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DESCRIPCION

Procedimiento para la preparaciéon de compuestos organicos a través de fermentacion de biomasa y catalisis
zeolitica

Campo de la invencién
La invencion se refiere a un procedimiento para la preparacion de compuestos organicos a partir de biomasa.
Estado conocido de la técnica

A partir de la bibliografia se conocen procesos que posibilitan la preparaciéon de compuestos organicos a partir de
alcohol obtenido por via fermentativa. Estos procesos se componen, basicamente, de las etapas fermentacién de
azucares, destilacion del medio de fermentacién, reacciéon catalitica del alcohol térmicamente separado para
formar compuestos organicos y separacion de los compuestos organicos del agua del proceso, (véanse, p. €j. los
documentos US 3936353; CA 2360981).

Apartandose de lo anterior, de acuerdo con el documento de patente US 4690903, el alcohol obtenido por
fermentacion puede ser obtenido por sorcion en un adsorbedor a partir del caldo de fermentacion, teniendo lugar la
sorcion directamente en el caldo de fermentacion. En el caso de una zeolita en calidad de adsorbedor es
opcionalmente posible transferir las zeolitas cargadas a una zona de reaccién en la que el alcohol sorbido se hace
reaccionar cataliticamente con la zeolita para formar compuestos organicos.

Para una reaccion de alcoholes para formar compuestos organicos con una baja relacién oxigeno a carbono se
adecuan, en particular, reacciones de deshidratacion. Para esta deshidratacion de alcoholes (la mayoria de las
veces etanol) se describen en la bibliografia zeolitas del tipo MFI en la forma H (H-ZSM-5, SiO,/Al,O3 > 10) en
calidad de catalizador (véanse, p. €j., los documentos US 3936353; US 4690903; US 4621164; Oudejans et al.
App. Catalysis Vol. 3, 1982, pag. 109; Aguayo et al., J. Chem. Technol. Biotechnol. Vol. 77, 2002, pag. 211).
Ademas, se conocen también modificaciones de la zeolita H-ZSM-5, p. ej. mediante impregnacién con
metales/6xidos de metales o acido fosférico, a través de las cuales se puede influir sobre la selectividad de la
reaccion para dar eteno (documento US 4698452), o también sobre la selectividad de la reaccion para formar
compuestos aromaticos (documento WO 2007/137566 A1). Junto a zeolitas H-ZSM-5 se han investigado, como
otros catalizadores para la deshidratacion de etanol, también otros tipos de zeolita (documento US 4621164;
Oudejans et al., App. Catalysis Vol. 3, 1982, pag. 109), tamices moleculares mesoporosos (Varisli et al., Chem.
Eng. Sci. Vol. 65, 2010, pag. 153) e hidroxiapatito (Tsuchida et al., Ind. Eng. Chem. Res. Vol. 47; 2008, pag.
1443).

Conforme al estado conocido de la técnica, la deshidratacion tiene lugar en un reactor de lecho fijo a temperaturas
entre 150°C y 500°C, presiones absolutas de 1 bar a 100 bar y velocidades espaciales horarias de liquido (LHSV =
caudal de precursor liquido/volumen de catalizador) en el intervalo de 0,5 h'as50h" (véase, p. €j., el documento
US 4621164; Oudejans et al., App. Catalysis Vol. 3, 1982, pag. 109).

Mediante la mezcladura de la corriente de entrada de etanol con agua, puede aumentarse la proporcion de
componentes aromaticos en la corriente de producto y puede reducirse la desactivacion del catalizador en virtud de
una coquizacion (Oudejans et al., App. Catalysis Vol. 3, 1982, pag. 109). El rendimiento de compuestos organicos
liquidos puede verse asimismo afectado por la variacion de la proporcion de agua (documento US 4621164). Una
baja proporcion de agua determina una elevada proporcion de los compuestos organicos, y viceversa.

El documento WO 2008/066581 A1 describe un procedimiento para la preparacion de al menos un buteno a partir
de 2-butanol acuoso en presencia de agua; para ello, el butanol y el agua se hacen reaccionar entre si. El reactivo
de butanol/agua puede proceder, opcionalmente, del caldo de fermentacion. Ademas, se propone que el caldo de
fermentacion clarificado sea tratado, por ejemplo mediante arrastre por gas. En este caso, se genera un gas de
soporte enriquecido que comprende 2-butanol y agua. Este gas de soporte enriquecido puede emplearse
directamente en la reaccion para formar hidrocarburos, o puede someterse a una destilaciéon, de manera que se
obtiene una corriente acuosa de 2-butanol que puede ser empleada para la reaccién para formar hidrocarburos. No
obstante, no se ensefia desorcion alguna de compuestos organicos volatiles en el preludio de la reaccion catalitica.

El documento WO 2010/037635 A1 describe un procedimiento de arrastre por gas con la adsorcién a un
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adsorbedor, asi como la desorcidon del mismo. La desorcion cumple el objetivo de poder utilizar de nuevo el
adsorbedor. Sin embargo, no se ensefia qué medidas se han de tomar con el fin de mejorar una eventual reaccion
catalitica dispuesta a continuacion.

Lo desventajoso en todos los procedimientos correspondientes al estado conocido de la técnica para la
preparacion de compuestos organicos a partir de azucares es que los productos secundarios de la fermentacion
volatiles (p. ej. furanos) asi como los aditivos volatiles empleados habitualmente en la fermentacion (p. ej.
amoniaco en calidad de agente ajustador del pH) no pueden ser separados selectivamente. Estos conducen en la
subsiguiente reacciéon catalitica a una desactivacion del catalizador (de zeolita) y, por consiguiente, a una
reduccion de la actividad del catalizador y de la selectividad (véase, p. €j. Hutchings, Studies in Surface Science
and Catalysis Vol. 61, 1991, pag. 405).

Asimismo, es desventajoso que conforme al estado conocido de la técnica, la fermentacién necesaria para la
preparacion del alcohol no pueda ser acoplada directamente con la reaccidon catalitica. Sin embargo, la
fermentacion es inhibida, por norma general, a concentraciones elevadas del producto intermedio, con lo cual se
delimita el rendimiento y la productividad (rendimiento espacio-tiempo) de compuestos organicos. Por ejemplo,
Dominguez et al. (Biotech. Bioeng., 2000, Vol. 67, pags. 336-343) muestran que la reaccion de aztcares C5 para
formar etanol con la levadura Pichia stipitis es inhibida en el caso de etanol sélo al 2% (p/v). Asimismo, en el caso
de la fermentacion con clostridios para formar acetona, butanol y etanol, se observa una influencia inhibidora y
crecientemente toxica de los productos formados, de manera que no se superan, por norma general,
concentraciones de butanol de 1,5% (p/v) (Haggstrom L., Biotech. Advs., 1985, Vol. 3, pags., 13-28).

En el caso de empleo de zeolitas para la sorcién del alcohol en el medio de fermentacién es adicionalmente
desventajoso que el comportamiento de sorcion de la zeolita disminuya con un tiempo de permanencia creciente
en virtud de procesos de formacién de incrustaciones. Asimismo, la separacion de la zeolita de otros sélidos
contenidos en el medio de fermentacion (p. ej., células, productos secundarios del metabolismo, componentes de
medios nutricios) es técnicamente compleja. Ademas, en el caso de los procedimientos de separacion térmicos
descritos en el estado conocido de la técnica para la separacion del alcohol a partir del medio de fermentacién es
desventajoso el que en el caso de una simple destilacion, la composicion de la corriente de destilado quede
limitada por la concentracién de partida y por el equilibrio termodinamico de sustancias. Mediante la aplicacion de
una destilacién o bien rectificacion multiple puede variarse la composiciéon de la corriente de destilado. Sin
embargo, en este caso es particularmente desventajoso que, en virtud de la condensacion multiple del destilado
condicionada por el procedimiento sea necesario un elevado consumo de energia.

