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DESCRIPCION
Procedimiento para la preparacion de n-butano de bajo olor

La presente invenciéon se refiere a un procedimiento para la preparacion de n-butano de bajo olor mediante
hidrogenacion catalitica de una mezcla de partida.

n-butano de bajo olor encuentra aplicacion como agente propulsor para aerosoles. Para esta aplicacion, el n-
butano no debe presentar sustancias acompafiantes que perturben el olor. Aparte del escaso olor propio del n-
butano no debe poder ser percibido ningun otro olor.

n-butano de bajo olor puede ser preparado mediante hidrogenaciéon de mezclas de n-butano/n-buteno que pueden
contener trazas de hidrocarburos varias veces insaturados tales como butadieno, y/o pueden presentar pequefias
cantidades de hidrocarburos Cs. En calidad de catalizadores para la hidrogenacion se emplean preferiblemente
catalizadores de soporte de metales nobles tales como, p. €j., paladio sobre un soporte de 6xido de aluminio.

Corrientes de partida de este tipo podrian ser, por ejemplo, refinado Il o refinado Ill. Por motivos econémicos se
utilizan, sin embargo, preferiblemente mezclas de corrientes de hidrocarburos C, lineales que se componen
principalmente de n-butano.

Una mezcla de partida utilizada para la preparacion de n-butano de bajo olor es la corriente residual que queda en
el caso de la oligomerizacion de los butenos lineales de refinado Il o refinado 11l después de la separacion del
oligémero. Esta corriente residual se compone Unicamente de hidrocarburos.

Por el contrario, si se hidroformila una mezcla de hidrocarburos C, lineales, por ejemplo refinado Il o refinado llI,
después de la separacion del gas de sintesis y de los productos de la hidroformilaciéon se obtiene una mezcla rica
en n-butano de hidrocarburos C, lineales que presenta pequefias cantidades de acido férmico, aldehidos Cs vy,
eventualmente, alcoholes Cs, eventualmente gas de sintesis y agua.

Por los siguientes motivos, a partir de mezclas de este tipo, s6lo con un gasto elevado se puede obtener n-butano
de bajo olor mediante hidrogenacion y eventualmente destilacion: a partir del acido férmico se forma en el
catalizador de hidrogenacion mondxido de carbono el cual perjudica a su rendimiento de hidrogenacién, de modo
que una hidrogenacion de olefinas en el intervalo de trazas sélo puede alcanzarse mediante escasas solicitaciones
de catalizador. Los pentanales se hidrogenan en su mayor parte para formar pentanoles. Tanto los pentanoles
como los pentanales, ya en un intervalo de trazas, no son admisibles para el n-butano para aplicaciones de
aerosol.

Ademas de ello, el acido férmico es muy corrosivo ya en el intervalo de trazas, de modo que no es posible para los
aparatos un uso de materiales no aleados econdémicos. En virtud del efecto corrosivo del acido férmico, aumentan
los costes de inversion, dado que deben utilizarse aceros de elevada aleacion.

A partir del documento WO 99/26937 se conoce separar por lavado, con ayuda de lejia de sosa, acido férmico a
partir de una mezcla de hidrocarburos.

A la vista de este estado conocido de la técnica, la presente invencién tiene por misioén indicar un procedimiento
para la preparacion de n-butano de bajo olor mediante hidrogenacion catalitica de un material de partida,
conteniendo el material de partida, junto a n-butano, n-buteno asi como hasta 1% en masa de acido férmico y/o
hasta 1% en masa de pentanales y/o hasta 0,5% en masa de pentanoles, también adicionalmente mondxido de
carbono.

Este problema se resuelve mediante un procedimiento segun la reivindicacion 1. Perfeccionamientos preferidos de
la invencidén estan recogidos en las reivindicaciones subordinadas.

La invencién se basa, con ello, en el reconocimiento de que a partir de una mezcla n-butano/n-buteno con
contenido en monoxido de carbono, que presenta pequefias cantidades de acido férmico y/o pentanales y/o
pentanoles, se puede preparar, mediante hidrogenacion catalitica con hidrogeno, un n-butano de bajo olor si la
mezcla de partida es tratada, antes de la hidrogenacion y manteniendo los parametros de la reaccion conforme a
lo reivindicado, con una disolucién acuosa de un hidroxido de metal alcalino o de metal alcalinotérreo. En el

2



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

ES 2429496 T3

tratamiento de la corriente C; con lejia, el acido férmico es ligado en forma de sal. Los pentanales forman
productos de adicion con aldol o bien de condensacion con aldol. Los pentanoles permanecen disueltos en la lejia.
El tratamiento de acuerdo con la invencion con lejia elimina, ademas, también monoéxido de carbono a partir de la
mezcla de partida, de modo que se evita un deterioro del catalizador en la subsiguiente hidrogenacion.

