bifenil sau binaftil. Radicalii aril pot fi legati de atomii de fosfor
direct sau printr-o grupare -(CH,),, unde x este un numar intreg, variind intre 1 i 4, de pre-
ferat de la 1 la 2, in mod special preferat, 1.

Pentru sistemele catalitice solubile in apd, ligandul poate sa contind 3 radicali
-(SO;)M, unde M este identic sau diferit in acesti radicali, si poate fi H, un ion de metal
alcalin, ion amoniu, un ion de amoniu cuartenar, un ion de metal alcalino-pdmantos sau ion
de zinc.

10
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Radicalii -SO,M sunt substituentii preferatj ai radicalilor aril si confera triarilfosfinelor
solubilitatea dorita in ap&. O triarilfosfina sulfonata preferatd, continand un atom de fosfor,
este trifosfina-(m-sulfofenil)-trisodica.

Pe langa unitati sulfonice (-SO,M), se pot utiliza si alte grupdri polare, ca de exemplu
grupari carboxilice.

Faza apoasa se poate utiliza direct in hidroformilare, sau mai intai este supus3 unei
preformari a catalizatorului in conditiile de reactie, pentru ca apoi se fie utilizata in forma pre-
formatats. Solutia apoasd de catalizator se prepara intr-o maniera relativ simpla, de
exemplu, prin dizolvarea unei sari metalice hidrosolubile $i a liganzilor hidrosolubili in ap3
$i complexarea acestora.

in procedeul conform inventiei, concentratia sarii metalice poate aveao variatie destul
de mare. Valoarea maxima a acesteia este predeterminati de solubilitatea sa. Viteza de
reactie depinde de asemenea de concentratia sarii metalice.

De reguld, la concentratii mai mari ale s&rii metalice, se ating viteze de reactie mai
mari. Pe de alta parte, concentratiile mai mari de saruri metalice inseamns cheltuieli mai
mari. De aceea, in functie de reactivitatea materiei prime si de celelalte conditii de reactie,
trebuie sa se aleaga situatia optima. Continutul de rodiu in faza catalitica este cuprins de
obicei intre 20 si la 2000 ppm, de preferinta, intre 100...1000 ppm.

In sistemul catalitic utilizat, raportul molar dintre metal si liganzi poate varia, cu scopul
de a se atinge un optim pentru fiecare reactie luatd in mod individual. Acest raport este de
preferat sa fie cuprins intre 1/5 si 1/200, in special, intre 1/10 si 1/60.

pH-ul solutiei catalitice poate fi optimizat pentru hidroformilarea fiecérei olefine in
parte, in raport cu selectivitatea formérii aldehidei. Acesta se situeazi intre 2 si 8, de
preferinta, intre 3,0 si 5,5.

Materiile prime care se pot utiliza pentru hidroformilare, sunt compusi olefinici avand
2...25 atomi de carbon, de preferints, cu 2...12 atomi de carbon. Compusii olefinici pot
contine una sau mai multe legaturi duble carbon-carbon, fiecare dintre acestea putand fi dis-
pusa in interior sau in pozitii marginale.

Au prioritate compusii olefinici avand o legatura dubla carbon-carbon in pozitie termi-
nala. Se poate utiliza o olefina cu structura unitara. Se pot utiliza de asemenea gi amestecuri
de olefine. Amestecul poate include olefine izomere cu acelasi numar de atomi de carbon,
olefine cu numar diferit de atomi de carbon, sau un amestec care contine atat olefine izo-
mere, cat gi olefine cu numar diferit de atomi de carbon. Mai mult, in conditiile de reactie, ole-
finele sau amestecurile de olefine pot s cuprinda substante inerte, ca de exemplu hidro-
carburi alifatice.

La procedeul conform inventiei, se pot utiliza olefine provenind din cele mai diferite
surse. De exemplu, se pot mentiona olefine provenind din procese de cracare, dehidrogenari
sau din sinteze Fischer-Tropsch. De asemenea, sunt materii prime potrivite, olefinele sau
amestecurile de olefine formate prin dimerizare, oligomerizare, codimerizare, cooligomeri-
zare sau prin metateza olefinelor. Olefinele utilizate pot fi (in conditii standard) gazoase,
lichide sau solide. Olefinele solide se utilizeaza sub forma de solutii. Solventii folositi sunt
lichide inerte, greu solubile in faza catalitici. Se prefera in mod special solventii care au
punctul de fierbere mai ridicat decat cel al produsului care se obtine, deoarece astfel sunt
facilitate separarile prin distilare si recirculare.

