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DESCRIPCION
Procedimiento para la preparacion de di- y poliaminas del grupo del difeniimetano

La invencion se refiere a un procedimiento para la preparacion de mezclas de di- y poliaminas del grupo del difenilmetano
(MDA) que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina mediante reaccién de anilina y
formaldehido en presencia de catalizadores &cidos y a continuacion separacion del catalizador acido asi como separacion
por destilacion subsiguiente de agua y anilina en una destilacion de al menos dos etapas que comprende una evaporacion
subita y enfriamiento subsiguiente.

En general se conoce la preparacién de mezclas de di- y poliaminas del grupo del difenilmetano (MDA) con el componente
principal diaminodifenilmetano (diaminas) mediante reaccion de anilina con formaldehido en presencia de catalizadores
acidos. Las mezclas de di- y poliaminas se usan sobre todo para la fabricacion de di- y poliisocianatos (MDI)
correspondientes. Ejemplos de procedimientos en continuo o parcialmente discontinuos se dan a conocer en los
documentos EP-A-1 344 766, US-A-5286760, EP-A-451442 y WO-A-99/40059. En ellos se cita concretamente que tras
neutralizacion de la mezcla de reacciéon acida, separacion de fase y dado el caso lavado con agua se separa agua
adherida y anilina en exceso por destilacion, normalmente a vacio. Sin embargo estos documentos no dan indicacion
alguna sobre el contenido de agua y anilina para el uso adicional de di- y poliaminas para la produccién de di- y
poliisocianatos correspondientes. Tampoco se describe en la bibliografia procedimiento alguno para la consecucion de
estos contenidos bajos en agua y anilina. Tampoco se da indicacién alguna en la bibliografia de coémo se puede optimizar
energéticamente la destilacion de di- y poliaminas con separacion de anilina y agua. Un campo problematico adicional es
el retorno de la anilina separada a la reaccion, debiendo realimentarse en la medida de lo posible nada de MDA a la
reaccién con formaldehido segun el documento EP-A-0283757.

Se ha encontrado ahora que bajos contenidos de agua y anilina en las di- y poliaminas por debajo de 1000 ppm de agua y
por debajo de 200 ppm de anilina es una condicién importante para el procesamiento en los correspondientes di- y
poliisocianatos con bajo contenido en productos secundarios. Contenidos elevados en agua y anilina en las di- y
poliaminas conducen en el proceso de la produccién de isocianato a reacciones secundarias, por ejemplo, a contenidos
elevados en hierro e isocianatos de bajo punto de ebullicién, que por su parte conducen a la formacion de impurezas que
contienen cloro. Adicionalmente se ha encontrado que se pueden obtener estos contenidos muy bajos en agua y anilina
mediante una secuencia especialmente determinada de etapas de destilacién y preferiblemente con aprovechamiento del
calor de di- y poliaminas obtenidas que contiene menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina. A este
respecto la anilina recuperada como destilado tras la separacion de agua contiene preferiblemente menos de 0,5% en
peso de di- y poliaminas. Dado el caso se puede usar también adicionalmente calor externo adicional, preferiblemente
vapor de una presion absoluta de 600 kPa (6 bar) o inferior, y se consigue de este modo con menor uso de energia
primaria una conduccion de proceso estable. Ademéas se ha encontrado que las di- y poliaminas se escinden en el
almacenamiento a altas temperaturas, especialmente por encima de 150° C, de nuevo en anilina, de modo que es
esencial un enfriamiento del producto tras la destilacion para la obtencion de la calidad.

El objetivo de la presente invencién ha consistido por tanto en proporcionar un procedimiento que pueda llevarse a cabo
de forma sencilla y con bajo consumo de energia para la preparacion de di- y poliaminas del grupo del difeniimetano, que
haga posible una produccion de di- y poliisocianatos correspondientes mediante fosgenacion subsiguiente con formacién
reducida de productos secundarios.

La invencién se refiere a un procedimiento para la preparacion de di- y poliaminas del grupo del difenilmetano, en el que

a) se hace reaccionar anilina y formaldehido en presencia de un catalizador acido dando una mezcla de reaccién que
contiene di- y poliaminas, y

b) se neutraliza la mezcla de reaccién que contiene di- y poliaminas, y

) se separa la mezcla de reacciéon neutralizada que contiene di- y poliaminas en una fase organica que contiene di- y
poliaminas y una fase acuosa, y

d) se separan de la fase organica que contiene di- y poliaminas por destilacion agua y anilina.
caracterizado porque

dl) la destilacién en la etapa d) comprende al menos una etapa de concentracion preliminar y al menos una etapa
de destilacion subsiguiente, y

d2) se separan parcialmente en la etapa de concentracion preliminar de la fase organica que contiene di- y
poliaminas mediante evaporacion subita anilina y agua, y

d3) se separan en la etapa de destilacion subsiguiente la anilina y agua aun contenidas, obteniéndose di- y
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poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina, referido al peso de las di-
y poliaminas, y

e) se enfrian a continuacion las di- y poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de
anilina.

En la etapa e) se realiza el enfriamiento de di- y poliaminas que contienen menos de 100 ppm de agua y menos de 200
ppm de anilina preferiblemente mediante intercambio de calor con la fase organica obtenida en la etapa c) que contiene di-
y poliaminas antes o durante su destilacion en la etapa d), con especial preferencia antes o durante la evaporacién subita
en la etapa de concentracion preliminar (etapa d2)).

Preferiblemente la mezcla obtenida como destilado en la etapa d3) de anilina y agua contiene menos de 0,5% en peso de
di- y poliaminas, referido al peso de anilina o de la porcién de anilina en la mezcla. Se separa preferiblemente de esta
mezcla de anilina y agua la anilina y se obtiene a este respecto una anilina que contiene menos de 0,5% en peso de di- y
poliaminas.