El procedimiento de acuerdo con la invencion presenta también las siguientes ventajas: es baja la inversiéon de
capital para un sistema de aparatos para la separaciéon de los componentes perturbadores a partir de la mezcla de
n-butano/n-buteno. Los costes de funcionamiento para esta separacién son pequefos. Mediante la separacion del
acido formico se reducen los costes para el catalizador de hidrogenacion. Ademas de ello, se reduce el riesgo de la
corrosion por parte del acido férmico, de modo que para la construccién de las instalaciones dispuestas a
continuacion del lavado con lejia tales como, p. ej., columnas de destilacion, intercambiadores de calor e
instalacion de hidrogenacion, se pueden utilizar aceros econémicos.

Todo el procedimiento para la preparacion del n-butano de bajo olor consiste en la secuencia de cuatro etapas del
procedimiento, a saber, extraccién con bases, deshidratacidon mediante destilacion, hidrogenacion de las olefinas y
opcional separacion por destilacion de hidrocarburos Cs. El objeto de la presente invencion se refiere a la
extraccion con bases. La secuencia de las otras tres etapas puede variarse de manera opcional.

En lo que sigue se describe con detalle la presente invencion.

Materiales de partida para el procedimiento de acuerdo con la invenciéon son mezclas con contenido en mondéxido
de carbono a base de n-butano y butenos lineales que, en calidad de componente o componentes secundarios,
presentan acido férmico y/o pentanal o pentanales y/o pentanoles. El contenido en butenos lineales en estas
mezclas se encuentra preferiblemente por debajo de 30% en masa, en particular por debajo de 15% en masa, muy
particularmente por debajo de 10% en masa. Ademas de ello, estas mezclas pueden presentar hidrocarburos
varias veces insaturados tales como, por ejemplo, 1,3-butadieno, y hasta 1,5% en masa de hidrocarburos Cs. El
contenido en acido férmico se encuentra en el intervalo de 0,001 a 1% en masa, en particular en el intervalo de
0,001 a 0,1% en masa, muy particularmente en el intervalo de 0,005 a 0,010% en masa. El contenido en
pentanales asciende a 0,001 hasta 1% en masa, en particular a 0,001 hasta 0,5% en masa, de manera muy
particular en 0,005 hasta 0,010% en masa. El intervalo de pentanoles se encuentra en el intervalo de 0,001 a 0,5%
en masa, en particular en el intervalo de 0,001 a 0,2% en masa, muy particularmente en el intervalo de 0,01 a
0,1% en masa. El contenido en monoxido de carbono en la mezcla de partida se encuentra en el intervalo de 1 a
10% en masa. Ademas de ello, la mezcla de partida puede contener hidrégeno molecular. La mezcla de partida
puede ser monofasica o bifasica, por ejemplo con una fase liquida y una fase gaseosa. El monéxido de carbono
puede ser en este caso gaseoso y/o estar disuelto, al menos en parte, en la fase liquida. De la cantidad total del
monoxido de carbono, mas del 90% se presenta en forma gaseosa.

Materiales de partida tipicos para el procedimiento de acuerdo con la invenciéon son mezclas de n-butano/n-buteno
que resultan en el tratamiento de las descargas de producto de una hidroformilacion de butenos lineales. Un
procedimiento de este tipo se describe, por ejemplo, en el documento DE 10 2008 002187.3. En este
procedimiento se hidroformila una mezcla de n-buteno/n-butano. Los productos y el educto que no ha reaccionado
se retiran del reactor con gas de sintesis en exceso. Esta corriente gaseosa se separa en gas de sintesis,
productos (pentanales y productos consecutivos de reaccion) y en una mezcla n-butano/n-buteno. En este caso, en
funcion del tipo del tratamiento por destilacion, se puede separar una mezcla de productos gaseosa, liquida o tanto
gaseosa como liquida.

En el caso de la separaciéon por destilacion en el intervalo de presiones de 0,5 MPa a 3,0 MPa resulta
preferiblemente tanto una corriente de productos liquida, en la que esta disuelto el gas de sintesis, como también
una corriente de gas de sintesis con una elevada proporcion de compuestos Cis.

Tanto la corriente liquida como la corriente gaseosa pueden ser tratadas, por separado o conjuntamente, segun el
procedimiento de acuerdo con la invencion.

