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DESCRIPCION
Proceso para deshidratar glicerol hasta acroleina

La presente invencién se refiere a un proceso para la fabricacion de acroleina por medio de deshidrataciéon de
glicerol en presencia de oxigeno molecular.

La acroleina es el mas simple de los aldehidos insaturados. También se conoce como 2-propenal, acrilaldehido o
aldehido acrilico. Como resultado de su estructura, la acroleina presenta un elevado poder reactivo debido a la
presencia de sus dos funciones reactivas, que son capaces de reaccionar de forma individual o juntas. Es por este
motivo que la acroleina encuentra muchas aplicaciones, especialmente como intermedio sintético. En particular, es
un intermedio clave para la sintesis de metionina, una proteina sintética usada como complemento para alimentacion
animal, que se ha establecido por si misma como sustitutivo para harina de pescado. La acroleina es un intermedio
sintético no aislado de acido acrilico en la produccion industrial de acido acrilico por medio de la oxidacion catalitica
de propileno en fase gas. La importancia de la quimica de &cido acrilico y sus derivados resulta conocida. La
acroleina también conduce, por medio de reaccion con éter de metilo y vinilo seguido de hidrdlisis, a glutaraldehido,
gue presenta muchos usos en el curtido de cuero, como agente biocida en la perforacion de pozos petroliferos y
durante el procesado de aceites de corte, y como desinfectante quimico y agente esterilizante en equipamiento
hospitalario.

Normalmente, la acroleina se usa como intermedio sintético de derivados que son sintetizados en el punto de
produccién para minimizar el transporte de acroleina desde el fabricante hasta el cliente. El motivo esencial se
encuentra relacionado con la toxicidad de la acroleina, que conduce a los agentes industriales a evitar el
almacenamiento y el transporte de este producto quimico.

El proceso mas cominmente usado para la produccién de acroleina estd basado en la reaccion de oxidacion
catalitica en fase gas de propileno con oxigeno atmosférico. De este modo, la acroleina obtenida se puede
incorporar posteriormente de forma directa al proceso de fabricacion de acido acrilico. Cuando se usa acroleina
como material de partida para la sintesis de metionina o para las reacciones de quimica fina, la seccién de
purificacion permite la retirada de los sub-productos de reaccion, principalmente 6xidos de carbono, &cido acrilico,
acido acético y acetaldehido.

De este modo, la produccion de acroleina depende del material de partida de propileno obtenido por medio de
craqueo o craqueo catalitico de las fracciones de petroleo. Este material de partida, de origen fésil, contribuye
ademas a incrementar el efecto invernadero. De este modo, parece necesario disponer de un proceso de sintesis de
acroleina que no dependa de propileno como recurso y que use otro material de partida, que sea preferentemente
renovable. Este proceso resultaria particularmente ventajoso para la sintesis de metionina, pudiéndose
posteriormente afirmar "obtenida a partir de biomasa". De manera especifica, durante su uso en alimentacién animal,
la metionina es metabolizada de forma rapida y el didoxido de carbono expulsado a la atmdésfera contribuye a
aumentar el efecto invernadero. Si se obtiene acroleina a partir de un material de partida renovable, por ejemplo
obtenido a partir de un aceite de planta, las emisiones de CO, ya no entran mas en el balance del proceso, ya que
guedan compensadas con el diéxido de carbono usado por la biomasa durante su desarrollo; por tanto, no se
produce aumento alguno en el efecto invernadero. De este modo, dicho proceso satisface el criterio asociado con el
nuevo concepto de "quimica verde" dentro de un contexto global de desarrollo duradero.

Durante tiempo se ha conocido que el glicerol puede conducir a la produccion de acroleina. El glicerol (también
conocido como glicerina) procede de la metanolisis de aceites de plantas al mismo tiempo que los ésteres de metilo,
gque se usan por si mismos y de manera especial como combustibles en aceite de combustible diesel y doméstico.
Es un producto natural que presenta una imagen "respetuosa con el medio ambiente", se encuentra disponible en
grandes cantidades y se puede almacenar y transportar sin dificultad. Muchos estudios han apuntado la mejora
rentable de glicerol de acuerdo con su grado de pureza, y la deshidratacidn de glicerol hasta acroleina es una de las
rutas previstas.

La reaccion implicada en la obtencion de acroleina a partir de glicerol es:
CH;0H-CHOH-CH,0H ? CH»=CH-CHO + 2H,0

Como norma general, la reaccion de hidratacién se ve favorecida a bajas temperaturas, y la reaccién de
deshidratacion se ve favorecida a temperaturas elevadas. Para obtener acroleina, de este modo, resulta necesario
usar suficiente temperatura, y/o vacio parcial para modificar la reaccion. La reaccion se puede llevar a cabo en fase
liguida o en fase gas. Se sabe que este tipo de reaccion esta catalizada por acidos.

De acuerdo con la patente FR 695 931, la acroleina se obtiene haciendo pasar vapores de glicerol a temperatura
suficientemente elevada sobre sales de acido que contienen al menos tres funciones de acido, por ejemplo, sales de
acido fosforico. Los rendimientos indicadores son mayores que 75% tras la destilacion fraccionada.

