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Optimierte Trenntechnik zur Aufarbeitung von homogen katalysierten

Hydroformylierungsmischungen

Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstellung von Alkoholen durch homogen
katalysierte Hydroformylierung von Olefinen zu Aldehyden und anschlieRender
Hydrierung der Aldehyde. Des Weiteren betrifft sie eine Anlage fur die Durchflhrung
des Verfahrens. Dabei liegt das Hauptaugenmerk der Erfindung auf der Trenntechnik

zur Aufarbeitung der Hydroformylierungsmischung.

Die Hydroformylierung — auch Oxo-Reaktion genannt — ermdglicht es, Olefine (Alkene)
mit Synthesegas (Gemisch aus Kohlenmonoxid und Wasserstoff) in Aldehyde
umzusetzen. Die erhaltenen Aldehyde weisen dann entsprechend ein Kohlenstoff-Atom
mehr auf als die eingesetzten Olefine. Durch anschlieende Hydrierung der Aldehyde
entstehen Alkohole, die aufgrund ihrer Genese auch ,Oxo-Alkohole® genannt werden.

Grundsatzlich sind alle Olefine der Hydroformylierung zuganglich, in der Praxis werden
jedoch meist solche Olefine als Substrat in der Hydroformylierung eingesetzt, die zwei
bis 20 Kohlenstoffatome aufweisen. Da die durch Hydroformylierung und Hydrierung
erhaltlichen Alkohole vielfaltig eingesetzt werden kdnnen — etwa als Weichmacher fur
PVC, als Detergentien in Waschmitteln und als Riechstoffe — wird die
Hydroformylierung grofindustriell praktiziert.

Ein Beispiel fur einen weltweit stark nachgefragten Oxo-Alkohol ist Isononanol, kurz
INA. Isononanol ist ein Gemisch aus isomeren Nonylalkoholen wie zum Beispiel n-
Nonanol und einfach und/oder mehrfach verzweigten Nonanolen wie insbesondere
Methyl-Octanol. INA tragt die CAS-Nr. 27458-94-2 und wird im Wesentlichen in der
Weichmacherherstellung eingesetzt. Den Co-Oxo-Alkohol INA erhalt man durch
Hydroformylierung von Cg-Olefinen wie zum Beispiel 1-Octen zu den entsprechenden

Co-Aldehyden und deren anschlief’ender Hydrierung.
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Wichtige Kriterien zur Unterscheidung von technischen Hydroformylierungsverfahren
sind neben dem eingesetzten Substrat das Katalysatorsystem, die Phasenaufteilung im
Reaktor und die Technik zum Austrag der Reaktionsprodukte aus dem Reaktor. Ein

weiterer technisch relevanter Aspekt ist die Anzahl der durchgefuhrten Reaktionsstufen.

Industriell kommen entweder Cobalt- oder Rhodium-basierte Katalysatorsysteme zum
Einsatz, wobei letztere mit Organo-Phosphor-Liganden wie Phosphin-, Phosphit- oder
Phosphoramidit-Verbindungen komplexiert werden. Diese Katalysatorsysteme liegen
homogen gelost in der Reaktionsmischung vor.

Die Hydroformylierungsreaktion wird meist zweiphasig durchgefuhrt, mit einer flissigen
Phase, welche die Olefine, den geldsten Katalysator und die Produkte enthalt sowie
eine Gasphase, welche im Wesentlichen von Synthesegas gebildet wird. Die
Wertprodukte werden dann entweder flissig aus dem Reaktor abgezogen (,liquid
recycle“) oder gasformig mit dem Synthesegas ausgetragen (,gas recycle®). Ein
Sonderfall stellt das Ruhrchemie/Rhéne-Poulenc-Verfahren dar, bei dem der
Katalysator sich in einer wassrigen Phase befindet.

Einige Hydroformylierungsverfahren werden auch in Gegenwart eines Losungsmittels

durchgeflhrt wie beispielsweise Alkane, die in dem Einsatzgemisch enthalten sind.

Die vorliegende Erfindung betrifft solche homogen katalysierten
Hydroformylierungsverfahren, bei denen der Reaktoraustrag flissig abgezogen wird
(liquid recycle).

Da sich die Erfindung im Wesentlichen mit der Technik der Aufarbeitung des
Reaktionsaustrags befasst, wird hinsichtlich der Chemie und Reaktionstechnik der
Hydroformylierung auf den umfangreichen Stand der Technik verwiesen. Besonders

lesenswert sind:
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Falbe, JUrgen: New Syntheses with Carbon Monoxide. Springer, 1980.
(Standard-Werk zur Hydroformylierung)

Pruett, Roy L.: Hydroformylation. Advances in Organometallic Chemistry. Vol. 17
Seiten 1 bis 60, 1979 (Ubersichtsartikel)

Frohning, Carl D. und Kohlpaintner, Christian W.: Hydroformylation (Oxo
Synthesis, Roelen Reaction). Applied homogeneous catalysis with
organometallic compounds. Wiley, 1996. Seiten 29 bis 104. (Ubersichtsartikel)

Van Leeuwen, Piet W.N.M und Claver, Carmen (Edit.): Rhodium Catalyzed

Hydroformylation. Catalysis by Metal Complexes. Volume 22. Kluwer, 2000.
(Monographie zur Rh-katalysierten Hydroformylierung. Schwerpunkt auf der
Chemie, aber auch verfahrenstechnische Aspekte werden diskutiert.)

In der Patentliteratur finden sich detaillierte Verfahrensbeschreibungen zur Herstellung
von INA: So offenbaren DE102008007080A1 und EP2220017B1 Co-basierte Verfahren
zur Herstellung von INA. Aus EP1674441B1 ist ein zweistufiges INA-Verfahren bekannt,
bei dem auf eine Co-katalysierte Hydroformylierung eine Rh-katalysierte Oxoreaktion

folgt.

Insbesondere die Abtrennung von Rh-basierten Katalysatorkomplexen aus homogen
katalysierten Hydroformylierungsmischungen erweist sich als technisch anspruchsvoll.
Dies liegt zum einen daran, dass Rh ein sehr teures Edelmetall ist, dessen Verlust es
tunlichst zu vermeiden gilt. Aus diesem Grunde muss das Rhodium aus dem
Produktstrom moglichst vollstandig abgetrennt und zuriickgewonnen werden. Da die
Rh-Konzentration in typischen Hydroformylierungsreaktionen lediglich 20 bis 100 ppm
betragt und eine typische ,world scale“ Oxo-Anlage eine Jahresleistung von 200 000
Tonnen erzielt, mussen Trennapparate eingesetzt werden, die einerseits einen grofen
Durchsatz erlauben und andererseits das nur in geringen Mengen enthaltene Rh sicher

abscheiden. Erschwerend kommt hinzu, dass die zum Katalysator-Komplex gehdrigen
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Organo-Phosphor-Liganden sehr empfindlich auf Zustandsanderungen reagieren und
rasch desaktivieren. Ein desaktivierter Katalysator ist bestenfalls nur aufwandig zu
reaktivieren. Die Katalysatorabscheidung muss deshalb besonders schonend erfolgen.

Ein wichtiges weiteres Entwicklungsziel ist die Energie-Effizienz der Trennoperationen.

Der Verfahrenstechniker versteht unter einer Trennoperation eine Maltnahme, bei der
ein Stoffgemisch enthaltend mehrere Komponenten in mindestens zwei Stoffgemische
uberfuhrt wird, wobei die erhaltenen Stoffgemische eine andere mengenmalige
Zusammensetzung als das Ausgangsgemisch aufweisen. Die erhaltenen Stoffgemische
weisen in der Regel eine besonders hohe Konzentration der gewlinschten Komponente
auf, bestenfalls handelt es sich um Reinprodukte. Der Aufreinigungsgrad bzw. die
Trennscharfe steht meist im Zielkonflikt mit der Durchsatzleistung und dem

erforderlichen apparativen Aufwand und dem Energieeinsatz.

Trennverfahren lassen sich unterscheiden nach dem fur die Trennung genutzten
physikalischen Effekt. In der Aufarbeitung von Hydroformylierungsmischungen sind im
Wesentlichen drei Gruppen von Trennverfahren bekannt namlich thermische

Trennverfahren, adsorptive Trennverfahren und Membrantrennverfahren.

Zu den thermischen Trennverfahren zahlen Destillationen und Rektifikationen. Diese
groRindustriell bewahrten Trennverfahren machen sich die unterschiedlichen
Siedepunkte der im Gemisch enthaltenden Komponenten zu Nutze, indem das
Gemisch verdampft und die verdampfenden Komponenten selektiv auskondensiert
werden. Insbesondere hohe Temperaturen und niedrige Drucke in Destillationskolonnen
fuhren zu einer Desaktivierung des Katalysators. Aus diesem Grunde hat es bereits
Ansatze gegeben, die thermische Aufarbeitung von Hydroformylierungsgemischen

besonders schonend zu gestalten:

So beschreibt EP1193239B1 eine Rh-katalysierte Hydroformylierung, bei der die
Produktabtrennung Uber einen Dunnschichtverdampfer und/oder einen
Fallfilmverdampfer erfolgt. Der Katalysator wird im Verdampfer durch



10

15

20

25

30

WO 2014/131623 PCT/EP2014/052779

-5-

Aufrechterhaltung eines bestimmten Kohlenmonoxid-Partialdampfdruckes
stabilisiert. Dinnschichtverdampfer und Fallfilmverdampfer sind besondere
Bauarten von Apparaten zur Durchflhrung thermischer Trennoperationen.

Nachteil der thermischen Trennverfahren ist stets der erforderliche grole
Energieeinsatz. Deutlich energieeffizienter sind Membrantrennverfahren: Hierbei wird
das Ausgangsgemisch als Feed auf eine Membran gegeben, welche fur die
unterschiedlichen Komponenten eine unterschiedliche Durchlassigkeit aufweist.
Komponenten, welche die Membran besonders gut durchschreiten, werden als Permeat
jenseits der Membran gesammelt und abgefuhrt. Komponenten, welche die Membran
bevorzugt zuruckhalt, werden diesseits als Retentat gesammelt und abgefuhrt. In der
Membrantechnik kommen unterschiedliche Trenneffekte zu tragen; nicht nur
GroRenunterschiede der Komponenten (mechanischer Siebeffekt) sondern auch
L6sungs- und Diffusionseffekte werden genutzt. Je dichter die trennaktive Schicht der
Membran wird, desto dominierender werden Losungs- und Diffusionseffekte. Eine

hervorragende Einfuhrung in die Membrantechnologie bietet:

Melin / Rautenbach: Membranverfahren. Grundlagen der Modul- und
Anlagenauslegung. Springer, Berlin Heidelberg 2004.

Uber die Mdéglichkeiten des Einsatzes der Membrantechnologie zur Aufarbeitung von

Hydroformylierungsgemischen berichten

Priske, M. et al.: Reaction integrated separation of homogeneous catalysts in the
hydroformylation of higher olefins by means of organophilic nanofiltration. Journal
of Membrane Science, Volume 360, Issues 1-2, 15 September 2010, Pages 77-
83; doi:10.1016/j.memsci.2010.05.002.

Ein grofRer Vorteil der Membrantrennverfahren im Vergleich zu thermischen
Trennverfahren ist der geringere Energieeinsatz; allerdings stellt sich auch bei
Membrantrennverfahren das Problem der Desaktivierung des Katalysatorkomplexes.
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Gel6st wurde dieses Problem durch das in EP1931472B1 beschriebene Verfahren zur
Aufarbeitung von Hydroformylierungsgemischen, bei dem sowohl im Feed, im Permeat
und auch im Retentat der Membran ein bestimmter Kohlenmonoxid-Partialdampfdruck
aufrecht erhalten wird. Dadurch gelingt es erstmals, die Membrantechnologie wirksam
in der industriellen Hydroformylierung einzusetzen. Bei einer in Figur 3 der
EP1931472B1 gezeigten, besonderen Ausflhrungsform sind zwei
Membrantrenneinheiten mit einem Dinnschichtverdampfer kombiniert. Von dieser

Ausfuhrungsform geht die Erfindung als nachstliegenden Stand der Technik aus.

Ein spezifischer Nachteil von Membrantrennverfahren ist, dass diese noch
vergleichsweise junge Technologie mit der Verfugbarkeit der Membranen steht und fallt.
Spezielle Membranmaterialien, die sich fur die Abscheidung von Katalysatorkomplexen
eignen, sind noch nicht in grolken Mengen verfligbar. Die Auftrennung grofder
Stoffstrome erfordert aber sehr grofde Membranflachen und damit verbunden
entsprechend viel Material und hohe Investitionskosten.

Die dritte Gruppe von Trennverfahren, die in der Aufreinigung von Hydroformylierungs-
mischungen genutzt werden, sind adsorptive Trennverfahren. Hier wird der Effekt der
chemischen oder physikalischen Adsorption von Stoffen aus Fluiden an einem anderen
flissigen oder festen Stoff, dem Adsorbens, genutzt. Hierzu wird das Adsorbens in ein
Gefald eingefullt und von dem zu trennenden Gemisch durchstromt. Die mit dem Fluid
gefuhrten Zielstoffe interagieren mit dem Adsorbens und bleiben so an ihm haften,
sodass der aus dem Adsorber austretende Stoffstrom um die adsorbierten Stoffe
abgereichert (gereinigt) ist. Technisch werden mit Adsorbentien geflllte Gefalle auch
als Scavenger bezeichnet. Man unterscheidet reversible und irreversible Adsorber, je
nachdem, ob der Adsorber in der Lage ist, das adsorbierte Material wieder abzugeben
(Regeneration) oder es unldsbar bindet. Da Adsorber in der Lage sind, kleinste
FestkGrpermengen aus Stoffstromen aufzunehmen, eignen sich adsorptive
Trennverfahren insbesondere zur Feinreinigung. Fur die Grobreinigung sind sie indes
nicht geeignet, da das standige Austauschen irreversibler Adsorber bzw. das standige
Regenerieren reversibler Adsorber technisch aufwandig ist.
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Da sich adsorptive Trennverfahren besonders zur Abtrennung von Feststoffen eignen,
sind sie dafur pradestiniert, Katalysatorrickstande aus Reaktionsmischungen
abzuscheiden. Als Adsorbentien eignen sich hochporése Materialien wie beispielsweise

Aktivkohle oder funktionalisiertes Silica.

W02009049911A1 beschreibt Adsorbentien zur Entfernung von Rhodium aus
Reaktionsmischungen. Das Material basiert auf Polysiloxanen, modifiziert mit

Alkylharnstoff- bzw. Alkylthioharnstoff-artigen Gruppen.

W02006013060A1 offenbart mit Alkyl-(Thio) Ether-Gruppen modjifizierte Polysiloxane,
die sich ebenfalls als Adsorber zur Entfernung von Rhodium aus Reaktionsmischungen

eignen sollen.

In WO2010097428A1 wird die Abtrennung von katalytisch wirksamen Rh-Komplexen
aus Hydroformylierungs-Reaktionen dadurch bewerkstelligt, dass die
Reaktionsmischung zunachst auf eine Membrantrenneinheit geleitet und das bereits um
Rh abgereicherte Permeat sodann einem Adsorptionsschritt zugeflhrt wird.

Die in der diskutierten Patentliteratur beschriebenen Technologien sind grundsatzlich
fur Aufbereitung von Hydroformylierungsmischungen geeignet. Die jeweiligen
Trenntechniken weisen — wie Uberall in der Technik Ublich - ihre spezifischen Vor- und
Nachteile auf.