A partir de las mezclas de n-butano/n-buteno se separan, mediante tratamiento con una lejia acuosa, de acuerdo
con la invencién, componentes perturbadores tales como acido férmico y/o pentanales y/o pentanoles.

En calidad de lejias pueden utilizarse disoluciones acuosas de hidréoxidos de metales alcalinos o hidréxidos de
metales alcalinotérreos. Preferiblemente, se emplean lejia de sosa y lejia de potasa, en particular lejia de sosa.
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La concentraciéon de los hidroxidos en la disolucién acuosa asciende a 0,5 hasta 30% en masa, en particular a 2
hasta 5% en masa. En el caso de la lejia de sosa, el contenido en hidréxido de sodio se encuentra preferiblemente
en el intervalo de 0,5 a 25% en masa, en particular en el intervalo de 1 a 5% en masa, de manera muy particular
en el intervalo de 2,5 a 3,5% en masa.

En el caso del tratamiento con lejia, el acido férmico presente en la mezcla de partida se hace reaccionar para
formar el correspondiente formiato. A partir de pentanales resultan principalmente productos de adicién con aldol
y/o productos de condensacién con aldol que presentan una presion de vapor menor que los pentanales.
Formiatos, productos consecutivos de reaccion de los pentanales y también pentanoles son solubles en la fase
acuosa.

Con el lavado con lejia tiene lugar, por lo tanto, en la fase acuosa, tanto una reaccién quimica como una extraccion
de los componentes perturbadores o bien de sus productos consecutivos de reaccion.

El lavado con lejia puede llevarse a cabo en uno o varios reactores con un sistema de aparatos dispuesto a
continuacion para la separacion de fases.

Preferiblemente, el tratamiento con lejia tiene lugar en un sistema de aparatos de extraccion. Pueden emplearse
los aparatos de extraccidon conocidos por el experto tales como, por ejemplo, simples columnas de extraccion,
columnas de fondo perforado, columnas de cuerpos de relleno o columnas con estructuras internas en movimiento.
Ejemplos de aparatos de extraccion con estructuras internas en movimiento son, entre otros, el extractor de mesa
giratoria y la columna Scheibel. Otro aparato, el cual se emplea en particular en el caso de elevados rendimientos
para la extraccion, es el denominado mezclador-decantador-extractor (mixer-settler-extractor). También pueden
combinarse dos o varios extractores de un tipo constructivo igual o diferente.

Dado que tanto la reaccidon quimica como una extraccion de los componentes perturbadores o bien de sus
productos consecutivos de reaccion tienen lugar muy rapidamente en la fase acuosa, para la purificacion suficiente
de las mezclas de n-butano/n-buteno son necesarias sélo unos pocos platos teéricos. Por lo tanto, la eliminacién
de los componentes perturbadores en el procedimiento de acuerdo con la invencion tiene lugar de manera
particularmente preferida en un mezclador-decantador-extractor de una sola etapa.

En calidad de mezcladores pueden emplearse, por ejemplo, inyectores, bombas centrifugas, bombas mamut,
agitadores mecanicos o también mezcladores estaticos en los que se mezclan intimamente la fase organica y la
lejia. En el procedimiento de acuerdo con la invencidon se emplean preferiblemente mezcladores estaticos o
bombas mezcladoras, en particular bombas centrifugas.

En calidad de decantadores pueden emplearse decantadores que hagan posible la separaciéon de fases con el
Unico aprovechamiento de la fuerza de la gravedad. Estos denominados decantadores por gravedad pueden
también realizarse con estructuras internas como medida fomentadora de la coalescencia para el aumento del
rendimiento de separacion. En calidad de coadyuvantes de la coalescencia pueden emplearse, p. €j., placas,
cuerpos de relleno, paquetes de tejidos o decantadores de lecho de fibras. Los decantadores por gravedad pueden
realizarse como recipientes horizontales o como recipientes verticales. Alternativamente a los decantadores por
gravedad pueden emplearse para la separacion liquido-liquido también decantadores segun el principio de la
centrifuga. Mediante las fuerzas centrifugas en un tambor giratorio se separa en tal caso la fase pesada. En el
procedimiento de acuerdo con la invenciéon se emplean preferiblemente decantadores por gravedad, realizados
como recipientes horizontales con estructuras internas.