in procedeul conform inventiei, se prefera utilizarea compusilor « -olefinici. Exemplele
de compusi a-olefinici preferati includ 1-alchene, alchilalchenati, alchilenalcanati, alchenil-
alchileteri si alchenoli, de exemplu: propens, butena, pentena, butadiend, pentadiena,
1-hexend, 1-heptend, 1-octena, 1-nonena, 1-decend, 1-undecend, 1-dodecena,
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1-hexadecend, 2-etil-1-hexena, 1, 4-hexadiena, 1, 7-octadiena, 3-ciclohexil-1-buteni, stiren3,
4-vinilciclohexend, alilacetat, vinilformiat, vinilacetat, vinilpropionat, aliimetileter, viniimetileter,
viniletileter, alilalcool, 3-fenil-1-propena, 1-hexen-4-ol, 1octen-4-ol, 3-butenilacetat, alilpropio-
nat, alilbutirat, n-propil-7-octenat, acid -7- octanoic, 5-hexenamida, 1-metoxi-2, 7-octadiena,
3-metoxi-1, 7-octadiend, in special preferat propena, 1-butend, amestecuri disponibile tehnic,
care includ in principal 1-butend, 2-butena si izobutena, si/sau 1-pentena.

Produsele hidroformilarii olefinelor sunt aldehidele, respectiv alcoolii, care au
molecula mailunga cu un atom de carbon. Aldehidele obtinute prin procedeul conforminven-
tiei se pot utiliza pentru obtinerea de alcooli prin hidrogenare. Alcoolii astfel obtinuti sunt uti-
lizati ca intermediari pentru plastifianti, ca de exemplu, ca diesterii ftalici sau detergenti.

Mai mult, aldehidele obtinute prin procedeul conform inventiei sunt in mod special
utilizate in condensari aldolice si in obfinerea de acizi carboxilici, prin oxidare.

Agentii de hidroformilare preferati includ amestecuri de hidrogen si monoxid de
carbon (gaz de sinteza) sau alte amestecuri de hidrogen, monoxid de carbon si substante
inerte in conditiile de reactie.

Cand sunt utilizate olefine lichide sau solutii ale olefinelor solide, este bine ca agentul
de hidroformilare sa fie utilizat in exces, pentru a se atinge un grad de transformare cat mai
mare. Aceasta scade cheltuielile de prelucrare.

La utilizarea olefinelor gazoase, dimpotriva, se poate utiliza un deficit de reactiv de
hidroformilare, deoarece olefina gazoasa aflata in exces se separa din produs si poate fi
recirculata in procedeu.

' Raportul molar olefina-hidrogen si olefina-monoxid de carbon poate fi mai mare, mai
mic sau egal cu 1.

Procedeul conform inventiei, in cazul hidroformilarii in care se foloseste o olefina
gazoasa, este la inceput o reactie bifazica, cu formarea fazei produsului in timpul reactiei,
rezultand astfel un sistem trifazic. Cand este folosita o olefina lichida, avem de-a face de la
bun inceput, cu un sistem trifazic.

Procedeul conform inventiei se poate desfagura in unul sau mai multe reactoare tubu-
lare, prevazute cu amenajari interioare, corespunzatoare celor anterior descrise.

in cazul procedeului conform inventiei, faza catalitica este faza continug; in aceasta
situatie, este oportuna asigurarea unui raport masic intre faza catalitica si faza sau fazele
disperse, variind intre 2/1 si 3500/1, de preferat, intre 40/1 si 2500/1.

Daca procedeul conform inventiei este aplicat pentru hidroformilarea olefinelor,
raportul masic intre faza catalitica si faza olefinica la intrarea in reactor este de preferat sa
fie cuprins in intervalul 5000/1 pana la 4/1, mai preferat, in intervalul 2000/1...50/1. Raportul
masic dintre faza catalitica si agenul de hidroformilare (de reguld, gaz de sinteza) este 4/1
pana la 10000/1, de preferinta 200/1... 4000/1.

Reactantii pot fi alimentati preincalziti, de exemplu, in domeniul temperaturii de reac-
tie, sau pot fiintrodusi reci. Din cauza raporturilor fazice mari cu faza catalitica, preincalzirea
se poate face si prin intermediul caldurii rezultate din procedeu.

