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ES 2533 080 T3

DESCRIPCION
Método para convertir glicerol en propanol
ANTECEDENTES DE LA INVENCION

La invencion se refiere a métodos y aparatos para controlar la temperatura de un reactor de hidrogenolisis de glicerol
para maximizar el rendimiento de propilenglicol a la vez que minimiza la creacion de subproductos indeseables.

DESCRIPCION DE LA TECNICA

La produccion de biodiésel utiliza aceites vegetales, grasas y grasas residuales de restaurantes a la vez que reduce
la dependencia de los Estados Unidos de América del petréleo extranjero. El biodiésel es un combustible renovable,
alternativo, que reduce la materia en particulas y las emisiones de hidrocarburos. Sin embargo, por cada 9
kilogramos de biodiésel producido, se forma 1 kilogramo de subproducto de glicerol bruto.

Un problema que resulta de refinar este glicerol bruto en glicerol refinado es que el mercado de glicerol no lo puede
absorber. Con tantisimo glicerol disponible, su precio y las exportaciones de los Estados Unidos de América han
disminuido. Como resultado, gran parte del subproducto de glicerol bruto de la produccién de biodiésel se desecha o
se vende actualmente a un precio muy bajo.

Este problema puede continuar empeorando debido a que se espera que la produccion de biodiésel por los Estados
Unidos de América continde creciendo, con un objetivo de 400 millones de galones de produccién hacia el afio 2012.
A esta capacidad de produccioén, cada afio se produciran 3,5 millones de galones de glicerol bruto. Este glicerol
bruto se puede purificar mediante varias etapas, incluyendo destilacion a vacio, para producir glicerol de grado USP.
Sin embargo, el refinado del glicerol bruto es complejo y caro.

Un problema con el glicerol bruto procedente de una planta de biodiésel es que requiere una mejora costosa para
lograr un glicerol de grado técnico o de grado USP. Tipicamente, los productores de biodiésel acidificaran
ligeramente el glicerol bruto para eliminar acidos grasos a fin de facilitar la recuperacion y reciclaje del metanol. Se
deben de llevar a cabo etapas adicionales para convertir el glicerol bruto en un glicerol de alta pureza, tal como
glicerol USP. Estas etapas adicionales del procedimiento — que incrementan el coste a la hora de producir glicerol
USP — pueden incluir intercambio idnico y/o fraccionamiento. Habria incentivos de operacién y de costes de capital
significativos si el glicerol derivado del biodiésel se pudiese vender a un beneficio como producto o materia prima de
grado inferior, tal como glicerol acidulado, en lugar de necesitar purificacion.

El glicerol se puede convertir en propilenglicol mediante métodos bien conocidos, tales como hidrogenolisis. El
propilenglicol es una sustancia quimica de mercancia importante, con un mercado en crecimiento y con una
produccion anual de alrededor de 1 billon de libras en los Estados Unidos de América solo. Algunos usos tipicos de
propilenglicol son en resinas de poliéster insaturadas, fluidos funcionales (anticongelante, descongelante, y
transferencia de calor), sustancias farmacéuticas, alimentos, cosméticos, detergentes liquidos, humectantes del
tabaco, sabores y fragancias, cuidado personal, pinturas, y pienso para animales.

El documento DE 102007027372 describe un procedimiento para preparar 1,2-propanodiol mediante hidrogenacion
de glicerol por medio de hidrégeno gaseoso, en el que se hace reaccionar glicerol con hidrégeno en al menos “”
reactores interconectados de forma fluida Ry a R;, teniendo cada uno un catalizador de hidrogenacion, para formar

1,2-propanodiol.

Actualmente, las plantas de produccién de biodiésel necesitan métodos para obtener mayor ingreso a partir de este
subproducto de glicerol bruto. Si el glicerol natural bruto se pudiese convertir eficientemente en propilenglicol, esta
tecnologia se podria usar en plantas de produccion de biodiésel para incrementar la rentabilidad. Por lo tanto, existe
la necesidad de mejoras a los procedimientos existentes de glicerol a propilenglicol, de manera que los
procedimientos puedan operar eficiente y econémicamente usando materias primas de glicerol, incluyendo materias
primas de glicerol que se han mejorado minimamente.