Preferiblemente el enfriamiento de di- y poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de
anilina se realiza en la etapa e) esencialmente directamente tras su salida de la destilacién en la etapa d). Preferiblemente
el tiempo de residencia de las di- y poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina
tras su salida de la etapa de destilacion (etapa d)) es a una temperatura de 180° C o superior de 30 minutos como
maximo, con especial preferencia de 10 minutos como maximo.

La invencion se refiere también a un procedimiento para la produccion de di- y poliisocianatos del grupo del difenilimetano,
en el que las di- y poliaminas se preparan segun el procedimiento de acuerdo con la invencién y a continuacion se hacen
reaccionar con fosgeno dando los di- y poliisocianatos correspondientes. A este respecto se puede llevar a cabo la
fosgenacion segun uno de los procedimientos conocidos del estado de la técnica (por ejemplo, documentos DE-A-844 896
0 DE-A-198 17 691).

La condensacion catalizada con &cido de anilina y formaldehido en la etapa a) se puede llevar a cabo segin un
procedimiento de acuerdo con el estado de la técnica. A este respecto se condensan normalmente anilina y solucién de
formaldehido acuosa en relaciones molares en el intervalo de 1,7:1 a 20:1, preferiblemente de 1,7:1 a 5:1 en presencia de
un catalizador acido, normalmente de un acido mineral fuerte como &cido clorhidrico, con uso de 0,001 a 0,9,
preferiblemente de 0,08 a 0,5 mol de acido mineral por mol de anilina. Se pueden usar naturalmente también catalizadores
acidos solidos como se describen en la bibliografia. A este respecto se puede afiadir el formaldehido en una mezcla de
anilina y catalizador acido y reaccionar la soluciéon de reaccién mediante calentamiento gradual. De forma alternativa se
puede reaccionar previamente también anilina y formaldehido y a continuaciéon se adiciona el catalizador acido o una
mezcla de anilina adicional y catalizador &cido, haciendo reaccionar luego la solucion de reaccién mediante calentamiento
gradual. Esta reaccion se puede realizar de forma continua o discontinua segin uno de los multiples procedimientos
descritos en la bibliografia.

En la etapa b) se neutraliza la mezcla de reaccion que contiene las di- y poliaminas subsiguientemente dado el caso con
adicion de agua y/o anilina. Preferiblemente se realiza la neutralizacion con sosa caustica.

A continuacion se separa en la etapa c) la mezcla de reaccion neutralizada que contiene las di- y poliaminas en una fase
organica que contiene di- y poliaminas y una fase acuosa. Esto puede promoverse con la adicion de anilina y/o agua. Si se
promueve la separacion de fases mediante adicion de anilina y/o agua entonces su adicion se realiza preferiblemente ya
con mezcla intensiva en la neutralizacion. A este respecto puede realizarse la mezcla en equipos de mezcla con
mezcladores estaticos, en tanques agitados o cascadas de tanques agitados o bien en una combinacion de equipos de
mezcla y tanques agitados. La mezcla de reaccion neutralizada y diluida con adicién de anilina y/o agua se alimenta a
continuacion preferiblemente a un equipo que es adecuado debido a su configuracion y/o disefio especialmente para la
separacion en una fase organica que contiene MDA y una fase acuosa. Para el uso se tiene en cuenta preferiblemente
recipientes de separacion con paquetes de platos que promueven la coalescencia de las dos fases.

Dado el caso puede seguir un lavado de la fase organica con agua y nueva separacion de la fase de agua para la
separacion de contenidos residuales de sal (documento DE-A-2549890).

En la etapa d) se separa por destilacion agua y anilina de la fase organica obtenida en la etapa c) que contiene di- y
poliaminas. La fase organica obtenida en la etapa c) presenta preferiblemente una composicion, referida al peso de la
mezcla, de 5 a 15% en peso de agua, y segin cada relacién de uso de anilina y formaldehido, de 5 a 90% en peso,
preferiblemente de 50 a 90% en peso de di- y poliaminas. Tras la salida de la separacion de fases en la etapa c) la fase
organica que contiene di- y poliaminas presenta normalmente una temperatura de 80 a 150° C.

A este respecto es esencial para el procedimiento de acuerdo con la invencién que

dl) la destilacion en la etapa d) comprenda al menos una etapa de concentracion preliminar y al menos una etapa
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de destilacion subsiguiente, y

d2) en la etapa de concentracion preliminar de la fase organica que contiene di- y poliaminas se separan
parcialmente mediante evaporacion subita anilina y agua, y

d3) en la etapa de destilacién subsiguiente se separan la anilina y agua aun contenidas, obteniéndose di- y
poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina, referido al peso de di- y
poliaminas. Se obtienen preferiblemente en la etapa de destilacion subsiguiente en la etapa d3) incluso di- y
poliaminas con contenidos de agua menores de 500 ppm, con especial preferencia menores de 300 ppm, referido
al peso de di- y poliaminas. Adicionalmente se prefieren en la etapa de destilacién subsiguiente en la etapa d3)
incluso di- y poliaminas con contenidos en anilina menores de 50 ppm, con especial preferencia menores de 20
ppm, referido al peso de di- y poliaminas. A este respecto es ventajoso reducir los contenidos de agua y anilina en
las di- y poliaminas tanto como sea posible.

En la etapa e) se enfrian a continuacion las di- y poliaminas que contiene menos de 1000 ppm de agua y menos de 200
ppm de anilina. Esto se realiza preferiblemente mediante intercambio de calor con la fase organica que contiene di- y
poliaminas antes o durante su destilacion en la etapa d), preferiblemente antes o durante su evaporacion subita antes o
durante la etapa d2). El enfriamiento se puede realizar no obstante también mediante un refrigerante.