Daca procedeul conform inventiei se aplica pentru hidroformilarea olefinelor, atunci
reactia este condusa in mod preferential, intr-un interval de temperaturi cuprins intre 20
$i 250°C, de preferat 90 pana la 150°C; in acest caz, presiunea totala este cuprinsa intre 10
$i 300 bari, de preferat intre 20 si 150 bari.

Fluxul poate trece prin reactorul tubular in contracurent, de la varf spre baza, sau
invers. Din motive de siguranta, este preferata alimentarea de sus in jos.

12
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Céldura de reactie poate fi disipat3 prin diferite schimbitoare de caldurs.
Schimbétoarele de caldura, in acest caz, nu trebuie s se afle in vecinatatea spatiului de
reactie, acestea se pot afla, chiar si in afara reactorului. Fluxurile individuale de caldura sunt
dependente de caldura specifics a reactiei ca si de temperaturile dorite in reactor si in alte
utilaje.

Caldura de reactie disipat4 poate fi astfel usor utilizatd, de exemplu, chiar in cadrul
procedeului, pentru incalzirea dispozitivului de distilare sau pentru producerea aburului.

Amestecul care paraseste reactorul, poate fi degazeificat intr-un separator gaz-lichid,
in cazul utilizarii olefinelor gazoase sau in cazul unei transforméri incomplete. Separarea
gaz-lichid se poate desfagura la aceeasi presiune ca cea la care s-a efectuat prelevarea la
iegirea din reactor. Acest lucru este avantajos atunci cand cel putin o portiune a gazului de
expansiune este recirculata in reactor. Altfel, expansiunea se poate face si la presiuni mai
mici (sub 1 bar).

Fluxul de gaz separat poate fi recirculat in reactor, in totalitate sau partial.

Aceasta recirculare se realizeaza in modul cunoscut, de exemplu, printr-o duzi de ames-
tecare sau de pulverizare, care este fixata in amonte de reactor, in fluxul de circulatie al cata-
lizatorului, sau printr-un compresor pentru circulatia gazului. Din motive energetice, se pre-
fera o duza de amestecare sau de pulverizare, fixata in amonte de reactor, in fluxul de circu-
latie a catalizatorului.

Se prefera ca faza continu3 s3 fie introdusa in reactor printr-o duza de pulverizare,
fie in amonte de reactor, fie direct in reactor. Este preferabil ca materia prima sa fie disper-
sata de cétre energia introdusa in reactor de citre faza continua.

Restul cantitatii de gaz sau optional intreaga cantitate poate fi introdusa raciti sau
neracita, intr-un sistem de valorificare a gazelor evacuate. Cand se utilizeazi un racitor,
gazul condensat care apare in racitor, poate fi condus printr-o conducti intr-un separator
gaz-lichid.

Amestecul de lichid degazeificat este separat mecanic intr-un recipient de separare
lichid-lichid, in faza catalitica, si faza continand produsul poate fi prelucrata in vase de sedi-
mentare, constand in diferite tipuri de centrifuge. Din motive de cost, se prefera recipientele
de sedimentare.

Timpii de stationare in dispozitivul de separare nu sunt critici, dar de preferinta se
mentin mici. Acest lucru are urmatoarele avantaje: instalatia de separare este mica siinves-
titia corespunzatoare este tot mica. Astfel, la timpi de stationare mici, nu apar reactii secun-
dare in recipientul de separare. Pentru ca separarea fazelor sa se faca repede, diferentele
de densitate ale celor dou faze trebuie s fie destul de mari, iar viscozitatile trebuie s3 fie
mici. Toate cele patru marimi sunto functie a temperaturii si se pot stabili usor prin incercari
preliminare.

Densitatea si viscozitatea solutiei de catalizator pot fivariate prin alegerea solventului
$i a concentratiei catalizatorului. Alte posibilitati sunt modificarea densitatii gi viscozitatii fazei
produsului prin adaugarea unui solvent.

Separarea fazelor se poate face intr-un domeniu larg de temperaturi. In acest caz,
temperatura de separare poate fi mai mare decat temperatura de reactie la iesirea din
reactor. Din motive energetice, nu este totusi avantajos sa se foloseasca o temperatura mai
mare decat temperatura lichidului in separatorul de gaz. Cea mai preferata temperaturs este
cea data de punctul de stationare a uneia din cele doua faze lichide. in legatura cu duratele
scurte de separare, aga cum s-a amintit mai sus, alegerea unor temperaturi excesiv de sci-
zute este mai putin preferata.
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RO 121180 B1

Fluxul de produs este apoi fractionat conform procedeelor cunoscute, de exemplu,
prin distilare.

