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DESCRIPCION
Procedimiento para la preparacion del etil-terc.-butil-éter a partir de mezclas técnicas de hidrocarburos de C4

El invento se refiere a la preparacion del etil-terc.-butil-éter (ETBE) a partir de mezclas técnicas de hidrocarburos de
C4, que contienen por lo menos 1-buteno, isobuteno, n-butano y 2-butenos.

El 1-buteno, el isobuteno, los 2-butenos y sus productos derivados secuenciales se obtienen en grandes cantidades
a partir de fracciones técnicas de C4, por ejemplo de la fraccién de C4 procedente de craqueadores con vapor de
agua o de unidades FCC. Estas mezclas se componen en lo esencial de butadieno, de las monoolefinas isobuteno,
de 1-buteno y de ambos 2-butenos asi como de los hidrocarburos saturados isobutano y n-butano. A causa de las
pequenas diferencias entre los puntos de ebullicion de las sustancias contenidas y de sus pequefios factores de
separacion, un tratamiento por destilacion es dificil y no rentable. La obtenciéon de butenos lineales y de otros
productos se efectua, por lo tanto, en la mayor parte de los casos mediante una combinaciéon de reacciones
quimicas y operaciones fisicas de separacion.

La primera etapa, que tienen en comun en este caso todas las variantes de tratamiento, es con frecuencia la retirada
de la mayor parte del butadieno. Si el butadieno puede ser bien comercializado o existe un consumo propio, éste es
separado usualmente mediante extraccion o destilacion extractiva. En el otro caso, es hidrogenado selectivamente,
hasta dejar una concentracién residual de aproximadamente 2.000 ppm (partes por millén) en masa, para formar
butenos lineales. Queda atras en ambos casos una mezcla de hidrocarburos (el denominado material Refinado | o el
material craqueado de C4 hidrogenado), que, junto a los hidrocarburos saturados n-butano e isobutano, contiene las
olefinas isobuteno, 1-buteno y 2-butenos (cis y trans).

A partir de esta mezcla se puede obtener, por reaccion del isobuteno contenido con un alcohol, el correspondiente
alquil-terc.-butil-éter (ATBE), en particular el etil-terc.-butil-éter (ETBE) y el metil-terc.-butil-éter (MTBE). Después de
la reaccion del isobuteno y de la separacion del alquil-terc.-butil-éter, queda una mezcla de hidrocarburos (material
Refinado Il), que contiene los butenos lineales y los hidrocarburos saturados isobutano y n-butano. Esta mezcla se
puede separar adicionalmente por destilacidon, por ejemplo en isobutano y 1-buteno y una mezcla de ambos 2-
butenos y n-butano. A partir de la fraccion que contiene 1-buteno, se puede obtener en etapas adicionales de
destilacion, con una alta pureza, el 1-buteno, que contiene todavia solamente pequefias cantidades de isobuteno.
Esto es necesario, puesto que el 1-buteno se emplea en gran medida como un comonémero en la polimerizacion de
etileno, donde son indeseadas las impurezas de isobuteno. Unas especificaciones tipicas del 1-buteno restringen
por lo tanto el contenido de isobuteno en el 1-buteno hasta por debajo de 2.000 ppm. Los procedimientos para la
preparacién del ATBE a partir de fracciones de hidrocarburos de C4 que contienen isobuteno presentan, por lo tanto,
una alta rentabilidad, en particular cuando la preparacién del ATBE se consigue sin grandes pérdidas de n-butenos.

Para la reaccion del isobuteno con unos alcoholes, por ejemplo metanol o etanol, para formar los correspondientes
éteres butilicos terciarios, se desarrollaron diversas variantes técnicas de procesos. La técnica de la destilacion
reactiva se ha manifestado en tal caso como especialmente util para la consecucién de altos grados de conversion
del isobuteno.

El procedimiento mas importante técnicamente es la reaccion del isobuteno con metanol para formar el metil-terc-
butil-éter (MTBE), que encuentra una gran utilizacién principalmente como un aditivo para combustibles. Como
consecuencia de la disponibilidad cada vez mayor del etanol a partir de materias primas renovables, aumenta
también la demanda de ETBE como aditivo para combustibles.

En el documento de patente europea EP 0 048 893 se expone un procedimiento para la preparacion simultanea de
oligébmeros de isobuteno y del alquil-terc.-butil-éter (ATBE) a partir de fracciones de Cs4 en un reactor. Como
catalizador se emplea una resina intercambiadora de iones de caracter acido, que parcialmente esta cubierta con
metales de los grupos secundarios séptimo y octavo del Sistema Periddico de los Elementos en forma elemental
(etapa de oxidacion 0). Los productos y los hidrocarburos de C4 que no han reaccionado son separados por
destilacion. En el caso de este procedimiento se pierde por oligomerizacion aproximadamente un 8 % de los butenos
lineales. La pérdida de 1-buteno esta situada en un 7 %. La desventaja principal de este procedimiento consiste, sin
embargo, en que no se consigue ninguna conversion completa del isobuteno, de manera tal que el contenido de
isobuteno en la fraccion separada de hidrocarburos de C4 es demasiado alta como para obtener a partir de ella un 1-
buteno ajustado a las especificaciones.

En el documento de patente alemana DE 25 21 964 se describe un procedimiento para la preparacion de alquil-terc.-
butil-éteres, en el que, en una primera etapa, se hace reaccionar el isobuteno con un alcohol, el resultante éter se
separa con respecto de la mezcla de productos de la primera etapa y el resto remanente de la mezcla de productos
se conduce a una segunda etapa de reaccion, en la cual el isobuteno remanente se hace reaccionar de nuevo con
un alcohol.
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A partir del documento de patente de los EE.UU. US 4.797.133 se describe un procedimiento en el cual, en una
primera zona de reaccion, la corriente de hidrocarburos de partida es empobrecida en isobuteno p.ej. por reaccion
para formar el metil-terc.-butil-éter (MTBE) y por separacién del éter resultante, y el resto remanente de la corriente
de hidrocarburos de partida se aporta a una etapa de eterificacién, en la cual se convierte quimicamente el
isobuteno restante.

En el documento EP 0 071 032 se describe asimismo un procedimiento de dos etapas para la preparacion del ETBE,
en el cual, entre las etapas primera y segunda, el ETBE formado en la primera etapa es separado a partir de la
mezcla de reaccion.

Un procedimiento adicional de dos etapas para la preparacion de alquil-éteres es conocido a partir del documento
US-A-4 161 496. En este caso, en una primera etapa, se eterifica en primer lugar una parte del isobuteno contenido
en las mezclas de C4, a continuacion el éter se separa con respecto de la restante mezcla de hidrocarburos y esta
ultima se libera, en una segunda etapa, del isobuteno restante.

Son desventajosas en todos estos procedimientos las grandes cantidades que se deben conducir en la segunda
etapa de reaccién. Por lo tanto, subsiste la misién de poner a disposicion un procedimiento mejorado para la
preparacion del ETBE como un aditivo para combustibles.

Descripcion del invento

Sorprendentemente, se encontrd por fin que el ETBE procedente de una mezcla técnica de hidrocarburos de Cs4, que
contiene por lo menos 1-buteno, isobuteno, n-butano y 2-butenos, se puede preparar con alto rendimiento y con mas
pequefio gasto, cuando en el caso de la reaccion en dos etapas del isobuteno con etanol para formar el ETBE,
después de la primera etapa, tras la separacion del ETBE preparado, la remanente corriente de hidrocarburos se
separa primeramente por destilaciéon en una fraccion que contiene por lo menos 2-butenos y n-butano y en una
fraccion que contiene 1-buteno, isobuteno y eventualmente isobutano, siendo conducida esta ultima luego a la
segunda etapa de eterificacion.

Es objeto del presente invento, por lo tanto, un procedimiento para la preparacion del etil-terc.-butil-éter (ETBE) a
partir de mezclas técnicas de hidrocarburos de C4 |, que contienen por lo menos 1-buteno, isobuteno, n-butano y 2-
butenos, el cual esta caracterizado por las etapas de procedimiento siguientes.

a) reaccion de partes del isobuteno, contenido en la mezcla técnica, con etanol en presencia de un catalizador
de caracter acido para formar ETBE,
b) separacion de los hidrocarburos de C,4 11l que no han reaccionado, procedentes de la fraccion de descarga

de la etapa a), por procedimientos térmicos de separacién mediando obtencién de una fracciéon Il que
contiene ETBE,

c) separacion por destilacion de los hidrocarburos de C4 Il en una fraccion 1V, que contiene por lo menos 1-
buteno e isobuteno, y en una fraccién V casi exenta de isobuteno, que contiene por lo menos 2-butenos y n-
butano,

d) reaccion renovada del isobuteno contenido en la fraccidn IV con etanol VI en presencia de un catalizador de
caracter acido para formar ETBE,

e) separacion de los hidrocarburos de C4 VIII que no han reaccionado a partir de la fraccion de descarga de la

etapa d) mediando obtencién de una fraccion VII que contiene ETBE, siendo tratada la fraccion de
hidrocarburos de C4 VIII, obtenida en la etapa e), por destilacion en una o varias columnas de destilacion,
para formar un 1-buteno, que tiene un contenido de isobuteno menor que 2.000 ppm en peso.

La ventaja especial del procedimiento conforme al invento consiste en que, por medio de la separacién adicional de
los 2-butenos y n-butanos a partir de la mezcla de reaccién en la etapa c), se debe conducir una pequefa corriente
volumétrica a través de la etapa d) del procedimiento, por lo cual el o los reactores existentes en la etapa d) del
procedimiento pueden ser estructurados con un tamafio relativamente pequefio, o en el caso de presentarse un
tamano igual, se pueden conseguir unos grados de conversion mayores en comparacion con los procedimientos
habituales. Una ventaja adicional de la separacién de los 2-butenos y n-butanos en la etapa c), consiste en que la
concentracion inicial del isobuteno en la etapa d) es correspondientemente mas alta, lo cual simplifica la conversién
quimica del isobuteno en la etapa d) del procedimiento.

Una ventaja adicional del procedimiento conforme al invento consiste en que, mediante la corriente volumétrica
disminuida en las etapas d) y e), se debe de emplear en la etapa e) una cantidad manifiestamente mas pequefa de
energia, p.ej. en forma de calor.

Por medio de la posibilidad de poder emplear un bioetanol, se aprovecha ademas una atractiva fuente de materias
primas para la preparacion del ETBE, que puede reemplazar al MTBE que se basa en materias primas fésiles.

Seguidamente se describe a modo de ejemplo el procedimiento conforme al invento.
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Etapa a) del procedimiento

De manera preferida, la etapa a) del procedimiento se lleva a cabo de tal manera que el grado de conversion del
isobuteno en la etapa a) del procedimiento es mayor que un 50 %, de manera preferida mayor que un 70 %, de
manera mas preferida mayor que un 80 %, de manera especialmente preferida mayor que un 90 % y de manera
muy especialmente preferida mayor que un 95 %. La magnitud del grado de conversion del isobuteno se puede
regular p.ej. mediante el nimero de los reactores utilizados en la etapa a) o por eleccién de apropiadas condiciones
de reaccion, que un experto en la especialidad puede determinar faciimente mediante experimentos previos
sencillos.

La eterificacion del isobuteno se lleva a cabo como una reaccién catalizada en condiciones acidas. Como etanol se
puede utilizar un etanol muy puro, un etanol puro o un etanol que contiene pequenas cantidades de impurezas. De
manera preferida, la pureza del etanol empleado, indicada en % en masa de etanol, es mayor que un 90 %, de
manera especialmente preferida mayor que un 95 % y de manera muy especialmente preferida mayor o igual que un
99 %. Un etanol, que tiene una pureza mayor o igual que un 99 % en masa, puede ser p.ej. un bioetanol. El
contenido de agua esta situado de manera preferida por debajo de 3 % en masa, de manera especialmente
preferida por debajo de 1 % en masa, y de manera muy especialmente preferida por debajo de 0,5 % en masa. El
alcohol empleado de partida puede ser secado mediante destilacion del azedtropo y/o por procedimientos con
membranas.

De manera especialmente preferida, como etanol se emplea un etanol desnaturalizado. De manera muy
especialmente preferida, como etanol se emplea un etanol, que como agente de desnaturalizaciéon contiene ETBE,
de manera preferida en una concentracion de 0 a 5 % en masa, de manera mas preferida de 0,005 a 1 % en masa,
de manera especialmente preferida de 0,05 a 1 % en masa y de manera muy especialmente preferida de 0,01 a 0,2
% en masa. En Alemania se emplea de manera especialmente preferida un etanol, que contiene por lo menos de 0,1
a 1 % en masa de un agente de desnaturalizacion.

Para la reaccion del isobuteno con alcoholes, en particular con metanol, para formar el metil-terc.-butil-éter, se
desarrollaron diversas variantes de procedimiento (comparense: la obra Ullmann’s Encyclopedia of Industrial
Chemistry, [Enciclopedia de Ullmann de quimica industrial], Versién Online, de 2004, Wiley & Sons, palabra clave
metil terc.-butil éter, y la bibliografia alli mencionada; y la cita de Obenaus, Fritz; Droste, Wilhelm, Erdoel & Kohle,
Erdgas, Petrochemie [Petréleo y carbén, gas natural, petroquimica] (1980), 33(6), 271 hasta 275; y los documentos
DE 26 29 769 y DE 28 53 769). En principio, todos los procedimientos destinados a la reaccion del isobuteno con
alcoholes son apropiados en el marco de este invento como etapa a) del procedimiento. Se prefieren unos
procedimientos, en los cuales la reaccion se efectua en fase liquida en presencia de una resina intercambiadora de
iones de caracter acido.

Como reactores, en los cuales el etanol se hace reaccionar con el isobuteno hasta llegar cerca del equilibrio
termodinamico, se pueden emplear habituales reactores de lecho sélido (reactores de haces de tubos, reactores de
lecho sdlido adiabaticos, reactores de circulacion en circuito, etc.). Ellos se pueden hacer funcionar con o sin
conduccién de retorno parcial, pudiendo la corriente de conduccion de retorno eventualmente ser enfriada.