En la patente de Estados Unidos 2 558 520, la reaccion de deshidratacion se lleva a cabo en fase gas/liquida en
presencia de tierras diatomeas impregnadas con sales de acido fosférico, suspendidas en un disolvente aromatico.



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

ES 2393273 T3

En estas condiciones, se obtiene un grado de conversién de glicerol en acroleina de 72,3%.

El proceso descrito en la solicitud de patente WO 99/05085 esta basado en una catdlisis homogénea compleja, en
atmésfera de CO/H; a una presién de 20/40 bar en presencia de un disolvente tal como una solucién acuosa de
sulfolano.

La solicitud de patente china CN 1 394 839 se refiere a un proceso para preparar 3-hidroxipropanaldehido a partir de
glicerol. La acroleina producida como intermedio de reaccién se obtiene haciendo pasar glicerol puro vaporizado
sobre un catalizador de sulfato de potasio o de tipo sulfato de magnesio. No se aportan los rendimientos de la
reaccion.

La patente de Estados Unidos 5 387 720 describe un proceso para producir acroleina por medio de deshidratacion
de glicerol en la fase liquida o en fase gas sobre catalizadores soélidos acidos definidos por su acidez de Hammett.
Los catalizadores deben presentar una acidez de Hammett de menos de +2 y preferentemente menos que -3. Estos
catalizadores se corresponden, por ejemplo, con materiales siliceos naturales o sintéticos, por ejemplo mordenita,
montmorillonita, zeolitas &cidas; soportes, tales como 6xidos o materiales siliceos, por ejemplo alimina (Al.O3),
oxido de titanio (TiO,), revestido con acidos inorganicos de mono-, di- o tridcidos; 6xidos u 6xidos mixtos tales como
gamma-alimina, el 6xido mixto ZnO-Al,O3, 0 de manera alternativa heteropoliacidos. De acuerdo con dicha patente,
se usa una solucién acuosa que comprende de 10% a 40% de glicerol, y el proceso se lleva a cabo a temperaturas
de entre 180 °C y 340 °C en la fase liquida, y entre 250 °C y 340 °C en fase gas. De acuerdo con los autores de la
citada patente, es preferible la reaccién en fase gas ya que permite la obtenciéon de un grado de conversion de
glicerol proximo a 100%, lo que conduce a una solucion acuosa de acroleina que contienen productos secundarios.
Una proporcion de aproximadamente 10% de glicerol es convertida en hidroxipropanona, que se encuentra presente
como sub-producto principal en la solucién de acroleina. La acroleina se recupera y se purifica por medio de
condensacion fraccionada o destilacion. Para una reaccion en fase liquida, se desea una conversion limitada a 15-
25%, con el fin de evitar la pérdida de selectividad. La patente de Estados Unidos 5 426 249 describe el mismo
proceso de fase gas para la deshidratacion de glicerol para dar lugar a acroleina, pero seguido de la una hidratacion
de la acroleina y una hidrogenacion para dar lugar a 1,2- y 1,3-propanodiol.

De manera general, la reaccion de deshidratacion de glicerol para dar acroleina viene acompafiada de reacciones
secundarias que conducen a la formacion de sub-productos tales como hidroxipropanona, propanaldehido,
acetaldehido, acetona, aductos de acroleina con glicerol, productos de policondensacién de glicerol, éteres de
glicerol ciclicos, etc., pero también fenol y compuestos poliaromaticos, que son la causa de la formacion de coque
sobre el catalizador. Esto da lugar, en primer lugar, a una reduccion del rendimiento y de la selectividad frente a
acroleina, y en segundo lugar, a la desactivacion del catalizador. La presencia de sub-productos en la acroleina,
tales como hidroxipropano o propanaldehido, algunos de los cuales son mas dificiles de asilar, requiere etapas de
separacion y purificacion, que conducen a elevados costes de recuperacion para la acroleina purificada. Ademas,
resulta necesario regenerar el catalizador de manera muy regular con el fin de recuperar la actividad catalitica
satisfactoria.

La Compaifiia del Solicitante se ha propuesto resolver estos problemas y han descubierto muchas ventajas
relacionados con el uso de oxigeno molecular durante la reaccion para la deshidratacion de glicerol para dar lugar a
acroleina. Se ha observado, de manera sorprendente, que el suministro de oxigeno reduce la formacion de
compuestos aromaticos tales como fenol, y los sub-productos que se originan a partir de la hidrogenacion de
productos deshidratados, por ejemplo, propanaldehido y acetona, pero también a partir de hidroxipropanona. La
formacion de coque sobre el catalizador se ve reducida. Esto da lugar a la inhibicion de la desactivacion del
catalizador y a la regeneracién continua del catalizador. Se ha encontrado que determinados productos se
encuentran presentes en cantidad considerablemente mas baja, lo que facilita las etapas de purificacion posteriores.