Solutia de catalizator separatd, in cazul dat, dupa evacuarea unei cantitati mici a
acesteia $i adaosul corespunzator de solutie proaspata de catalizator, este recirculats in
reactor.

Urmatoarele exemple vor descrie inventia, fara a-i limita domeniul de utilizare.

Hidroformilarea olefinelor

Hidroformilarea olefinelor se face intr-o instalatie experimentala, prezentata sche-
matic in figura. Tn aceastd instalatie, catalizatorul apos este recirculat prin pompare cu o
pompa 1. La faza catalitica 2, se adauga olefina 3 si gazul de sinteza 4. Amestecul muitifazic
5 este pompat in reactorul tubular 6, care este prevazut cu elemente statice de amestecare.

Amestecul 7 rezultat, format din produs, materiile prime netransformate i catalizator,
este degazeificat in separatorul de gaze 8. Gazul 9, care contine gaz de sinteza, daca este
cazul, olefina gazoasa si substante inerte concentrate, este adus, in cea mai mare parte a
sa, inapoi in reactorul 6, prin conducta de recirculare a gazelor 10, cu ajutorul unei duze de
amestecare sau de pulverizare 11. O parte mica a fluxului 9 de gaz este evacuata prin con-
ducta 12. Printr-o racire corespunzatoare 13 si recirculare, pierderile de olefine pot fi mini-
malizate. Evacuarea 14 se reduce la substante inerte concentrate si cantitati mici de gaz de
sinteza nereactionat.

Fluxul de lichid 15, care apare dupa degazeificarea 8, este condus intr-un vas de se-
parare a fazelor 16. Aici, faza catalitica apoasa 2 este separata si readusa in circuit. Caldura
de reactie poate fi disipata prin intermediul schimbatoarelor de caldura 17, 19, 20, aflate in
afara reactorului. Produsul este indepartat prin conducta 18 i, in acest caz, este purificat
in continuare.

Exemplele 1-7 descriu hidroformilarea propenei, prin procedeul conform inventiei.

Exemplele 1...5.

S-a utilizat un reactor 6, avand o lungime de 3 m si un diametru de 17,3 mm, care
contine elemente statice de amestecare de la firma Sulzer, al caror diametru hidraulic este
de 2 mm. Pentru acest exemplu, conducta 10 de recirculare a gazelor a fost inchisa. Drept
solvent pentru catalizator, s-a utilizat apa. Valoarea pH-ului a fost 7. Fluxul de materiale trece
prin reactor la o temperatura de 120°C, iar incarcarea cu catalizator a fost de 400 kg/h. Presi-
unea de reactie a fost de 50 bari. Catalizatorul utilizat a fost rodiul, la o concentratie de 800
ppm, raportat la faza solventului. Drept ligand, s-a utilizat m-sulfofenil-trifosfina (TSTPP) sub
forma sarii de sodiu, iar raportul P/Rh a fost 60.

Pentru al doilea experiment, s-au reluat conditiile de reactie de la primul exemplu, cu
exceptia temperaturii de reactie, care a fost de 130°C. Pentru cel de-al treilea experiment,
s-au reluat conditiile de reactie de la exemplul 1, dar presiunea de reactie a fost de 70 bari.
Pentru experimentul 4, s-au setat conditiile de reactie de la exemplul 1, dar valoarea pH-ului
solutiei catalitice a fost reglata la 4.

Pentru exemplul 5, s-au setat conditiile de reactie de la exemplul 1, dar incarcarea
reactorului cu catalizator a fost de 300 kg/h. Fluxurile de materii prime incarcate in reactor
si fluxurile de produs sunt indicate in tabelul care urmeaza, in mol/h.