Im Lichte dieses Standes der Technik besteht die Aufgabe der Erfindung darin, ein
Verfahren zur Aufarbeitung von homogen katalysierten Hydroformylierungsmischungen
anzugeben, welches die spezifischen Vorteile der einzelnen Trenntechnologien nutzt,
dabei aber die spezifischen Nachteile weitestgehend vermeidet. Wichtigstes Ziel ist es
dabei, eine moéglichst vollstandige und zugleich schonende Katalysatorabscheidung zu
schaffen, die technisch zuverlassig arbeitet und geringe Investitions- und
Betriebskosten verursacht. Das Verfahren soll uneingeschrankt tauglich sein, den

Reaktionsaustrag von Oxo-Anlagen im ,world scale“-Format zu verarbeiten.
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Gel6st wird diese Aufgabe durch geschickte Kombination unterschiedlicher

Trenntechnologien unter Einhaltung bestimmter Betriebsparameter. Die erforderlichen

MafRnahmen sind in Anspruch 1 niedergelegt.

Gegenstand der Erfindung ist mithin ein Verfahren zur Herstellung von Alkoholen durch

homogen katalysierte Hydroformylierung von Olefinen zu Aldehyden und

anschlielender Hydrierung der Aldehyde mit den folgenden Schritten:

a)

b)

d)

f)

9)

h)

Bereitstellen von mindestens einem Olefin, von Synthesegas und von

einem Katalysatorsystem, sowie optional von einem Losungsmittel;
Hydroformylieren des Olefins in Gegenwart des Synthesegases und des
Katalysatorsystems in mindestens einem Hydroformylierungsreaktor unter
Bildung von zumindest Aldehyd sowie von Hochsiedern;

Abziehen eines flissigen Hydroformylierungsaustrags umfassend
Aldehyd, Olefin, gelostes Synthesegas, Katalysatorsystem und
Hochsieder aus dem Hydroformylierungsreaktor;

optionales Entgasen des flissigen Hydroformylierungsaustrags;
Auftrennen des flussigen Hydroformylierungsaustrags in einer ersten
Membrantrenneinheit in einen Produktstrom und in einen Reaktorrtcklauf,
wobei das Katalysatorsystem im Reaktorrlcklauf angereichert wird,;
RuckfUhren des Reaktorrucklaufs in den Hydroformylierungsreaktor;

optionales Entgasen des Produktstroms;

Auftrennen des Produktstroms in einer thermischen Trenneinheit in ein

gasformiges Kopfprodukt umfassend Aldehyd und Olefin und in ein
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flissiges Sumpfprodukt umfassend Aldehyd, Hochsieder und
Katalysatorkomplex;

i) Auftrennen des Sumpfprodukts in einer zweiten Membrantrenneinheit in
ein Permeat und in ein Retentat, wobei das Katalysatorsystem im Retentat
angereichert wird;

k) bei welchem die thermische Trenneinheit dergestalt betrieben wird, dass
80% bis 98% der mit dem Produktstrom in die thermische Trenneinheit
eingebrachten Masse als Kopfprodukt die thermische Trenneinheit wieder

verlasst;

) und bei welchem sowohl zumindest ein Teil des Kopfprodukts der
thermischen Trenneinheit, als auch das Permeat der zweiten
Membrantrenneinheit einer gemeinsamen oder getrennten Hydrierung

zugefuhrt werden.

Eine Grundidee der vorliegenden Erfindung besteht darin, die der ersten
Membrantrenneinheit nachgeschaltete thermische Trenneinheit bei vergleichsweise
milden Bedingungen zu fahren, was sich darin duf3ert, dass 80 bis 98 % der in die
thermische Trenneinheit eingebrachte Masse diese als Kopfprodukt wieder verlasst.
Bevorzugt wird etwa 90% der eingetragenen Masse als Kopfprodukt abgezogen. Die
Trennleistung dieser Stufe bleibt dann unter ihren technischen Moglichkeiten weit
zurlck, erfordert aber deutlich geringeren Energieeinsatz. Verglichen mit dem
herkdbmmlichen Betrieb einer thermischen Trenneinheit folgt aus den erfindungsgeman
mild gewahlten Betriebsbedingungen, dass das Zielprodukt (der Aldehyd) nicht
vollstandig Uber Kopf genommen wird, sondern Restaldehyd in nennenswerten Mengen
im Sumpf verbleibt. Die milden Bedingungen in der thermischen Trenneinheit bewirken
aber eine verringerte Desaktivierung an Katalysatorkomplex, der die erste

Membrantrenneinheit Uberwunden hat.



10

15

20

25

30

WO 2014/131623 PCT/EP2014/052779

-10 -

Die erste Membrantrenneinheit wird namlich ebenfalls nicht auf die vollstandige
Abscheidung des Katalysatorkomplexes getrimmt, was mit einer Verringerung der
Membranflache einhergeht. Bevorzugt betragt der Ruckhalt der ersten
Membrantrenneinheit hinsichtlich des Katalysatorkomplexes 60 bis 90 %, bevorzugt 70

bis 80% und ganz besonders bevorzugt 75%.

Der Ruckhalt R einer Membran ist Uber die ortlichen Konzentrationen einer
Komponente i des nicht permeierenden Stroms (Retentat) sowie des durch die
Membran permeierenden Stroms (Permeat) bestimmt. Sind Retentat und Permeat
entlang der Membran ideal durchmischt, so entsprechen die ortlichen Retentat- und
Permeatkonzentrationen den jeweiligen Konzentration des in Summe anfallenden
Retentats bzw. Permeats. Der Rluckhalt R einer Membran flr eine im zugefluhrten
Stoffstrom enthaltene Komponente i ist wie folgt definiert:

R=1- Cpi/CRi

Dabei ist cpjdie Konzentration der Komponente i im Permeat P und cr;die
Konzentration der Komponente i im Retentat R. Im Grenzfall eines vollstandigen
Ruckhalts der Komponente i durch die Membran ist cpi= 0 und R = 1. Im Fall einer

bevorzugten Permeation der Komponente i ist cpi > Cr;, und R < 0.

Der durch die erste Membrantrenneinheit permeierte und damit nicht rezyklierte
Katalysator wird im Sumpf der thermischen Trenneinheit angereichert und erst in der
zweiten Membrantrenneinheit nahezu vollstandig abgeschieden und als deren Retentat
zurtickgefuhrt. Da der Sumpfstrom der thermischen Trenneinheit zwischen 2 und 20%,
bevorzugt etwa 10 % der gesamten in die thermische Trenneinheit eingebrachte Masse
betragt, hat die zweite Membrantrenneinheit einen deutlich geringen Stoffstrom als die
erste Membrantrenneinheit zu verarbeiten und kann dementsprechend mit vertretbarem
apparativem Aufwand eine nahezu vollstandige Katalysatorabscheidung
bewerkstelligen. Insbesondere ermaoglicht der geringe Stoffstrom den wirtschaftlichen
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Einsatz einer zweistufigen Membrantrenneinheit, die bessere Trennergebnisse erzielt.

Dazu spater mehr.

Ein weiterer Vorteil der beschriebenen Betriebsweise der thermischen Trenneinheit
besteht darin, dass sich die im Hydroformylierungsreaktor gebildeten Hochsieder
ebenfalls im Sumpf der thermischen Trenneinheit konzentrieren und als Losungsmittel
fur den Katalysator dienen. Die Abscheidung des Katalysators erfolgt also in der ersten
Membrantrenneinheit aus dem Austrag des Hydroformylierungsreaktors,
wahrenddessen an der zweiten Membrantrenneinheit die Katalysatorabscheidung aus
dem Hochsiederstrom erfolgt. Da beide Membranen in unterschiedlichen Stoffsystemen
arbeiten, lasst sich die insgesamt erzielbare Abscheideleistung end-optimieren. Die
Endoptimierung erfolgt durch geeignete Wahl des Membranmaterials, der Verschaltung
innerhalb der Membrantrennstufe und der Betriebsbedingungen der einzelnen

Membranen.

Die Abscheidung des Katalysators wird auch durch die Verfugbarkeit von
Membranmaterialien erleichtert, welche flr den Einsatz in Hochsiederstromen
besonders geeignet sind. Zugleich wird eine Ruckfuhrung der Hochsieder Gber den am
Retentat der zweiten Membrantrenneinheit beginnenden, sekundaren Kreislauf in den
Hydroformylierungsreaktor vermieden, was eine die Raum-Zeit-Ausbeute der Reaktion
beeintrachtigende Hochsiederkonzentrierung im Reaktor verhindert.

Die Aufkonzentrierung von Hochsiedern im Hydroformylierungsreaktor kann auch
dadurch vermieden werden, dass das Retentat der zweiten Membrantrenneinheit nicht
in den Hydroformylierungsreaktor zurtickgeflhrt wird, sondern mit dem aus dem
Hydroformylierungsreaktor abgezogenen, flussigen Hydroformylierungsaustrag
vermischt und der ersten Membrantrenneinheit zugeflhrt wird. Der sekundare Kreislauf
wird somit nicht vor den Hydroformylierungsreaktor zurtckgefuhrt, sondern dahinter.

Dies hat zun&chst den Vorteil, dass selbst dann, wenn eine hinsichtlich der Hochsieder

weniger selektive Membran eingesetzt wird, die Hochsieder nicht als Inertkomponenten
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in die Hydroformylierung gefuhrt werden. Ein hoher Anteil von Inertkomponenten im
Reaktor fuhrt zu Ausbeuteverlusten. Ein weiterer wichtiger Vorteil der Ruckflhrung des
Retentats der zweiten Membrantrenneinheit in den Feed der ersten
Membrantrenneinheit anstatt in den Reaktorzulauf besteht darin, dass sich die
Regelungstechnik der Membrantrenneinheiten besser von der Regelungstechnik des
Reaktors isolieren lasst und auf diese Weise gegenseitige Interferenzen reduziert
werden. So nimmt ein Hydroformylierungsreaktor insbesondere bei Verarbeitung von
Rohstoffen, deren stoffliche Zusammensetzung Schwankungen unterliegt, einen
weniger stationaren Zustand ein als Trennapparat. Dies bedeutet, dass die Regelung
des Reaktors deutlich dynamischer arbeitet als die der Trennapparate. Ein
Zuruckfuhren des Retentats der zweiten Membrantrenneinheit vor den Reaktor fuhrt zu
einer weiteren Koppelung dieser Regelkreise, sodass sich instationares Verhalten des
Reaktors auch auf die Membrantrenneinheiten auswirkt. Durch Ruckflhren des
Retentats der zweiten Membranstufe hinter den Hydroformylierungsreaktor wird dieses
Problem weitestgehend vermieden. Naturlich wird dieser Vorteil auch dann genutzt,
wenn die in der zweiten Membrantrenneinheit eingesetzte Membran eine hohe
Durchlassigkeit fur Hochsieder aufweist und somit zur Hochsieder-Ausschleusung

genutzt wird.

Der Anteil an Katalysator, welcher die erste Membrantrenneinheit iberwindet und damit
nicht in primaren Katalysatorkreislauf vor den Reaktor zurtckgefuhrt wird, wird bei der
erfindungsgemalen Anlage in die thermische Trenneinheit eingebracht. Bei einem
Ruckhalt der ersten Membrantrenneinheit von 75 % gelangen also die verbleibenden
25% des Katalysator-Ligand-Komplexes in die thermische Trenneinheit. Der
Katalysator-Ligand-Komplex verlasst die thermische Trenneinheit im Wesentlichen tber
deren Sumpfstrom. Es ist jedoch zu erwarten, das geringe Mengen an Katalysator von
dem in der thermischen Trenneinheit entstehenden Dampf mitgerissen und Uber Kopf
ausgetragen werden. Mithin werden sich im Kopfprodukt der thermischen Trenneinheit

geringe Mengen an Katalysator finden.
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Um zu verhindern, dass diese Restmengen mit dem im Kopfprodukt vorherrschenden
Aldehyd aus der Anlage ausgetragen und damit unwiederbringlich verloren zu gehen,
sieht eine bevorzugte Weiterbildung der Erfindung vor, das Kopfprodukt der
thermischen Trenneinheit vor der Hydrierung durch einen Adsorber zu fahren. Der
Adsorber fangt die Katalysator-Restmengen ein und halt diese zurtick. Da der Grofteil
der Katalysatorrlckstande Uber die erste Membrantrenneinheit bzw. Gber den Sumpf
der thermischen Trenneinheit rezykliert werden, sind im Kopfprodukt der thermischen
Trenneinheit nur noch geringe Mengen an Katalysator zu erwarten. Der Einsatz des
Adsorbers ist deswegen an dieser Stelle sachdienlich.

Bei dem Adsorber handelt es sich um einen von dem kondensierten Kopfprodukt
durchstromtes Gefaly, welches mit einem Adsorbens geflllt ist, wie beispielsweise ein
modifiziertes Silica oder Aktivkohle. Der Adsorber verfugt Uber keine bewegten Bauteile
und hat auch keinen Eigenenergiebedarf, weswegen seine Betriebskosten
vergleichsweise gering sind. Da nur geringe Mengen an zu adsorbierendem Katalysator
erwartet werden, und der Katalysator deutlich teurer ist als das Adsorbens, ist der
Einsatz eines irreversiblen Adsorbens wirtschaftlich.

Die Anordnung des Adsorbers vor der Hydrierung bewirkt den Vorteil, dass sich
innerhalb des Hydrierreaktors kein Rhodium niederschlagt. So weist ein technisch
ausgefuhrter Hydrierreaktor durchaus die Fahigkeit auf, Rhodium zu adsorbieren;
jedoch setzen sich die Metalle an der Innenwand des Reaktors ab und lassen sich von
dieser nur unter einem erhohten Arbeitsaufwand wieder I6sen. Die Wiedergewinnung
des Rhodiums aus dem Adsorbens ist indes vielfach einfacher. Deshalb ist es sinnvoll
den Katalysator vor der Hydrierung zu adsorbieren. Auch ist ein eigens eingesetzter
Adsorber trennscharfer und daher selektiver als ein Hydrierreaktor.

Des Weiteren kann nicht ausgeschlossen werden, dass geringste Katalysatormengen
die zweite Membrantrenneinheit Uberwinden. Zwar wird eine Auslegung der zweiten
Membrantrenneinheit angestrebt, bei welcher der Katalysator Uber den sekundaren
Kreislauf nahezu vollstandig zurtckgefuhrt wird, jedoch erreicht auch eine Membran nie
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eine ideale Stofftrennung. Der Katalysator, der die zweite Membrantrenneinheit
uberwindet und sich in ihrem Permeat findet, sollte demnach gemal einer bevorzugten
Weiterbildung der Erfindung dadurch vor Verlust geschitzt werden, dass das Permeat
der zweiten Membrantrenneinheit vor der Hydrierung durch einen Adsorber gefahren
wird. Bezuglich des hinter der zweiten Membrantrenneinheit angeordneten Adsorbers
gilt prinzipiell das fUr den hinter der thermischen Trenneinheit angeordneten Adsorber

Gesagte.