Si se ha de purificar tanto una corriente liquida como una gaseosa, entonces al mezclador se le pueden disponer a
continuacion un lavador de gas en el que la corriente gaseosa es conducida en contracorriente a la fase liquida.
Preferiblemente, en este caso se emplea una columna de cuerpos de relleno en la que la fase liquida es ahadida
en el tercio superior de la columna, y la corriente gaseosa lo es en el tercio inferior de la columna. La retirada de la
fase gaseosa tiene lugar en el tercio superior de la columna, por encima de la adicién de liquido, y la retirada de la
fase liquida tiene lugar en el tercio inferior de la columna, por debajo de la adicién de la fase liquida. La fase
liquida procedente del lavador de gas es aportada entonces al decantador en el que tiene lugar la separacién entre
la fase organica y la acuosa.

La fase de lejia es aportada para la extraccién en un paso directo o preferiblemente bajo retorno (modo de
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conduccidn en circulo). El concentrado de formiato en el extracto (fase de recogida que abandona la extraccion) se
encuentra por debajo de 0,2% en masa, en particular por debajo de 0,1% en masa, muy particularmente por
debajo de 0,05% en masa. Si como lejia se utiliza lejia de sosa, el extracto contiene menos de 0,2% en masa de
formiato de sodio, en particular menos de 0,1% en masa, muy particularmente menos de 0,01% en masa. La
concentracion en productos de adicion con aldol y/o de condensacion con aldol de los pentanales en el extracto se
encuentra por debajo de su solubilidad maxima en la lejia. La concentracion de estos productos consecutivos de
reaccion de pentanales en el extracto se encuentra por debajo de 0,5% en masa, en particular por debajo de 0,2%
en masa. La concentracion de pentanoles en el extracto se encuentra por debajo de 0,5% en masa. En el caso de
un modo de circulacion en circuito, las concentraciones de la fase de recogida en la boca superior de la columna
se limitan de manera correspondiente, de modo que los valores limite arriba mencionados no son rebasados. La
relacion del rendimiento (masa/masa) entre la fase de n-buteno/n-butano y la lejia oscila entre 30 a1y 2 a 1,
preferiblemente entre 15a1y5a1.

La extraccion se lleva a cabo a temperaturas entre 15y 120°C, en particular entre 40 y 90°C, muy particularmente
entre 60 y 80°C. La presion en la extraccion corresponde al menos a la presion parcial del agua de la lejia.

En el caso de la retirada preferiblemente liquida de al menos una parte del refinado, la presién en la extraccion se
encuentra por encima de la presion de vapor del n-butano a la temperatura de extraccion. Dado que después de la
extraccion tiene lugar preferiblemente un tratamiento por destilacion, es conveniente llevar a cabo la extraccion a
una presion mayor que la destilacion, con el fin de ahorrar una compresion intermedia. Preferiblemente, la presion
en el sistema de aparatos de extraccion se encuentra en el intervalo de 0,5 a 5,0 MPa, en particular en el intervalo
de 1,5 a 3,0 MPa.

Si para la extraccion se utiliza lejia de sosa, el extracto (lejia cargada) puede utilizarse como catalizador para la
condensacion con aldol de pentanales.

El refinado se compone principalmente de n-butano. Contiene de 1 a 30% en masa de n-butenos, en particular 5 a
15% en masa. El contenido en acido férmico se encuentra por debajo de 5 ppm en masa, en particular por debajo
de 3 ppm en masa, muy particularmente por debajo de 1 ppm en masa. El contenido en componentes Cs que
contienen oxigeno, en particular pentanales, se encuentra por debajo de 1 ppm en masa. Condicionado por la
solubilidad fisica de agua en la fase organica a la temperatura y presion de extraccion, el refinado contiene
pequefias cantidades de agua. Ademas, el refinado puede contener hidrocarburos Cs. En el caso de que se
manifieste también una fase de refinado gaseosa, ésta se compone principalmente de gas de sintesis que contiene
a los componentes arriba mencionados de manera correspondiente a sus presiones parciales.

El refinado (porciones liquida y gaseosa) se separa por destilacion en hidrocarburos (principalmente hidrocarburos
C4, agua y gases (principalmente gas de sintesis)). La separacion tiene lugar en al menos una columna,
preferiblemente en exactamente una columna. La columna de destilacion esta provista de un condensador en la
parte superior y de un recipiente para la separacion de fases. Durante la destilacion, los vapores se condensan
(parcialmente) y en el recipiente de separacion se separan en dos fases liquidas, a saber una fase de
hidrocarburos y una fase acuosa, asi como, eventualmente, en una fase gaseosa. La fase acuosa y, en el caso de
que esté presente, la fase gaseosa se expulsan. Como producto del sumidero se obtiene una corriente de
hidrocarburos practicamente anhidra y exenta de gas. La fase organica procedente del recipiente de separacion se
devuelve a la parte superior de la columna.