Un objeto de la presente invencidn es, por tanto, un proceso para fabricar acroleina por medio de deshidratacion de
glicerol en presencia de oxigeno molecular, en una cantidad escogida de manera que se encuentre fuera del
intervalo de inflamabilidad en cualquier punto de la planta; con la condicién de que el proceso no sea uno en el que
se use el catalizador que consiste en 2% en peso de acido fosférico sobre un soporte de alfa-alimina y se lleve a
cabo la reaccibn de deshidratacion en fase gas con una composicion de gas en volumen de
glicerol/agua/oxigeno/nitrégeno de 10/9/6/75. El oxigeno molecular puede estar presente en forma de aire o en
forma de una mezcla de gases que contienen oxigeno molecular. La cantidad de oxigeno se escoge de manera que
se encuentre fuera del intervalo de inflamabilidad en cualquier punto de la planta. A partir de la Figura 4 de la
solicitud de patente de Estados Unidos 2004/15012, el contenido maximo de oxigeno, en la mezcla de
acroleina/O,/N, es de aproximadamente 7% en volumen, con el fin de que se encuentre completamente fuera del
intervalo de inflamabilidad. De manera general, el contenido de oxigeno de acuerdo con la invencion se escoge de
manera que sea mayor que 7% con respecto a la mezcla de los gases que penetran en la reaccion (mezcla de
glicerol/H,O/oxigeno/gases inertes). Preferentemente, el contenido de oxigeno es menor que 7% con respecto a la
mezcla de gases seca que abandona el reactor (mezcla de acroleina/oxigeno/gases inertes).

La reaccion de deshidratacion se lleva a cabo sobre catalizadores soélidos &cidos. Los catalizadores que son
apropiados son materiales homogéneos o multi-fase, que son insolubles en el medio de reaccion, y que presentan
una acidez de Hammett, anotada como H,, menor que +2. Como se indica en la patente EE.UU. 5 307 720, que se
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refiere al articulo de K. Tanabe et al., en "Studies in Surface Science and Catalysis", vol. 51, 1989, cap. 1y 2, la
acidez de Hammett se determina por medio de valoracion de amina usando indicadores o mediante adsorcion de
una base en la fase gas. Se pueden escoger catalizadores que satisfagan el criterio de acidez H, menor que +2 a
partir de materiales siliceos naturales o sintéticos o zeolitas acidas; soportes minerales, tales como oOxidos,
revestidos con acidos inorganicos mono-, di-, tri- o poliacidos; 6xidos u Oxidos mixtos o de manera alternativa
heteropoliacidos.

De manera ventajosa, los catalizadores se escogen entre zeolitas, materiales compuestos de Nafion® (basados en
acidos sulfénico o polimeros fluorados), aliminas cloradas, acidos fosfotungstico y/o silicotungstico y sales de acido,
y varios solidos de tipo 6xido de metal tales como 6xido de tantalo Ta,Os, 6xido de niobio Nb,Os, alimina Al,Os,
Oxido de titanio TiOy, zirconia ZrO,, 6xido de estafio SnO,, silice SiO; o silico-aluminato SiO»-Al,O3, impregnados
con funciones acidas tales como borato BOs3, sulfato SO., tungstato WOs3;, fosfato POg, silicato SiO, o molibdato
MoQOs3. De acuerdo con los datos de la bibliografia, todos estos catalizadores disponen de una acidez de Hammett H,
menor que + 2.

Los catalizadores preferidos son zirconias de sulfato, zirconias de fosfato, zirconias de tungsteno, zirconias siliceas,
sulfato de titanio u 6xidos de cinc, y aliminas de fosfato o silices.

Estos catalizadores presentan todos una acidez de Hammett H, menor que +2; posteriormente, la acidez H, pueden
variar dentro de un intervalo amplio, hasta valores que pueden alcanzar -20 en la escala de referencia con los
indicadores de Hammett. La tabla que se proporciona en la pagina 71 de la publicacién sobre catalizadores de acido-
base (C. Marcilly) vol. 1, publicada por Technip (ISBN N°. 2-7108-0841-2) ilustra ejemplos de catalizadores sélidos
en el presente intervalo de acidez. El contenido de oxigeno molecular introducido en el medio de reaccién puede
depender de la naturaleza del catalizador usado, su acidez y su capacidad de formar coque.

La reaccion de acuerdo con la invencién se puede llevar a cabo en fase gas o en fase liquida, preferentemente en
fase gas. Cuando la reaccion se lleva a cabo en fase gas, se pueden usar diversas tecnologias de proceso, es decir,
un proceso de lecho fijo, un proceso de lecho fluidizado o un proceso de lecho fluidizado circulante. En los dos
ultimos procesos, en el lecho fijo o en el lecho fluidizado, la regeneracion del catalizador puede tener lugar por
separado de la reaccion. Puede tener lugar ex situ, por ejemplo, mediante la extraccion del catalizador y la
combustiéon en aire 0 con una mezcla gaseosa que contiene oxigeno molecular. En este caso, la temperatura y la
presion a la cual se lleva a cabo la regeneracidon no necesariamente tienen que ser las mismas a las cuales se lleva
a cabo la reaccion. De acuerdo con la proceso de la invencién, puede tener lugar de forma continua in situ, al mismo
tiempo que la reaccion, dada la presencia de una pequefa cantidad de oxigeno molecular o de un gas que contiene
oxigeno molecular en el reactor. En este caso, la regeneracion se encuentra ligada a una inhibicion de la
desactivacion y tiene lugar a la temperatura de reaccion y la presion.

