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DESCRIPCION
Preparacién de aldehidos insaturados en alfa, beta mediante una bomba mezcladora de reaccién

El invento se refiere a un procedimiento para la preparacion de aldehidos insaturados en a,8, en cuyo caso, dentro
de un reactor atravesado continuamente por una corriente, se lleva a cabo una condensacion alddlica catalitica de
unos aldehidos de partida en presencia de una base acuosa.

Tal procedimiento se conoce a partir del documento de solicitud de patente internacional WO 2004/065342 A1.

Unos aldehidos insaturados, debido a su reactividad, son eductos (productos de partida) para la preparacion de un
gran numero de compuestos organicos. Su hidrogenacion selectiva proporciona los correspondientes aldehidos
saturados, que constituyen asimismo la base de muchas sintesis. La oxidacién de los aldehidos da lugar a unos
acidos carboxilicos, que se aprovechan a escala técnica. La hidrogenacion de los aldehidos da lugar a unos
alcoholes saturados, que se utilizan para la preparacion de agentes plastificantes y detergentes.

La reaccion alddlica del n-butiraldehido mediando una simultanea separacion de agua para dar el 2-etil-hexenal se
ejecuta a gran escala en todo el mundo, puesto que el producto de hidrogenacion, el 2-etil-hexanol, se emplea en
gran extension como un alcohol plastificante. Como catalizador sirve usualmente una base, que esta disuelta en
agua. Es tipica la utilizacion de una lejia de sosa acuosa con un contenido de NaOH situado en la region de algunos
tantos por ciento. La reaccion se lleva a cabo frecuentemente en un intervalo de temperaturas de 80 - 150 °C, a una
presion que esta situada por debajo de 5 bares, y con una relaciéon de fases entre la fase organica y la fase acuosa
de catalizador de 1 por 20 (véase la cita bibliografica Hydrocarbon Processing [Tratamiento de hidrocarburos],
octubre de 1980, seccién 2, paginas 93 - 102). Esta reaccion se puede realizar p.ej. en un recipiente con sistema
agitador (véanse los documentos de patentes alemanas DE 19 06 850, DE 927 626), en una columna empaquetada,
que se hace trabajar en contracorriente (G, Dimbgen, D. Neubauer, Chemie-Ing-Techn., 41, 974 (1969), o en un
tubo de circulacion (véase el documento de patente britanica GB 761 203). Todos estos procedimientos
proporcionan el 2-etil-hexenal con unos grados de conversion de 98,5 % y en una selectividad de hasta 98 %. En
este caso, resulta desventajoso el hecho de que a unas temperaturas relativamente altas se pierde irreversiblemente
una parte del n-butiraldehido empleado por causa de la reaccion de Cannizzaro. El acido butirico que se forma en el
caso de la reaccion de Cannizzaro neutraliza al catalizador de caracter basico. Por lo tanto, una parte de la solucién
del catalizador con una alta carga de material organico se tiene que retirar constantemente y reemplazar por un
catalizador fresco (= de nueva aportacion).

De una manera analoga a la del n-butiraldehido, el n-pentanal (n-valeraldehido) se puede convertir quimicamente en
el aldehido de C+¢ insaturado 2-propil-heptenal. La condensacién alddlica de los aldehidos de Cs se puede llevar a
cabo en unos reactores que estan provistos de sistemas de agitacion los cuales, para realizar la evacuacion del
calor, estan equipados con unos intercambiadores de calor situados en su interior. Este modo de realizar la reaccién
se describe p.gj. en el documento WO 93/20034 A1y, a causa de las piezas moviles, es mecanicamente susceptible
y costosa en cuanto a su construccion y su mantenimiento debido a los intercambiadores de calor que estan
montados dentro del reactor.

Para la condensacion alddlica de aldehidos es caracteristica la participacion en el episodio de reaccion de dos fases
liquidas (la fase organica de los aldehidos, la fase acuosa del catalizador), que practicamente no son miscibles. La
consecucion de unos altos grados de conversion y de unas altas selectividades presupone de antemano por lo tanto
que las dos fases liquidas no miscibles entre ellas sean puestas en un intimo contacto una con otra durante la
reaccion, con el fin de superar la inhibicién de la transiciéon de sustancias entre las fases. Mediante unas adecuadas
medidas técnicas de procedimiento se tiene que producir, por lo tanto, una superficie lo mas grande que sea posible
para la transicion de sustancias entre ambas fases.

De acuerdo con el estado de la técnica que se ha expuesto en el documento WO 93/20034 A1, la transicion de
sustancias entre la fase organica que contiene aldehidos y la fase acuosa del catalizador, en el caso del empleo de
unos recipientes con sistemas de agitacion es garantizada por una agitacion intensa y, en el caso de la utilizacion de
unos reactores tubulares, por una circulacién turbulenta.

La agitacion en el recipiente con sistema de agitacion requiere, sin embargo, la introduccién de energia mecanica
para la propulsiéon de los 6rganos agitadores. Con el fin de reducir los costes de produccion, es deseable introducir
del modo mas eficaz que sea posible el trabajo mecanico de agitacion que se requiere para el mantenimiento de la
reaccion, a fin de disminuir el consumo global de energia.

A partir del documento WO 2004/065342 A1 se conoce el recurso de llevar a cabo la aldolizaciéon en un reactor, que
esta ejecutado a base de un tubo asi como de un segmento con unos elementos de arremolinamiento situados
fijamente. Una bomba centrifuga hace que la mezcla de reaccion circule a través del tubo, con lo cual resultan unas
turbulencias junto a los elementos de arremolinamiento. La circulacion turbulenta del liquido de reaccién da lugar a
un arremolinamiento de sus fases, con lo que se hace posible la transicién de sustancias entre ellas. Posiblemente,
en el caso de la forma de realizacion de aparatos que se ha descrito aqui, se trate de un reactor de bucle (en inglés
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“loop”). No existen ejemplos comparativos acerca de si la efectividad del arremolinamiento de un tal reactor de
aldolizacién es mejor que la de un reactor con unos 6rganos agitadores rotatorios.

