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DESCRIPCION
Procedimiento para la preparacion de polimetiloles

La invencion se refiere a un procedimiento para la recuperaciéon de componentes de una mezcla de compuestos de
bajo punto de ebullicion que se produce en la destilacion de descargas de hidrogenacion procedentes de la
fabricacién de polimetiloles.

Los polimetiloles, tales como por ejemplo neopentilglicol ("NPG") y trimetilolpropano ("TMP"), se usan en el sector de
los plasticos para la fabricacion de barnices, recubrimientos, poliuretanos y poliésteres.

A escala técnica se fabrican polimetiloles principalmente segun el procedimiento de Cannizzaro. Para fabricar
trimetilolpropano segun este procedimiento, se hace reaccionar n-butiraldehido con un exceso de formaldehido en
presencia de una base inorganica. A este respecto, se genera simultdneamente un equivalente de un formiato
inorganico como producto acoplado. La separacion de la sal de trimetilolpropano es complicada y precisa gastos
adicionales. Ademas, la sal inorganica, en caso de que deba aprovecharse, debe procesarse y purificarse. La
producciéon del producto acoplado representa, por lo demas, una pérdida de las cantidades usadas
estequiométricamente de lejia de sodio y formaldehido. Adicionalmente, los rendimientos en esta reaccion
inorganica de Cannizzaro con respecto al n-butiraldehido son poco satisfactorios, ya que con el transcurso de la
reaccion se forman componentes de alto punto de ebullicién, que no pueden usarse de nuevo.

Problemas similares a los que se exponen para el trimetilolpropano existen en la fabricacion de otros polimetiloles
tales como trimetiloletano (a partir de n-propanal y formaldehido) o trimetilolbutano (a partir de n-pentanal y
formaldehido) o neopentilglicol (a partir de isobutiraldehido y formaldehido).

Para evitar estas desventajas, se ha conocido por el documento WO 98/28253 un procedimiento en varias etapas
para la fabricacién de polimetiloles, en el que se condensan aldehidos con 2 a 24 atomos de carbono en una primera
etapa (reaccion alddlica) con formaldehido usando aminas terciarias como catalizador, en primer lugar, dando los
metilolalcanales correspondientes y, a continuacion, en otra etapa (hidrogenacion), se hidrogenan dando los
polimetiloles correspondientes. Este procedimiento de varias etapas se denomina habitualmente procedimiento de
hidrogenacion. Este procedimiento proporciona una cantidad reducida de productos acoplados.

Después de la primera etapa del procedimiento de hidrogenacion se separan aldehidos sin reaccionar y una parte
de la base de amina, en general, por destilacion, de los metilolalcanales formados y se reciclan.

En el residuo de fondo de destilacién permanecen, ademas de los metilolalcanales formados, agua, los aductos de
acido férmico y las aminas terciarias usadas (formiato de amino) y el mismo acido férmico.

Generalmente, el polimetilolalcanal se obtiene segun este procedimiento como solucién acuosa a del 20 al 70 % en
peso.

La solucion que contiene polimetilolalcanal se hidrogena en una segunda etapa para transformar los
polimetilolalcanales en los polimetiloles correspondientes, tales como TMP o NPG.

La descarga de reaccion procedente de la hidrogenacion es habitualmente una mezcla acuosa de polimetilol, que
contiene polimetilol, amina terciaria, agua y componentes secundarios organicos, tales como, por ejemplo, un aducto
de amina terciaria y acido férmico (formiato de amina).

La mezcla acuosa de polimetilol se purifica habitualmente, por lo tanto, separando los compuestos de bajo punto de
ebullicién del compuesto de polimetilol por destilacion.

En la separacion por destilacion de los compuestos de bajo punto de ebullicion se produce en el condensador como
producto de cabeza una mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion. Por ejemplo, la mezcla de compuestos
de bajo punto de ebullicion puede contener amina terciaria, aldehido sin reaccionar y agua. En particular, la mezcla
de compuestos de bajo punto de ebullicion contiene alcoholes, que se han producido mediante la hidrogenacion de
alcanales usados en el procedimiento, tales como iso-butanol a partir de isobutiraldehido o n-butanol a partir de n-
butiraldelhido, asi como metanol a partir de formaldehido.

La recirculacion de una mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion de este tipo a la primera etapa del
procedimiento de hidrogenacioén (reaccion alddlica) no es ventajoso, ya que la mezcla de compuestos de bajo punto
de ebullicion contiene metanol y el alcohol correspondiente del aldehido sin reaccionar (en el procedimiento NPG,
iso-butanol), que proporciona un efecto negativo en la reaccion alddlica. Un contenido mas elevado de metanol da
como resultado, por ejemplo, productos secundarios, tales como neopentilglicolmetiléter y/o metilacetales mediante
la reaccion de aldehidos sin reaccionar, tales como isobutiraldehido y formaldehido o metilolalcanos con metanol.
Otros productos secundarios son, por ejemplo, 3,3-dimetoxi-2,2-dimetilpropanol, que se produce en la fabricacion de
trimetilolpropano o neopentilglicol.

La formacion de los productos secundarios mencionados tiene como consecuencia una reduccion del rendimiento
con respecto al aldehido usado como educto.



10

15

20

25

30

35

40

ES 2494418 T3

El metanol provoca en la reaccién aldélica no solo una reduccion del rendimiento mediante reacciones secundarias,
sino que también se separa solo de un modo complicado de los otros componentes, ya que el metanol y los
aldehidos usados presentan un punto de ebullicién similar. Si, no obstante, se quieren recircular los aldehidos de
partida sin reaccionar a la reaccion alddlica, esto significa que también debe separarse una cantidad significativa de
los aldehidos junto con metanol, para poder recircular aldehido con una cantidad lo mas reducida posible de metanol
al procedimiento. Si no, se provocaria un aumento de la concentracidon de metanol en la reaccién alddlica, lo que
tendria como consecuencia el aumento de la formacién de productos secundarios descrita anteriormente.

De forma similar, la presencia de iso-butanol en la reaccién aldédlica tiene como consecuencia una disminucién del
rendimiento, ya que es volatil en vapor de agua y solo puede separarse por destilacion dificiimente del aldehido
usado como educto.

El uso de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion mediante separacién por destilacion no es trivial, ya
que los puntos de ebullicion de las sustancias contenidas en la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion se
encuentran muy préximos entre si y estas sustancias forman parcialmente azeotropos.

La desventaja es, en particular, la presencia de iso-butanol en la fabricacién de NPG, ya que el iso-butanol forma
con agua un heteroazeotropo de bajo punto de ebullicion con lagunas de miscibilidad.

Ademas, el dioxido de carbono disuelto en la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion, que se genera en
la etapa de hidrogenacién mediante la hidrogenacion del formaldehido, y el acido féormico presente, que no esta
presente libre sino como sales con la amina, también estan presentes en la soluciéon acuosa. Con la presencia de
sales se dificulta adicionalmente la destilacion.

En el marco de la presente invencion se ha hallado ahora que mismamente mediante una destilacion en varias
etapas de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion de la etapa d) se dificulta una separacién en
componentes aprovechables porque los aldehidos sin reaccionar presentes en la mezcla de compuestos de bajo
punto de ebullicién reducen la volatilidad de la amina terciaria, en particular de TMA, de modo que una separacion
de la amina terciaria de los otros componentes organicos solo se logra de forma insuficiente o esta asociada a unas
pérdidas de rendimiento altas.

Un objetivo de la presente invencion era desarrollar un procedimiento de purificacion de una mezcla de compuestos
de bajo punto de ebullicién producida en la fabricacion de polimetanol que posibilite aprovechar las sustancias
presentes en esta mezcla. En particular deberia recuperarse la amina terciaria usada como catalizador basico para
poder recircularla a la reacciéon alddlica. A este respecto, la amina terciaria reciclada deberia estar ampliamente
exenta de metanol, de modo que no dé como resultado un aumento o un enriquecimiento de la concentraciéon de
metanol en la reaccion alddlica, lo que tendria como consecuencia un aumento en la formaciéon de productos
secundarios. En particular, también deberia lograrse una separacion casi total de las aminas terciarias usadas, con
lo que se deberian minimizar las pérdidas de rendimiento. Ademas, un objetivo era mantener el coste técnico en
aparatos para la destilacion lo mas reducido posible, para poder poner a disposicion un procedimiento de
procesamiento econémico.

El objetivo de la presente invencién se logra mediante un procedimiento para la recuperacion de componentes de
una mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicién, que se obtiene mediante la destilacion de descargas de
hidrogenacion procedentes de la fabricacion de polimetiloles, mediante destilacion en varias etapas de la descarga
de bajo punto de ebullicion, que contiene amina, agua, metanol, polimetilol de la férmula (1)

(HOCH,),— C —R (1
R
metilolalcanal de la férmula (Il)
(HOCH,) —c — CHO ()
/
R

alcohol de la férmula (111),
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T
HC—OH ()
R

y un alcanal con un grupo metileno en la posicién a respecto al grupo carbonilo,

y en la que R, en cada caso independientemente uno de otro, significa otro grupo metilol o un grupo alquilo con 1 a
22 atomos de C o un grupo arilo o aralquilo con 6 a 22 atomos de C,

en el que en una primera etapa de destilacion se realiza la separaciéon en una fraccion, de alto punto de ebullicién,
predominantemente rica en agua,

y en una fraccion organica acuosa de bajo peso de ebullicion que contiene amina terciaria,

y en la segunda etapa de destilacion, la fraccion organica acuosa de la primera etapa de destilacion se separa en
una fraccién que contiene predominantemente amina y otra fraccién empobrecida en amina,

caracterizado porque la amina terciaria es trimetilamina o trietilamina y la temperatura del fondo en la segunda etapa
de destilacion es 110 °C y superior.

La mezcla de reaccion usada en el procedimiento segun la invencién se obtiene preferentemente en una reaccion en
varias etapas, en la que en la etapa a) se condensan alcanales en una reaccion alddlica con formaldehido en
presencia de aminas terciarias como catalizador para dar metilolalcanales de la férmula (ll) y, a continuacion, en la
etapa b) la mezcla de reaccion obtenida en la etapa a) se separa por destilacion en un residuo de fondo, que
contiene predominantemente compuestos de la formula (Il), y una corriente de cabeza, que contiene compuestos de
bajo punto de ebullicién y en la etapa c) la descarga de residuo de destilacion de la etapa b) se hidrogena y, a
continuacion, en una etapa d) la descarga de la etapa c) se destila, separandose la mezcla de compuestos de bajo
punto de ebullicion de la etapa d).

En la primera etapa del procedimiento a) (reaccion alddlica) se hacen reaccionar alcanales en una reaccion aldélica
con formaldehido en presencia de aminas terciarias como catalizador.

El formaldehido se usa generalmente como solucién de formaldehido en el procedimiento. El formaldehido
disponible técnicamente se comercializa habitualmente en solucién acuosa en concentraciones del 30, el 37 y el 49
% en peso. También es posible, no obstante, usar soluciones de formaldehido de hasta el 60 % en el procedimiento.

El formaldehido técnico contiene generalmente acido férmico en funcion de su fabricacion. Los productos de
degradacion del acido formico pueden reducir el tiempo de exposicion del catalizador de hidrogenacion en la etapa
de hidrogenaciéon posterior, lo que puede tener como consecuencia una disminucion en el rendimiento de
polimetiloles. En una forma de realizacién particular se usa formaldehido que presenta un contenido en acido
férmico de 150 ppm o inferior. Un formaldehido de este tipo, como se describe en la solicitud PCT/EP2008/052240,
se puede obtener mediante tratamiento de formaldehido o una solucién acuosa de formaldehido con intercambiador
de iones basico.

En la reaccion alddlica (etapa a)) pueden usarse alcanales con un grupo metileno en la posicion a con respecto al
grupo carbonilo.

Asi, pueden usarse preferentemente alcanales alifaticos con 2 a 24 atomos de C como materiales de partida, que
pueden ser de cadena lineal o ramificados o pueden contener también grupos aliciclicos.

También pueden usarse alcanales aralifaticos como materiales de partida que contienen un grupo metilo en la
posicién a con respecto al grupo carbonilo. En general se usan aralquilalcalanales con 8 a 24 atomos de C,
preferentemente con 8 a 12 atomos de C, como materiales de partida, por ejemplo fenilacetaldehido. De modo
particularmente preferente se usan alcanales alifaticos con 2 a 12 atomos de C, por ejemplo 3-etil-, 3-n-propil-, 3-
isopropil-, 3-n- butil-, 3-isobutil-, 3-sec-butil-, 3-terc-butil-butanal, asi como -n-pentanales, -n-hexanales, -n-
heptanales correspondientes; 4- etil-, 4-n-propil-, 4-isopropil-, 4-n-butil-, 4-isobutil-, 4-sec-butil-, 4-terc-butil-
pentanales, -n-hexanales, -n-heptanales; 5-etil-, 5-n-propil-, 5-isopropil-, 5-n-butil-, 5-isobutil-, 5-sec-butil-, 5-terc-
butil-n-hexanales, -n-heptanales; 3-metilhexanal, 3-metilheptanal; 4-metilpentanal, 4-metilheptanal, 5-metil-hexanal,
5-metilheptanal; 3,3,5-trimetil-n-pentil-, 3,3-dietilpentil-, 4,4-dietilpentil-, 3,3-dimetil-n-butil-, 3,3-dimetil-n-pentil-, 5,5-
dimetilheptil-, 3,3-dimetilheptil-, 3,3,4-trimetilpentil, 3,4-dimetilheptil-, 3,5-dimetilheptil-, 4,4-dimetilheptil-, 3,3-
dietilhexil-, 4,4-dimetilhexil-, 4,5-dimetilhexil-, 3,4-dimetilhexil-, 3,5-dimetilhexil-, 3,3-dimetilhexil-, 3,4-dietilhexil-, 3-
metil-4-etilpentil, 3-metil-4-etilhexil-, 3,3,4-trimetilpentil-, 3,4,4-trimetilpentil-, 3,3,4-trimetilhexil-, 3,4,4-trimetilhexil-,
3,3,4,4-tetrametilpentilaldehido; en particular n-alcanales C; a Ci2.
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Ademas del uso particularmente preferente de isobutiraldehido, que se usa para la fabricacion de neopentilglicol,
pueden usarse preferentemente, ademas, n-butiraldehido para la fabricacion de trimetilolpropano, acetaldehido para
la fabricacion de pentaeritritol, propionaldehido para la fabricacion de trimetiloletano y n-pentanal para la fabricacion
de trimetilolbutano como compuestos de partida.