En el proceso de lecho fluidizado circulante, el catalizador circula en dos recipientes, un reactor y un regenerador. Se
sabe que la reaccién de deshidratacion es endotérmica y, por tanto, se debe suministrar energia al primer recipiente,
mientras que la regeneracién que consiste en la combustidon de coque es endotérmica y, por tanto, se debe extraer
calor del segundo recipiente. En el caso del lecho fluidizado circulante, los dos sistemas se compensan uno con el
otro: de acuerdo con el proceso de la invencién, la regeneracion del catalizador bajo un flujo de oxigeno mediante la
combustidon conduce al calentamiento del catalizador y por consiguiente suministra la energia necesaria para la
reaccion de deshidratacion cuando el catalizador vuelve al interior del reactor. El tiempo de residencia en cada
recipiente depende de la velocidad de desactivacion del catalizador y de la cantidad de coque formada sobre el
catalizador. De manera especifica, resulta deseable una minima cantidad de coque con el fin de poder llevar al
solido hasta la temperatura correcta, y se requiere una cantidad maxima de coque con el fin de evitar que el sélido
se degrade por medio de sinterizacion durante la combustion.

La seleccion del proceso 6ptimo se lleva a cabo en funcidn de varios criterios. El proceso de lecho fijo presenta la
ventaja de la simplicidad. Los procesos de lecho fluidizado hacen posible la descarga de forma continua del
catalizador gastado y la recarga permanente de catalizador nuevo sin detener la produccién, con la posibilidad de
gue sea isotérmico. El proceso de lecho fluidizado circulante tiene la ventaja de optimizar la selectividad de la
reaccion por medio de la re-alimentacion permanente del catalizador nuevamente regenerado en el interior del
reactor, mientras que al mismo tiempo se compensa el intercambio de energia entre el reactor y el regenerador.

De acuerdo con una realizacion particular de la invencién, el proceso se lleva a cabo en un reactor de tipo
intercambiador de calor de placas. Este reactor consiste en placas que forman entre ellas conductos de circulacion
que pueden contener un catalizador. Esta tecnologia presentas muchas ventajas en términos de intercambio de
calor, asociadas a la elevada capacidad de intercambio de calor. De este modo, este tipo de reactor resulta
particularmente apropiado para retirar el calor de forma sencilla en el caso de reacciones exotérmicas, o para el
suministro de calor en las fases de comienzo de reaccion en el caso de reacciones endotérmicas. De manera mas
particular, este reactor hace posible bien el calentamiento o bien el enfriamiento del catalizador. El intercambio de
calor resulta particularmente eficaz con la circulacion de un fluido de intercambio de calor en el sistema. Las placas
se pueden unir en médulos, lo que proporciona una mayor flexibilidad, en lo que respecta al tamafio del reactor, su
mantenimiento o la sustitucion del catalizador. Los sistemas que pueden resultar apropiados para el proceso de la
invencion son, por ejemplo, los reactores descritos en los documentos EP 995 491 o EP 1 147 807, cuyo contenido
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se incorpora por referencia. Los reactores resultan particularmente apropiados para la conversién catalitica de un
medio de reaccién, de manera especifica un medio de reaccién gaseoso, tal como los usados en la presente
invencién. El intercambiador de calor de placas usado para la preparacion de (met)acroleina o acido (met)acrilico por
medio de oxidacion catalitica de precursores C3 o C4, descritos en el documento US 2005/0020851, pueden resultar
apropiados para la fabricacion de acroleina por medio de deshidratacién de glicerol, que es el objetivo de la presente
invencion.

La deshidratacion de glicerol también se puede llevar a cabo en fase liquida en un reactor estandar para la reaccion
en fase liquida sobre un catalizador sélido, pero también en un reactor de tipo destilacion catalitica. Dada la gran
diferencia entre los puntos de ebullicion de glicerol (280 °C) y acroleina (53 °C), también se puede prever un proceso
en fase liquida a temperatura relativamente baja que permita la destilacién continua de la acroleina producida. La
reaccion se puede modificar de forma permanente, limitando de este modo las reacciones consecutivas sobre la
acroleina en un reactor continuo desplazado hacia el equilibrio.

Preferentemente, las condiciones experimentales de la reaccion en fase gas son una temperatura entre 250 °C y 350
°C y una presion entre 1 y 5 bar. En la fase liquida, preferentemente la reaccion se lleva a cabo a una temperatura
de entre 150 °C y 350 °C y una presion que puede variar de 3 a 70 bar. Se ha observado que una temperatura mas
baja conduce a una reduccion del grado de conversién de glicerol, pero, al mismo tiempo, aumenta la selectividad de
la acroleina. Para evitar reacciones consecutivas y la formacion de productos no deseados, es importante limitar el
tiempo de residencia en el reactor; ademas, mediante el incremento del tiempo de residencia, también es posible
disponer de conversiones mas elevadas. Resulta especialmente deseable, aumentar el tiempo de contacto (tiempo
de residencia) de los reactivos en la regién del catalizador con el fin de compensar la disminucién del grado de
conversion cuando se usa una temperatura de reaccion mas baja.