En cualquier caso, el modo constructivo que se ha descrito en el documento WO 2004/065342 A1, de un reactor de
aldolizacién con unos elementos de arremolinamiento situados fijamente, que estan dispuestos por fuera de la
bomba centrifuga, tiene la desventaja de poseer un gran volumen propio. El volumen propio (en inglés "hold up") de
un aparato, que es recorrido por una corriente durante el funcionamiento, describe al volumen del fluido, que en el
estado de reposo de la instalaciéon - estando desconectadas las bombas - permanece en el aparato. El volumen
propio del reactor de aldolizacion que se divulga en el documento WO 2004/065342 A1 se compone a base del
volumen de las conducciones, del volumen del sector de arremolinamiento y del alojamiento de la bomba.

Como un reactor para la conversion quimica continua de unos reaccionantes reactivos y toxicos se han destacado
las denominadas bombas mezcladoras de reaccion, gracias a su pequefio volumen propio.

Una bomba mezcladora de reaccién, en el sentido que aqui se utiliza, comprende:

a) un alojamiento de bomba situado fijamente,

b) un rodete apoyado de manera capaz de girar en el alojamiento de la bomba, que tiene un gran ndmero de
camaras de mezcladura que se extienden radialmente y se abren hacia el perimetro del rodete,

c) un canal de mezcladura que envuelve a las camaras de mezcladura, el cual se extiende dentro del
alojamiento de la bomba a lo largo del perimetro del rodete,

d) por lo menos una conduccién de afluencia para los eductos de la reaccién y una conduccién de evacuacion

para los productos de la reaccion, estando la conduccion de afluencia y la conduccion de evacuacion
unidas una con otra conduciendo fluidos a través del canal de mezcladura,
e) un motor, por medio del cual el rodete es propulsable de manera rotatoria.

Acerca de la realizacion de reacciones con ayuda de bombas mezcladoras de reaccién se informé hasta ahora lo
siguiente:

. La reaccion del fosgeno en la cita bibliografica de Fink, Dieter y Wolfert, Andreas: Pumpen, die mitmischen
(Bombas que mezclan concomitantemente). Chemie Technik [Quimica técnica], julio de 2007, paginas 52 -
54.

. La preparacion de policarbonatos en el documento DE102008008841A1.

. La reaccion de pseudoiononas para dar las correspondientes iononas en el documento WO 97/43254. En

este caso se ftrata, sin embargo, de una ciclizacién en condiciones acidas, y no de una condensacion
alddlica en condiciones alcalinas.

Hasta ahora, no se habia dado a conocer el recurso de realizar unas aldolizaciones con ayuda de bombas
mezcladoras de reaccion.

A la vista de este estado de la técnica, el invento se basa en la misién de indicar un procedimiento para la
aldolizacién de aldehidos, que se pueda ejecutar de un modo especialmente rentable.

El problema planteado por esta misién se resuelve mediante el recurso de que como reactor se utiliza una bomba
mezcladora de reaccion.

Por consiguiente, es objeto del invento un procedimiento para la preparacion de aldehidos insaturados en a,(3, en
cuyo caso, dentro de un reactor recorrido continuamente por una corriente, se lleva a cabo una condensacion
alddlica catalitica de unos aldehidos de partida en presencia de una base acuosa, realizandose que en el caso del
reactor se trata de una bomba mezcladora de reaccion. La bomba sirve en este caso no solamente como un medio
de transporte para la base, el aldehido y los productos, sino que actua al mismo tiempo como un reactor.

La realizacion de una condensacion aldodlica con ayuda de una bomba mezcladora de reaccion sobrepasa todas las
esperanzas puestas en cuanto a la rentabilidad del proceso, de un modo sorprendente. Esto se debe de atribuir
probablemente al hecho de que la bomba mezcladora de reaccion ejerce una influencia positiva de igual manera
sobre tres factores de la rentabilidad del proceso: en este contexto se ha de mencionar en primer lugar el volumen
propio comparativamente pequefio de una bomba mezcladora de reaccién, que reduce la proporcion inactiva e
ineficaz (muerta) del capital invertido. Por lo demas, el consumo especifico de energia mecanica de la bomba
mezcladora de reaccion es pequefio, puesto que ella consigue un arremolinamiento eficaz. De manera
sorprendente, finalmente se hace provechosa una mejorada selectividad, por lo tanto un mejor rendimiento de los
aldehidos insaturados en a,f que deben de ser producidos, mediando una pequefia formacién de productos
secundarios indeseados. En particular, no era previsible el efecto que se ha mencionado en ultimo lugar.

En conjunto, las ventajas del procedimiento conforme al invento residen en el alto rendimiento de aldehidos

insaturados en a,$ en el paso directo y en la pequefia ocupacion de espacio de la instalacion parcial para la
preparacion de la mezcla constituida a base de aldehidos insaturados en a,8 en bruto (= la mezcla antes de la
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destilacién) y en la mas pequefia inversion de capital en comparacion con una instalacion, que tiene un reactor
convencional.

Unos perfeccionamientos ventajosos del invento se exponen en las reivindicaciones subordinadas y se establecen a
partir de la descripciéon que se da seguidamente asi como de los Ejemplos.