El isobutiraldehido se usa, generalmente, en forma pura (CG Fl % > 99 %) en el procedimiento. El isobutiraldehido
disponible comercialmente se ofrece habitualmente con purezas del 99,5 % (sin agua) con un contenido de n-
butiraldehido inferior al 0,1 %, siendo la proporcién de agua, generalmente, de hasta el 2,5 %. Un contenido alto de
isobutiraldehido es, generalmente, ventajoso, ya que el n-butiraldehido da como resultado un incremento en la
formaciéon de TMP, que debe separarse del NPG. Ademas, pueden formarse otros productos secundarios, tales
como isobutanol o acido isobutirico, que la mayor parte de las veces deben separarse después de la hidrogenacion
como alcoholes de bajo punto de ebullicidon. Pero también se puede usar isobutiraldehido con un contenido inferior al
99,5 %, por ejemplo con un contenido del 95 al 98 %.

Como aminas terciarias se usan trimetilamina ("TMA") o trietilamina ("TEA"). De modo particularmente preferente se
usa trimetilamina ("TMA") como amina terciaria en la reaccion.

La reaccion aldodlica puede llevarse a cabo con o sin adicion de disolventes o solubilizantes organicos. La adicion de
disolventes o solubilizantes puede considerarse ventajosa en particular si se usan alcanales de cadena larga como
materiales de partida. Usando disolventes que forman mezclas azeotrépicas de bajo punto de ebullicién adecuadas
con los compuestos de bajo punto de ebullicion en las destilacion individuales del procedimiento segun la invencion,
puede reducirse, dado el caso, el consumo de energia en estas destilaciones y/o facilitarse la separacion por
destilacién de los compuestos de bajo punto de ebullicion de los compuestos con alto punto de ebullicion. Como
disolventes son adecuados, por ejemplo, éteres cicliclos y aciclicos, tales como THF, dioxano, metil-terc-butiléter, o
alcoholes, tales como metanol, etanol o 2-etilhexanol.

En la reaccién alddlica, la relacién en moles de cada uno de los alcanales afiadidos nuevos con respecto a la
cantidada afadida de formaldehido se encuentra, de forma adecuada, entre 1:1 y 1:5, siendo preferentemente de
1:1a1:3.

La cantidad de catalizadores de amina terciaria afiadidos a la reaccién alddlica es, con respecto al alcanal afadido,
generalmente, de 0,001 a 0,2, preferentemente de 0,01 a 0,07 equivalentes, es decir, la amina se usa habitualmente
en cantidades cataliticas.

La reaccion alddlica se lleva a cabo, en general, a una temperatura de 5 a 100 °C, preferentemente de 15a 80 °Cy
el tiempo de residencia en funcién de la temperatura se ajusta, en general, de 0,25 a 12 horas.

Las realizaciones de la reaccién descritas para la reacciéon alddlica pueden llevarse a cabo a una presién de, en
general, 100 a 3000 kPa, preferentemente de 100 a 1500 kPa, de modo particularmente preferente de 100 a 5000
kPa, de forma adecuada por debajo de la presion parcial del sistema de reaccion en cuestion.

La reaccioén alddlica puede llevarse a cabo de forma discontinua o continua. La reaccion alddlica puede llevarse a
cabo en un reactor de tanque con agitacion o en un tubo de reaccion. Preferentemente la reaccion aldolica se lleva a
cabo en un reactor de tanque con agitacion operado en continuo o una cascada de tanques con agitacion operada
en continuo. Para ajustar el tiempo de permanencia puede reciclarse una parte de la descarga de reacciéon a un
tanque con agitacion del reactor de tanque con agitacion correspondiente.

La descarga de la reaccion alddlica contiene habitualmente compuestos de partida sin reaccionar, tales como
formaldehido, alcanales, asi como el catalizador de amina terciaria usado y, dado el caso, agua.

Ademas, la descarga de la reaccion aldolica contiene un metilolalcanal de la formula (11),

{HOCH,) —c — CHO (0
R 'R

en la que R en cada caso independientemente una de otra significa otro grupo metilol o un grupo alquilo con 1 a 22
atomos de C o un grupo arilo o aralquilo con 6 a 22 atomos de C. Ejemplos de metilolalcanales son
hidroxipivalinaldehido, que se forma si se usa isobutiraldehido como educto, o dimetilolbutanol, que se forma si se
usa n-butiraldehido como educto.

Habitualmente, la descarga contiene también impurezas y productos secundarios de la reaccion alddlica, tales como
acido formico, que pueden producirse mediante la reaccidon de Cannizzaro o de Tischtschenko a partir de
formaldehido, y sales de formiato de los catalizadores de amina usados, tales como formiato de trimetilamonio.
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La descarga de la reaccion alddlica, a continuacion, habitualmente, se separa por destilacion (etapa b). A este
respecto, la descarga de la reaccion alddlica se alimenta a un dispositivo de destilacion, habitualmente una columna,
en el que se separa en componentes volatiles y poco volatiles.

A este respecto, las condiciones de destilacion se eligen generalmente de modo que se forme una fraccion de
compuestos de bajo punto de ebullicién, en la que como componentes esenciales estan contenidos alcanal sin
reaccionar y, dado el caso, agua, formaldehido y metanol.

Esta denominada fraccién de compuestos de bajo punto de ebullicion puede reciclarse a la primera etapa del
procedimiento de hidrogenacion, la reaccion alddlica, o puede alimentarse a otra etapa de procesamiento.

Después de la separacion de la fraccion de compuestos de bajo punto de ebullicion, permanece en el procesamiento
por destilacién que se aborda un producto de fondo que, esencialmente, esta constituido por metilolalcanal (ll), por
ejemplo hidroxipivalinaldehido, agua, acido férmico, asi como formiato de amina.

Si se usa TMA como amina terciaria, las condiciones de destilacion se eligen de modo que la TMA esté contenida
también parcialmente en la fraccién de compuestos de bajo punto de ebullicidon y esté presente una parte reducida
en el producto de fondo. Si se usa TEA, las condiciones de destilacion se eligen de modo que la TEA se enriquezca
en el producto de fondo.

La separacion por destilacion deberia realizarse preferentemente a presion moderada, para no degradar mediante la
temperatura aumentada los metilolalcanales (Il). Por ejemplo, puede transformarse hidroxipivalinaldehido en éster
neopentilglicélico de acido hidroxipivalico. Por otro parte, la presion no deberia ser demasiado baja, para condensar
aun en la cabeza los compuestos de bajo punto de ebullicién alcanal, tal como isobutiraldehido, y dado el caso base
de amina, por ejemplo trimetilamina.

La destilacion no deberia tener lugar, por lo tanto, tampoco a una presién demasiado reducida, ya que generalmente
por debajo de aproximadamente 60 °C la solubilidad del alcanal (ll), tal como el hidroxipivalinaldehido (HPA), en la
solucién acuosa decrece a aproximadamente el 3 % en peso, en funcién del contenido de alcanal y metanol.

Ademas, la separacion de la descarga de la reaccion aldolica deberia realizarse de modo que la cantidad de metanol
en la corriente de compuestos de bajo punto de ebullicion se mantenga lo mas reducida posible, para que la
concentracion de metanol en la reaccion alddlica no aumente. EI metanol es arrastrado, generalmente, por la
solucién de formaldehido acuosa, que contiene segun las condiciones de fabricacion aproximadamente del 0,5 al 3
% en peso de metanol.

El punto de ebullicion del metanol es, generalmente, inferior al del alcanal sin reaccionar, de modo que el metanol se
enriquece en la cabeza de la columna y se produce un aumento de la concentracion de metanol en el procedimiento.

Para mantener la concentracién de metanol reducida pueden tomarse distintas medidas.

Por una parte es ventajoso usar formaldehido con una concentracion baja de metanol como educto en la reaccion
alddlica.

Ademas, es posible evacuar metanol junto con alcanal sin reaccionar del procedimiento, lo que tiene como
consecuencia una pérdida de alcanal.

En una forma de realizacion preferente, la destilacion se lleva a cabo, no obstante, en condiciones especificas, de
modo que se retenga suficientemente el metanol en el fondo de la columna. Esta forma de realizacion preferente de
la separacion por destilacion de la descarga de la reaccion alddlica se describe en la solicitud PCT/EP2008/052240.

En esta forma de realizacion, la separacion por destilacion en una fraccion de compuestos de bajo punto de
ebullicion y el producto de fondo se lleva a cabo, en general, a una temperatura de 50 a 200 °C, preferentemente de
90 a 160 °C y a una presion de, en general, 0,01 kPa a 1000 kPa, preferentemente de 50 a 500 kPa, en particular a
presion atmosférica, en una columna de destilacion.

La columna de destilacion se opera habitualmente a una presién de cabeza en el intervalo de 50 a 150 kPa.

En la zona de la cabeza se prevé preferentemente una condensacion en dos etapas, en la que los vapores se llevan
en primer lugar a un condensador parcial que opera a una temperatura en el intervalo de 50 a 80 °C, cuyo
condensado se recicla al menos parcialmente a la columna de destilacion, y en la que los vapores no condensados
en el condensador parcial se alimentan a un condensador conectado posteriormente que opera a una temperatura
en el intervalo de -40 a +30 °C, cuyo condensado se evacua al menos parcialmente.

Preferentemente, el condensado del condensador parcial se recicla en mas del 70 % en peso, de modo
particularmente preferente totalmente, a la columna de destilacion. A este respecto, el condensado se recicla
preferentemente a la cabeza de la columna.
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El condensado del condensador conectado posteriormente se evacua preferentemente en al menos el 70 % en
peso.

El condensador parcial se opera a una temperatura en el intervalo de 50 a 80 °C, preferentemente de 55 a 60 °C. El
condensador conectado posteriormente se opera a una temperatura en el intervalo de -40 a +30 °C, preferentemente
de -10 a +10 °C. La presion de la cabeza es de modo particularmente preferente de 100 a 120 kPa.

El fondo de la columna de destilacién esta asociado preferentemente con un evaporador con un tiempo de
permanencia corto, que se opera a una temperatura en el intervalo de 90 a 130 °C, de modo particularmente
preferente de 100 a 105 °C. A este respecto el evaporador, de modo particularmente preferente, es un evaporador
molecular por gravedad, también pueden usarse un evaporador de pelicula barrida o un evaporador de via corta. Es
esencial a este respecto que se logre un tiempo de permanencia corto y, con ello, una carga térmica reducida.
Puede suministrarse calor al evaporador de un modo adecuado, por ejemplo con vapor a 400 kPa.

Preferentemente la columna de destilacién presenta componentes para aumentar el rendimiento de la separacion. A
este respecto, la descarga de la reaccion de aldolizaciéon se alimenta preferentemente a una region espacial entre V4
y % de los platos tedricos de la columna de destilacion, de modo particularmente a una region espacial entre 1/3 y
2/3 de los platos tedricos de la columna de destilacion. Preferentemente, la alimentacion puede realizarse algo por
encima de la mitad de los platos tedricos (relacion 3:4).

Los componentes para la destilacion pueden estar presentes, por ejemplo, como una empaquetadura ordenada, por
ejemplo como una empaquetadura de chapa tal como Mellapak 250 Y o Montz Pak, tipo B1-250. Puede estar
presente también una empaquetadura con superficies especificas reducidas o aumentadas o puede usarse una
empaquetadura de material tejido o una empaquetadura con otra geometria tal como Mellapak 252 Y. Si se usan
estos componentes para la destilacion, son una ventaja la pérdida de presion reducida y la retencion liquida
especifica reducida en comparacién con platos de valvulas.

En el condensador parcial se obtiene como condensado predominantemente agua, que preferentemente se alimenta
a la columna totalmente como retorno. En la fabricacion de NPG puede obtenerse, por ejemplo, una mezcla como
condensado que contiene aproximadamente el 10 % en peso de isobutiraldehido, aproximadamente el 5 % en peso
de base de amina tal como trimetilamina, aproximadamente el 1 % en peso de hidroxipivalinaldehido y
aproximadamente el 5 % en peso de metanol, cuando se usa isobutiraldehido como educto. En este caso, los
vapores residuales contienen la cantidad predominante de isobutiraldehido y base de amina tal como trietilamina.
Estos se condensan en el condensador conectado posteriormente, en lo posible, totalmente. Como medio de
refrigeracion puede usarse a este respecto agua lo mas fria posible (por ejemplo, a aproximadamente 5 °C) o una
mezcla de refrigeracion (por ejemplo, glicol-agua a, por ejemplo, -20 °C). Preferentemente se evacua del fondo del
evaporador una mezcla enriquecida con metilalcanal (ll), por ejemplo hidroxipivalinaldehido o dimetilolbutanal.
También es posible una evacuacion desde la circulacion.

El producto de fondo, poco volatil, de la separacion por destilacién de la descarga de la reaccion alddlica puede
enfriarse para evitar la carga térmica antes del procesamiento posterior en un refrigerador con una temperatura de
refrigeracion en el intervalo de 50 a 80 °C, de modo particularmente de 55 a 60 °C.

La descarga de fondo obtenida en la etapa b) puede hidrogenarse a continuacion en la etapa c).

La descarga de fondo de la etapa b) del procedimiento de hidrogenacién contiene metilalcanal de la férmula general
(II) y se hidrogena en la etapa c) del procedimiento de hidrogenacion para dar los polimetiloles correspondientes
("hidrogenacion").

En la hidrogenacion se usan preferentemente catalizadores que contienen al menos un metal de los grupos 8 a 12
del sistema periddico de los elementos tales como Fe, Ru, Os, Co, Rh, Ir, Ni, Pd, Pt, Cu, Ag, An, Zn, Cd, Hg,
preferentemente Fe, Co, Ni, Cu, Ru, Pd, Pt, de modo particularmente preferente Cu, preferentemente sobre un
material de soporte.

Como material de soporte se usa preferentemente un material de soporte de éxidos de titanio, de circonio, de hafnio,
de silicio y/o de aluminio.

La fabricacion de los catalizadores que pueden usarse puede realizarse segun procedimientos conocidos por el
estado de la técnica para la fabricacion de catalizadores en soporte de este tipo. Preferentemente, pueden usarse
también catalizadores en soporte que presenten cobre sobre un material de soporte que contenga 6xido de aluminio
o dioxido de titanio en ausencia o en presencia de uno o varios de los elementos magnesio, bario, cinc o cromo. Los
catalizadores de este tipo y su fabricacion se conocen por el documento WO 99/44974.