El glicerol se encuentra disponible de forma no costosa en forma de soluciones acuosas. De manera ventajosa, se
usa una solucién acuosa de glicerol con una concentracion entre 10% y 50% y preferentemente entre 15% y 30% en
peso, en el reactor. La concentracion no deberia ser demasiado elevada, con el fin de evitar reaccion falsas tales
como la formacién de éteres de glicerol o reacciones entre la acroleina producida y el glicerol. Ademas, la solucién
de glicerol no deberia diluirse demasiado teniendo en cuenta el coste energético implicado en la evaporacion de la
solucion acuosa de glicerol. En cualquier caso, la concentracion de la solucion de glicerol se puede ajustar por medio
de reciclaje del agua producida por medio de la reaccién. Con el fin de reducir el transporte de glicerol y los costes
de almacenamiento, el reactor se puede alimentar con una solucion concentrada de 40% a 100% en peso,
llevandose a cabo la dilucién hasta el contenido 6ptimo reciclando parte de la corriente de vapor producida por la
reaccion y del agua de dilucién. De manera similar, la recuperacion de calor a la salida del reactor también puede
permitir la vaporizacion de la solucion de glicerol que se alimenta en el reactor.

El glicerol procedente de la metanolisis de aceites vegetales en medio bésico puede contener determinadas
impurezas tales como cloruro de sodio o sulfato, materia organica que no contiene glicerol y metanol. La presencia
de sales de sodio es en particular negativa para la reaccion de deshidratacion catalitica, ya que estas sales son
capaces de envenenar los puntos acidos. Se puede prever un pre-tratamiento del glicerol por medio de intercambio
iénico.

En comparacion con el proceso convencional para la preparacion de acroleina por medio de oxidacién selectiva de
propileno, la acroleina producida de acuerdo con el proceso de la invencion puede contener impurezas de diferente
naturaleza o en diferente cantidad. De acuerdo con el uso previsto, la sintesis de acido acrilico, la sintesis de
metionina o las reacciones de quimica fina, pueden estar previstas con el fin de purificar la acroleina de acuerdo con
las técnicas mostradas por los expertos en la materia. De manera mas particular, se pueden recuperar los
subproductos y se pueden incinerar, produciendo de este modo vapor o energia. La mejora energética de los sub-
productos de la reaccién de deshidratacion de glicerol ademas hace posible reducir en gran medida las emisiones de
gases de efecto invernadero del proceso, en comparacion con el proceso convencional, para el cual el CO;
producido procede de carbén fésil durante la incineracion de los sub-productos.

Los ejemplos que siguen ilustran la presente invencion.
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Ejemplos

En los ejemplos, se usa un reactor tubular que consiste en un tubo de 85 cm de longitud y con un diametro interno
de 6 mm para llevar a cabo la reaccién de deshidratacion de glicerol en la fase gas a presion atmosférica. Este
reactor se coloca en una camara caliente mantenida a la temperatura de reaccién, que es 300 °C, a menos que se
indique lo contrario. Los catalizadores usados se muelen y/o granulan para obtener particulas de 0,5 a 1,0 mm. Se
introducen 10 ml de catalizador en el interior del reactor para formar un lecho catalitico de 35 cm de longitud. Se
mantiene este lecho a la temperatura de reaccién durante 5 a 10 minutos antes de introducir los reactivos. Se
alimenta el reactor con una solucién acuosa que contiene 20% en peso de glicerol a un caudal medio de
alimentaciéon de 12 mi/h, y con un caudal de 0,8 I/h de oxigeno molecular para los ejemplos de acuerdo con la
invencién. En este caso, la proporcion relativa de O/glicerol vaporizado/vapor es de 6/4,5/89,5. Se vaporiza la
solucion acuosa de glicerol en la cadmara caliente, y posteriormente se hace pasar sobre el catalizador. El tiempo de
contacto calculado es de aproximadamente 2,9 s. La duracion del ensayo del catalizador es de aproximadamente 7
horas, lo que corresponde a aproximadamente 80 ml de solucion acuosa de glicerol pasada sobre el catalizador.
Tras la reaccion, se condensan los productos en una trampa refrigerada con hielo picado.

De forma periédica se recogen muestras de los efluentes. Para cada una de las recogidas, se interrumpe el flujo y se
hace pasar un flujo abundante de nitrégeno a través del reactor para purgarlo. A continuacion se sustituye la trampa
en la salida del reactor, se detiene el flujo de nitrdgeno y se devuelve un flujo de reactor al reactor. Se continta el
ensayo hasta apreciar una desactivacion notable del catalizador.

