UWODORNIENIE | ODWODORNIENIE
REDUKCJA ZWIAZKOW ORGANICZNYCH




Odwodornienie (dehydrogenacja) - proces chemiczny zwigzany z
odszczepieniem czgsteczki wodoru od zwigzku organicznego.

Uwodornienie (hydrogenacja, hydrogenoliza) - przeksztatcenie zwigzkéw
organicznych pod wptywem molekularnego wodoru.

W szeregu przypadkach uwodornienie sprowadza sie do redukcji
zwigzkow tlenowych, a odwodornienie do ich utlenienia.




KLASYFIKACJA REAKCJI ODWODORNIENIA

0 odwodornienie przy wigzaniu C-C
CH,CH,CH,CH, <——’ CH,CH,CH=CH, <—H—’ CH,~CHCH=CH,
CH,CH, CH=CH,

O=C

O odwodornienie przy wigzaniu C-O

RCH,OH <—H—’ RCHO

2

R,CHOH <—H—> R,CO

2



O odwodornienie przy wigzaniu C-N

RCH,NH, =——= RCN

2

O proces dehydrocyklizacji (zachodzacy, np. podczas
destrukcyjnej przerdbki ropy naftowej)

CH,CH,CH,CH,CH,CH, T ©
-4 H,

L proces dehydrokondensac;ji

2©—’



0 Kondensacja z odszczepieniem wodoru

RCH,; + NH,——— RCH,NH,—— RCN
- Hz -2 H2

1 odwodornienie utleniajgce

CH,OH HCHO + H,,

CH,OH + 0,50, — HCHO + H,0,



KLASYFIKACJA PROCESOW UWODORNIENIA

O Przytgczenie wodoru czgsteczkowego do nienasyconych wigzan C=C,
C=C, oraz w pierscieniach aromatycznych lub do wigzan C=N, C=N, C=0.

+H
RCH=CH, =—= RCH,CH,

+H, + H,
CH=CH =——= CH,=CH,

© + 3H, =—=

—I—H2

CH,-CH,

RR'CO RR'CHOH

+2 H,
RCN =——*= RCH,NH,




U Zastepowanie wodorem heteroatomu w réznych zwigzkach z
jednoczesnym usunieciem tych heteroatomow w postaci odpowiednio
H,O, NH,, H,S, HCI i innych zwigzkéw nieorganicznych nie zawierajgcych
wegla.

RCOOH + 2 H, =—= RCH,0OH + H,0

RCOOR, + 2 H,=——*= RCH,0H + R,OH
RNO, + 3H, =—— RNH, + H,0

RCONH, + 2 H, =—= RCH,NH, + H,0

RCOCI + H,=<=—= RCHO + HCI
RSSR, +3H,=——= RH + RH + 2 H,S
ROH + H, <—= RH + H,O

RSH + H, =—= RH + H,S



1 Rozerwanie wigzania C-C w fancuchach lub w pierscieniach
przebiegajgcych z jednoczesnym przytgczeniem wodoru w miejscu
rozerwania wigzania (tzw. destrukcyjne uwodornienie - hydrogenoliza).

RCH,R" + H,— RCH, + R'H

O + H, — CH,CH,CH,CH,CH,CH,
R



O Sprzezone uwodornienie - odwodornienie, przebiegajgce z
przeniesieniem wodoru pomiedzy dwiema reagujgcymi czgsteczkami.

3 RCH=CH, + O — 3 RCHCH; + ©

RCH,OH + R,CO

RCHO + R,CHOH



TERMODYNAMIKA REAKCJI ODWODORNIENIA | UWODORNIENIA

RCH=CH, + H, — RCH,CH, AH®,, .= -113-134 kJ/mol

RCH,CH, =—= RCH=CH, + H, AHO,,.=+113-134 kJ/mol



Odwodornienie weglowodorow zachodzi najtatwiej w przypadku
szescioczionowych naftenéw (cykloalkanéw), a najtrudniej weglowodoréw
parafinowych oraz alkiloaromatycznych.

O odwodornienia nizszych parafin (butandéw) oraz etylobenzenu - temperatura
550-650°C,

O odwodornienia innych zwigzkdéw organicznych (alkoholi, amin) -
temperatura ponizej 500°C, czesto 200-300°C.

Podatnos¢ na uwodornienie:

||
—(C=C— > —C=C— > —C=N > > R,C=0



SELEKTYWNOSC REAKCJI UWODORNIENIA | ODWODORNIENIA

 w aspekcie ograniczenia bardziej gtebokich przeksztatcen, prowadzacych do
obnizenia wydajnosci produktu,

+H, H _*H RCH
RCOOH —Ho RCHO RCH,OH— H,0 3

. +H, +H, +H,
RC=N ——+ RCH=NH —=* RCH,NH,——* RCH, + NH,

+3H

CH-— e CH — 2 ey — 2w CH, CH ii
6116 61112 61114 4> Tl 11NNE



 w aspekcie kierunku reakcji w stosunku do grup funkcyjnych
wyjsciowego zwigzku

+H,

+2H,
TZO> RCH=CH(CH,) ,CH,OH

RCH=CH(CH,),-COOH— — RCH,CH,(CH,) CH,OH

+H, +2H,
——= RCH,C,H(CH,),COOH —
)

+3 H, +H,
C6HHOH<— C6HSOHH—O> C6H6
- H,



WYBOR WARUNKOW PROWADZENIA PROCESOW

Odwodornienie:

O wysoka temperatura (od 200 do 600-650°C w zaleznosci od rodzaju substratu),
faza gazowa,

cisnienie bliskie atmosferycznemu; w niektorych przypadkach zmniejszone,

D OO

zmniejszenie cisSnienia czgstkowego reagentow przez rozcieiczenie mieszaniny
reakcyjnej gazem obojetnym lub parg wodng, w miejsce zmniejszonego
ci$nienia catkowitego.



Uwodornienie:

J stosunkowo niska temperatura; ale w praktyce przemystowej
temperatura procesu waha sie zwykle od 100 do 300-400°C, w zaleznosci
od aktywnosci katalizatorow i zdolnosci reakcyjnych substratow;

1 wysokie cisnienie (od 1,5-5 do 30-40 MPa).

[ Uwodornienie prowadazi sie tak, aby stopien przereagowania byt wysoki
(ponad 90%), a czas kontaktu wynosit od niepetnej minuty do kilku godzin.

J Wysokotemperaturowe procesy odwodornienia prowadzi sie tak, aby
stopien przereagowania byt niski (np. okoto 30%), a czas zetkniecia od
czesci sekundy do kilku sekund.



KATALIZATORY UWODORNIENIA | ODWODORNIENIA

a

U

Metale d elektronowe, giownie z grup 8-11 uktadu okresowego (Ni, Fe,
Co, Pd, Pt, Ag, Cu).