La columna de destilacion presenta preferiblemente 5 a 45 platos tedricos, preferiblemente 8 a 32, y de manera
particularmente preferida 12 a 22 platos tedricos.

La corriente de alimentacion de la columna se afiade preferiblemente entre los platos 1 y 16 (desde arriba), de
manera particularmente preferida entre los platos 1 y 5. La relacion de cantidad de corriente de alimentacion
aportada a la cantidad de vapores asciende, en funcién del numero de platos realizados, de la concentracion del
agua de la corriente de alimentacion a la columna y de las purezas requeridas del producto del sumidero,
preferiblemente a menos de 5, preferiblemente a menos de 1. La presion de funcionamiento de la columna puede
ajustarse preferiblemente entre 0,6 y 4,0 MPa (abs), preferiblemente entre 1,0 y 3,0 MPa (abs), de manera
particularmente preferida entre 1,5y 2,5 MPa (abs).

La fase gaseosa retirada del recipiente de separacion se compone principalmente de gas de sintesis que contiene
hidrocarburos (principalmente hidrocarburos C4) correspondientes a sus presiones parciales y agua. Esta mezcla
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gaseosa puede conducirse (devolverse) en parte a una instalacion de hidroformilacion de C4. Puede aprovecharse
como gas calefactor, materia prima para una instalacion de gas de sintesis o para la obtencion de hidrégeno.

El producto del sumidero de la columna de destilacién se compone en mas de 99,9%, en particular en mas de
99,95% de hidrocarburos. El contenido en agua se encuentra por debajo de 20 ppm, preferiblemente por debajo de
10 ppm, de manera particularmente preferida por debajo de 1 ppm.

La hidrogenacion tiene lugar, de acuerdo con la invencion, en presencia de hidrégeno. El hidrégeno se emplea en
una cantidad superior a la estequiométrica. Preferiblemente, el exceso de hidrégeno asciende a 5 hasta 20%.

La hidrogenacion completa de las olefinas en el producto del sumidero, cataliticamente con hidrégeno, puede
llevarse a cabo de forma continua o discontinua en la fase gaseosa o liquida. Técnicamente, la hidrogenacion se
realiza conforme al estado conocido de la técnica, preferiblemente en catalizadores de lecho fijo en la fase liquida.

En calidad de catalizadores pueden emplearse, en principio, todos los catalizadores que se conocen de la
bibliografia para la hidrogenacién de un doble enlace olefinico. Estos son, en particular, catalizadores que, en
calidad de metales activos para la hidrogenacion, presentan niquel, paladio o platino.

Para la hidrogenaciéon se emplean preferiblemente catalizadores de soporte de paladio. Se utilizan preferiblemente
catalizadores de soporte con 0,5 a 1,0% en masa % de paladio sobre 6xidos de y-aluminio de gran superficie.

La hidrogenacion en la fase liquida se lleva a cabo en el intervalo de temperaturas de 20 a 140°C, en particular en
el intervalo de temperaturas de 40 a 100, muy particularmente en el intervalo de temperaturas de 30 a 60°C. La
presion en el sistema de aparatos de hidrogenacion se encuentra por encima de la presién de vapor del n-butano.
Preferiblemente, la presion se encuentra entre 0,6 y 3 MPa, en particular entre 1y 2 MPa.

La hidrogenacién puede llevarse a cabo en uno o, preferiblemente, en varios reactores. Si la hidrogenacion se
realiza en dos reactores conectados uno tras otro, el primero es hecho funcionar preferiblemente en un modo de
funcionamiento en bucle y el segundo en un paso directo.

El producto de salida de la hidrogenacion contiene menos de 1000 ppm en masa—ppm de olefinas, preferiblemente
menos de 500 ppm en masa-ppm de olefinas, de manera particularmente preferida menos de 200 ppm en masa-

ppm.

Opcionalmente, a partir del producto de salida de la hidrogenaciéon pueden separarse mediante destilacion, en otra
columna, pequenas cantidades de hidrocarburos Cs e hidrégeno disuelto.

La invencioén se ha de explicar con ayuda de diagramas de instalaciones. Para ello muestran:

La Fig. 1: instalacion para la extraccion de lejia de acuerdo con la invencioén para el tratamiento de mezclas
de partida liquidas;

la Fig. 2: instalacion para la extraccion de lejia de acuerdo con la invencién para el tratamiento de mezclas
de partida bifasicas;

la Fig. 3: instalaciéon para deshidratacion por destilacion;

la Fig. 4: instalacion para la hidrogenacion de la corriente de olefinas y para la separacion por destilacion
de hidrocarburos Cs.