Sustancias de partida

El procedimiento conforme al invento se adecua para la conversiéon quimica de aldehidos o de mezclas de
aldehidos, que pueden pasar a tomar parte de reacciones de condensacion. Si se emplea solamente un aldehido,
entonces éste tiene que poseer dos atomos de hidrogeno en posicién a junto al mismo atomo de carbono en la
vecindad del grupo CO. Si se emplean dos o mas aldehidos diferentes, entonces por lo menos uno de los aldehidos
ha de tener dos atomos de hidrégeno en posicién a junto al mismo atomo de carbono.

Unos aldehidos con dos atomos de hidrégeno en posiciéon a de acuerdo con la definicion arriba mencionada son por
ejemplo: acetaldehido, propanal, n-butiraldehido, n-valeraldehido, 3-metil-butiraldehido, n-hexanal, 3-metil-pentanal,
4-metil-pentanal, n-heptanal, n-octanal, n-nonanal y n-decanal. Estos se adecuan también para una
homocondensacion

Ejemplos de unos aldehidos con un atomo de hidrégeno en posicion a de acuerdo con la definicion arriba
mencionada son: isobutiraldehido, 2-metil-butiraldehido, 2-metil-pentanal, 2-etil-hexanal y ciclohexil-aldehido.
Ejemplos de unos aldehidos sin ninguin atomo de hidrégeno en posicion a son: benzaldehido, 2,2-dimetil-propanal y
formaldehido. Los aldehidos de los dos conjuntos mencionados en ultimo lugar pueden pasar a tomar parte de una
condensacion aldolica solamente con un aldehido que tiene dos atomos de hidrégeno en posicion a.

Unos aldehidos de partida preferidos para el procedimiento conforme al invento son: n-butiraldehido,
n-valeraldehido, una mezcla de n-butiraldehido e isobutiraldehido, unas mezclas de n-valeraldehido con 2-metil-
butiraldehido o 3-metil-butiraldehido o la correspondiente mezcla de tres componentes. En particular, se emplean
unas mezclas de aldehidos de Cs, que contienen mas de 90 % en masa del n-pentanal, y de manera especialmente
preferida mas de 95 % en masa del n-pentanal. Asimismo, se puede emplear una mezcla de aldehidos de Cs y Cs.
Estos aldehidos se pueden preparar p.ej. mediante una hidroformilacién de olefinas.

En el caso del empleo de mas de un aldehido o de una mezcla de aldehidos, los componentes individuales se
pueden alimentar por separado, de manera preferida en la bomba, en la corriente de la soluciéon del catalizador.
Asimismo, es posible mezclar todos los eductos antes de la alimentacion y alimentarlos en comun. Ademas de esto,
los aldehidos se pueden emplear como una soluciéon. Como disolventes se pueden utilizar unos liquidos inertes,
apenas solubles en la solucion del catalizador, tales como p.ej. ciertos hidrocarburos (pentano, ciclohexano o
tolueno).

Como catalizador en el procedimiento conforme al invento pueden pasar a emplearse unos compuestos de caracter
basico, que son solubles en agua, tales como p.ej. hidroxidos, hidrogenocarbonatos, carbonatos, carboxilatos o sus
mezclas en forma de sus compuestos de metales alcalinos o de metales alcalino-térreos. De manera preferida,
pueden pasar a emplearse unos hidréxidos de metales alcalinos tales como hidréxido de sodio.

La concentracion del catalizador en la fase continua esta situada entre 0,1y 15 % en masa, en particular entre 0,3 y
5 % en masa.

Si de acuerdo con el procedimiento conforme al invento se convierten quimicamente unos pentanales en unos
decenales, entonces se utiliza de manera preferida una lejia de sosa como catalizador. Una pequefia parte de la
lejia de sosa es descargada con el agua de reaccion que se retira. Con el fin de compensar las pérdidas de lejia de
sosa, se afiade dosificadamente una lejia de sosa fresca (de nueva aportacion). En este caso, la lejia de sosa fresca
forma, en comun con la lejia de retorno, la lejia del proceso, que es alimentada en la bomba mezcladora de
reaccion. La lejia de retorno contiene, junto al hidroxido de sodio, unas sales de sodio de acidos carboxilicos,
predominantemente de acidos pentanoicos. Las sales de acidos carboxilicos han resultado en lo esencial a través
de la reaccion de Cannizzaro.

En el procedimiento conforme al invento, en el caso de la preparacion de unos decenales, el contenido de sodio de
la lejia del proceso junto a la entrada en el reactor esta situado en 0,60 hasta 1,75 % en masa, en particular en 1,1
hasta 1,20 % en masa. Para el ajuste de la concentracion del sodio en la lejia del proceso, se alimenta en la lejia de
retorno una lejia de sosa fresca con una concentracion mayor que 2,5 % en masa. Con el fin de introducir poca
cantidad de agua en el sistema de reaccion, se utiliza de manera preferida una lejia de sosa con una concentracion
mas alta. En el procedimiento conforme al invento se utiliza de manera preferida una lejia de sosa en el intervalo de
concentraciones de 5 a 30 % en masa, por ejemplo, una que tiene 10 % en masa.
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Bomba mezcladora de reaccion

Para el transporte del (de los) educto(s), de los productos y de la soluciéon del catalizador, asi como para la
realizacion de la conversién quimica, en el caso del procedimiento conforme al invento para la preparacion de
aldehidos insaturados mediante una condensacion alddlica se emplea una bomba mezcladora de reaccion. La
bomba mezcladora de reaccion es, en el sentido mas amplio, una bomba de rodete periférico con varias bocas de
carga (canales de transporte) para los eductos y para la solucién del catalizador, situadas en la pared periférica de la
camara de mezcladura de la bomba, asi como con una boca de descarga para la mezcla de reaccion. Estos
equipos poseen las propiedades de una bomba, de un mezclador efectivo y de un reactor. Algunos de estos
aparatos estan provistos de disposiciones de refrigeracion o respectivamente de calentamiento, o ellos pueden ser
regulados termostaticamente de otro modo, de tal manera que en ellos se puedan llevar a cabo las reacciones a las
temperaturas deseadas.