En una forma preferida de realizacién, la reaccién del isobuteno se lleva a cabo en por lo menos dos etapas, siendo
hecha funcionar la primera etapa como reactor de lecho sélido adiabatico con conducciéon de retorno (reactor de
bucle) y las siguientes etapas como etapas de lecho sélido sin conduccién de retorno y/o como una destilacion
reactiva. La relacion de la cantidad retornada a la fracciéon de afluencia de nueva aportacién (hidrocarburos de C4 y
etanol) esta situada de manera preferida en 0,5 hasta 20 t/t, de manera especialmente preferida en 1 hasta 5 t/t y de
manera muy especialmente preferida en 2 hasta 3 t/t. Los reactores se pueden hacer funcionar a unas temperaturas
que son de manera preferida de 10 a 160 °C, de manera mas preferida de 30 a 110 °C. La presién en las etapas de
lecho solido es de manera preferida de 5 a 50 baresapsolutos (Para), de manera preferida de 7,5 a 20 bara y de manera
especialmente preferida de 8 a 13 bara. El reactor de circulaciéon en circuito tiene de manera preferida una
temperatura de entrada de 35 a 50 °C y una temperatura de salida de 50 a 70 °C y se hace funcionar de manera
preferida a 10 hasta 13 bara. Puesto que el equilibrio termodinamico entre la mezcla de etanol e isobuteno y el éter a
una muy baja temperatura esta situado predominantemente por el lado del éter, es preferido, en el caso del empleo
de varios reactores, hacer funcionar el primero de los reactores a una temperatura mas alta (con una alta velocidad
de reaccion) que los siguientes (con aprovechamiento de la situacién del equilibrio). De manera especialmente
preferida, en la etapa a) del procedimiento se emplea un sistema de reactores, que tiene tres reactores conectados
en serie, de los cuales el primer reactor se hace funcionar como reactor de bucle y los dos siguientes reactores se
hacen funcionar en paso directo. Puede ser ventajoso que en la etapa a) del procedimiento estén presentes de
manera preferida dos de estos sistemas de reactores, de manera tal que en el caso de trabajos de reparacion, tales
como p.ej. para el cambio del catalizador, en un reactor de uno de los sistemas de reactores, la etapa a) del
procedimiento se puede llevar a cabo ulteriormente en el otro sistema de reactores sin interrupcién del proceso (no
obstante, mediando division en dos partes del caudal de paso). En el caso de la utilizacion de unos sistemas de
reactores a base de tres reactores, los reactores se hacen funcionar de manera preferida a una temperatura de 30 a
80 °C, de manera mas preferida de 40 a 75 °C, y a una presion de 5 a 20 bara, de manera mas preferida de 7 a 15
bara, disminuyendo la temperatura en los reactores preferiblemente desde el primer reactor al ultimo. Los reactores
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situados detras del reactor de circulacion en circuito tienen de manera preferida una temperatura de entrada de 30 a
50 °C y una temperatura de salida de 35 a 45 °C y se hacen funcionar de manera preferida asimismo a 8 hasta 13
bara.

La relacion molar del etanol al isobuteno es, en la etapa a) del procedimiento conforme al invento, de 5 por 1 hasta
0,9 por 1, de manera preferida de 2 por 1 hasta 1 por 1 y de manera especialmente preferida de 1,2 por 1 hasta 1
por 1. Puesto que en la etapa a) del procedimiento se puede aceptar un grado de conversion del isobuteno mas
pequefio en comparacién con la etapa d) del procedimiento, puede ser ventajoso un menor exceso de etanol.

En una forma preferida de realizacién, la reaccion por adicion del etanol con el isobuteno se lleva a cabo en
presencia de un catalizador de caracter acido, de tal manera que por lo menos un escalén de reaccion se lleva a
cabo como destilacién reactiva. De manera especialmente preferida, la eterificacion catalizada en condiciones
acidas en la etapa a) se lleva a cabo en por lo menos dos escalones de reaccion, llevandose a cabo de manera
preferida como una destilacion reactiva por lo menos un, de manera especialmente preferida el Gltimo escalén de
reaccion. En el/los reactor(es) de lecho sélido se prepara en este caso en primer lugar, en presencia de un
catalizador de caracter 4cido, a partir de la mezcla técnica de hidrocarburos | que contiene isobuteno y del etanol,
una mezcla de reaccion que esta situada en la proximidad del equilibrio termodinamico en lo que se refiere a sus
concentraciones de isobuteno, etanol y ETBE. El grado de conversion del isobuteno es en tal caso de manera
preferida de mas que un 90 %. Esta mezcla es alimentada en el siguiente/ultimo escalén de reaccion dentro de la
columna de destilacion reactiva, donde una parte adicional del isobuteno se convierte quimicamente en el éter. De
manera especialmente preferida, la realizacién de la etapa a) del procedimiento se efectia en un sistema de
reactores, que tiene tres reactores conectados en serie, de manera preferida reactores de lecho sélido, de los cuales
el primero se hace funcionar de manera preferida en un modo de funcionamiento de bucle y los dos siguientes
reactores se hacen funcionar en paso continuo, y una destilacién reactiva, siendo conducida la fraccion de descarga
desde el reactor del ultimo de los reactores conectados en serie en la destilacion reactiva.

La reaccién del isobuteno con etanol para formar el correspondiente éter butilico terciario se efectua en la destilacion
reactiva, en dependencia de la presion, de manera preferida en el intervalo de temperaturas de 40 a 140 °C, de
manera mas preferida de 60 a 90 °C, de manera especialmente preferida de 65 a 85 °C (temperatura en la zona de
la columna, en la que se encuentra el catalizador. La temperatura de la parte inferior de la columna puede estar
situada manifiestamente mas alta). La columna de destilacion reactiva se hace funcionar de manera preferida a unas
presiones, medidas en la parte superior de la columna, de 3 bara a 15 bara, de manera preferida de 7 bara a 13
bara, en particular de 8 bara a 11 bara.

Si la etapa a) del procedimiento conforme al invento tiene una destilacion reactiva, entonces, tal como se describe
en el documento DE 101 02 082 para el MTBE, la mezcla de hidrocarburos de C4 que contiene isobuteno se
alimenta en comun con el etanol en el primero de los reactores previos. En este caso, el etanol se emplea de
manera preferida en un exceso. En los reactores previos resulta una mezcla, en la que el isobuteno, el etanol y el
ETBE estan en equilibrio o casi en equilibrio. Esta mezcla de reaccién es introducida en la columna de destilacion
reactiva.

En la fraccién de afluencia de la columna de destilacion reactiva puede estar contenida mas cantidad de etanol que
la que se consume para la conversion quimica total del isobuteno todavia presente. El exceso de etanol deberia sin
embargo ser dimensionado de tal manera que esté presente una cantidad suficiente de etanol para el azedtropo a
base de etanol o de hidrocarburos de C4, que se forma

La afluencia en la columna de destilacion reactiva se efectia de manera preferida por debajo del empaquetamiento
reactivo, de manera mas preferida de 3 hasta 13, de manera especialmente preferida de 4 hasta 10 etapas tedricas
de separacion por debajo del empaquetamiento reactivo.

Opcionalmente, cuando el contenido de etanol en la fraccidon de afluencia a la columna en la columna de destilacion
reactiva estd situado por debajo del valor admisible como maximo, se puede afiadir a la mezcla una cantidad
adicional de etanol. Ademas de esto, en la parte superior de la columna de destilacion reactiva, por encima de la
parte de afluencia a la columna y por debajo de un distribuidor de liquido o en un distribuidor de liquido situado por
encima o en la regidon de la zona reactiva, de manera preferida en la regién de la zona reactiva, puede efectuarse
una alimentacion de etanol a través de una disposicion separada. Una alimentacion adicional de etanol puede
efectuarse p.ej. en la parte de reflujo de la columna o directamente en los empaquetamientos reactivos. La adicion
de una cantidad adicional de etanol deberia de ser dimensionada de tal manera que en los empaquetamientos de la
zona reactiva el contenido de etanol en la fase liquida sea de manera preferida mayor o igual que 1,5 % en masa, de
manera mas preferida mayor o igual que 2 % en masa y de manera especialmente preferida de 2 a 3 % en masa.
Por medio de la adicién de etanol en la zona de reaccion se asegura que a pesar de la reaccién de desahogo esté a
disposicion suficiente cantidad de etanol como producto de partida (educto).

De manera preferida, la columna de destilacion reactiva tiene por encima del empaquetamiento de catalizador una
region de separacion puramente por destilacion, de manera especialmente preferida con 5 hasta 20, en particular
5
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con 7 hasta 10 etapas tedricas de separacion. La zona de catalizador se puede estimar con un efecto de 1 hasta 5
etapas tedricas de separacion por metro de altura del empaquetamiento. La zona de separacion situada por debajo
del catalizador puede comprender de manera preferida de 12 hasta 36, en particular de 20 hasta 30 etapas tedricas
de separacion. La altura de la zona de catalizador y de la zona reactiva se puede determinar, dependiendo del
deseado grado de conversién del isobuteno, mediante sencillos ensayos previos. La cantidad de catalizador se
escoge de manera preferida tan grande que se alcance un grado de conversion del isobuteno de 30 a 98 %, de
manera preferida de 50 a 95 % y de manera especialmente preferida de 75 a 90 %, referido al contenido de
isobuteno en la fraccién de afluencia a la destilacion reactiva.

La carga hidraulica en el empaquetamiento catalitico de la columna es de manera preferida de 10 % a 110 %, de
manera mas preferida de 20 % a 90 % y de manera especialmente preferida de 35 a 75 % de su carga en el punto
de inundacion. Como carga hidraulica de una columna de destilacién se entiende la uniforme solicitacion técnica
dinamica de la seccién transversal de la columna por la corriente masica de vapor ascendente y por la corriente
masica de liquido conducido de retorno. El limite superior de la carga caracteriza a la carga maxima mediante un
vapor y un liquido conducido de retorno, por encima de la cual el efecto de separacién disminuye como
consecuencia del arrastre o del estancamiento del liquido conducido de retorno por la corriente de vapor
ascendente. El limite inferior de carga caracteriza a la carga minima, por debajo de la cual el efecto de separacion
disminuye o se desmorona como consecuencia de una circulacion irregular o de un funcionamiento en vacio de la
columna - p.ej. de los platos (Vauck/Miiller, “Grundoperationen chemischer Verfahrenstechnik” [Operaciones basicas
de técnica quimica de procesos], pagina 626, VEB Deutscher Verlag fir Grundstoffindustrie). En el punto de
inundacion, las tensiones de empuje transmitidas por el gas al liquido son tan grandes que la cantidad total de
liquido es arrastrada en forma de gotas con el gas o porque se llega a una inversion de fases en la columna (J.
Mackowiak, “Fluiddynamik von Kolonnen mit modernen Fullkérpern und Packungen fir Gas/Flussigkeitssysteme”
[Dinamica de fluidos de columnas con modernos cuerpos de relleno y empaquetamientos para sistemas de
gas/liquido], editorial Otto Salle 1991).

La columna de destilacion reactiva se hace funcionar de manera preferida con unas relaciones de reflujo menores
que 1,5, en particular las que son mayores que 0,6 y menores que 1,2, de manera preferida mayores que 0,7 y
menores que 1,1.

Dentro del concepto genérico de la destilacion reactiva entran todas las medidas técnicas de procesos, en las cuales
se llevan a cabo simultdneamente una destilacion y una reaccion. En los reactores descritos, esto se consigue
mediante una forma de realizacion especial de los empaquetamientos en una columna. Sin embargo, en el
procedimiento conforme al invento es también posible separar estas zonas en el espacio, sin prescindir de las
ventajas de una destilacion reactiva.

En una variante de procedimiento, la columna de destilacion reactiva puede estar estructurada como una columna
de destilacion con uno o varios reactores situados en el exterior, que contienen el catalizador y se hacen funcionar
en la corriente secundaria derivada, los denominados reactores laterales.

El producto de cabezas de la columna de destilacidn reactiva contiene en lo esencial una mezcla de hidrocarburos
de C, y etanol.

Como catalizador se emplea de manera preferida, tanto en las etapas de lecho sélido como también en una columna
de destilacion reactiva eventualmente presente, una sustancia sélida, que no es soluble ni en la mezcla de
sustancias de partida empleadas ni en la mezcla de productos, con unos centros acidos junto a su superficie. El
catalizador no deberia entregar a la mezcla de productos en las condiciones de reaccion sustancias acidas de
ningun tipo, puesto que esto puede conducir a pérdidas de rendimiento.

La actividad de los catalizadores se escoge preferiblemente de tal manera que ellos, en las condiciones de reaccion,
catalicen la reaccion por adicion del etanol con el isobuteno, pero apenas catalicen la reaccién por adicién con
butenos lineales. Ademas, los catalizadores, en lo posible, no deberian de catalizar o deberian de catalizar
solamente poco la oligomerizacion de butenos lineales y la formacién de dialquil-éteres a partir de dos moléculas del
etanol empleado. En atencion a obtener un alto rendimiento de 1-buteno, la actividad para la isomerizaciéon de 1-
buteno para formar 2-buteno, deberia ser preferiblemente pequefa.

Como catalizadores sélidos se pueden utilizar, por ejemplo, zeolitas, bentonitas activadas por acidos y/o tierras
arcillosas, 6xidos de zirconio sulfonados, montmorillonitas o resinas intercambiadoras de iones de caracter acido.

Un conjunto de catalizadores de caracter acido empleados, que se prefiere en el procedimiento conforme al invento
en la etapa a) del procedimiento, lo constituyen unas resinas intercambiadoras de iones sdlidas, en particular las que
tienen grupos de acidos sulfénicos. Unas apropiadas resinas intercambiadoras de iones son, por ejemplo, las que se
preparan por sulfonaciéon de materiales condensados de fenol y aldehido o de cooligémeros de compuestos vinilicos
aromaticos. Ejemplos de compuestos vinilicos aromaticos para la produccion de los cooligdmeros son: estireno, vinil-

6



10

15

20

25

30

35

40

45

50

ES 2379475713

tolueno, vinil-naftaleno, vinil-etil-benceno, metil-estireno, vinil-cloro-benceno, vinil-xileno y divinil-benceno. En
particular,. los cooligdmeros, que resultan por reaccion de reaccion de estireno con divinil-benceno, se utilizan como
compuesto precursor para la produccion de resinas intercambiadoras de iones con grupos de acidos sulfénicos. Las
resinas se pueden producir en forma de gel, en forma macroporosa o en forma de esponja.

Las propiedades de estas resinas, en particular la superficie especifica, la porosidad, la estabilidad, el hinchamiento
0 respectivamente la contraccion y la capacidad de intercambio, se pueden hacer variar mediante el proceso de
preparacion.

En el procedimiento conforme al invento, las resinas intercambiadoras de iones se pueden emplear en su forma H.
Unas resinas fuertemente acidas del tipo de estireno y divinil-benceno se venden, entre otros, bajo los siguientes
nombres comerciales: Duolite C20, Duolite C26, Amberlyst 15, Amberlyst 35, Amberlite IR-120, Amberlite 200,
Dowex 50, Lewatit SPC 118, Lewatit SPC 108, K2611, K2621 y OC 1501.