En la figura 1 se representa la extraccion de acuerdo con la invencion para el caso de que la mezcla de partida se
presente exclusivamente de forma liquida. La mezcla de partida, que contiene monéxido de carbono, n-butano, n-
buteno, pequeias cantidades de acido férmico y compuestos Cs con contenido en oxigeno, se aporta al mezclador
M1 y aqui se mezcla con la lejia de extraccion (2). La mezcla bifasica (3) es aportada al decantador B1. En el
decantador B1 tiene lugar la separacion de fases, siendo expulsado el extracto (6) como fase acuosa, cargada con
las impurezas a separar. Una parte del extracto (6) puede ser devuelta al mezclador eventualmente como corriente
de circuito (no representado). El refinado liquido (5) (principalmente una mezcla de n-butano/n-butenos) es
aportado para el secado por destilacion K2 (en la figura 3).
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La figura 2 muestra una variante del procedimiento de la extraccion, en la que el material de partida se compone
de una corriente parcial liquida (1a) y una corriente parcial gaseosa (1b). La corriente gaseosa contiene, junto a n-
butano, n-butenos, pequefias cantidades de acido férmico y, eventualmente, compuestos Cs con contenido en
oxigeno conforme a las presiones parciales de los componentes, predominantemente gas de sintesis, es decir,
monoxido de carbono e hidrogeno. Como en la Figura 1, la corriente de partida liquida (1a) es aportada al
mezclador M1 y aqui se mezcla con la lejia de extraccion (2). La mezcla bifasica (3) es aportada al lavador K1. En
el lavador se lava o bien se extrae la corriente de partida gaseosa (1b) en contracorriente con la mezcla liquida (3).
El extracto gaseoso (5a), ampliamente exento de las impurezas perturbadoras, se retira en la parte superior del
lavador K1 y se aporta al secado por destilacion K2 (en la figura 3). La corriente liquida bifasica (4) se retira en la
parte inferior del lavador K1 y se aporta al decantador B1. En el decantador B1 tiene lugar de nuevo la separacion
de fases, siendo expulsado el extracto (6) en forma de fase acuosa, cargada con las impurezas a separar. Una
parte del extracto (6) es eventualmente aportada de nuevo como corriente de circuito al mezclador (no
representado). El refinado liquido (5b) es aportado de nuevo al secado por destilacion K2 (en la figura 3). La parte
inferior del lavador K1 puede estar opcionalmente realizada también de manera que el decantador B1 esté
integrado en el lavador K1 y la separacion de fases de las corrientes liquidas (5b) y (6) tenga lugar en el lavador
(no representado).

En la figura 3 esta representado el secado por destilacion del refinado en la columna K2. La corriente de refinado
liquida (5) o bien la corriente de refinado liquida (5b) y la corriente de refinado gaseosa (5a) son introducidas en la
parte superior de la columna de destilacion K2. El vapor (7) de la columna K2 se condensa (parcialmente) (no
representado el condensador), y el condensado que resulta en este caso se separa en el recipiente B2 en una fase
gaseosa (9), una fase acuosa liquida (10) y una fase organica liquida (8). La fase gaseosa (9) (principalmente gas
de sintesis) y la fase acuosa (10) son expulsadas, mientras que la fase organica (8) es aportada de nuevo a la
parte superior de la columna K2. Como producto del sumidero (11) de la columna K2 se retira una mezcla de
hidrocarburos practicamente anhidra y se aporta a la hidrogenacion (en la figura 4).

En la figura 4 estan representadas la hidrogenacion de la corriente de olefinas asi como la separacion por
destilacion de los hidrocarburos Cs. Las olefinas en la corriente (11) se hidrogenan en los reactores R1 y R2. (La
aportacion de hidrégeno a los reactores de hidrogenacion y separacion del gas de escape no estan representadas
en la figura 4). El producto de salida del reactor (13) se alimenta a la columna de destilacion K3. El vapor (14) de
la columna K3 se condensa (no esta representado el condensador), y el condensado que resulta en este caso se
separa en el recipiente B3 en una fase gaseosa y en una fase liquida. La fase gaseosa (15) se compone
predominantemente de hidrégeno y es expulsada. La fase liquida se compone de n-butano casi puro. Una parte de
la fase liquida se retira con la corriente (16) como producto diana, mientras que la otra parte (17) se conduce como
reflujo a la columna K3. En calidad de producto del sumidero (18) resultan pequefias cantidades de hidrocarburos
Cs y, eventualmente, trazas de otros compuestos de alto punto de ebullicion.