Ademas son adecuados catalizadores en soporte que contengan cobre, tal como se describen, por ejemplo, en el
documento WO 95/32171 y los catalizadores divulgados en los documentos EPA 44 444 y DE 19 57 591 para la
hidrogenacion.
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La hidrogenacion puede llevarse a cabo en modo discontinuo o en modo continuo, por ejemplo en un tubo de reactor
relleno con una carga de catalizador, en el que la solucién de reaccién se conduce sobre la carga de catalizador, por
ejemplo en un modo suelto o en forma de sedimentacion, tal como se describe en los documentos DE-A 19 41 633 o
DE-A 20 40 501. Puede ser ventajoso reciclar una corriente parcial de la descarga de la reaccion, dado el caso con
enfriamiento, y conducirla de nuevo sobre el lecho del catalizador. También puede ser ventajoso llevar a cabo la
hidrogenacion en varios reactores conectados en serie, por ejemplo en 2 a 4 reactores, llevandose a cabo en los
reactores individuales antes del Ultimo reactor la reaccion de hidrogenacion solo hasta una reaccién parcial, por
ejemplo, del 50 al 98 % y completandose la hidrogenacion solo en el ultimo reactor. A este respecto puede ser
adecuado enfriar la descarga de hidrogenacion procedente del reactor anterior antes de su entrada en el reactor
siguiente, por ejemplo mediante un dispositivo de refrigeracion o mediante la introduccién de gases frios, tales como
hidrégeno o nitrégeno o la introduccién de una corriente parcial de solucion de reaccion fria.

La temperatura de hidrogenacién se encuentra, en general, entre 50 y 180 °C, preferentemente entre 90 y 140 °C.
Como presion de hidrogenacion se aplican, en general, de 1000 a 25000 kPa, preferentemente de 2000 a 12000
kPa.

La alimentacion de hidrogenacion se mezcla generalmente antes de su introduccion en el reactor de hidrogenacion
con amina terciaria hasta que la descarga de la hidrogenacion presente un valor del pH de 7 a 9. También es posible
alimentar la alimentacion de hidrogenacién y la amina terciaria al reactor por separado y mezclarlas alli. Como
aminas terciarias pueden usarse las aminas terciarias mencionadas anteriormente, en particular TMA

La descarga de reaccion de la hidrogenacion (etapa c)) es habitualmente una mezcla acuosa de polimetilol que
contiene un polimetilol de la férmula (1),

(HOCH,),— C —R U

R

en la que R, en cada caso independientemente uno de otro, significa otro grupo metilol o un grupo alquilo con 1 a 22
atomos de C o un grupo arilo o aralquilo con 6 a 22 atomos de C, una amina terciaria, agua, asi como el aducto de
amina terciaria y acido férmico (formiato de amina).

La mezcla acuosa de polimetilol presenta preferentemente la composicion siguiente:
del 20 al 97 % en peso de polimetilol (1),
del 0 al 10 % en peso de metanol,
del 0 al 5 % en peso de amina terciaria,
del 0 al 5 % en peso de compuestos secundarios organicos,
del 0,01 al 5 % del aducto de amina terciaria y acido férmico (formiato de amina),
siendo el resto agua.

De modo particularmente preferente, la mezcla acuosa de polimetilol tiene la composicién siguiente:
del 50 al 80 % en peso de polimetilol (1),
del 0,1 al 5 % en peso de metanol,
del 0,01 al 5 % en peso de amina terciaria,
del 0 al 5 % en peso de compuestos secundarios organicos,
del 0,01 al 5 % del aducto de amina terciaria y acido formico (formiato de amina),
siendo el resto agua.

Como compuesto secundario organico puede estar contenida, por ejemplo, la forma hidrogenada del alcanal usado,
es decir un alcohol de la férmula (l11)
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T
HC—OH (1)
R

en la que R, en cada caso independientemente una de otro, tiene el significado mencionado anteriormente.

La mezcla acuosa de polimetilol se purifica preferentemente, separando los compuestos de bajo punto de ebullicion
del compuesto de polimetilol. La separacion de los compuestos de bajo punto de ebullicion de la mezcla acuosa de
polimetilol se realiza de modo particularmente preferente mediante destilacion (etapa d)).

La destilacién se lleva a cabo, preferentemente, de modo que los compuestos de bajo punto de ebullicion , tales
como agua, alcohol de la féormula (l1), metanol y amina terciaria se separen al vacio en la cabeza.

Habitualmente reacciona una parte del formiato de amina durante la destilacion en el fondo de la columna o en la
parte de salida de la columna con compuestos de polimetilol con formacion de aminas libres y de los formiatos de los
compuestos de polimetilol. A este respecto se forma preferentemente el monoéster de acido formico y del
compuesto de polimetilol, que en el marco de la presente solicitud se denomina formiato de polimetilol.

Las aminas liberadas mediante la reaccion de transesterificacion se separan generalmente en la destilacion junto
con los otros compuestos de bajo punto de ebullicién en la cabeza de la columna.

La destilacion deberia regularse, por lo tanto, de modo que la concentracion del formiato de polimetiol formado en la
descarga del fondo se mantenga lo mas reducida posible y que el producto objetivo, el polimetilol, sea lo mas puro
posible. Esto se realiza preferentemente de modo que en la destilacion se elija una temperatura del fondo superior a
la temperatura de evaporacién del formiato de polimetilol, de modo que los formiatos de polimetilol se transformen
totalmente o practicamente totalmente, mediante evaporacion, en su fase gaseosa.

La mejora del rendimiento y de la calidad del producto producida por estas medidas se deben realmente a que el
formiato de polimetilol habitualmente tiene un punto de ebullicion superior al de otros compuestos con punto de
ebullicion bajo y el formiato de polimetilol, generalmente, por lo tanto, se condensa en la parte de refuerzo de la
columna en la relacién de retorno correspondiente. Los formiatos de polimetilol condensados en la parte de refuerzo
pueden hidrolizarse con agua con regeneracion de acido formico y del compuesto de polimetilol. El acido formico se
separa habitualmente en la cabeza de la columna, mientras que se puede descargar del fondo de la columna,
generalmente, el compuesto de polimetilol.

En una forma de realizacion preferente, por lo tanto, la destilacion se lleva a cabo del modo siguiente:

El condensador se opera generalmente a una temperatura en la que la mayor parte de los compuestos de bajo
punto de ebullicion se condensa a la presion de cabeza correspondiente. En general, la temperatura de operacion
del condensador se encuentra en el intervalo de 0 a 80 °C, preferentemente de 20 a 50 °C.

Como medio de refrigeracion puede usarse, a este respecto, preferentemente agua lo mas fria posible (por ejemplo
aproximadamente a 5 °C) o una mezcla de refrigeracion (por ejemplo, glicol-agua, por ejemplo a -20 °C). La presion
de la cabeza es de modo particularmente preferente de 0,1 a 90 kPa, de modo particularmente preferente de 1 a 50
kPa.

El vacio se produce habitualmente a escala técnica por medio de un generador de chorros de vapor. En el fondo de
la columna se ajusta preferentemente una temperatura superior a la temperatura de evaporacion del formiato de
polimetilol, de modo que el formiato de polimetilol se transforma totalmente o practicamente totalmente en su fase
gaseosa. De modo particularmente preferente se ajusta una temperatura que se encuentra del 5 % al 50 % por
encima de la temperatura de ebullicion del formiato de polimetilol y de modo muy particularmente que se encuentra
del 10 % al 20 % por encima de la temperatura de ebullicion del formiato de polimetilol.

Por ejemplo, en la fabricacién de NPG usando TMA como amina terciaria y una presion de cabeza de columna de
175 hPa, se ajusta preferentemente una temperatura de fondo de columna de 150 a 170 °C, de modo
particularmente preferente de 160 a 165 °C.

El retorno a la cabeza de columna se ajusta generalmente de modo que la mayor parte de la cantidad del formiato
de polimetilol se retenga en la columna.

Preferentemente se retiene en la columna de destilacion el condensado producido en el condensador en mas del 20
% en peso, preferentemente mas del 30 % en peso. A este respecto, el condensado se recicla preferentemente a la
cabeza de la columna.
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La energia necesaria para la evaporacion se suministra habitualmente mediante un evaporador en el fondo de la
columna.

A este respecto, el evaporador es habitualmente un evaporador de circulacién natural o uno de circulacion forzada.
Pueden usarse también, no obstante, evaporadores con tiempo de residencia corto, evaporadores moleculares por
gravedad, evaporadores de tubo helicoidal, evaporadores de pelicula barrida o un evaporador de via corta. Puede
suministrarse calor al evaporador de un modo adecuado, por ejemplo con vapor a 1600 kPa o aceite portador de
calor. Preferentemente la columna de destilacion presenta componentes para aumentar el rendimiento de la
separacion. Los componentes para la destilacion pueden estar presentes, por ejemplo, como una empaquetadura
ordenada, por ejemplo como una empaquetadura de chapa tal como Mellapak 250 Y o Montz Pak, tipo B1-250.
Puede estar presente también una empaquetadura con superficies especificas reducidas o aumentadas o puede
usarse una empaquetadura de material tejido o una empaquetadura con otra geometria tal como Mellapak 252 Y. Si
se usan estos componentes para la destilacion son una ventaja la pérdida de presion reducida y la retencion liquida
especifica reducida en comparacién con platos de valvulas. Los componentes pueden estar presentes en uno o
varios subconjuntos.

La descarga de la hidrogenacion se alimenta preferentemente a una region espacial entre 2 y % de los platos
tedricos de la columna de destilacion, de modo particularmente a una region espacial entre 1/3 y 2/3 de los platos
tedricos de la columna de destilacion. Preferentemente, la alimentacion puede realizarse algo por encima de la mitad
de los platos tedricos (relacion 3:4).

El nimero de platos tedricos se encuentra en general en el intervalo de 5 a 30, preferentemente de 10 a 20.

En el condensador se produce como condensado una mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicién, que se
alimentan a la columna tal como se ha descrito anteriormente, predominantemente como retorno. Por ejemplo, la
mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion puede contener amina terciaria, metilolalcanal de la férmula (1I),
aldehido sin reaccionar, agua, asi como alcoholes de la férmula (lll), tales como iso-butanol a partir de
isobutiraldehido o n-butanol a partir de n-butiraldehido, asi como metanol a partir de formaldehido.

Segun la invencion, la recuperacion de componentes de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion, que
se obtiene mediante la destilacion de descargas de hidrogenacion procedentes de la fabricacion de polimetiloles,
mediante destilacion en varias etapas de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicidon, que contiene amina,
agua, metanol, polimetilol de la formula (1),

(HOCH,),— C —R (M
R
metilolalcanal de la formula (Il)
(HOCH,) —¢c — CHO ()
/
R
alcohol de la férmula (111),
T
HG—OH (1
R

y un alcanal con un grupo metileno en la posicién a respecto al grupo carbonilo,

y en la que R, en cada caso independientemente uno de otro, significa otro grupo metilol o un grupo alquilo con 1 a
22 atomos de C o un grupo arilo o aralquilo con 6 a 22 atomos de C,

en el que en una primera etapa de destilacion se realiza la separacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de
ebullicién en una fraccidon predominantemente rica en agua de alto punto de ebullicion,

y en una fraccion organica acuosa de bajo peso de ebullicion que contiene amina terciaria,

10
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y en la segunda etapa de destilacion, la fraccion organica acuosa de la primera etapa de destilacion se separa en
una fracciéon que contiene predominantemente amina y otra fraccién empobrecida en amina,

caracterizado porque la amina terciaria es trimetilamina o trietilamina y la temperatura del fondo en la segunda etapa
de destilacion es 110 °C y superior.

La mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion que se usa en el procedimiento segun la invencién contiene
preferentemente:

del 1 al 30 % en peso de metanol,

del 0,01 al 1 % en peso de aldehido sin reaccionar (alcanal con un grupo metileno en la posicion a con respecto al
grupo carbonilo),

del 0,1 al 5 % en peso de alcohol (ll1),
del 0,1 al 5 % en peso de amina terciaria,
del 0,01 al 5 % en peso de metilolalcanal (II),
del 0 al 5 % en peso de compuestos secundarios organicos,
siendo el resto agua.
De modo particularmente preferente la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicién contiene
del 1 al 20 % en peso de metanol,

del 0,01 al 1 % en peso de aldehido sin reaccionar (alcanal con un grupo metileno en la posicion a con respecto al
grupo carbonilo),

del 0,5 al 5 % en peso de alcohol (ll1),

del 0,5 al 5 % en peso de amina terciaria,

del 0,01 al 1 % en peso de metilolalcanal (II),

del 0 al 5 % en peso de compuestos secundarios organicos,
siendo el resto agua.

Una mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion de este tipo se obtiene preferentemente mediante reaccion
en varias etapas de alcanales con formaldehido.

Preferentemente, la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicidn se obtiene segun el procedimiento de
hidrogenacion.

No obstante, también es posible llevar a cabo el procedimiento segun la invencién mediante destilacion de una
mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicidon con una mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion que
se obtuvo mediante la reaccion de Canizzaro organica.

Tal como se ha descrito anteriormente, se obtiene una mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicién de este
tipo en una reaccion de hidrogenacion de varias etapas, en la que en la etapa a) se condensan alcanales con
formaldehido en presencia de aminas terciarias como catalizador para dar metilolalcanales de la formula () y, a
continuacion, en la etapa b) la mezcla de reaccion obtenida en la etapa a) se separa por destilacion en un residuo de
fondo, que contiene predominantemente compuestos de la férmula (Il), y una corriente de cabeza, que contiene
compuestos de bajo punto de ebullicidon y en la etapa c) la descarga del fondo de la etapa b) se hidrogena vy, a
continuacion, en una etapa d), la descarga de la etapa c) se destila, separandose la mezcla de compuestos de bajo
punto de ebullicion de la etapa d).

En una forma de realizacion preferente, a la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicién, antes de su
alimentacion a la primera etapa de destilacion, se afiade una base.

Los ejemplos de bases usadas son hidréxidos alcalinos, tales como LiOH, NaOH o KOH. Preferentemente se usa
NaOH, de modo particularmente preferente una solucién acuosa al 25 % de NaOH.

La concentracion de la base dosificada se encuentra, en general, en el intervalo del 0,01 al 2 % en peso,
preferentemente en el intervalo del 0,5 al 1 % en peso, de modo particularmente preferente en el intervalo del 0,2 al
0,4 % en peso.