Sumario de la invencién

Ante estos antecedentes, la misidon de la presente invencién estriba en desarrollar un procedimiento rentable para
la preparacién de compuestos organicos a partir de biomasa que elimine los inconvenientes del estado conocido
de la técnica y permita un elevado rendimiento de compuestos organicos con una complejidad de aparatos lo mas
baja posible.

Este problema pudo resolverse, sorprendentemente, mediante la combinacién de una fermentacién con separacion
del producto a través de arrastre por gas, adsorcion, desorcion y reaccion catalitica, con lo que es posible una
transformacion de biomasa en compuestos organicos, y en donde todas las etapas del procedimiento pueden
discurrir en paralelo.

Por consiguiente, de acuerdo con la invencion se proporciona un procedimiento para la preparacion de compuestos
organicos, que comprende las siguientes etapas:

a. la reaccion fermentativa de biomasa para formar compuestos organicos volatiles en un biorreactor;

b. la separacién de los compuestos organicos volatiles mediante arrastre por gas con ayuda de un gas de
soporte;

c. la adsorcion de los compuestos organicos volatiles a partir de la corriente de gas;

d. la desorcioén del adsorbedor de los compuestos organicos volatiles adsorbidos;

e. la reaccion catalitica de los compuestos organicos volatiles.

En la etapa d del procedimiento, la proporcidon de compuestos organicos volatiles en la corriente de material
desorbido oscila preferiblemente entre 10% (p/p) y 90% (p/p), de manera particularmente preferida entre 30% (p/p)
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y 70% (p/p), y aun de manera mas preferida entre 35% (p/p) y 60% (p/p).

Los productos de la reaccion catalitica pueden elaborarse a continuacion, por ejemplo, mediante condensacion de
la corriente de producto y separacion de fases, preferiblemente a través de decantacion.

Descripcién detallada de la invencion

En el marco de esta invencién se habilita un procedimiento para la preparacién de compuestos organicos, que
comprende las siguientes etapas de procedimiento:

a. la reaccion fermentativa de la biomasa para formar compuestos organicos volatiles en un biorreactor;

b. la separacién de los compuestos organicos volatiles mediante arrastre por gas con ayuda de un gas de
soporte;

c. la adsorcion de los compuestos organicos volatiles a partir de la corriente de gas;

d. la desorcioén del adsorbedor de los compuestos organicos volatiles adsorbidos;

e. la reaccion catalitica de los compuestos organicos volatiles.

A continuacién se describen de manera mas detallada las distintas etapas del procedimiento:
a. Fermentacion

Para la fermentacion se habilita una disolucion con biomasa. Por biomasa se entiende en este caso material
biolégico que comprende uno o varios de los siguientes componentes: celulosa, hemicelulosa, lignina, pectina,
almiddn, sacarosa, quitina, proteinas y otros biopolimeros, asi como grasas y aceites. Ademas, este término
incluye también materiales bioldgicos que contienen azlcares, en particular azucares C5 y C6, aminoacidos,
acidos grasos y otros monomeros bioldgicos, o bien a partir los cuales pueden obtenerse estos monémeros,
preferiblemente mediante hidrdlisis. Preferiblemente, la disoluciéon contiene al comienzo de la fermentacion menos
de 200 g/L de azucares, de manera particularmente preferida menos de 100 g/L de azucares. En una forma de
realizacion preferida, la disolucién contiene azlcares que se obtienen a partir de biomasa lignocelulésica, de
manera particularmente preferida éstos se obtienen mediante previa hidrélisis enzimatica. Un modo de proceder
asimismo preferido es la combinacién de la fermentacion con la hidrélisis enzimatica, de modo que la hidrdlisis y la
fermentacion tienen lugar de manera simultanea. Esto significa que, en el caso de que, como en la forma de
realizacion preferida que se describe mas adelante, la fermentacién discurra simultdneamente con las etapas
siguientes, también es posible una combinacién de estas formas de realizacion, es decir, tanto la hidrélisis como la
fermentacion discurren simultaneamente con las etapas siguientes.

En otra forma de realizacién preferida, la disoluciéon de fermentacién contiene una o varias fuentes de carbono de
bajo peso molecular, asi como, opcionalmente, una o varias fuentes de nitrégeno de bajo peso molecular. Fuentes
de carbono de bajo peso molecular preferidas son monosacaridos tales como glucosa, fructosa, galactosa, xilosa,
arabinosa, manosa, disacaridos tales como sacarosa, lactosa, maltosa, celobiosa, acidos de azucares tales como
acido galacturénico, acido glucénico, polioles tales como glicerol, sorbitol, asi como aceites, grasas y acidos
grasos. Fuentes de nitrogeno preferidas son amoniaco, sales de amonio, sales nitrato, aminoacidos, urea e
hidrolizados de proteinas. Por bajo peso molecular se entiende que el peso molecular es preferiblemente menor
que 2500, y de manera particularmente preferida menor que 1000. En este caso, se ha de preferir particularmente
amoniaco como fuente de nitrégeno, dado que éste sirve al mismo tiempo como agente ajustador del pH, es decir,
puede afadirse en el caso de que el valor del pH antes de la fermentacion sea demasiado bajo. Ademas, en una
forma de realizacion particular, el amoniaco puede afiadirse también durante la fermentacion, en el caso de que el
valor del pH disminuya por la selectividad metabolica de los microorganismos fermentados. Con ello, el pH puede
ser ajustado o bien regulado a lo largo de todo el tiempo que dure la fermentacion. A la disolucion de fermentacion
pueden anadirse, junto a microorganismos y enzimas, otros aditivos tales como otros agentes ajustadores del pH y
agentes antiespumantes. En calidad de microorganismos se adecuan levaduras, hongos y/o bacterias. Se prefieren
microorganismos que formen alcoholes, cetonas, aldehidos y/o acidos organicos. Productos particularmente
preferidos son compuestos organicos ligeramente volatiles tales como etanol y/o acetona y/o butanoles. Por
compuesto volatil se entiende en este caso un compuesto que a 20°C tenga una presién de vapor de mas de 1,0
hPa, preferiblemente de mas de 5,0 hPa. Este incluye compuestos que, a 20°C, tienen una presién de vapor igual o
mayor que la del 1-butanol tales como, por ejemplo, 2-butanol, butanol terciario, etanol, 1-propanol, isopropanol y
acetona. Es decir, en una forma de realizacién preferida, la presente invencién comprende un procedimiento el cual
se caracteriza, ademas, porque en el caso de los compuestos organicos volatiles se trata de alcoholes y/o cetonas
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y/o aldehidos y/o acidos organicos, preferiblemente de etanol y/o butanol y/o acetona. En la medida en que no se
especifique adicionalmente, butanol incluye todos los butanoles, siendo particularmente preferido sin embargo, 1-
butanol.

La fermentacion tiene lugar tipicamente a temperaturas entre 10 y 70°C, preferiblemente entre 20 y 60°C, de
manera particularmente preferida entre 30 y 50°C. La fermentacion tiene lugar preferiblemente en un
funcionamiento por tandas. En otra forma de realizacién preferida, durante la fermentacion se aporta
continuamente medio nutricio (régimen por lotes alimentados). Ademas, se prefiere un régimen continuo de la
fermentacion. Se prefieren, ademas, los modos de régimen por lotes repetidos y por lotes alimentados repetidos,
asi como modos de proceder de dos etapas y cascadas.