Para cada uno de los experimentos, se mide la masa total de los productos que penetran en el reactor y que lo
abandonan, lo que permite determinar un balance de masas. De manera similar, se analizan los productos formados
por medio de cromatografia. Se llevan a cabo dos tipos de analisis:

- un analisis por cromatografia en una columna rellena (columna FFAP 2 m*1/8") en un cromatdgrafo Carlo Erba
equipado con un detector TCD. Se lleva a cabo el andlisis cuantitativo con un patrén externo (2-butanona);

- un andlisis por cromatografia en columna capilar (columna FFAP 50 m*0,25) en un cromatégrafo HP6890
equipado con un detector FID con las muestras almacenadas a -15 °C.

El primer método resulta particularmente apropiado para el andlisis rapido de los productos, y especialmente para el
rendimiento de acroleina. El segundo método se usa para disponer de un analisis mas preciso de todos los sub-
productos de reaccion. Ademas, se llevaron a cabo andlisis por GC-MS o por cromatografia tras silacion para
confirmar estos resultados.

Los productos cuantificados de este modo son glicerol que no ha reaccionado, la acroleina formada, y los sub-
productos tales como hidroxipropanona, acetaldehido, propanaldehido, acetona y fenol. En los ejemplos siguientes,
se definen la conversion de glicerol, la selectividad de acroleina y los rendimientos de los diferentes productos como
se muestra a continuacion:

conversion de glicerol (%) = 100 - numero de moles de glicerol restantes / nimero de moles de glicerol introducidos;

rendimiento de acroleina (%) = numero de moles de acroleina producidos / namero de moles de glicerol
introducidos;

selectividad de acroleina (%) = 100 * nimero de moles de acroleina producidos / nimero de moles de glicerol que
han reaccionado.

Se calcula el rendimiento de acetona e hidroxipropanona como para al rendimiento de acroleina:

rendimiento de acetaldehido (%) = 2/3 * nimero de moles de acetaldehido producidos / nimero de moles de glicerol
introducidos.

rendimiento de fenol (%) = 2 * nimero de moles de fenol producidos / nimero de moles de glicerol introducidos.
Todos los resultados se expresan en forma de porcentajes molares con respecto al glicerol introducido.
Ejemplo 1 (comparativo y de acuerdo con lainvencidn)

El catalizador usado es zeolita HZSM5 (Zeocat PZ - 2/5H 15% Aerosil - Ueticon). Se introdujeron 10 ml, que
representan una masa de 6,41 g en el reactor. Los resultados se muestran en la Tabla 1 siguiente.
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Tabla 1
Glicerol acumulado introducido (g) 15 17 8 16 24
Adicién de oxigeno no no si si si
Conversion de glicerol 79 64 96 88 83
Rendimiento de acroleina 39,1 24,3 |40,6 409 37,5
Selectividad de acroleina 49 38 42 46 45
Rendimiento de hidroxipropanona 56 37 |15 22 24
Rendimiento de acetaldehido 12 06 |22 18 17
Rendimiento de propanaldehido 15 00| 16 09 08
Rendimiento de acetona 0,1 0,5 0,0 0,2 0,1
Rendimiento de fenol 1,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Balance de material (masa recogida/masa introducida) 97,7 98,0 | 97,2 98,8 98,9
Balance de producto cuantificado (producto ensayado / glicerol introducido) | 69,2 65,0 | 49,9 57,7 59,8

La adicién de oxigeno molecular hace posible mantener la conversién de glicerol y el rendimiento de acroleina por
medio de la inhibicion de la desactivacion del catalizador y la formacion de determinados sub-productos.

Ejemplo 2 (de acuerdo con lainvencidn)

En el presente Ejemplo 2, se someten a ensayo dos tipos de catalizadores (10 ml): un zirconia de sulfato (90% de
ZrO; - 10% de sulfato) de Daiichi Kigenso (referencia del suministrador H1416) y un zirconia de tungsteno (90,7% de
ZrO; - 9,3% de WOs3) de Daiichi Kigenso (referencia del suministrador H1417). El primer catalizador presenta una
pérdida tras ignicién a 1000 °C de 8,81% y un area superficial especifica de 54,3 m°/g (BET, punto 1). El segundo
catalizador se caracteriza por una pérdida tras ignicion a 1000 °C de 1,75% y un &rea superficial especifica de 47,4
m?/g (BET, punto 1). Los resultados se muestran en la Tabla 2 siguiente:

Tabla 2
Glicerol acumulado introducido (g) 9 18 27 21 33
Catalizador sulfato zirconia 16,59 tungsteno zirconia 179
Conversion de glicerol 100 100 100 100 100
Rendimiento de acroleina 42,3 53,8 52,5 54,9 53,0
Selectividad de acroleina 42 54 52 55 53
Rendimiento de hidroxipropanona 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Rendimiento de acetaldehido 10,3 9,1 8,2 9,8 8,7
Rendimiento de propanaldehido 4,9 3,7 4,0 2,1 1,4
Rendimiento de acetona 0,0 0,4 0,0 0,1 0,1
Rendimiento de fenol 0,0 0,0 0,3 0,0 0,0
Balance de material (masa recogida/masa introducida) 96,5 98,0 98,0 97,2 97,9
Balance de producto cuantificado (producto ensayado / 57,5 66,9 65,0 66,9 63,2
glicerol introducido)

La formacién de hidroxipropanona y fenol queda completamente inhibida en presencia de oxigeno molecular

Ejemplo 3 (comparativo y de acuerdo con lainvencidn)
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Se cargaron 10 ml de zeolita H-beta de Valfor (CP 81BL-25) que representaba una masa de 4,23 g en el reactor.
Para el presente ejemplo, el caudal usado de oxigeno molecular es de 0,34 I/h. Los resultados se muestran en la
Tabla 3 siguiente.