Die adsorptiv gereinigten Stoffstrome Kopfprodukt der thermischen Trenneinheit und
Permeat der zweiten Membrantrenneinheit werden getrennt oder gemeinsam einer
Hydrierung unterworfen. Die Hydrierung hat primar den Zweck, die in der
Hydroformylierung gebildeten Aldehyde in die entsprechenden Alkohole zu Gberfuhren.
Freilich findet bereits im Oxo-Reaktor eine Hydrierung der Aldehyde als Folgereaktion
der Hydroformylierung statt; bei Rh-katalysierten Oxo-Prozessen sind das allerdings nur
etwa 3 %. Die Hydrierung im Hydroformylierungsreaktor ist eine bestenfalls geduldete
Folgereaktion, welche nicht die erforderliche Ausbeute an Alkoholen bewirkt. Die Haupt-
Hydrierleistung wird von dem Hydrierreaktor erbracht. Im Ubrigen sind auch die
Reaktionsbedingungen in der Hydrierung an diese Reaktion besser angepasst und
entsprechende Katalysatoren zugegen. Eine weitere Funktion der Hydrierung besteht
darin, die der Oxo-Reaktion entkommenen Rest-Olefine zu Alkanen umzusetzen und
sie dadurch hinsichtlich ihrer Reaktivitat zu entscharfen. Ein Teil der Olefine werden im

Ubrigen auch im Oxo-Reaktor hydriert.

Spatestens hinter der Hydrierung liegen also die erfindungsgeman hergestellten
Alkohole vor. Sie befinden sich in dem aus dem Hydrierreaktor abgezogenen
Hydrierungsgemisch und werden begleitet von besagten Alkanen als Leichtsieder sowie
von hydrierten Hochsiedern. Eine bevorzugte Weiterbildung der Erfindung sieht
demnach vor, das aus der Hydrierung abgezogene Hydrierungsgemisch einer
thermischen Aufarbeitung zu unterziehen unter Erhalt einer alkoholreichen Fraktion,
einer Leichtsiederfraktion und einer Hochsiederfraktion.
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Die Aufarbeitung des Hydrierungsgemischs erfolgt mittels klassischer Destillations-
Technologie, da diese sich bewahrt hat und auch keine Rucksicht mehr auf
Katalysatorreste genommen werden muss. Die thermische Aufarbeitung erfolgt
bevorzugt dreistufig mit Hilfe von dreier hintereinander geschalteten

Destillationskolonnen:

In einer ersten Destillationskolonne wird die Leichtsiederfraktion Uber Kopf aus dem
Hydrierungsgemisch abgetrennt. Im Sumpf der ersten Destillationskolonne sammeln
sich die Hochsieder sowie der Alkohol. Die Uber Kopf abgetrennte Leichtsiederfraktion
wird aus dem Prozess ausgeschleust und als Wertprodukt verkauft. Werden
beispielsweise C9-Alkohole aus C8-Olefinen hergestellt, umfasst die
Leichtsiederfraktion Uberwiegend C8-Alkane sowie eine geringe Menge in der
Hydrierung nicht umgesetzter C9-Aldehyd. Ein solches ,leichtes Oxod6l“ kann als

Losemittel fur verschiedene Bereiche verwendet werden.

Das Uber den Sumpf der ersten Destillationskolonne ausgetragene Gemisch aus
Hochsiedern und Alkoholen wird nun einer zweiten Destillationskolonne aufgegeben.
Diese trennt Uber Kopf eine alkoholreiche Fraktion ab, die das eigentliche
Hauptwertprodukt des erfindungsgemafen Verfahrens darstellt. Im Sumpf der zweiten
Destillationskolonne sammelt sich Uberwiegend die Hochsiederfraktion begleitet von
Rest-Alkohol.

Diese Sumpffraktion wird einer dritten Destillation zugefuhrt, Gber deren Kopf der
verbleibende Alkohol gewonnen wird. Im Sumpf der dritten Destillationskolonne wird die
Hochsiederfraktion gewonnen und als Nebenprodukt vermarktet. Bei dem auf diese
Weise erhaltenen ,schweren Oxod6l“ handelt es sich um eine hoch siedende Flussigkeit
mit hohem Flammpunkt, welche vorwiegend als Losemittel in der MineralGlindustrie, als
Hilfsmittel in der Lack-, Leder- und Gummiindustrie, sowie in der Papier- und

Textilherstellung verwendet wird.
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Je nach Fahrweise der Oxo-Reaktion ist der Umsatz der eingetragenen Alkene nicht
vollstandig. In der Praxis kann der Umsatz auf etwa 93 % begrenzt sein, was bedeutet,
dass etwa 7 % der eingetragenen Alkene den Oxo-Reaktor wieder mit dem
Reaktionsgemisch verlassen. Die nicht umgesetzten Alkene gehen spatestens in der
Hydrierung verloren. Um dies zu verhindern, kann die Hydrierung auch hinter der
Produktabtrennung angeordnet werden was zur Folge hat, dass die sich in der
Leichtsiederfraktion auch die nicht umgesetzten Alkene finden. Diese kbnnen dann
zurlick in den Oxo-Reaktor geflhrt werden, um dort erneut der Hydroformylierung
vorgelegt zu werden. Auf diese Weise wird der Verlust von Alkenen verringert. Falls
also die Hydrierung hinter der Produktabtrennung angeordnet wird, wird das
Kopfprodukt der thermischen Trenneinheit nicht vollstandig, sondern nur teilweise der
Hydrierung zugefuhrt; die darin enthaltenen Alkene werden in die Oxo-Reaktion
rezykliert. Nachteil dieser Ausfuhrungsform ist, dass fUr jede der erhaltenen Fraktionen

eine eigene Hydrierung vorgesehen werden muss.

Nach diesem Exkurs zur Aufarbeitung des Hydrierungsgemisches und zur Anordnung
der Hydrierung zurtck zu der vornehmlich interessierenden Aufarbeitung des
Hydroformylierungsaustrags:

Die thermische Trenneinheit wird einfachstenfalls mit einer Destillationskolonne
realisiert. Eine bevorzugte Ausfihrungsform der Erfindung sieht jedoch vor, dass die
thermische Trenneinheit aus einem Fallfimverdampfer und einem
Dunnschichtverdampfer gebildet wird, wobei Dinnschichtverdampfer und
Fallfilmverdampfer seriell miteinander verschaltet sind. Dabei wird der
DUnnschichtverdampfer bevorzugt hinter dem Fallfilmverdampfer angeordnet.
Dunnschichtverdampfer und Fallfilmverdampfer sind an sich bekannte thermische
Trennapparate.

Der Dunnschichtverdampfer (engl.: thin film evaporator) weist eine im Wesentlichen
zylindrische, mit Dampf beheizte Innenwandung auf, auf der mittels rotierender

Verteilorgane eine dinne Schicht des Ausgangsgemischs aufgebracht wird. Die
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motorisch angetriebenen Verteilorgane (,Wischer”) werden bendtigt, um das rasch auf

den Platten verdampfende Gemisch auszubringen und zu verteilen.

Der Fallfiimverdampfer (engl.: falling film evaporator) umfasst ein im Wesentlichen
vertikal verlaufendes, von auf’en beheiztes Rohr, an dessen Innenseite das
Ausgangsgemisch in einem dunnen Film herab rinnt und dabei verdampft. Die
unverdampften Komponenten werden am bodenseitigen Ende des Rohrs als Sumpf
abgezogen, die verdampften Komponenten verlassen das andere Ende des Rohrs als
Kopfprodukt. Der Fallfimverdampfer kommt mithin ohne bewegliche Teile aus.

Gemeinsames konstruktives Merkmal von Dunnschichtverdampfer und
Fallflmverdampfer ist also mindestens ein beheiztes, flachiges Verdampfungsorgan, auf
dem eine dinne Schicht des flissigen Ausgangsgemisches aufgegeben und teilweise
verdampft wird. Eine eingehende Beschreibung von Dunnschichtverdampfer und

Fallflmverdampfer findet sich im ULLMANN:

Billet, Reinhard: Evaporation. Ullmann's Encyclopedia of Industrial Chemistry.
Published Online: 15 JUN 2000 DOI: 10.1002/14356007.b03_03

Alternativ ist es moglich, die thermische Trenneinheit mit Hilfe von zwei oder drei in
Serie geschalteten Fallfilmverdampfern zu realisieren. Dies ermoglicht eine Flachen-
und Verweilzeitminimierung, erhoht die Betriebsflexibilitat und fuhrt zu einer fir den

Katalysator besonders schonenden Trennung.

Die Trennapparate zur Realisierung der thermischen Trenneinheit werden bevorzugt bei

einem Unterdruck zwischen 3 und 500 hPa betrieben.

Die erste Membrantrenneinheit wird einfachstenfalls als ,Feed-and-Bleed®-System mit
einem einzelnen Rezirkulationskreislauf (einem so genannten Loop) ausgefuhrt. Im

Rezirkulationskreislauf wird ein Teil des Retentats in den Feed zurlckgefuhrt.
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Die Permeatqualitat kann zunachst dadurch verbessert werden, dass die

Membrantrenneinheit aus mehreren seriellen Loops aufgebaut wird.

Weiter kann die Permeatqualitat dadurch verbessert werden, dass ein mehrstufiges
Feed-and-Bleed-System als Membrantrenneinheit genutzt wird. Dabei handelt es sich
um eine mehrstufige Membrankaskade, welche Uber mehrere Rezirkulationskreislaufe
bzw. Loops verflugt. Kaskadierte Feed-and-Bleed-Membransysteme kdnnen entweder
als ,Abtriebskaskade” oder als ,Verstarkerkaskade® ausgefuhrt sein. Jede Stufe einer
solchen Kaskade kann aus einen oder mehreren Loops aufgebaut werden.

Gegenduber einer in den Membrantechnik ebenfalls gebrauchlichen
»l1annenbaumverschaltung® erlauben als ,Feed und Bleed® System aufgebaute
Membrankaskaden den Betrieb bei in Qualitat und/oder Quantitat schwankender
Zulaufbedingungen und/oder sich zeitlich verandernder Membranperformance. Bei
hohen Konzentrierungsfaktoren flhrt eine Abtriebskaskade zu einer besseren
Gesamtpermeatqualitat als eine Verstarkungskaskade bei gleicher verbauter
Membranflache. Weiterhin besitzt eine Verstarkungskaskade den Nachteil, dass
bendtigte Flache gegenuber einer einstufigen Membrantrenneinheit mehr als doppelt so
grol} ist. Bei einer Abtriebskaskade hingegen kdnnen auch nahezu beliebige
Membranflache zwischen einer einstufigen Membrantrenneinheit und einer
Verstarkungskaskade umgesetzt werden. Dies ist insbesondere dann wichtig, wenn
eine Verstarkungskaskade aufgrund der hohen bendtigten Membranflache nicht
wirtschaftlich ist und eine einstufige Membrantrenneinheit aufgrund

unzureichender Abtrennung nicht einsetzbar ist.

Aus diesen Grunden bietet es sich an, eine zweistufige Membrankaskade mit teilweiser
Permeatrickfihrung als erste Membrantrenneinheit einzusetzen. Zuruckgeflhrt wird
dabei das Permeat aus dem Rezirkulationskreislauf bzw. den Kreislaufen mit der
schlechtesten Permeatqualitat, welches in der Regel die Loops mit der h6chsten
Retentatkonzentration am Ende der Aufkonzentrierungsstrecke sind. Diese
Verschaltung wird in der Membrantechnik ,zweistufige Abtriebskaskade” genannt. Die
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Rezirkulationskreislaufe mit Permeatrickfihrung am Ende der Kaskade werden auch
als Konzentratloops bezeichnet. Eine Verschaltung mit Konzentratloops mit

Permeatrickflhrung ermoglicht ein reineres Gesamtpermeat.

Ganz besonders bevorzugt wird die genutzte Membranflache der Konzentratloops
kleiner ausgefuhrt als die genutzte Membranflache der Ubrigen Loops. Auf diese Weise
wird ohne Verschlechterung des Trennergebnisses der Membranflachenbedarf gesenkt.

Die zweite Membrantrenneinheit wird bevorzugt als zweistufige Verstarkungskaskade
ausgefuhrt. Bei einer zweistufigen Verstarkungskaskade handelt es sich um eine
mehrstufige Membrankaskade mit teilweiser RetentatruckfUhrung. Zurackgefuhrt wird
dabei das Gesamtretentat aus der zweiten Stufe. Sowohl die erste als auch die zweite
Stufe der zweistufigen Verstarkungskaskade kénnen aus einem oder mehreren
Membranloops aufgebaut werden. Zum einen sind die hier benétigten
Konzentrierungsfaktoren niedrig genug, dass eine Verstarkungskaskade aufgrund des
Trennergebnisses gegenuber einer Abtriebskaskade vorteilhaft ist. Zum anderen sind
die zu erzeugenden Permeatmengen und damit die bendtigen Membranflachen so
klein, dass eine Verstarkungskaskade wirtschaftlich ist.

Die erfindungsgemafe Aufarbeitung von Hydroformylierungsmischungen ist
grundsatzlich auf jedwede homogene katalysierte Hydroformylierung mit flissigem
Reaktionsaustrag (liquid recycle) anwendbar. Bevorzugt wird sie jedoch auf Rhodium-
katalysierte Hydroformylierungen angewendet, da diese Katalysatorsysteme aufgrund
des hohen Rhodium-Preises eine besonders sorgfaltige Katalysatorabtrennung
erfordern. Ganz besonders bevorzugt wird die Erfindung bei Prozessen angewandt, in
denen ein Rhodium-System als Katalysator eingesetzt wird, welches einen Organo-
Phosphor-Liganden besitzt. Zu den Organo-Phosphor—Liganden zahlen Phosphine,
Phosphite und Phosphoramidite. Besonders interessant ist der Einsatz von Rhodium-
Katalysatoren mit Phosphit-Liganden, da diese durch ihre besonders hohe Selektivitat
bestechen. Allerdings sind die Phosphite besonders anfallig gegen Zersetzung. Da das
erfindungsgemalfe Verfahren auf eine besonders schonende Katalysatorabtrennung
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ausgerichtet ist, ermoglicht es den wirtschaftlichen Einsatz von Rhodium-Phosphit-
Systemen im industriellen Malstab.

Da die Chemie und Reaktionstechnik der Rhodium-katalysierten Hydroformylierung

ausfthrlich in

Van Leeuwen, Piet W.N.M und Claver, Carmen (Edit.): Rhodium Catalyzed
Hydroformylation. Catalysis by Metal Complexes. Volume 22. Kluwer, 2000.

beschrieben wird, ertbrigen sich weitergehende Ausfuhrungen dazu.

In dem erfindungsgemafien Verfahren kbnnen grundsatzlich alle hydroformylierbaren
Olefine eingesetzt werden. Dies sind in der Regel solche Olefine mit 2 bis 20
Kohlenstoffatomen. In Abhangigkeit von dem eingesetzten Katalysatorsystem kénnen
sowohl endstandige, als auch nicht-endstandige Olefine hydroformyliert werden.
Rhodium-Phosphit-Systeme kdnnen sowohl endstandige, als auch nicht-endstandige
Olefine als Substrat verwenden.

Die eingesetzten Olefine mussen auch nicht als Reinstoff eingesetzt werden, vielmehr
kénnen auch Olefingemische als Edukt genutzt werden. Olefingemische sind zu
verstehen einerseits als Gemische verschiedener Isomere von Olefinen mit einer
einzigen Anzahl von Kohlenstoffatome; andererseits kann ein Olefingemisch aber auch
Olefine mit unterschiedlichen Anzahlen von Kohlenstoffatomen und deren Isomere
umfassen. Ganz besonders bevorzugt werden Olefine mit 8 Kohlenstoffatomen in dem
Verfahren eingesetzt und mithin zu Aldehyden mit 9 Kohlenstoffatomen hydroformyliert
und anschlief3end die Aldehyde zu Alkohol mit 9 Kohlenstoffatomen hydriert. Auf diese

Weise erhalt man aus den Cg-Olefinen Isononanol (INA).