SUMARIO DE LA INVENCION

La presente invencién proporciona procedimientos mejorados de conversion de glicerol que incluyen reactores que
son capaces de operar a un régimen de temperatura menor para mejorar de ese modo la selectividad por
propilenglicol, a la vez que se disminuye la selectividad de la reaccion por subproductos indeseados.

Un aspecto de esta invencion son métodos para convertir glicerol en propilenglicol, que comprenden las etapas de:
dirigir una corriente de alimentacion que contiene glicerol basico y un gas que contiene hidrégeno a una zona de
reaccion que incluye un lecho fijo de catalizador y al menos una zona de enfriamiento, en el que el reactor opera en
condiciones de conversion de glicerol suficientes para formar un producto de la zona de reaccién que incluye
propilenglicol; y dirigir un material de enfriamiento a la zona de enfriamiento, como se define en la reivindicacion 1.

DESCRIPCION DE LAS FIGURAS
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La Figura 1 es un esquema de una realizacion de procedimiento de esta invencion que incluye un reactor que
tiene multiples zonas de enfriamiento;

las Figuras 2-3 son graficas que demuestran el impacto de la temperatura del reactor sobre la conversion de
glicerol, la selectividad por el propilenglicol y la selectividad por subproductos; y

la Figura 4 es una grafica que demuestra el impacto de la variacion de las relaciones de alimentacion
Hz/glicerol sobre la conversion de glicerol y los rendimientos de productos.

DESCRIPCION DETALLADA DE LA INVENCION

La presente invencion se refiere a procedimientos y aparatos para convertir glicerol en propilenglicol. Haciendo
referencia ahora a la Figura 1, se muestra un procedimiento de conversion de glicerol que incluye un reactor 10 de
lecho catalitico fijo que tiene al menos dos lechos cataliticos 13 y al menos una zona 12 de mezclamiento de
enfriamiento que separa a los lechos cataliticos 13. En la Figura 1, el reactor incluye tres zonas 12, 12’ y 12" de
mezclamiento de enfriamiento. Una alimentacion 14 de glicerol basico se combina con una corriente 16 de gas que
contiene hidrégeno y se calienta hasta la temperatura de reaccion deseada. La alimentacion combinada calentada
se dirige hacia un reactor 10 y en contacto con al menos un catalizador de hidrogenolisis en condiciones de presion,
temperatura y velocidad espacial de conversion de glicerol para formar una corriente 20 de producto del reactor que
incluye propilenglicol. Ademas del reactor 10, el procedimiento mostrado en la Figura 1 también incluye un
separador 18 de alta presion. La corriente 20 de producto del reactor se dirige hacia el separador 18 de alta presion,
en el que se separa en una corriente de gas rica en hidrégeno y una corriente 24 de producto liquida que incluye
propilenglicol. La corriente 22 de gas rica en hidrogeno se comprime en el compresor 26 de reciclaje para formar una
corriente 28 de gas de reciclaje comprimida. Se combina hidrégeno 30 de repuesto con la corriente 28 de gas de
reciclaje comprimida para formar la corriente 16 de gas que contiene hidrégeno. El hidrégeno de repuesto se afiade
al procedimiento para sustituir al hidrégeno que ha reaccionado.

El gas que contiene hidrégeno de repuesto puede ser cualquier corriente gaseosa rica en hidrégeno que esta
disponible en el sitio del procedimiento. El gas que contiene hidrogeno de repuesto deberia incluir al menos 70% en
peso de hidrégeno, y preferiblemente al menos 85% de hidrégeno, y lo mas preferible al menos 95% de hidrégeno.
Ademas, el gas que contiene hidrogeno de repuesto puede ser hidrégeno puro. Finalmente, el gas que contiene
hidrégeno de repuesto deberia de estar libre de compuestos e impurezas que pudiesen tener un impacto sobre la
actividad del catalizador y/o sobre la selectividad de la reaccion.