La fermentacién puede llevarse a cabo mediante enzimas aisladas que son adecuadas para la solucién de
fermentacioén. Se prefiere, sin embargo, llevar a cabo la fermentacion con ayuda de al menos un microorganismos.
Este al menos un microorganismo se elige preferiblemente de microorganismos mesdfilos y termdfilos. Los
organismos mesofilos, asi como los organismos termdfilos pueden elegirse de nuevo del grupo consistente en
bacterias, arqueas y eucariotas, siendo preferidos en el caso de los eucariotas particularmente los hongos y de
manera muy particularmente preferida las levaduras. De manera muy particularmente preferida, se utilizan
levaduras mesdfilas tales como, por ejemplo, Saccharomyces cerevisiae, Pichia stipitis, Pichia segobiensis,
Candida shenatae, Candida tropicalis, Candida boidinii, Candida tenuis, Pachysolen tatanophilus, Hansenula
polymorpha, Candida famata, Candida parapsilosis, Candida rugosa, Candida sonorensis, Issatchenkia terricola,
Kloeckera apis, Pichia barken, Pichia cactophila, Pichia deserticola, Pichia norvegensis, Pichia membranaefaciens,
Pichia Mexicana y Torulaapora delbrueckii. Bacterias mesodfilas son, por ejemplo, Clostridium acetobutylicum,
Clostridium beijerincki, Clostridium saccharobutylicum, Clostridium saccharoperbutylacetonicum, Escherichia coli,
Zymomonas mobilis. En una realizacion alternativa, particularmente preferida, se utilizan organismos termdfilos.
Levaduras termdfilas son, por ejemplo, Candida bovina, Candida picachoensis, Candida emberorum, Candida
pintolopesii, Candida thermophila, Kluyveromyces marxianus, Kluyveromyces fragilis, Kazachstania telluris,
Issatchenkia orientalis y Lachancea thermolerans. Bacterias termdfilas son, entre otras, Clostridium thermocellum,
Clostridium thermohidrosulphuricum, Clostridium thermosaccharolyticium, Thermoanaerabium brockii,
Thermobacteroides acetoethylicus, Thermoanaerobacter ethanolicus, Clostridium thermoaceticum, Clostridium
thermoautotrophicum, Acetogenium  kivui, Desulfotomaculum nigrificans y Desulfovibrio thermophilus,
Thermoanaerobacter tengcongensis, Bacillus stearothermophilus y Thermoanaerobacter mathranii. En una forma
de realizacion alternativa, adicionalmente preferida, se utilizan microorganismos que fueron modificados por
métodos genéticos.

b. Arrastre por gas

Conforme a la presente invencion tiene lugar una transferencia de los componentes volatiles, en particular de los
productos organicos volatiles, mediante arrastre con un gas de soporte en la fase gaseosa. En el caso del arrastre
por gas, también denominada expulsion, se extraen de la fase liquida, mediante el paso de gas, compuestos
volatiles y se transfieren a la fase gaseosa. Esta transferencia puede tener lugar de manera continua en una forma
de realizacion preferida. La separacion continua de los componentes volatiles designa en este caso la retirada de
los componentes volatiles mediante arrastre por gas, paralelamente a su preparacion fermentativa. En calidad de
gas de soporte entran en consideracion gases inertes tales como, por ejemplo, dioxido de carbono, helio,
hidrégeno, nitrégeno o aire, asi como mezclas de estos gases. Como inertes se consideran en este caso los gases
que son muy poco reactivos, es decir, que solo pueden participar en unas pocas reacciones quimicas.
Particularmente preferidos son diéxido de carbono y mezclas de diéxido de carbono y aire, pudiendo ajustarse en
caso necesario condiciones microaerobias. Una ventaja del procedimiento de acuerdo con la invencién consiste en
que los gases de escape de la fermentacion formados durante la fermentacion pueden ser utilizados directamente
como gas de soporte. Por lo tanto, en una forma de realizacion particular se prefiere que los gases de escape de la
fermentacion sean empleados como gas de soporte.

De manera correspondiente al procedimiento de acuerdo con la invencion, la fermentacion y la separacién con gas
tienen lugar en un reactor que se elige preferiblemente del grupo consistente en un reactor con caldera con
agitador, un reactor de bucle, un reactor de elevacion por aire o un reactor de columna de burbujas.
Particularmente preferida es la dispersion de las burbujas de gas que se obtiene, por ejemplo, mediante un
burbujeador y/o un agitador adecuado. Ademas, el arrastre por gas es posible a través de una columna de arrastre
por gas externa unida con el biorreactor, la cual es opcionalmente alimentada de forma continua con la disolucion
de fermentacion, y cuya salida puede ser devuelta de nuevo al biorreactor. De manera particularmente preferida,
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una columna de arrastre por gas externa de este tipo se hace funcionar en contracorriente y/o en combinacion con
cuerpos de relleno, preferiblemente con anillos Raschig, para un aumento de la tasa de intercambio de sustancias.

La tasa de gasificacion especifica (caudal volumétrico de gas) oscila preferiblemente entre 0,1 y 10 vvm, de
manera particularmente preferida entre 0,5 y 5 vvm (vvm significa volumen de gas/volumen del
biorreactor/minuto). El arrastre por gas se lleva a cabo preferiblemente a una presion entre 0,05 y 10 bar, de
manera particularmente preferida entre 0,5 y 1,3 bar. De manera muy particularmente preferida, el arrastre por gas
se lleva a cabo a depresion (o a una sobrepresion negativa), es decir, a una presiéon que es menor que la presion
de referencia del entorno que se encuentra, tipicamente, en aprox. 1 bar. Preferiblemente, el arrastre por gas tiene
lugar a la temperatura de fermentaciéon. En una forma de realizaciéon alternativa, adicionalmente preferida, el
arrastre por gas tiene lugar de manera que la disolucién de fermentacion se calienta adicionalmente. Esto puede
suceder mediante una estructura en la que una parte de la disolucién de fermentacién es conducida a una columna
externa en la que se aumenta la temperatura y en la que tiene el arrastre por gas, con lo cual el arrastre por gas es
mas eficaz que en el caso de la temperatura de fermentacion.

Otra ventaja del procedimiento de acuerdo con la invencion consiste en que la entalpia de evaporacion, evacuada
por la transferencia de los compuestos volatiles desde el liquido a la fase gaseosa, coopera en la refrigeracion del
biorreactor y, por consiguiente, se reduce la potencia frigorifica necesaria para mantener constante la temperatura
en el biorreactor. En una forma de realizacién particularmente preferida del procedimiento de acuerdo con la
invencidon ya no se requiere potencia frigorifica alguna adicional, dado que la suma a base de la entalpia de
evaporacion evacuada y la pérdida de calor al entorno es mayor que el calor producido biolégicamente.

c. Adsorcién

Conforme al procedimiento de acuerdo con la invencion, la corriente de gas que abandona el biorreactor es
conducida a través de una o varias columnas que estan rellenas de uno o varios adsorbentes. En calidad de
adsorbentes se adecuan zeolitas, silice, bentonitas, silicalitas, arcillas, hidrotalcitas, silicatos de aluminio, polvos
de oxido, mica, vidrios, aluminatos, clinoptolitas, gismondina, cuarzos, carbonos activos, carbén de huesos,
montmorillonita, poliestirenos, poliuretanos, poliacrilamidas, polimetacrilatos y polivinilpiridinas o mezclas de los
mismos. En una forma de realizacion preferida se utilizan zeolitas en calidad de adsorbentes. Particularmente
preferidas son zeolitas del tipo beta o MFI. Preferiblemente, la zeolita presenta una relacion SiO,/Al,O3 de 5 a 1000
y, de manera particularmente preferida, una relacion SiO2/Al,03 de 100 a 900. Particularmente preferidas son las
zeolitas sintéticas de acuerdo con el documento US 7.244.409.

La relacion masica de adsorbente a etanol adsorbido oscila preferiblemente entre 1 y 1000, de manera
particularmente preferida entre 2 y 20. La temperatura en el caso de la adsorcion del etanol oscila preferiblemente
entre 10 y 100°C, de manera particularmente preferida entre 20 y 70°C. La presion oscila preferiblemente entre 0,5
y 10 bar, de manera particularmente preferida entre 1y 2 bar.