Das erfindungsgemafe Verfahren wird ausgefuhrt und verkorpert in einer
entsprechenden Anlage fur die Herstellung von Alkohol. Eine solche Anlage ist
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ebenfalls Gegenstand der Erfindung. Die erfindungsgemaiie Anlage weist die folgenden

Apparate auf:

a)

b)

d)

mindestens einen Hydroformylierungsreaktor mit einem Edukteinlass und

einem Produktauslass,

eine erste Membrantrenneinheit mit einem ersten Membraneingang,

einem ersten Permeatanschluss und einem ersten Retentatanschluss,

eine thermische Trenneinheit mit einem Produkteinlass, einem

Kopfanschluss und einem Sumpfanschluss,

eine zweite Membrantrenneinheit mit einem zweiten Membraneingang,

einem zweiten Permeatanschluss und einem zweiten Retentatanschluss,

mindestens einen Hydrierreaktor mit einem Aldehydeingang und einem
Alkoholausgang.

Diese Apparate sind Stoff Ubertragend wie folgt miteinander verschaltet:

f)

9)

h)

der Produktauslass des Hydroformylierungsreaktors ist direkt oder tber
einen Entgaser auf den ersten Membraneingang der ersten
Membrantrenneinheit geschaltet,

der erste Retentatanschluss der ersten Membrantrenneinheit ist auf den

Edukteinlass des Hydroformylierungsreaktors geschaltet,

der erste Permeatanschluss der ersten Membrantrenneinheit ist direkt
oder Uber einen Entgaser auf den Produkteinlass der thermischen
Trenneinheit geschaltet,



10

15

20

25

WO 2014/131623 PCT/EP2014/052779

-22.

i) der Sumpfanschluss der thermischen Trenneinheit ist auf den zweiten
Membraneingang der zweiten Membrantrenneinheit geschaltet,

k) der Kopfanschluss der thermischen Trenneinheit ist direkt oder Gber einen

Adsorber auf den Aldehydeingang des Hydrierungsreaktors geschaltet,

) der zweite Retentatanschluss der zweiten Membrantrenneinheit ist
zusammen mit dem Produktauslass des Hydroformylierungsreaktors auf
den ersten Eingang der ersten Membrantrenneinheit geschaltet,

m) der zweite Permeatanschluss der zweiten Membrantrenneinheit ist direkt
oder Uber den Adsorber auf den Aldehydeingang des Hydrierungsreaktors

geschaltet.

Die Besonderheit der Anlage besteht darin, dass die sekundare Katalysatorrtckfuhrung
ausgehend von dem zweiten Retentat am Schluss der zweiten Membrantrenneinheit
auf den Eingang der ersten Membrantrenneinheit eingeschaltet ist und nicht auf den
Eingang des Hydroformylierungsreaktors. Dies verhindert Hochsiederbildung im
Hydroformylierungsreaktor und verbessert insbesondere die Regelbarkeit der

erfindungsgemafen Anlage.

Eine weitere Schaltungsbesonderheit dieser Anlage besteht darin, dass beide vom
Katalysator befreiten Produktstrome vom Kopf der thermischen Trenneinheit und aus
dem Permeat der zweiten Membrantrenneinheit auf den Aldehydeingang des

Hydrierungsreaktors geschaltet sind.

Weiterer Gegenstand der Erfindung ist die Verwendung dieser Anlage zur Durchfuhrung

eines erfindungsgemalen Verfahrens.
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Weitere bevorzugte Ausfuhrungsformen der Erfindung ergeben sich aus der nun

folgenden detaillierten Beschreibung einer erfindungsgemafiien Anlage und des damit

durchgefuhrten erfindungsgemafien Verfahrens. Hierflr zeigen:

Figur 1:

Figur 2:

Figur 3:

Figur 4:

Figur 5:

Figur 6:

Figur 7:

Schaltbild einer ersten AusfUhrungsform mit zwei getrennten

Adsorbern;

Schaltbild einer zweiten Ausfuhrungsform einer erfindungsgemafen

Anlage mit einem gemeinsamen Adsorber;

Detaildarstellung der Aufreinigung;

Erste Ausfuhrungsform der thermischen Trenneinheit bestehend
aus Fallfilmverdampfer und Dunnschichtverdampfer;

Zweite Ausflihrungsform der thermischen Trenneinheit bestehend

aus zwei Fallfilmverdampfern;

Detaildarstellung erste Membrantrenneinheit als zweistufige
Abtriebskaskade;

Detaildarstellung zweite Membrantrenneinheit als zweistufige
Verstarkungskaskade.

Figur 1 zeigt das Schaltbild einer erfindungsgemafien Anlage mit welcher das

erfindungsgemalfe Verfahren durchgefuhrt werden kann. Wie Ublich ist das Schaltbild

vereinfacht, um die Lesbarkeit zu verbessern. Selbstverstandliche

Anlagenkomponenten wie Ventile, Pumpen und dergleichen sind nicht dargestellt.

Kernstlck der Anlage bildet ein Hydroformylierungsreaktor 1. Hierin findet die

Hydroformylierungsreaktion statt. Dabei wird ein Olefin 2 mit Synthesegas 3 - eine
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Mischung aus Kohlenmonoxid und Wasserstoff - in Gegenwart eines homogen geldsten
Katalysators zu entsprechenden Aldehyden mit einem Kohlenstoffatom mehr
umgesetzt. Bei dieser Reaktion handelt es sich um eine Gas/Flussigphasen-Reaktion,
bei welcher das Olefin und die Reaktionsprodukte in der fliussigen Phase vorliegen,
wahrenddessen ein Teil des Synthesegases 3 die Gasphase bildet und ein anderer Tell
des Synthesegases in der flissigen Phase gelbst ist. Ebenfalls in der flissigen Phase
gelbst ist ein homogener Katalysatorkomplex.

Optional kann dem Hydroformylierungsreaktor 1 ein Losungsmittel zugefuhrt werden,
etwa Alkane, die das eingesetzte Olefin begleiten. Die Hydroformylierung findet dann in
Gegenwart des optionalen Losungsmittels statt.

Als Reaktorbauart kommen grundsatzlich solche Apparate in Betracht, die eine Gas-
Flissigphasenreaktion erlauben. Bevorzugt wird ein Blasensaulen-Reaktor eingesetzt.
Blasensaulen-Reaktoren sind im Stand der Technik allgemein bekannt und werden

ausfuhrlich im ULLMANN beschrieben:

Deen, N.G., Mudde, R.F., Kuipers, J.A.M., Zehner, P. and Kraume, M.: Bubble
Columns. Ullmann's Encyclopedia of Industrial Chemistry. Published Online: 15
January 2010. DOI: 10.1002/14356007.b04_275.pub2

Da Blasensaulenreaktoren aufgrund ihres Stromungsverhaltens sich nicht beliebig
skalieren lassen, ist es bei einer Anlage mit sehr groer Produktionskapazitat
erforderlich, statt eines einzelnen grolien Reaktors zwei oder mehr parallel geschaltete
kleinere Reaktoren vorzusehen. So kbnnen bei einer world-scale Anlage mit einer
Leistung von 30 t/h entweder zwei oder drei Blasensaulen mit jeweils 15 t/h bzw. 10 t/h
Kapazitat vorgesehen werden. Die Reaktoren arbeiten bei denselben Reaktions-
bedingungen parallel. Die Parallelschaltung mehrerer Reaktoren hat auch den Vorteil,
dass bei einer geringeren Anlagenauslastung der Reaktor nicht im energetisch
ungunstigen Teillastbereich gefahren werden muss. Stattdessen wird einer der
Reaktoren komplett abgeschaltet und der andere Reaktor weiterhin unter Volllast
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gefahren. Eine Dreifachverschaltung kann entsprechend noch flexibler auf
Bedarfsanderungen reagieren.

Wenn also hier von einem Hydroformylierungsreaktor die Rede ist, heif3t das nicht
zwangslaufig, dass es sich nur um einen Apparat handelt. Es kdnnen auch mehrere

miteinander verschaltete Reaktoren gemeint sein.

Die Reaktion wird bei Gblichen Bedingungen durchgefuhrt.

Besonders bevorzugt sind eine Temperatur von 120 °C bis 160 °C und ein Druck von
20 bis 28 MPa. Bei diesen Bedingungen wird ein Umsatz von > 90 % angestrebt.
Synthesegas mit einem Wasserstoff/Kohlenmonoxid-Verhaltnis von 1:1 wird im
Uberschuss in den Reaktor gefahren.

Als Substrat fur die Hydroformylierung kommen grundsatzlich alle Olefine in Betracht,
die der Oxo-Reaktion zuganglich sind. Dies sind insbesondere die Olefine mit zwei bis
zwanzig Kohlenstoffatomen. Besonders bevorzugt werden C6 - C12 Olefingemische
eingesetzt. Fur die INA-Produktion verwendet man Olefingemische mit einem hohen
Gehalt an Isoocten wie beispielsweise das bei Evonik Industries erhaltliche Di-n-Buten
(CAS-Nr. 10071-47-9).

Als Katalysatorsystem kommen die folgenden Homogenkatalysatoren in Betracht:

Besonders werden Rhodium-Phosphit-Systeme als Homogenkatalysator eingesetzt. Ein
solches System kann zum Beispiel aus Rhodiumnonanoat und Tris(2,4-di-tert-
butylphenyl)phosphit dargestellt werden. Die Metallkonzentration sollte zwischen 5 und

100 ppm liegen und das Ligand/Rhodium-Verhaltnis bevorzugt etwa 5:1 betragen.

In der Hydroformylierung bilden sich neben den gewilnschten Aldehyden in
anschlielender Folgereaktion auch die entsprechenden Alkohole sowie Hochsieder. Zu
den Hochsiedern gehdren unter anderem Dimere, Trimere, Aldolprodukte, Tishchenko-
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Produkte, Ester und Ether. Die Hochsiederbildung in der Reaktion ist unerwlnscht, da
sie zu Ausbeuteverlusten fuhrt, ist aber reaktionstechnisch nicht vollig zu vermeiden.
Die Hochsieder mUssen deswegen entsprechend inrer Bildungsrate aus dem Prozess
ausgeschleust werden. Die Bezeichnung Hochsieder ruhrt daher, dass diese
Substanzen einen héheren Siedepunkt aufweisen als der Aldehyd, weswegen sich die
Hochsieder am Sumpf der thermischen Trenneinheit bzw. der Destillation hinter der
Hydrierung ansammeln. Demgegenuber gehdren zu den Leichsiedern Olefine, Alkane
und Aldehyde, die in der Hydroformylierung oder der Hydrierung gebildet werden bzw.
bereits in dem Olefingemisch vorhanden sind.

Aus dem Reaktor 1 wird ein flissiger Hydroformylierungsaustrag 4 abgezogen, welcher
neben dem gewulnschten Aldehyd auch unumgesetztes Olefin, in der Flussigkeit
gelostes Synthesegas, das homogen geldste Katalysatorsystem, weitere Leichtsieder
und die Hochsieder enthalt. Sofern ein optionales Losungsmittel eingesetzt wird, gehort

dieses zu den Leichtsiedern.

In einem ersten Warmetauscher 5 wird der Hydroformylierungsaustrag 4 auf eine
Temperatur von etwa 40 bis 50 °C abgekuhlt. In einem ersten Entgaser 9a wird der
Hydroformylierungsaustrag 4 auf etwa 0.5 MPa entspannt und das dabei ausperlende
Synthesegas 3 in den Reaktor 1 zurtckgefuhrt. Sodann wird der Hydroformylierungs-
austrag 4 einer ersten Membrantrenneinheit 6 aufgegeben. Bei der Membrantrenn-
einheit 6 handelt es sich um eine mehrstufige Abtriebskaskade, die Anhand der Figur 6
naher erlautert werden wird. Fur den funktionalen Zusammenhang genutgt es aber, die

erste Membrantrenneinheit 6 wie eine Einzelmembran aufzufassen.

Der anstromende Hydroformylierungsaustrag 4 wird in der ersten Membrantrenneinheit
6 in einem Produktstrom 7 und in einen Reaktorrtcklauf 8 aufgetrennt, wobei das im
Hydroformylierungsaustrag 4 enthaltene Katalysatorsystem im Reaktorricklauf 8
angereichert wird. Der Produktstrom 7 stellt dabei das Permeat der ersten
Membrantrenneinheit 6 dar, wahrenddessen der Reaktorrucklauf 8 ihr Retentat bildet.
Da die erste Membrantrenneinheit 6 das Katalysatorsystem deutlich langsamer
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passieren lasst als die Ubrigen Bestandteile des Hydroformylierungsaustrags 4, reichert
sich im Reaktorrtcklauf 8 das Katalysatorsystem an. Die Membrantrenneinheit 6 wird
vorzugsweise so gefahren, dass sich etwa drei Viertel des aus dem
Hydroformylierungsreaktors 1 ausgetragenen Katalysatorsystems im Reaktorricklauf 8
findet. Der Rlckhalt der ersten Membrantrenneinheit betragt hinsichtlich des
Katalysatorsystems somit 75%. Daflr sind folgende Betriebsparameter einzuhalten:

Die Membrantemperatur liegt zwischen 20 und 160°C, bevorzugt zwischen 25 und 90°C
und besonders bevorzugt zwischen 30 und 60°C. In den Konzentratloops kann eine um
10 bis 30 K hohere Temperatur vorteilhaft sein. Die transmembrane Druckdifferenz liegt
zwischen 1 und 10 MPa, bevorzugt zwischen 1.5 und 5 MPa. Besonders bevorzugt
wird die Membran bei etwa 2.5 bis 3.5 MPa Transmembrandruck betrieben. Die

bevorzugt eingesetzte Membranmodulbauweise ist das Spiralwickelelement.

Vorzugsweise werden Membranen eingesetzt, die eine trennaktive Schicht aus einem
Material, ausgewahlt aus Celluloseacetat, Cellulosetriacetat, Cellulosenitrat,
regenerierter Cellulose, Polyimiden, Polyamiden, Polyetheretherketonen, sulfonierten
Polyetheretherketonen, aromatischen Polyamiden, Polyamidimiden,
Polybenzimidazolen, Polybenzimidazolone, Polyacrylnitril, Polyarylethersulfone,
Polyester, Polycarbonaten, Polytetrafluorethylen, Polyvinylidenfluorid, Polypropylen,
endstandig oder seitenstandig organomodifiziertem Siloxan, Polydimethylsiloxan,
Silicone, Polyphosphazene, Polyphenylsulfide, Polybenzimidazole, 6.6 Nylon®,
Polysulfone, Polyaniline, Polypropylene, Polyurethane, Acrylonitril/Glycidylmethacrylat
(PANGMA), Polytrimethylsilylpropyne, Polymethylpentyne, Polyvinyltrimethylsilan,
Polyphenylenoxid, alpha-Aluminiumoxide, gamma-Aluminiumoxide, Titaniumoxide,
Siliciumoxide, Zirconiumoxide, mit Silanen hydrophobisierte keramische Membranen,
wie sie in EP 1 603 663 B1 beschrieben sind, Polymere mit intrinsischer Mikroporositat
(PIM) wie PIM-1 und anderen, wie sie z. B. in EP 0 781 166 und in ,Membranes® von |.
Cabasso, Encyclopedia of Polymer Sience and Technlogy, John Wiley and Sons, New
York, 1987, beschrieben werden, aufweisen. Die oben genannten Stoffe konnen
insbesondere in der trennaktiven Schicht ggf. durch Zugabe von Hilfsstoffen vernetzt
vorliegen oder als so genannte Mixed Matrix Membranen mit Fullstoffen wie z.B.
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Carbon Nano Tubes, Metal Organic Frameworks oder Hollow Spheres sowie Partikel
von anorganischen Oxiden oder anorganische Fasern, wie z. B. Keramik- oder

Glasfasern versehen sein.