El reactor 10 se carga con un catalizador solido. En el reactor 10 se puede cargar cualquier catalizador que se sabe
que es util para convertir glicerol en propilenglicol en presencia de hidrogeno. Los ejemplos de catalizadores utiles
incluyen cobre/cromita; cobre cinc y 6xido de cobre con BaO, MgO, CaO, y Mo como aditivos para la actividad o
estabilidad; mezclas de cobalto, cobre, manganeso y molibdeno. El catalizador mas preferido son catalizadores
heterogéneos tales como CoPdRe o NiRe sobre un soporte sélido tal como carbono, en el que los metales estan
reducidos. Los ejemplos de algunos catalizadores Utiles se describen en las patentes U.S. n* 6.479.713. 7.038.094;
6.982.328; 6.900.361; 6.841.085; 6.677.385; 6.570.043. El catalizador particularmente preferido son aquellos
descritos en la solicitud de patente U.S. serie n® 12/082.997.

La alimentacion de glicerol es tipicamente una alimentacion de glicerol acuoso. La alimentacion de glicerol acuoso
incluira tipicamente de 20 a 80% en peso de glicerol, y preferiblemente de 40 a 60% en peso de glicerol, siendo el
resto principalmente agua. Aunque en la presente invencion se puede usar cualquier tipo de alimentacion que
contiene glicerol, hay varios tipos generales de alimentacion de glicerol que se pueden dirigir a la zona de reaccion —
glicerol de grado de Farmacopea de los Estados Unidos de América (USP), glicerol de grado técnico, glicerol de
grado alimentario, y glicerol bruto acidulado. Ademas, la alimentacién de glicerol se ajusta a un pH basico, y
preferiblemente a un pH mayor que 10, y mas preferiblemente a un pH de 12, mediante la adicién de una base tal
como NaOH o KOH.

La alimentacion de glicerol basico se combina con hidrégeno, se calienta hasta las temperaturas de reaccion, y se
dirige a un reactor 10 de lecho fijo. El reactor 10 se hace funcionar, y las condiciones de conversion del glicerol
incluyen temperaturas de reaccion de entre 300°F (149°C) y 500°F (260°C), y preferiblemente entre 325°F (163°C) y
400°F (204°C). El volumen del catalizador del reactor sera suficiente para lograr una velocidad espacial horaria del
liquido (LHSV) de glicerol de 0,1-5,0 h”, basado en el caudal de alimentacién de glicerol seleccionado. Las
condiciones de reaccién incluyen ademas una presion del reactor de 400 a 2.400 psig (2.758 a 16.547 kPa
manomeétrica). El caudal de hidrogeno al reactor es tipicamente 2-20 moles de hidrogeno por mol de alimentacion de
glicerol al reactor 10.

La conversion de glicerol en propilenglicol es una reaccion exotérmica. De este modo, la temperatura de salida del
producto del reactor sera generalmente mayor que la temperatura de la alimentacion combinada dirigida al reactor
10. Se ha encontrado que el control cuidadoso de las condiciones del procedimiento, tales como temperatura en el
reactor del lecho fijo, puede conducir a un comportamiento éptimo del catalizador en términos de la selectividad por
la conversion de propileno y glicerol, asi como los productos producidos. La minimizacion de la produccion de
subproductos es critica para minimizar los costes de capital y de operaciones del sistema de purificacion del
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producto de reaccion. Dos de los subproductos principales, etilenglicol y 2,3-butanodiol, tienen puntos de ebullicion
muy préximos al propilenglicol. Por lo tanto, la minimizacion de su produccién minimiza los tamafios de vasijas, tales
como columnas de fraccionamiento, necesarias en el sistema de purificacion para separar los subproductos del
producto de propilenglicol.