La estructura y el principio de funcionamiento de las bombas mezcladoras de reaccion se han descrito en la
bibliografia especializada (D. Fink, A. Wolfert, Chemie Technik, julio de 2007, paginas 52 - 54).

La tipica bomba mezcladora de reaccion (el mezclador de reaccidon) se compone en lo esencial del sistema de
propulsion, del alojamiento de bomba y del rotor mezclador que se encuentra dentro de éste (el rodete). El rodete es
propulsado por el motor de manera preferida a través de un acoplamiento magnético. Las camaras dispuestas
radialmente por ambos lados del rodete (celdas de transporte), la respectiva boca de carga (el canal de transporte) y
un puente de interrupcion, dan lugar al tipico comportamiento de transporte y mezcladura de las bombas
mezcladoras de reaccion. Las celdas de transporte situadas junto al rotor mezclador forman con los canales
anulares, junto a los lados frontales de la camara de mezcladura, las celdas de presién que son tipicas para los
rodetes periféricos. La pronunciada turbulencia en el recinto de transporte y reaccién conduce en un orden de
sucesion alternante a un intercambio constante del contenido de liquido, que circula mas rapidamente, de las celdas
de presion, con la corriente de liquido, que fluye mas lentamente en la zona de los canales de transporte, y por
consiguiente da lugar a una intensa mezcladura a fondo de los liquidos. Mediante la mezcladura a fondo se produce
una mezcla homogénea y estable, que es descargada continuamente a través de la abertura de salida. Este
pronunciado intercambio de impulsos y el efecto mezclador de la bomba de reaccién se usan en el presente invento
para la realizacién de la condensacién alddlica de aldehidos.

Tal como se muestra con el ejemplo del procedimiento conforme al invento, el empleo de unas bombas de reaccién
se debe de preferir sobre todo cuando se deban mezclar y distribuir homogéneamente unos componentes, que son
muy reactivos quimicamente, para realizar la conversion quimica. En dependencia de las condiciones de reaccion y
de las condiciones marginales de técnica de procedimientos, los mezcladores de reaccion pueden ser provistos de
unos dispositivos especiales. Asi, p.ej. en dependencia de la viscosidad y de la reactividad de los eductos o en
dependencia del periodo de tiempo de reaccioén, las cabezas de las bombas pueden ser provistas de una camara de
tiempo de permanencia y de una camara de mezcladura previa adicionales o de unas bocas de carga adicionales
para la devolucién de los productos intermedios al recinto de transporte.

Condiciones de reaccion

Conforme al invento, la condensacion alddlica se lleva a cabo en el intervalo de temperaturas de 50 a 160 °C. Si
unos pentanales se convierten quimicamente en unos decenales, entonces la temperatura de reaccion esta situada
en el intervalo de 100 a 150 °C, en particular en el intervalo de 110 a 140 °C, de manera muy especial en el intervalo
de 120 a 140 °C.

La presién de reaccion en la bomba mezcladora de reaccion esta situada en un valor por lo menos tan alto, que
tanto la lejia del proceso como también las sustancias organicas (un educto, un producto y eventualmente un
disolvente) se presenten en cada caso como una fase liquida. En el caso de conversion quimica de unos pentanales
en unos decenales, la presién en la bomba mezcladora de reaccién es de 0,1 a 2 MPa, en particular de 0,3 a
1 MPa, de manera muy especialmente preferida de 0,3 a 0,5 MPa.

La relacion cuantitativa [kg/kg] de la lejia del proceso al educto junto a la entrada en la bomba esta situada en el
intervalo de 5 a 500, en particular en el intervalo de 20 a 400. En el caso de la conversiéon quimica de unos
pentanales en unos decenales, esta relacion es de 10 a 300, en particular de 40 a 240.

En el procedimiento conforme al invento, el periodo de tiempo promedio de permanencia del liquido (la fase organica
y la acuosa) en la bomba mezcladora de reaccioén, con la suposicion de que las dos fases circulan con la misma
rapidez, esta situada en el intervalo de 0,05 a 3 segundos, en particular en el intervalo de 0,1 a 2 segundos. En el
caso de la conversidon quimica de unos pentanales en unos decenales, el periodo de tiempo promedio de
permanencia es de manera preferida de 0,1 a 1,5 segundos, en particular de 0,1 a 1 segundo(s), de manera
especialmente preferida de 0,2 a 0,5 segundos.
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Elaboracion y tratamiento

La fraccion de descarga desde la bomba es enfriada y la fase organica es separada con respecto de la fase de lejia.
La separacion de las fases se lleva a cabo en el intervalo de temperaturas de 20 a 130 °C.

En el caso de la separacién de una mezcla de decenales, que ha resultado a partir de unos pentanales, la
separacion de fases se efectla en el intervalo de temperaturas de 60 a 130 °C, en particular en el intervalo de 70 a
120 °C, de manera muy especialmente preferida en el intervalo de 90 a 110 °C.