El material adsorbente puede estar contenido en una o varias columnas. Preferiblemente, se utilizan varias, de
manera particularmente preferida 2 o mas, de manera muy particularmente preferida 2 a 6 columnas. Estas
columnas pueden estar conectadas en serie o en paralelo. La ventaja de la conexién en paralelo es que se
posibilita un funcionamiento casi continuo, al alternar dos o mas columnas entre la adsorciéon y la desorcion
descrita mas adelante bajo el punto d, es decir, la adsorcién y desorcion pueden llevarse a cabo de manera
simultanea en diferentes columnas. Las columnas se habilitan preferiblemente en una disposicion de revolver. En
una forma de realizacién particularmente preferida, 2 a 6 columnas se conectan de manera que la columna o bien
columnas en las que discurre la adsorcidon esta o estan conectadas paralela a la o bien a las columnas en las que
discurre la desorciéon. Si la adsorcion discurre en mas de una columna, entonces estas columnas pueden estar
conectadas en serie o en paralelo. Asi, p. €j. en el caso de utilizar 6 columnas en la configuracion de “revolver”, en
las columnas 1 a 3 puede discurrir la adsorcioén, la columna 4 puede ser calentada para la desorcion, en la
columna 5 puede discurrir la desorciéon y la columna 6 se deja enfriar. La columna de adsorciéon se sustituye
cuando la carga del adsorbedor ha alcanzado un valor previamente establecido, pero a lo mas tardar cuando se ha
alcanzado una carga completa y los compuestos organicos volatiles se rompen en el extremo de la columna, es
decir, ya no pueden ser adsorbidos por completo.

Tipicamente, la corriente de gas contiene mas agua que compuestos organicos volatiles, de modo que el
adsorbedor se satura primeramente con el agua. La carga con los compuestos organicos volatiles aumenta
entonces continuamente en un segundo espacio de tiempo, hasta que también aqui se haya alcanzado la
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saturacion. En este segundo espacio de tiempo, aumenta continuamente la relacion de los compuestos organicos
volatiles a agua. En relacion con la subsiguiente reaccion catalitica, una forma de realizacion particularmente
preferida del procedimiento consiste en que mediante la eleccion de un tiempo de cadencia adecuado y/o de una
cantidad de adsorbedor adecuada, esta relacién entre los compuestos organicos volatiles y el agua se ajusta de
manera que se produce una relacion de mezcla particularmente adecuada, es decir, una proporcion
particularmente adecuada u 6ptima de los compuestos organicos volatiles para la reaccion catalitica. Los tiempos
de cadencia y/o las cantidades de adsorbedor particularmente favorables u 6ptimas para ello pueden determinarse
mediante ensayos previos. Proporciones particularmente adecuadas de compuestos organicos volatiles oscilan
entre 10% (p/p) y 90% (p/p), de manera particularmente preferida entre 30% (p/p) y 70% (p/p), y todavia mas
preferiblemente entre 35% (p/p) y 60% (p/p). Las restantes porciones se componen de agua y/o gas de soporte.

El material de adsorcién utilizado esta preferiblemente capacitado para la adsorcién selectiva. Por adsorcion
selectiva a un material de adsorcion se entiende en este caso que el material de adsorcién a base de una corriente
gaseosa puede adsorber una proporcion en masa mayor del compuesto deseado que del compuesto no deseado.
Compuestos deseados en el sentido de esta invencién son los compuestos organicos volatiles. Compuestos
indeseados en el sentido de esta invencidon son, tal como se especifica en el siguiente parrafo, por ejemplo
venenos de catalizador tales como amoniaco. Es decir, cuando la corriente gaseosa se compone de proporciones
en masa iguales a base del compuesto organico volatil y el compuesto indeseado se adsorbe una mayor cantidad
del compuesto organico volatil que del compuesto indeseado. Se prefiere una relacion de compuesto organico
volatil al compuesto indeseado de al menos 5:1, de manera particularmente preferida de al menos 20:1.

En una forma de realizacion preferida, el material del adsorbedor se elige de manera que para la subsiguiente
reaccion catalitica, los compuestos indeseados tales como, por ejemplo, venenos de catalizador, son adsorbidos
s6lo en cantidades despreciables o no medibles. Compuestos indeseados tipicos que pueden manifestarse solos o
en combinacién como venenos de catalizador son amoniaco, furanos, furfural, asi como sus derivados tal como
hidroximetilfurfural (HMF). En una forma de realizacién particularmente preferida, la adsorciéon de amoniaco se
evita ampliamente o por completo cuando se emplea un material del adsorbedor que presenta pocos centros
acidos. Son adecuadas para ello, por ejemplo, zeolitas que presentan una relacion SiO,/Al;O3 de al menos 100.
Por lo tanto, estas zeolitas son particularmente preferidas como material del adsorbedor para esta forma de
realizacion.

La corriente gaseosa empobrecida en compuestos organicos volatiles puede conducirse de vuelta al biorreactor
después de la salida de la columna de adsorcion, y se encuentra entonces de nuevo a disposicion para el arrastre
por gas. La adsorcién puede llevarse a cabo en un régimen en lecho fluido. Asimismo, pueden emplearse
adsorbedores radiales o absorbedores de rotacion. Dado que la corriente gaseosa retornada esta empobrecida en
compuestos organicos en esta forma de realizacion, la concentraciéon de los compuestos organicos volatiles puede
mantenerse baja en el medio de fermentacion a pesar del retorno de gas.

Con la combinacién de acuerdo con la invencidon a base de arrastre por gas in situ y adsorcion a zeolita, la
concentracion de los compuestos organicos volatiles en la disolucién de fermentacion puede mantenerse por
debajo de un determinado valor a lo largo de todo el tiempo de fermentacion. Esto se prefiere particularmente
cuando los compuestos organicos volatiles ejercen un efecto inhibidor o toxico sobre los microorganismos tal
como, por ejemplo, en el caso de etanol, butanol o acetona. La adsorcién se lleva a cabo preferiblemente al menos
durante todo el tiempo de la produccion de los compuestos organicos volatiles, es decir, durante el tiempo en el
que se formen estos compuestos organicos volatiles. Una baja concentracion de los compuestos organicos
volatiles en el medio de fermentacion significa, por ejemplo, una cantidad total menor que 10% (p/v) de
compuestos organicos volatiles en el medio de fermentacion, preferiblemente menor que 5% (p/v) de compuestos
organicos volatiles en el medio de fermentacion, de manera particularmente preferida menor que 3,5% (p/v) de
compuestos organicos volatiles en el medio de fermentaciéon, y lo mas preferido menor que 2% (p/v) de
compuestos organicos volatiles en el medio de fermentacién. En relacién con los componentes individuales se
prefiere menos de 10% (p/v) de etanol, preferiblemente menos de 5% de etanol en el medio de fermentacién, o
bien preferiblemente menos de 3% (p/v), preferiblemente menos de 2%, y todavia mas preferiblemente menos de
1,5% (p/v) de butanol en el medio de fermentacion, comprendiendo butanol en el sentido de lo dicho en esta frase
la suma de todos los butanoles, es decir, 1-butanol, 2-butanol y butanol terciario.

d. Desorcién

El procedimiento de acuerdo con la invencion posibilita la desorcidon de los compuestos organicos volatiles a partir
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del adsorbente. En este caso, la proporcion de compuestos organicos volatiles en la etapa d. del procedimiento de
acuerdo con la invencion en la corriente de material desorbido se encuentra preferiblemente entre 10% (p/p) y 90%
(p/p), de manera particularmente preferida entre 30% (p/p) y 70% (p/p), y todavia mas preferiblemente entre 35%

(p/p) y 60% (p/p).

La desorcion puede tener lugar mediante el aumento de la temperatura y/o la reduccion de la presion dentro de la
columna. Se prefieren temperaturas entre 25 y 300°C y presiones absolutas entre 0 y 10 bar. Particularmente
preferidas son temperaturas entre 80 y 300°C, asi como presiones absolutas entre 0,1 y 3 bar.