El volumen de poros es de manera preferida de 0,3 a 0,9 ml/g, en particular de 0,5 a 0,9 ml/g. El tamafio de granos
de la resina es de manera preferida de 0,3 a 1,5 mm, en particular de 0,5 mm a 1,0 mm. La distribucién de los
tamafos de granos se puede escoger mas estrecha o mas amplia. Asi, por ejemplo, se pueden emplear resinas
intercambiadoras de iones con un tamafio de granos muy uniforme (resinas monodispersas). La capacidad de la
resina intercambiadora de iones es, referida a la forma suministrada, de manera preferida de 0,7 a 2,0 eqg/l, en
particular de 1,1 a 2,0 eqg/l o respectivamente de manera preferida de 0,5 a 5,5 mol/kg, en particular de 0,8 a 5,5
mol/kg. (Los datos acerca de la capacidad en mol/kg se refieren a la resina intercambiadora de iones secada en
cada caso, p.ej. a 105 °C, hasta la constancia de peso en la corriente de nitrégeno caliente).

En la parte de reaccién de una destilacion reactiva presente eventualmente en la etapa a) del procedimiento, se
pueden emplear los mismos catalizadores, que se emplean en los reactores sencillos. En la columna de destilacion
reactiva, el catalizador puede o bien estar integrado en el empaquetamiento, por ejemplo de KataMax® (como se ha
descrito en el documento EP 0 428 265) o de KataPak® (como se ha descrito en los documentos EP 0 396 650 o en
el documento de modelo de utilidad aleman DE 298 07 007.3 U1) o puede ser aplicado por polimerizacién sobre
cuerpos moldeados (como se ha descrito en el documento US 5 244 929).

Etapa b) del procedimiento

La separacién de los hidrocarburos de C4 Il que no han reaccionado, procedentes de la fraccion de descarga de la
etapa a), en la etapa b), se efectla mediante procedimiento térmicos de separacion, por ejemplo mediante
destilaciones o fraccionamientos. Si la etapa a) del procedimiento contiene una destilacion reactiva, entonces la
etapa b) del procedimiento puede tener lugar parcial o totalmente ya al efectuar la realizacion de la destilacion
reactiva y puede eventualmente suprimirse una etapa b) separada.

La etapa b) del procedimiento se puede llevar a cabo de manera preferida en una columna de destilacion. De
manera preferida, la columna de destilacion tiene un ndmero de etapas tedricas de separacion de 25 a 50, de
manera mas preferida de 30 a 40. La afluencia a esta columna se efectia de manera preferida en la region de las
etapas tedricas de separacion 102 hasta 152 (desde arriba). La destilacion en la etapa a) del procedimiento se lleva a
cabo de manera preferida a una presion de 3 a 10, de manera preferida de 4 a 7 bara, a una temperatura preferida
de la parte superior de la columna de 30 a 70 °C, de manera especialmente preferida de 45 a 60 °C y a una
temperatura preferida de la parte inferior de la columna de 105 a 125 °C, de manera especialmente preferida de 110
a 120 °C.

El procedimiento de separacion térmica se lleva a cabo de manera preferida de tal manera que como producto de
colas se obtiene una fraccion que contiene en lo esencial ETBE y como producto de cabezas se obtiene una fraccion
que contiene en lo esencial hidrocarburos de C4 que no han reaccionado asi como etanol. Si los oligémeros de
buteno se separan antes de la reaccion con etanol, el producto de colas de la columna de destilacion reactiva se
compone de manera preferida de ETBE.

El producto de cabezas de la etapa b) del procedimiento, por lo tanto el producto de cabezas de la destilacion
reactiva o de la separacion térmica, se puede aportar directamente a una separacion adicional segun la etapa c) del
procedimiento, o sino se puede tratar en primer lugar en uno o varios escalones de tratamiento.

Etapa f) del procedimiento

Puede ser ventajoso que el procedimiento conforme al invento tenga, entre las etapas b) y ¢) del procedimiento, otra
etapa adicional f) del procedimiento, en la cual, a partir del producto de cabezas de la etapa b) del procedimiento,
por lo tanto el producto de cabezas procedente de la destilacion reactiva o procedente de la separacion térmica, que
contiene en lo esencial hidrocarburos de C4 que no han reaccionado y etanol, en primer lugar el etanol se separa por
completo o casi por completo con respecto de los hidrocarburos de C4 que no han reaccionado.
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De manera preferida, el producto de cabezas procedente de la etapa b) del procedimiento, que se obtiene en la
parte superior de la columna de destilacién o de la columna de destilacion reactiva, se transfiere a una columna de
extraccion, en la que se alimenta en contracorriente un agente de extraccion, tal como p.ej. agua, a través de una
parte de afluencia que se encuentra junto a la parte superior de la columna. El agente de extraccién se puede sacar
a través de la parte de salida situada junto a la parte inferior de la columna. En la parte superior de la columna se
obtiene como producto de la extraccién la corriente de hidrocarburos Il que no han reaccionado en las etapas a) y
eventualmente b). Este producto se puede alimentar a la etapa c) del procedimiento.

La etapa f) del procedimiento se puede llevar a cabo de manera preferida en un columna de extraccion. De manera
preferida, la columna de extraccién tiene de 5 a 20, de manera preferida de 10 a 15 etapas tedricas de separacion.
La extraccion en la etapa f) del procedimiento se lleva a cabo de manera preferida a una presién de 5 a 12, de
manera preferida de 7 a 10 bara. La extraccion en la etapa f) del procedimiento se lleva a cabo de manera preferida
a una temperatura de 30 a 60 °C y de manera preferida de 35 a 45 °C. La relacion del agente de extraccion, de
manera preferida agua, al producto de cabezas procedente de la etapa b) o respectivamente a) del procedimiento,
es de manera preferida de 0,05 a 0,5, de manera mas preferida de 0,1 a 0,25 y de manera especialmente preferida
de 0,15a0,2.

El agente de extraccion enriquecido con etanol, que resulta en la parte inferior de la columna de extraccién, puede
ser separado por destilacion y el etanol obtenido de esta manera, cuando se habia empleado agua como agente de
extraccion, eventualmente después de una separacion, puede ser aportado de nuevo al proceso como sustancia de
partida en las etapas a) o d).

Etapa c) del procedimiento

Después de la separacion del ETBE y eventualmente después de haber separado el etanol que no ha reaccionado,
la corriente de hidrocarburos, obtenida a partir de la etapa b) o f), es separada por destilacion en la etapa c). La
separacion por destilacion se lleva a cabo de tal manera que una fraccion IV (fraccidon de cabezas) que contiene por
lo menos el 1-buteno y el isobuteno y una fraccién V (fraccion de colas) casi exenta de isobuteno, que contiene de
manera preferida menos que 5 % en masa, de manera mas preferida menos que 1 % en masa y de manera
especialmente preferida menos que 0,1 % en masa de isobuteno, que contiene por lo menos los 2-butenos y el n-
butano. La fraccion V contiene por lo menos 95 % en masa, de manera preferida por lo menos 99 % en masa, de
manera especialmente preferida por lo menos 99,8 % en masa de los 2-butenos contenidos originalmente en la
corriente de hidrocarburos que se ha obtenido como producto de la etapa c). De manera preferida, la fracciéon 1V
contiene menos que 1 % en masa, de manera especialmente preferida menos que 0,2 % en masa, de n-butano. La
separacion por destilacion se puede llevar a cabo en unos equipos empleados usualmente para la separacion de
tales mezclas de hidrocarburos. Tales equipos pueden ser p.ej. columnas de destilacion o de fraccionamiento.

La fraccion V se puede emplear como agente de alquilaciéon. En particular, ella se puede emplear como sustancia de
partida para la preparacion de oligdbmeros de n-buteno tales como p.gj. di-n-buteno o tributeno. Un procedimiento de
oligomerizacion, en el que se puede emplear la fracciéon V, es p.ej. el procedimiento OCTOL de la entidad OXENO
Olefinchemie GmbH, tal como se ha descrito en el documento DE 196 29 906 o EP 0 395 857.

De manera preferida, la separacién se lleva a cabo en una columna superfraccionadora. La afluencia a esta columna
se efectia de manera preferida en la mitad inferior, de manera mas preferida en el tercio inferior de la columna. A
causa de la estrecha situacion de los puntos de ebullicion de la mezcla que se ha de separar, la destilacion se lleva
a cabo de manera preferida en una columna que tiene de manera preferida mas que 100, de manera mas preferida
mas que 125, de manera especialmente preferida 150 o mas etapas tedricas de separacion y que de manera muy
especialmente preferida se lleva a cabo con 150 a 200 etapas de separacion. La relaciéon de reflujo (de la cantidad
de la fraccion de reflujo a la cantidad retirada de material destilado) es, dependiendo del nimero de etapas realizado
y de la presién de funcionamiento, de manera preferida menor o igual que 20, de manera mas preferida menor o
igual que 14, de manera especialmente preferida menor o igual que 11 y de manera muy especialmente preferida de
8 a 11. La condensacion se puede llevar a cabo frente a agua de refrigeracion o aire. El recipiente para el material
destilado se estructura de manera preferida como separador de liquido-liquido. De esta manera, el agua contenida
eventualmente en la corriente de afluencia se puede separar como segunda fase en el recipiente para el material
destilado y se puede obtener un producto de colas técnicamente exento de agua.

La separacién de acuerdo con la etapa c) del procedimiento se lleva a cabo de manera preferida a una presion de 4
a 10 bara, de manera mas preferida a una presion de 5 a 7 bara. La temperatura, a la que se lleva a cabo la
separacion, es de manera preferida de 35 a 65 °C, de manera mas preferida de 40 a 50 °C.

Para el calentamiento del evaporador de la columna se puede emplear un medio portador de calor usual, tal como
p.ej. un vapor o agua caliente, asi como de manera preferida un calor perdido procedente de otros procesos. En el
ultimo caso puede ser ventajoso equipar a la columna con mas de un evaporador. La columna es equipada de
manera preferida como una columna sencilla con por lo menos un evaporador y por lo menos un condensador. A
causa del alto consumo de energia y de la pequefia diferencia de temperaturas entre la parte inferior y la parte
superior de la columna, unas formas de realizacidon especialmente preferidas son unos circuitos de ahorro de
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energia. A modo de ejemplo, se remitira aqui al método de la compresion de los vapores de destilacion. Otro circuito
especialmente preferido es el circuito de dos presiones (en inglés double effect distillation = destilacion de doble
efecto) en integracion con una segunda columna. La segunda columna puede ser de manera preferida una columna
conectada en paralelo con igual o diferente misién de separacién. En este caso, una de las columnas se hace
funcionar a una presién tan alta, que su temperatura de condensacioén es suficiente para el calentamiento de la otra
columna. En el caso de la conexidn técnica térmica de columnas con diferentes misiones de separacion, en principio
cualquier columna apropiada tomada del procedimiento conforme al invento, pero también una columna, que esta
presente fuera del procedimiento conforme al invento en el lugar donde se encuentra situada la instalacion, se puede
conectar con la columna conforme al invento de la etapa c) del procedimiento.

Etapa d) del procedimiento

La fraccion IV que contiene isobuteno, obtenida a partir de la etapa c), es hecha reaccionar en el procedimiento
conforme al invento en otra etapa de reaccion (etapa d), en la que el isobuteno restante es convertido quimicamente
por reaccion por adicion de etanol para formar el ETBE.

La eterificacion del isobuteno se lleva a cabo, de igual modo que la eterificacién segun la etapa a), como una
reaccion catalizada en condiciones acidas. Como etanol se puede utilizar un etanol muy puro, un etanol puro o un
etanol que contiene pequefias cantidades de impurezas. De manera preferida, la pureza del etanol empleado,
indicada en % en masa de etanol, es mayor que un 90 %, de manera especialmente preferida mayor que un 95 % y
de manera muy especialmente preferida mayor o igual que un 99 %. Un etanol con una pureza mayor o igual que 99
% en masa se ofrece en Europa por ejemplo como un bioetanol. El contenido de agua esta situado de manera
preferida por debajo de 3 % en masa, de manera especialmente preferida por debajo de 1 % en masa y de manera
muy especialmente preferida por debajo de 0,5 % en masa. En el procedimiento conforme al invento puede ser
ventajoso emplear un etanol desnaturalizado. De manera especialmente preferida, como etanol se emplea un etanol,
que como agente de desnaturalizaciéon contiene ETBE, de manera preferida en una concentracion de 0 a 5 % en
masa, de manera mas preferida de 0,005 hasta 1 %, de manera especialmente preferida de 0,05 a 1 % en masa y
de manera muy especialmente preferida de 0,01 a 0,2 % en masa. En Alemania se emplea de manera preferida un
etanol, que contiene de 0,1 a 1 % masa de un agente de desnaturalizacion. Por medio de la utilizacion de un etanol
desnaturalizado con ETBE se evita que se incorporen sustancias extrafias en el proceso.

Para la reaccién del isobuteno con alcoholes, en particular con metanol para formar el metil terc.-butil-éter, se
desarrollaron diversas variantes del procedimiento (comparense: la Ullmann’s Encyclopedia of Industrial Chemistry,
Version Online, de 2004, Wiley & Sons, palabra clave metil-terc.-butil-éter, y la bibliografia alli citada; la cita de
Obenaus, Fritz; Droste, Wilhelm, Erdoel & Kohle, Erdgas, Petrochemie (1980), 33(6), 271 hasta 275; y los
documentos DE 26 29 769; DE 28 53 769). En principio, todos los procedimientos conocidos para la reaccion del
isobuteno con alcoholes son apropiados para emplearse como etapa d) del procedimiento en el marco del presente
invento.

Se prefieren unos procedimientos, en los cuales la reaccion se efectia en fase liquida en presencia de una resina
intercambiadora de iones de caracter acido. Como reactores, en los cuales el etanol se hace reaccionar con el
isobuteno hasta llegar cerca del equilibrio termodinamico, se pueden emplear unos habituales reactores de lecho
solido (reactores de haces de tubos, reactores de lecho sélido adiabaticos, reactores de circulacién en circuito). Ellos
se pueden hacer funcionar con o sin conduccion de retorno parcial, pudiendo eventualmente ser enfriada la corriente
conducida de retorno. De manera especialmente preferida, se emplea en la etapa d) un sistema de reactores, que
contiene dos reactores, en particular reactores de lecho solido. De manera preferida ambos reactores se hacen
funcionar en paso directo.