La destilacion en la etapa d) del procedimiento de acuerdo con la invencién se aclara detalladamente a continuacion en
funcion de las figuras: estas muestran

Figura 1un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacion de una etapa, y
Figura 2a un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacion de una etapa con aporte de vapor de agua, y

Figura 2b un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacién de una etapa con aporte de vapor de agua, en el que
estan dispuestas etapas de separacion entre el evaporador y la alimentacion de vapor de agua, y

Figura 3 un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacion de dos etapas que comprende una evaporacion subita
con aporte de energia externa adicional, y

Figura 4 un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacion de dos etapas que comprende una evaporacion subita
con aporte de calor de escape de la destilacion, y

Figura 5 un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacion de tres etapas que comprende una evaporacion subita
con aporte de energia externa adicional y con aporte de calor de escape de la destilaciéon

Figura 6 un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacion de tres etapas que comprende una evaporacion subita
con aporte de calor de escape de la destilacion y con aporte de energia externa adicional.

La figura 1 muestra un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacién de una etapa, en la que no se puede llevar a
cabo la etapa d) del procedimiento de acuerdo con la invencién. En este se alimenta la corriente 4 de la fase organica
obtenida en la etapa c) que contiene di- y poliaminas a la cabeza de una columna de destilacion 1 con evaporador de
caldera 2 y condensador 3. La columna de destilacion 1 se hace operar con una presion de cabezas de 0,2 kPa a 10 kPa
(2 a 100 mbar), preferiblemente de 0,5 kPa a 5 kPa (5 a 50 mbar) y a una temperatura de caldera de 200 a 300° C,
preferiblemente de 220 a 270° C y una temperatura del vapor de 20 a 200° C, preferiblemente de 50 a 150° C. La columna
presenta preferiblemente de 2 a 20, preferiblemente de 3 a 10 etapas de separacion tedricas que estan configuradas
mediante disefios conocidos del estado de la técnica como elementos de separacion o cuerpos de relleno, preferiblemente
mediante empaquetamientos ordenados. Como evaporador de caldera 2 se pueden usar equipos de transferencia de
calor discrecionales como, por ejemplo, evaporador de circulacién forzada, evaporadores moleculares por gravedad o o de
haz de tubos. Estos se operan con vapor caliente u otros transmisores de calor, que corresponden a la temperatura de
caldera que se tiene que alcanzar. De la caldera o del evaporador 2 se obtiene la corriente de producto 5 (di- y poliaminas)
y a continuacion de forma ventajosa se enfria hasta una temperatura de 80 a 180° C, preferiblemente de 90 a 150° C, con
especial preferencia de 100 a 120° C. La mezcla de agua-anilina 6 separada se condensa en el condensador de cabeza 3.
Como condensador de cabeza se pueden usar segun cada temperatura de condensacion, condensadores conocidos
como condensadores de aire, intercambiadores de calor enfriados con agua o enfriados con soles, dado el caso también
varios en serie. La temperatura de condensacion requerida viene dada a este respecto por la presion seleccionada. Del
condensador 3 se devuelve el condensado 7 al proceso. Se eliminan los gases residuales 8, por ejemplo, mediante un
sistema de vacio como gas de escape.

La ventaja de este sistema es su sencillez. Sin embargo, es desventajoso la temperatura de caldera elevada que puede
provocar la descomposicién de la poliamina, y/o la baja presién requerida que tiene como consecuencia las grandes
columnas y medios de condensaciéon costosos. Es ademas desventajoso el gran consumo de calor con alto nivel de
temperatura.
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En una forma de realizacion alternativa de la destilacion de una etapa en la que no se puede llevar a cabo la etapa d) del
procedimiento de acuerdo con la invencién se opera la destilacién con aporte de vapor de agua. Esta forma de realizacion
se muestra en las figuras 2a y 2b. En las figuras 2a y 2b se incorpora la corriente 14 o 24 de la fase organica que se
obtiene en la etapa c) que contienen di- y poliaminas a la cabeza de una columna de destilacion 11, 21, alimentandose en
la caldera vapor de agua (destilacién por arrastre de vapor). La columna de destilacion se hace operar a una presion
absoluta de 2 a 100 kPa (de 20 a 1000 mbar), preferiblemente de 5 a 20 kPa (de 50 a 200 mbar), a una temperatura de
colas de 120 a 300° C, preferiblemente de 180 a 260° C y una temperatura del vapor de 60 a 200° C, preferiblemente de
80 a 150° C. La columna 11, 21 presenta preferiblemente de 2 a 20, preferiblemente de 3 a 10 etapas de separacion
tedricas, que se configuran segun disefios conocidos del estado de la técnica como elementos de separacion o cuerpos
de relleno, preferiblemente mediante empaquetamientos ordenados. En la caldera de la columna 11, 21 se alimenta vapor
de agua como corriente 19, 29 con una temperatura normalmente de 80 a 350° C, preferiblemente de 100 a 250° C. En
una realizacién preferida la columna 11 posee un evaporador de colas 12 adicional. En este caso se necesita una cantidad
de 10 a 200 kg de vapor de hidrégeno / t de di- y poliaminas, preferiblemente de 20 a 100 kg/t. Como evaporador de
caldera 12 se pueden usar equipos de transmision de calor discrecionales como, por ejemplo, evaporador de circulacion
forzada, evaporador moleculares por gravedad o de haz de tubos. Estos se hacen funcionar con vapor caliente y otros
transmisores de calor en correspondencia con la temperatura de colas que se tiene que alcanzar.

La columna se puede operar también sin evaporador de caldera 12 adicional, sin embargo se requiere entonces una
cantidad de vapor de agua de 1 a 10 t de vapor de agua / t de producto de di- y poliaminas con una temperatura de 280 a
350° C.