11
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Mediante la adicion de base se disocia el aducto de formiato (aducto de amina terciaria y acido férmico) presente en
la corriente de condensado generalmente dando amina libre y formiato de sodio. Con estas medidas puede
aumentarse adicionalmente el rendimiento de amina terciaria recuperada.

La mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion se alimenta a una destilacion de varias etapas segun la
invencion.

La configuracion de la destilacion en varias etapas depende, en general, del punto de ebullicién de la amina terciaria
usada.

La trimetilamina presenta con aproximadamente 3 °C a presion atmosférica un punto de ebullicidon que es inferior al
punto de ebullicion del metanol (65 °C).

Si se usa TMA como amina terciaria, se realiza la destilacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de
ebullicién, en general, en tres etapas.

En la primera etapa de destilacion (“destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion") se realiza, en general,
una separacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicién en una fraccion acuosa-organica que se
recoge en la cabeza de la columna y una fraccion predominantemente rica en agua que se descarga del fondo de la
columna.

La descarga acuosa del fondo de la columna, que contiene, en general, formiato alcalino, que se ha formado
mediante adiciién de hidréxidos alcalinos, se alimenta generalmente a un tratamiento biolégico de aguas residuales.

La fraccion organica acuosa que contiene metilolalcanal de la formula (11), alcohol de la férmula (I1l), amina terciaria,
metanol, aldehido sin reaccionar y el resto agua, se separa generalmente en una segunda etapa de destilacion
("destilacion de TMA"), por destilacién, en una fraccién que contiene predominantemente amina ("fraccion de TMA"),
que puede recogerse en la cabeza de la columna, y una fraccion organica acuosa (empobrecida en amina), que
contiene metanol, agua y alcohol de la férmula (lll). Segun la invencion, la "destilacion de TMA" se lleva a cabo de
modo que la temperatura del fondo durante la destilacion sea de 110 °C y superior.

La amina producida en la cabeza de la columna en la segunda etapa de destilacion contiene preferentemente menos
del 2 % en peso, de modo particularmente preferente menos del 1 % en peso, de productos secundarios, tales como
metanol. La TMA obtenida de este modo puede reciclarse al procedimiento, por ejemplo a la primera etapa del
procedimiento de hidrogenacion (etapa a), reaccion alddlica) y, por lo tanto, se usa como catalizador basico en la
reaccion alddlica.

La fraccion organica acuosa del fondo de la segunda etapa de destilacion ("destilacion de TMA”) se separa
generalmente en una tercera etapa de destilacion ("destilacion de MeOH”) en una fase metalénica que puede
recogerse en la cabeza de la columna, y una fraccion organica acuosa que se descarga del fondo de la columna.

La fase metaldnica contiene predominantemente metanol y preferentemente menos del 2 % en peso, de modo
particularmente preferente menos del 1 % en peso de otros componentes secundarios.

La fase organica acuosa descargada del fondo de la columna, generalmente, se enfria en un intercambiador de calor
a aproximadamente 20 a 50 °C, preferentemente de 25 a 35 °C, y se retine en un separador de fases. En el
separador de fases se realiza habitualmente una separacion en una fase organica, que contiene predominantemente
alcohol de la formula (lll), y puede contener proporciones reducidas de metanol, agua y otros componentes
organicos. La solucion acuosa separada en el separador de fases se alimenta generalmente al tratamiento bidligico
de aguas residuales o se recicla a la primera etapa de destilacion. La fase organica separada en el separador de
fases se evacua también, en general, y generamente se alimenta a una combustion.

La "destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicién” se realiza preferentemente en las condiciones siguientes:

Preferentemente se recicla a la columna de destilacion el condensado producido en el condensador en mas del 10
% en peso, de modo particularmente preferente en mas del 50 % en peso. A este respecto, el condensado se
recicla preferentemente a la cabeza de la columna.

El condensador se opera a una temperatura en el intervalo de 5 a 40 °C, preferentemente de 25 a 35 °C, en
particular a 30 °C.

La presion de cabeza se encuentra preferentemente en el intervalo de 80 a 120 kPa, de modo particularmente
preferente de 90 a 110 kPa y de modo particularmente preferente de 102 a 108 kPa.

Como medio de refrigeracion puede usarse, a este respecto, agua lo mas fria posible (por ejemplo, a
aproximadamente 5 °C) o una mezcla de refrigeracién (por ejemplo, glicol-agua a, por ejemplo, -20 °C).

El vacio se produce habitualmente a escala técnica por medio de un generador de chorros de vapor o una bomba de
chorro de agua disponible comercialmente.
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La temperatura del fondo de la columna se encuentra en el intervalo de la temperatura de ebullicion del agua a la
presion correspondiente. Puede encontrarse un poco por debajo pero también un poco por encima de la temperatura
de ebullicion del agua. Preferentemente, la temperatura del fondo de la columna es del 80 al 110 % de la
temperatura de ebullicién del agua, de modo particularmente preferente del 90 al 108 % y de modo muy
particularmente preferente del 95 al 105 %.

Por ejemplo, puede ajustarse a una presion de cabeza de 105 kPa, ventajosamente, una temperatura del fondo de
columna de 105 °C.

La energia necesaria para la evaporacion se suministra habitualmente mediante un evaporador en el fondo de la
columna.

A este respecto, el evaporador es preferentemente un evaporador de circulaciéon natural o uno de circulacion
forzada. Pueden usarse también, no obstante, evaporadores con tiempo de residencia corto, evaporadores
moleculares por gravedad, evaporadores de tubo helicoidal, evaporadores de pelicula barrida o un evaporador de
via corta.

Preferentemente la columna de destilacién presenta componentes para aumentar el rendimiento de la separacion.

Los componentes para la destilacion pueden estar presentes, por ejemplo, como una empaquetadura ordenada, por
ejemplo como una empaquetadura de chapa tal como Mellapak 250 Y o Montz Pak, tipo B1-250. Puede estar
presente también una empaquetadura con superficies especificas reducidas o aumentadas o puede usarse una
empaquetadura de material tejido o una empaquetadura con otra geometria tal como Mellapak 252 Y. También
puede incorporarse un plato de valvulas. Los componentes pueden estar subdivididos en uno o varios subconjuntos.

La corriente de condensado de la destilacion de la alimentacion de hidrogenacion se alimenta preferentemente a una
region espacial entre ¥4 y % de los platos tedricos de la columna de destilacion, de modo particularmente a una
region espacial entre 1/3 y 2/3 de los platos tedricos de la columna de destilacion, preferentemente a 2/3 de los
platos tedricos. Se subdivide por ejemplo la empaquetadura de la columna en tres subconjuntos, de modo que
puede realizarse la alimentacion preferentemente por encima del 2° subconjunto.

El nimero de platos tedricos se encuentra en general en el intervalo de 5 a 30, preferentemente de 10 a 20.

Preferentemente, se evacua una descarga del fondo del evaporador que contiene predominantemente agua, asi
como, dado el caso, formiato alcalino, que se forma mediante adicion de hidréxidos alcalinos. La descarga del fondo
de la “destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicién” se alimenta, en general, a un tratamiento biolégico de
aguas residuales.

En el condensador se produce habitualmente un condensado, que contiene agua, metanol, aldehido sin reaccionar,
TMA y alcohol de la formula (lll), que se alimenta como producto de cabeza de la “destilacion de TMA".

La "destilacion de TMA” se realiza preferentemente en las condiciones siguientes:

Preferentemente se recicla a la columna de destilacion el condensado producido en el condensador en mas del 30
% en peso, de modo particularmente preferente en mas del 50 % en peso. A este respecto, el condensado se
recicla preferentemente a la cabeza de la columna.

El condensador se opera a una temperatura en el intervalo de 20 a 40 °C, preferentemente de 25 a 35 °C, en
particular a 30 °C.

Como medio de refrigeracion puede usarse a este respecto agua lo mas fria posible (por ejemplo, a
aproximadamente 5 °C) o una mezcla de refrigeracion (por ejemplo, glicol-agua a, por ejemplo, -20 °C).

La presién de cabeza se encuentra preferentemente en el intervalo de 300 a 1000 kPa, de modo particularmente
preferente de 400 a 800 kPa y de modo particularmente preferente a 600 kPa absolutos, o a 500 kPa de
sobrepresion.

La temperatura del fondo de la columna es segun la invencién de 110 °C y superior.

Preferentemente, la temperatura del fondo de colunna es de 110 a 160 °C, de modo particularmente preferente de
110 a 145 °C y de modo muy particularmente preferente de 130 a 145 °C. Por ejemplo puede ajustarse a una
presion de cabeza de 600 kPa ventajosamente una temperatura del fondo de columna de 140 °C.

La energia necesaria para la evaporacion se suministra habitualmente mediante un evaporador en el fondo de la
columna.

A este respecto, el evaporador es preferentemente un evaporador de circulaciéon natural o uno de circulacion
forzada. Pueden usarse también, no obstante, evaporadores con tiempo de residencia corto, evaporadores
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moleculares por gravedad, evaporadores de tubo helicoidal, evaporadores de pelicula barrida o un evaporador de
via corta.

La "destilacion de TMA" se lleva a cabo preferentemente en una columna de platos.

Las columnas de platos se usan para una pluralizada de procesos de intercambio de sustancias entre liquidos y
gases. A este respecto, se conduce un liquido de arriba a abajo con una fase gaseosa en contracorriente. El gas que
fluye a través de aberturas al plato de la columnna se almacena en el liquido, de modo que tiene lugar un
intercambio de material intenso. El liquido se conduce de nuevo al plato de la columna dispuesto en cada caso por
debajo bien mediante dispositivos de derivacion especiales, en particular cubas de platos (en el caso de platos de
corriente transversal) o mediante aberturas en los platos de la columna (platos Dualflow). Ejemplos de distintos tipos
de platos son platos de tamiz, platos de flujo dual, platos de campana o platos de valvulas. Preferentemente, se ha
demostrado que son eficaces los platos en la reaccion del aldehido, ya que estos disponen de una retencion de
liquido alta.

El numero de platos tedricos se encuentra en general en el intervalo de 10 a 100, preferentemente de 20 a 90, de
modo particularmente preferente de 30 a 40.

En una forma de realizacion muy particularmente preferente, el nimero de platos se elige de modo que el tiempo de
permanencia en la columna sea de 5 minutos y superior, preferentemente de 7 minutos y superior y de modo
particularmente preferente de 10 y superior.

Preferentemente, el tiempo de permanencia se encuentra en el intervalo de 5 a 45 minutos, preferentemente en el
intervalo de 7 a 30 minutos y de modo particularmente preferente en el intervalo de 8 a 20 minutos.

El tiempo de permanencia en la columna se calcula segun la divulgacién dividiendo el volumen de retencion del
liqguido del componente con accion separadora entre el fondo y la introduccion de la alimentacion (Vretencien) por la
suma de corriente volumétrica de retorno y de alimentacién de la columna (tiempo de permanencia =
Vretencisn/(corriente de alimentacion + corriente de retorno)). Cuando, por ejemplo, los componentes con accion
separadora son platos, tal como es el caso en la forma de realizacion preferente descrita anteriormente, el volumen
de retencion del liquido de los compuestos con accién separadora entre el fondo y la entrada de la alimentacién es
habitualmente el volumen de liquido en los platos correspondientes.

En el marco de la presente invencion, el volumen Vietencisn también puede comprender el volumen del fondo de la
columna (Vfondo) /0 el volumen de un reactor de templado conectado previamente Vieactor de templado, CUANdO la
temperatura del liquido en este volumen es de 110 °C y superior. En el marco de la presente invencion se ha hallado
que es posible otra mejora de la separacion de la amina terciaria cuando el tiempo de permanencia a altas
temperaturas es lo suficientemente largo. Esto se debe realmente a que los aldehidos sin reaccionar en la reaccion
alddlica reducen la volatilidad de la amina terciaria y, por lo tanto, complican la separacién. Una explicacion posible
para la separacion mejorada es que a la temperatura segun la invenciéon de 110 °C y superior los aldehidos
reaccionan dando productos secundarios de alto punto de ebullicién, que no impiden ya mas la separacion de la
amina terciaria. Por lo tanto, en vez de aumentar el tiempo de permanencia en las partes calientes de la columna,
por ejemplo mediante el aumento del volumen de liquido de los componentes con accion separadora (volumen mas
elevado por plato o aumento del nimero de platos), el tiempo de permanencia se prolonga también conectando
previamente a la columna de destilacion un reactor de templado o aumentando el fondo de la columna.

En otra forma de realizacién particularmente preferente, el tiempo de permanencia es, por lo tanto, a temperaturas
de 110 °C y superiores en la segunda etapa de destilacion, de preferentemente 5 minutos y mas prolongado y de
modo particularmente preferente de 10 minutos y mas prolongado. Preferentemente, el tiempo de permanencia se
encuentra a temperaturas de 110 °C y superiores en la segunda etapa de destilacion en el intervalo de 5 a 45
minutos, preferentemente en el intervalo de 7 a 30 minutos y de modo particularmente preferente en el intervalo de
10 a 20 minutos. En esta forma de realizacion preferente, el tiempo de permanencia esta definido como el volumen
de liquido de la segunda columna, que presenta una temperatura de 110 °C y superior (Viiqido), dividido por la suma
de la corriente volumétrica de retorno y de alimentacion de la columna (tiempo de permanencia = Viquido/(corriente de
alimentaciéon + corriente de retorno)), siendo el volumen de liquido de la segunda columna (Viiquido) la suma de
Vretenciénu Vreactor de templado y Vfondo (Vll'quido= Vretencién + Vreactor de templado + Vfondo)- En esta forma de realizacién
particularmente preferente se comprenden segun la definicion solo los volimenes de liquido que presentan una
temperatura de 110 °C o superior. Los volumenes de liquido que presentan una temperatura inferior a 110 °C, no se
consideran para el calculo del tiempo de permanencia en esta forma de realizaciéon particularmente preferente.

La descarga de la “destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion” se alimenta preferentemente a una region
espacial entre ¥4 y % de los platos practicos de la columna de destilacion, de modo particularmente a una region
espacial entre 1/3 y 2/3, preferentemente entre %2 y 2/3, de los platos practicos de la columna de destilacion,
preferentemente a 2/3 de los platos practicos. Preferentemente, en una columna con 60 platos practicos se realiza la
alimentacion preferentemente por encima del plato 35 contando desde abajo.