La actual invencion incluye un reactor 10 disefiado para optimizar la conversion de glicerol en propilenglicol a la vez
que minimiza simultaneamente la producciéon de subproductos, muy especialmente etilenglicol y butanodioles, al
usar una o mas zonas 12 de mezclamiento de enfriamiento. El reactor 10 incluye ademas al menos una, y
preferiblemente una pluralidad de zonas 12 de mezclamiento de enfriamiento. Cada zona 12 de mezclamiento de
enfriamiento incluye una corriente 15 de enfriamiento que es dirigida a la zona 12 de mezclamiento de enfriamiento
situada entre lechos cataliticos 13 adyacentes.

El material de enfriamiento puede ser gas o liquido. Los gases utiles incluyen, pero no se limitan a, gas de hidrégeno
de repuesto, gas de hidrégeno de reciclaje, una combinacion de gas de hidrégeno de repuesto y gas de hidrégeno
de reciclaje, y cualesquiera otras corrientes gaseosas que estén facilmente disponibles en el sitio del procedimiento.
Un gas de enfriamiento preferido es hidrogeno debido a su disponibilidad en el procedimiento. A fin de usar
hidrégeno como gas de enfriamiento, el compresor de reciclaje necesitaria ser mas grande, y el gas que contiene
hidrégeno de reciclaje comprimido seria una fuente del gas de hidrégeno. Una fuente alternativa para el gas de
enfriamiento de hidrégeno seria el gas de hidrogeno de repuesto. En esta realizacion del procedimiento, el gas de
hidrogeno de repuesto se dirigiria inicialmente al procedimiento en una o mas zonas 12 de enfriamiento.

Como alternativa, se podria usar como enfriamiento una corriente de procedimiento liquida. Tal corriente de
procedimiento liquida incluye, pero no se limita a, corriente reciente, agua (reciclada de la seccién de purificacion de
productos), glicerol no convertido recuperado en la seccién de fraccionamiento, reciclaje del producto liquido
procedente del separador de alta presion, u otra corriente de producto o subproducto liquida recuperada en la
seccion de separacion.

El numero de lechos cataliticos 13 y zonas 12 de enfriamiento requeridos en el reactor 10 variara dependiendo del
grado de control de temperatura que se desea a lo largo de cada lecho catalitico 13. Generalmente, el incremento de
la temperatura a lo largo de cada catalizador se controlara a 10 (-12°C) a 80°F (27°C). Mas preferiblemente, el
incremento de la temperatura del catalizador se controlara de manera que no sea mayor que 10 a 40°F (-12 a 4°C).
Un experto en la técnica comprenderia faciimente que el diferencial de temperatura a lo largo de los lechos
cataliticos 13 se pueda controlar tanto mediante el volumen de la corriente de enfriamiento que se dirige a las zonas
12 de mezclamiento de enfriamiento como mediante el disefio de la altura de los lechos cataliticos 13, para
asegurarse de que la cantidad de enfriamiento del disefio es capaz de controlar el incremento de temperatura a lo
largo del lecho catalitico 13 del reactor en el intervalo deseado.

La corriente 15 de enfriamiento se inyecta en las zonas 12 de mezclamiento de enfriamiento de manera que se
puede combinar con los productos de reaccion intermedios y se puede distribuir uniformemente sobre los lechos
cataliticos 13 subsiguientes. A fin de mejorar la distribucion de vapor y liquido, las zonas 12 de mezclamiento de
enfriamiento pueden incluir distribuidores de liquidos y de gases. El enfriamiento de los productos intermedios del
reactor entre los lechos cataliticos permite que la temperatura del reactor se controle cuidadosamente a fin de evitar
que porciones del reactor funcionen a temperaturas elevadas, tales como temperaturas sustancialmente mayores
que 375°F (190°C), a las que pueden empezar a producirse incrementos potencialmente perjudiciales en la
conversion de subproductos.

A fin de incrementar la conversion de glicerol mientras se opera a menor temperatura, se puede incrementar el
volumen de catalizador. Esto se puede lograr haciendo mas grande al lecho catalitico fijo del reactor, y/o haciendo
funcionar mas tiempo el lecho catalitico fijo del reactor, y/o haciendo funcionar el reactor a una LHSV de glicerol
baja. Para un tamafo de lecho catalitico fijo, una menor LHSV significa menos rendimiento de glicerol.