El producto de caldera (di- y poliaminas) se retira en la caldera de la columna como corriente 15, 25 y de forma ventajosa
se enfria a una temperatura de 80 a 180° C, preferiblemente de 90 a 150° C, con especial preferencia de 100 a 120° C. La
mezcla de agua-anilina separada 16, 26 se condensa en el condensador de cabezas 13, 23. Como condensador de
cabezas se pueden usar también condensadores habituales que deben condensar evidentemente ademas del agua y
anilina de la solucion bruta el vapor de agua 19, 29 que se afiade. Como condensadores de cabezas se pueden usar
igualmente condensadores conocidos como condensadores de aire, intercambiadores de calor enfriados con agua o
enfriados con soles, dado el caso también varios en serie. La temperatura de condensacion requerida viene dada de
nuevo por la presion seleccionada. Desde el condensador 13, 23 se devuelve el condensado 17, 27 al proceso, los gases
residuales 18, 28 se eliminan preferiblemente por un sistema de vacio como gases de escape.

En una variante preferida de esta segunda forma de realizacién que se muestra en la figura 2b se disponen la
alimentacion de vapor 29 y el evaporador 22 en la columna 21, de modo que se encuentre entre ambos una porcion de las
etapas de separacién 30 de la columna. El liquido se conduce por tanto sobre la parte superior de las componentes de la
columna 31 con al menos 1 a 5 etapas de separacion tedricas, luego se conduce por el evaporador 22, conduciéndose
desde ahi vapores como liquido de nuevo a la columna 21. Este evaporador adicional puede instalarse, por ejemplo, como
evaporador de circulacion forzada, evaporador molecular por gravedad o de haz de tubos en la columna o estar conectado
a la columna como evaporador externo mediante toma de liquido correspondiente desde la columna y conducciones de
realimentacion de vapores y liquido.

Tras la salida del evaporador se conduce el liquido a la parte inferior del montaje de columna 30, por cuya parte inferior se
introduce la alimentacion de vapor 29. Por tanto las etapas de separacion 31 de la columna, que corresponden igualmente
a 2 a 20, preferiblemente 3 a 10 lechos tedricos y con ello se consigue el disefio conocido del estado de la técnica, se
distribuyen en dos tramos, en donde el tramo superior posee preferiblemente de 10 a 70% de todas las etapas de
separacion, pero al menos 1 etapa de separacion.

La ventaja de las formas de realizacion aclaradas con ayuda de las figuras 2a y 2b respecto a la forma de realizacion
mostrada en la figura 1 es la menor temperatura de caldera la posiblemente mayor presién que posibilita el uso de
columnas més pequefias y hace posible la condensacion con aire o agua. Sin embargo es desventajosa la gran cantidad
de condensado de vapor generado y el agua que se genera, el elevado consumo de calor con gran nivel de temperatura
asi como un mayor contenido de agua del producto de colas.

Para la reduccion adicional del contenido de agua del producto de caldera se puede tratar este normalmente a
continuacion mediante calentamiento y dado el caso extraccion con gas inerte.

El procedimiento de acuerdo con la invencion presenta por tanto en la etapa d) una etapa de destilacién en al menos dos
pasos, presentando una etapa de concentracion preliminar con evaporacion subita y una etapa de destilacion
subsiguiente, y en el que el contenido de energia de la corriente se usa para el calentamiento o enfriamiento, lo que es
evidentemente especialmente ventajoso con grandes equipos y/o altos contenidos de anilina y agua de las soluciones
brutas.

A este respecto se pueden preveer una, dos o varias etapas de concentracion preliminar, dado el caso también como
destilacion en etapas con uso de vapor. Se ha evidenciado como especialmente ventajoso usar el contenido de calor del
producto de colas que sale de la columna de destilacion (di- y poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y
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menos de 200 ppm de anilina) como fuente de energia para una etapa de concentracion preliminar de este tipo, con lo que
se enfria simultdneamente el producto de colas (di- y poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de
200 ppm de anilina). Mediante la sintonizacion de estas etapas de concentracion preliminar, sobre todo con uso de
energia de orden inferior (calor residual con bajo nivel de temperatura), se pueden reducir esencialmente el uso de
energia de nivel superior (calor a alto nivel de temperatura) para la obtencion del producto de acuerdo con la invencion.
Finalmente las etapas de concentracion preliminar contenidas en el procedimiento de acuerdo con la invencion liberaban
la columna de destilacion considerablemente, de modo que no solo se requieren columnas esencialmente mas pequefias
sino las columnas disponibles pueden alcanzar esencialmente mayor capacidad en relacién a las di- y poliaminas.

En la figura 3 se representa un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacion de dos etapas de la fase organica
obtenida en la etapa c) que contiene di- y poliaminas, que comprende una concentracion preliminar (evaporacion subita)
con aporte de energia externa adicional, en la que se puede llevar a cabo la etapa d) del procedimiento de acuerdo con la
invencion. A este respecto se muestra en la figura 3 una columna de destilacién 31 que esta configurada preferiblemente
como una columna de destilacion representada en las figuras 1, 2a o 2b que comprende un evaporador y un condensador.
La concentracion preliminar por evaporacion subita se lleva a cabo en el equipo 32. La concentracién preliminar por
evaporacion subita se realiza a este respecto con uso del contenido de calor de la fase orgénica que contiene di- y
poliaminas. En consecuencia la evaporacion de la corriente de vapor 37 se realiza con enfriamiento simultaneo de la
corriente 34 de la fase organica que contiene las di- y poliaminas. Sin embargo se prefiere llevar a cabo la concentracion
preliminar con aporte de energia externa adicional.