Para efectuar la separacion de la fase acuosa pesada con respecto de la fase organica ligera se pueden emplear
unos dispositivos separadores, que hacen posible la separacion de las fases con el sélo aprovechamiento de la
fuerza de la gravedad. Estos denominados dispositivos separadores por la fuerza de la gravedad pueden ser
ejecutados también con unas construcciones internas como una medida técnica favorecedora de la coalescencia
para aumentar el rendimiento de separacion. Mediante la utilizacién de unas construcciones internas se acelera el
proceso de coalescencia y sedimentaciéon. Como medios de ayuda para la coalescencia se pueden emplear p.ej.
unas placas, unos cuerpos de relleno, unas empaquetaduras de tejidos o unos dispositivos separadores con lechos
de fibras. Los dispositivos separadores por la fuerza de la gravedad pueden ser ejecutados como unos recipientes
en posicion horizontal (ftumbados) o como unos recipientes en posicion vertical (erguidos).

Alternativamente a los dispositivos separadores por la fuerza de la gravedad, para la separacion del tipo de liquido-
liquido se pueden emplear unos separadores constituidos segun el principio de las centrifugadoras. Mediante unas
fuerzas centrifugas en un tambor rotatorio es separada en este caso la fase pesada.

Con el fin de separar la fase acuosa pesada, en el procedimiento conforme al invento se emplean de manera
preferida unos dispositivos separadores por la fuerza de la gravedad, de manera preferida unos dispositivos
separadores por la fuerza de la gravedad que se ejecutan como unos recipientes tumbados con construcciones
internas.

Una parte de la fase de lejia separada es retirada para efectuar la separacion del agua de reaccion, y la otra parte es
devuelta al reactor. Con la corriente retirada se separan también una parte de los acidos carboxilicos que se han
formado como productos secundarios (en forma de sales de sodio) y el hidréxido de sodio. Esta corriente se puede
aportar a una instalacion de clarificacion (depuradora de aguas residuales). Sin embargo, también es posible tratar a
esta corriente y devolverla parcialmente al proceso, tal como se describe por ejemplo en los documentos
DE 198 49 922 y DE 198 49 924.

Si la fase organica, junto a los productos de la condensacion alddlica y unas pequefias cantidades del educto que no
se ha convertido quimicamente, contiene otros productos secundarios, tales como sales de acidos carboxilicos, el
hidroxido de sodio y agua disuelta, entonces unas trazas de las bases y una parte de las sales de acidos
carboxilicos se pueden eliminar mediante un lavado con agua. El extracto con agua, que resulta en este caso, se
puede utilizar para formular la lejia fresca (no dibujado en las Figuras 1 a 2).

La fase organica se puede tratar por destilacion. Los eductos separados en este caso se pueden devolver
parcialmente a la bomba mezcladora de reaccion.

Los aldehidos insaturados en a, preparados se pueden utilizar para la preparacion de acidos carboxilicos (mediante
una hidrogenacion del enlace doble olefinico y una oxidacién del grupo de aldehido) o para la preparacion de
alcoholes primarios (mediante una hidrogenacion total).

En el caso de la preparacion de alcoholes primarios, opcionalmente se puede hidrogenar también la mezcla en
bruto, y la separacion por destilacion se puede efectuar después de la hidrogenacion.

Otra opcién adicional del presente invento consiste en someter a la mezcla de reacciéon a una breve destilacion
después de que haya abandonado el reactor y antes de realizar la separacion de las fases. En este caso, la mezcla
de reaccion caliente se descomprime en un recipiente.

Como material destilado resulta una mezcla constituida a base de agua y predominantemente del educto, que se
puede desplazar total o parcialmente hasta el reactor. (Separacion del material destilado y devolucion de una parte
del material destilado organico, no dibujadas en la Figura 2). Un tal procedimiento se ha descrito, por ejemplo, en el
documento DE 199 56 410.

Variantes del procedimiento
Con ayuda de las Figuras 1y 2 se describe a continuacion el presente invento con mas detalle.
Un esquema de bloques de una forma de realizacioén, en la que se puede llevar a cabo el procedimiento conforme al

invento, se representa en la Figura 1. Los aldehidos de partida, como un educto (1), y la base acuosa, como una
lejia de proceso (8) que actua cataliticamente, que se compone de la lejia de retorno (6) y de la lejia fresca (7), se
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aspiran por la bomba mezcladora de reaccién (RMP, acronimo de ReaktionsMischPumpe)). En la bomba
mezcladora de reaccion (RMP) tiene lugar la condensacion alddlica. La fraccion de descarga de la bomba (2) es
separada en el recipiente de separacion (3) en una fase organica (4) con el producto diana y en una fase de lgjia,
desde la que se retira una parte (5), y la otra parte (6) se devuelve a la bomba mezcladora de reaccién (RMP).

La Figura 2 representa otra forma de realizacién del procedimiento conforme al invento. La variante de
procedimiento de acuerdo con la Figura 2 se diferencia de la variante de acuerdo con la Figura 1 en el hecho de que
la fracciéon de descarga de la bomba (2) se somete en el recipiente (3), antes de la separacion de las fases, a una
breve destilacion en el aparato (9), siendo separada una parte de los componentes volatiles (10),
predominantemente el educto que no se ha convertido quimicamente.

Ejemplos

Los siguientes Ejemplos deben de ilustrar el invento, sin restringirlo en lo que se refiere a su amplitud de uso, que se
establece a partir de la descripcion y de las reivindicaciones.

Equipo de ensayo

La condensacion alddlica de unos aldehidos de Cs de acuerdo con el procedimiento conforme al invento se efectud
en una instalacién de ensayo, que correspondia esquematicamente a la variante de procedimiento que se ha
representado en la Figura 1.