Los reactores se pueden hacer funcionar a unas temperaturas de 25 a 110 °C, de manera preferida a unas
temperaturas de 30 a 70 °C y de manera especialmente preferida a unas temperaturas de 35 a 50 °C. La presion es
de manera preferida de 5 a 50 bara, de manera mas preferida de 10 a 20 bara y de manera especialmente preferida
de 10 a 13 bara. Puesto que el equilibrio termodinamico entre el etanol o el isobuteno y el éter a una muy baja
temperatura esta situado predominantemente por el lado del éter, en el caso del empleo de varios reactores se
prefiere hacer funcionar el primero de los reactores a una temperatura mas alta (con una alta velocidad de reaccién)
que los siguientes (con aprovechamiento de la situacion del equilibrio).

La relacion molar de etanol a isobuteno en la fraccion de afluencia a la etapa d) del procedimiento esta situada de
manera preferida en el intervalo de 25 por 1 hasta 1 por 1, de manera especialmente preferida de 15 por 1 hasta 3
por 1y de manera especialmente preferida en el intervalo de 10 por 1 hasta 5 por 1.

Como catalizadores se pueden emplear los que se han descrito para la etapa a) del procedimiento, pudiendo ser
llevado a cabo el procedimiento conforme al invento de tal manera que en las etapas a) y d) se pueda(n) emplear en
cada caso el mismo catalizador o diferentes catalizadores. De manera preferida, en las etapas a) y d) se emplean
los mismos catalizadores.
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En una forma preferida de realizacion, la reaccion por adicién del etanol con el isobuteno se lleva a cabo en
presencia de un catalizador de caracter acido, de tal manera que por lo menos un escalén de reaccion se lleve a
cabo como una destilacidn reactiva. De manera especialmente preferida, la eterificacion catalizada en condiciones
acidas en la etapa d) se lleva a cabo en por lo menos dos escalones de reaccion, siendo llevado a cabo de manera
preferida por lo menos un escalén de reaccion, de manera especialmente preferida el ultimo, como una destilacion
reactiva. En el/los reactores de lecho sdlido se produce en tal caso, en presencia de un catalizador de caracter
acido, a partir de la fracciéon IV que contiene isobuteno y del etanol VI, una mezcla de reaccion, que en lo que se
refiere a sus concentraciones de isobuteno, etanol y terc.-butil-éter esta situada en la proximidad del equilibrio
termodinamico. En este escalén de reaccion, el contenido restante de isobuteno se convierte quimicamente de
manera preferida tan ampliamente, que con la subsiguiente destilacion reactiva se puede alcanzar la necesaria
pureza del 1-buteno. Esta mezcla es alimentada en el siguiente/ultimo escaldén de reaccién dentro de la columna de
destilacion reactiva, donde una parte adicional del isobuteno es convertida quimicamente en el éter. De manera muy
especialmente preferida, la etapa d) se lleva a cabo en un sistema de reactores, que contiene dos reactores
conectados en serie y una columna de destilacién reactiva, haciéndose funcionar los dos reactores de manera
preferida en paso directo y siendo alimentada la fraccién de descarga procedente del segundo reactor a la columna
de destilacién reactiva.

En la parte de reaccion de la columna de destilacion reactiva se pueden emplear los mismos catalizadores, que se
han descrito mas arriba para la sencilla forma de realizacion de la etapa de procedimiento sin la utilizaciéon de una
destilacion reactiva.

En la columna de destilacion reactiva, el catalizador puede o bien estar integrado en el empaquetamiento, por
ejemplo de KataMax® (tal como se ha descrito en el documento EP 0 428 265), de KataPak® (como se ha descrito
en los documentos EP 0 396 650 o DE 298 07 007.3 U1) o se puede aplicar por polimerizacion sobre cuerpos
moldeados (tal como se ha descrito en el documento US 5 244 929).

La reaccién del isobuteno con etanol para formar ETBE se efectia en la destilacion reactiva en el intervalo de
temperaturas de 10 a 140 °C, de manera preferida a 30 hasta 70 °C, de manera especialmente preferida a 35 hasta
50 °C (temperatura en la zona de la columna, en la que se encuentra el catalizador. La temperatura de la parte
inferior de la columna puede estar situada manifiestamente mas alta).

En particular, el ETBE se prepara por conversidon quimica con etanol de la manera que se ha descrito en el
documento DE 101 02 082 para la reaccién de metanol con isobuteno para formar el MTBE. La mezcla de
hidrocarburos de C4 que contiene el isobuteno se alimenta en comun con etanol en el/los reactor(es) previo(s). En tal
caso el etanol es empleado de manera preferida en un exceso. En los reactores previos resulta una mezcla, en la
que el isobuteno, el etanol y el ETBE estan en equilibrio o casi en equilibrio. Esta mezcla de reaccion se introduce en
la columna de destilacion reactiva.

En la fraccion de afluencia a la columna de destilacion reactiva puede estar contenida mas cantidad de etanol que la
que se consume para la conversion quimica total del isobuteno todavia presente. El exceso de etanol deberia sin
embargo ser dimensionado de tal manera que esté presente una cantidad suficiente de etanol para el azeétropo a
base de etanol o de hidrocarburos de C4, que se forma

Opcionalmente, por ejemplo cuando el contenido de etanol en la fraccion de afluencia a la columna en la columna de
destilacion reactiva esta situado por debajo del valor admisible como maximo, se puede afiadir etanol adicional a la
mezcla. Ademas de esto, en la parte superior de la columna de destilaciéon reactiva, por encima de la parte de
afluencia a la columna y por debajo de un distribuidor de liquido o en un distribuidor de liquido situado por encima o
en la region de la zona reactiva, de manera preferida en la region de la zona reactiva, puede efectuarse una
alimentacion de etanol a través de una disposicion separada. Una alimentacién adicional de etanol puede efectuarse
p.ej. en la parte de reflujo de la columna o directamente en los empaquetamientos reactivos. La adiciéon de una
cantidad adicional de etanol deberia de ser dimensionada de tal manera que en los empaquetamientos de la zona
reactiva el contenido de etanol en la fase liquida sea de manera preferida mayor o igual que 1,5 % en masa, de
manera mas preferida mayor o igual que 2 % en masa y de manera especialmente preferida de 2 a 3 % en masa.

De manera preferida, la columna de destilacion reactiva tiene por encima del empaquetamiento de catalizador una
regién de separaciéon puramente por destilacion, de manera especialmente preferida con 5 hasta 20, en particular
con 7 hasta 10 etapas tedricas de separacion. La zona de catalizador se puede estimar con un efecto de 1 hasta 5
etapas tedricas de separacion por metro de altura del empaquetamiento. La zona de separacion situada por debajo
del catalizador puede comprender de manera preferida de 12 hasta 36, en particular de 20 hasta 30 etapas tedricas
de separacion. La altura de la zona de catalizador/zona reactiva se puede determinar, dependiendo del deseado
grado de conversion del isobuteno, mediante sencillos ensayos previos. La cantidad de catalizador se escoge de
manera preferida tan grande que se alcance un contenido de isobuteno residual en el producto de cabezas, que sea
menor que 2.000 ppm en masa (wppm), de manera preferida menor que 1500 wppm.
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La afluencia a la columna de destilacion reactiva puede efectuarse por encima o por debajo de la zona del
catalizador. La afluencia a la columna de destilaciéon reactiva se efectia de manera preferida por debajo del
empaquetamiento reactivo, de manera preferida a 3 hasta 13, de manera especialmente preferida a 4 hasta 10
etapas tedricas de separacion por debajo del empaquetamiento reactivo.

La columna de destilacién reactiva se hace funcionar a unas presiones, medidas en la parte superior de la columna,
de 3 bara a 10 bara, de manera preferida de 4 bara a 7 bara, en particular de 5 bara a 6 bara. La carga hidraulica en
el empaquetamiento catalitico de la columna es de manera preferida de 10 % a 110 %, de manera mas preferida de
20 % a 90 % y de manera especialmente preferida de 35 a 75 % de su carga en el punto de inundacién. Como carga
hidraulica de una columna de destilacion se entiende la uniforme solicitacion técnica dinamica de la seccion
transversal de la columna por la corriente masica de vapor ascendente y la corriente masica de liquido conducida de
retorno. El limite superior de la carga caracteriza a la carga maxima mediante un vapor y un liquido conducido de
retorno, por encima de la cual el efecto de separacion disminuye como consecuencia del arrastre o del
estancamiento del liquido conducido de retorno por la corriente de vapor ascendente. El limite inferior de carga
caracteriza a la carga minima, por debajo de la cual el efecto de separacién disminuye o se desmorona como
consecuencia de una circulacion irregular o de un funcionamiento en vacio de la columna - p.ej. de los platos
(Vauck/Miller, “Grundoperationen chemischer Verfahrenstechnik”, pagina 626, VEB Deutscher Verlag fir
Grundstoffindustrie)..

En el punto de inundacion, las tensiones de empuje transmitidas por el gas al liquido son tan grandes que la
cantidad total de liquido es arrastrada en forma de gotas con el gas o porque se llega a una inversién de fases en la
columna (J. Mackowiak, “Fluiddynamik von Kolonnen mit modernen Fillkérpern und Packungen fir
Gas/Flussigkeitssysteme”, editorial Otto Salle 1991).

La columna de destilacion reactiva se hace funcionar de manera preferida con unas relaciones de reflujo de 0,2 a 4,
en particular con las que son de 0,4 a 2, de manera preferida de 0,5 a 1.

Si en la etapa d) como ultima etapa se emplea una columna de destilacion reactiva, entonces en ésta puede tener
lugar por lo menos parcialmente la etapa d) asi como la etapa €), a saber la separacion del ETBE desde los
hidrocarburos que no han reaccionado. Se puede prescindir entonces eventualmente de una etapa e) adicional.

Dentro del concepto genérico de la destilacion reactiva entran en consideraciéon todas las medidas técnicas de
procesos, con las que se llevan a cabo al mismo tiempo la destilacién y la reaccién. En los reactores descritos, esto
se consigue mediante una forma de realizacidon especial de los empaqguetamientos en una columna. Sin embargo en
el procedimiento conforme al invento es también posible separar estas zonas en el espacio sin prescindir de las
ventajas de una destilacion reactiva.

En una variante del procedimiento, la columna de destilacién reactiva es estructurada como columna de destilacion
con uno o varios reactores situados en el exterior, el/los cuales contiene(n) el catalizador y se hace(n) funcionar en
una corriente secundaria derivada.

Etapa e) del procedimiento

Si en la etapa d) del procedimiento no se emplea ninguna columna de destilacidn reactiva para la eterificacion y la
simultanea separacion, entonces en el procedimiento conforme se debe de prever un etapa e) autdbnoma, en la cual
el producto procedente de la etapa d) del procedimiento es separado en la corriente de colas que contiene ETBE y
en una corriente, que contiene los hidrocarburos que no han reaccionado. Por lo demas, la separacidon por
destilacion de acuerdo con la etapa e) del procedimiento se efectia en la columna de destilacion reactiva. La
separacion puede efectuarse p.ej. de tal manera que la fraccion de descarga procedente del reactor de la etapa d)
del procedimiento sea alimentada a una columna de destilacion. La columna puede estar equipada con un
evaporador situado en la parte inferior y con un condensador para el producto de cabezas. Como producto de colas
de la columna de destilacion se obtienen el ETBE y eventualmente el etanol en exceso. El producto de cabezas
puede ser devuelto a la columna como fraccion de reflujo. La otra parte se puede aportar a la etapa h) del
procedimiento.

La columna tiene de manera preferida mas que 20, de manera mas preferida mas que 25, de manera especialmente
preferida de 30 hasta 50 etapas tedricas de separacion. La relacion de reflujo, dependiendo del numero de etapas
que se han realizado, es de manera preferida menor o igual que 1. De manera especialmente preferida, la relacién
de reflujo se ajusta a un valor de 0,9 a 0,6. La condensacion se puede llevar a cabo frente a agua de refrigeraciéon o
aire. Para el calentamiento del evaporador de la columna se puede emplear p.ej. un vapor. Puede ser ventajoso
conducir la corriente de afluencia a la columna, en una forma por lo menos parcialmente evaporada de modo previo,
a la columna o evaporarla subitamente de modo directo en la columna. De manera preferida, para esto a la corriente
de afluencia se le aporta calor en un dispositivo externo de transferencia de calor, p.ej. mediante aprovechamiento
de un calor perdido. Para la consecucién de una evaporacion parcial, un evaporador de caldera (Kettle) es la forma
preferida de realizacion del dispositivo de transmisién de calor. Puede ser ademas ventajoso que se emplee en la
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parte inferior de la columna un evaporador intermedio, calentado a un nivel mas bajo de temperatura, con calor de
proceso o perdido.

La afluencia a la columna se efectua en la etapa e) del procedimiento de manera preferida en la 10? hasta 152 etapa
tedrica de separacion. La columna se hace funcionar de manera preferida con una presién de 4 a 11, de manera
mas preferida de 5 a 8 bara. La temperatura de la parte superior de la columna empleada en la etapa e) del
procedimiento es de manera preferida de 40 a 70 °C, de manera mas preferida de 45 a 60 °C.

Si el producto de cabezas de la etapa e) del procedimiento, independientemente de que la etapa se hubiera llevado
a cabo en una columna de destilacién o de destilacion reactiva, contiene todavia cantidades residuales de etanol en
los hidrocarburos de Ca, entonces puede ser ventajoso separar éstos por lavado con agua en por lo menos una
etapa de extraccion adicional. Este lavado se puede llevar a cabo segun los conocidos procedimientos clasicos, por
ejemplo en una cascada de mezcladores y de recipientes de separacion (véase la etapa h) del procedimiento).

El producto de colas, que contiene ETBE y eventualmente etanol en exceso, se puede utilizar directamente o aportar
a un tratamiento, p.ej. a una destilacién adicional, en el/la que el ETBE es separado con respecto de los demas
componentes.

En otra forma de realizacion preferida del procedimiento, el producto de colas, que contiene ETBE y eventualmente
el etanol que no ha reaccionado, que resulta en la destilacion reactiva o respectivamente en la destilacion de las
etapas d) o respectivamente e), es conducido de retorno de manera total o parcial a la etapa a) y/o b). Esta forma de
realizacién es ventajosa en particular cuando la conversion quimica en la etapa d) se realiza con un exceso
estequiométrico de etanol. De manera preferida, en el caso de esta variante, en la etapa d) la conversiéon quimica se
lleva a cabo solamente en reactores de lecho sélido, y en la etapa e) se lleva a cabo una separacion por destilacion
en una columna de destilacion. Los hidrocarburos de C4 VIII, que no han reaccionado, se obtienen como producto de
cabezas, y el producto de colas resultante, que contiene por lo menos ETBE y eventualmente el etanol que no ha
reaccionado, es conducido de retorno de manera total o parcial a la etapa a) y/o b). Si la etapa d) del procedimiento
se lleva a cabo con un gran exceso de etanol, p.ej. con una relacion molar de etanol a isobuteno mayor que 2 por 1,
en particular mayor que 5 por 1, entonces resulta como producto de colas en la etapa e) una mezcla, que en lo
esencial contiene etanol, y por lo tanto se puede conducir de retorno especialmente bien como material de partida
empleado en la etapa a). En esta forma de realizacion, el ETBE es obtenido exclusivamente como producto de colas
de la etapa b) del procedimiento. Para el tratamiento por destilacion del producto de colas procedente de la etapa e)
del procedimiento, se aprovecha en el caso de esta forma de realizacién la etapa b) del procedimiento.