La etapa de concentracion preliminar consiste normalmente en intercambiador de calor y separador de vapor-liquido,
pudiendo realizarse la separacién de vapor-liquido también en cabezas de la columna de destilacién subsiguiente. En la
etapa de concentracion preliminar se evapora preferiblemente de 40 a 99,9% en peso, preferiblemente de 85 a 99% en
peso de la porcion de agua y de 2 a 90% en peso, preferiblemente de 10 a 80% en peso de la porcion de anilina de la
corriente 34 de la fase organica que contiene di- y poliaminas. Esta se puede operar con aporte de calor residual como,
por ejemplo, agua caliente, por ejemplo, de 80 a 110° C o, preferiblemente con vapor caliente de 1,1 a 20, preferiblemente
de 120 a 600 kPa (1,2 a 6 bar) de presion y a una temperatura de 40 a 200° C, preferiblemente de 80 a 140° C asi como
una presién de 2 a 200 kPa (20 a 2000 mbar), preferiblemente de 5 a 20 kPa (50 a 200 mbar). La corriente de
alimentacion 34 (fase organica que contiene di- y poliaminas) se alimenta al equipo 32 para la evaporacién subita que se
calienta adicionalmente con el transmisor de calor (medio de calentamiento para aporte de energia externa adicional) 39.

La corriente concentrada preliminarmente 35 de la fase organica que contiene di- y poliaminas con una porcion de agua
restante de 0,01 a 9% en peso, preferiblemente de 0,1 a 2% en peso y porciéon de anilina de 0,5 a 90% en peso,
preferiblemente de 1 a 35% en peso, respectivamente referido al peso de la fase organica concentrada preliminarmente
gue contiene di- y poliaminas, se alimenta a continuacion de la columna de destilacion 31 y se separa ahi en el producto
de colas (corriente 36 de di- y poliaminas que contiene menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina) y la
corriente de vapor 38. Las etapas 31 y 32 se pueden llevar a cabo con distinta o igual presion. Las corrientes de vapor 37
y 38 se pueden separar o, sobre todo a igual presion, también se procesan conjuntamente, normalmente por
condensacion.

En la figura 4 se representa un diagrama de flujo de procedimiento de una destilacién de dos etapas de la fase organica
que se obtiene en la etapa c) que contiene di- y poliaminas, que comprende una concentracion preliminar (evaporacion
subita) con aporte de calor de la destilacion, en la que se puede llevar a cabo la etapa d) del procedimiento de acuerdo
con la invencion. Como fuente de energia para el calentamiento de la evaporacion sibita se usa el contenido de calor de
la corriente de producto producida (corriente de di- y poliaminas que contiene menos de 1000 ppm de agua y menos de
200 ppm de anilina) y esta se enfria a este respecto simultaneamente. A este respecto se muestra en la figura 4 una
columna de destilacién 41 que esta configurada preferiblemente como una de las columnas de destilacién representadas
en las figuras 1, 2a o 2b que contiene un evaporador y un condensador.

La concentracion preliminar mediante evaporacion subita se lleva a cabo en el equipo 42 y contiene preferiblemente un
intercambiador de calor y un separador de vapor-liquido. En la concentracion preliminar se evapora preferiblemente de 50
a 99,5% en peso, con especial preferencia de 70 a 98,5% en peso de la porcion de agua y preferiblemente de 2 a 90% en
peso, con especial preferencia de 5 a 70% en peso de la porcion de anilina de la corriente 44 de la fase organica obtenida
en la etapa c) que contiene di- y poliaminas. La concentracion preliminar se lleva a cabo segun el producto preferiblemente
a una temperatura de 50 a 180° C, preferiblemente de 60 a 120° C asi como a una presion absoluta de 2 a 200 kPa (20 a
2000 mbar), preferiblemente de 5 a 20 kPa (50 a 200 mbar). La corriente 45 concentrada preliminarmente de la fase
organica que contiene di- y poliaminas con una porcion de agua remanente preferiblemente de 0,03 a 7% en peso, con
especial preferencia de 0,1 a 3% en peso y proporcion de anilina preferiblemente de 3 a 90% en peso, con especial
preferencia de 5 a 38% en peso, referido respectivamente al peso de la corriente 45, se aporta a continuacion de la
columna de destilacién 41 y se separa en el producto de colas (corriente 49 de di- y poliaminas que contienen menos de
1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina) y la corriente de vapor 48.
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El producto de caldera 49 caliente se alimenta con una temperatura de producto preferiblemente de 120 a 300° C, con
especial preferencia de 180 a 260° C como medio térmico al intercambiador de calor del equipo 42 de la etapa de
concentracion preliminar, con lo que se enfria en 20 a 200° C, preferiblemente de 60 a 160° C y luego se alimenta como
producto de caldera 46 enfriado con una temperatura preferiblemente de 80 a 180° C, con especial preferencia de 90 a
150° C, con muy especial preferencia de 100 a 120° C. Las etapas 41 y 42 se pueden llevar a cabo con distinta o igual
presion. Las corrientes de vapor 47 y 48 se pueden separar o sobre todo se pueden procesar a igual presion, también
conjuntamente, normalmente mediante condensacion.

En la figura 5 esta comprendido un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacion en tres etapas que comprende
una evaporacion subita en dos etapas con alimentacion de energia externa adicional y con aporte de calor residual de la
destilacion, en la que se lleva a cabo la etapa d) del procedimiento de acuerdo con la invencion.

A este respecto la primera etapa de concentracién 52 puede ser una evaporacion subita pura con uso exclusivo del
contenido de calor de la corriente 54 de la fase organica obtenida en la etapa c) que contiene di- y poliaminas, pero se
lleva a cabo como se muestra en la figura 5 preferiblemente con aporte de energia externa adicional. La energia externa
puede ser, por ejemplo, vapor a baja presion u otras formas de energia de orden inferior como, por ejemplo, agua caliente.
En la segunda etapa de concentracién preliminar 53 se usa como fuente de energia para la evaporacion subita adicional
de la corriente 55 obtenida de la primera etapa de concentracién preliminar 52 la fase organica concentrada
preliminarmente que contiene di- y poliaminas con el contenido de calor de la corriente de producto obtenida de la
columna de destilacion 51 (corriente 59 de di- y poliaminas que contiene menos de 1000 ppm de agua y menos de 200
ppm de anilina).