La fase continua de catalizador (la lejia de retorno) 6 y 7 (la lejia de sosa fresca) se aporta a través de una boca de
carga a la bomba mezcladora de reaccién del tipo HR060 de la entidad Fink y se conduce en circuito. A través de
una segunda boca de carga situada en la bomba de reaccion, el aldehido de Cs (n-pentanal) se afiadié y mezclé por
medio de la conduccioén 1. La corriente liquida resultante detras de la bomba de reaccion (las fases de productos y
del catalizador) se condujo a través de una conduccién 2 a un recipiente separador de fases 3. Aqui, se separé la
fase acuosa del catalizador (la fase inferior) y a través de la conduccién 6 se aporté de nuevo al circuito circulante.
La fase organica (la fase superior) que contiene el producto de reaccién, se puede retirar a través de la conduccion
4. El agua de reaccion formada se puede retirar continuamente a través de la conduccién 5. Con el fin de compensar
las pérdidas de lejia de sosa causadas por la retirada del agua de reaccion, a través de la conduccion 7 se afade
dosificadamente una lejia de sosa fresca al 10 %. El calor de reaccion se evacu6 a través del intercambiador de
calor (no dibujado en la Figura 1) situado por fuera del reactor. Para la realizacion de una condensacion alddlica
comparativa de unos pentanales, que no es conforme al invento, tal como se representa en el Ejemplo |, en lugar de
una bomba mezcladora de reaccion, se utilizé6 como reactor un reactor con sistema de agitacion.

Las tablas adjuntas a los Ejemplos 1 a 2 describen en la parte superior de estas tablas las condiciones de reaccion
de la condensacion de los aldehidos de Cs. En la parte inferior de la tabla correspondiente a cada ejemplo se
enumera la composicion del producto, asimismo en tantos por ciento en masa, del analisis por CG (acronimo de
"cromatografia de gases"). Para una mejor vision de conjunto, no se establece diferencia entre los isémeros de los
aldehidos de Cip o respectivamente de los hidroxialcanales de Cio (aldoles) individuales. Estos valores son
recopilados como "2-propil-heptenal” o respectivamente "aldol de C+,". Asimismo, como "compuestos que hierven a
altas temperaturas/resto” se han recopilado los productos secundarios de la aldolizacién, tales como unos trimeros y
tetrameros, que proceden de la reaccion alddlica (una reaccién por adicion y una condensacion) de tres o
respectivamente cuatro aldehidos de Cs.

Ejemplo 1 (Ejemplo comparativo)
Preparacion de 2-propil-heptenal a partir de n-pentanal en un reactor con sistema de agitacion

El 2-propil-heptenal se prepar6é mediante la condensacion de n-pentanal en un reactor con sistema de agitacion en
forma de una columna de extraccion (con un volumen de 2,1 litros) con 10 camaras de mezcladura, que estaban
provistas de unos agitadores de 4 paletas dispuestos sobre un eje de agitacion. La fase continua de catalizador (una
lejia de sosa al 2 %) se condujo en circuito mediante una bomba de circulacion. El educto n-valeraldehido se retir6 a
partir de un tonel con una capacidad de 100 | (la carga previa de educto) y se bombe6 a la corriente circulante de
NaOH de manera continua a través de un delgado capilar situado delante de la conduccion de afluencia en el
reactor. La mezcla constituida a base de la fase de productos y de la fase acuosa del catalizador se aport6 detras
del reactor a un recipiente separador entre fases. En el recipiente separador de fases, la fase organica de productos
se separd a 80 °C con respecto de la fase de catalizador. Después de la separacién de la fase de productos, la fase
acuosa se aporto a la corriente circulante de NaOH.

El caudal de la corriente circulante del catalizador (una solucion acuosa al 2,0 % de NaOH) fue en todos los ensayos
de 80 I/h. El educto n-pentanal se alimenté en la corriente circulante de NaOH con un caudal de paso de 8 I/h,
correspondientemente a una relacion de fases (PV = acrénimo del aleman "PhasenVerhaltnis") de la fase organica a
la fase acuosa de 1 por 10. El educto contenia, junto a 99,12 % en masa de n-pentanal, 0,88 % en masa de unos
componentes secundarios, entre éstos 0,70 % en peso de compuestos que hierven a altas temperaturas/resto. En la
siguiente Tabla 1 se representan los resultados de la aldolizacién del n-pentanal a tres temperaturas, 110 °C, 120 °C
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y 130 °C y a una presion de 4 bares con un numero de revoluciones de agitacion de 2.000 rpm (unidad: revolucién
por minuto / rpm). En el funcionamiento continuo después de un periodo de tiempo de ensayo de 3 horas en el
estado estacionario, se obtuvieron los siguientes resultados:

Tabla 1. Aldolizacion de n-pentanal en el recipiente con sistema de agitacion

Condiciones de reaccion

n-Pentanal (I/h) 8 8 8
Temperatura (°C) 110 120 130
PV (I de educto/l de fase de catalizador) 1 por 10 1 por 10 1 por 10
Composicion de los productos

n-Pentanal (% en masa) 6,33 5,34 4,43
n-Pentanol (% en masa) 0,12 0,10 0,11
2-Propil-heptenal (% en masa) 90,86 92,04 93,27
Aldoles de C1o (% en masa) 0,93 0,58 0,00
Compuestos que hierven a altas 1,76 1,93 2,20
temperaturas / resto (% en masa)

Grado de conversioén del n-pentanal (%) 93,6 94,6 95,5
Selectividad (%) 97,9 98,1 98,5

Como se puede deducir a partir de la tabla, el grado de conversion del n-pentanal aumenta con la temperatura de
reaccion. Para la consecucion de unos altos grados de conversidon del n-pentanal, mayores que 95 %, en las
condiciones de reaccion escogidas son necesarias unas temperaturas de reaccion situadas por encima de 120 °C.