En una forma de realizaciéon alternativa, la columna de destilacién presenta componentes para aumentar el
rendimiento de la separacion.
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Los componentes para la destilacion pueden estar presentes, por ejemplo, como una empaquetadura ordenada, por
ejemplo como una empaquetadura de chapa tal como Mellapak 250 Y o Montz Pak, tipo B1-250. Puede estar
presente también una empaquetadura con superficies especificas reducidas o aumentadas o puede usarse una
empaquetadura de material tejido o una empaquetadura con otra geometria tal como Mellapak 252 Y. Los
componentes pueden estar subdividirse en uno o varios subconjuntos.

En el condensador se produce habitualmente un condensado que contiene predominantemente TMA,
preferentemente con menos del 2 % en peso, de modo particularmente con menos del 1 % en peso, de productos
secundarios, tales como metanol. La TMA obtenida de este modo puede reciclarse a la fabricacion de polimetilol, por
ejemplo a la primera etapa del procedimiento de hidrogenacion (etapa a), reaccién alddlica).

Preferentemente, se evacua una descarga organica acuosa del fondo del evaporador que contiene metilolalcanal de
la férmula (1l), alcohol de la formula (lll), metanol, trazas de aldehido y agua. La descarga del fondo se conduce
generalmente a la “destilacion de MeOH”.

La "destilacion de MeOH” se realiza preferentemente en las condiciones siguientes:

Preferentemente se recicla a la columna de destilacion el condensado producido en el condensador en mas del 30
% en peso, de modo particularmente preferente en mas del 50 % en peso. A este respecto, el condensado se
recicla preferentemente a la cabeza de la columna.

El condensador se opera a una temperatura en el intervalo de 20 a 40 °C, preferentemente de 25 a 35 °C, en
particular a 30 °C.

Como medio de refrigeracion puede usarse a este respecto agua lo mas fria posible (por ejemplo, a
aproximadamente 5 °C) o una mezcla de refrigeracion (por ejemplo, glicol-agua a, por ejemplo, -20 °C).

La presion de cabeza se encuentra preferentemente en el intervalo de 80 a 120 kPa, de modo particularmente
preferente de 90 a 110 kPa y de modo particularmente preferente de 102 a 108 kPa.

El vacio se produce habitualmente a escala técnica por medio de un generador de chorros de vapor o una bomba de
chorro de agua disponible comercialmente.

La temperatura del fondo de columna se ajusta generalmente de modo que el metanol se transforme al estado
gaseoso. Preferentemente, la temperatura del fondo de la columna es del 100 al 300 % de la temperatura de
ebullicion del metanol, de modo particularmente preferente del 100 al 175 % y de modo muy particularmente
preferente del 110 al 150 %.

Por ejemplo, puede ajustarse a una presion de cabeza de 105 kPa una temperatura del fondo de la columna de 92
°C, correspondiendo la temperatura a un valor de aproximadamente el 150 % de la temperatura de ebullicion del
metanol a esta presion.

La energia necesaria para la evaporacion se suministra habitualmente mediante un evaporador en el fondo de la
columna.

A este respecto, el evaporador es preferentemente un evaporador de circulaciéon natural o uno de circulacion
forzada. Pueden usarse también, no obstante, evaporadores con tiempo de residencia corto, evaporadores
moleculares por gravedad, evaporadores de tubo helicoidal, evaporadores de pelicula barrida o un evaporador de
via corta.

Preferentemente la columna de destilacién presenta componentes para aumentar el rendimiento de la separacion.

Los componentes para la destilacion pueden estar presentes, por ejemplo, como una empaquetadura ordenada, por
ejemplo como una empaquetadura de chapa tal como Mellapak 250 Y o Montz Pak, tipo B1-250. Puede estar
presente también una empaquetadura con superficies especificas reducidas o aumentadas o puede usarse una
empaquetadura de material tejido o una empaquetadura con otra geometria tal como Mellapak 252 Y. Si se usan
estos componentes para la destilaciéon son una ventaja la pérdida de presion reducida y la retencion liquida
especifica reducida en comparacién con platos de valvulas.

Los componentes pueden estar subdivididos en uno o varios subconjuntos.

La corriente del fondo de la “destilaciéon de TMA” se alimenta preferentemente a una region espacial entre Y2 y % de
los platos practicos de la columna de destilacion, de modo particularmente a una region espacial entre 1/3 y 2/3 de
los platos practicos de la columna de destilacion, preferentemente a 2/3 de los platos practicos. Se subdivide por
ejemplo la empaquetadura de la columna en tres subconjuntos, de modo que puede realizarse la alimentacion
preferentemente por encima del 2° subconjunto.

El nimero de platos practicos se encuentra en general en el intervalo de 5 a 50, preferentemente de 20 a 30.
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En el condensador se producto habitualmente un condensado (fase metandlica). La fase metaldnica contiene
predominantemente metanol y preferentemente menos del 2 % en peso, de modo particularmente preferente menos
del 0,15 % en peso de otros componentes secundarios. La fase metandlica obtenida de este modo puede usarse
como material de partida o disolvente en sintesis organica.

Preferentemente, se evacua una fase organica acuosa del fondo del evaporador, que contiene predominantemente
alcohol de la formula (lll), y puede contener proporciones reducidas de metanol, agua y otros componentes
organicos.

La fase organica acuosa descargada del fondo de la columna, generalmente, se enfria en un intercambiador de calor
a aproximadamente 20 a 50 °C, preferentemente de 25 a 35 °C, y se retine en un separador de fases. En el
separador de fases se realiza habitualmente una separacion en una fase organica y una fase acuosa.

La solucion acuosa separada en el separador de fases se alimenta generalmente al tratamiento de aguas de
desecho bioldgico o se recicla a la “destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion”.

La fase organica separada en el separador de fases se evacua también, en general, y generalmente se alimenta a
una combustion.

En una forma de realizacion particular, se llevan a cabo la “destilacion de TMA” y la "destilacion de MeOH) en una
Unica etapa conjuntamente en una columna con tabique de separacion.

En una columna con tabique de separacién se dispone habitualmente un tabique de separacién en la direccion
longitudinal de la columna con formacion de una zona de columna conjunta superior, una zona de columna conjunta
inferior, una parte de alimentacion con una parte de refuerzo y una parte de salida y una parte de recogida con parte
de refuerzo y parte de salida. El disefio de una columna con tabique de separacion tipica se describe, por ejemplo,
en el documento EP 0122 367.

La columna con tabique de separacion se disefia preferentemente como columna de platos. El nUmero de platos
practicos es generalmente de entre 20 y 100, preferentemente de entre 30 y 80 y preferentemente de entre 50 y 70.

La lamina de separacioén discurre habitualmente por encima del primer cuarto de platos practicos hasta por encima
del tercer cuarto de platos practicos. Para un nimero de platos practicos de 60 la lamina de separacion discurre, por
ejemplo, preferentemente desde el plato 15 al 45.

El producto de cabeza de la “destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion” se introduce en el lado de
alimentacion de la columna con tabique de separacion, preferentemente en una zona entre 1/3 y 2/3 del nimero total
de platos practicos, preferentemente a la altura de la mitad de los platos practicos.

La destilacion se lleva a cabo, preferentemente, a presion aumentada, preferentemente a una presion de 100 a 1000
kPa, preferentemente de 200 a 800 kPa, de modo particularmente preferente de 300 a 700 kPa, especialmente de
500 kPa.

La temperatura del fondo de la columna es segun la invencion de 110 °C y superior. Preferentemente la temperatura
del fondo de columna es de 110 a 160 °C, de modo particularmente preferente de 110 a 145 °C y de modo muy
particularmente preferente de 120 a 140 °C. Por ejemplo puede ajustarse a una presion de cabeza de 500 kPa
ventajosamente una temperatura del fondo de la columna de 130 °C.

La energia necesaria para la evaporacion se suministra habitualmente mediante un evaporador en el residuo de
fondo de la columna.

A este respecto, el evaporador es preferentemente un evaporador de circulaciéon natural o uno de circulacion
forzada. Pueden usarse también, no obstante, evaporadores con tiempo de residencia corto, evaporadores
moleculares por gravedad, evaporadores de tubo helicoidal, evaporadores de pelicula barrida o un evaporador de
via corta.

El condensador se opera a una temperatura en el intervalo de 20 a 40 °C, preferentemente de 25 a 35 °C, en
particular a 30 °C.

Como medio de refrigeracion puede usarse a este respecto agua lo mas fria posible (por ejemplo, a
aproximadamente 5 °C) o una mezcla de refrigeracién (por ejemplo, glicol-agua a, por ejemplo, -20 °C).

Preferentemente se recicla a la columna de destilacién el condensado producido en el condensador en mas del 30
% en peso, de modo particularmente preferente en mas del 50 % en peso, de modo especialmente preferente en
mas del 75 % en peso. A este respecto, el condensado reciclado se divide preferentemente en del 10 al 50 % al lado
de la alimentacion y del 50 al 90 % al lado de recogida.

En una forma de realizacion muy particularmente preferente, el tiempo de permanencia en la columna es de 5
minutos y mas, preferentemente de 7 minutos y mas y de modo particularmente preferente de 10 minutos y mas.
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Preferentemente, el tiempo de permanencia se encuentra en el intervalo de 5 a 45 minutos, preferentemente en el
intervalo de 7 a 30 minutos y de modo particularmente preferente en el intervalo de 8 a 20 minutos.

El tiempo de permanencia en la columna con tabique de separacion se calcula segun la divulgacion dividiendo el
volumen de retencion del liquido del componente con accion separadora por debajo del extremo inferior de la lamina
de separacion y por encima del fondo (Vretencion) pOr la suma de la corriente volumétrica de retorno y de alimentacion
de la columna (tiempo de permanencia = V etencisr/(Corriente de alimentacion + corriente de retorno)).

Cuando, por ejemplo, los componentes con accion separadora son platos, tal como es el caso en la forma de
realizacion preferente descrita anteriormente, el volumen de retencién del liquido de los compuestos con accién
separadora entre el fondo y la entrada de la alimentacion es habitualmente el volumen de liquido en los platos
correspondientes.

En el marco de la presente invencion, el volumen Vietencisn también puede comprender el volumen del fondo de la
columna (Vfondo) /0 el volumen de un reactor de templado conectado previamente Vieactor de templado, CUANdO la
temperatura del liquido en este volumen es de 110 °C y superior. En el marco de la presente invencion se ha hallado
que es posible otra mejora de la separacion de la amina terciaria cuando el tiempo de permanencia a altas
temperaturas es lo suficientemente largo. Esto se debe realmente a que los aldehidos sin reaccionar en la reaccion
alddlica reducen la volatilidad de la amina terciaria y, por lo tanto, complican la separacién. Una explicacion posible
para la separacion mejorada es que a la temperatura segun la invenciéon de 110 °C y superior los aldehidos
reaccionan dando productos secundarios de alto punto de ebullicién, que no impiden ya mas la separacion de la
amina terciaria. Por lo tanto, en vez de un aumento del tiempo de permanencia en las partes calientes de la
columna, por ejemplo mediante el aumento del volumen de liquido de los componentes con accion separadora
(mayor volumen de plato o aumento del ndmero de platos), el tiempo de permanencia se prolonga también
conectando previamente a la columna de destilaciéon un reactor de templado o aumentando el fondo de la columna.

En otra forma de realizacién particularmente preferente, el tiempo de permanencia es, por lo tanto, a temperaturas
de 110 °C y superiores en la segunda etapa de destilacion de preferentemente 5 minutos y superior y de modo
particularmente preferente de 10 minutos y superior. Preferentemente, el tiempo de permanencia se encuentra a
temperaturas de 110 °C y superiores en la segunda etapa de destilacion en el intervalo de 5 a 45 minutos,
preferentemente en el intervalo de 7 a 30 minutos y de modo particularmente preferente en el intervalo de 10 a 20
minutos. En esta forma de realizacion preferente, el tiempo de permanencia esta definido como el volumen de
liquido de la segunda columna, que presenta una temperatura de 110 °C y superior (Viiquido), dividido por la suma de
la corriente volumétrica de retorno y de alimentacion de la columna (tiempo de permanencia = Viiqido/(COrriente de
alimentacién + corriente de retorno)), siendo el volumen de liquido de la segunda columna (Viiquido) la suma de
Vretenciénu Vreactor de templado y Vfondo (Vll'quido= Vretencién + Vreactor de templado + Vfondo)- En esta forma de realizadén
particularmente preferente se comprenden segun la definicion solo los volimenes de liquido que presentan una
temperatura de 110 °C o superior. Los volumenes de liquido que presentan una temperatura inferior a 110 °C, no se
consideran para el calculo del tiempo de permanencia en esta forma de realizacion particularmente preferente.

El condensado recogido en la cabeza de la columna contiene predominantemente TMA, preferentemente en mas del
95 % en peso, de modo particularmente mas del 98 % en peso de TMA. Como componente secundario puede estar
presente metanol. La TMA obtenida de este modo puede reciclarse a la primera etapa del procedimiento de
hidrogenacion (etapa a), reaccion aldolica).

En el lado de recogida se recoge una fraccién metandlica. La fraccion metandlica se recoge preferentemente en una
region espacial entre 1/6 y Y2, preferentemente entre 1/5y 1/3, en particular entre %4 y 1/3 de los platos practicos de
la columna de destilacion. La fraccion metandlica contiene preferentemente mas del 99 % en peso de metanol, de
modo particularmente preferente mas del 99,5 % en peso de metanol y de modo muy particularmente preferente
mas del 99,8 % en peso de metanol.

Del fondo de la columna se evacua generalmente una fase organica acuosa, que contiene predominantemente
alcohol de la formula (lll), y puede contener proporciones reducidas de metanol, agua y otros componentes
organicos.

La fase organica acuosa evacuada del fondo de la columna, generalmente, se enfria en un intercambiador de calor a
aproximadamente 20 a 50 °C, preferentemente de 25 a 35 °C, y se reline en un separador de fases. En el separador
de fases se realiza habitualmente una separacién en una fase organica y una fase acuosa. La solucidon acuosa
separada en el separador de fases se alimenta generalmente al tratamiento biolégico de aguas residuales o se
recicla a la primera etapa de destilacion (“destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion”).

La fase organica separada en el separador de fases se evacua también, en general, y generalmente se alimenta a
una combustion.

Si se usa TEA como amina terciaria, se realiza la destilacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de
ebullicion, en general, también, en tres etapas. A presion atmosférica presenta la TEA un punto de ebullicion de
aproximadamente 89 °C, que se encuentra por debajo del punto de ebullicion del agua (100 °C) pero por encima del
punto de ebullicion del metanol (aproximadamente 65 °C).
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El procesamiento por destilacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion se realiza generalmente en
tres etapas.