La etapa de destilacién 51 representada en la figura 5 esta configurada a este respecto preferiblemente como una de las
columnas de destilacion representadas en las figuras 1, 2a o 2b que contienen un evaporador y un condensador. La etapa
de concentracion preliminar 52 es por el contrario una etapa de concentracion preliminar, que comprende normalmente un
intercambiador de calor y un separador de vapor-liquido. En la etapa de concentracion preliminar 52 se evapora
preferiblemente de 40 a 99,9% en peso, preferiblemente de 85 a 99% en peso de la porcion de agua y de 2 a 90% en
peso, preferiblemente de 10 a 80% en peso de la porcion de anilina, que esta contenida en la corriente 54 de la fase
organica obtenida en la etapa c) que contiene di- y poliaminas. La alimentacion 54 de la fase organica que contiene di- y
poliaminas se alimenta a la etapa de concentracion preliminar 52, que se puede llevar a cabo con una corriente 61 de un
medio térmico (preferiblemente calor residual como, por ejemplo, agua caliente por ejemplo de 80 a 110° C o vapor
caliente de 110 a 2000 kPa (1,1 a 20 bar), preferiblemente de 120 a 600 kPa (1,2 a 6 bar) de presion, y en funcién del
producto a una temperatura de 40 a 160° C, preferiblemente de 80 a 105° C asi como una presion absoluta de 2 a 200
kPa (20 a 2000 mbar), preferiblemente de 5 a 20 kPa (50 a 200 mbar). La recogida de la corriente enfriada del medio
térmico no se muestra en la figura 5.

La corriente 55 concentrada preliminarmente de la fase organica que contiene di- y poliaminas se alimenta con una
porcion de agua remanente preferiblemente de 0,01 a 9% en peso, con especial preferencia de 0,1 a 2% en peso y
porcién de anilina preferiblemente de 0,5 a 90% en peso, con especial preferencia de 5 a 35% en peso, referido
respectivamente al peso de la corriente 55, a la segunda etapa de concentracién preliminar 53, que contiene normalmente
un intercambiador de calor y una separador de vapor-liquido. Este se lleva a cabo segun el producto a una temperatura
preferiblemente de 100 a 200° C, con especial preferencia de 130 a 180° C asi como a una presion absoluta
preferiblemente de 2 a 200 kPa (20 a 2000 mbar), con especial preferencia de 5 a 20 kPa (50 a 200 mbar). La corriente 60
concentrada preliminarmente asi obtenida de la fase organica que contiene di- y poliaminas se alimenta ahora a la
columna de destilacion 51 con una porcion de agua preferiblemente de 50 a 500 ppm y una porcién de anilina
preferiblemente de 1 a 20% en peso, con especial preferencia de 3 a 12% en peso, referido respectivamente al peso de la
corriente 60, y ahi se separa en el producto de caldera (corriente 59 de di- y poliaminas que contienen menos de 1000
ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina) y la corriente de vapor 58. La corriente 59 caliente del producto de caldera
se alimenta con una temperatura dependiente del producto preferiblemente de 120 a 300° C, con especial preferencia de
180 a 260° C como agente térmico al intercambiador de calor de la segunda etapa de concentracion 53, con lo que se
enfria en 20 a 180° C y luego se alimenta como producto de colas 56 enfriado (di- y poliaminas) con una temperatura
preferiblemente de 80 a 180° C, con especial preferencia de 90 a 150° C, con muy especial preferencia de 100 a 120° C.
Las etapas 51, 52 y 53 se pueden llevar a cabo a distinta o igual presion. Las corrientes de vapor 82, 57 y 58 se pueden
separar o sobre todo procesar juntas a igual presion, normalmente mediante condensacion.

En la figura 6 se representa un diagrama de flujo del procedimiento de una destilacion de tres etapas que comprende una
evaporacién subita con aporte de calor residual de la destilacion y con aporte de energia externa adicional, en la que se
puede llevar a cabo la etapa d) del procedimiento de acuerdo con la invencion.

A este respecto la primera etapa de concentracién preliminar 62 es una evaporacion subita pura, que se lleva a cabo con
uso del contenido de calor del producto de caldera obtenido en la destilacion de la columna de destilacién 73 (corriente 69
de las di- y poliaminas que contienen menos de 1000 pm de agua y menos de 200 ppm de anilina) mediante intercambio
de calor. En la segunda etapa de concentracion preliminar 63 se usa como fuente de energia para la evaporacién subita
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adicional energia externa. La energia externa puede ser, por ejemplo, vapor de baja presion u otras formas de energia
preferiblemente de orden inferior como, por ejemplo, agua caliente.

La etapa de destilacién 73 representada en la figura 6 se prefiere a este respecto como una de las columnas de
destilacion representadas en las figuras 1, 2a o 2b que comprenden un evaporador y un condensador. La etapa de
concentracion preliminar 62 es por el contrario una etapa de concentracion preliminar, que comprende normalmente un
intercambiador de calor y un separador de vapor-liquido. En la etapa de concentracion preliminar 62 se evapora
preferiblemente de 60 a 99% en peso de la porciéon de agua y hasta el 80% en peso de la porcion de anilina que esta
contenida en la corriente 64 de la fase orgéanica obtenida en la etapa c) que contiene di- y poliaminas.