Ejemplo 2 (conforme al invento):
Preparacion de 2-propil-heptenal a partir de n-pentanal en una bomba mezcladora de reaccion

En el siguiente Ejemplo se describe la preparacion del 2-propil-heptenal mediante la condensacion del n-pentanal en
una bomba mezcladora de reaccién. Como mezcladora de reaccién se empleé una bomba de reaccion del tipo
HRO60 con un alojamiento calentado de la entidad Fink con una carrera de la bomba de alrededor de 15 ml.

La fase continua del catalizador (lejia de sosa al 2 %) se condujo a través de una boca de carga en la bomba
mezcladora de reaccion. El educto n-valeraldehido se retird a partir de un tonel con una capacidad de 100 | (carga
previa del educto) y se bombe6 continuamente a través de una segunda boca de carga en la camara de mezcladura
de la bomba de reaccién. La mezcla constituida a base de la fase de productos y de la fase acuosa del catalizador
se retir6 a partir de la bomba de reaccién a través de una boca de descarga y se aportd a un recipiente para la
separacion de fases a través de una conduccion de acero inoxidable (con una longitud de 2 m, y un diametro interno
de 12 mm). En el recipiente para la separacion de fases, la fase organica de productos se separé a 80 °C con
respecto de la fase de catalizador. Después de la separacion de la fase de productos, la fase acuosa se aporté a la
corriente circulante de NaOH.

La corriente circulante del catalizador (una solucién acuosa al 2,0 % de NaOH) de 160 I/h se mantuvo constante en
el caso de todos los ajustes del ensayo. El educto n-pentanal se alimentd en el mezclador de reaccion con un caudal
de paso de 2 I/h, correspondientemente a una relacion de fases (PV) de la fase organica a la fase acuosa de 1 por
80. El educto contenia junto a 98,82 % en masa de n-pentanal, 1,18 % en masa de los componentes secundarios,
dentro de éstos 0,07 % en masa de n-pentanol, 0,53 % en masa de 2-propil-heptenal y 0,58 % en masa de
compuestos que hierven a altas temperaturas/resto.

En la siguiente Tabla 2 se representan los resultados de la aldolizacion de n-pentanal a tres temperaturas de
reaccion de 110 °C, 120 °C y 130 °C, y a una presién de 5 bares. Durante el funcionamiento continuo, después de
un periodo de tiempo de ensayo de 3 horas en el estado estacionario, se obtuvieron los siguientes resultados:
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Tabla 2. Aldolizacion de n-pentanal en una bomba mezcladora de reaccion

Condiciones de reaccion

n-Pentanal (I/h) 2 2 2
Temperatura (°C) 110 120 130
PV (I de educto/l de fase de catalizador) 1 por 80 1 por 80 1 por 80
Composicion de los productos

n-Pentanal (% en masa) 5,91 5,24 4,36
n-Pentanol (% en masa) 0,10 0,10 0,11
2-Propil-heptenal (% en masa) 89,98 91,69 93,43
Aldoles de C1o (% en masa) 2,95 1,88 0,96
Compuestos que hierven a altas 1,05 1,09 1,15
temperaturas/resto (% en masa)

Grado de conversion del n-pentanal (%) 94,0 94,7 95,6
Selectividad (%) 96,3 97,4 98,3

Como se puede deducir a partir de la tabla, en el caso del empleo de una bomba de reaccién para la aldolizacién de
n-pentanal, en las condiciones escogidas de reaccion, a unas temperaturas situadas por encima de 120 °C, a pesar
de unos volumenes de reaccion mas pequefios, se alcanzaron unos altos grados de conversion del n-pentanal de
> 94 % y unas altas selectividades para el 2-propil-heptenal de > 97%.

Ejemplo 3 (conforme al invento):
Preparacion de 2-propil-heptenal a partir de n-pentanal en una bomba mezcladora de reaccion

En el siguiente Ejemplo se expone la preparacion de 2-propil-heptenal en el caso de un caudal de paso de pentanal
de aproximadamente 1 I/h y una relacion de fases de 1 por 160. En comparacion con el Ejemplo 2, en unas
condiciones de reaccion por lo demas idénticas se reduce a la mitad el caudal de paso de n-pentanal.

La Tabla 3 reproduce los resultados del ensayo de la aldolizacién a tres temperaturas de reaccion de 110 °C, 120 °C
y 130 °C, y a una presion de 5 bares. Durante el funcionamiento continuo, después de un periodo de tiempo de
ensayo de 3 horas en el estado estacionario se obtuvieron los siguientes resultados:

Tabla 3. Aldolizacion de n-pentanal en una bomba mezcladora de reaccion

Condiciones de reaccion

n-Pentanal (I/h) 1 1 1
Temperatura (°C) 110 120 130
PV (I de educto/l de fase de catalizador) 1 por 160 1 por 160 1 por 160
Composicion de los productos

n-Pentanal (% en masa) 4,05 3,03 2,77
n-Pentanol (% en masa) 0,10 0,10 0,11
2-Propil-heptenal (% en masa) 89,98 91,69 95,37
Aldoles de C1o (% en masa) 1,37 0,57 0,35
Compuestos que hierven a altas 1,22 1,36 1,40
temperaturas/resto (% en masa)

Grado de conversion del n-pentanal (%) 95,9 96,9 97,2
Selectividad (%) 97,8 98,6 98,7

Como se puede deducir a partir de la tabla, los grados de conversién del n-pentanal, en comparacion con el Ejemplo
2, se pudieron mejorar mediante una disminucion del caudal de paso del n-pentanal. Asi, a unas temperaturas de
reaccion de 120 ° C y 130 °C, con unas selectividades situadas por encima de 98 %, se consiguieron unos altos
grados de conversion del n-pentanal de alrededor de 97 %.