Tabla 3

Glicerol acumulado introducido (g) 8 16 25 35 9 16 24 32
Adicion de oxigeno no no no no si si si si
Conversion de glicerol 100 99 97 89 | 100 100 100 100
Rendimiento de acroleina 456 56,9 523 479|429 573 56,4 56,3
Selectividad de acroleina 46 57 54 54 43 57 56 56
Rendimiento de hidroxipropanona 6,9 9,6 9,5 9,7 0,4 0,9 0,2 0,4
Rendimiento de acetaldehido 51 52 51 4.8 6,6 7,2 6,8 6,1
Rendimiento de propanaldehido 7,2 54 4,6 3,4 4,9 3,9 3,2 2,6
Rendimiento de acetona 0 0 0 0,2 0 0 0 0
Rendimiento de fenol 13 07 05 04|12 05 04 01
Balance de material (masa recogida/masa introducida) 95,6 - 98,6 98,9 | 97 99 989 99
Balance de producto cuantificado (producto ensayado / 66,2 78,7 748 772 | 56 698 67 655
glicerol introducido)

La adicion de oxigeno molecular hace posible mantener la conversion de glicerol y el rendimiento de acroleina,
mientras al mismo tiempo se reduce la formacion de sub-productos.

Ejemplo 4 (comparativo y de acuerdo con la invencion)

Se usa zirconia de fosfato (91,5% de ZrO, - 8,5% de PO,) de Daiichi Kigenso (Ref H1418). Este catalizador presenta
una pérdida tras igniciéon a 1000 °C de 4,23% y un &rea superficial especifica de 128,7 m/g. Se introducen 10 ml de
este catalizador, que representan una masa de 12,7 g, en el reactor. Los resultados se muestran en la Tabla 4
siguiente.

Tabla 4
Glicerol acumulado introducido (g) 8 16 24 32 41 98 179 26,3 345 42
Adicion de oxigeno 0 0 0 0 0 0,34 0,34 034 0,34 0,82
Conversion de glicerol 100 100 100 100 99 | 100 100 100 100 100
Rendimiento de acroleina 16,6 40,4 46,7 452 46,2 | 23,3 420 43,0 442 382
Selectividad de acroleina 17 40 47 45 46 23 42 43 44 38
Rendimiento de hidroxipropanona 0,0 94 13,0 135 14,7 | 0,0 0,0 0,0 0,1 0,0
Rendimiento de acetaldehido 6,9 6,3 5,0 4,7 43 | 12,2 11,7 9,9 7,7 10,6
Rendimiento de propanaldehido 15,0 14,2 11,7 11,1 9,8 6,3 5,9 5,4 3,7 3,9
Rendimiento de acetona 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 2,0 0,6 0,0 0,2 0,2
Rendimiento de fenol 42 44 29 25 18 | 09 04 02 01 0,2
Balance de material (masa recogida/masa 950 98,2 952 97,7 97,6 - 97,8 97,9 98,8 98,6
introducida)
Balance de producto cuantificado (producto 42,7 746 793 770 77,4 | 448 60,7 585 56,0 531
ensayado / glicerol introducido)
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Los sub-productos de hidroxipropanona, propanaldehido y fenol se encuentran en una cantidad marcadamente
menor cuando el proceso se lleva a cabo en presencia de oxigeno.

Ejemplo 5 (comparativo de la técnica anterior)

Se introdujeron 10 ml de catalizador de HszPOu/alfa-alimina preparado como se describe en la patente de Estados
Unidos 5 387 720, lo que representa una masa de 10 g, en el interior del reactor. Se prepar6 el catalizador de la
siguiente forma: se impregnaron 15,9 g de alfa-alimina de Ceramtec (Ref EO-9 - area superficial especifica de 0,7 mzlg
- diametro medio de poro - 2,5 um - viscosidad aparente de 65% - suministrada en forma de anillos y molida con el fin
de conservar Unicamente las particulas de didametro 1-1,4 mm) con 4 g de una solucion de acido fosférico de 20% en
peso (preparada mediante adicion de 16,25 ml de agua y 5 g de acido fosférico de 85% en peso). Posteriormente, se
seco el sélido en un evaporador rotatorio a 80 °C y se uso6 directamente. Los resultados se recogen en la Tabla 5.