Besonders bevorzugt werden Membranen eingesetzt, die als trennaktive Schicht eine
Polymerschicht aus endstandig oder seitenstandig organomodifiziertem Siloxan,
Polydimethylsiloxan oder Polyimid aufweisen, die aus Polymeren mit intrinsischer
Mikroporositat (PIM) wie PIM-1 aufgebaut sind, oder wobei die trennaktive Schicht Gber

eine hydrophobierte keramische Membran aufgebaut ist.

Ganz besonders bevorzugt werden Membranen aus endstandig oder seitenstandig
organomodifiziertem Siloxanen oder Polydimethylsiloxanen eingesetzt. Solche

Membranen sind kommerziell erhaltlich.

Neben den oben genannten Materialien kdnnen die Membranen weitere Materialien
aufweisen. Insbesondere kbnnen die Membranen Stutz- oder Tragermaterialien
aufweisen, auf die die trennaktive Schicht aufgebracht ist. Bei solchen
Verbundmembranen liegt neben der eigentlichen Membrane noch ein Stutzmaterial vor.
Eine Auswahl von Stutzmaterialien beschreibt EP 0 781 166, auf welches explizit

verwiesen wird.

Eine Auswahl von kommerziell erhaltlicher Losungsmittel stabiler Membranen sind die
MPF und Selro Serien von Koch Membrane Systems, Inc., unterschiedliche Typen von
Solsep BV, die Starmem™ Serie von Grace/UOP, die DuraMem™ und PuraMem™
Serie von Evonik Industries AG, die Nano-Pro Serie von AMS Technologies, die HITK-
T1 von IKTS, sowie oNF-1, oNF-2 und NC-1 von der GMT Membrantechnik GmbH und

die inopor®nano Typen der Inopor GmbH.

Das Retentat der ersten Membrantrenneinheit 6 — hier als Reaktorrtcklauf 8 oder auch
als primares Rezyklat bezeichnet — enthalt neben der hohen Rhodiumkonzentration die
ubrigen Stoffe des Hydroformylierungsaustrags, namlich Aldehyd, Olefin, gelGstes
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Synthesegas, weitere Leichtsieder und Hochsieder. Der Reaktorrtcklauf 8 wird in den
Hydroformylierungsreaktor 1 zurtickgefuhrt. Der Reaktorricklauf braucht dabei nicht -
wie in der Zeichnung vereinfacht dargestellt - zusammen mit dem Frisch-Olefin 2 und
dem frischen Synthesegas 3 in den Reaktor 1 eingespeist werden. Es ist durchaus
denkbar, diese 3 Strome an unterschiedlichen Stellen getrennt in den
Hydroformylierungsreaktor 1 einzuspeisen.

Um zu verhindern, dass das Katalysatorsystem in der ersten Membrantrenneinheit 6
seine Aktivitat verliert, wird dieser Membrantrennschritt unter Einhaltung eines Mindest-
CO-Partialdampfdruckes durchgeflhrt. Dieser sollte, wie in EP1931472B1 geschildert,
mindestens 100 kPa betragen. Aus diesem Grund erfolgt die Entspannung in

Entgaser 9a nicht vollstandig sondern nur bis auf 0.5 MPa. Das geldste Synthesegas
soll namlich erst hinter der Membran entfernt werden. Hierflr wird der Produktstrom 7 in
einem zweiten Entgaser 9b auf Atmospharendruck entspannt. Das im Permeat der
ersten Membrantrenneinheit verbliebene Synthesegas entweicht dabei vollstandig und

wird aus der Anlage abgeflhrt.

Sodann wird der entgaste Produktstrom 7 in eine thermische Trenneinheit 10 UGberflhrt.
Dabei handelt es sich einfachstenfalls um eine Destillationskolonne, bevorzugt jedoch
um eine Kombination aus einem Dunnschichtverdampfer und einem Fallfilmverdampfer
(vgl. Figur 4) oder einer Kombination von zwei oder drei Fallflmverdampfern (vgl. Figur
5).

In der thermischen Trenneinheit 10 wird der Produktstrom 7 unter Warmeeinwirkung
verdampft. Hierfur wird am Fallfilmverdampfer eine Sumpftemperatur von 90°C
eingestellt; die Sumpftemperatur am Dunnschichtverdampfer betragt 100°C. Unterstltzt
wird die Verdampfung durch ein angelegtes Vakuum von jeweils etwa 30 hPa. Auf diese
Weise verdampft mehr als 90 % der mit dem Produktstrom 7 in die thermische
Trenneinheit 10 eingebrachten Masse. Diese dampfformige Masse bildet das
Kopfprodukt 11 der thermischen Trenneinheit. Da die eingebrachten Komponenten
unterschiedliche Siedepunkte aufweisen, findet durch die Verdampfung nicht nur eine
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rein quantitative Trennung des Produktstroms 7 statt sondern auch eine qualitative:
Aufgrund des niedrigeren Siedepunkts werden Aldehyd, Alkohol und die tbrigen
Leichtsieder bevorzugt im Kopfprodukt 11 angereichert. Die nicht verdampften
Komponenten bilden ein flissiges Sumpfprodukt 12, welches im Wesentlichen aus
Hochsiedern, Aldehyd und Katalysatorsystem besteht, wobei Aldehyd und Hochsieder
etwa denselben Gewichtsanteil ausmachen. Die Betriebsbedingungen der thermischen
Trenneinheit sind so gewahlt, dass sich vorzugsweise 95 % der mit dem Produktstrom 7
eingebrachten Aldehyde im Kopfprodukt 11 finden. Maximal 5 % der mit dem
Produktstrom 7 eingebrachten Aldehyde verbleiben im Sumpf 12.

Der als Kopfprodukt 11 abgezogene, die Wertprodukte enthaltende, grole
Massenstrom wird sodann durch einen ersten Adsorber 13 gefahren. Die Funktion des
Adsorbers 13 besteht darin, Restmengen von Katalysator, insbesondere Edelmetall,
welches in Tropfchen mit dem Dampf mitgerissen wurde, aufzufangen. Dies gelingt
durch den Einsatz eines herkdmmlichen Adsorptionsmittels wie Aktivkohle, Silicate oder
Aluminiumoxide, welche als Festbett eingesetzt werden. Die Adsorption wird bei einer
Temperatur zwischen 30 und 140 °C und Raumbelastungen von 0,01 bis 5 1/h

durchgefuhrt.

Das nun vollstandig von Katalysatorfracht gereinigte Kopfprodukt 11 wird nun einer
Hydrierung 14 zugefuhrt. Die Hydrierung erfolgt in zwei hintereinander geschalteten
Hydrierreaktoren. Der erste Reaktor wird in Schlaufenfahrweise betrieben, der zweite
im geraden Durchlauf. Die Hydrierung erfolgt in der Flussigphase in einem
Temperaturbereich von 120 bis 220°C, bevorzugt bei einer Temperatur von 160°C und
zwar adiabatisch. Der Druck betragt 1.5 bis 30 MPa. Die Hydrierung erfolgt in einem
heterogenen Festbettkatalysator wie zum Beispiel Kupfer-, Kobalt-, Kupfer/Nickel-,
Kupfer/Chrom-, Kupfer/Chrom/Nickel-, Zink/Chrom-, Nickel/Molybdan-Katalysatoren, die
gegebenenfalls noch weitere Elemente aufweisen kénnen. Details zur Ausgestaltung
einer geeigneten Hydrierung sind in EP0987240B1 und EP0987241B1, sowie in
DE102008007080A1 beschrieben.
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Das aus der Hydrierung 14 abgezogene Hydrierungsgemisch 15 umfasst nun im
Wesentlichen Alkohol, Alkane (aus nicht umgesetzten Olefinen) sowie hydrierte
Leichtsieder und Hochsieder. Das Hydrierungsgemisch 15 wird sodann einer
thermischen Aufarbeitung 16 zugefuhrt und dort in eine alkoholreiche Fraktion 17, eine
Leichtsiederfraktion 18 und einer Hochsiederfraktion 19 aufgeteilt. Die alkoholreiche
Fraktion 17 stellt dabei das eigentliche Wertprodukt des erfindungsgemalen Verfahrens
dar. Die Leichtsieder 18 und Hochsieder 19 stellen Nebenprodukte dar, die sich fur
untergeordnete Zwecke vermarkten lassen. Die thermische Aufarbeitung 16 der drei
Fraktionen 17, 18 und 19 aus dem Hydrierungsgemisch 15 wird anhand der Figur 3

noch naher erldutert werden.

Falls der Umsatz der Alkene in der Hydroformylierung nicht vollstandig ist, werden sich
die im Kopfprodukt 11 der thermischen Trenneinheit 10 eine groRere Menge nicht
umgesetzte Alkene finden. Damit diese nicht in der Hydrierung 14 verloren gehen, kann
die Hydrierung auch hinter der thermischen Aufarbeitung angeordnet werden, und zwar
einmal fur die alkoholreiche Fraktion 17 (die in diesem Fall eher aldehydreich ist) und
einmal fur die Hochsiederfraktion 19. Die Leichtsiederfraktion 18 enthalt dann die nicht
umgesetzten Alkene und kann in den Hydroformylierungsreaktor 1 zurtck gefuhrt
werden (nicht in dieser Figur dargestellt). Das Kopfprodukt 11 wird bei einer
Alkenrackfiihrung somit nicht vollstandig, sondern nur teilweise der Hydrierung

zugefluhrt, die Alkene werden zuvor abgetrennt und zurtckgefuhrt.

Wie bereits erwahnt, finden sich im Sumpfprodukt 12 der thermischen Trenneinheit 10
im Wesentlichen die Hochsieder, geringere Mengen Aldehyd und Katalysator. Der
Massenstrom des Sumpfproduktes 12 ist deutlich kleiner als der des Kopfproduktes.
Betragt der Produktstrom 30 Tonnen pro Stunde und wird die MalRgabe eingehalten,
dass 90 % der eingetragenen Masse die thermische Trenneinheit 10 Uber Kopf verlasst,
betragt der Massenstrom des Sumpfproduktes 12 lediglich 3 t pro Stunde, also 1/9 des
Kopfproduktes.
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Das Sumpfprodukt 12 wird nun einer zweiten Membrantrenneinheit 20 aufgegeben.
Dort wird das Sumpfprodukt 12 aufgetrennt in ein Permeat 21 und ein Retentat 22,
wobei das Katalysatorsystem im Retentat 22 angereichert wird, da die zweite
Membrantrenneinheit 20 das Katalysatorsystem bevorzugt zurlckhalt. Dank des
geringen Massenstroms, den die zweite Membrantrenneinheit 20 im Vergleich zur
ersten Membrantrenneinheit 6 aufzutrennen hat, ist es moglich, den im Sumpfprodukt
12 enthaltenen Katalysator nahezu vollstandig zurtickzuhalten und im Retentat 22
anzureichern. Dies gelingt insbesondere dann, wenn ein Membranmaterial gewahlt
wird, welches im besonderen Mal3e fur Hochsieder durchlassig ist und folglich die
Hochsieder im Permeat 21 anreichert. Retentat 22 besteht dann im Wesentlichen aus

Aldehyd und Katalysator.

Die Trennung in der zweiten Membrantrenneinheit 20 erfolgt bei einer Temperatur
zwischen 20 und 160°C, bevorzugt zwischen 25 und 90°C und besonders bevorzugt
zwischen 30 und 60°C. Die transmembrane Druckdifferenz liegt zwischen 1 bis 10 MPa,
bevorzugt zwischen 1.5 und 5 MPa. Besonders bevorzugt wird die Membran bei etwa
2.5 bis 3.5 MPa Transmembrandruck betrieben. Die bevorzugt eingesetzte

Membranmodulbauweise ist das Spiralwickelelement.

Die erste und die zweite Membraneinheit kdnnen mit denselben oder unterschiedlichen

Membranmaterialien arbeiten.

Als Membranmaterial kommen flUr die zweite Membrantrenneinheit 20 die im Folgenden

beschriebenen Materialklassen in Betracht:

Vorzugsweise werden innerhalb der zweiten Membrantrenneinheit Membranen
eingesetzt, die eine trennaktive Schicht aus einem Material, ausgewahlt aus
Celluloseacetat, Cellulosetriacetat, Cellulosenitrat, regenerierter Cellulose, Polyimiden,
Polyamiden, Polyetheretherketonen, sulfonierten Polyetheretherketonen, aromatischen
Polyamiden, Polyamidimiden, Polybenzimidazolen, Polybenzimidazolone,
Polyacrylnitril, Polyarylethersulfone, Polyester, Polycarbonaten, Polytetrafluorethylen,
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Polyvinylidenfluorid, Polypropylen, endstandig oder seitenstandig organomodifiziertem
Siloxan, Polydimethylsiloxan, Silicone, Polyphosphazene, Polyphenylsulfide,
Polybenzimidazole, 6.6 Nylon, Polysulfone, Polyaniline, Polypropylene, Polyurethane,
Acrylonitril/Glycidylmethacrylat (PANGMA), Polytrimethylsilylpropyne,
Polymethylpentyne, Polyvinyltrimethylsilan, Polyphenylenoxid, a-Aluminiumoxide, y-
Aluminiumoxide, Titaniumoxide, Siliciumoxide, Zirconiumoxide, mit Silanen
hydrophobisierte keramische Membranen, wie sie in EP 1 603 663 B1 beschrieben
sind, Polymere mit intrinsischer Mikroporositat (PIM) wie PIM-1 und anderen, wie sie z.
B.in EP 0 781 166 und in ,Membranes® von |. Cabasso, Encyclopedia of Polymer
Sience and Technlogy, John Wiley and Sons, New York, 1987, beschrieben werden,
aufweisen. Die oben genannten Stoffe kdbnnen insbesondere in der trennaktiven Schicht
ggf. durch Zugabe von Hilfsstoffen vernetzt vorliegen oder als so genannte Mixed Matrix
Membranen mit Fullstoffen wie z.B. Carbon Nano Tubes, Metal Organic Frameworks
oder Hollow Spheres sowie Partikel von anorganischen Oxiden oder anorganische
Fasern, wie z. B. Keramik- oder Glasfasern versehen sein.

Besonders bevorzugt werden Membranen eingesetzt, die als trennaktive Schicht eine
Polymerschicht aus endstandig oder seitenstandig organomodifiziertem Siloxan,
Polydimethylsiloxan oder Polyimid aufweisen, die aus Polymeren mit intrinsischer
Mikroporositat (PIM) wie PIM-1 aufgebaut sind, oder wobei die trennaktive Schicht Gber

eine hydrophobierte keramische Membran aufgebaut ist.

Eine detaillierte Beschreibung solcher Membranen zum Einsatz in der
Hochsiederausschleusung findet sich in EP2401078A1.

Ganz besonders bevorzugt werden Membranen aus endstandig oder seitenstandig
organomodifiziertem Siloxanen oder Polydimethylsiloxanen eingesetzt. Solche
Membranen sind kommerziell erhaltlich.

Neben den oben genannten Materialien kbnnen die Membranen weitere Materialien
aufweisen. Insbesondere kbnnen die Membranen Stutz- oder Tragermaterialien
aufweisen, auf die die trennaktive Schicht aufgebracht ist. Bei solchen
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Verbundmembranen liegt neben der eigentlichen Membrane noch ein Stutzmaterial vor.
Eine Auswahl von Stutzmaterialien beschreibt EP0781166, auf welches explizit

verwiesen wird.