Tlenki metali (MgO, ZnO, Cr,0,, Fe,0,, i inne),
Mieszaniny tlenkéw, np. CuO-Cr,0;, ZnO-Cr,0,, NiO'WO,,

Siarczki Mo, V, Ni; stosowane wytacznie w przypadkach uwodornienia
surowcow, zawierajacych  zwigzki siarki, bedacych truciznami
katalizatorow metalicznych.

Postac katalizatorow metalicznych:

Q
Q
Q

metal w dyspersji koloidalnej,
metal osadzony na nosniku o bardzo rozwinietej powierzchni,

katalizator szkieletowy typu Ni Raney a.



Przyktady reaktoréw dla procesow uwodornienia w fazie ciektej

a. Reaktor wiezowy zawiesinowy z zewnetrznym obiegiem chtodzgcym;
b. Kaskada wiezowych reaktoréw zawiesinowych z chtodzeniem wewnetrznym;

c. Reaktor z wielosekcyjnym, nieruchomym ztozem katalizatora i przeponowym
chtodzeniem wewnetrznym;

d. Reaktor z wielosekcyjnym, nieruchomym ztozem katalizatora i bezprzeponowym
chtodzeniem wewnetrznym;

E ! o l{——:q J
! | g v
pst 4
< ‘:"‘.r ;.. l
= t x Product
f

Products

(a) c) (d)



Przyktady reaktoréw dla procesdw uwodornienia w fazie ciektej i gazowej

Hydrogen

Products
iand hydrogen

Reagent

Uktad dwdch reaktoréow —
zawiesinowego i nieruchomym
ztozem katalizatora do reakcji w fazie
ciektej (takze ciektej i gazowej)

Reagent

. (cold)
vapours+H, H (COK)
Steam ~ "\ I
t-_'«"-r'v": e
i
il 12
HIH :‘;
) |” L X 2 o
| =) ey
s =
el >
sl (=Y
\\j S
&2

Products +Hg
Products +H;,

{a) b)

Reaktor rurowy ze ztozem katalizatora
wewnatrz rurek;

Reaktor wielosekcyjny z nieruchomym
ztozem katalizatora i chtodzeniem
bezprzeponowych




Uwodornienie benzenu do cykloheksanu

(=

Reakcje uboczne do 4%
CH,

O—C
Yo e

1 przewazajg procesy w fazie ciektej,
[ temperatura - 150-350°C, cisnienie 4-30 MPa,

d katalizatory - mieszanina siarczkow wolframu i niklu (wyzsza temperatura i
ciSnienie) lub tlenek niklu naniesiony na tlenek glinu lub stop niklowo-glinowy
aktywowany dziataniem roztworu zasady.



Proces IFP (Francuski Instytut Naftowy)

O uwodornienie zasadniczej czesci benzenu w reaktorze tréjfazowym
(katalizator Ni-Raney a),

® temperatura - 200-240°C,
& ciSnienie — 4 MPa,
® ciSnienie czgstkowe wodoru — 0,3 MPa,

O uwodornienie reszty benzenu w fazie gazowej w reaktorze ze stacjonarng
warstwg katalizatora (Ni/Al,O,).

O Cykloheksan o czystosci 99,95% ze stechiometryczna wydajnoscia.



Schemat instalacji uwodornienia benzenu

wg technologii firmy Axens IFP Group Technologies

200-240°C,
4 MPa

Benzen

Wodér )
)
|
|

do 5% benzenu

Katalizator

v

i

1 Para

NI,

—>—) 7

Wodor

[ zwrotny

=

|l — —

» Gazy odlotowe

Cykloheksan
o czystosci 99,95%

1 — reaktor barbotazowy, 2 — kociot-utylizator, 3 — reaktor rurowy, 4 — chtodnica, 5 —

separator wysokocisnieniowy, 6 — separator niskocisnieniowy, 7 — pompa,



Zastosowanie cykloheksanu:

1 utlenianie do cykloheksanolu i cykloheksanonu

O rozpuszczalnik estrow celulozy, olejow, ttuszczow, woskow,

O do ekstrakcji olejkdw eterycznych, do zmywania farb i lakierow



UWODORNIENIE ZWIAZK()W ORGANICZNYCH ZAWIERAJACYCH AZOT
Uwodornienie nitryli

+ 2H,
RCN —— RCH,NH,

+4H,
— NH,(CH,) .,NH,
NC(CH,) CN + 3H

m:. 0,5 H,N(CH,)_,,NH(CH.,)

NH,

n+2

O katalizatory - Ni, Co, Cu



Uwodornienie adyponitrylu

NC(CH,),CN — H,N(CH,).NH,

 proces ciggty w fazie ciektej

d w temperaturze 100-135°C, pod cisSnieniem 60-65 MPa w obecnosci
katalizatora Co-Cu

O lub w temperaturze 100-180°C, pod cisSnieniem 30-35 MPa w obecnosci
katalizatora zelazowego.

1 Z dodatkiem amoniaku,

O wydajnosé 92-99%.

NC(CH,),CN + 3 H,—— 0,5H,N(CH,) _NH(CH,) _NH, + NH,

n+2

NH,
NC(CH.),CN —>+3 i HN=CH(CH,)_,NH, —> T ",
=
274 2’5 2 NH -NH3 NH



Uproszczony schemat instalacji uwodornienia adyponitrylu

Wzrost temperatury mieszaniny na
wyjsciu z reaktora o ok. 30°C.

Mieszanina H; + NH;

ogrzewana do temp.

ok. 30°C ponizej

temperatury reakcji —
110-135°C —
ok. 60 MPa 1 2 3

Wodor )95 \/
Adyponitryl, ciekty

amoniak i wodor w l 6 \/

stosunku molowym Adyponitryl‘,\5

) 4

1:25:38. = 1
Amoniak 5 H, + NH; (gaz) ,\5‘ v

Ciekty NH; m5

M‘

4
Heksametylenodiamina

1 — reaktor rurowy, 2 — separator ,,gorgcy”, 3 — kondensator, 4 — separator, 5 — pompy,
6 — wymiennik ciepta



Uwodornienie nitrozwigzkéw do amin

+3H, +H
RNO, 2—HO> RNH, — 2 » RH + NH,
B 2

+H, +H + H

2 2
“ho R,CHNO R,CHNHOH R,CHNH,

TL» R,C=NOH 4——” h

Uwodornienie alifatycznych nitrozwigzkow:
1 Temperatura - 150-200°C,
O Cisnienie - 1-5 MPg,

1 Katalizator - niklowy

R,CHNO,

HO +H
CH,NO, + 3HCHO ——— (HOCH2)3CN022—HZO> (HOCH.,),CNH,
- 2



Uwodornienie aromatycznych zwigzkow nitrowych

 katalizator — najczesciej miedziowy na zelu krzemionkowym,
J temperatura - 200-300°C (typowa dla mononitropochodnych),
4 cisnienie - 0,1-0,2 MP3,

1 stacjonarna warstwa katalizatora lub warstwa fluidalna,
 Silnie egzotermiczna reakcja,

d woddér w duzym nadmiarze (molowo 9:1 w stosunku do
nitrobenzenu lub innego nitrozwigzku),

 jesli uwodorniony nitrozwigzek jest zanieczyszczony zwigzkami
siarki, uzywa sie siarczkow niklu i molibdenu (temperatura
300-350°C, p=20-30 MPa).