Etapa h) del procedimiento

De manera preferida, el producto de cabezas procedente de la etapa d) o respectivamente e) del procedimiento, que
se obtiene en la parte superior de la columna de destilaciéon o de la columna de destilacion reactiva, es transferido a
una columna de extraccion, en la cual se alimenta en contracorriente un agente de extraccion, tal como p.ej. agua, a
través de una parte de afluencia que se encuentra junto a la parte superior. El agente de extraccion puede ser
sacado a través de la parte de salida situada junto a la parte inferior de la columna. En la parte superior de la
columna se obtiene como producto de la extraccion la corriente a base de los hidrocarburos VIII que no han
reaccionado en la etapa d) y eventualmente e). Esta puede ser aportada a una utilizacién ulterior, por ejemplo a un
tratamiento para formar 1-buteno (etapa i) del procedimiento). El agente de extraccion enriquecido con etanol,
resultante en la parte inferior de la columna, puede ser separado por destilacién, y el etanol, eventualmente cuando
se habia empleado agua como agente de extraccién, puede ser conducido de retorno al proceso, después de una
desecaciéon, como sustancia de partida en las etapas a) o d). Mediante esta medida técnica, una columna
subsiguiente eventualmente presente (etapa i) del procedimiento) se puede hacer funcionar a una presién mas baja.
Sin ninguna extraccién, una subsiguiente columna se tendria que hacer funcionar a una presién mas alta, con el fin
de poder separar etanol a través de la parte superior.

La etapa h) del procedimiento se puede llevar a cabo de manera preferida en una columna de extraccion. De
manera preferida, la columna de extraccion tiene de 5 a 20, de manera preferida de 10 a 15 etapas tedricas de
separacion. La extraccion en la etapa h) del procedimiento se lleva a cabo de manera preferida a una presién de 5 a
12, de manera preferida de 7 a 10 bara. La extraccion en la etapa h) del procedimiento se lleva a cabo de manera
preferida a una temperatura de 30 a 60 °C, de manera especialmente preferida de 35 a 45 °C. La relacion del agente
de extraccion, en particular agua, al producto de cabezas procedente de la etapa d) o respectivamente e) del
procedimiento, es de manera preferida de 0,05 a 0,5, de manera preferida de 0,1 a 0,25 y de manera especialmente
preferida de 0,15 a 0,2.

Etapa i) del procedimiento

A partir de la mezcla de hidrocarburos de C4 VIII, obtenida a partir de la destilaciéon reactiva o respectivamente la
destilacion segun la etapa e) y eventualmente liberada de etanol, constituida a base de los hidrocarburos que no han
reaccionado, que contiene en lo esencial 1-buteno, isobutano y compuestos de bajo punto de ebulliciéon, se puede
separar por destilacion el 1-buteno como otro producto valioso. La separacion del 1-buteno se efectia de manera
preferida por destilacion de la mezcla VIl en una o varias columnas de destilacion.
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En una forma preferida de realizacion, la separacion del 1-buteno se efectia en una columna de destilacion, en la
que como producto de colas se obtiene un 1-buteno muy puro. Como producto de cabezas se obtiene una fraccion
rica en isobutano, que ademas puede contener compuestos de bajo punto de ebullicion (por ejemplo hidrocarburos
de Ca).

De manera preferida, la separacién se lleva a cabo en una columna superfraccionadora. La afluencia a esta columna
se efectla de manera preferida en la mitad superior, de manera preferida en la mitad inferior de la mitad superior de
la columna. A causa de la estrecha situacién de los puntos de ebullicién de la mezcla que se ha de separar, la
columna se estructura de manera preferida con mas que 100, de manera mas preferida con mas que 125, de
manera especialmente preferida con 150 0 mas y de manera especialmente preferida se lleva a cabo con 150 a 200
etapas tedricas de separacion. La relacion de reflujo (de la cantidad de la fraccion de reflujo a la cantidad retirada de
material destilado) es, dependiendo del nimero de etapas realizado y de la presién de funcionamiento, de manera
preferida menor o igual que 100, de manera mas preferida menor que 70, de manera especialmente preferida de 30
a 60. La condensacion puede realizarse frente a agua de refrigeracion o aire. El recipiente para el material destilado
se estructura de manera preferida como aparato separador de liquido-liquido. De esta manera, el agua contenida
eventualmente en la corriente de afluencia se puede separar como segunda fase en el recipiente para material
destilado y se puede obtener un producto de colas técnicamente exento de agua.

La separacion de acuerdo con la etapa i) del procedimiento se lleva a cabo de manera preferida a una presion de 5 a
11 bara, de la mas preferida a una presion de 6 a 8 bara. La temperatura de cabezas, a la que se lleva a cabo la
separacion, es de manera preferida de 35 a 65 °C, de manera mas preferida de 45 a 50 °C. Cuando esta prevista
una integracién del calor, puede ser ventajoso que la etapa i) del procedimiento se lleve a cabo a una temperatura
mas alta y por lo tanto a una presién mas alta.

Para el calentamiento del evaporador de la columna se puede emplear un medio portador de calor usual, tal como
p.ej. vapor o agua caliente, asi como de manera preferida un calor perdido procedente de otros procesos. En el
ultimo caso puede ser ventajoso equipar a la columna con mas de un evaporador. La columna es equipada de
manera preferida como una columna sencilla con por lo menos un evaporador y por lo menos un condensador. A
causa del alto consumo de energia y de la pequefia diferencia de temperaturas entre la parte inferior y la parte
superior de la columna, unas formas de realizaciéon especialmente preferidas son unos circuitos de ahorro de
energia. A modo de ejemplo, se remitira aqui al método de la compresion de los vapores de destilacion. Otro circuito
especialmente preferido es el circuito de dos presiones (en inglés double effect distillation = destilacion de doble
efecto) en integracion con una segunda columna. La segunda columna puede ser de manera preferida una columna
conectada en paralelo con igual o diferente mision de separacién. En este caso, una de las columnas se hace
funcionar a una presioén tan alta, que su temperatura de condensacién es suficiente para el calentamiento de la otra
columna. En el caso de la conexion técnica térmica de columnas con diferentes misiones de separacion, en principio
cualquier columna apropiada tomada del procedimiento conforme al invento, pero también una columna, que esta
presente fuera del procedimiento conforme al invento en el lugar donde se encuentra situada la instalacion, se puede
conectar con la columna conforme al invento de la etapa i) del procedimiento. De manera especialmente preferida, la
segunda columna es la columna de separacion de fracciones de C4 de la etapa c) del procedimiento. En este caso,
una de las columnas se hace funcionar a una presion tan alta que su temperatura de condensacién es suficiente
para el calentamiento de la otra columna.

En otra forma de realizacion preferida, en una primera columna de destilacion, los compuestos de bajo punto de
ebulliciéon se separan como productos de cabezas y en la parte inferior de la columna se obtiene una mezcla, que
contiene principalmente 1-buteno e isobutano. En una segunda columna, esta mezcla de la parte inferior es
separada en el 1-buteno, que resulta como producto de colas, y en una fraccion rica en isobutano (producto de
cabezas).

El 1-buteno puro, preparado con el procedimiento conforme al invento. contiene de manera preferida menos que
5.000 wppm (ppm en masa), de manera preferida menos que 2.000 wppm y de manera especialmente preferida
menos que 1.500 wppm, y es un producto intermedio muy solicitado. Se emplea por ejemplo como un comonémero
en la preparacion de un polietileno (LLDPE o HDPE = polietileno de ultra baja densidad o de alta densidad) asi como
de copolimeros de etileno y propileno. Encuentra empleo ademas como agente de alquilacion y es una sustancia de
partida para la preparacion de butan-2-ol, 6xido de buteno y valeraldehido. Otra utilizacion adicional del 1-buteno
casi exento de isobuteno, preparado conforme al invento, es la preparaciéon de oligdmeros de n-buteno, en particular
de acuerdo con el procedimiento Octol.

En la etapa i) del procedimiento, junto al 1-buteno resulta usualmente (segun sea la composicion de partida de los
hidrocarburos de C,) una fraccién rica en isobutano. Esta puede ser purificada adicionalmente, de manera preferida
para formar isobutano puro. Una purificacion para formar isobutano puro puede efectuarse por ejemplo mediante
hidrogenacion total de los alquenos todavia contenidos para formar alcanos y una subsiguiente destilaciéon. El
isobutano obtenido en el tratamiento tiene de manera preferida una pureza de por lo menos 90 % en masa de
isobutano, de manera especialmente preferida de 95 % en masa de isobutano, y contiene de manera preferida
menos que 1.000 wppm, de manera especialmente preferida menos que 200 wppm de olefinas.
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Sustancias de partida empleadas

En el procedimiento conforme al invento se pueden emplear todas las mezclas técnicas de hidrocarburos de C4 que
usualmente estan a disposicion. Unas apropiadas corrientes de C4 que contienen isobuteno son, por ejemplo, unas
fracciones de C4 procedentes de craqueadores (por ejemplo cragueadores con vapor de agua, hidrocraqueadores y
craqueadores cataliticos), mezclas procedentes de sintesis de Fischer-Tropsch, mezclas procedentes de la
deshidrogenacion de butanos, mezclas procedentes de la isomerizacion en el esqueleto de butenos lineales y de
unas mezclas que han resultado por metastasis de olefinas. Estas técnicas se describen en la bibliografia
especializada (K.Weissermel, H.J. Arpe, Industrielle Organische Chemie [Quimica organica industrial], Wiley-VCH, 52
edicion, 1998, paginas 23-24; 65-99; 122-124).

De manera preferida, se emplean unas fracciones de C,4 procedentes de craqueadores con vapor de agua, que
principalmente se hacen funcionar para la produccién de eteno y propeno y en los cuales se emplean como
materiales en bruto (materias primas) por ejemplo gases de refineria, nafta, gaséleo, LPG (gas de petrdleo licuado) y
NGL (gas natural liquido), o craqueadores cataliticos. Las fracciones de C4 resultantes como productos secundarios
contienen, segun sea el procedimiento de craqueo, diferentes cantidades de isobuteno. Otros componentes
principales son 1,3-butadieno, 1-buteno, c-2-buteno, t-2-buteno, n-butano e i-butano. Unos contenidos tipicos de
isobuteno en la fraccion de C4 estan situados, en el caso de fracciones de C4 procedentes de craqueadores con
vapor de agua, en 18 hasta 35 % en masa, y en el caso de craqueadores cataliticos fluidos (FCC) en 10 hasta 20 %
en masa.

Para el procedimiento conforme al invento es ventajoso retirar los hidrocarburos insaturados multiples veces, tales
como 1,3-butadieno, desde la mezcla de partida empleada. Esto puede efectuarse de acuerdo con procedimientos
conocidos, por ejemplo por extraccion, destilacion extractiva o formacion de compuestos complejos (comparese la
cita de K.Weissermel, H.J. Arpe, Industrielle Organische Chemie, Wiley-VCH, 52 edicion, 1998, paginas 119 hasta
121).

Una alternativa a la separacién de los hidrocarburos insaturados multiples veces es una reaccion quimica selectiva.
Asi, por ejemplo, el 1,3-butadieno puede ser hidrogenado selectivamente para formar butenos lineales, tal como se
describe p.ej. en el documento EP 0 523 482. También mediante conversiones quimicas selectivas del 1,3-
butadieno, por ejemplo una dimerizaciéon para formar el ciclooctadieno, una trimerizacion para formar el
ciclododecatrieno, o unas reacciones de polimerizacion o telomerizacion, el 1,3-butadieno puede ser retirado por lo
menos parcialmente. Si se habia empleado como material en bruto una fraccién craqueada de C4, queda atras en
todos los casos una mezcla de hidrocarburos (material Refinado | o una fraccién craqueada hidrogenada de C4
(HCC,)), que principalmente contiene los hidrocarburos saturados n-butano e isobutano y las olefinas isobuteno, 1-
buteno y 2-butenos.

De manera preferida, en el procedimiento conforme al invento, en una etapa adicional de purificaciéon, que se
conecta delante de una o varias de las etapas a), b), ¢), d), e) o f) del procedimiento, se hidrogenan selectivamente
de manera catalitica los hidrocarburos insaturados multiples veces que estan contenidos en las corrientes de
hidrocarburos de C4. De manera especialmente preferida, por lo menos antes de la etapa a) o c) del procedimiento y
de manera muy especialmente preferida antes de la etapa c) del procedimiento, esta prevista una tal etapa de
purificacion, en particular cuando no se puede excluir que las corrientes técnicas de hidrocarburos de C4 contengan
hidrocarburos insaturados multiples veces.

En el caso de los hidrocarburos insaturados mudltiples veces, se trata principalmente de 1,3-butadieno; el 1,2-
butadieno, el butenino y el 1-butino estan contenidos, si es que lo estan, en una cantidad manifiestamente mas
pequefa. La hidrogenacion puede efectuarse en un proceso de hidrogenacion de una o mas etapas en la fase
liqguida en presencia de un catalizador de paladio. Para la disminuciéon del contenido de 1,3-butadieno hasta por
debajo de preferiblemente 1.000 wppm, se trabaja en tal caso en la ultima etapa de la hidrogenacion con adiciéon de
un agente moderador, que aumenta la selectividad del catalizador de paladio. De manera preferida, como agente
moderador se emplea monoxido de carbono, que es afadido en una proporcion de 0,05 a 100 ppm en masa
(wppm). El contenido de hidrocarburos insaturados multiples veces deberia estar, en la fraccion de afluencia a esta
etapa, por debajo de 1 %, de manera preferida por debajo de 0,5 %. En la bibliografia, este modo de efectuar la
hidrogenacion selectiva de contenidos residuales de 1,3-butadieno es conocido bajo la denominacion SHP
(acronimo de selective hydrogenation process = proceso de hidrogenacion selectiva) (comparese el documento EP 0
081 041; Erddl, Kohle, Erdgas, Petrochem. 1986, 39, 73).