Eine Auswahl von kommerziell erhaltlicher Losungsmittel stabiler Membranen sind die
MPF und Selro Serien von Koch Membrane Systems, Inc., unterschiedliche Typen von
Solsep BV, die Starmem™ Serie von Grace/UOP, die DuraMem™ und PuraMem™
Serie von Evonik Industries AG, die Nano-Pro Serie von AMS Technologies, die HITK-
T1 von IKTS, sowie oNF-1, oNF-2 und NC-1 von der GMT Membrantechnik GmbH und
die inopor®nano Typen der Inopor GmbH.

Die zweite Membrantrenneinheit 20 wird als mehrstufige Verstarkungskaskade
ausgefuhrt. Diese Membranverschaltung wird anhand der Figur 7 naher erlautert
werden. Fur das Verstandnis der Funktion der zweiten Membrantrenneinheit 20 genugt
die Annahme, dass es sich um eine einfache Membran handelt.

Das von der zweiten Membrantrenneinheit 20 abgezogene Retentat 22 wird in einem
Warmetauscher 23 auf etwa 40 bis 50 °C abgekuhlt und sodann mit dem ebenfalls
abgekuhlten Hydroformylierungsaustrag 4 vermischt und in die erste
Membrantrenneinheit 6 zurickgefuhrt. Das Zurlckfuhren des sekundaren Rezyklats
(Retentat 22) in die erste Membrantrenneinheit 6 hinter dem Hydroformylierungsreaktor
1 er6ffnet den entscheidenden Vorteil, dass regelungstechnische Interferenzen
zwischen der Regelung der zweiten Membrantrenneinheit 20 und dem
Hydroformylierungsreaktor 1 reduziert werden. Auch wird verhindert, dass
unnotigerweise Aldehyd mit dem Retentat 22 in die Reaktion zurtiickgefahren wird und
deren Ausbeute schmalert. Die Uber den sekundaren Rucklauf 22 zurlckgefuhrten
Katalysatorbestandteile werden groftenteils von der ersten Membrantrenneinheit 6
wieder abgeschopft und Uber den primaren Reaktorrlcklauf 8 in den Reaktor 1

zuruckgefuhrt.
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Das weitestgehend aus Hochsiedern und Rest-Aldehyd bestehende Permeat 21 der
zweiten Membrantrenneinheit 20 wird durch einen zweiten Adsorber 24 geleitet, um
Restmengen von Katalysator aufzunehmen und zu sichern. Zur Abscheidung von edlen
Katalysatormetallen aus dem flissigen Permeat 21 wird die Adsorption bei einer
Temperatur von 30 bis 140 °C und Raumbelastungen von 0,01 bis 5 1/h durchgefuhrt.
Bevorzugt wird das Adsorptionsmittel als Festbett eingesetzt.

Als Adsorptionsmittel kbnnen insbesondere Aktivkohleoberflachenreiche
Polykieselsauren wie Silicagele (Kiesel-Xerogele), hochdisperse Kieselsaure,
oberflachenreiche Aluminiumoxide und Aluminiumoxidhydrate als auch gebrauchte oder
neue (Hydrier-)Katalysatoren eingesetzt werden.

Als besonders vorteilhafte Adsorbentien haben sich chemisch modifizierte Silica-
Materialien erwiesen, wie sie in WO 2006013060 A1 offenbart sind. Derartige
Adsorptionsmittel sind unter der Artikelbezeichnung Mercaptoalkyl-modified Silica, Type
Rh H3, Batch No. 09-S26-001 der Firma PhosphonicS Ltd, 114 Milton Park, Abingdon,
OXON, OX14 4SA, United Kingdom erhaltlich.

Das nunmehr vollstandig von Katalysatorriickstanden adsorptiv gereinigte Permeat 21
wird nun gemeinsam mit dem ebenfalls adsorptiv gereinigten Kopfprodukt 11 der
Hydrierung 14 zugefuhrt. Alternativ ware es denkbar, Kopfprodukt 11 und Permeat 21
anstelle einer gemeinsamen Hydrierung 14 getrennten Hydrierungsreaktionen

zuzufuhren (nicht dargestellt).

Figur 2 zeigt eine Variante der Anlage aus Figur 1, bei der das Permeat 21 der zweiten
Membrantrenneinheit 20 und das Kopfprodukt 11 der thermischen Trenneinheit 10
durch einen gemeinsamen Adsorber 25 gefahren werden und sodann der Hydrierung
14 unterworfen werden. Durch Verwendung eines gemeinsamen Adsorbers 25 kann
Adsorbens eingespart werden, was die Betriebskosten der Anlage senkt. Die
Betriebsbedingungen und das Adsorbens werden bei dieser Variante so gewahlt wie
eben zu dem zweiten Adsorber 24 beschrieben.
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Figur 3 zeigt die thermische Aufarbeitung 16 im Detail. Diese besteht aus einer seriellen
Anordnung dreier Destillationskolonnen 26, 27 und 28, welche bei Normaldruck oder bei
vermindertem Druck betrieben werden. Das Hydrierungsgemisch 15 wird in die erste
Kolonne 26 eingespeist. Das Hydrierungsgemisch wird darin aufgetrennt in eine Gber
Kopf abgezogene Leichtsiederfraktion 18 und einer Sumpffraktion 29, die im
Wesentlichen aus Hochsiedern und Alkohol besteht. Die erste Destillationskolonne 26
weist von 20 bis 70, bevorzugt von 28 bis 65 theoretische Trennstufen auf. Die
Temperatur in der ersten Destillationskolonne 26 wird vorzugsweise so eingestellt, dass
die Kopftemperatur 85 bis 110 °C, bevorzugt 95 bis 100 °C und die Sumpftemperatur
175 bis 200 °C, bevorzugt 185 bis 193 °C betragt.

Die Sumpffraktion 29 der ersten Kolonne 26 wird in die zweite Destillationskolonne 27
eingespeist. In dieser wird Uber Kopf die alkoholreiche Fraktion 17 abgenommen. Diese
besteht bevorzugt mehr als 98 % aus dem Zielalkohol. Im Sumpf 30 der zweiten
Destillationskolonne 27 fallt ein Gemisch aus Hochsiedern und Restalkohol an. Zur
Erflllung dieser Trennaufgabe weist die zweite Destillationskolonne 27 von 8 bis 35,
bevorzugt von 10 bis 30 theoretische Stufen auf. Die Temperatur in der zweiten
Destillationskolonne 27 wird vorzugsweise so eingestellt, dass die Kopftemperatur 150
bis 180 °C, bevorzugt 160 bis 170 °C und die Sumpftemperatur 180 bis 205 °C,
bevorzugt 185 bis 195 °C betragt.

Der Sumpf 30 der zweiten Destillationskolonne 27 wird abschliel3end in eine dritte
Kolonne 28 gefahren, an deren Sumpf die Hochsiederfraktion 19 anfallt. An ihrem Kopf
gehen Restmengen an Alkohol ab, die mit der alkoholreichen Fraktion 17 vermischt
werden. Die dritte Destillationskolonne 28 weist 15 bis 35, bevorzugt von 20 bis 30
theoretische Trennstufen auf. Die Temperatur in der dritten Destillationskolonne wird
vorzugsweise so eingestellt, dass die Kopftemperatur von 95 bis 120 °C, bevorzugt 100
bis 110 °C und die Sumpftemperatur von 160 bis 190 °C, bevorzugt 165 bis 175 °C
betragt.
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Die drei Fraktionen 17, 18 und 19 werden aus dem Prozess ausgeschleust und

vermarktet.

Figur 4 zeigt den internen Aufbau der thermischen Trenneinheit 10. Diese wird gebildet
von zwei hintereinander geschalteten thermischen Trennapparaten, namlich einem
Fallfiimverdampfer 31 und einem Dunnschichtverdampfer 32. Der Fallfilmverdampfer 31
ist von herkdbmmlicher technischer Bauart. Der flussige Produktstrom 7 stromt am Kopf
des Fallfilmverdampfers 31 ein und wird dort auf eine Vielzahl vertikal verlaufende
Fallrohre 33 verteilt. Die Fallrohre 33 sind von einem mit Mitteldruckdampf beheizten
Heizmantel 34 umgeben. Bei dem Mitteldruckdampf handelt es sich um als
Warmemedium eingesetzten Wasserdampf, der mit den Prozesschemikalien nicht
reagiert. Sein Druck liegt zwischen 1.2 und 2.4 MPa, je nach Standortbedingungen. Der
Mitteldruckdampf tritt durch einen Dampfeinlass 35 in den Heizmantel 34 ein, gibt seine
Warme Uber die Wandung der Fallrohre 33 auf den Produktstrom 7 ab und tritt
abgekuhlt Gber einen Dampfauslass 36 wieder aus. Durch die Fallrohre 33 lauft der
flussige Produktstrom 7 der Schwerkraft folgend hinab und wird dabei von dem heif3en
Dampf (etwa 120 °C) aufgeheizt. Beim Austritt am Ful} der Fallrohre 33 sind die bei 120
°C siedenden Komponenten des Produktstroms 7 weitestgehend verdampft. Hierbei ist
zu berlcksichtigen, dass in dem Fallfiimverdampfer 31 ein Unterdruck von 3 und 500
hPa herrscht. Die verdampften Anteile des Produktstroms 7 verlassen den
Fallfiimverdampfer 31 Uber einen Gasaustritt 37. Die nicht verdampften Komponenten
sammeln sich im Sumpf 38 und werden von dort in den DUnnschichtverdampfer 32

geleitet.

Der Dunnschichtverdampfer 32 verfugt in ahnlicher Weise wie der Fallflmverdampfer

31 Uber einen Mitteldruckdampf beheizten Heizmantel 34, durch den der Prozessdampf
durch einen Dampfeinlass 35 einstromt und durch abgekuhlt durch einen Dampfauslass
36 wieder verlasst. Mit dem Dampf wird ein Tubus 39 von aul3en beheizt, an dessen
Innenseite die bisher nicht verdampften Anteile des Produktstroms 7 aus dem Sumpf 38
des Fallfilmverdampfers 31 entlang lauft. Koaxial innerhalb des Tubus 39 angeordnet ist
ein Rotor 40, der sich um die Langsachse des Dunnschichtverdampfers 32 dreht. Er ist
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mit einer Vielzahl von Wischorganen 41 versehen, die den flissigen Feed in eine dinne
Schicht auf der Innenseite des Tubus 39 verteilen. Die dabei verdampfenden Anteile
verlassen den Dunnschichtverdampfer 32 Uber einen Gasaustritt 42 und werden
sodann mit den verdampften Komponenten aus dem Fallfiimverdampfer 31 (ex
Gasaustritt 37) zu dem Kopfprodukt 11 der thermischen Trenneinheit 10 vereinigt. Auf
diese Weise wird etwa 90 % der mit dem Produktstrom 7 in die thermische Trenneinheit

10 eingebrachten Masse verdampft und als Kopfprodukt 11 abgezogen.

Die verbleibenden 10 % des eingebrachten Produktstroms 7 verlasst die thermische
Trenneinheit 10 fltssig, namlich vom Sumpf 43 des Dunnschichtverdampfers, wo sich
die innerhalb des Tubus 39 nicht verdampften Anteile des Zulaufs des
DUnnschichtverdampfers 32 ansammeln. Der Sumpf 43 entspricht mithin dem
Sumpfprodukt 12 der thermischen Trenneinheit 10.

In Figur 5 ist eine alternative Ausfihrungsform der thermischen Trenneinheit 10
dargestellt. Diese besteht aus zwei hintereinander geschalteten Fallfilmverdampfer 31,
44. Beide Fallfilmverdampfer 31, 44 entsprechen dem in Figur 4 gezeigten
Fallflmverdampfer 31 und brauchen deswegen nicht naher erlautert zu werden. lhre
jeweiligen Gasaustritte 37 sind zum Kopfprodukt 11 der thermischen Trenneinheit 10
vereinigt. Das Sumpfprodukt 12 der thermischen Trenneinheit 10 wird vom Sumpf 45
des zweiten Fallfilmverdampfers 44 abgezogen. Der Sumpf 38 des ersten
Fallflmverdampfers 31 dient als Zulauf fur den zweiten Fallfiimverdampfer 44. In
derselben Weise ist es moglich, drei Fallfiimverdampfer hintereinander zu schalten
(nicht dargestellt).

Figur 6 zeigt den prinzipiellen Aufbau der ersten Membrantrenneinheit 6. Bei der ersten
Membrantrenneinheit 6 handelt es sich um eine zweistufige Abtriebskaskade. Dieser
wird ein Gemisch aus dem entgasten Hydroformulierungsaustrag 4 des Reaktors und
dem Retentat 22 der zweiten Membrantrennstufe mittels einer Pumpe 46 einer ersten
Stufe 47 aufgegeben. Das Permeat der ersten Stufe 47 entspricht dem resultierenden
Permeat der ersten Membrantrenneinheit 6 und damit dem Produktstrom 7 der Anlage.
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Das Retentat 48 der ersten Stufe 47 wird ohne eine weitere Druckerh6hung einer
zweiten Stufe 49 aufgegeben. Das Retentat 8 der zweiten Stufe 49 entspricht dem
resultierenden Retentat der ersten Membrantrenneinheit 6 und wird als Reaktorricklauf
8 vor den Hydroformulierungsreaktor 1 zurickgefuhrt. Das Permeat 50 der zweiten
Stufe 49 wird mit dem Feed der ersten Membrantrenneinheit vermischt und Uber die
Pumpe 46 wieder der ersten Stufe 47 zugefuhrt. Das Permeat 50 der zweiten Stufe 49
entspricht somit der internen Permeatrtckfuhrung der als Abtriebskaskade

ausgefuhrten Membrantrenneinheit.

Figur 7 zeigt den internen Aufbau der zweiten Membrantrenneinheit 20. Diese ist als
zweistufige Verstarkungskaskade ausgefuhrt. Als Feed fur die zweite
Membrantrenneinheit 20 dient das Sumpfprodukt 12 der thermischen Trenneinheit 10.
Es wird mittels einer ersten Druckerhéhungspumpe 51 auf einen Druck von etwa 3 MPa
vorgespannt und einer ersten Stufe 52 aufgegeben. Das Retentat der ersten Stufe 52
entspricht dem resultierenden Retentat der zweiten Membrantrenneinheit 20 und
verlasst als Retentat 22 / sekundares Rezyklat die zweite Membrantrennstufe 20 und
wird mit dem entgasten Hydroformulierungsaustrag 4 vermischt in die erste

Membrantrenneinheit 6 zurtckgefuhrt.

Das Permeat 53 der ersten Stufe 52 wird mittels einer zweiten Druckerh6hungspumpe
54 wieder auf einen Druck von etwa 3 MPa gebracht, um den Transmembrandruck der
ersten Stufe 52 wieder auszugleichen. Sodann erfolgt die zweiten Stufe 55 der
Membrantrennung. Das dabei anfallende Permeat 21 entspricht dem resultierenden
Permeat 21 der zweiten Membrantrenneinheit 20. Es wird nach adsorptiver Reinigung
der Hydrierung zugeflhrt. Das Retentat 56 der zweiten Stufe 55 wird mit dem Feed der
zweiten Membrantrennstufe 20 (= Sumpfprodukt 12) vermischt und Gber die erste
Druckerh6hungspumpe 51 in die erste Stufe 52 zurtckgefuhrt. Das Retentat 56 der
zweiten Stufe stellt somit die interne Retentatrlckflhrung der Verstarkungskaskade dar.



10

15

20

25

30

WO 2014/131623 PCT/EP2014/052779

- 40 -
Beispiele
Varianten der erfindungsgemafen Aufarbeitung des Hydroformylierungsaustrags sollen
nun anhand von Simulationen verglichen werden. Aufgrund der komplexen
Anlagenstruktur ist die Simulation das Mittel der Wahl.