En la primera etapa de destilacién (“destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicidon") se realiza en general
una separacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicién en una fraccion acuosa-organica que se
recoge en la cabeza de la columna y una fraccion predominantemente rica en agua que se descarga del fondo de la
columna.

La descarga acuosa del fondo de la columna, que contiene, en general, formiato alcalino, que se ha formado
mediante adicién de hidréxidos alcalinos, se alimenta generalmente a un tratamiento biolégico de aguas residuales.

La fraccién organica acuosa que contiene metilolalcanal de la férmula (I1), alcohol de la formula (111), TEA, metanol,
aldehido sin reaccionar y agua, se separa generalmente en una segunda etapa de destilacion ("destilacion de TEA")
por destilacién en una fraccion que contiene predominantemente amina ("fraccion de TEA"), que contiene la mayor
parte del MeOH y que puede recogerse en la cabeza de la columna, y una fraccién organica acuosa (empobrecida
en amina), que contiene predominantemente agua y alcohol de la férmula (l1l), asi como restos de MeOH. Segun la
invencion, la "destilacién de TEA" se lleva a cabo que la temperatura del fondo durante la destilacién sea de 100 °C
y superior.

La amina producida en la cabeza de la columna contiene cantidades superiores de MeOH, preferentemente la
proporcion de MeOH en el condensado se encuentra en el intervalo del 30 al 90 % en peso, de modo
particularmente preferente en el intervalo del 40 al 85 % en peso y de modo especialmente preferente del 50 al 75 %
en peso.

El producto de cabeza de la segunda etapa de destilacion ("destilacion de TEA”) se separa generalmente en una
tercera etapa de destilacion ("destilacion de MeOH”) en una fase metalénica que puede recogerse en la cabeza de la
columna, y una fraccion que contiene TEA que se descarga del fondo de la columna. La fase metaldnica contiene
predominantemente metanol y preferentemente menos del 3 % en peso, de modo particularmente menos del 2 % en
peso, de modo especialmente preferente menos del 1 % en peso de otros componentes secundarios.

La primera etapa (“destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicién”) se lleva a cabo preferentemente en las
mismas condiciones que se han descrito en la “destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion" para el uso
de TMA.

La segunda etapa (“destilacion de TEA”) se lleva a cabo preferentemente en las condiciones que se han descrito
anteriormente en la “destilacion de TMA”.

En estas condiciones se produce en el condensador habitualmente un condensado que contiene
predominantemente MeOH y TEA, asi como restos de agua.

Habitualmente, la proporcion de MeOH en el condensado se encuentra en el intervalo del 30 al 90 % en peso, de
modo particularmente preferente en el intervalo del 40 al 85 % en peso y de modo especialmente preferente del 50
al 80 % en peso.

La proporcion de TEA es preferentemente del 10 al 70 % en peso, de modo particularmente preferente del 15 al 60
% en peso, de modo especialmente preferente del 20 al 50 % en peso.

La proporcion de agua es habitualmente inferior al 10 % en peso, particularmente inferior al 6 % en peso y de modo
particularmente preferente inferior al 4 % en peso. Del fondo del evaporador se evacua una corriente que ademas de
agua contiene generalmente alcohol de la férmula (l1l). Esta corriente, preferentemente, se enfria y se separa en un
separador de fases en una fase organica, que contienen predominantemente el alcohol de la formula (1) y una fase
acuosa.

La corriente de destilacion de la segunda etapa ("destilacion de TEA") se alimenta preferentemente a una tercera
etapa ("destilacion de MeOH").

La "destilacion de MeOH” se realiza preferentemente en las condiciones siguientes:

Preferentemente se recicla a la columna de destilacion el condensado producido en el condensador en mas del 30
% en peso, de modo particularmente preferente en mas del 50 % en peso. A este respecto, el condensado se
recicla preferentemente a la cabeza de la columna.

El condensador se opera a una temperatura en el intervalo de 20 a 40 °C, preferentemente de 25 a 35 °C, en
particular a 30 °C.

Como medio de refrigeracion puede usarse a este respecto agua lo mas fria posible (por ejemplo, a
aproximadamente 5 °C) o una mezcla de refrigeracion (por ejemplo, glicol-agua a, por ejemplo, -20 °C).
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La presion de cabeza se encuentra preferentemente en el intervalo de 80 a 120 kPa, de modo particularmente
preferente de 90 a 110 kPa y de modo particularmente preferente de 102 a 108 kPa.

El vacio se produce habitualmente a escala técnica por medio de un generador de chorros de vapor o una bomba de
chorro de agua disponible comercialmente.

La temperatura del fondo de columna se ajusta generalmente de modo que el metanol se transforme al estado
gaseoso.

Preferentemente, la temperatura del fondo de la columna es del 100 al 300 % de la temperatura de ebullicién del
metanol, de modo particularmente preferente del 100 al 175 % y de modo muy particularmente preferente del 105 al
150 %.

Por ejemplo, puede ajustarse a una presion de cabeza de 105 kPa una temperatura del fondo de la columna de 75
°C, correspondiendo la temperatura a un valor de aproximadamente el 115 % de la temperatura de ebullicion del
metanol a esta presion.

La energia necesaria para la evaporacion se suministra habitualmente mediante un evaporador en el fondo de la
columna.

A este respecto, el evaporador es preferentemente un evaporador de circulacion natural o uno de circulacion
forzada. Pueden usarse también, no obstante, evaporadores con tiempo de residencia corto, evaporadores
moleculares por gravedad, evaporadores de tubo helicoidal, evaporadores de pelicula barrida o un evaporador de
via corta.

Preferentemente la columna de destilacién presenta componentes para aumentar el rendimiento de la separacion.

Los componentes para la destilacion pueden estar presentes, por ejemplo, como una empaquetadura ordenada, por
ejemplo como una empaquetadura de chapa tal como Mellapak 250 Y o Montz Pak, tipo B1-250. Puede estar
presente también una empaquetadura con superficies especificas reducidas o aumentadas o puede usarse una
empaquetadura de material tejido o una empaquetadura con otra geometria tal como Mellapak 252 Y. Si se usan
estos componentes para la destilaciéon son una ventaja la pérdida de presion reducida y la retencion liquida
especifica reducida en comparacién con platos de valvulas.

Los componentes pueden subdividirse en uno o varios subconjuntos.

La corriente del fondo procedente de la “destilacion de TMA” se alimenta preferentemente a una region espacial
entre Y2 y % de los platos practicos de la columna de destilacion, de modo particularmente a una region espacial
entre 1/3 y 2/3 de los platos practicos de la columna de destilacion, preferentemente a 2/3 de los platos practicos. Se
subdivide por ejemplo la empaquetadura de la columna en tres subconjuntos, de modo que puede realizarse la
alimentacioén preferentemente por encima del 2° subconjunto.

El nimero de platos practicos se encuentra en general en el intervalo de 5 a 50, preferentemente de 20 a 30.

En el condensador se produce habitualmente un condensado que contiene predominantemente metanol. La fase
metaldnica contiene predominantemente metanol y preferentemente menos del 2 % en peso, de modo
particularmente preferente menos del 0,15 % en peso de otros componentes secundarios. La fase metandlica
obtenida de este modo puede usarse como material de partida o disolvente en sintesis organica.

Preferentemente se evacua un residuo del fondo del evaporador que contiene predominantemente TEA, asi como
proporciones reducidas de metanol, agua y otros componentes organicos. El contenido en TEA en la descarga del
fondo es preferentemente superior al 60 % en peso, preferentemente superior al 70 % en peso y de modo
particularmente preferente superior al 80 % en peso.

La TEA evacuada del fondo de la columna, generalmente, se enfria en un intercambiador de calor a
aproximadamente 10 a 50 °C, preferentemente de 15 a 25 °C, y se redne en un separador de fases. En el separador
de fases se realiza habitualmente una separacion en una fase organica, que contiene predominantemente TEA, y
una fase acuosa metandlica. La fase acuosa metandlica puede eliminarse o alimentarse a un tratamiento bioldgico
de aguas residuales.

La fase de TEA separada en el separador de fases se recicla, en general, a la reaccién alddlica.

Mediante la separacion segun la invencion de los productos secundarios y productos generados, en particular
mediante el reciclaje de la amina terciaria a la reaccion alddlica, puede mejorarse adicionalmente la economia del
procedimiento, ya que la mayor parte de los componentes pueden usarse en material, por ejemplo mediante la
recirculacion al procedimiento. La proporcion de compuestos que se deben suministrar a una eliminacion de
residuos se reduce, de modo que los costes de la eliminacién de residuos se pueden reducir con el procedimiento
segun la invencion.
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La amina terciaria recuperada en el procesamiento por destilacion segun la invencion de la mezcla de compuestos
de bajo punto de ebullicion puede reciclarse como catalizador a la fabricacion de polimetilol, por ejemplo a la
reaccion aldodlica (reaccion de formaldehido con aldehidos), ya que hay presencia Unicamente de una proporcion
reducida de alcoholes, tales como metanol o n-butanol. Precisamente, estos alcoholes son desventajosos para la
recuperacion, debido a que estos alcoholes pueden generar reacciones secundarias en la reaccion alddlica, que
reducen el rendimiento. Ademas, dichos alcoholes interfieren en la separacién posterior de aldehidos sin reaccionar
procedentes de la descarga de la reaccion alddlica, ya que presentan un punto de ebullicién similar y pueden formar
con los aldehidos sin reaccionar azeotropos y/o hemiacetales que impiden la separacion. Mediante el procedimiento
segun la invenciodn se eviten ampliamente estas desventajas.

Con ello, no se produce un aumento de la concentracion de metanol en la reaccion alddlica.

Los otros componentes de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion, tales como MeOH, también pueden
obtenerse con una pureza alta, de modo que sea posible un aprovechamiento de esta sustancia, por ejemplo como
material de partida o disolvente para sintesis organica, tal como para la fabricacion de formaldehido. Ademas, pudo
mantenerse el coste técnico en aparatos para la destilacion lo mas reducido posible, para poder poner a disposicion
un procedimiento de procesamiento econémico.

La invencion se explicara por medio de los ejemplos siguientes:
Fabricacion de polimetilol bruto con el procedimiento de hidrogenacion
Etapa a) reaccion alddlica:

Se hicieron reaccionar 750 g/h de isobutiraldehido (aproximadamente > 99,5 % de recipiente de CG de IBA) con
aproximadamente 700 g/h de formaldehido (aproximadamente el 49 % en peso de formaldehido, el 1,5 % en peso
de metanol, siendo el resto agua) y 40 g/h de solucion de trimetilamina (50 % en peso de TMA en agua) en una
cascada de recipientes con agitacion de dos etapas.

Etapa b) separacion por destilacion de la mezcla de reaccion de la etapa a):

A continuacién se liber6é por destilacion la descarga de reaccion de la reaccion alddlica en una columna de los
compuestos de bajo punto de ebullicién. La columna se equipd con una empaquetadura de material tejido de 1,5 m
(500 m?m?® de superficie especifica) en la parte de refuerzo y 4 m de empaquetadura de chapa (250 m2/m3). La
descarga de la aldolizacién se alimentd por encima de la empaquetadura de chapa. En la cabeza de la columna se
uso un condensador con agua fria (aproximadamente 10 °C) y un separador de fases conectado posteriormente. En
la cabeza se alimenté el destilado en forma gaseosa al condensador. Se produjeron aproximadamente 255 g/h de
condensado liquido. En el separador de fase conectado posteriormente se separé una fase acuosa de 95 g/h y se
alimentd a la columna en su totalidad. Ademas, se alimentaron del separador de fases 135 g/h al primer recipiente
con agitacion de la cascada de recipientes con agitacion de la reaccién alddlica. Para mantener la temperatura de
regulacion en la columna a 85 °C se alimentaron adicionalmente a la columna 25 g/h de fase organica. En la trampa
de refrigeracion conectada posteriormente al condensador se produce 1 g/h de liquido (aproximadamente el 80 % en
peso (isobutiraldehido (IBA), aproximadamente el 20 % en peso de TMA), que también se recicla.

La separacion de IBA se realizé a una presién de cabeza de 100 kPa absolutos. Como evaporador se us6 un
evaporador molecular por gravedad. Se ajusté una temperatura de fondo en el fondo de la coluna de 104 °C. La
cantidad de retorno (o la cantidad de agua fria del condensador parcial) a la columna se regulé mediante la
temperatura en la mitad de la empaquetadura de material tejido; se ajustd una temperatura de 85 °C.

Del fondo de la columna se retiraron por medio de una bomba aproximadamente 100 kg/h de liquido. Este se
alimentd al evaporador molecular por gravedad (constituido por un tubo de acero inoxidable calentado con aceite,
longitud: 2,5 m, diametro interno: aproximadamente 21 mm, espesor de la pared: aproximadamente 2 mm). Se
retiraron del fondo del evaporador molecular por gravedad aproximadamente 1,5 kg/h de producto con una
concentracion de aproximadamente el 0,3 % en peso de isobutiraldehido. Los vapores y el liquido en exceso se
alimentaron al fondo de la columna. El producto del fondo evacuado contenia aproximadamente el 70 % en peso de
HPA, aproximadamente el 1,5 % en peso de HPN, el 0,3 % en peso de esobutiraldehido (IBA), siendo el resto agua.

Etapa c) hidrogenacion de la descarga de fondo de la etapa b):

El producto del fondo obtenido se sometié a continuacion a una hidrogenacion usando un lecho solido. La activacion
del catalizador se realizé del modo siguiente:

Se activaron 150 ml de un catalizador de Cu/Al;O3 tal como se describe en el documento EP 44444 en un reactor
tubular a 190 °C haciendo pasar por encima una mezcla del 5 % en volumen de hidrégeno y el 95 % en volumen de
nitrégeno (volumen total 50 NI/h) sin presion durante 24 horas.

La hidrogenacion se realizé como sigue:
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Como solucion de partida sirvié la mezcla descrita anteriormente como alimentacion de hidrogenacion. A la mezcla
se afiadio aproximadamente el 10 % en peso con respecto a la alimentacion de hidrogenacion de una solucién
acuosa al 15 % en peso de trimetilamina. La alimentacion obtenida de este modo se llevé en modo suelto a 4000
kPa de presion de H; a través del reactor calentado a 120 °C. La carga fue de 0,4 kg de HPA/(lcat*h). Una parte de la
descarga de hidrogenacién se afadié de nuevo a la alimentacién (a modo de circuito). La relacion del circuito con
respecto a la alimentaciéon era de 10:1. La medicion del valor del pH de las muestras de la descarga del reactor a
temperatura ambiente dio como resultado 8,9.