Produkcja aniliny z nitrobenzenu

J Redukcja za pomoca opitkdw zelaznych w srodowisku stabo kwasnym
(obecnosc¢ HCI) — metoda juz nie stosowana,

 redukcja nitrobenzenu wodorem,

O/ +3H, — O/ +2H,0

Katalizator — miedziowy na zelu krzemionkowym, czasami nikiel na nosniku
Temperatura — 200-300°C,
Cisnienie — 0,1-0,2 MPa,

Stosunek wodoru do nitrobenzenu —9:1

O O O O O

Proces moze by¢ prowadzony w fazie ciektej lub gazowej.



Schemat instalacji produkujgcej aniline z nitrobenzenu

Uwodornienie
w ok. 270°C,

ok. 3,5% aniliny; ekstrakcja
nitrobenzenem

0,23 MPa przy
b. krotkim
czasie kontaktu.

1

Nitrobenzen 4 ; I

Chtodzenie

&

4

=]

N

Pary nitrobenzenu tagczone
s z 200% nadmiarem
sprezonego wodoru

Wodor

. Do skrubera
Woda, anilina

do ekstrakcji

Anilina

A

\l-/ 9 9
1T

Woda

L Anilina

Wydajnos¢ do 99%.

Surowa anilina, zawiera mniej niz 0,5 %

nieprzereagowanego nitrobenzenu i ok. 5% wody

1 — odparowalnik, 2 — reaktor fluidalny, 3,5 — separatory, 4 — sprezarka wodoru
obiegowego, 6 — rozdzielacz, 7,8 — kolumny destylacyjne, 9 — wymienniki ciepta



Swiatowa produkcja aniliny w 2025 osiagneta 10,9 min ton

wedtug szacunkow https://www.imarcgroup.com/aniline-market-statistics

Aniline global market share by application

79.3%

20.7%

Source: Technavio Report

Aniline global market share by

end use, 2014

. 15.1%
® Insulation
Rubber products 4.0%
u Consumer 4.0%
Transportation
. 6.9%
m Packaging
Agriculture
10.7%
u Others

11.5%

Source: Technavio Report

Na podstawie http://www.indextb.com/documents/Manufacturing-of-Aniline.pdf

= 2019 m2014

Aniline global market share by
end use, 2019

15.9%

® Insulation
379% Rubber products
m Consumer
6.4% 45.6%
Transportation
6.6% ® Packaging
45.5% Agr'iculture
10.3% u Others

11.5%

Page 3

Source:
“Global aniline market 2015-19", Technavio report
https://pubchem.ncbi.nlm.nih.gov/compound/aniline#section=Top




OCN—O—CHZ—O—NCO

4,4 -diizocyjanianodifenylometan (MDI)

NH, T
© |-|2N—<j>—a-|2 NH,

4,4 -diaminodifenylometan O_NH—O
cykloheksyloamina

difenyloanilina

kondensacja
OH o uwodornienie HCHO
H, CoHsCl
. . 6115
Fe/HCI utlenianie - CH;NH,, (CH;5),NH,
— < Anilina
MnO,/H,S0, ROH C,HsNH,, (C;H5),NH
OH o} . .
. hinon acylowanie sulfonowanie
hydrochinon c (CH;C0),0 H,SO,
NHTI/CH3
H,N SO.H
Y e
ilid kwas p-
acetanili aminobenzenosulfonowy
(kwas sulfanilowy)




m-Fenyloenodiamina z 1,3-dinitrobenzenu

NO, NH,

+ 6H,—> + 4H,0

NO, NH,

[ Uwodornienie najczesciej w obecnosci katalizatora miedziowego lub
siarczkow niklu lub molibdenu



2,4- i 2,6-Toluilenodiaminy z dinitrotoluenow

CH, CH,
| L L
— =
—No, 40 | N,

U

Surowiec - mieszanina 2,4 i 2,6-dinitrotoluendw w stosunku okoto 4:1 w postaci
25% roztworu w metanolu,

Katalizator - nikiel Raney'a
trzy wysokocisnieniowe reaktory i jeden reaktor pomocniczy
Temperatura w reaktorach na poziomie ok. 100°C,

ciSnienie wodoru 15 - 20 MPa.

R Wy Wy Wy

mieszanina toluenodiamin o czystosci ponad 99%.



Schemat instalacji uwodornienia 2,4- i 2,6-dinitrotoluendw w fazie ciektej

Recykling metanolu

Recykling wodoru

Woda do

Wodor > oczyszczenia
’ N
1

1 2 i\ Diaminotoluer
C =2 | L= 1 |

5 7 8 9

10 10

I
(M M
M
!
|

Y

\T/ j/ 1
Dinitrotolueny ¥ A
A A 'H
. Temperatura w reaktorach na
Suspensja

katalizatora poziomie ok. 100°C, a ci$nienie

3 wodoru 15-20 MPa Diaminotolueny -
Swiezy katalizator ‘(14 resztki do spalenia

Zuzyty
katalizator

_,C

Swiezy
metanol |

Reaktory majg ok. 6 m dfugosci i 35 cm Srednicy

Strumien z pierwszego reaktora rozdzielany na dwa rownolegte
strumienie kierowane do drugiego i trzeciego reaktora

1 - reaktory zawiesinowe cisnieniowe, 2 — reaktor pomocniczy, 3 — zbiornik katalizatora (niklu
Raney'a), 4 — pompa wysokocisnieniowa, 5 — separator ciecz-gaz, 6 — separator katalizatora, 7 -
kolumna odpedowa metanolu, 8 - kolumna odwadniajagca, 9 - kolumna destylacyjna
diaminotoluendw, 10 — pompy



PROCESY UWODORNIENIA W ZWIAZKACH ORGANICZNYCH ZAWIERAJACYCH TLEN

Cykloheksanol z fenolu

O faza parowa,

d temperatura - 130-150°C,

O cisnienie - 1,8-2,0 MPa,

 katalizator - nikiel metaliczny osadzonego na tlenku glinu,
O duzy nadmiar wodoru.