Tabla 5
Glicerol acumulado introducido (g) 8 16 25 32
Conversion de glicerol 91 69 42 17
Rendimiento de acroleina 545 32,2 206 3,8
Selectividad de acroleina 60 46 49 23
Rendimiento de hidroxipropanona 12,3 9.3 6,5 2,1
Rendimiento de acetaldehido 01 00 00 00
Rendimiento de propanaldehido 03 02 01 0,0
Rendimiento de acetona 00 00 00 0,0
Rendimiento de fenol 1,0 0,1 0,1 0,0
Balance de material (masa recogida/masa introducida) 98,6 98,7 nd 98,9
Balance de producto cuantificado (producto ensayado / glicerol introducido) | 77,6 72,6 84,9 89,4

Ejemplo 6 (comparativo de la técnica anterior)

Se introdujeron 10 ml de catalizador de H3zPO4/alfa alimina, que representan una masa de 8,55 g, en el interior del
reactor. Se prepar0 el catalizador de la misma forma que en el Ejemplo 5, pero, tras el secado a 80 °C, se activé el
sélido al aire, a 300 °C durante 3 horas con el fin de fijar el acido fosférico sobre el soporte.

Los resultados se muestran en la Tabla 6 siguiente.

Tabla 6
Glicerol acumulado introducido (g) 8 16 24 32
Conversién de glicerol 70 37 9 8
Rendimiento de acroleina 42,1 182 46 31
Selectividad de acroleina 60 50 50 41
Rendimiento de hidroxipropanona 10,3 4,8 0,0 0,0
Rendimiento de acetaldehido 0,0 0,0 0,0 0,0
Rendimiento de propanaldehido 0,0 0,0 0,0 0,0
Rendimiento de acetona 0,0 0,0 0,0 0,1
Rendimiento de fenol 08 00 00 00
Balance de material (masa recogida/masa introducida) 98,5 98,9 98,0 99,0
Balance de producto cuantificado (producto ensayado / glicerol introducido) | 83,2 86,2 955 95,6
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La desactivacion rapida del catalizador se aprecia en estos dos ejemplos comparativos 5y 6.
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REIVINDICACIONES

1. Proceso para la fabricacion de acroleina por medio de deshidratacion de glicerol en presencia de oxigeno
molecular, en una cantidad escogida de manera que se encuentre fuera del intervalo de inflamabilidad en cualquier
punto de la planta;

con la condicién de que el proceso no sea uno en el que se use un catalizador que consiste en 2% en peso de acido
fosforico sobre un soporte de alfa alimina y la reaccion de deshidratacién se lleve a cabo en fase gas con una
composicion de gas en volumen de glicerol/agua/oxigeno/nitrégeno de 10/9/6/75.

2. Proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado por que el oxigeno molecular se encuentra en forma
de aire o en forma de una mezcla de gases que contienen oxigeno molecular.

3. Proceso de acuerdo con la reivindicacion 1 o 2, caracterizado por que el glicerol se encuentra en forma de
solucion acuosa con una concentracion entre 10% y 50%, y preferentemente entre 15% y 30% en peso en el reactor.

4. Proceso de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 3, caracterizado por que se usa un catalizador sélido
acido con una acidez de Hammett Ho menor que +2.

5. Proceso de acuerdo con la reivindicacién 4, caracterizado por que el catalizador se escoge entre materiales
siliceos naturales o sintéticos o zeolitas &cidas; soportes minerales, tales como O6xidos, revestidos con acidos
inorganicos mono-, di-, tri- 0 poliacidos; 6xidos u 6xidos mixtos, o de manera alternativa heteropoliacidos.

6. Proceso de acuerdo con la reivindicacion 4 o 5, caracterizado por que el catalizador se escoge entre zeolitas,
materiales compuestos de Nafion® (basados en &cido sulfénico de polimeros fluorados), aliminas cloradas, acidos
fosfotungstico y/o silicotungstico y sales de &cido, y diferentes solidos de tipo 6xido de metal tales como 6xido de
tantalo Ta,Os, Oxido de niobio Nb,Os, alimina Al,Os, 6xido de titanio TiO,, Oxido de circonio ZrO,, 6xido de estafio
Sn0O,, silice SiO; o silico-aluminato SiO»2-Al,O3, impregnados con funciones acidas tales como borato BOs3, sulfato
SOq4, tungstato WO3, fosfato POy, silicato SiO, o molibdato MoOs.

7. Proceso de acuerdo con una de las reivindicaciones 4 a 6, caracterizado por que el catalizador se escoge entre
zirconias de sulfato, zirconias de fosfato, zirconias de tungsteno, zirconias siliceas, sulfato de titanio u éxidos de
estafio y aliminas de fosfato o silice.

8. Proceso de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 7, caracterizado por que la reaccion de deshidratacion
se lleva a cabo en fase gas.

9. Proceso de acuerdo con la reivindicacion 8, caracterizado por que la reaccién se lleva a cabo en un reactor de
lecho fijo, reactores de lecho fluidizado o un reactor de lecho fluidizado circulante.

10. Proceso de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 8, caracterizado por que se lleva a cabo en un
intercambiador de calor de placas.

11. Proceso de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 7, caracterizado por que la reaccion de deshidratacion
se lleva a cabo en fase liquida.
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