14
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Exemplul 1 2 3 4 5
RZA [t/(m*h)] 0,98 1,39 1,23 1,00 0,71
B 13, 16 13, 34 13,16 | 13,16 8, 06
Materie prima
CO 22,79 16, 69 28,24 | 23,92 | 12,73
H, 21,28 15, 87 26,38 | 22,87 | 11,89
N, 0,12 0,09 0,15 0, 10 0, 07
Propena 51,49 35, 57 31,13 | 36,01 | 33,45
Propan 0, 17 0,12 0,10 0, 11 0, 11
Produs
CO 2,15 2,09 2,08 0, 66 2,11
H, 0, 89 0,93 0, 98 0, 37 0,97
Propena 3,35 6,73 3,04 3,45 4,00
Isobutanal 0,24 0, 51 0,53 0,39 0,20
n-butanal 5,46 11, 03 9, 82 6, 19 4, 66
i-butanol <0, 01 <0, 01 <0,01 | <0,01 | <0,01
n-butanol 0, 07 0, 07 0, 07 0, 06 0, 07
2-etilhexanal 0, 09 0,03 0, 08 <0, 01 0, 02
2-etilhexenal 0,26 0,19 0,18 <0, 01 0,09
Gaz de evacuare
CoO 9,50 3,06 13,23 | 13,72 6, 81
H, 8,45 1,46 9,97 10, 82 3,59
N, 0,29 0, 10 0,09 0,10 0,16
Propena 37,37 13, 56 17,72 | 19,47 | 36,93
Propan 0, 17 0,10 0,17 0,10 0,09
i-butanal 0,24 0, 16 0,15 0,18 0,14
n-butanal 4, 59 3,13 2,72 2,62 2,56

Exemplele 6 si 7.

Aceste exemple ilustreaza utilizarea conductei de recirculare a gazului, 10. Astfel, se
reduce la minimum pierderea de substante valoroase prin conducta de gaz de evacuare.

Deja, cu aceste exemple se ating usor rate de conversie mai mari de 90%. Datorit3
racitorului 13, se poate impiedica aproape complet evacuarea propenei in gazele de eva-
cuare, astfel incét propena apare doar alaturi de produsul lichid. Produsul 18 preluatdin se-
paratorul de faze, continand inca propena, este prelucrat conform stadiului tehnicii prin stri-
parea impreund cu gazul de sinteza, sau este separat prin distilare. in acest mod, sunt posi-
bile conversii ale propenei, mai mari de 99%, fara a fi afectat randamentul spatiu-timp.
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La exemplele 6 si 7, reactorul a fost parcurs la o temperatur de 120°C, de o incar-
catura cu catalizator de 400 kg/h.

Presiunea de reactie a fost de 50 bari.

Concentratia rodiului a fost de 800 ppm, raportata la faza de solvent.

Drept ligand, s-a utilizat TSTPP, sub forma sarii sale de sodiu, iar raportul P/Rh a fost
de 60. Fluxurile de materii prime aduse in reactor si fluxurile de produs sunt indicate in
tabelul urmator gi sunt exprimate in mol/h.

Exemplul 6 7
RZA[t/(m**h)] 1,06 1,04
B 12,12 12,12
Transformare propen 93, 70% 92, 33%
Transformare cu gaz de sinteza 92, 09% 90, 27%
Intrare
Educt
co 10, 41 10, 23
H, 9, 56 9,63
N, 0,07 0,07
Propen 12, 42 12,43
Propan 0,07 0, 07
Produs
CO 1,27 1,65
H, 0,24 0,39
Propen 0, 58 0,73
i-butanal 0, 86 0,77
n-butanal 8, 04 8, 24
i-butanol <0, 001 <0, 001
n-butanol 0,13 0, 11
2-etilhexanal 0,15 0,12
2-etilhexenal 0, 29 0, 18
Gaz de evacuare
CO 0,18 0, 09
H, 0,09 0,05
N, 0, 01 0, 01
Propen 0,10 0, 09
Propan 0, 003 0, 002

16
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Exemplul 8. Hidroformilarea 1-hexenei

Acest exemplu descrie utilizarea procedeului conform inventiei, pentru hidroformilarea
continua de 1-hexenei. A fost stabilits tendinta conversiei intr-un reactor mai lung, prin reutili-
zarea repetata a produsului brut obtinut. Se obtin astfel valori ca intr-un reactor avand o
lungime de cativa metri, in care gazul este adaugat dupa fiecare metru. Solventul utilizat
pentru catalizatorul de rodiu este apa. Fluxul prin reactor, avand un volum de 235 ml (1m
lungime), a fost la o incércare catalitics de 400 kg/h sila o temperaturad de 130°C. Presiunea
de reactie a fost 30 bari. Concentratia de rodiu a fost de 800 ppm, raportata la faza solvent.
Drept ligand, s-a utilizat TSTPP, sub forma sirii sale de sodiu, iar raportul P/Rh a fost 60.
Incarcarea cu gaz de sinteza a fost in medie de 132,8 N I/h. Fluxul de intrare a materiilor
prime lichide a fost stabilit la 1,3 I/h. Dupa 8 treceri (= 8 m lungime reactor), s-a atins o rat3
de conversie de 90%, dar RZA se afla inca la 0, 44 t /(m*h), calculat pe toata lungimea
interna a reactorului.