La composicion de la mezcla acuosa de polimetilol de la etapa c) fue:
NPG: 69 % en peso
Metanol: 3,5 % en peso
TMA: 2 % en peso
compuestos secundarios organicos (HPS, iso-butanol): <2 % en peso
formiato de TMA: 1 % en peso
agua: 23 % en peso

Etapa d): Destilacion de la mezcla acuosa de polimetilol de la etapa c):

La descarga obtenida (aproximadamente 1,5 kg/h) se alimenté a una separacion por destilacion. Se us6 una
columna con empaquetadura, (DN 50 mm) con tres secuencias de empaquetadura de chapa estructurada con en
cada caso 1 m de longitud y 500 m?m? de superficie especifica. La alimentacién se realizd por encima de la
secuencia mas inferior. Se ajustd una presidon de cabeza de aproximadamente 175 kPa absolutos. En el fondo se
ajusté una temperatura de 160 a 165 °C, la energia se suministré a la columna mediante un evaporador de
circulacién natural. Los vapores obtenidos en la cabeza se alimentaron a un condensador, en el mismo condensaron
a 30 °C los vapores obtenidos casi totalmente. El vacio se generdé mediante una bomba de vacio de chorro de agua
comercialmente disponible de forma sencilla. Del destilado obtenido ("mezcla de compuestos de bajo punto de
ebullicion") se descargaron aproximadamente 350 g/h, aproximadamente 250 g/h se dosificaron a la columna en la
region de empaquetadura superior como retorno. El agua usada para la generacion de vacio se alimenté a un
tratamiento bioldgico de aguas residuales.

La mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion de la etapa d) presentaba la composicion siguiente:
11 % en peso de metanol,
0,1 % en peso de aldehido sin reaccionar,
0,5 % en peso de NPG
1,5 % en peso de amina terciaria
1 % de formiato de TMA:
0,1 en peso de metilolalcanal (),
4 % de isobutanol, alcohol (ll1),
siendo el resto compuestos secundarios organicos,
siendo aproximadamente el 80 % del resto agua.
Ejemplo 1: Destilacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion

La mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion de la etapa d) se reunio, se afiadieron 0,02 g de NaOH (al 25
%) acuoso por gramo de mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion y se alimenté a una separacion por
destilacion ("destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicidon"). Se us6 una columna con empaquetadura, (DN
50 mm) con tres conjuntos de empaquetadura estructurada con en cada caso 1 m de longitud y 500 m%m® de
superficie especifica. La alimentaciéon (aproximadamente 4 kg/h) se realizé por encima de la segunda seccion. Se
ajusté una presion de cabeza de aproximadamente 105 kPa absolutos. En el fondo se ajusté una temperatura de
104 °C. La energia se alimento a la columna mediante un evaporador de circulaciéon natural. Los vapores obtenidos
en la cabeza se alimentaron a un condensador, en el mismo condensaron a 30 °C los vapores obtenidos casi
totalmente. Del destilado obtenido se descargaron aproximadamente 1.500 g/h, aproximadamente 1.000 g/h se
dosificaron a la columna en la regién de empaquetadura superior como retorno.
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Los compuestos organicos de bajo punto de ebullicion obtenidos se reunieron y se alimentaron a 1,5 kg/h a una
columna de platos (diametro DN 50 mm, 40 platos) ("destilacion de TMA").

La alimentacion se realizé en el plato 30 contando desde abajo. La columna se operd a una sobrepresion de 500
kPa. En el fondo se llevd a ebullicion la columna mediante un evaporador de circulacion natural. Se ajusté una
temperatura de 130 °C (medida en el plato 5 de la columna). En la cabeza de la columna se condensaron los
vapores en un condensador a 30 °C casi totalmente. Del condensado obtenido se descargaron aproximadamente
140 g/h, se reciclaron a la columna 1,25 kg/h como retorno al plato superior. Del fondo de la columna se
descargaron aproximadamente 1,35 kg/h (aproximadamente el 45 % de agua, aproximadamente el 40 % de MeOH,
aproximadamente el 15 % de IBOL (iso-butanol), < 100 ppm en peso de TMA, siendo el resto otros componentes
organicos). El condensado evacuado contenia > 99 % de TMA (siendo el resto predominantemente metanol). El
tiempo de permanencia fue de aproximadamente 11 minutos (Vretencisn = 30 x 20 ml = 0,6 |; Vaiimentacisn = 1,5 kg/h / 0,8
kg/l = 1,88 I/h, Vretomo = 1,25 kg/h / 0,8 kg/l = 1,56 I/h).

El producto de fondo obtenido en la separacion de TMA se reunié y se alimentd a otra separacion por destilacion
("destilacion de MeOH"). Se us6 una columna con empaquetadura, (DN 50 mm) con tres secuencias de
empaquetadura estructurada con en cada caso 1 m de longitud y 500 m?%m?® de superficie especifica. La
alimentacion (aproximadamente 1,3 kg/h) se realizd por encima de la segunda seccién. Se ajusté una presion de
cabeza de aproximadamente 105 kPa absolutos. En el fondo se ajustdé una temperatura de 92 °C, la energia se
suministré a la columna mediante un evaporador de circulacién natural. Los vapores obtenidos en la cabeza se
alimentaron a un condensador, que condensé a 30 °C los vapores obtenidos casi totalmente. Del destilado obtenido
(99,86 % de metanol, siendo el resto predominantemente agua) se descargaron aproximadamente 500 g/h,
aproximadamente 2.000 g/h se dosificaron a la columna en la region de empaquetadura superior como retorno. El
residuo de fondo evacuado del fondo de la columna se enfrié en un intercambiador de calor a aproximadamente 30
°C y se reunié en un separador de fases. A continuacion se obtuvo una fase organica (predominantemente
isobutanol, aproximadamente el 10 % de agua, aproximadamente el 1 % de MeOH, siendo el resto otros
componentes organicos, 200 g/h para 1,3 kg/h de alimentacion) y una fase acuosa (aproximadamente el 90 o
también mas % de agua, aproximadamente el 5 % de isobutanol, aproximadamente el 2 % de metanol, siendo el
resto otros componentes organicos, 600 g/h para 1,3 kg/h de alimentacion).

Ejemplo 2: Destilacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion en una columna con tabique de
separacion

La mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicién de la etapa d) presentaba la misma composicion que en el
ejemplo 1. El producto de cabeza de la etapa d) se reunio, se afiadieron 0,02 g de NaOH (al 25 %) acuoso por
gramo de mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion y se alimentd a una separacion por destilacion
("destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion"). La "destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion”
se realizé de forma analoga a la "destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion" del ejemplo 1.

El procesamiento de los compuestos organicos de bajo punto de ebullicion obtenidos en la “destilacion de
compuestos de bajo punto de ebullicién” se realizé en una columna con tabique de separacion.

Los compuestos organicos de bajo punto de ebullicion obtenidos en la destilacion de compuestos de bajo punto de
ebullicion se reunieron y se alimentd con regulacion de la cantidad a 1 kg/h a una columna con tabique de
separacion (volumen de platos, diametro: DN 80 mm, 60 platos, lamina de separacion de 16 a 45 platos), la
alimentacion se realizé en el plato 30 o el plato 15 en el lado de alimentacion del segmento dividido por la lamina de
separacion. La columna se operé a una sobrepresion de 200 kPa.

En el fondo se llevé a ebullicion la columna mediante un evaporador de circulacion natural. Se ajusté una
temperatura de 125 °C. En la cabeza de la columna se condensaron los vapores en un condensador a 30 °C casi
totalmente. Del condensado obtenido (> 99 % de TMA, siendo el resto predominantemente etanol) se descargaron
aproximadamente 100 g/h, se reciclaron a la columna 4 kg/h como retorno al plato superior.

En la columna se reunion por encima de la regiéon de la lamina de separacion el liquido totalmente. Se obtuvieron
1,75 kg de liquido. Estos 1,75 kg se alimentaron a aproximadamente 500 g/h a la region de alimentacion, se
alimentaron 1250 g/h con regulacién de la cantidad al lado del producto. Sobre el plato 30 o del plato 15 de la regiéon
de lamina de separacion se recogieron 350 g/h de liquido rico en metanol (>99,9 % de metanol, siendo el resto
predominantemente agua) de la columna.

Del fondo de la columna se evacuaron aproximadamente 550 g/h. El residuo de fondo evacuado del fondo de la
columna se enfrié en un intercambiador de calor a aproximadamente 30 °C y se reunié en un separador de fases. A
continuacién se obtuvo una fase organica (predominantemente isobutanol, aproximadamente el 10 % de agua,
aproximadamente el 0,5 % de MeOH, siendo el resto otros componentes organicos) y una fase acuosa
(aproximadamente el 90 o también mas % de agua, aproximadamente el 5 % de isobutanol, aproximadamente el 1
% de metanol, siendo el resto otros componentes organicos).

La fase acuosa se evacuo. La fase organica también se evacué.
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El tiempo de permanencia fue de aproximadamente 7 minutos (Vretencion = 15 X 0,05 1 = 0,75 |; Vaiimentacisn = 1 kg/h / 0,8
kg/l = 1,25 I/h, Vretomo = 4 kg/h / 0,8 kg/l = 5 I/h).

Ejemplo 3: Ejemplo comparativo (destilacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion

La mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicién de la etapa d) presentaba la misma composicion que en el
ejemplo 1. El producto de cabeza de la etapa d) se reunid, se mezcl6 con 0,02 g/g de destilado de NaOH (al 25 %)
acuoso y se alimento a una separacion por destilacion ("destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion").

La alimentacion se realizé con 1,5 kg/h a una columna de platos (diametro DN 50 mm, 40 platos). La alimentacion se
realizé en el plato 30 contando desde abajo. La columna se operd a una sobrepresion de 100 kPa. En el fondo la
columna se llevd a ebullicion mediante un evaporador de circulacion natural (no obstante, el evaporador también
puede ser un evaporador de otro tipo, por ejemplo un evaporador molecular por gravedad). Se ajustd una
temperatura de 100 °C (medida en el plato 5). La temperatura del fondo fue, con ello, inferior a 110 °C. En la cabeza
de la columna se condensaron los vapores en un condensador a 5°C casi totalmente. Del condensado obtenido se
descargaron aproximadamente 150 g/h, se reciclaron a la columna 5 kg/h como retorno al plato superior. Del fondo
de la columna se evacuaron aproximadamente 1,3 kg/h (aproximadamente el 45 % de agua, aproximadamente el 39
% de MeOH, aproximadamente el 15 % de iso-butanol, aproximadamente el 1 % en peso de TMA, siendo el resto
otros componentes organicos).

El tiempo de permanencia fue de aproximadamente 4 minutos (Vretencisn = 30 X 0,02 | = 0,6 I; Vaiimentacion = 1,5 kg/h /
0,8 kg/l = 1,88 I/h, Vietorno = 5 kg/h / 0,8 kg/l = 6,25 I/h).

El condensado descargado contenia aproximadamente el 95 % de TMA, aproximadamente el 1 % de agua,
aproximadamente el 4 % de MeOH.

El residuo obtenido en la separacion de TMA se reunié y se alimenté a otra separacion por destilacion ("destilacion
de MeO"). Se us6 una columna con empaquetadura, (DN 50 mm) con tres secuencias de empaquetadura
estructurada con en cada caso 1 m de longitud y 500 m ZIm® de superficie especifica. La alimentacion
(aproximadamente 1,3 kg/h) se realiz6 por encima de la segunda seccién. Se ajustd una presion de cabeza de
aproximadamente 105 kPa absolutos. En el fondo se ajusté una temperatura de 92 °C, la energia se suministré a la
columna mediante un evaporador de circulacién natural, pero también puede usarse otro evaporador, por ejemplo un
evaporador molecular por gravedad. Los vapores obtenidos en la cabeza se alimentaron a un condensador, en el
mismo condensaron a 30 °C los vapores obtenidos casi totalmente. Del destilado obtenido (aproximadamente el 98
% de metanol, aproximadamente el 1 % de IBA, aproximadamente el 1 % de TMA), se evacuaron aproximadamente
550 g/h, aproximadamente 2000 g/h se dosificaron a la columna sobre la regién de empaquetadura superior como
retorno.

La comparacion del ejemplo 1 con el ejemplo 3 (ejemplo comparativo) muestra que el condensado de la segunda
etapa de destilacion (“destilacion de TMA") solo presenta un contenido en metanol reducido cuando la temperatura
del fondo es superior a 110 °C. Si la destilacion se lleva a cabo a temperaturas mas reducidas, se obtiene TMA, que
contiene aun cantidades mas elevadas de MeOH. Una TMA que contiene metanol de este tipo es menos adecuada
para el reciclaje a la reaccion alddlica que la TMA que se ha obtenido mediante el procedimiento segun la invencion.

Ejemplo 4:
Fabricacion de polimetilol bruto con el procedimiento de hidrogenacién con TEA
Etapa a) reaccion alddlica:

Se hicieron reaccionar 750 g/h de isobutiraldehido (aproximadamente > 99,5 % de recipiente de CG de IBA) con
aproximadamente 700 g/h de formaldehido (aproximadamente el 49 % en peso de formaldehido, el 1,5 % en peso
de metanol, siendo el resto agua) y 30 g/h de solucién de trimetilamina en una cascada de recipientes con agitacion
de dos etapas.

Etapa b) separacion por destilacion de la mezcla de reaccion de la etapa a):

A continuacion, la solucion se liberé en una columna por destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion. La
columna se equipé con una empaquetadura de material tEJIdO de 1,5 m (500 m 2im® de superficie especifica) en la
parte de refuerzo y 4 m de empaquetadura de chapa (250 m 2Im? ). La descarga de la aldolizacion se alimentd por
encima de la empaquetadura de chapa. En la cabeza de la columna se usé un condensador con agua fria
(aproximadamente 10 °C) y un separador de fases conectado posteriormente. En la cabeza se alimenté el destilado
en forma gaseosa al condensador. Se produjeron aproximadamente 227 g/h de condensado liquido. En el separador
de fase conectado posteriormente se separ6 una fase acuosa de 55 g/h y se alimento a la columna en su totalidad.
Ademas, se alimentaron del separador de fases 80 g/h al primer recipiente con agitacion de la cascada de
recipientes con agitacion de la reaccion alddlica. Para mantener la temperatura de regulacién en la columna a 85 °C
se alimentaron adicionalmente a la columna aproximadamente 92 g/h de fase organica. En la trampa de
refrigeracion conectada posteriormente al condensador se produjo 1 g/h de liquido (aproximadamente el 90 % en
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peso de IBA, aproximadamente el 1 % en peso de TEA, siendo el resto otros componentes organicos), que también
se reciclo.