En una forma de realizaciéon preferida del procedimiento de acuerdo con la invencion, para la retirada de los
compuestos organicos volatiles desorbidos de la columna se utiliza un gas de soporte. De manera particularmente
preferida, se utiliza en este caso el mismo gas de soporte inerte que el empleado también para el arrastre por gas.
En otra forma de realizacion preferida del procedimiento de acuerdo con la invencion, la temperatura y la presion
absoluta del gas de soporte se ajustan de manera correspondiente a las temperaturas y presiones absolutas arriba
descritas dentro de la columna. Para este fin se adecuan intercambiadores de calor y/o estranguladores o bien
compresores antepuestos.

La desorcion puede llevarse a cabo en un régimen en lecho fluido. Asimismo, pueden emplearse adsorbedores
radiales o adsorbedores de rotacion.

e. Reaccion catalitica

De manera correspondiente a la presente invencion, la corriente de material desorbido descrita en el apartado d. es
transferida a uno o varios reactores cargados con catalizador, en donde opcionalmente, mediante
intercambiadores y calor y estranguladores o bien compresores antepuestos se puede llevar la corriente de entrada
a la temperatura de reaccion y la presion de reaccion. Dependiendo de las condiciones de reaccion elegidas, en el
reactor se forman compuestos organicos individuales o mezclas de los mismos, que pueden asignarse, entre otros,
a los grupos de las olefinas, compuestos alifaticos, compuestos aromaticos, compuestos oxigenados.

Como reactores pueden emplearse preferiblemente reactores de lecho fluido, reactores de flujo radial, reactores de
flujo aéreo, reactores de lecho de traslacion, reactores en circuito o reactores de lecho fijo. Estos reactores se
describen brevemente en el marco de las formas de realizacion preferidas de esta invencion. Asimismo, es posible
combinar varios reactores de una forma constructiva igual o diferente.

En calidad de catalizadores se adecuan materiales acidos de Bronsted y/o de Lewis tales como, p. €j., zeolitas,
silice-aliminas, aliminas, tamices moleculares mesoporosos, hidroxiapatitos, bentonitas, zirconias sulfatadas y
aluminofosfatos de silicio. En una forma de realizacion preferida se utilizan zeolitas como catalizador. Zeolitas
preferidas son zeolitas del tipo MFI en forma H (H-ZSM-5). Preferiblemente, la zeolita dispone de un relacion
SiO,/Al,O3 de 5 a 1000, y de manera particularmente preferida de una relacion SiO2/Al,O3 de 20 a 200.

Condiciones de reaccién preferidas para la reaccion catalitica son una temperatura de 150 a 500°C, presiones
absolutas de 0,5 a 100 bar y una velocidad espacial horaria de gas (GHSV = caudal volumétrico de precursor
gaseoso/volumen de catalizador) de 100 a 20000 h™. En una forma de realizacion particularmente preferida, la
temperatura se encuentra en un intervalo de 250 a 350°C, la presiéon absoluta en un intervalo de 1 a 5 bar y la
GHSV en un intervalo de 2000 a 8000 h™.

Una ventaja del procedimiento de acuerdo con la invencién con respecto al estado conocido de la técnica se
encuentra en la combinacién de la adsorcion/desorcion descrita en el parrafo c/d, con la reaccién catalitica aqui
descrita. Mediante una eleccién preestablecida de las condiciones de adsorcién o bien desorcién, es posible por
vez primera ajustar la proporcion de los compuestos organicos volatiles en la corriente de material desorbido y, por
consiguiente, en la corriente de entrada de la reaccion catalitica. Mediante la eleccion adecuada de la proporcion
de los compuestos organicos volatiles se influye significativamente sobre el rendimiento de compuestos organicos
volatiles y, mediante la proporcion de agua, sobre el comportamiento de desactivacion del catalizador.

La reaccion catalitica tiene lugar preferiblemente a una temperatura de 150 a 500°C, preferiblemente entre 250 y
350°C, una presion absoluta de 0,5 a 100 bar, preferiblemente entre 1 y 5 bar, y una GHSV de 100 a 20000 h'1,
preferiblemente entre 2000 y 8000 h.
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En una forma de realizacion preferida, la proporcién de compuestos organicos volatiles en la corriente de entrada
es de 10 a 90% (p/p), en una forma de realizacién particularmente preferida es de 30 a 70% (p/p), y en una forma
de realizacion todavia mas preferida es de 35 a 60% (p/p). Las porciones en cada caso restantes hasta 100% (p/p)
se componen de la porcidn del agua o bien del gas de soporte.

f. Condensacion

El procedimiento de acuerdo con la invencion puede caracterizarse en una forma de realizacion preferida, ademas,
porque a continuacion de las etapas a hasta e de procedimiento arriba descritas tiene lugar una condensacion de
la corriente de producto, lo cual puede suceder opcionalmente mediante un descenso de la temperatura y/o un
aumento de la presion. En este caso, se prefiere un descenso de la temperatura hasta un nivel de temperatura por
debajo de la temperatura ambiente, de manera particularmente preferida por debajo de 10°C. Para este
enfriamiento pueden emplearse intercambiadores de calor que son hechos funcionar en isocorriente,
contracorriente o en corriente cruzada. De manera correspondiente a una forma de realizacion preferida del
procedimiento de acuerdo con la invencion, la condensacion tiene lugar escalonadamente, de manera que se
obtienen varias fracciones con diferentes composiciones de sustancias.

La presente invencion abarca también un procedimiento que se caracteriza, ademas, por que el gas de soporte o
bien los gases de soporte pueden ser retornados después de la adsorcion y/o después de la reaccion catalitica. Se
prefiere que en este caso los gases de escape de la fermentacion sean empleados como gas de soporte. Las
porciones no condensables de la corriente gaseosa son hechas reaccionar ulteriormente de preferencia de manera
catalitica, preferiblemente retornando éstas a la columna de la reaccion catalitica.

De acuerdo con otra forma de realizacién preferida del procedimiento de acuerdo con la invencién, estas porciones
no condensables se pueden utilizar como precursores para otra reacciéon quimica o bien otras reacciones quimicas
tales como reacciones de polimerizacion. Particularmente preferida es la polimerizacién de etileno para dar
polietileno o de propeno para dar polipropileno. De acuerdo con otra forma de realizacién preferida, las porciones
no condensables se utilizan térmicamente, calcinando a éstas. En el caso de todas estas formas de realizaciéon
también es posible, para el enriquecimiento de los componentes, llevar a cabo una adsorcién ulterior con
subsiguiente desorcion. En calidad de adsorbente se emplea en este caso preferiblemente un material zeolitico.
Particularmente preferido es en este caso el mismo material que el empleado para las etapas de procedimiento
descritas bajo los apartados c y/o e.

De manera correspondiente al procedimiento de acuerdo con la invencion, se recoge el condensado resultante. En
una forma de realizacién preferida, el condensado resultante se mantiene frio con el fin de evitar una pérdida por
evaporacion.

g. Separacion de fases

El procedimiento descrito bajo el apartado f puede caracterizarse, ademas, en otra forma de realizacion preferida,
por que a continuacion de la condensacion tiene lugar una separacion de fases. En virtud del vacio de mezcla entre
los compuestos organicos y el agua se forman después de la condensacion preferiblemente dos fases, una fase
organica y una fase acuosa. Conforme al procedimiento de acuerdo con la invencion, las fases se separan una de
otra. Esto puede tener lugar mediante una simple decantacidon o bien mediante centrifugacion o mediante otros
procedimientos de separacion liquido-liquido que son conocidos por el experto en la materia. En una forma de
realizacion particularmente preferida, en el caso de la decantaciéon los compuestos organicos se separan como
fase mas ligera, es decir, mas ligera que la fase acuosa. Una particular ventaja del procedimiento de acuerdo con
la invencién consiste en que, por consiguiente, se puede separar del producto una gran cantidad de agua sin un
elevado consumo de energia.