Los siguientes Ejemplos han de explicar la invencion, sin limitar el alcance de aplicacion que resulta de la
descripcion y de las reivindicaciones.

Ejemplo 1: Separacion de acido formico mediante extraccion con lejia

Instalacién de ensayo:

Los ensayos para la separacion de trazas de acido férmico mediante extraccion o bien lavado con lejia se llevaron
a cabo en una instalacion de ensayo de laboratorio que consistia esencialmente en una unidad dosificadora y de
extraccion. La pieza clave de la instalacion de laboratorio era la unidad de extraccién en forma de un reactor de
doble camisa a base de acero noble de una longitud de 1,3 m y un didametro de 25 mm que fue llenado por
completo con perlas de vidrio de 3 mm. Con el fin de mejorar la mezcladura de la fase organica con la lejia de
sosa acuosa, el reactor fue provisto de un circuito. Para la recirculacién en circuito se ocupdé una bomba
mezcladora de reaccion instalada delante del reactor. La lejia de sosa, en calidad de medio de extraccién o bien de
lavado, se aporté dosificadamente de forma directa a la bomba mezcladora de reaccion. Para la separacion de la
fase organica y de la fase acuosa se instal6 detras del reactor un recipiente de separacion de 2 litros.

Como educto se utilizé una mezcla de butano/buteno con 10% en masa de butenos, que fue combinada con 500
ppm de acido formico. La mezcla de partida se retird de un colector de carga previa a presion de 30 | y se condujo
al reactor con una bomba Lewa. Poco antes del reactor se afiadié por mezcladura a la mezcla de partida de la
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tuberia CO a través de un caudalimetro de masas. Detras de la unidad de extraccién se condujo la mezcla a una
cuba de producto de 50 I. Una corriente parcial de la mezcla se condujo y analizé en el recipiente de separacion de
21.

Realizacién del ensayo:

Una mezcla de n-butano/buteno con un contenido en acido férmico de 500 ppm se condujo con un caudal de 650
ml/h desde el colector de carga previa de 30 | en presencia de lejia de sosa y CO por medio de una bomba de la
reaccion a tres temperaturas de 40, 60 y 80°C por encima de la unidad de extraccion (columna de lavado).

La lejia de sosa al 25% (70 mi/h) utilizada como medio de lavado y el CO (500 Nml/h) se aportaron directamente a
la bomba de la reaccion. Después de la separacion de fases, se analizé la fase organica y se determind el
contenido residual en acido férmico. En el caso de dos ensayos se determinaron adicionalmente los contenidos en
H20 en la fase organica.

La relacion en volumen de la fase organica o fase acuosa se encontraba en todos los ensayos en alrededor de 10 a
1.

Resultados:

Los resultados de los ensayos para la eliminacion de acido formico mediante lavado estan recopilados en la Tabla
1.

Ensayo n° 1 2 3 4
Unidad
Eductos:
n-butano/buteno ml/h 650 650 650 650
HCOOH en HC C4 ppm 500 500 500 500
CO ml/h 500 500 500 500
NaOH (al 25%) ml/h 70 70 70 70
Temperatura °C 42 60 70 80
Presion bar 20 20 20 20
Circuito I’h 150 150 150 150
Andlisis:
HCOOH ppm <5 ppm <5 ppm <5 ppm <10 ppm
valor del pH antes 13,0 13,0 13,0 13,0
valor del pH después 12,9 13,0 13,0 13,0
H,O en HC C4 ppm 50 45 55 60

Tabla 1: resultados de los ensayos para separar acido formico mediante extraccion con lejia

Como se puede deducir de la Tabla 1 (Ensayos 1 a 4), el acido férmico es separado practicamente por completo
en la fase organica mediante el lavado con NaOH en el intervalo de temperaturas entre 40 y 80°C. Los contenidos
en acido férmico de 500 ppm en la mezcla de butano/buteno se reducen, después del lavado, a contenidos
residuales de < 5 ppm (limite de deteccién del método analitico utilizado).