Betrachtet wird die Herstellung von Cg-Alkohlen aus Cg-Olefinen.

Modell der Hydroformylierung

In der Simulation wurde die Hydroformylierung des Cg-Olefingemisches Dibuten
vereinfacht Uber einen formalkinetischen Ansatz beschrieben. Dabei wurden die
folgenden Reaktionen berlcksichtigt. Hauptreaktion ist die Hydroformylierung von
Dibuten mit Synthesegas (CO + H2) zu dem Cg-Aldehyd Nonanal (INAL) gemaf

Reaktion 1:

Reaktion 1: Dibuten + CO + H2 - INAL

Weiterhin wird als Folgereaktion 2 die Hydrierung vom Aldehyd INAL zum Alkohol

Isononanol (INA) bertcksichtigt:

Reaktion 2: INAL + H2 - INA

Bei der Simulation des Hydroformylierungsprozesses, bei dem Nanofiltration eingesetzt
wird, ist insbesondere von Interesse, wie sich mogliche Hochsieder im
Katalysatorkreislauf anreichern. Die Hochsiederbildung setzt sich aber aus einer
Vielzahl an unbekannten Reaktionen zusammen. Um das Reaktionsystem so einfach
wie moglich zu halten, wird in dem Kinetik-Modell deshalb nur eine weitere Reaktion
bericksichtigt, um die Hochsiederbildung zu modellieren. Entsprechend gibt es in der
Simulation auch nur eine schwersiedende Komponente, die stellvertretend das
eigentliche Hochsiedergemisch darstellt, das bei der Hydroformylierung entsteht. Die
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Hochsieder werden in der Simulation durch Dinonylether (DiEther) abgebildet. Der
Dinonylether entsteht gemaf Reaktion 3 von Nonanal (INAL) und Nonanol (INA):

Reaktion 3: INA +INAL + H2 - H20 + DiEther

Im Prinzip ist die Auswahl der Hochsiederreaktion willkirlich. So kann die Etherbildung
in Reaktion 3 auch durch eine andere Reaktion ersetzt werden, bei der kein Wasser
(H20) gebildet wird, z.B. eine Acetalbildung.

Um die Abhangigkeiten der Reaktionen von den verschiedenen Groien abzubilden
wurden folgende Gleichungen fiir die Modellierung der Reaktionssraten (in kmol m™

min™) r;, i=1,...,3 eingesetzt:

K
X
_ m Nonanal gy
rl - Ctotal kl [xDibuten - {k 2 ] ]CRh kLz' kp (1)

88w p
— K
rZ - Ctotal kaNommal CRh (2)

1"3 = Ctotal k3xNonanalxNonanaol (3)

Hierbei ist cial die gesamte Stoffmengenkonzentration [kmol / m?], x; ist der molare
Anteil der Komponente i, p ist der Druck in bar, und cgr, die Rh-Konzentration in ppm.
Die Abhangigkeit von der Rh-Konzentration wird Uber den Exponenten nRh abgebildet;
ny ist die Ordnung der ersten Reaktion. Die Reaktionsgeschwindigkeit k; wird mit dem
Arrhenius-Ansatz modelliert:

E ..
k,=k,, — A 4
i 0, exp( RTj ( )

Der Term ky; gibt die Abhangigkeit der Hydroformylierungsreaktion R1 von dem

Verhaltnis zwischen Ligand zu Rhodium wieder.

kLi,lX Li

S DV 2 e 5
v e X )
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Xy ist das molare Verhaltnis zwischen Ligand und Rhodium. Die Druckabhangigkeit k,
wird wiedergegeben durch:

k, = tanh(kpyop) (6)

SchlieRlich wird mit der Konstanten kgqqw das (Pseudo-) Gleichgewicht zwischen Dibuten

und Nonanal beschrieben. Die Werte aller Konstanten sind in Tabelle 1

zusammengefasst.
Parameter Wert Parameter Wert

Ko.1 13537 min”’ Eal 56037 kJ/kmol K
Ko, 26810 -10° min”’ Eaz 92703 kJ/kmol K
ko3 1840 min™ Eaz 50858 kJ/kmol K
Kril 2,453 Krio 0,01342

Kp0 0,004975 bar’' Kaaw 0,0601 bar”

n 1,452 Ry 0,6

Tabelle 1:  Werte der konstanten Reaktionsparameter

Die Hydroformylierungsreaktion (R1) ist eigentlich keine Gleichgewichtsreaktion.
Ergebnisse von Autoklavenversuche zeigen jedoch, dass bis zum Versuchende nach 6
h kein vollstandiger Dibutenumsatz erreicht wird. Eine mogliche Erklarung hiefur ist,
dass die langsamer reagierenden Di-Methylhexen-Isomere am Ende der Versuche noch
nicht vollstandig umgesetzt sind. Die hier modellierte einfache Formalkinetik
unterscheidet jedoch nicht zwischen den verschiedenen Dibutenen. Durch die
EinfUhrung eines Pseudo-Gleichgewichts zwischen Dibuten und Nonanal kann der
unvollstandige Umsatz beschrieben werden. Die quadratische Druckabhangigkeit in
Gleichung (1) ergibt sich aus der Pseudo-Gleichgewichtsbedingung:

*

k* — xNonanal,ggw xNonanal,ggw za* xNonanal,ggw k ggw (7)

~d
88w 22 Tggw *
xDibuten ,ggﬂvvxCO,ggﬂvva2 ,8gwW xDibuten ,ggprO sz xDibuten ,ggwp a
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Erst mit der quadratischen Druckabhangigkeit des Gleichgewichtsterms kénnen die
Versuchsergebnisse bei variierendem Druck zufriedenstellend durch die Kinetik

nachgebildet werden.

Modell der organophilen Nanofiltration (Membrantrennung)

Die organophile Nanofiltration durch die Membran wird flr die Simulation durch ein
einfaches Modell abgebildet. In dem Modell wird der transmembrane Fluss als Funktion
der Temperatur, des Transmembrandruckes und der Zusammensetzung auf Retentat-
und Permeatseite berechnet. In dem vereinfachten Ansatz, das dem Modell zugrunde
liegt, wird kein ortlich verteiltes Konzentrationsprofil berechnet und der Druckverlust
beim Uberstrémen der Membran vernachlassigt. Durch die Annahme, dass auf der
gesamten Membranflache die Zusammensetzung am Ausgang der Membran vorliegt —
und damit auch die treibende Konzentrationsdifferenz am Ausgang, wird die
Trennwirkung der Membran in dem Modell unter- und die Flache Uberschatzt. Wegen
der Einfachheit der Gleichungen eignet sich das Membranmodul jedoch flir ein erstes
Screening der verschiedenen Verfahrensvarianten durch Simulation. Ein Vereinfachtes
Modell der Membrantrennung im Wege der organophilen Nanofiltration zeigt Figur 8.

Fig. 8: Vereinfachtes Modell der organophilen Nanofiltration

Der molare Permeatfluss n“y; der Komponente i (siehe Figur 8) wird in dem Modell

uber den Reinkomponentenfluss n“w;;, pure berechnet:

” T’i, ure Te
nM,i,pure = Plf)p ) exp(_ai,pAp)Apn - ((T)RA;) (8)
i,pure

I

Hier ist Pi,p0 die Standardpermeanz (Massenbezogen) der Membran fUr die
Komponente i bei einem Transmembrandruck von 0 bar. Der Parameter a;, beschreibt
die Kompaktierung der Membran, Ap ist der Transmembrandruck und n; pure di€
Viskositat des Reinstoffes und Mi das Molargewicht. Mit dem Reinkomponentenfluss

und dem molaren Volumen Vi wird die Permeanz der Membran berechnet.
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" _Api};
Pi,p :nM,i,pure/l_LeXp[ RT ]] (9)

Mit der Permeanz kann schliel3lich der Permeatfluss n“m; ermittelt werden:

” _Api};
Ryri = Pi,p '{xR,i —Xp; eXp[ RT ]} (10)

Tabelle 2 zeigt die Standardpermeanzen flur die Simulation:

Stoff Permeanz ONF 2
Dibuten 0,074 kgh” m”
Nonanal 0,140 kg h” m”
Nonanol 0,150 kg h” m”
Hochsieder 0,105kgh” m”
Komplex 0,026 kg h” m”
Ligand 0,099 kg h” m™

Tabelle 2:  Standardpermeanzen

Es gibt verschiedene Einflussfaktoren auf die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens. Zum
einen sollte der Rhodiumeinsatzfaktor (entspricht dem Verlust von Rh) mdglichst niedrig
sein, zum anderen sollten die Investitionskosten, die unter anderem von der bendtigten

Membranflache abhangen, nicht zu hoch sein.

Bei den betrachteten Varianten betragt das Gesamtvolumen des Reaktors betragt 67
m?3. Aspekte wie Warmelbergang oder geometrische Gestaltung des Reaktors wurden
bei der Modellierung nicht berlcksichtigt. Der Zulauf an Dibuten betragt 20 t/hr, so dass
bei 8500 Betriebsstunden im Jahr eine Ausbeute von 93% zum Produkt Nonanal
bendtigt wird, um den Weltproduktionsmafistab von 200 kt/a zu erreichen. Bei einem
Restgehalt von 8% Dibuten kann diese Ausbeute nicht erreicht werden, so dass in
diesem Fall eine Ruckfuhrung der nicht reagierten Dibutene erforderlich ist. Dies ist in
den Simulationsrechnungen zu den Verschaltungsvarianten A bis D berucksichtigt. In
allen Membranstufen wurden die oNF2 von GMT Membrantechnik GmbH eingesetzt.
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Ein Einsatz von anderen Membranen in der gesamten Anlage oder auch nur in

Anlagenteilen kdnnte die Wirtschaftlichkeit weiter verbessern.

Die Membrantemperatur liegt in den Simulationsrechnungen zu den
Verschaltungsvarianten A bis D bei 33°C. Durch héhere Betriebstemperaturen der
Nanofiltration reduziert sich die Membranflache, gleichzeitig nimmt der
Membranrickhalt fur das Katalysatorsystem mit der Zeit schneller ab. Abhangig von
den Membranwechselkosten kdnnen hohere Betriebstemperaturen wirtschaftlicher sein,
um die verbaute Gesamtmembranflache zu reduzieren. Die transmembrane

Druckdifferenz fur die durchgefuhrten Simulationen betragt 35 bar (3.5 MPa).

Im Folgenden werden vier Ausfuhrungsvarianten A bis D der Erfindung naher

untersucht:

Verschaltungsvariante A

Wegen der hohen Rhodiumverluste in dem Nonanal-Produktstrom bei einer rein
membranbasierten Abtrennung, werden in den folgenden Betrachtungen der
Hochsieder und das verbliebene Rhodium durch eine thermische Trenneinheit in
Gestalt eines Dunnschichtverdampfers (DSV) vom Nonanalstrom hinter der ersten
Membrantrennstufe (NF1) abgetrennt. Dies ist in Figur 9 dargestellt.

Figur 9: Verschaltungsvariante A

Durch die geringe Rhodiumkonzentration im Permeat fuhrt die thermische Abtrennung
zu einem geringen Verlust an Rhodium durch Verclusterung. Dieser Rhodiumverlust

wird in der Simulation nicht berlcksichtigt.

Durch die thermische Abtrennung reichern sich die Hochsieder im Katalysatorkreislauf
an. Ein Teil des Hochsiederstroms wird deshalb Uber eine zweite Membrantrenneinheit
(NF2) abgetrennt, um eine zu hohe Aufkonzentrierung an Hochsieder im
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Katalysatorkreislauf zu vermeiden. Die weitere Aufbereitung der
Hochsiederausschleusung, die wegen der noch grof3en Nonanalkonzentration
interessant ist, wird in der Simulation nicht weiter betrachtet. Nach der Abtrennung des
Hochsieders wird das nicht reagierte Dibuten, das im Produktstrom noch einen Anteil
von ~7% hat, abgetrennt und in den Reaktor zurtickgefuhrt, um das Dibuten vollstandig
umzusetzen und die geforderte Nonanalproduktion von 200 kta zu erreichen. Die
thermische Aufarbeitung des Produktgemisches ist in der Simulation als einfacher
Splitter mit festen Splitfaktoren modelliert. Der erste Trennschritt ist ein
Flashverdampfer, der bei 40 mbar betrieben wird. Die Temperatur des Verdampfers

wird dabei so eingestellt, dass 98% des Hochsieders im Sumpfprodukt bleiben.

Tabelle 3 zeigt die Ergebnisse der Simulation. Die berechneten Membranflachen liegen
fur die erste Membrantrenneinheit bei 2416 m? und bei der zweiten
Membrantrenneinheit bei 384 m?. Der Rhodiumeinsatzfaktor liegt bei 0,145 g Rhodium
pro Tonne Nonanal. Davon werden 38,9% Uber das Permeat der zweiten
Membrantrenneinheit abgefuhrt. Dieser Anteil kann durch einen Adsorber oder eine
weitere Nanofiltrationsstufe auf einfache Weise weiter reduziert werden. Die Gbrigen
61,1% sind Verluste durch Verclusterung und Ablagerung in der Anlage. Der Sumpf der
thermischen Trenneinheit DSV hat in dieser Verschaltung eine geringere
Rhodiumkonzentration als das Retentat der ersten Membrantrenneinheit. Der Anteil der

Verclusterung ist vergleichsweise hoch.

Permeat1 Retentat1 Sumpf Permeat2
Menge [t/h] 30,1 1,2 2,8 0,4
Dibuten [m-%] 10,5% 6,4% 1,1% 0,8%
Nonanal [m-%] 82,7% 47,3% 455% 51,4%
Nonanol [m-%] 2,1% 1,3% 3,9% 4,4%
Hochsieder [m-%] 4,7% 45,0% 49,5% 43,4%
Rhodium [ppm] 12,2 2221 130,9 3,3

Tabelle 3:  Ergebnisse der Verschaltungsvariante A
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Verschaltungsvariante B

In Variante B wird der Sumpf der thermischen Trenneinheit (DSV) vor die erste
einstufige Membrantrenneinheit (NF1) geflhrt. Die Ausschleusung der Hochsieder
erfolgt Uber die Zufuhr des Retentats der ersten Membrantrenneinheit (NF1) auf die
zweite zweistufige Membrantrenneinheit (Verstarkungskaskade NF2). Diese
Verschaltung ist in Figur 10 dargestellt.

Figur 10: Verschaltungsvariante B

Tabelle 4 zeigt die Ergebnisse der Simulation. Die berechneten Membranflachen liegen
fur die erste Membrantrenneinheit bei 3032 m? und bei der zweiten
Membrantrenneinheit bei 392 m?. Der Rhodiumeinsatzfaktor liegt bei 0,144 g Rhodium
pro Tonne Nonanal. Davon werden 40,3% Uber das Permeat der zweiten Nanofiltration
abgefuhrt. Dieser Anteil kann durch einen Scavenger oder eine weitere
Nanofiltrationsstufe auf einfache Weise weiter reduziert werden. Die tbrigen 59,7% sind
Verluste durch Verclusterung und Ablagerung in der Anlage.