Ejemplo 4 (conforme al invento):
Preparacion de 2-propil-heptenal a partir de n-pentanal en una bomba mezcladora de reaccion

En el siguiente Ejemplo se hace variar la influencia del aumento de la corriente circulante de NaOH, con un caudal
de paso de pentanal mantenido en un valor constante, sobre el grado de conversion y sobre la selectividad de la
aldolizacién. Para esto, a 120 °C y 5 bares, y con un caudal de paso del pentanal de 2 I/h, se vari6 la corriente
circulante del catalizador entre 80 y 240 I/h.

La Tabla 4 reproduce los resultados del ensayo de la aldolizacién con un constante caudal de paso del aldehido
para tres de los ajustes de la corriente circulante de 80, 160 y 240 I/h. Durante el funcionamiento continuo, después
de un periodo de tiempo de ensayo de tres horas en el estado estacionario se obtuvieron los siguientes resultados:
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Tabla 4. Aldolizacion de n-pentanal en una bomba mezcladora de reaccion

Condiciones de reaccion

n-Pentanal (I/h) 2 2 2
Temperatura (°C) 120 120 120
Circulacion de NaOH (I/h) 80 160 240
PV (I de educto/l de fase de catalizador) 1 por 40 1 por 80 1 por 120
Composicion de los productos

n-Pentanal (% en masa) 6,56 5,24 5,22
n-Pentanol (% en masa) 0,11 0,10 0,11
2-Propil-heptenal (% en masa) 89,39 91,69 91,94
Aldoles de C1o (% en masa) 2,65 1,88 1,61
Compuestos que hierven a altas 1,10 1,09 1,13
temperaturas/resto (% en masa)

Grado de conversion del n-pentanal (%) 93,4 94,7 94,7
Selectividad (%) 96,3 97,4 97,7

Como se puede deducir de la tabla, el aumento de la corriente circulante desde 80 hasta 160 y 240 I/h,
correspondientemente a un aumento de la relacion de las fases de 1 por 40 hasta 1 por 80 y 1 por 120, da lugar a un

manifiesto aumento del grado de conversion del n-pentanal desde 93,4 hasta 97,7 %.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para la preparacion de aldehidos insaturados en a,, en el que dentro de un reactor, que es
atravesado continuamente por la corriente circulante, se lleva a cabo una condensacioén alddlica catalitica de unos
aldehidos de partida en presencia de una base acuosa,

caracterizado por que

en el caso del reactor se trata de una bomba mezcladora de reaccioén, que tiene las siguientes caracteristicas

a) un alojamiento de bomba situado fijamente,

b) un rodete apoyado de manera capaz de girar en el alojamiento de la bomba, que tiene un gran ndmero de
camaras de mezcladura que se extienden radialmente y se abren hacia el perimetro del rodete,

c) un canal de mezcladura que envuelve a las camaras de mezcladura, el cual se extiende dentro del
alojamiento de la bomba a lo largo del perimetro del rodete,

d) por lo menos una conduccién de afluencia para los eductos de la reaccién y una conduccién de evacuacion

para los productos de la reaccion, estando la conduccion de afluencia y la conduccion de evacuacion
unidas una con otra conduciendo fluidos a través del canal de mezcladura,
e) un motor, por medio del cual el rodete es propulsable de manera rotatoria.

2. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado por que, estando girando el rodete, los aldehidos
de partida y la base acuosa llegan al canal de mezcladura a través de una conduccién comun o a través de unas
conducciones de aportacion separadas, por que la condensacion aldélica se efectiia dentro del canal de mezcladura,
y por que los aldehidos insaturados en a, abandonan el canal de mezcladura por la conduccion de evacuacion
como productos de reaccion.

3. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 2, caracterizado por que la condensacion alddlica se efectua
exclusivamente dentro del canal de mezcladura.

4. Procedimiento de acuerdo con la reivindicaciéon 2 6 3, caracterizado por que el rodete gira con una velocidad
circunferencial que es mayor que la velocidad media de fluencia de los reaccionantes a lo largo del canal de
mezcladura.

5. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 2 hasta 4, caracterizado por que la temperatura en el
canal de mezcladura se mantiene dentro del intervalo de 50 a 180 °C.

6. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 2 hasta 5, caracterizado por que la relacién cuantitativa
de la base acuosa a los aldehidos de partida en la conduccion de afluencia esta situada en el intervalo de 20 a 400.

7. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 2 hasta 6, caracterizado por que el periodo de tiempo
de permanencia en la bomba mezcladora de reaccion es de 0,1 a 2 segundos.

8. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 2 hasta 7, caracterizado por que unos pentanales se
convierten quimicamente en unos decenales.

9. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 8, caracterizado por que se emplea una mezcla de aldehidos de
Cs con un contenido de n-pentanal de por lo menos 90 % en masa.

10. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 8, caracterizado por que se emplea una mezcla de aldehidos de
Cs con un contenido de n-pentanal de por lo menos 95 % en masa.

11. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 8, caracterizado por que la temperatura en el canal de
mezcladura esta situada entre 110 °C y 140 °C.

12. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 8, caracterizado por que la relacién cuantitativa de la base
acuosa a los aldehidos de partida en la conduccion de afluencia esta situada en el intervalo de 40 a 240.

13. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 8, caracterizado por que el periodo de tiempo de permanencia en
la bomba mezcladora de reaccioén es de 0,1 a 1,5 segundos.

14. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 8, caracterizado por que la descarga de la bomba, que abandona

la bomba mezcladora de reaccién por la conduccién de evacuacion, es sometida a una separacion de fases en el
intervalo de temperaturas de 70 a 120 °C.
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