La fase acuosa puede devolverse a otras etapas del procedimiento en forma de agua del proceso. De acuerdo con
una forma de realizacion preferida, la fase acuosa se libera mediante arrastre por gas de hidrocarburos volatiles
eventualmente todavia disueltos en la misma. De acuerdo con una forma de realizacién particularmente preferida
del procedimiento, estos hidrocarburos volatiles son retornados, a saber a la adsorciéon del apartado c o a la
reaccion catalitica del apartado e, utilizandose como corriente de gas de soporte la misma corriente de gas de
soporte que para el arrastre por gas del biorreactor o que para la reaccion catalitica.

La fase organica puede obtenerse como producto directamente o después de un tratamiento ulterior. Un
tratamiento ulterior preferido es la separacion de la mezcla organica en varias fracciones y/o componentes que en
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cada caso pueden ser utilizados de manera distinta.

Particularmente ventajoso es el uso del producto o fracciones del mismo como combustible o como aditivo para
combustibles. Combustibles pueden ser combustibles Otto, combustibles Diesel, gasolinas para aviones o
combustibles similares. Ademas de ello, es posible un uso del producto como combustible, por ejemplo como
fueldleo. Un uso de acuerdo con la invencién alternativo es el aprovechamiento ulterior para reacciones
consecutivas quimicas, de manera particularmente preferida para la preparaciéon de polimeros.

Conexion en paralelo

El procedimiento de acuerdo con la invencion en general, al igual que también para sus formas de realizaciéon que
contienen adicionalmente las etapas f y g arriba descritas, puede caracterizarse, ademas, por que las etapas a
hasta e del procedimiento discurren de forma paralela. Formas de realizacién preferidas, pero no limitantes para
ello se reproducen en lo que sigue:

Formas de realizacién particularmente preferidas

La Figura 1a muestra una posible forma de realizacién del procedimiento de acuerdo con la invencion. Una
corriente de gas de soporte (1) inerte es insuflada en biorreactor (2) para el arrastre por gas. Dentro del biorreactor,
la biomasa se fermenta para formar compuestos organicos volatiles, afiadiéndose coadyuvantes (3) tales como
agentes ajustadores del pH. El gas que abandona el biorreactor, que contiene compuestos organicos volatiles y
otros componentes volatiles, es conducido a través de la columna de adsorciéon (4) a la que los compuestos
organicos volatiles son adsorbidos de forma selectiva. La corriente de gas empobrecida es retornada entonces al
biorreactor. Con el fin de garantizar un régimen casi continuo, se conectan en paralelo y/o en serie dos o varias
columnas. Una parte de la corriente de gas de soporte se evacua (5) en virtud de los gases de escape de
fermentacion formados de manera fermentativa. Para la desorcién de los compuestos organicos adsorbidos, la
temperatura y/o la presion se modifica dentro de las columnas (4). La corriente de gas de soporte (10) necesaria
para la expulsion de los compuestos organicos volatiles desorbidos se ajusta de manera correspondiente a través
de un intercambiador de calor (6) y/o estrangulador.

El gas que abandona la columna durante la desorcion se hace reaccionar cataliticamente a continuacién en uno en
varios reactores (7). Los productos organicos formados en este caso se condensan a través de un intercambiador
de calor (8). El condensado es sometido entonces a una separacion de fases (9). La fase organica es evacuada en
forma de producto (11), y la fase acuosa (12) puede ser aportada para otros usos. Se retorna la corriente de gas
de soporte (10) regenerada.

La Figura 1b muestra otra forma de realizacién posible del procedimiento de acuerdo con la invencion, teniendo
lugar en este caso el arrastre por gas en una columna de arrastre por gas (13) externa unida con el biorreactor. En
este caso, disolucion de fermentacion es aportada a una columna externa de arrastre por gas, y la disolucién
arrastrada es retornada entonces de nuevo al biorreactor. Todas las demas etapas del procedimiento son analogas
ala Figura 1a.

De manera correspondiente al procedimiento de acuerdo con la invenciéon, en una forma de realizacion
particularmente preferida, para la adsorcion y la reaccion catalitica se utiliza como soporte y catalizador el mismo
material activo. Con ello, son posibles las siguientes formas de realizacion adicionales, particularmente preferidas,
del procedimiento de acuerdo con la invencion:

La Figura 2 muestra otra forma de realizacion posible del procedimiento de acuerdo con la invencién: la solucion
de revolver, en la que se emplean cuatro columnas (A-D) o mas. Primeramente, las columnas A y B se encuentran
en la adsorcion (1), pudiendo estar conectadas las columnas en serie, pero también en paralelo. La columna C se
encuentra en la desorcién (2), insuflando una corriente de gas de soporte a temperaturas elevadas o a presion
reducida. En la columna D tiene lugar la reaccion catalitica, insuflandose la corriente de gas desorbida. Al final del
tiempo de cadencia, la columna B accede a la desorcién (2), la C a la reaccion catalitica (3) y la B a la adsorcion
(1). Para la adsorcion estan conectadas entonces las columnas D y A. Después de los mismos tiempos de
cadencia que columnas estén presentes se desorbe de nuevo la misma columna que al comienzo, de modo que se
completa un ciclo y comienza uno nuevo.

La Figura 3 muestra otra forma de realizacion posible del procedimiento de acuerdo con la invencion, en la que se
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emplean tres columnas (A-C) o mas, y en la que la desorcion y la reaccion catalitica tienen lugar al mismo tiempo
en la misma columna. Primeramente, las columnas A y B, se encuentran en la adsorcion (1), en donde las
columnas pueden estar conectadas en serie, pero también en paralelo. En la columna C, a través de un aumento
de la temperatura, se desorben los compuestos organicos volatiles y, al mismo tiempo, se hacen reaccionar (3)
cataliticamente. Con el fin de poder ajustar una distribucion del tiempo de permanencia determinado, se retorna a
la columna C una parte de la corriente de gas de material desorbido. Al término del tiempo de cadencia, la
columna B accede a la desorcion y reaccion catalitica (2) y C a la adsorcion (1). Para la adsorcion, estan entonces
conectadas las columnas C y A. Después de los mismos tiempos de cadencia que columnas estén presentes se
desorbe de nuevo la misma columna que al comienzo, de modo que se completa un ciclo y comienza uno nuevo.

La Figura 4 muestra otra forma de realizacion posible del procedimiento de acuerdo con la invencion utilizando un
adsorbedor radial que se compone de dos zonas. En la zona A tiene lugar la adsorcion a partir de la corriente de
gas (1) que contiene los compuestos organicos volatiles, en la zona B tienen lugar la desorcidon y la reaccion
catalitica simultanea para dar la corriente de gas producto (2). Mediante la rotaciéon del aparato, material de
adsorcion cargado de forma continua accede desde la zona de adsorcion (A) a la zona de desorcion y de reaccion
catalitica (B), y a la inversa.

La Figura 5 muestra otra forma de realizacion posible del procedimiento de acuerdo con la invencion utilizando un
reactor de lecho aéreo que dispone de una zona de adsorcién (A) y una zona de reaccion (B). En la zona de
adsorcion (A) tiene lugar la adsorcion de los compuestos organicos volatiles a partir de la corriente gaseosa (1), en
la zona B tiene lugar el insuflado de una corriente de gas de soporte (2) caliente, la desorciéon y la reaccion
catalitica, arrastrando la corriente de gas de soporte caliente a las particulas y trasportandolas hacia arriba dentro
del denominado elevador. En este caso, el gas (linea discontinua) y las particulas (linea continua) son
transportados en isocorriente. En la parte superior del elevador tiene lugar una separacion de particulas. Las
particulas acceden entonces de nuevo a la zona de adsorcién (A), de modo que se forma en conjunto una
conduccién en circuito de las particulas.