H, (powrotny)

@4 3 LY\ 8 ’

— 6 10
fenol — .
— N A HE{STezy}
:) fenol > 2 11

surowy cykloheksanol

Schemat instalacji produkujacej cykloheksanol z fenolu

1 — zbiornik fenolu, 2 — pompa, 3 - zbiornik buforowy fenolu, 4 — aparat kontaktowy
(reaktor), 5 — sprezarka tréjstopniowa, 6 — mieszalniki wodoru, 7 — sprezarka cyrkulacyjna, 8
— wymienniki ciepta, 9 — kondensator powrotny, 10 — chtodnica, 11 — rozdzielacz.



Produkty uboczne:

OH
0 cykloheksan O/ ‘aH, — O FHO

OH
d metan O/ + 10H, — 6CH, + H,0
OH
d cykloheksen O/ - @ + H,0

O cykloheksanon

OH OH OH O
(J =00 =
——
O/OH



Uwodornienie fenolu do cykloheksanonu
OH 0

+2H, ———>

] faza gazowa

d temperatura 140-170°C, cisnienie 0,1-0,2 MPa

d katalizator palladowy na nos$niku z dodatkiem tlenkéw metali ziem
alkalicznych (np. Pd-CaO/Al,0,).

O przy 100% konwersji fenolu selektywnosé do cykloheksanonu ponad

95%.



Uwodornienie alifatycznych aldehydow i ketonow

RCHO + H, —»= RCH,OH

O katalizatory - nikiel na nos$nikach, miedz i tlenki miedziowo-chromowe lub
mieszane katalizatory z tlenkow lub siarczkow niklu, kobaltu, wolframu jesli
zwigzki zawierajg zwigzki siarki

temperatura
katalizator ci$nienie
aldehydy ketony
niklowy 50-150°C | 150-250°C | 1-2 MPa
miedziowo-chromowy 50-150°C | 150-250°C | 5-20 MPa
siarczki metali 200-250°C | 300-350°C | do 30 MPa




Reakcje uboczne:

0 OCH,R OCH,R
+ RCH,OH
RJLH + RCHon = R_CH2‘< <:= R_CH2‘< + HZO
OH OCH,R
O

[l + H,
2RCH,CHO —— R—CH,— CH CH C—H —%»

OH R R— CHp—CH—CH—CHp-OH
oH R



Uwodornienie nienasyconych aldehyddow i ketonéw

+H2

RCH=CHCHO

1

= RCH,CH,CHO

|2 . RCH=CHCH,OH

+H

CH,=CHCHO —=> CH,CH,CHO

+H,

3
-~ » RCH,CH,CH,OH

+H

+H
RCH=CHCHO —2%» RCH=CHCH,0H — RCH,CH,CHO —== RCH,CH,CH,OH

OH

+2H
CH,CHCH,CHO 5 CH,CH=CHCHO —— CH,CH,CH,CH,OH

2

+2H

CH3CH2CH2CH=(|3CHO — CH3CH2CHZCH2(|3HCH20H
C,Hs

C,Hs



Uwodornienie alifatycznych kwasow karboksylowych i ich pochodnych

+H, +H, +H,
RCOOH T RCHO —— RCHZOH T RCH3
2

2

+H
RCOOH —» RCOC] H—é» RCHO

RCOOH + C,H;OH —yg—=ROOOCH; ————=RCH,OH + C,H;OH

d katalizatory uwodornienia estréw - CuO-Cr,O, i ZnO-Cr,0,, CuO- ZnO-Cr,0,,
d temperatura - 250-350°C,

(1 cisnienie 25-35 MPa.

RCOOCH, + RCH,0H ==—= RCOOCH,R + CH,OH



Uwodornienie estrow kwasow ttuszczowych do alkoholi
tluszczowych

J Faza ciekts,

d Temperatura - 290-370°C,

[ Cisnienie - 20-30 MPa,

d Katalizator - mieszanina tlenkdw miedzi i chromu zawierajgca kilka procent
tlenku baru,

(d Reaktor adiabatyczny.



CH2 - CH2 OH

CH—COOR

|

CH—COOR

+H2

—>

2

—>

CH,-COOR  -ROH

7
>
“H,0

O
Qb



Bezposrednio z bezwodnika maleinowego

O O
+H, +H, +2H,
— O H—O> O —— HOCH,CH,CH,CH,OH
-0,
O O O

Uwodornienie bezwodnika:

d faza ciekta,

d katalizator nikiel Raneya,

d temperatura - 200-280°C, cisnienie 6-12 MPa

O produkty posrednie: bezwodnik kwasu bursztynowego i y-butyrolakton.

Uwodornienie y-butyrolaktonu:

d katalizator - Ni-Co-ThO, na krzemionce,

d temperatura - 250°C, cisSnienie - 10 MPa,

d selektywnosc diolu 98%, przy 100% stopniu konwersji,
O gtéwny produkt uboczny - tetrahydrofuran.




Utwardzanie tluszczow

Parametry procesu:

O Katalizator - nikiel osadzony na nosniku tworzacy w oleju zawiesine
(0,01-0,2% wag.)

d Temperatura - 100-200°C,
[ Cisnienie - 0,5 MPa.

Kryteria stopnia uwodornienia:
J temperatura topnienia produktu, ktéra podwyzsza sie podczas procesu,

1 liczba jodowa, ktéra podczas procesu maleje.



Procesy odwodornienia



Odwodornienie propanu

CH,CH,CH, === CH_=CHCH, + H,

Technologie procesu uwodornienia propanu i izobutanu

Process Oleflex Catofin STAR? FBD
Reactor adiabatic moving parallel adiabatic isothermal tubular fluidized bed
beds fixed beds with reactors in
swing reactor furnace

Cata[yst Pt/A[203 CF/A|203 Pt—Sn/Zn—A|QO3 Cr/Al203
Catalyst life (y) 1-3 1-2 1-2 not available
Temperature (K) 820-890 860-920 750-890 820-870
Pressure (bar) 1-3 0.1-0.7 3-8 1.1-1.5
Conversion (%" P: 25 P: 48-65 P: 30-40 P: 40

I1B: 35 IB: 60-65 IB: 40-55 I1B: 50
Selectivity (%" P: 89-91 pP: 82-87 P: 80-90 P: 89

1B: 91-93 IB: 93 IB: 9298 1B: 91

Without oxydehydrogenation reactor.

bp: propane dehydrogenation; IB: isobutane dehydrogenation.