Ejemplo 2: Hidrogenacion de n-butenos en presencia de acido féormico

Un refinado Il procedente de la cadena de C4 de la solicitante que, junto a las parafinas C4 n-butano (72,3% en
masa) e isobutano (0,1% en masa) contenia alrededor de 27,6% en masa de n-butenos, se mezclé con 100 ppm
de acido férmico y, a continuacion, se hidrogend en un reactor con circuito de laboratorio. En calidad de catalizador
se utilizé un catalizador de soporte H14814 con contenido en Pd de Degussa con 0,5% en masa de paladio sobre
6xido de y-aluminio.
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Cada hora se hicieron pasar 200 ml de educto a una temperatura de 45°C y una presion de 12 bar sobre 5 g de
catalizador, de manera correspondiente a un valor LHSV de alrededor de 27 h™'. El valor LHSV (velocidad espacial
horaria de liquido) sirve como medida para la carga del catalizador. Al comienzo del ensayo, después de alrededor
de 8 horas, se determind una conversion de n-buteno de alrededor de 97,1%. Con la continuaciéon de la
hidrogenacién continua se redujo paulatinamente la conversion en las primeras 100 horas. Después de un tiempo
de ensayo de alrededor de 150 horas, se alcanzé un estado estacionario con una conversion de alrededor de
86,7%. Estos valores de conversion se mantienen constantes hasta la finalizacion del ensayo después de 500
horas.

Ejemplo 3: Hidrogenacion de n-butenos sin acido férmico

Un refinado lll, de la misma composicién que en el Ejemplo 2, pero sin trazas de acido férmico, se hidrogend en un
reactor con circuito de laboratorio bajo las mismas condiciones de reaccidon (mismo catalizador, caudal,
temperatura y presion) que en el Ejemplo 2.

Bajo las condiciones elegidas se determind, después de una fase de arranque de un tiempo de ensayo de
alrededor de 50 horas en estado estacionario, una conversion de 97,8%, correspondiente a un contenido residual
en n-butenos de 0,6% en masa. Esta elevada conversién se mantuvo constante hasta la finalizacién del ensayo
después de 500 horas.

Una comparacion de las conversiones de n-butenos con y sin acido férmico en el educto demuestra que en
presencia de acido féormico se puede comprobar un claro retroceso de la conversién hasta un valor constante.
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REIVINDICACIONES

1.- Procedimiento para la preparacion de n-butano de bajo olor mediante hidrogenacion catalitica de una mezcla de
partida,
a) conteniendo la mezcla de partida, junto a n-butano, n-buteno y mondéxido de carbono, al menos uno de los
siguientes componentes:
- hasta 1% en masa de acido féormico,
- hasta 1% en masa de pentanales,
- hasta 0,5% en masa de pentanoles,
b) tratando la mezcla de partida, en el intervalo de temperaturas de 15 a 120°C, con una disolucién acuosa
de un hidréoxido de metal alcalino o de metal alcalinotérreo en el intervalo de concentraciones de 0,5 a
30% en masa,
c) y sometiendo la mezcla de partida a continuacién a una hidrogenacion catalitica.

2.- Procedimiento segun la reivindicacion 1, caracterizado por que en el caso de la disoluciéon acuosa se trata de
lejia de sosa en el intervalo de concentraciones de 0,5 a 2,5% en masa.

3.- Procedimiento segun la reivindicaciéon 1 6 2, caracterizado por que el tratamiento con la disolucion acuosa se
lleva a cabo en un intervalo de presiones de 0,5 a 5 MPa.

4.- Procedimiento segun la reivindicacion 1, 2 6 3, caracterizado por que la proporciéon del monoxido de carbono en
la mezcla de partida asciende a 1 hasta 10, preferiblemente a 2 hasta 7 por ciento en masa.

5.- Procedimiento segin al menos una de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por que la mezcla de
partida contiene hidrogeno.

6.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por que la extraccion se
lleva a cabo en una unidad de mezclador-decantador.

7.- Procedimiento segun la reivindicacion 6, caracterizado por que como mezclador se emplea un mezclador
estatico.

8.- Procedimiento segun la reivindicacion 6, caracterizado porque como mezclador se emplea una bomba, en
particular una bomba centrifuga.

9.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por que la extraccion se
lleva a cabo en una columna de extraccion.

10.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por que la mezcla de n-
butano/n-buteno extraida se retira del sistema de aparatos de extracciéon, en su totalidad o en parte, en forma de
un liquido.

11.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por que la
hidrogenacion en fase liquida se lleva a cabo en un catalizador de paladio en el intervalo de temperaturas de 20 a
140°C y en el intervalo de presiones de 0,6 a 3 MPa.

12.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por que la mezcla de n-
butano/n-buteno extraida se deshidrata por destilacion.

13.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 8, caracterizado por que el producto de salida
de la hidrogenacion se deshidrata por destilacion.

14.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 10, caracterizado por que hidratos de carbono
Cs se separan por destilacion.

15.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 11, caracterizado por que como mezcla de
partida se emplea una corriente procedente de una instalacién de hidroformilacién de Ca.
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