Si en las corrientes de Cs que contienen isobuteno estan contenidas unas proporciones de mas que 1 % de
hidrocarburos insaturados multiples veces, tales como 1,3-butadieno, ellas de manera preferida son convertidas
quimicamente en hidrogenaciones realizadas con anterioridad. Estas hidrogenaciones se llevan a cabo de manera
preferida en la fase liquida en presencia de un catalizador de paladio. Segun sea el contenido de hidrocarburos
insaturados, la hidrogenacién se puede llevar a cabo en varias etapas. Para la reaccién de la fraccién craqueada de
C4 procedente de un craqueador con vapor de agua, que tiene un contenido de 1,3-butadieno de tipicamente 38 a 45
%, se ha acreditado una forma de realizacion de la hidrogenacién en dos etapas. En este caso algunas etapas
individuales o todas ellas pueden estar provistas de un sistema de conduccién de retorno parcial de los productos.
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En la fraccion de descarga son obtenibles de este modo unas concentraciones de 1,3-butadieno menores que 1 %,
por lo que una reaccion ulterior puede efectuarse en una hidrogenacion selectiva (SHP).

Las mezclas de hidrocarburos, empleadas en el procedimiento conforme al invento, con isobuteno y butenos
lineales, tienen de manera preferida las siguientes composiciones, llevandose a cabo, seguin sea el contenido de
hidrocarburos insaturados, una hidrogenacion o una hidrogenacion selectiva antes de una de las etapas a) hasta d),
de manera preferida antes de la etapa a) o c).

Tabla 1: Composiciones tipicas de mezclas técnicas de hidrocarburos que se pueden emplear en el
procedimiento conforme al invento

Craqueador con vapor Craqueador con vapor Craqueador catalitico
Componente HCC4 HCC4/ Ref. 1 Ref. 1/ CCy CCy4/
SHP SHP SHP
Isobutano 1-45 1-45 1,5-8 1,5-8 36 — 37 36 — 37
[% en masa]
n-Butano 5-8 5-8 6-15 6-15 12-14 12-14
[% en masa]
trans-Buteno 18 -21 18- 21 7-10 7-10 11-13 11-13
[% en masa]
1-Buteno 35-45 35-45 15-35 15-35 11-13 11-13
[% en masa]
Isobuteno 22 -28 22 -28 33-50 33-50 14 -16 14 -16
[% en masa]
cis-Buteno 5-9 5-9 4-8 4-8 10-12 10-12
[% en masa]
1,3-butadieno | 500 - 8.000 0-50 50 - 8.000 0-50 < 10.000 0-50
[wppm]
Explicacion

- HCCy4: tipicamente para una mezcla de C4 que se obtiene a partir de la fraccion de craqueo de C4
de un craqueador con vapor de agua (de alta severidad) después de la hidrogenacion de 1,3-
butadieno sin ninguna moderacién adicional del catalizador .

- HCC4/SHP: composicion de HCC4 en la que se habian reducido adicionalmente los restos de
1,3-butadieno en una SHP

- Ref. 1 (material Refinado 1): tipicamente para una mezcla de Cs que se obtiene a partir de la
fraccion de craqueo de C4 de un craqueador con vapor de agua (de alta severidad) después de
la separacion del 1,3-butadieno, por ejemplo mediante una rectificaciéon extractiva - NMP

- Ref. 1/ SHP: composicion del Ref. 1, en la que se habian reducido adicionalmente los restos de
1,3-butadieno en una SHP

- CCy4 composicidn tipica de una fracciéon de craqueo de C4 que se obtiene a partir de un
craqueador catalitico

- CC4/ SHP: composicién de CC4 en la que se habian reducido adicionalmente los restos de 1,3-
butadieno en una SHP

El material Refinado 1 o el HCC,4 es, junto a otras cosas, una mezcla de hidrocarburos que contiene isobuteno,
preferentemente empleada en el marco de este invento. Las instalaciones para el tratamiento de hidrocarburos de C4
estan constituidas por regla general como una cadena (uniéon de varias instalaciones), pero es posible que el
material Refinado | o el HCC4, antes de la entrada en el procedimiento conforme al invento, pase por una o varias
otras etapa(s) de tratamiento. Esta(s) etapa(s) de tratamiento pueden ser, por ejemplo, también un procedimiento o
respectivamente unas etapas del procedimiento, tales como se han descrito en las formas de realizaciéon acerca de
la etapa a) del procedimiento. Las mezclas de hidrocarburos de C4 que se pueden emplear en el procedimiento
conforme al invento, pueden ser también aquellas mezclas, tal como se obtienen a partir de procedimientos de
acuerdo con las formas de realizacion de la etapa a) del procedimiento y la subsiguiente separacién de acuerdo con
la etapa b) del procedimiento. En particular, se pueden emplear también aquellas mezclas, tal como se obtienen en
el caso de la preparacion de terc.-butanol (TBA) a partir de isobuteno después de la separacion del TBA. De esta
manera se puede realizar en cada caso un bosquejo global adaptado individualmente para el tratamiento con la
correspondiente cartera de productos.

Unos procedimientos tipicos, que pueden estar antepuestos a los procedimientos conformes al invento, son unos
lavados con agua, unos procedimientos de purificacién en aparatos de adsorcién, procedimientos de desecacion y
destilaciones.

Lavado con agua

Mediante un lavado con agua se pueden retirar total o parcialmente los componentes hidréfilos a partir de la mezcla

técnica de hidrocarburos que se ha de emplear, la cual contiene isobuteno y butenos lineales, por ejemplo

componentes nitrogenados. Ejemplos de componentes nitrogenados son acetonitrilo o N-metil-pirrolidona (que
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pueden proceder p.ej. de una destilacion extractiva de 1,3-butadieno). También unos compuestos oxigenados (p.e;j.
acetona procedente de un FCC) se pueden retirar en parte a través de un lavado con agua. La corriente de
hidrocarburos que contiene isobuteno esta saturada con agua después de un lavado con agua. Con el fin de evitar
un estado de dos fases en las etapas de procesos subsiguientes en el reactor, alli la temperatura de reaccion
deberia estar situada aproximadamente a 10 °C por encima de la temperatura del lavado con agua.

Dispositivos de adsorcion

Se emplean unos dispositivos de adsorcion con el fin de eliminar impurezas. Esto puede ser ventajoso, por ejemplo
cuando en una de las etapas del proceso pasan a emplearse catalizadores de metales nobles. Con frecuencia, los
compuestos nitrogenados o sulfurados puedan ser retirados a través de dispositivos de adsorcion. Ejemplos de
agentes de adsorcion son 6xidos de aluminio, tamices moleculares, zeolitas, carbén activo y tierras arcillosas
impregnadas con metales. Los agentes de adsorcién son vendidos por diversas entidades, por ejemplo la entidad
Alcoa (Selexsorb®).

Desecacion

El agua eventualmente contenida en la mezcla de hidrocarburos que contiene isobuteno, la cual puede proceder por
ejemplo del lavado con agua, se puede retirar mediante procedimientos conocidos para la desecacion. Unos
procedimientos apropiados son, por ejemplo, la separacién por destilacion del agua en forma de un azeétropo. En tal
caso, con frecuencia se puede aprovechar un azeotropo con hidrocarburos de C4 contenidos o se pueden anadir
unos agentes de arrastre.

La desecacidon de la mezcla de hidrocarburos puede ser ventajosa por diversos motivos, por ejemplo para la
disminucion de la formacién de alcoholes (principalmente alcohol butilico terciario) en la etapa a) o para la evitacion
de problemas técnicos por deposicion de agua o para la evitacion de la formacion de hielo a bajas temperaturas
(p-€j. en el caso de un almacenamiento intermedio).

Destilacién

Unas etapas de destilacion se pueden aprovechar, por ejemplo, con el fin de separar impurezas (por ejemplo
compuestos de bajo punto de ebullicion tales como hidrocarburos de Cs, compuestos de alto punto de ebullicidn
tales como hidrocarburos de Cs) o con el fin de obtener fracciones con diferentes concentraciones de isobuteno.
Esto puede efectuarse tanto directamente con el material Refinado | o con el HCC4, como después de que se
hubieron recorrido una o varias otra(s) etapa(s) de proceso. Mediante una destilacion directa del material refinado | o
respectivamente del HCC, es posible, por ejemplo, una separacién en una fraccién mas rica en isobuteno y
empobrecida en 2-butenos y n-butano.

Segun sea la composicién de la mezcla técnica de hidrocarburos que se ha de emplear y/o segun sean las purezas
de los productos buscados, la mezcla técnica de hidrocarburos se puede emplear, por lo tanto, directamente en la
etapa a) del procedimiento conforme al invento o sino tan solo después de un tratamiento previo mediante uno o
varios de los procedimientos antes mencionados.

Con el procedimiento se puede preparar de una manera sencilla el ETBE o respectivamente una composiciéon que
contiene ETBE, que se obtiene como producto de colas de las destilaciones reactivas o de las destilaciones segun
las etapas b) y e), de manera preferida como producto de colas de la etapa b).

Una composicién que contiene ETBE, que se puede preparar p.ej. con el procedimiento, y que se obtiene de manera
preferida como producto de colas Il en la etapa b) del procedimiento, contiene una cantidad mayor o igual que 90
partes en masa de ETBE, de 0 a 7 partes en masa, de manera preferida de 0 a 5 partes en masa de etanol, de 0 a 3
partes en masa, de manera preferida de 0 a 2,5 partes en masa de terc.-butanol, una cantidad menor o igual que 2
partes en masa, de manera preferida menor o igual que 1,5 partes en masa de hidrocarburos con un niumero de
atomos de carbono mayor o igual que 5, y una cantidad menor o igual que 1 parte en masa de hidrocarburos con un
numero de atomos de carbono de 4. Una tal composicidon se puede obtener p.ej. mediante el procedimiento
conforme al invento. Puede ser ventajoso que la composicién conforme al invento contenga como maximo de 1 x 10
*a1.000 x 10 partes en masa de dietil-éter. La composicién conforme al invento no tiene de manera preferida nada
de agua heterogénea. De manera especialmente preferida, la composicion conforme al invento contiene menos que
0,05 partes en masa de agua. De manera especialmente preferida, la composicion conforme al invento tiene una
cantidad mayor o igual que 90 partes en masa, en particular de 90 a 97,5 partes en masa de ETBE, de 1 a 5 partes
en masa de etanol, de 0,5 a 1 partes en masa de terc.-butanol, de 0,5 a 1 partes en masa de hidrocarburos con un
numero de atomos de carbono mayor o igual que 5, de 0,1 a 0,5 partes en masa de hidrocarburos con un nimero de
atomos de carbono de 4 y de 0 a 0,05, en particular de 0,0001 a 0,01 partes en masa de agua. Las proporciones en
masa indicadas para las composiciones conformes al invento son de manera especialmente preferida valores en %
en masa.

El ETBE se puede emplear como un combustible o como un aditivo para combustibles. Puesto que para la

preparacion del ETBE se puede emplear un bioetanol, es decir un etanol que se habia obtenido a partir de materias

primas renovables, mediante el procedimiento se puede prestar una contribucidon al respeto de las reservas de
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combustibles fésiles. Junto al ETBE, en el caso del procedimiento resulta una corriente que contiene 1-buteno, que
se puede tratar para formar 1-buteno, que se emplea p.ej. como un comondémero en la preparacion de polimeros.

Descripcion de las Figuras

Con ayuda de las Figuras Fig. 1 hasta Fig. 5 y Fig. 8, el procedimiento conforme al invento se explica seguidamente
con mayor detalle, sin que el procedimiento tenga que estar restringido a los modos de realizacion reproducidos alli
a modo de ejemplo. En las Figuras Fig. 6 y Fig. 7 se representan unas variantes de comparacion. En las
representaciones esquematicas se representan solo las etapas esenciales. Se prescindié parcialmente de la
exposicion de corrientes usuales segun la técnica de procesos, tales como p.ej. las corrientes de agua de
refrigeracion y las corrientes de circuito o las conducciones de retorno, y/o de los equipos usuales, tales como p.ej.
intercambiadores de calor o dispositivos separadores, en favor de obtener una mejor visiéon de conjunto.

Fig. 1

En el caso del procedimiento representado esquematicamente en la Fig. 1, se introduce en la etapa (a) una mezcla
técnica de hidrocarburos de C,. En la etapa (a) se efectia una reaccién parcial del isobuteno, contenido en la mezcla
técnica, con etanol. El producto de la etapa (a) es transferido a la etapa de separacion (b), en la cual los
hidrocarburos de C4 Ill que no han reaccionado y el etanol presente eventualmente en un exceso, se separan de
manera preferida térmicamente con respecto del ETBE Il. Los hidrocarburos de C4 lll, que no han reaccionado, se
transfieren a una etapa (c), que se puede realizar p.ej. mediante una sencilla columna de destilacion. En esta
columna, la corriente Il es separada en una fraccion IV, que contiene isobuteno, isobutano y 1-buteno, y en una
fraccion V exenta de isobuteno o casi exenta de buteno, que contiene 2-butenos y n-butanos. La fracciéon IV es
transferida a la segunda etapa de reaccién (d), en la cual el isobuteno se hace reaccionar de nuevo con etanol para
formar ETBE. En una subsiguiente etapa (e) de separacion, el ETBE VIl es separado con respecto de los
hidrocarburos VIII que no han reaccionado. Estos hidrocarburos VIl son transferidos a la etapa (i), en la cual el 1-
buteno es separado por destilacion con respecto de las restantes hidrocarburos.

Fig. 2

En la Fig. 2 se representa esquematicamente una posible forma de realizaciéon de las etapas a) y b) del
procedimiento. La mezcla técnica | es conducida primeramente en un primer reactor de eterificacion R-a1. El
producto procedente del primer reactor es conducido en un segundo reactor R-a2 (el modo de conduccién es posible
con igual o diferente temperatura). La fraccion de descarga procedente del segundo reactor de eterificacion es
transferida a una columna de destilacién K-b1, que esta equipada con un condensador W-b2 para el producto de
cabezas y con un evaporador W-b1 situado en la parte inferior. Una parte del producto de cabezas es conducida de
retorno como fraccion de reflujo en la columna. Como producto de cabezas se saca la corriente lll, que contiene los
hidrocarburos de C4 que no han reaccionado, y como producto de colas se obtiene el producto Il procedente de la
reaccion del isobuteno, que se compone principalmente de ETBE.