Lummus-Houdry
Snamprogetti-Yarsintez

UoP
Linde-BASF-Statoil

Krupp Uhde



Typy komercyjnych reaktorow dla odwodornienia alkanéw
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Typy komercyjnych reaktorow dla odwodornienia alkanow

Nt — A

Flue gas 1 Multiple tubular
) —— reactors

4 / T Fumnace

Steam

- * Product

Feed ”

Piec rurowy z nieruchomym ztozem
katalizatora (STAR)

Product Flue gas

Regen.
catalyst

—————

- - - -

—————

catalyst

Feed

Reactor Regenerator

Od roku 2000 firma Uhde dodata etap dehydrogenaciji
oksydowej (nie pokazano na rysunku

reaktor regenerator ze ztozem
fluidalnym (FBD).




Odwodornienie propanu — proces Catofin

CH,CH,CH, — CH,=CHCH, + H,

Warunki procesu:

O reaktory z nieruchomym ztozem katalizatora,
O katalizator - tlenki chromu i glinu,
O temperatura - ok. 650°C,
[ cisnienie - 4,9 Pa,
O stosuje sie od 3 do 8 reaktorow pracujacych cyklicznie; liczba
reaktorow zalezy od zdolnosci produkcyjnej wytwaorni,
O konwersja - 55-60%.
Odwodornienie propanu — proces CATOFIN
romiens socl E—
"l

2003 2004 2007
Year
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Uproszczony schemat instalacji odwodornienia propanu metoda Catofin.

Recykling frakcji C3

1 — piec rurowy, 2, 3 — reaktory, pracujagce w ukladzie reakcja-regeneracja, 4 — kociot
utylizator, 5 — sprezarka , 6 — rozdzielacz, 7 — wezet adsorpcji zmiennocisnieniowej, 8 —
deetanizator, 9 — kolumna propanowa, 10 — chtodnice




Odwodornienie propylenu w Polsce (wg technologii Oleflex)

Polimery Police (Grupa Azoty )

Wykonawca — Hyundai Engineering
Instalacja dehydrochlorowania propanu (PDH) -

Planowana zdolnos$¢ produkcyjna propylenu - 429 tys. ton

Jedna z najwiekszych inwestycji w europejskim przemysle chemicznym, dzieki ktérej Polska dotgcza do czotowki
producentow polipropylenu w Europie.

Oficjalnie otwarto w czerwcu 2023 r. Produkcja jeszcze nie ruszyta petna moca.



Odwodornienie n-butanu do butenow

CH,CH=CH,CH,
CH,CH,CH,CH, =—= + H,
CH,=CHCH,CH,

Warunki procesu:

1 Temperatura - ok. 600°C,

O Katalizator - chromowo-glinowy 2z dodatkiem tlenku potasu
(koniecznos¢ regeneracji),

O Cisnienie atmosferyczne,

O 40-50% konwersji n-butanu

O Selektywnos¢ tworzenia n-butenéw — 66-76%

O n-Buteny oddziela sie od nieprzereagowanego n-butanu na drodze
destylacji ekstrakcyjnej z acetonem.




Jednostopniowe odwodornienie butanu do butadienu

CH,, — C4H8T C4Hy
2

Metoda Catadiene

katalizator glinowo-chromowy,

surowiec - mieszanina butanu i butendw,

zmniejszone cisnienie,

czas cyklu pracy reaktora - 15-20 min.,

temperatura 580-620°C,

3-5 reaktorow ze stacjonarnym ztozem katalizatora; kazdy reaktor
pracuje okresowo; przy konwersji butanu 20-30% selektywnos¢ do 1,3-
butadienu ok. 55%

CO0DO000




Odwodornienie izobutanu

H,C HC

P — \\ + H2
)\ /" >CH
H,C CHj, H,C 3

Przykladowe warunki reakgcji

 temperatura — 550-600°C,

[ cisnienie — 0,098 MPa,

 katalizator - Cr,0,/Al,O;

[ stopien konwersji - 50-55%

4 selektywnos¢ do izobutenu - 82-86%

Proces realizowany przez firmy SnamProgetti, UOP Oleflex, Air Products
Catofin, Philips Star.



Odwodornienie butenow do 1,3-BUTADIENU

CH,CH=CHCH; + CH,~CHCH,CH; =——= CH,~CHCH-CH, AH=+109 ki/mo]

2

Wariant 1.

katalizator wapniowo-niklowy odporny na dziatanie pary wodnej - CagNi(PO,),, zawierajacy jako
promotor ok. 2% Cr,0,,

czas pracy bez regeneracji po 15 min,

stosunek pary wodnej do mieszaniny weglowodoréw 20:1,

temperatura odwodornienia butenow 600-650°C.

konwersja 40-45%,

selektywnos¢ do 1,3-butadienu ok. 85%.

(dla izopentendéw: temperatura 550-600°C, konwersja 40%, selektywnosc¢ 82-84%).

poooo0 O

Wariant 2.

Q katalizatory tlenkowe o sktadzie: 25-90% Fe,0,, 2-50% Cr,0, i do 15% K,CO,; charakteryzujg sig
wiasciwosciami samo regenerujacymi,

czas pracy katalizatora bez regeneracji do 24 godz,

rozcienczenie parg wodna w stosunku 10:1,

konwersja butendéw 17-20%,

selektywnos¢ do 1,3-butadienu 80-85%.

U000




Schemat instalacji odwodornienia olefin na kontakcie
wapniowo-niklowym

powietrze

dukt
gazy odpedowe produsty
para 4 para

3
4 4 7
) ¥
woda
- : > woda

olefiny para

1, 2 - piece rurowe, 3 - mieszalniki, 4 - reaktory, 5 - kotty utylizatory, 6
- skruber, 7 - chtodnica




Utleniajgce odwodornienie butenow do butadienu

CH,=CHCH,CH, + 0,50, — CH,=CHCH=CH, + H,0 AH<0

Przyktadowy proces - Philips O-X-D (oxydehydratation)

katalizator - fosforany zelaza(lll), promotowane tlenkami kobaltu i niklu,
reaktor adiabatyczny ze stacjonarng warstwg katalizatora,

temperatura 590°C (na wyjsciu z reaktora),

ciSnienie 0,6 MPa.

mieszanina reakcyjna, o stosunku obj. 0,:H,0:C,H.=1:30+50:1,

czas kontaktu z katalizatorem - 0,2-0,5 sekundy,

konwersja butenéw 75-80%,

selektywnosc¢ ok. 88-92 %

OO0 O00D0




Schemat utleniajgcego odwodornienia butenéw

gaz opalowy

«——— buteny
Y HZO
woda
9
2 | olgj -
___| frakejaC,
4 6 —_——- do rozdziatu
Para U e
5£E§ 8
A A T

L ———[*110
3 \T/
/\ > woda

az
& | I woda

powietrze ———— | T powietrze

para

1 - piec rurowy, 2 - reaktor, 3 - kociot-utylizator, 4 - skruber, 5, 7-
chtodnice, 6 - absorber, 8 - kolumna odpedowa, 9 - deflegmator, 10 -
kociot parowy




Odwodornienie etylobenzenu do styrenu

CH;CH, CH=CH,

— + H,

AH>0




Odwodornienie etylobenzenu do styrenu

CH;CH, CH=CH,

- + H, AH>0

Pierwsza instalacja IG Ludwigshafen.; katalizatory - mieszanina tlenkéw: ZnO, Al,O; i CaO.
Od 1957 r. katalizatory na bazie tlenku zelaza(lll), ktére obecnie dominuja.