La Figura 6 muestra otra forma de realizacion posible del procedimiento de acuerdo con la invencion utilizando un
reactor de lecho de traslacién que dispone de una zona de adsorcion (A) y una zona de reaccion (B). En la zona de
adsorcion (A) mas fria tiene lugar la adsorcion de los compuestos organicos volatiles procedentes de la corriente
de gas de soporte (1). Las particulas cargadas se trasladan entonces a la zona de reaccion (B) mas caliente en la
que tienen lugar la desorcién y la reacciéon catalitica. Con ayuda de una corriente de gas de soporte (2), los
productos organicos son expulsados del reactor. Las particulas son retiradas del reactor detras de la zona de
reaccion y son transportadas de nuevo a la zona de adsorcion (A) a través de técnicas de transporte de solidos
adecuadas, de modo que en conjunto resulta una conduccion en circuito de las particulas.

En otra forma de realizacion preferida, el procedimiento conforme a esta invencion se caracteriza, ademas, por que
se lleva a cabo una, preferiblemente dos, todavia mas preferiblemente tres, todavia mas preferiblemente cuatro,
todavia mas preferiblemente cinco o mas de las distintas etapas de procedimiento individuales bajo las siguientes
condiciones:

a. la fermentacion tiene lugar a temperaturas entre 10 y 70°C, preferiblemente entre 20 y 60°C, de
manera particularmente preferida entre 30 y 50°C,

b. en el caso del arrastre por gas, la tasa de gasificacion especifica oscila entre 0,1 y 10 vvm,

preferiblemente entre 0,5y 5 vwm,

c. la temperatura en el caso de la adsorcion oscila entre 10 y 100°C, preferiblemente entre 20 y 70°C, y
la presion oscila entre 0,5y 10 bar, preferiblemente entre 1y 2 bar,

d. la desorcion tiene lugar a través de un aumento de la temperatura y/o un descenso de la presion,

e. la reaccion catalitica tiene lugar a una temperatura de 150 a 500°C, preferiblemente entre 250 y 350°C,
una presion absoluta de 0,5 a 100 bar, preferiblemente entre 1 y 5 bar y una GHSV de 100 a 20000 h'1,

preferiblemente entre 2000 y 8000 h'1,

f. la condensacion tiene lugar a través de un descenso de la temperatura y/o  un aumento de la presion,

g. en el caso de la decantacion, los compuestos organicos se separan en forma de la fase mas ligera.

De acuerdo con la invencion, es posible combinar la o las condiciones recogidas en el parrafo anterior con el uso
de uno de los reactores preferidos de acuerdo con las Figuras 1 a 6.

Breve descripcion de las figuras

11



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

ES 2 507 240 T3

La Figura 1 (a y b) muestra ejemplos de realizacion del procedimiento de acuerdo con la invencién con arrastre por
gas en el biorreactor (1a) y con arrastre por gas en una columna de arrastre por gas (1b) externa.

La Figura 2 muestra una forma de realizacién de acuerdo con la invencién, con una configuracion de revolver.

La Figura 3 muestra una forma de realizacion de acuerdo con la invencion, con retorno de la corriente de gas del
material desorbido a la misma columna.

La Figura 4 muestra una forma de realizacién de acuerdo con la invencion, con un adsorbedor radial.
La Figura 5 muestra una forma de realizacién de acuerdo con la invencién, con un reactor de flujo aéreo.
La Figura 6 muestra una forma de realizacion de acuerdo con la invencion, con un reactor de lecho de traslacion.

La Figura 7 muestra el ajuste de la porciéon de etanol y de la porcién de agua a través de diferentes temperaturas
de adsorcién conforme al Ejemplo 1.

La Figura 8 muestra la comparacion de dos fermentaciones con Pachysolen tannophilus (arriba) y con separacion
continua de etanol a través arrastre por gas y adsorcion conforme al Ejemplo 2 (abajo, la curva sumatoria de
etanol de lineas discontinuas cortas tiene en cuenta la suma a base de etanol en la disolucién y en el adsorbedor
unidos).

La Figura 9 muestra la influencia de la porcion de etanol en la corriente de material desorbido gaseosa sobre el
rendimiento de la fase organica liquida, referido a la cantidad empleada de etanol conforme al Ejemplo 3.

Ejemplos
Ejemplo 1: Arrastre por gas y adsorcion a diferentes temperaturas

500 mL de una disolucion de etanol-agua al 5% (p/v) se separaron por arrastre durante 24 horas con un caudal
volumétrico de 1 L/min. Se utilizaron una bomba de membrana (KNF, Alemania), un regulador del caudal
volumétrico (Swagelok, Alemania) y un frasco lavador de gas (VWR, Alemania). La corriente de gas se condujo a
través de una columna de vidrio (VWR, Alemania) que estaba empacada con 200 g de granulado de zeolita (ZSM-
5, forma H; SiO2/Al,O3 = 200; aglutinante: bentonita; diametro 2-4 mm; fabricante: Siid-Chemie AG, Alemania). La
corriente de gas se devolvié al frasco lavador de gas en el marco de una conduccién en circuito, de modo que el
sistema estaba cerrado. La columna de vidrio se calento a través de una guarnicion calefactora (Mohr & Co GmbH,
Alemania) a diferentes temperaturas. El arrastre por gas en el frasco lavador de gas tuvo lugar a 30°C. Al término
del ensayo, se determind la concentracion de etanol a través de cromatografia de gases (Trace GC, Thermo-
Fischer, Alemania) en la disoluciéon. Ademas, se determind el aumento de peso de la zeolita y de la disolucién. A
través de un balance de masas se calcularon entonces las cargas de la zeolita con agua y etanol y, a partir de ello,
la porcion de agua y la porcidon del compuesto organico volatil etanol.

La Figura 7 muestra las porciones de agua y las porciones de compuestos organicos volatiles obtenidas en funcion
de la temperatura de adsorcién. De manera correspondiente, la porcion de agua o bien la porcion de los
compuestos organicos volatiles puede ser ajustada a través de la temperatura de adsorcion.

Ejemplo 2: Fermentacién in situ con arrastre por gas y adsorcion

Pachysolen tannophilus (DSM 70352, DSMZ, Braunschweig) se fermentd con y sin separacion continua de etanol a
través del arrastre por gas y adsorcion bajo condiciones por lo demas idénticas durante 100 horas a 30°C y pH 6.
Como sustrato se empled biomasa lignocelulésica previamente tratada e hidrolizada, que contenia aprox. 70 g/L de
glucosa y aprox. 30 g/L de xilosa. Como biorreactor se utilizaron biorreactores con una volumen de carga de en
cada caso 0,8 L. En la fermentacion con separacion continua, el arrastre por gas tuvo lugar con una tasa de
gasificacion especifica de 1 vvm con ayuda de una bomba de membrana (KNF, Alemania). Al igual que en el
Ejemplo 1, la corriente de gas se hizo pasar a través de una columna de vidrio y luego se retorno. La columna de
vidrio estaba empacada con 535 g de granulado de zeolita (ZSM-5, forma H; SiO./Al,O; = 200; aglutinante:
bentonita; diametro 2-4 mm; fabricante: Sid-Chemie AG, Alemania). Durante la fermentacién se tomaron
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muestras, y el contenido en etanol se cuantificé por cromatografia de gases y los azUcares a través de HPLC.
Ademas, el aumento de peso de la zeolita y de la porcidon de agua de la mezcla adsorbida se determiné a través de
titulacion segun Karl-Fischer (Schott Instruments, Alemania). De ensayos previos se conoce que Unicamente el
agua y el etanol son adsorbidos bajo las condiciones dadas. Con ello, a partir del contenido en agua se puede
deducir la porcién de etanol.