Permeat1 Retentat1 Sumpf Permeat2
Menge [t/h] 30,9 4 3,7 0,4
Dibuten [m-%] 9,7% 6,4% 1,0% 6,3%
Nonanal [m-%] 80,8% 50,5% 36,2% 56,9%
Nonanol [m-%] 2,2% 1,4% 3,3% 1,6%
Hochsieder [m-%] 7,3% 41,6% 59,5% 35,3%
Rhodium [ppm] 15,5 157 1294 3,5

Tabelle 4:  Ergebnisse der Verschaltungsvariante B
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Verschaltungsvariante C

In Figur 11 ist die Verschaltungsvariante C dargestellt. Hier werden das Retentat der
ersten Membrantrenneinheit (NF1) und der Sumpf der thermischen Trenneinheit (DSV)
vor der zweiten Membrantrenneinheit (NF2) vermischt und dann zur
Hochsiederausschleusung in die zweite Membrantrenneinheit gefahren. Damit weiterhin
ein Katalysatorkreislauf von 4t/h eingehalten werden kann, wurde die Retentatmenge
der ersten Membrantrenneinheit auf 1,2t/h reduziert. Das Retentat der zweiten

Membrantrennstufe wird vor den Reaktor rezykliert.

Figur 11: Verschaltungsvariante C

Tabelle 5 zeigt die Ergebnisse der Simulation. Die berechneten Membranflachen liegen
fur die erste Nanofiltration bei 2473 m? und bei der zweiten Nanofiltration bei 388 m>.
Der Rhodiumeinsatzfaktor liegt bei 0,152 g Rhodium pro Tonne Nonanal. Davon
werden 42,1% Uber das Permeat der zweiten Nanofiltration abgeflhrt. Dieser Anteil
kann durch einen Scavenger oder eine weitere Nanofiltrationsstufe auf einfache Weise
weiter reduziert werden. Die Ubrigen 57,9% sind Verluste durch Verclusterung und

Ablagerung in der Anlage.

Permeat1 Retentat1 Sumpf Permeat2

Menge [t/h] 30,2 1,2 29 0,4
Dibuten [m-%] 10,5% 6,4% 1,1% 2,4%
Nonanal [m-%] 82,4% 46,6% 44,3% 51,1%
Nonanol [m-%] 2,1% 1,2% 3,8% 3,5%
Hochsieder [m-%] 5,0% 45,8% 50,8% 43,0%
Rhodium [ppm] 12,4 217,8 129,6 3,8

Tabelle 5:  Ergebnisse der Verschaltungsvariante C
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Verschaltungsvariante D

Die in Figur 12 dargestellte Verschaltungsvariante D zeigt eine Ausfuhrung, bei der wie
in Variante A der Sumpf der thermischen Trenneinrichtung (DSV) auf die zweite
Membrantrenneinheit (NF2) zwecks Hochsiederausschleusung gefahren wird. Das
Retentat der zweiten Membrantrenneinheit wird jedoch mit dem
Hydroformylierungsaustrag vermischt und der ersten Membrantrenneinheit zugefuhrt

und nicht wie bei Variante C vor den Reaktor zurtickgefuhrt.

Figur 12: Verschaltungsvariante D

Tabelle 6 zeigt die Ergebnisse der Simulation. Die berechneten Membranflachen liegen
fur die erste Membrantrenneinheit (NF1) bei 2324 m? und bei der zweiten
Membrantrenneinheit (NF2) bei 382 m?. Der Rhodiumeinsatzfaktor liegt bei 0,138 g
Rhodium pro Tonne Nonanal. Davon werden 37,7% Uber das Permeat der zweiten
Membrantrenneinheit abgefuhrt. Dieser Anteil kann durch einen Adsorber oder eine

weitere Nanofiltrationsstufe auf einfache Weise weiter reduziert werden.

Die Ubrigen 62,3% sind Verluste durch Verclusterung und Ablagerung in der Anlage. Im
Sumpf der thermischen Trenneinheit ist die Konzentration geringer als im Retentat der
ersten Membrantrenneinheit, was zu einer verminderten Verclusterung fuhrt. Zudem
kann ein groRerer Retentatstrom bei der ersten Membrantrenneinheit gefahren werden

als bei den Verschaltungen A und C.

Permeat1 Retentat1 Sumpf Permeat2
Menge [t/h] 29,9 4 2,7 0,4
Dibuten [m-%] 10,1% 7,3% 1,1% 0,8%
Nonanal [m-%] 83,3% 57,7% 47,4% 53,3%
Nonanol [m-%] 2,2% 1,6% 4,1% 4,7%
Hochsieder [m-%] 4,3% 33,4% 47,4% 41,2%
Rhodium [ppm] 11,3 159,3 125,4 3,1

Tabelle 6 : Ergebnisse der Verschaltungsvariante D
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Fazit

In den Figuren 13 bis 16 sind die Ergebnisse der simulierten Verschaltungsvarianten A

bis D graphisch gegenuber gestellt.

Fig. 13: Vergleich der Ergebnisse der Simulationsrechnungen hinsichtlich
Rh-Einsatzfaktor;

Fig. 14: Vergleich der Ergebnisse der Simulationsrechnungen hinsichtlich
der Hochsiederkonzentration im Retentat;

Fig. 15: Vergleich der Ergebnisse der Simulationsrechnungen hinsichtlich

des Membranfldchenbedarfs;

Fig. 16: Vergleich der Ergebnisse der Simulationsrechnungen hinsichtlich

der Rhodiumkonzentration in der Trenneinheit.

Der Vergleich der graphischen Darstellung in den Figuren 13 bis 16 zeigt, dass Variante
D hinsichtlich aller fur die Wirtschaftlichkeit der Produktabtrennung relevanten
Parameter am glnstigsten ist. Variante D lasst die geringsten Rhodiumverluste durch
Ausschleusung und Verclusterung zu und weist zudem den geringsten

Membranflachenbedarf auf.

Von allen erfindungsgemafien Ausfuhrungsformen A bis D ist die durch die
Ruckfuhrung des Retentats der zweiten Membrantrennstufe vor die erste
Membrantrennstufe gekennzeichnete Verschaltungsvariante D deswegen die

bevorzugte.
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Hydroformylierungsreaktor
Olefin

Synthesegas
Hydroformylierungsaustrag
erster Warmetauscher
erste Membrantrenneinheit

Produktstrom
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Reaktorrucklauf / primares Rezyklat

Entgaser

thermische Trenneinheit
Kopfprodukt

Sumpfprodukt

erster Adsorber

Hydrierung
Hydrierungsgemisch
thermische Aufarbeitung
Alkoholreiche Fraktion
Leichtsiederfraktion
Hochsiederfraktion

zweite Membrantrenneinheit
Permeat

Retentat / sekundares Rezyklat
zweiter Warmetauscher
zweiter Adsorber

gemeinsamer Adsorber

erste Destillationskolonne
zweite Destillationskolonne
dritte Destillationskolonne
Sumpf erste Destillationskolonne
Sumpf zweite Destillationskolonne
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Fallfilmverdampfer

Dunnschichtverdampfer

Fallrohre

Heizmantel

Dampfeinlass

Dampfauslass

Gasaustritt des Fallfiimverdampfers

Sumpf des Fallfimverdampfers

Tubus

Rotor

Wischorgane

Gasaustritt des Dunnschichtverdampfers

Sumpf des Dunnschichtverdampfers

Zweiter Fallfiimverdampfer

Sumpf des zweiten Fallfiimverdampfers

Pumpe der Abtriebskaskade

erste Stufe der Abtriebskaskade

Retentat der ersten Stufe der Abtriebskaskade

zweite Stufe der Abtriebskaskade

Permeat der zweiten Stufe der Abtriebskaskade / Permeatrickfuhrung
erste Druckerh6hungspumpe der Verstarkungskaskade
erste Stufe der Verstarkungskaskade

Permeat der ersten Stufe der Verstarkungskaskade
zweite Druckerh6hungspumpe der Verstarkungskaskade
zweite Stufe der Verstarkungskaskade

Retentat der zweiten Stufe der Verstarkungskaskade / Retentatrlckflhrung
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Patentanspriiche

1. Verfahren zur Herstellung von Alkoholen durch homogen katalysierte

Hydroformylierung von Olefinen zu Aldehyden und anschlie3ender Hydrierung

der Aldehyde mit den folgenden Schritten:

a)

b)

d)

f)

9)

h)

Bereitstellen von mindestens einem Olefin, von Synthesegas und von

einem Katalysatorsystem, sowie optional von einem Losungsmittel;

Hydroformylieren des Olefins in Gegenwart des Synthesegases und des
Katalysatorsystems in mindestens einem Hydroformylierungsreaktor unter

Bildung von zumindest Aldehyd sowie von Hochsiedern;

Abziehen eines flussigen Hydroformylierungsaustrags umfassend
Aldehyd, Olefin, gelostes Synthesegas, Katalysatorsystem und
Hochsieder aus dem Hydroformylierungsreaktor;

optionales Entgasen des flissigen Hydroformylierungsaustrags;
Auftrennen des flussigen Hydroformylierungsaustrags in einer ersten
Membrantrenneinheit in einen Produktstrom und in einen Reaktorrtcklauf,
wobei das Katalysatorsystem im Reaktorrlcklauf angereichert wird,;
RuckfUhren des Reaktorrucklaufs in den Hydroformylierungsreaktor;
optionales Entgasen des Produktstroms;

Auftrennen des Produktstroms in einer thermischen Trenneinheit in ein
gasformiges Kopfprodukt umfassend Aldehyd und Olefin und in ein

flissiges Sumpfprodukt umfassend Aldehyd, Hochsieder und

Katalysatorkomplex;
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i) Auftrennen des Sumpfprodukts in einer zweiten Membrantrenneinheit in
ein Permeat und in ein Retentat, wobei das Katalysatorsystem im Retentat

angereichert wird;

wobei die Verbesserung darin besteht, dass

k) die thermische Trenneinheit dergestalt betrieben wird, dass 80% bis 98%
der mit dem Produktstrom in die thermische Trenneinheit eingebrachten
Masse als Kopfprodukt die thermische Trenneinheit wieder verlasst;

) und dass sowohl zumindest ein Teil des Kopfprodukts der thermischen
Trenneinheit, als auch das Permeat der zweiten Membrantrenneinheit

einer gemeinsamen oder getrennten Hydrierung zugeflhrt werden.

Verfahren nach Anspruch 1,

dadurch gekennzeichnet,

dass das Retentat der zweiten Membrantrenneinheit mit dem aus dem
Hydroformylierungsreaktor abgezogenen, flissigen Hydroformylierungsaustrag

vermischt der ersten Membrantrenneinheit zugefuhrt wird.

Verfahren nach Anspruch 1 oder 2,
dadurch gekennzeichnet,
dass das Permeat der zweiten Membrantrenneinheit vor der Hydrierung durch

einen Adsorber gefahren wird.

Verfahren nach einem der Ansprlche 1 bis 3,
dadurch gekennzeichnet,
dass das Kopfprodukt der thermischen Trenneinheit vor der Hydrierung durch

einen Adsorber gefahren wird.
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Verfahren nach Anspruch 3 und 4,
dadurch gekennzeichnet,
dass das Kopfprodukt der thermischen Trenneinheit und das Permeat der

zweiten Membrantrenneinheit durch denselben Adsorber gefahren werden.

Verfahren nach Anspruch 5,
dadurch gekennzeichnet,
dass das Kopfprodukt der thermischen Trenneinheit und das Permeat der

zweiten Membrantrenneinheit einer gemeinsamen Hydrierung zugefuhrt werden.

Verfahren nach einem der Ansprlche 1 bis 6,

dadurch gekennzeichnet,

dass aus der Hydrierung ein Hydrierungsgemisch abgezogen und unter Erhalt
einer Alkoholreichen Fraktion, einer Leichtsiederfraktion und einer
Hochsiederfraktion einer thermischen Aufarbeitung unterzogen wird.

Verfahren nach einem der Ansprlche 1 bis 7,

dadurch gekennzeichnet,

dass die thermische Trenneinheit einen Dunnschichtverdampfer und einen
Fallfilmverdampfer umfasst, wobei Dlnnschichtverdampfer und
Fallflmverdampfer seriell miteinander verschaltet sind, insbesondere, dass der
Dunnschichtverdampfer seriell hinter den Fallfilmverdampfer geschaltet ist.

Verfahren nach einem der Ansprlche 1 bis 7,

dadurch gekennzeichnet,

dass die thermische Trenneinheit zwei oder drei seriell miteinander verschaltete
Fallflmverdampfer umfasst.
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Verfahren nach einem der Ansprlche 1 bis 9,

dadurch gekennzeichnet,

dass die erste Membrantrenneinheit als eine zweistufige Abtriebskaskade
ausgefuhrt ist, insbesondere, dass dabei die genutzte Membranflache der

Konzentratloops kleiner ist als die genutzte Membranflache der Gbrigen Loops.

Verfahren nach einem der Anspriche 1 bis 10,

dadurch gekennzeichnet,

dass die zweite Membrantrenneinheit als eine zweistufige Verstarkungskaskade
ausgefuhrt ist.

Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 11,

dadurch gekennzeichnet,

dass es sich bei dem Katalysatorsystem um einen Rhodiumkatalysator mit einem
Organo-Phosphor-Liganden handelt, wobei der Ligand ausgewahlt ist aus
Phosphiten, Phosphinen oder Phosphoramiditen, wobei Phosphit-Liganden
besonders bevorzugt gewahlt sind.

Verfahren nach einem der Anspriche 1 bis 12,

dadurch gekennzeichnet,

dass Olefine mit acht Kohlenstoffatomen zu Aldehyden mit neun
Kohlenstoffatomen hydroformyliert und die Aldehyde zu Alkohol mit neun
Kohlenstoffatomen hydriert werden.

Anlage fur die Herstellung von Alkoholen mit den folgenden Apparaten:

a) mindestens einen Hydroformylierungsreaktor mit einem Edukteinlass und

einem Produktauslass;

b) eine erste Membrantrenneinheit mit einem ersten Membraneingang,

einem ersten Permeatanschluss und einem ersten Retentatanschluss;
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eine thermische Trenneinheit mit einem Produkteinlass, einem

Kopfanschluss und einem Sumpfanschluss;

eine zweite Membrantrenneinheit mit einem zweiten Membraneingang,

einem zweiten Permeatanschluss und einem zweiten Retentatanschluss;

mindestens einen Hydrierreaktor mit einem Aldehydeingang und einem
Alkoholausgang;

bei welcher:

f)

9)

h)

k)

der Produktauslass des Hydroformylierungsreaktors direkt oder Gber einen
Entgaser auf den ersten Membraneingang der ersten
Membrantrenneinheit geschaltet ist;

der erste Retentatanschluss der ersten Membrantrenneinheit auf den
Edukteinlass des Hydroformylierungsreaktors geschaltet ist;

der erste Permeatanschluss der ersten Membrantrenneinheit direkt oder
Uber einen Entgaser auf den Produkteinlass der thermischen Trenneinheit
geschaltet ist;

der Sumpfanschluss der thermischen Trenneinheit auf den zweiten

Membraneingang der zweiten Membrantrenneinheit geschaltet ist;

der Kopfanschluss der thermischen Trenneinheit direkt oder Uber einen
Adsorber auf den Aldehydeingang des Hydrierungsreaktors geschaltet ist;

dadurch gekennzeichnet,
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) dass der zweite Retentatanschluss der zweiten Membrantrenneinheit
zusammen mit dem Produktauslass des Hydroformylierungsreaktors auf

den ersten Eingang der ersten Membrantrenneinheit geschaltet ist;

m) und dass der zweite Permeatanschluss der zweiten Membrantrenneinheit
direkt oder Uber den Adsorber auf den Aldehydeingang des
Hydrierungsreaktors geschaltet ist.

Verwendung der Anlage nach Anspruch 14 zur Durchflihrung eines Verfahrens
nach einem der Anspruche 1 bis 13.