Esta se lleva a cabo en funcién del producto a una temperatura preferiblemente de 40 a 180° C, con especial preferencia
de 50 a 110° C asi como a una presion absoluta preferiblemente de 2 a 200 kPa (20 a 2000 mbar), con especial
preferencia de 5 a 20 kPa (50 a 200 mbar). La alimentacion 64 de la fase organica que contiene di- y poliaminas se
alimenta a la etapa de concentracién preliminar 62, se concentra preliminarmente, y la corriente 65 obtenida de la fase
organica concentrada preliminarmente que contiene di- y poliaminas a la segunda etapa de concentracion preliminar 63
con una porcion de agua preferiblemente de 0,5 a 9% en peso, con especial preferencia de 0,1 a 2% en peso y una
porcién de anilina preferiblemente de 2 a 80%, con especial preferencia de 10 a 35% en peso, referido respectivamente al
peso de la corriente 65. La segunda etapa de concentracion preliminar 63 comprende normalmente igualmente un
intercambiador de calor y un separador de vapor-liquido. Esta se lleva a cabo preferiblemente con una corriente 71 de un
medio de calentamiento (preferiblemente calor residual como por ejemplo agua caliente, por ejemplo, de 80 a 110° C o
vapor caliente de 1,1 a 20, preferiblemente de 120 a 600 kPa (1,2 a 6 bar) de presion) y en funcién del producto a una
temperatura preferiblemente de 100 a 200° C, con especial preferencia de 130 a 180° C, asi como una presion absoluta
preferiblemente de 2 a 200 kPa (20 a 2000 mbar), con especial preferencia de 5 a 20 kPa (50 a 200 mbar). La
alimentacion de la corriente enfriada del medio térmico no se muestra en la figura 6.

La corriente concentrada preliminarmente 70 de la fase organica que contiene di- y poliaminas de la segunda etapa de
concentracion preliminar 63 se alimenta a la columna de destilacion 73 con una porcion de agua preferiblemente inferior a
1% en peso, con especial preferencia de 100 a 800 ppm y una porcion de anilina preferiblemente de 1 a 50% en peso, con
especial preferencia de 4 a 20% en peso, referido respectivamente al peso de la corriente 70 y ahi se separa en el
producto de caldera (corriente 69 de di- y poliaminas que contienen menos de 100 ppm de agua y menos de 200 ppm de
anilina) y la corriente de vapor 68. La corriente de producto de caldera 69 caliente se alimenta con una temperatura
preferiblemente de 120 a 300° C, con especial preferencia de 180 a 260° C como agente térmico al intercambiador de
calor de la primera etapa de concentracion preliminar 62, con lo que se enfria preferiblemente de 20 a 180° C y luego se
alimenta como producto de caldera 66 enfriado con una temperatura preferiblemente de 80 a 180° C, con especial
preferencia de 90 a 150° C, con muy especial preferencia de 100 a 120° C. Las etapas 62, 63 y 73 se pueden llevar a
cabo a distinta o igual presion. Las corrientes de vapor 72, 67 y 68 se pueden separar o, sobre todo a igual presion,
también se pueden procesar conjuntamente, normalmente por condensacion.

En las formas de realizacion descritas en las que se puede llevar a cabo la etapa d) del procedimiento de acuerdo con la
invencion, se obtiene con alto consumo de energia como producto de caldera la mezcla de di- y poliaminas del grupo del
difeniimetano con contenidos en agua inferiores a 1000, preferiblemente inferiores a 500 y con especial preferencia
inferiores a 300 ppm asi como contenidos en anilina inferiores a 200, preferiblemente inferiores a 50, con especial
preferencia inferiores a 20 ppm, referido al peso de la mezcla de di- y poliaminas.

En los siguientes ejemplos se aclara la invencion adicionalmente:
Ejemplos:
Ejemplo 1

Preparacién de la fase organica que contiene di- y poliaminas (etapas a) a c))

En un recipiente agitado se mezclan de forma intensiva 2600 g de anilina a 25° C con 1000 g de formalina (30% en peso
de solucion acuosa de formaldehido) con agitacion, calentando la mezcla a 60° C. Se retira el agitador y se separa la fase
acuosa que queda en la parte superior. A continuacion se mezcla con nueva agitacién y enfriamiento 680 g de acido
clorhidrico acuoso al 30% en peso, manteniéndose una temperatura de 45° C. Después de 15 minutos de agitacion
adicional a esta temperatura se reemplaza el enfriamiento mediante calentamiento y se calienta la mezcla en el transcurso
de 120 minutos a 500 kPa (5 bar) de presion a 140° C uniformemente y después se mantiene durante 15 minutos a esta
temperatura.

A continuacion se enfria la mezcla hasta 100° C, se descomprime hasta presién normal y se neutraliza con adicién de 540
g de sosa caustica acuosa al 50% en peso con agitacion. Tras retirar el agitador se deja aposentar las fases y se succiona
la fase de acido clorhidrico inferior. Después se mezcla la fase organica a 100° C con 300 g de agua, se deja de nuevo
separar las fases y se separa la fase acuosa que flota en la parte superior. Se obtiene 3005 g de la fase organica que
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contiene di- y poliaminas de 100° C de la composicion:

1160 g = 39% en peso de diaminodifeniimetano (MDA de dos nucleos, mezcla de isdmeros de diamina)
600 g = 20% en peso de poliaminas (MDA de tres nucleos y superior)

935 g = 31% en peso de anilina

310 g = 10% en peso de agua

Ejemplo 2 (no de acuerdo con la invencion)

Procesamiento de la fase organica gue contiene di- y poliaminas (sin concentracién)

Se usa un equipo segun la figura 2b constituido por una columna 21 con didmetro de 80 mm, un lecho superior con un
empaquetamiento de estructura Mellapak 250X de 1659 mm de altura (4 etapas de separacion tedricas), un evaporador
molecular por gravedad calentado con 3000 kPa (30 bar) de vapor que se encuentra en la parte inferior y un lecho inferior
con un empaquetamiento de estructura Mellapak 250X de 1659 mm de altura (4 etapas de separacion tedricas). La
columna se opera a 6 kPa (60 mbar). La fase organica obtenida en el ejemplo 1 que contiene di- y poliaminas se afiade
con 400 g/min a la columna y se calienta en el evaporador hasta 220° C, separandose por destilacion agua y anilina. Bajo
el lecho inferior se alimentan 12 g/min de vapor de agua con una temperatura de 230° C. Los vapores se condensan en un
condensador enfriado con agua. El producto de caldera que abandona la columna a 205° C se enfria mediante
enfriamiento con agua a 100° C y presenta un contenido en agua de 285 ppm asi como un contenido en anilina de 12
ppm. El consumo de vapor caliente con 3000 kPa (30 bar) de presion es de 490 g/kg de producto (di- y poliaminas).