La separacion de IBA se realizé a una presiéon de cabeza de 100 kPa absolutos. Como evaporador se us6 un
evaporador molecular por gravedad. Se ajusté una temperatura de fondo en el fondo de la coluna de 103 °C. La
cantidad de retorno (o la cantidad de agua fria del condensador parcial) a la columna se regulé mediante la
temperatura en el medio de la empaquetadura de material tejido. Se ajusté una temperatura de 85 °C. Del fondo de
la columna se retiraron por medio de una bomba aproximadamente 100 kg/h de liquido. Este se alimentd al
evaporador molecular por gravedad (constituido por un tubo de acero inoxidable calentado con aceite, longitud: 2,5
m, diametro interno: aproximadamente 21 mm, espesor de la pared: aproximadamente 2 mm).

Se retiraron del fondo del evaporador molecular por gravedad aproximadamente 1,5 kg/h de producto con una
concentracion de aproximadamente el 0,3 % en peso de isobutiraldehido. Los vapores y el liquido en exceso se
alimentaron al fondo de la columna. El producto de fondo evacuado contenia aproximadamente el 70 % en peso de
hidroxipivalinaldehido (HPA), aproximadamente el 1 % de TEA el 1-2 % de formiato de TEA, aproximadamente el 1
% en peso de éster pentilglicolico de acido hidroxipivalico (HPN), el 0,6 % de IBA, siendo el resto agua.

Etapa c) hidrogenacion de la descarga del fondo de la etapa b):

El producto del fondo obtenido se sometié a continuacion a una hidrogenacion por medio de un lecho sélido. La
activacion del catalizador se realizd del modo siguiente:

Se activaron 150 ml de un catalizador de Cu/Al,O3 tal como se describe en el documento EP 44444 enun reactor
tubular a 190 °C haciendo pasar por encima una mezcla del 5 % en volumen de hidrégeno y el 95 % en volumen de
nitrégeno (volumen total 50 NI/h) sin presion durante 24 horas. La hidrogenacion se realiz6 como sigue:

Como solucion de partida sirvid la mezcla descrita anteriormente como alimentacion de hidrogenacion. La
alimentacion se llevé en modo suelto a 4000 kPa de presion de H; a través del reactor calentado a 120 °C. La carga
fue de 0,4 kg de HPA/(lcat*h). Una parte de la descarga de hidrogenacion se afiadié de nuevo a la alimentacion (a
modo de circuito). La relacion del circuito con respecto al retorno era de 10:1. La medicion del valor del pH de las
muestras de la descarga del reactor a temperatura ambiente dio como resultado 8.

La composicion de la mezcla acuosa de polimetilol de la etapa c) fue:
NPG: 69 % en peso
Metanol: 3,5 % en peso
TEA: 1 % en peso
compuestos secundarios organicos (HPS, n-butanol): <2 % en peso
formiato de TMA: aproximadamente el 1 % en peso
agua: 23 % en peso

Etapa d): Destilacion de la mezcla acuosa de polimetilol de la etapa c):

La descarga obtenida se reune y se alimenta a aproximadamente 1,5 kg/h ade una separacion por destilacion. Se
uso una columna con empaquetadura, (DN 50 mm) con tres secuencias de empaquetadura de chapa estructurada
con en cada caso 1 m de longitud y 500 m?m?® de superficie especifica. La alimentacion se realizé por encima de la
secuencia mas inferior. Se ajustd una presion de cabeza de aproximadamente 175 kPa absolutos. En el fondo se
ajusté una temperatura de 160 a 165 °C, la energia se suministré a la columna mediante un evaporador de
circulacion natural. Los vapores obtenidos en la cabeza se alimentaron a un condensador, en el mismo condensaron
a 30 °C los vapores obtenidos casi totalmente. El vacio se gener6é mediante una bomba de vacio de chorro de agua
comercialmente disponible de forma sencilla. Del destilado obtenido ("mezcla de compuestos de bajo punto de
ebullicion") se descargaron aproximadamente 350 g/h, aproximadamente 250 g/h se dosificaron a la columna en la
region de empaquetadura superior como retorno. El agua usada para la generaciéon de vacio se alimenté a un
tratamiento bioldgico de aguas residuales.

La mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion de la etapa d) tenia la composicion siguiente:
10 % en peso de metanol,
0,1 % en peso de aldehido sin reaccionar,
0,5 % en peso de alcohol (lll, NPG),

1,5 % en peso de amina terciaria
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1,5 % de formiato de TEA
0,2 en peso de metilolalcanal (),
4 % de IBUOH
aproximadamente el 1 % en peso de compuestos organicos secundarios,
siendo el resto agua.
Destilacion de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion

El producto de cabeza de la etapa d) se reunid, se afiadieron 0,02 g de NaOH (al 25 %) acuoso por gramo de
mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion y se alimentd a una separacion por destilacion ("destilacion de
compuestos de bajo punto de ebullicion"). Se us6 una columna con empaquetadura, (DN 50 mm) con tres conjuntos
de empaquetadura estructurada con en cada caso 1 m de longitud y 500 m?m? de superficie especifica. La
alimentacion (aproximadamente 4 kg/h) se realizd por encima de la segunda seccion. Se ajustd una presion de
cabeza de aproximadamente 105 kPa absolutos. En el fondo se ajustd una temperatura de aproximadamente 103
°C, la energia se suministré a la columna mediante un evaporador de circulaciéon natural, pero también puede usarse
otro evaporador, por ejemplo un evaporador molecular por gravedad. Los vapores obtenidos en la cabeza se
alimentaron a un condensador, en el mismo condensaron a 30 °C los vapores obtenidos casi totalmente. Del
destilado obtenido se descargaron aproximadamente 1.400 g/h, aproximadamente 800 g/h se dosificaron a la
columna en la region de empaquetadura superior como retorno.

El producto de cabeza de la primera etapa de la etapa de destilacion de compuestos de bajo punto de ebullicion de
varias etapas se reunid, y se alimenté a una separacion por destilacion, la denominada “destilacion de TEA”). La
alimentacion se realizé con 1 kg/h a una columna de platos (diametro DN 50 mm, 40 platos). La alimentacion se
realizé en el plato 30 contando desde abajo. La columna se oper6 a una sobrepresion de 250 kPa. En el fondo se
llevé a ebullicion la columna mediante un evaporador de circulacion natural. Se ajustd una temperatura de 125 °C
(medida en el plato 5 de la columna). En la cabeza de la columna se condensaron los vapores en un condensador a
30 °C casi totalmente. Del condensado obtenido (> 29 % de TEA, aproximadamente el 3 % de agua, el 67 % de
metanol) se evacuaron aproximadamente 400 g/h, se reciclaron a la columna 2,0 kg/h como retorno al plato superior.
Del fondo de la columna se evacuaron aproximadamente 0,6 kg/h (aproximadamente el 73 % de agua,
aproximadamente el 1 % de MeOH, aproximadamente el 24 % de iso-butanol, < 100 ppm en peso de TEA, siendo el
resto otros componentes organicos).

El tiempo de permanencia fue de aproximadamente 10 minutos (Vretencion = 30 X 0,02 1 = 0,6 |; Vaiimentacisn = 1 kg/h / 0,8
kg/l = 1,25 I/h, Vretomo = 2 kg/h 1 0,8 kg/l = 2,5 I/h).

El residuo de fondo se enfrié a aproximadamente 20 °C, se formaron dos fases, la organica (aproximadamente el 20
% de proporcion en masa, aproximadamente el 78 % de isobutanol, aproximadamente el 18 % de agua, el 1 % de
MeOH) y una acuosa (aproximadamente el 80 %, aproximadamente el 84 % de agua, aproximadamente el 15 % de
isobutanol, aproximadamente el 1 % de MEOH).

El destilado obtenido en la separacion de TEA se reunioé y se alimentd a otra separacion por destilacion ("destilacion
de MeOH"). Se usé una columna con empaquetadura, (DN 50 mm) con tres secuencias de empaquetadura
estructurada con en cada caso 1 m de longitud y 500 m%m® de superficie especifica. La alimentacion
(aproximadamente 0,5 kg/h) se realiz6 por encima de la segunda seccién. Se ajustd una presion de cabeza de
aproximadamente 105 kPa absolutos. En el fondo se ajusté una temperatura de 75 °C, la energia se suministré a la
columna mediante un evaporador de circulacion natural, perotambién puede usarse otro evaporador, por ejemplo un
evaporador molecular por gravedad. Los vapores obtenidos en la cabeza se alimentaron a un condensador, en el
mismo condensaron a 30 °C los vapores obtenidos casi totalmente. Del destilado obtenido (99,86 % de metanol,
siendo el resto predominantemente agua y TEA) se descargaron aproximadamente 340 g/h, aproximadamente 4,5
kg/h se dosificaron a la columna en la regiéon de empaquetadura superior como retorno.

El residuo de fondo descargado del fondo de la columna se enfrié en un intercambiador de calor a aproximadamente
20 °C y se reuni6é (aproximadamente 165 g/h, aproximadamente 85 de TEA, aproximadamente el 10 % de agua,
aproximadamente el 2 % de MEOH). Después de un tiempo de permanencia mas prolongado se formaron dos
fases, la organica (aproximadamente 150 g/h, el 92 % de TEA) se reunieron y se usaron en la reaccién alddlica. La
fase acuosa se elimino.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para la recuperacion de componentes de una mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion,
que se produce en la destilacion de descargas de hidrogenacion procedentes de la fabricacion de polimetiloles,
mediante destilacion en varias etapas de la mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicidon, que contiene amina,
agua terciaria, metanol, polimetilol de la férmula (1),

(HOCH,),— C —R (1

R

metilolalcanal de la formula (Il)
(HOCH,) —¢c — CHO ()
/
R

alcohol de la férmula (111),

T
HC—OH (1)
R

y un alcanal con un grupo metileno en la posicion a respecto al grupo carbonilo,

y en la que R, en cada caso independientemente uno de otro, significa otro grupo metilol o un grupo alquilo con 1 a
22 atomos de C o un grupo arilo o aralquilo con 6 a 22 atomos de C,

en el que en una primera etapa de destilacion se realiza una separacion de la mezcla de compuestos de bajo punto
de ebullicion en una fraccion, de punto de ebullicion mas elevado, predominantemente rica en agua,

y en una fraccion organica acuosa de bajo punto de ebullicién que contiene amina terciaria,

y en la segunda etapa de destilacion, la fraccion organica acuosa de la primera etapa de destilacion se separa en
una fraccién que contiene predominantemente amina y otra fraccién empobrecida en amina,

caracterizado por que la amina terciaria es trimetilamina o trietilamina y la temperatura del fondo en la segunda
etapa de destilacion es 110 °C y superior.

2. Procedimiento segun la reivindicacion 1, caracterizado por que se afiade una base a la mezcla de compuestos
de bajo punto de ebullicién antes de la introduccién en la primera etapa de destilacion.

3. Procedimiento segin al menos una de las reivindicaciones 1 a 2, caracterizado por que el metilolalcanal de la
férmula (1) es neopentilglicol, trimetilolpropano, pentaeritritol, trimetiloletano o trimetilolbutano.

4. Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 3, caracterizado por que la amina terciaria es
trimetilamina.

5. Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 4, caracterizado por que la mezcla de
compuestos de bajo punto de ebullicién contiene

del 1 al 20 % en peso de metanol,

del 0,01 al 1 % de aldehido sin reaccionar,
del 0,5 al 5 % en peso de alcohal (ll1),

del 0,5 al 5 % en peso de amina terciaria,

del 0,01 al 1 % en peso de metilolalcanal (II),
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del 0 al 5 % en peso de compuestos secundarios organicos,
siendo el resto agua.

6. Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 5, caracterizado por que la temperatura del fondo
en la segunda etapa de destilacion se encuentra en el intervalo de 110 a 145 °C.

7. Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 6, caracterizado por que el tiempo de
permanencia en la segunda etapa de destilacion se encuentra en el intervalo de 5 a 45 minutos.

8. Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 7, caracterizado por que la presion en la segunda
etapa de destilacion se encuentra en el intervalo de 300 a 1000 kPa.

9. Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 8, caracterizado por que la fraccién que contiene
predominantemente amina se procesa y se usa como catalizador para la reaccion de alcanales con formaldehido.

10. Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 9, caracterizado por que la amina usada es
trietilamina y la fraccion que contiene predominantemente amina procedente de la segunda etapa de destilacion se
separa en una tercera etapa de destilacién en una fraccion que contiene predominantemente amina terciaria y una
fraccion que contiene predominantemente agua o metanol.

11. Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 9, caracterizado por que la amina usada es
trimetilamina y la fraccion organica acuosa procedente de la segunda etapa de destilacion se separa en una fase
metandlica y una fraccion organica acuosa.

12. Procedimiento segun la reivindicacion 10 o la reivindicacion 11, caracterizado por que la segunda y la tercera
etapas de destilacion se llevan a cabo conjuntamente en una columna con tabique de separacion.

13. Procedimiento segun la reivindicacion 10 o la reivindicacion 12, caracterizado por que la trietilamina procedente
de la tercera etapa de destilacion se usa como catalizador para la reaccion de alcanales con formaldehido.

14. Procedimiento segun la reivindicacion 11 o la reivindicacion 12, caracterizado por que la trietilamina procedente
de la segunda etapa de destilacion se usa como catalizador para la reaccion de alcanales con formaldehido.

15. Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 14, caracterizado por que se obtiene la mezcla
de compuestos de bajo punto de ebullicion mediante un procedimiento de hidrogenacion en varias etapas, en el que
en la etapa a) se condensan alcanales con formaldehido en presencia de aminas terciarias como catalizador para
dar metilolalcanales de la formula (1) y, a continuacion, en la etapa b) la mezcla de reaccién obtenida en la etapa a)
se separa por destilacion en un residuo de fondo que contiene predominantemente compuestos de la formula (1), y
una corriente de cabeza, que contiene compuestos de bajo punto de ebullicion y en la etapa c) la descarga de fondo
de la etapa b) se hidrogena y, a continuacion, en una etapa d) la descarga de la etapa c) se destila, separandose la
mezcla de compuestos de bajo punto de ebullicion de la etapa d).
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