Typowe warunki procesu:

 faza gazowa,

temperatura — 600-650°C,

ciSnienie do 0,01 MPa,

katalizator odporny na pare wodna: Fe,0, (70-80% wag.), Cr,0, (2-25%)
i K,CO,(15-30%).

regeneracja katalizatora co 1-2 miesigce; katalizator wytrzymuje ok. 20
regeneracji,

U OO

U




Warianty odwodornienia

J izotermiczny (rzadziej stosowany) — reaktor ptaszczowo
rurowy, rozcienczenie para wodng w stosunku 1:1,2,
konwersja 40%, wydajnosc styrenu 93%

1 adiabatyczny — reaktor adiabatyczny, rozcieiczenie
parg wodna w stosunku 1:2,6, konwersja 55-60%,
wydajnosc¢ styrenu ok. 90%




Reakcje uboczne:

2 3 3
H, A




Adiabatyczne odwodornienie etylobenzenu metoda Dow
(wariant klasyczny)

4
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X 7 H,0 H,0
etylobenzeq
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5 ! I - - .
| L —_— R -
L > >
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recyrkulowany etylobenzen
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pozostato$§¢

1 - piec rurowy, 2 - kociot-utylizator, 3, 4, 13 - wymienniki ciepta, 5 - reaktor,
6 - chiodnica, 7, 8 - separatory, 9-12 - kolumny rektyfikacyjne, 14 - kotly
parowe




Aby zwiekszy¢ stopien konwersji etylobenzenu i
polepszy¢ selektywnosc przereagowania do styrenu w
nowych technologiach stosuje sie 2-3 szeregowo
potaczone reaktory z dodatkowym dogrzewaniem
mieszaniny reakcyjnej miedzy stopniami.

Duza czesc pracujacych obecnie instalacji odwodornienia etylobenzenu do styrenu
wedtug wariantu adiabatycznego bazuje na technologiach opracowanych przez
Lummus/UOP (wczesniej Lummus/Monsanto) lub Fina/Badger.

Pierwsza instalacja wedtug pierwotnej technologii Lummus/Monsanto zostata
uruchomiona 1972 r. Do 2004 r. wybudowano ponad 40 dalszych instalacji.




Sekcja odwodornienia w procesie Lummus/UOP

Gtéwny strumien pary przegrzewany w piecu
rurowym i wykorzystywany do ponownego
ogrzania reagujacej mieszaniny wprowadzanej do
drugiego reaktora odwodornienia.

Adiabatyczne reaktory

zaprojektowano tak, aby
zapewnic¢ odpowiednig
konwersje etylobenzenu
przy zminimalizowaniu
czasu przebywania w
strefie najwyiszej

-

|

/

Mieszanina poreakcyjna jest chtodzona w
serii wymiennikéw ciepta przed koricowym
ochtodzeniem i kondensacja. Odzyskiwana
jest w ten sposéb duza czes¢ ciepta
dostarczana do procesu na ogrzanie
surowcow.

Para Para

L. 1

1 tl_f
Etylobenzen oda zasilajaca
i para kociot

temperatury, sprzyjajacej
ubocznym procesom
termicznym 1
dealkilowania i / .
hydrodealkilowania. A
—_— Gtéwny Y
strumien pary

1 - piec rurowy, 2, 3 — reaktory odwodornienia,
4 — wymiennik ciepta

Przed potaczeniem ze strumieniem etylobenzenu
zasilajgcym pierwszy z reaktorow, para jest ponownie
podgrzewana w piecu rurowym do temperatury 700-
850°C.

Z reaktora do destylacji

0 duza konwersja etylobenzenu (do 69%) i bardzo dobra selektywnos¢ do etylobenzenu (pow. 97%).

U Mniejsze koszty zwigzane z odzyskiem i zawracaniem nieprzereagowanego etylobenzenu oraz z
oczyszczaniem finalnego produktu. Czystos¢ otrzymanego styrenu wynosi minimum 99,85%.




Schemat instalacji adiabatycznego odwodornienia wedtug Total/Badger
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1 — piec rurowy, 2,3 — reaktory odwodornienia, 4 — podgrzewacze, 5 — chtodnica-kondenser,
6 — rozdzielacz, 7-10 — kolumny rektyfikacyjne, 11 — kotty parowe




Odwodornienie utleniajgce etylobenzenu

usuniecie wodoru z weglowodoru za pomocq tlenu

CH;CH, CH=CH,

+050, — + H0

O katalizator sktadajacy sie z tlenkow V, Mg i Al, proponowany przez firme
Distillers, zapewnia selektywnos¢ przereagowania do styrenu ok. 95%.

Proces Lummus/UOP Smart™; od momentu wprowadzenia w 1995 r. wykorzystano
W €0 hajmniej pieciu instalacjach o sumarycznej zdolnosci produkcyjnej ponad 1,3
mlin ton/rok.

Proces Lummus/UOP Smart™ byt dotychczas czesciej implementowany przy
modernizacji dziatajacych wytwaorni styrenu, pozwalajac na zwiekszenie produkgji
tego monomeru az do 60%, przy minimalnych kosztach inwestycyjnych.




Uktad reaktorow w instalacji Lummus/UOP Smart

Reaktor Tlen i rozcienczalnik
odwodornienia

~ /?l/;\

—3 Do wymiennikow ciepta

Gtéwny Etylobenzen i para

strumien pary Reaktory
odwodornienia
Utleniajacego

Przekroj sekcji katalizatora w
instalacji Lummus/UOP Smart

Katalizator utleniania

| Katalizator odwodornienia

U Ciepto reakcji wydzielajgce sie podczas spalania wodoru
podgrzewa mieszanine reakcyjng umoiliwiajagc przebieg
endotermicznej reakcji odwodornienia w drugiej strefie
katalitycznej.

U W wewnetrznej strefie katalizator selektywnego
utlenienia wodoru do wody zawierajgcy metal
szlachetny.