Ejemplo 3 (de acuerdo con la invencion)

Procesamiento de la fase orgéanica que contiene di- y poliaminas (con concentracién preliminar)

Se usa un equipo segun la figura 5 que comprende una primera etapa de concentracién preliminar 52, que contiene un
intercambiador de calor que se calienta con 150 kPa (1,5 bar) de vapor (calor residual por ejemplo de la descompresion de
condensado de vapor a 3000 kPa (30 bar)), y un separador de gas-liquido, ademas de una segunda etapa de
concentracion preliminar 53, que comprende un intercambiador de calor que se calienta con la salida de producto caliente
de la columna de destilacion 51, y comprende un separador gas-liquido, y finalmente contienen la columna de destilacion
51 con diametro 80 mm, un lecho superior con un empaquetamiento de estructura Mellapak 250X de 1659 mm de altura
(4 etapas de separacion tedricas), un evaporador molecular por gravedad que se calienta con 3000 kPa (30 bar) de vapor
gue se encuentra en la parte inferior y un lecho inferior con un empaquetamiento de estructura Mellapak 250X de 1659
mm de altura (4 etapas de separacion tedricas). La primera etapa de concentracion preliminar 52 se lleva a cabo a 8000
kPa (8 bar) de presion absoluta, la segunda etapa de concentracion preliminar 53 a 7 kPa (70 mbar) de presion absoluta y
la columna de destilacién 51 a 6 kPa (60 mbar) de presién absoluta. A la fase organica obtenida en el ejemplo 1 que
contiene di- y poliaminas se adiciona 1600 g/min en la primera etapa de concentracion preliminar 52, en la que se ajusta
una temperatura de 97° C. Del separador de la caldera de esta etapa fluyen luego a la segunda etapa de concentracién
preliminar 53, en la que se ajusta una temperatura de 141° C. Del separador de la caldera de esta etapa se afiaden a la
columna de destilacion 51 y se calienta en el evaporador a 220° C, destilandose el agua y anilina que queden. Bajo el
tramo inferior se alimenta 47 g/min de vapor de agua con una temperatura de 120° C. Los vapores de las tres etapas se
condensan separados en condensadores enfriados con agua. A este respecto el condensado contiene, referido a la
porcion de anilina 0,13% en peso de MDA. El producto de caldera que abandona la columna a 210° C se enfria mediante
el intercambiador de calor de la segunda etapa de concentracion 53 a 118° C y presenta un contenido en agua de 285
ppm asi como un contenido en anilina de 12 ppm. El consumo de vapor caliente con 3000 kPa (30 bar) de presién es de
120 g/kg de producto (di- y poliaminas), el consumo de vapor caliente es de 150 kPa (1,5 bar) de presion (calor) y 230 g/kg
de producto (di- y poliaminas).



10

15

20

25

30

ES 2364 428 T3

REIVINDICACIONES
1.- Procedimiento para la preparacion de di- y poliaminas del grupo del difenilmetano, en el que

a) se hace reaccionar anilina y formaldehido en presencia de un catalizador 4cido dando una mezcla de reaccion que
contiene di- y poliaminas, y

b) se neutraliza la mezcla de reaccién que contiene di- y poliaminas, y

c) se separa la mezcla de reaccion neutralizada que contiene di- y poliaminas en una fase organica que contiene di- y
poliaminas y una fase acuosa, y

d) se separan de la fase organica que contiene di- y poliaminas por destilacién agua y anilina.
caracterizado porque

d1) la destilacion en la etapa d) comprende al menos una etapa de concentracion preliminar y al menos una etapa
de destilacion subsiguiente, y

d2) se separan parcialmente en la etapa de concentracion preliminar de la fase organica que contiene di- y
poliaminas mediante evaporacién subita anilina y agua, y

d3) se separan en la etapa de destilacion subsiguiente la anilina y agua ain contenidas, obteniéndose di- y
poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina, referido al peso de las di-
y poliaminas, y

e) se enfrian a continuacion las di- y poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de
anilina.

2.- Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que el enfriamiento de las di- y poliaminas que contienen menos de 1000
ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina en la etapa e) se realiza mediante intercambio de calor con la fase organica
gue contiene di- y poliaminas antes o durante su destilacion en la etapa d).

3.- Procedimiento segun la reivindicacion 1 6 2, en el que la concentracion preliminar de la fase organica que contiene di- y
poliaminas en la etapa d2) se realiza mediante evaporacién subita en al menos dos etapas y con aporte de calor, que se
intercambia mediante intercambio de calor de la fase organica que contiene di- y poliaminas con la corriente de di- y
poliaminas que contienen menos de 1000 ppm de agua y menos de 200 ppm de anilina.

4.- Procedimiento segun una de las reivindicaciones 1 a 3, en el que la mezcla de anilina y agua obtenida en la etapa d3)
como destilado contiene menos de 0,5% en peso de di- y poliaminas, referido al peso de la anilina.

5.- Procedimiento para la produccion de di- y poliisocianatos del grupo del difenilmetano, en el que se preparan di- y
poliaminas segin el procedimiento de la reivindicacion 1 y a continuacion se hacen reaccionar con fosgeno dando los di- y
poliisocianatos correspondientes.
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