Fig. 3

En la Fig. 3 se representa esquematicamente otra posible forma de realizacion de las etapas a), b) y f) del
procedimiento. La mezcla técnica | es alimentada en el primer reactor R-a1 a una cascada de dos reactores, en la
cual se alimenta también etanol. El reactor R-a1 tiene una conduccién de retorno, con la que una parte de la fraccién
de descarga del reactor se puede conducir de retorno a la corriente de entrada en el reactor. La otra parte de la
fraccion de descarga del reactor, procedente del primer reactor, se conduce al segundo reactor R-a2. La fraccion de
descarga procedente del segundo reactor es transferida a una columna de destilacion K-b1, que esta equipada con
un condensador W-b2 para el producto de cabezas y con un evaporador W-b1 situado en la parte inferior. Una parte
del producto de cabezas es conducida de retorno como fraccion de reflujo a la columna. Como producto de colas se
obtiene el producto Il, principalmente ETBE y eventualmente cantidades residuales de etanol. Como producto de
cabezas se saca la corriente D-b1, que contiene hidrocarburos que no han reaccionado y eventualmente todavia
etanol. Si la corriente contiene etanol, esta corriente se puede conducir por abajo a una columna de extraccion K-f2,
en la que se alimenta en contracorriente un agente de extraccion, tal como p.ej. agua, a través de la parte de
afluencia E-f1 que se encuentra en la parte superior de la columna, el cual es sacado a través de la salida E-f2
situada en la parte inferior de la columna. En la parte superior de la columna se obtiene como producto de la
extraccion la corriente de hidrocarburos 11l que no han reaccionado en la etapa (a).

Fig. 4

En la Fig. 4 se representa una posible forma de realizaciéon de las etapas c), d), €) y h). En una columna de
destilacion K-c1, que esta equipada con un evaporador W-c1 situado en la parte inferior, y en la parte superior con
un condensador W-c2 y con un decantador, es alimentada la corriente de hidrocarburos Ill procedente de la etapa
b), y es separada en una fraccion V que contiene 2-butenos y n-butanos, (casi) exenta de isobuteno, que se saca
por la parte inferior de la columna, y en una fraccion IV, que contiene isobuteno y 1-buteno, casi exenta de n-butano
y 2-butenos, que eventualmente es separada en un decantador con respecto de una fase acuosa D-c1. Una parte
del producto de cabezas disminuido por la porcidn acuosa se puede devolver a la columna como fraccion de reflujo.
La fraccion IV es transferida al reactor R-d1, en el cual se alimenta ademas etanol, y en el que el isobuteno
contenido en la fraccion IV es convertido quimicamente en el ETBE (etapa d)). La fraccion de descarga procedente
del reactor R-d1 es alimentada a una columna K-e1, que puede estar estructurada como una columna de destilacion
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sencilla o, tal como aqui se presenta, como una columna reactiva. La aportacion de la fraccién de descarga
procedente del reactor se efectia en la columna de destilacidon reactiva K-e1, de manera preferida por debajo del
empaquetamiento reactivo. La columna K-e1 esta equipada con un evaporador W-e1 situado en la parte inferior y
con un condensador W-e2 para el producto de cabezas. Como producto de colas de la columna K-e1 se obtiene una
corriente que contiene ETBE. El producto de cabezas D-e1 puede ser parcialmente conducido de retorno a la
columna como fraccion de reflujo. La otra parte es transferida a la columna de extraccién K-h2, en la que en
contracorriente se alimenta un agente de extraccién, tal como p.ej. agua, a través de la entrada E-h1 que se
encuentra junto a la parte superior, el cual es sacado de la columna a través de la salida E-h2 junto a la parte inferior
de la columna. En la parte superior de la columna se obtiene como producto de la extraccion la corriente a base de
hidrocarburos VIII que no han reaccionado en las etapas d) y eventualmente e).

Fig. 5

En la Fig. 5 se representa esquematicamente una posible forma de realizacién de la etapa i) del procedimiento. La
corriente de hidrocarburos VIII, procedente de la etapa €) o h), es alimentada a una columna de destilacion K-i1. La
columna K-i1 esta equipada con un evaporador W-i1 situado en la parte inferior y con un condensador W-i2 para el
producto de cabezas. Como producto de colas S-i1 de la columna K-i1 se obtiene 1-buteno. El producto de cabezas
D-i1, del que eventualmente se separa agua en un decantador, se conduce parcialmente de retorno como fraccion
de reflujo a la columna. La otra parte del producto de cabezas D-i1 es transferida a la columna de destilacion K-i2.
También esta columna K-i2 esta equipada con un evaporador W-i3 situado en la parte inferior y con un condensador
W-i4 para el producto de cabezas. Como producto de colas S-i2 de la columna K-i2 se obtiene isobutano. El
producto de cabezas D-i2, del que eventualmente se separa agua en un decantador, es conducido parcialmente de
retorno como fraccion de reflujo a la columna. La otra parte del producto de cabezas D-i2, que predominantemente
se compone de compuestos de bajo punto de ebullicion, puede ser aportada a un uso ulterior o a un
aprovechamiento térmico.

El isobutano (corriente S-i2) obtenido en el caso de este tratamiento, puede contener todavia ciertas proporciones de
componentes insaturados, principalmente de 1-buteno. Estos pueden ser hidrogenados en una hidrogenacién
conectada posteriormente para formar los correspondientes alcanos. Esta hidrogenacion se efectia de acuerdo con
procedimientos conocidos de la técnica, de manera preferida en la fase liquida en presencia de un catalizador de
paladio. Opcionalmente, esta hidrogenacién puede efectuarse también delante de la columna K-i2; la corriente D-i1
es aportada en este caso primeramente a la hidrogenacion (no representada en la Fig. 5) y a continuacion a la K-i2.

Fig. 6

En esta Figura se representa la variante A, calculada en el Ejemplo comparativo, de un proceso de una sola etapa.
En el caso de esta variante, las etapas (a) y (b) se llevan a cabo en una conexiéon de aparatos como se ha
representado en la Fig. 3, estando presente un arbitrario sistema de reactores R-a en lugar de los reactores R-al y
R-a2. El producto lll, obtenido en la parte superior de la columna de extraccion K-f2, es transferido a la columna de
destilacion K-c1, en la cual se separan por la parte superior isobutano, isobuteno y 1-buteno. Como producto de
colas S-c1 se obtiene una fraccién V que contiene 2-butenos y n-butanos, (casi) exenta de isobuteno. El material
destilado IV dr la columna K-c1 es transferido directamente a una columna K-i1 adicional, en la que es separado en
un producto de colas que contiene 1-buteno y en un producto de cabezas que contiene isobutano y/o compuestos de
bajo punto de ebullicién. Como producto de colas se obtiene una fraccion rica en 1-buteno, que no obstante contiene
la mayor parte del isobuteno que no ha reaccionado en R-a.

Fig. 7

En esta Figura se representa la variante B, calculada en el ejemplo comparativo, de un proceso de dos etapas. En el
caso de esta variante, las etapas (a) y (b) se llevan a cabo en un circuito como se ha representado en la Fig. 2,
estando presente un arbitrario sistema de reactores R-a1 en lugar de los reactores R-a1 y R-a2. El material destilado
D-b1 obtenido a partir de la columna K-b1, es conducido directamente a un segundo reactor R-b2, en el que el
isobuteno restante que esta presente en el material destilado D-b1, se hace reaccionar con el etanol presente y el
eventualmente afnadido. El producto de reaccion procedente del reactor R-b2 es conducido a una columna K-b3, en
la que el ETBE formado en R-b2 es separado como un producto de colas Il con respecto de la restante corriente de
hidrocarburos de C4 D-b3. El tratamiento ulterior del material destilado D-b3 se efectua tal como se representa en la
Fig. 6 para el material destilado D-b1.

Fig. 8

Para la mejor comparacion del circuito de acuerdo con la forma de realizacion del procedimiento conforme al
invento, que se habia empleado en el Ejemplo en la variante c), con las variantes comparativas A y B segun las Fig.
6 y 7, se representa esquematicamente en la Fig. 8 un circuito en el que se lleva a cabo, tanto en la etapa (a) como
también en la etapa (d), una etapa de eterificacion. Las etapas (a) y (b) se llevan a cabo en un circuito tal como se
ha representado en la Fig. 3, estando presente un sistema de reactores R-a en lugar de los reactores R-a1 y R-a2.
Las etapas (c), (d) y (e) se llevan a cabo tal como se ha descrito en la Fig. 4. El producto VIIl, que se obtiene a partir
de la columna de extraccion K-h2, es conducido a la columna de destilacion K-i1 en la que es separado en un
producto de colas que contiene 1-buteno y en un producto de cabezas que contiene isobutano y/o compuestos de
bajo punto de ebullicion.
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Los siguientes Ejemplos deben de explicar el invento.

Ejemplos

Los siguientes calculos de Ejemplos se llevaron a cabo con el programa de simulacion ASPEN Plus. Con el fin de
generar datos reproducibles y transparentes, se emplearon solamente datos de sustancias que estan accesibles
generalmente. Se prescindié deliberadamente del empleo de formulaciones y tandas cinéticas. Ademas de ello, se
prescindi6 en todas las variantes del empleo de una destilacién reactiva. Mediante estas simplificaciones es posible
con facilidad para un experto en la especialidad entender los calculos. Los métodos empleados no poseen
ciertamente ninguna suficiente exactitud para el disefio de instalaciones técnicas, pero se pueden determinar y
registrar correctamente las diferencias cualitativas de los circuitos. En todas las variantes el grado de conversion del
isobuteno se puede aumentar mediante empleo de una o varias destilacidon(ones) reactivas.

Los reactores y las columnas de ETBE se calcularon con el método de propiedades (Property-Methode) “UNIFAC-
DMD”. Para el calculo de las columnas de C4 se emple6 con el método de propiedades “Peng-Robinson” una
ecuacion de estado. Se llego a las siguientes suposiciones:

- Todos los reactores alcanzan a 50 °C completamente el equilibrio calculado con el UNIFAC.

- Las columnas de ETBE fueron calculadas con una relacién de reflujo de 0,8. Para las columnas de C4 se
emplearon las purezas deseadas de las fracciones buscadas como datos preestablecidos para las
simulaciones.

- En las columnas para ETBE se separ6 a través de la parte superior un azeotropo de C4 y etanol. El EtOH fue
separado por lavado con agua en unos extractores, que habian sido modelados como sencillos disociadores
(Splitter) de componentes.

- La mezcla de EtOH y agua obtenida a partir de los extractores fue tratada por destilacion en otra columna K-
EtOH, que no fue representada en las imagenes de circuitos. Ambos productos de la K-EtOH fueron
recirculados al proceso — eventualmente después de una apropiada desecacion del etanol -.

Para los Ejemplos calculados se establecié como base una mezcla de materiales en bruto a base de materiales en
bruto de C4 obtenibles en el mercado. La corriente de materiales en bruto de 10 t/h contenia 28 % en masa de
isobutenoy 35 % en masa de 1-buteno.

A partir de esta corriente, el isobuteno deberia hacerse reaccionar lo mas completamente que fuese posible en un
producto de ETBE con un contenido de etanol de aproximadamente 5 % en masa. Ademas, el isobuteno deberia ser
separado quimicamente mediante la sintesis de ETBE, siempre y cuando que se pueda preparar un producto de 1-
buteno en una cantidad de 3 t/h con una pureza mayor que 99,5 %. Esto corresponde a un rendimiento de 1-buteno
de aproximadamente 85 %. En el producto de 1-buteno deberian presentarse como maximo 2.000 ppm de
isobuteno. En la Tabla 2 se confrontd la composicién de la corriente de materiales en bruto de C4 con la deseada
especificaciéon del 1-buteno que resulta como producto secundario. La cantidad empleada de etanol fue de 2.426 a
2.545 kg/h (es decir, un exceso molar de 5 a 11 %, comparese mas abajo) con un contenido de agua de 1 % en
masa.

Tabla 2: Composicion de la corriente de materiales en bruto de C, y la especificacion del 1-buteno (en % en masa)

Alimentacion de C4 1-buteno
Componente [ka/h] [%] [kg/h] [%]
Isobutano 500 5,0 3 0,2
1-Buteno 3.500 35,0 2.990 99,5
cis-2-Buteno 1.400 14,0 0,0
trans-2-Buteno 800 8,0 0,0
Isobuteno 2.800 28,0 6 0,2
n-Butano 1.000 10,0 1 0,1
Suma 10.000 100 3.000 100

Seguidamente se calcularon tres variantes de procedimiento que son diversamente bien apropiadas para resolver el
problema establecido.

La variante A mas sencilla era un proceso de una sola etapa, que deberia servir como comparacion. Segun la Fig. 6
se hicieron reaccionar el etanol y el isobuteno en un escaldn de reaccidon R-a hasta llegar al equilibrio. En la etapa de
destilacion K-b1 el ETBE fue separado como producto de colas (Il). La columna tenia 50 etapas tedricas y se hizo
funcionar con una relacion de reflujo de 0,8. El material destilado de esta columna era un azeétropo de C4 y EtOH, a
partir el cual el etanol se habia separado por lavado p.ej. con agua en una columna de extraccién K-f2. El material
refinado de la columna de extraccién K-f2 fue aportado a una columna de C4 K-c1, en la que se separaron por la
parte superior isobutano, isobuteno y 1-buteno. El material destilado 1V de la K-c1 fue conducido directamente a otra
columna K-i1, en la que se separé predominantemente isobutano a través de la parte superior. Como producto de
colas se obtuvo una fraccion rica en 1-buteno, que contenia la mayor parte del isobuteno que no habia reaccionado
en R-a.
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El 1-buteno preparado con la variante A contenia 1,91 % de isobuteno, véase la Tabla 3, y no alcanzaba por lo tanto
el valor preestablecido como objetivo de 2.000 ppm. Ademas de esto, el exceso molar de etanol en la fraccion de
afluencia del R-a en el caso de la variante A fue limitado a aproximadamente 5 % (en el Ejemplo 2.426 kg/h), puesto
que el EtOH en exceso podia ser separado como un azeotropo solamente en la parte superior de la columna K-b1.
De esta manera, se encontré en el producto de ETBE ya 5,2 % de EtOH. Se formaron 5.113 kg/h de un producto de
ETBE con una pureza de 93,6 %.