U Usuniecie wodoru z mieszaniny przesuwa rownowage
reakcji odwodornienia etylobenzenu, pozwalajgc zwiekszy¢
konwersje etylobenzenu do ponad 80% bez zmniejszenia
wydajnosci styrenu.

U Technologia Smart zmniejsza zapotrzebowanie na
przegrzang pare i eliminuje konieczno$¢ dodatkowego
dogrzewania miedzy reaktorami.

U Czystos¢ uzyskiwanego styrenu jest analogiczna jak w
klasycznym procesie Lummus/UOP (min. 99,85%).




|1 styrene (Global)
75000

2025 2026 2027 2028 2029 2030 2031 2032 2033 2034 2035

Global Styrene Market Report (2025-2036):

https://www.chemanalyst.com/industry-report/styrene-market-650

W Polsce styren produkowany jest (byt) w Zaktadach Chemicznych ,,Synthos Dwory S.A.” w Oswiecimiu w
procesie odwodornienia etylobenzenu na katalizatorze zelazowym w trzech reaktorach typu adiabatycznego
z uzyciem nadmiaru przegrzanej pary wodnej.




Struktura zuzycia styrenu na swiecie w 2010 .
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ODWODORNIENIE ALKOHOLI

U do otrzymywania aldehydow

J do ketondéw



Wytwarzanie formaldehydu

d Formaldehyd (HCHO):

o bezbarwny gaz o bardzo ostrym zapachu (temperatura kondensacji
par -19°C, pod ciSnieniem ~0,1MPa). Tworzy mieszaniny
wybuchowe z powietrzem w zakresie stezen 7-73% obj.

o jest toksyczny w przypadku wdychania, kontaktu ze skorg lub
spozycia. Wywotuje oparzenia, kontakt ze skorg moze wywotywac
uczulenia. Jest zaliczany do substancji prawdopodobnie
rakotworczych.

o W trakcie przechowywania formaldehyd tatwo polimeryzuje.




Posta¢ handlowa — formalina, wodny roztwér formaldehydu o stezeniu ok.
37%; formaldehyd wystepuje w postaci hydratu HCHO'H,0 i
niskoczasteczkowych  polimeréw (polioksymetylenoglikoli) - n<10
(najczesciej w postaci tatwo dysocjujgcego, nieistniejgcego w stanie wolnym
glikolu metylenowego n=1).

n HCHO + H,0 =—= H[-O-CH,-]-OH

Liniowy polimer (n=8-100) tatwo ulega depolimeryzacji.

W celu unikniecia gtebokiej polimeryzacji i wypadaniu osadu do formaliny
dodaje sie 7-12% mas. metanolu jako stabilizatora.




METODY OTRZYMYWANIA FORMADEHYDU

d Odwodornienie utleniajgce  metanolu na  katalizatorach
zawierajgcych srebro.

J Odwodornienie utleniajgce n metanolu na  katalizatorach
molibdenowo-zelazowych (technologia wprowadzona przez firme
Du Pont ok. 1950 r.).

Proces odwodornienia utleniajgcego nalezy prowadzi¢ tak, aby mieszanina
metanolowo-powietrzna miata skiad z poza zakresu wybuchowosci — 6,7-
35,6% obj. metanolu.

Historyczne metody syntezy formaldehydu:

Q utlenianie weglowodoréw C,/C,, (ok. 20% produkcji w USA w latach 1960-
1970-tych),

Q0 z eteru dimetylowego




Utleniajgce odwodornienie metanolu

CH,OH —— HCHO + H,,
CH,OH + 0,50, — HCHO + H,0,

Reakcje niepozadane
CH,0H + O, — CO, + H,0,
HCOOH + 0,5 O,
HCOOH — CO + H,0,
HCHO + 0,5 O,— HCOOH,

HCHO —— CO + H,
2 HCHO + H,0 CH,OH + HCOOH ,

H, + 0,50,— H,0,

2 CH,OH + HCHO

CO, + H,0,

CH,(OCH,), + H,O,

AH=93,4 kJ/mol

AH= -147 kJ/mol

AH= -575,1 kJ/mol
AH= -270,4 kJ/mol
AH= -14,5 kJ/mol
AH= 53,7 kJ/mol
AH=-1,9 kJ/mol
AH=-122 kJ/mol
AH= -241,8 kJ/mol

AH= -131 kJ/mol

(a)
(b)

(c)
(d)
(e)
()
(2)
(h)
(i)
()




(k)

CO + 0,50; CO,, AH= -285 kJ/mol
1)

2CO Cco, + C, AH= -172,5 kJ/mol

¢9)
2 HCHO— HCOOCH;,, AH= -132,6 kJ/mol

(m)

HCOOH + (n-1) HCHO HCOO(CH,0) CH,OH ,




Utleniajgce odwodornienie metanolu na katalizatorze srebrowym

Technologie: BASF, Bayer, Borden, Celanese, Degussa, ICl, Mitsubishi Gas, Mitsui Toatsu i Monsanto.

d Katalizator srebrowy w postaci siatki, krysztatéow, ggbki lub czasami jako
srebro osadzone na pumeksie lub na innym porowatym nosniku.

 Czas zycia katalizatora 2-6 miesigce; regeneracja - elektrochemicznie,

O Surowiec - metanol, zawierajgcy 10-12% wody,

O Zwykle mieszanina metanolowo-powietrzna zawiera 45% metanolu, 25%
powietrza i ok. 30% pary wodnej,

d temperatura - 600-720°C,

O Konwersja metanolu ok. 85%,

A Produkt - 36-37% roztwor formaldehydu z ok. 10% CH,0H,

O wydajnos¢ formaldehydu - 65-75% w odniesieniu do przerobionego
metanolu.

O Uboczna reakcja zachodzaca w trakcie przechowywania

2 CH,(OH), — HCOOH + CH,OH + H,O




Schemat instalacji produkujgcej formaline
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Dwie wieze absorpcyjne
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1 - zbiornik naporowy, 2 — wyparka, 3 — podgrzewacz parowy, 4 — reaktor, 5 — chtodnica
(kociot parowy), 6 — absorber, 7 — skruber, 8 — chtodnica wodna, 9 — zbiornik




Zmodernizowane procesy na katalizatorach srebrowych

(J Dodatek pary umozliwia praktycznie petne przereagowanie metanolu
w temp. 680-720°C

d Uzyskuje sie formaline o stezeniu 40-55% zawierajacg ok. 1-2
metanolu.

O Wydajnosé formaldehydu 92%, selektywnos¢ 98%.