EJEMPLO 1
A. Preparacion de catalizador

Un catalizador de Co/Pd/Re, que incluye 2,5% en peso de Co, 0,4% en peso de Pd, y 2,4% en peso de Re o Norit
ROX 0.8 — un carbdn activado por vapor extruido lavado con acido — se preparé usando los ejemplos de preparacion
del catalizador de la solicitud de patente U.S. serie n°® 12/082.997.

El catalizador se redujo a 320°C en H; antes del uso.
B. Operacién en planta piloto

Se realizaron ensayos de hidrogenaciéon de glicerol usando los catalizadores preparados anteriormente en una
planta piloto. La planta piloto incluyé un Unico reactor. El catalizador (150 cc) se cargo en el reactor con un material
diluyente solido inerte (95 cc) para diluir el lecho. El objetivo del diluyente es alargar el lecho catalitico para mejorar
las caracteristicas de flujo a través del lecho y extender el calor de reactor, permitiendo que el reactor funcione de
forma mas isotérmica. El lecho catalitico se cubrié con 40 cc de material inerte, para actuar como una seccién de
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precalentamiento.

El reactor se hizo funcionar en un modo de alimentacion de un solo paso sin reciclaje — la alimentacion de glicerol se
combina con hidrégeno del colector puro y se envia al reactor. Las alimentaciones de glicerol usadas en los diversos
ejemplos se exponen en la Tabla 1 mas abajo:

Tabla 1
Materia prima # Unidades 1
Composicién Glicerol USP
Sulfato sédico % en peso 0,00
Agua % en peso 58,9
NaOH % en peso 1,0
Glicerol % en peso 40,1
Total % en peso 100,0

La alimentacion de glicerol se ajusté a un pH de 12 usando NaOH antes del uso.

La temperatura del reactor de la planta piloto se controlé sumergiendo el reactor en un bafio agitado continuamente.
El efluente del reactor se dirigid a un separador de alta presion que funciona a la presién del reactor, que separo el
gas sin disolver de la fase liquida. El caudal de la corriente gaseosa que sale del separador de alta presion se midié
con un medidor de gas humedo. El liquido que sale del HPS se recogié como el producto liquido para analisis.

EJEMPLO 2

El catalizador del Ejemplo 1 anterior se cargd en la planta piloto descrita en el Ejemplo 1. También se uso la
alimentacion 1 de glicerol de la Tabla 1 anterior. El objetivo de este ensayo fue evaluar el impacto de la variaciéon de
la temperatura del reactor sobre la conversion de glicerol y las selectividades por los productos. En este ensayo, la
presion del reactor fue 1200 psig, la LHSV fue 1,17 h'1, la relacion de alimentacion molar Ha/glicerol fue 5,0, y el pH
de la alimentacién de glicerol se ajusté con NaOH al 1,0% en peso. Las temperaturas del reactor variaron de 356-
374°F (180-190°C). Este cambio relativamente pequefio en la temperatura de reacciéon tuvo un efecto muy
significativo sobre el comportamiento del catalizador, como se muestra en la Tabla 2 a continuacién y en las Figuras
2-3.

TABLA 2
Temperatura °C 180 185 190
Conversion de glicerol, % 81,4 88,4 92,5
Selectividad por propilenglicol, % en moles de C 93,4 91,3 88,1
Selectividad por etilenglicol, % en moles de C 2,6 2,8 3,1
Selectividad por butanodiol, % en moles de C 0,5 1,0 1,9