Una mejora del proceso fue investigada como variante B y se representa en la Fig. 7. Con el fin de desplazar el
equilibrio mas aun en direccion hacia el ETBE, detras de la columna K-b1 se conecté otro reactor R-b2, que hacia
reaccionar el isobuteno restante con el etanol separado en K-b1 por la parte superior como un azeétropo D-b1. Al
reactor se le pudo aportar, con el fin de aumentar el grado de conversion, una corriente adicional de EtOH de 200
kg/h. El ETBE formado adicionalmente frente a la variante A fue separado en otra destilacion de C4/ETBE adicional
K-b3. En este caso, toda la corriente de C4 tuvo que ser destilada por la parte superior una segunda vez; el consumo
de energia de la K-b3 era por lo tanto casi de igual magnitud que el de la K-b1. A continuacién, se recorrieron la
extraccion K-f2 y la destilacion de 1-buteno K-c1 y K-i1 como en la variante A. Entonces, el producto de 1-buteno,
con menos de 2.000 ppm de isobuteno, alcanzé escasamente la especificacion exigida del producto. A causa del
mayor grado de conversion del isobuteno, se formaron 5.340 kg/h de un producto de ETBE (variante A: 5.113 kg/h)
con una pureza de 93,7 %. El consumo total de energia de la instalacion era, frente a la variante A, no obstante
mayor en aproximadamente un 13 %.

En la variante C del procedimiento conforme al invento segun la Fig. 8 se intercald en el circuito una segunda etapa
de reaccion, destilacion y extraccion R-d1, K-e1 y K-h2, con una segunda aportacion de EtOH como en la variante B,
entre las dos columnas de C4 K-c1 y K-i1. Esto tenia la ventaja de que la mayor parte de la aportacion Il de la K-c1
resultd como producto de colas V y solamente fue destilada una segunda vez la parte de la corriente de Ca4, que
debia ser tratada en K-i1 para formar 1-buteno puro. En el caso presente, el consumo de energia de la K-f2 en el
caso de la variante B es casi el doble del consumo de energia de la K-e1 en el caso de la variante C. Era
desventajoso en el caso de la variante C el hecho de que tenia que ser prevista una segunda columna de extraccion
K-h2. Puesto que el caudal de paso a través de R-d1, K-e1 y K-h2 era sin embargo menor que la mitad del caudal de
paso a través de la K-b3 en el caso de la variante B, los costos totales de inversién resultaron correspondientemente
mas bajos.

La cantidad de isobuteno en el producto de 1-buteno estaba situada en el Ejemplo calculado manifiestamente en un
valor menor que 2.000 ppm. La cantidad y la composicion del producto de ETBE obtenido eran, en el caso de
conduccién de retorno de la corriente VIl a la primera etapa de reaccion a), muy similares a la variante B.

La Tabla 3 muestra los grados de conversién alcanzados de las tres variantes. Mientras que en la variante A se
malograba claramente la calidad exigida del producto de 1-buteno, en los dos procedimientos de dos etapas By C
se calculé un producto secundario ajustado a las especificaciones. El grado de conversion de isobuteno aumentado
fue alcanzado en el caso de ambas variantes por medio de una separacién por destilacién del producto de reaccion
ETBE delante de una segunda etapa de reacciéon y por lo tanto mediante un consumo de energia aumentado.
Mediante la disposicion conforme al invento de la segunda etapa de reaccion en la variante C entre las dos
columnas de C4 K-c1 y K-i1, la cantidad de la corriente que se habia de destilar adicionalmente fue reducida sin
embargo a menos que la mitad. Esto conducia a unos manifiestos ahorros en el caso del consumo de energia y de
las inversiones.

Tabla 3: Grados de conversion y calidades del 1-buteno de las tres variantes

Variante A, Variante B, Variante C,
de una etapa de dos etapas | de dos etapas

Isobuteno en la alimentacién [kg/h] 2.800 2.800 2.800
Alimentacién de etanol (neta) [kg/h] 2.426 2.545 2.548
Isobuteno después de la etapa 1 [kg/h] 133,1 149,1 149,1
Grado de conversion de la etapa 1 [%] 95,2 94,7 94,7
Isobuteno después de la etapa 2 [kg/h] 6,6 5,6

Grado de conversioén de la etapa 2 [%] 95,6 96,2
Grado de conversion total [%] 95,2 99,8 99,8
Isobuteno en el 1-buteno [ppm] 19.130 1.957 1.833
Pureza del 1-buteno [%] 97,8 99,5 99,5

En la Tabla 4 se recopilan las cifras calculadas de consumo de energia de la totalidad de las tres variantes. En todos
los circuitos el consumo de energia de las columnas K-b1, K-c1 y K-i1 era casi idéntico. La variante A tenia
ciertamente el mas bajo consumo de energia total, pero se malograba la especificacién del producto. En el caso de
la variante B en la parte de ETBE se tuvo que destilar a través de la parte superior la cantidad doble de C4, y su
consumo de energia era por lo tanto alrededor de 13 % mas alto que en el caso de la variante A. En comparacién
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con esto, la variante C mostré una via para conseguir el solicitado grado de conversion del isobuteno con un

consumo de energia aumentado solo en aproximadamente un 6

Tabla 4: Consumo de energia de las tres variantes

T3

%.

Variante A, Variante B, Variante C,
de una etapa de dos etapas de dos etapas
Q de K-b1 [kW] 1.284 1.287 1.287
Q de K-EtOH [kW] 126 122 155
Q de K-b3 [kW] 1.267
Q de K-c1 [kW] 3.510 3.501 3.580
Q de K-e1 [kW] 593
Q de K-i1 [kW] 3.813 3.680 3.674
Q total [kW] 8.733 9.857 9.289
Consumo suplementario AQ frente 0 12,9 6,4
a la variante A [%]

En la Tabla 5 se representan las calidades calculadas del ETBE, como se pueden obtener con las variantes A, B y

C.
Tabla 5: Calidades del ETBE de las tres variantes
Variante A, Variante B, Variante C,

de una etapa | de dos etapas | de dos etapas
Afluencia de etanol (total) [kg/h] 2.426 2.545 2.548
Exceso molar de EtOH % 55 10,7 10,8
EtOH en el ETBE [% en masa] 52 50 51
ETBE en el ETBE [% en masa] 93,6 93,8 93,8
Cantidad de ETBE [kg/h] 5.113 5.340 5.318

De la Tabla 5 se puede deducir que con las variantes A, B y C se pudieron obtener unas calidades similares del
ETBE, siendo la calidad del ETBE segun la variante A, en lo que se refiere a los contenidos de etanol y de ETBE, en
cada caso mas alta o respectivamente mas baja que en el caso de las variantes B y C, y por lo tanto era peor.
Puesto que con la variante A, tal como se puede deducir de la Tabla 3, se podia obtener como producto secundario
solamente un 1-buteno relativamente impurificado, las variantes B o C han de ser preferidas a pesar del mas alto
consumo de energia. De los resultados enumerados en la Tabla 4 se puede deducir que la variante C conforme al
invento tenia un consumo de calor manifiestamente mas pequefio que la variante B, y por consiguiente constituye la
variante mas favorable desde el punto de vista energético en relacion con la calidad del ETBE y del 1-buteno.

Las denominaciones en las Fig. 1 hasta Fig. 8 tienen los siguientes significados:

(a)
(b)

Conversién quimica parcial de isobuteno en productos
Separacién del producto procedente de (a) en una fraccion Il que contiene ETBE y en hidrocarburos de C4
1

(c) Separacion por destilacion de lllen IV y V

(d) Eterificacion de isobuteno con etanol VI

(e) Separacioén de una corriente (VII) que contiene ETBE
(i) Separacion de 1-buteno

| Mezcla técnica de hidrocarburos

Il Fraccién que contiene ETBE

] Hidrocarburos de C4 remanentes

v Fraccion que contiene 1-buteno e isobuteno

\% Fraccién exenta de isobuteno, que contiene 2-butenos y n-butanos
\' Etanol

VI Corriente que contiene ETBE

Vil Hidrocarburos de C4 procedentes de la etapa e) o respectivamente h)
D-b1 Material destilado de la K-b1

D-b3  Material destilado de la K-b3

D-c1 Fase acuosa procedente del decantador de la K-c1
D-e1 Producto de cabezas de la K-e1

D-i1 Material destilado de K-i1, fase organica

D-i2 Compuestos de bajo punto de ebullicién

E-f1 Parte de afluencia del agente de extraccion

E-f2 Parte de salida del agente de extraccion

E-h1 Parte de afluencia del agente de extraccion
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Parte de salida del agente de extraccion
Destilacion

Destilacion

Columna para la separacion de los hidrocarburos de C4
Columna para la separacion del éter
Columna de extraccién

Columna de extraccién

Columna para la separacién de 1-buteno
Columna para la separacioén de isobutano
Reactor

Reactor

Reactor

Reactor de eterificacion (Ejemplo comparativo)
Reactor de eterificacion

1-Buteno

Isobutano

Evaporador situado en la parte inferior
Condensador

Evaporador situado en la parte inferior
Condensador

Evaporador situado en la parte inferior
Condensador

Evaporador situado en la parte inferior
Condensador

Evaporador situado en la parte inferior
Condensador

Evaporador situado en la parte inferior
Condensador
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para la preparacion del etil-terc.-butil-éter (ETBE) a partir de mezclas técnicas de hidrocarburos de
C. |, que contienen por lo menos 1-buteno, isobuteno, n-butano y 2-butenos, caracterizado por las etapas siguientes
del procedimiento:

a) reaccion de partes del isobuteno, contenido en la mezcla técnica, con etanol en presencia de un catalizador
de caracter acido para formar ETBE,
b) separacion de los hidrocarburos de Cs4 11l que no han reaccionado, procedentes de la fraccion de descarga

de la etapa a), por procedimientos térmicos de separacion mediando obtencién de una fraccion Il que
contiene ETBE,

c) separacion por destilacion de los hidrocarburos de C4 Il en una fraccion 1V, que contiene por lo menos 1-
buteno e isobuteno, y en una fraccién V casi exenta de isobuteno, que contiene por lo menos 2-butenos y n-
butano,

d) reaccion renovada del isobuteno contenido en la fraccion IV con etanol VI en presencia de un catalizador de
caracter acido para formar ETBE,

e) separacion de los hidrocarburos de C4 VIII que no han reaccionado a partir de la fracciéon de descarga de la

etapa d) mediando obtencién de una fraccidon VIl que contiene ETBE, siendo tratada la fraccion de
hidrocarburos de C4 VIII, obtenida en la etapa e), por destilacion en una o varias columnas de destilacion,
para formar un 1-buteno, que tiene un contenido de isobuteno menor que 2.000 ppm en peso.

2. Procedimiento segun la reivindicacion 1,
caracterizado porque la eterificacion catalizada en condiciones acidas en la etapa d) se lleva a cabo de manera tal
que por lo menos uno de los escalones de reaccion se lleva a cabo como una destilacion reactiva.

3. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 1 6 2,

caracterizado porque

la eterificacion catalizada en condiciones acidas en la etapa d) se lleva a cabo en por lo menos dos escalones de
reaccion, siendo llevado a cabo por lo menos el tltimo escaldn de reaccion como una destilacion reactiva.

4. Procedimiento con una o varias de las reivindicaciones 1 hasta 3,

caracterizado porque

en la etapa d) el ultimo escalén de reaccion se lleva a cabo como una destilacién reactiva, en la que se lleva a cabo
la etapa e).

5. Procedimiento de acuerdo con por lo menos una de las reivindicaciones 1 hasta 4,

caracterizado porque

a continuacion de la etapa e), las cantidades residuales de etanol, existentes en los hidrocarburos de C4, se separan
por lavado con agua en una etapa de extraccion.

6. Procedimiento de acuerdo con por lo menos una de las reivindicaciones 1 hasta 5,

caracterizado porque

la eterificacion catalizada en condiciones acidas en la etapa a) se lleva a cabo de tal manera que por lo menos un
escalon de reaccion se lleva a cabo como una destilacion reactiva.

7. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 6,

caracterizado porque

la eterificacion catalizada en condiciones acidas en la etapa a) se lleva a cabo en por lo menos dos escalones de
reaccion, siendo llevado a cabo por lo menos el ultimo escaldn de reaccidon como una destilacion reactiva.

8. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 6 6 7,

caracterizado porque

en la etapa a) el ultimo escaldn de reaccién se lleva a cabo como una destilacién reactiva, en la que se lleva a cabo
la etapa b).

9. Procedimiento de acuerdo con por lo menos una de las reivindicaciones 1 hasta 8,

caracterizado porque

entre las etapas b) y c) tiene una etapa f) del procedimiento, en la que, a partir de los hidrocarburos de Cy4 Il
obtenidos como producto de cabezas, las cantidades residuales del etanol se separan por lavado con agua en una
etapa de extraccion con agua.

10. Procedimiento de acuerdo con por lo menos una de las reivindicaciones 1 hasta 9,

caracterizado porque

en las etapas a) y/o d) del procedimiento por lo menos un reactor se hace funcionar en un modo de funcionamiento
de bucle.
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11. Procedimiento de acuerdo con por lo menos una de las reivindicaciones 1 hasta 10,

caracterizado porque

los hidrocarburos insaturados multiples veces, contenidos en las corrientes de hidrocarburos de Cs4, se hidrogenan
cataliticamente en una etapa de purificacion adicional, que se conecta delante de una o varias de las etapas a), b),
c) o d) del procedimiento.

12. Procedimiento de acuerdo con la reivindicaciéon 11,

caracterizado porque

la hidrogenacion de los compuestos insaturados multiples veces se efectia en por lo menos dos escalones de
reaccion, siendo llevado a cabo por lo menos el ultimo escalén de reaccion en presencia de 0,05 hasta 100 wppm de
CO.

13. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 11 6 12,
caracterizado porque
la hidrogenacion se lleva a cabo como etapa adicional de purificacion entre las etapas b) y c) del procedimiento.

14. Procedimiento de acuerdo con por lo menos una de las reivindicaciones 1 hasta 13,

caracterizado porque

la reaccion en la etapa a) se lleva a cabo de tal manera que el grado de conversién del isobuteno en la etapa a) del
procedimiento es superior a un 70 %.

15. Procedimiento de acuerdo con por lo menos una de las reivindicaciones 1 hasta 14,

caracterizado porque

en el caso de la reaccion del isobuteno con etanol se emplea como catalizador de caracter acido una resina
intercambiadora de iones.

16. Procedimiento de acuerdo con por lo menos una de las reivindicaciones 1 hasta 15,

caracterizado porque

la corriente VII que contiene el terc.-butil-éter, obtenido en la etapa e) del procedimiento al realizar la separacion de
los hidrocarburos de C4 VIII, y el etanol que eventualmente no ha reaccionado, se conducen de retorno total o
parcialmente en las etapas a) y/o b).

17. Procedimiento de acuerdo con por lo menos una de las reivindicaciones 1 hasta 16,

caracterizado porque

en las etapas a) y/o d) del procedimiento se emplea un etanol, que contiene de 0,05 a 1 % en masa de ETBE como
agente de desnaturalizacion.
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