Utleniajgce odwodornienie na katalizatorach tlenkowych

1 reaktor ptaszczowo-rurowy,

O zwykle ok. 9% metanolu w mieszaninie powietrzno-parowej,

O temperatura — 300-400°C, cisnienie bliskie atmosferycznemu,

O katalizator zelazowo-molibdenowy (17% Fe,0, i 81% MoO;
zdyspergowany na krzemionce (2-3 mm czgstki)), czas zycia katalizatora
ok. 2 lata)

O duza konwersja metanolu (ok. 98%); pozwala otrzymywaé pow. 55%
formaline (57%) zawierajaca nie wigcej niz 0,3% CH,OH i nie wigcej niz
0,02% HCOOH,

0 selektywnosc¢ - 91-94%.

O Katalizatory tlenkowe wykorzystywane sg przez nastepujgce firmy: The
Perstorp Group (proces Formox, obecnie Johnson Matthey), Hiag-Lurgi,
Montecatini, SBA, IFP-CdF Haldor Topsoe, Nippon Kasei i firme Lummus.




Schemat wezta produkcyjnego w procesie syntezy formaldehydu na
katalizatorze tlenkowym

Oczyszczony gaz resztkowy
5 >

< 4
1
2
Powietrze—»@-A ] L
3
<
- » Formaldehyd
Metanol )>§

1 — dmuchawa, 2 —reaktor, 3 — absorber, 4 — roztwor wodny, 5 — komora
spalania lub dopalacz gazéw odlotowych




Proces Formox (obecnie Johnson Matthey, od 2013)

O Stosuje tlenek zelaza i molibdenu i/lub wanadu jako katalizator

1 Reakcja metanolu z tlenem w 300-400°C

MaOH

L

I BFW veater

I Steam

EN Formalin
I HCHOYPG mix

I PS/Me0H mix

PG
T

HTF CONDEMSOR

STEAM

BF&W

-

N

L1

PRESSURIZATION
ELOAWER

U

U

Y

FORMALIN 55%

»

O 000D

Bardzo dobra wydajnos¢

Wysokie stezenie formaldehydu
(powyzej 55%)

Niska zawartos¢ MeOH w
produkcie

Duza produkcja pary

Wysoki poziom bezpieczenstwa
Przyjazny dla srodowiska
Proste, niezawodne operacje

Niski catkowity koszt
operacyjny

Typowa zdolnos¢ produkcyjna instalacji od 70 to 418 tys. ton rocznie (najwieksza
instalacja do 836 tys. ton formaldehydu).



FS: Formaldehyde Single line

O

ABSORBER

(N

Methanol

REACTOR

Now with
longer tubes

FD: Formaldehyde Dual (series) line

ABSORBER

>

Methanal 1

Vaporizer

NS

REACTOR

DUAL
REACTOR

O

FE: Formaldehyde Expandable

http://www.creonenergy.ru/upload/iblock/417/Perstorp_Formox.pdf




FTD: Formaldehyde Twin Dual

Line 1

Line 2

0,
U
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‘--—-..\\‘_F‘/ Pre-
Vaporizer

Pre-

Vaporizer
Methanaol 1

Vaporizer

Methanol 1 «

--------------------- Vaporizer
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Methanaol 2 Methanal 2
— @&

http://www.creonenergy.ru/upload/iblock/417/Perstorp_Formox.pdf




Mozliwe warianty instalacji

Plant Capacity Add Dual Reactor
FS1 70-160 FD1 230

FS2.5 125-300 FD2.5 425
FS3 150-360 FD3 510

FT2.5 250-600 FTD2.5 850
FT3 300-720 FTD3 1020

http://www.creonenergy.ru/upload/iblock/417/Perstorp_Formox.pdf




More than 100 formaldehyde plants
supplied worldwide

Perstorp Formox representative offices & Perstorp Formox

http://www.creonenergy.ru/upload/iblock/417/Perstorp_Formox.pdf



Capacity using the Perstorp Formox Process

8,000,000
7,000,000 /’ e 40-50 % of world
capacity in last 15
6,000,000 / years
5,000,000 -
/ e More than 100 plants
4,000,000 / — mingTd | SUPPlied
3,000,000
/ ¢ More than 150
2,000,000 customers supplied
000,08 /_/—// e 70% of the oxide
0 - — catalyst market

1965 1570 1975 1930 1985 1890 1005 2000 2005 2010

http://www.creonenergy.ru/upload/iblock/417/Perstorp_Formox.pdf



PRODUKCIJA | ZASTOSOWANIE FORMALDEHYDU

The global market for Formaldehyde estimated at 45.6 Million Metric Tons in the year 2020
(wedtug https://www.globenewswire.com/news-release/2020/07/08/2059521/0/en/Global-Formaldehyde-
Industry.html)

Trlmetylfol/opropan Ilnzrl/e Zywice
Urotropina~”’ 0 mocznikowo-
3% \ formaldehydowe
Pentaerytrytol 44%
5% \ /
MDI
a%
1,4-Butano
5%
Zywice

melaminowo-
formaldehydowe
6% Zywice
poliacetalowe
9%

Zywice fenolowo-
formaldehydowe
11%

Struktura zuzycia formaldehydu w 2000 r

W Polsce formaline produkuje sie w “Zaktadach Azotowych” w Tarnowie, a
takze w ZCh LERG w Pustkowie.




Kleje, lepiszcze

Inne do drewna
Materiaty 4 \T'OCZVWE\
izolacyjne

\—ginaty

Swiatowa konsumpcja zywic fenolowo-formaldehydowych w 2004 r.




ALDEHYD OCTOWY Z ETANOLU

CH,CH,OH === CH,CHO + H,

CH,CH,OH + 0,50, — CH,CHO + H,

Warianty

O katalizator - srebrowy osadzony na pumeksie,
temperatura - 400-450°C.

stopien konwersji ok. 65%,

selektywnos¢ - 80%

(i Wy Wy

produkty uboczne (m.in. w kwas octowy, octan etylu itp.).

katalizatory tlenkowe w obecnosci powietrza rozcienczonego parg wodna,
temperatura - 425-450°C.
konwersja etanolu - 80%,

[y Wy Ny N

selektywnos¢ zaledwie ok. 65%.



Cykloheksanon z cykloheksanolu

O Poprzez utlenienie

OH O
©/+ O,5OZ—> E:/r+ HZO

1 Poprzez odwodornienie

OH O



Odwodornienie cykoheksanolu do cykloheksanolu:

OH O

O temperatura ok. 450°C,

1 katalizator - ocynkowane zelazo lub stop Zn-Fe.
O reakcje uboczne:

o dehydratacja cykloheksanolu z powstaniem cykloheksenu

OH

o rozszczepienie z wydzieleniem wegla, wodoru i wodly.

Zastosowanie cykloheksanonu

1 do kaprolaktamu,

O jako rozpuszczalnik nitrocelulozy, zywic naturalnych i syntetycznych,
O przy produkgcji celuloidu.
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