Aceasta valoare se afla cu mult peste valorile cunoscute industrial. Selectivitatea
totala, dupa 8 treceri, este practic 93%.

Nr. de treceri 1 2 3 4 5 6 7 8

Transformare totala [%] 19,11 36,9 | 49,8 | 59,8 | 68,5 | 76,5 | 82,9 | 86,8

Substante cu temperatur3 0 0,37 | 0,28 2,1 2,65 1 4,29 | 4,59 | 4,62
de fierbere ridicat3

Selectivitate totala [%] 851 189,11 91,7 [92,1]924 ] 928 | 93,1929
RZA-total [t/(m**h)] 0,748 1 0,743 | 0,689 | 0,619 | 0,568 | 0,521 | 0,486 | 0, 444
B 14,26 114,26 | 14,26 | 14,26 | 14,26 | 14,26 | 14,26 | 14, 26

Exemplul 9. Hidroformilarea de 1-decend

S-a utilizat un reactor cu o lungime de 6 m si un diametru de 17,3 mm, care include
elemente statice de amestecare de la firma Sulzer, avand un diametru hidraulic de 2 mm.

Pentru realizarea acestui exemplu, s-a inchis conducta 10 de recirculare a gazului.

Drept solvent pentru catalizator, s-a utilizat apa. Fluxul a fost trecut prin reactor, la
o incarcare catalitica de 400 kg/h si la o temperatura de 125°C. Presiunea de reactie a fost
70 bari. Concentratia de rodiu a fost de 800 ppm, raportata la faza solvent.

Drept ligand, s-a utilizat TSTPP, sub forma sérii sale de sodiu, iar raportul P/Rh a
fost 5. Fluxurile de materii prime incarcate in reactor sunt indicate in urmatorul tabel $i sunt
exprimate in mol/h.

Exemplul 9
RZA [t/(m*h)] 0, 05
B 13, 96
Educt
CO 11, 38
H, 10, 52
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Tabel (continuare)

Exemplul 9

N, 0,05
1 -decend 7,12
Produs

1 -decena 6, 67
Undecanal 0, 34
2-metildecanal 0, 11
Gaz evacuat

cO 10, 36
H, 9, 89
N, 0,05

Revendicari

1. Procedeu pentru hidroformilarea catalitica a olefinelor intr-un reactor tubular,
caracterizat prin aceea ca faza continua contine catalizatorul si faza dispersa contine cel
putin una din materiile prime, iar factorul B de incarcare a reactorului tubular are valori
cuprinse intre 8,06 si 14,26.

2. Procedeu conform revendicarii 1, caracterizat prin aceea cé olefinele supuse
hidroformilarii contin intre 2 si 25 de atomi de carbon.

3. Procedeu conform revendicarilor 1 i 2, caracterizat prin aceea ca, drept catali-
zator, se utilizeaza un metal apartinand grupei 8 secundare.

4. Procedeu conform revendicarilor 1...3, caracterizat prin aceea ca, drept catali-
zator, este utilizat rodiul.

5. Procedeu conform revendicarilor 1...4, caracterizat prin aceea ca, drept catali-
zator, se utilizeaza compusi hidrosolubili de rodiu.

6. Procedeu conform revendicarilor 1...5, caracterizat prin aceea ca, drept faza
continua, se foloseste apa sau un amestec format din apa si un dizolvant organic.

7. Procedeu conform revendicarilor 1...6, caracterizat prin aceea ca raportul de
mase dintre faza continua si faza/fazele dispersate este mai mare decét 2.

8. Procedeu conform revendicarilor 1...7, caracterizat prin aceea ca faza continua
actioneaza o duza de radiatii in fata reactorului tubular.

9. Procedeu conform revendicarilor 1...8, caracterizat prin aceea ca, cel putin un
educt este dispersat de energia adusa de faza continua in reactorul tubular.
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