La Figura 8 muestra los transcursos de concentraciones obtenidos. En este caso, se puede observar que es
ventajosa la realizacion simultanea de fermentacion, arrastre por gas y adsorcion y que bajo las condiciones dadas
de fermentacion con separacion continua de los compuestos volatiles se alcanzan elevados rendimientos espacio-
tiempo.

Ejemplo 3: Reaccion catalitica

Para la reaccion catalitica se utilizé un reactor de lecho fijo (longitud = 50 cm, diametro interno = 2,5 cm) de la
razon social ILS — Integrated Lab Solutions GmbH. El material desorbido modelo liquido (40% en peso de EtOH,
60% en peso de agua) se dosificé con una bomba de HPLC (Smartime Pump 100, Wissenschaftliche Geratebau
Dr. Ing. Herbert Knauer GmbH) en el tubo de reaccion, en donde se evaporé mediante un pre-empacado caldeado
a base de SiC inerte, se mezclo con nitrégeno de manera que estaba presente 4% en peso de nitrégeno, y se llevo
a la temperatura de reaccion de 300°C y a la presiéon absoluta de 3 bar. La corriente de material desorbido
gaseosa, asi obtenida, se condujo finalmente con una velocidad espacial horaria de gas (GHSV) de 5800 h™ a
través de una carga a base de 10 g de material extrudido de zeolita (zeolita ZSM-5, forma H; SiO2/Al,O3 = 90;
aglutinante: Al,Os; diametro 1/16 pulgadas (1,6 mm); fabricante: Sid-Chemie AG, Alemania). La corriente de
producto gaseosa se enfrid a 10°C en un separador de gas/liquido dispuesto a continuacion del reactor de lecho
fijo, condensandose los productos liquidos y separandose de los productos gaseosos. A continuacion, la fase
organica liquida se separo por decantacion de la fase acuosa. El ensayo se llevé a cabo en conjunto a lo largo de
un tiempo en corriente (TOS - siglas inglesas) de 24 h.

La fase organica liquida que precipita durante este espacio de tiempo se analiz6 a continuacion mediante
cromatografia de gases con espectrometria de masas acoplada (composicién, véase la Tabla 1). Tal como
demostro la evaluacion, bajo estas condiciones del ensayo se alcanz6 una conversion de etanol de > 99% y un
rendimiento de la fase organica liquida, referida a la cantidad empleada de etanol, de 34% en peso.

Tabla 1: Composicion de la fase organica, liquida

Clase de sustancia Proporcion [% de superficie de area por GC]
Alcanos no ramificados (< C5) 1,6
Alcanos no ramificados (C5-C10) 3,8
Alcanos ramificados (C5-C10) 30,3
Olefinas ramificadas (C5-C10) 2,7
Hidrocarburos ciclicos 2,9
Benceno 0,3
Tolueno 3,8
Xilenos 10,8
Compuestos aromaticos alquilados de manera sencilla (sin | 43,8
tolueno, xilenos)

En otro experimento, bajo condiciones por lo demas idénticas, se varié la proporcion de etanol en la corriente de
material desorbido gaseosa, evaporando diferentes materiales desorbidos modelo en el empacado previo
empleado y se mezclaron con diferentes cantidades de nitrégeno. La Figura 9 muestra la influencia de la
proporcién de etanol en la corriente de material desorbido gaseosa sobre el rendimiento de la fase organica liquida,
referida a la cantidad empleada de etanol. Se puede reconocer que una elevada proporcién de etanol repercute
ventajosamente sobre el rendimiento de la fase organica liquida.
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REIVINDICACIONES
1.- Procedimiento para la preparacion de compuestos organicos, que comprende las siguientes etapas:

a. la reaccion fermentativa de biomasa para formar compuestos organicos volatiles en un biorreactor;

b. la separacion de los compuestos organicos volatiles mediante arrastre por gas con ayuda de un gas de
soporte;

c. la adsorcion de los compuestos organicos volatiles a partir de la corriente de gas;

d. la desorcioén del adsorbedor de los compuestos organicos volatiles adsorbidos;

e. la reaccion catalitica de los compuestos organicos volatiles.

2.- Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que en la etapa d del procedimiento, la proporcion de
compuestos organicos volatiles en la corriente de material desorbido oscila entre 10% (p/p) y 90% (p/p).

3.- Procedimiento segun la reivindicacion 2, en el que a continuaciéon de las etapas a hasta e del procedimiento
tiene lugar una condensacion de la corriente de producto.

4.- Procedimiento segun una de las reivindicaciones 1 a 3, en el que las etapas a hasta e del procedimiento
discurren en paralelo.

5.- Procedimiento segun una de las reivindicaciones 1 a 4, en el que en el caso de los compuestos organicos
volatiles se trata de alcoholes y/o cetonas y/o aldehidos y/o acidos organicos.

6.- Procedimiento segun una o varias de las reivindicaciones precedentes, en el que el gas de soporte o bien los
gases de soporte son retornados después de la adsorcion y/o después de la reaccion catalitica.

7.- Procedimiento segun una o varias de las reivindicaciones 3 a 6, caracterizado por que, ademas, se llevan a
cabo una o mas de las etapas de procedimiento individuales bajo las siguientes condiciones:

a. la fermentacion tiene lugar a temperaturas entre 10 y 70°C,

b. en el caso del arrastre por gas, la tasa de gasificacion especifica oscila entre 0,1y 10 vvm,

c. la temperatura en el caso de la adsorcién oscila entre 10 y 100°C, y la presion oscila entre 0,5y 10 bar,
d. la desorcidn tiene lugar a través de un aumento de la temperatura y/o un descenso de la presion,

e. la reaccion catalitica tiene lugar a una temperatura de 150 a 500°C, una presién absoluta de 0,5 a 100
bar y una GHSV de 100 a 20000 h'1,

f. la condensacion tiene lugar a través de un descenso de la temperatura y/o un aumento de la presion,

g. en el caso de la decantacion, los compuestos organicos se separan en forma de la fase mas ligera.

8.- Procedimiento segun una o varias de las reivindicaciones precedentes, en el que el adsorbedor es una zeolita.
9.- Procedimiento segun una o varias de las reivindicaciones precedentes, en el catalizador es una zeolita.

10.- Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que el adsorbedor es una zeolita que presenta una relacion
SiO,/Al,O3 de al menos 100.

11.- Procedimiento segun una o varias de las reivindicaciones 1 a 9, en el que en el caso del adsorbedor de zeolita
y en el caso del catalizador de zeolita se trata del mismo material.

12.- Procedimiento segun la reivindicacion 11, en el que el material de zeolita se carga en varias columnas
paralelas que, en el sentido de una configuracion en revolver, desplazadas una de otra en el tiempo, alternan entre
varias etapas del procedimiento, eligiéndose estas etapas del procedimiento a partir de adsorcién, desorcion,
reaccion catalitica asi como, posiblemente, regeneracion.

13.- Procedimiento segun la reivindicacion 11, en el que la desorcidn y la reaccion catalitica desplazadas en el
tiempo tienen lugar en cada caso en la misma columna.

14.- Procedimiento segun la reivindicacion 11, en el que la adsorcion, desorcién y reaccion catalitica tienen lugar
en un Unico aparato.

14



ES 2 507 240 T3

15.- Procedimiento segun la reivindicacion 14, en el que en caso del aparato se trata de un adsorbedor radial,
reactor de lecho de traslacién o de un reactor de flujo aéreo.
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Figura 1a
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Figura 1b
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Figura 2
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Figura 3

I
__ [
]

b £ R
i " | B

R I I T
_ |
|
T ;

L sy N O EOE DDHI B METD Dl L
| & I
| i

N T-aL ......
I [
| |
i I
1 j
J i
I =T, |
i f .
] Ty T
§ I
g I

- EE B B

19



ES 2 507 240 T3

Figura 4
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Figura 5
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Figura 6

- mp— — — & e am e

22



ES 2 507 240 T3

Figura 7
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Figura 8
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Figura 9
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