Para resumir los resultados tabulados, la conversion de glicerol disminuyd de -92,5% a -81,4% a medida que se
disminuy6 la temperatura de 374°F a 356°F (180-190°C). Sin embargo, la selectividad por propilenglicol aumento de
~88,1 % en moles de C a ~93,4% en moles de C. De forma mas importante, el funcionamiento a 356°F (180°C) en
lugar de 374°F (190°C) tuvo un impacto significativo sobre la produccion de subproductos. Tanto la selectividad por
2,3-butanodiol como la selectividad por etilenglicol fueron menores a menor temperatura. De hecho, como se
muestra en la Figura 3, la selectividad por etilenglicol en % en moles de C fue alrededor de 3 a 190°C, y cayo hasta
2,6 a 180°C. De forma similar, la selectividad por butanodiol en % en moles de C fue casi 2 a 190°C, y cayo
significativamente por debajo de 1,0 a 180°C. Este resultado demuestra que la minimizacion del incremento de
temperatura en los agentes reaccionantes a lo largo del lecho fijo de catalizador tendra un impacto muy beneficioso
sobre la minimizacién de la produccidon de subproductos indeseados y la maximizacion de los rendimientos de
propilenglicol. En este caso, la cantidad de los subproductos con los puntos de ebullicion préximos al punto de
ebullicion de propilenglicol (por ejemplo butanodioles) es suficientemente baja de manera que el producto de
propilenglicol se puede vender como tal sin necesitar una etapa de pulido para separar los butanodioles de puntos
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de ebullicion préximos del propilenglicol.
EJEMPLO 3

El objetivo de este ejemplo fue determinar si hubo algun impacto perjudicial sobre el comportamiento del catalizador
al operar el reactor a mayores relaciones de Ha:glicerol que podrian estar presentes en un reactor enfriado de gas
hidrégeno. Este ejemplo uso el catalizador del Ejemplo 1 y la alimentaciéon 1 de glicerol de la Tabla 1 en la planta
piloto del Ejemplo 1. El reactor de la planta piloto se hizo funcionar en condiciones que incluyen una presion de 1200
psig, una LHSV de 1,17 h™, y una temperatura de 356°F (180°C). El pH de la alimentacion de glicerol se ajusto a 12
con una disolucién al 1,0% en peso de NaOH.

Las relaciones de Hy/glicerol variaron de 2,5-15 mol/mol. En la Figura 4 se encuentra una grafica de los resultados
de variar esta relacion sobre la conversion de glicerol y los rendimientos de productos. Los resultados representados
graficamente demuestran que el incremento de la cantidad de hidrégeno en la alimentacion del reactor tuvo poco
impacto sobre la selectividad por propilenglicol y mejoré realmente la conversion de glicerol a la vez que redujo
ligeramente la selectividad por etilenglicol. Este resultado muestra que el hidrégeno se puede usar como un gas de
enfriamiento sin que tenga un impacto perjudicial sobre las selectividades de los productos de reaccién o sobre la
conversion de glicerol.
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REIVINDICACIONES
1. Un método para convertir glicerol en propilenglicol, que comprende las etapas de:

dirigir una corriente (14) de alimentacion que contiene glicerol basico y un gas (16) que contiene hidrogeno a
una zona (10) de reaccién que comprende al menos dos lechos cataliticos (13) separados mediante una zona
(12) de mezclamiento de enfriamiento, en el que la zona (10) de reaccién funciona en condiciones de
conversion de glicerol suficientes para formar un producto (20) de la zona de reaccién que comprende
propilenglicol; y

dirigir un material de enfriamiento a la zona de mezclamiento de enfriamiento, en el que el material de
enfriamiento se dirige a la zona (12) de mezclamiento de enfriamiento para evitar que la temperatura aumente
a lo largo de al menos un lecho catalitico (13) en una temperatura de mas de 10 a 80°F (6 a 44°C).

2. El método de la reivindicacion 1, en el que el material de enfriamiento es un gas que se selecciona del grupo que
consiste en un gas que contiene hidrogeno de repuesto, un gas que contiene hidrégeno de reciclaje, y sus
combinaciones.

3. El método de la reivindicacion 1, en el que el material de enfriamiento liquido se selecciona del grupo de liquidos
que consisten en alimentacion de glicerol basico, agua, agua de reciclaje procedente de la seccion de purificacion
del producto, glicerol sin convertir procedente de la seccién de purificacion de producto, producto liquido del
separador de alta presion, cualquier corriente de producto o subproductos recuperada en la seccion de purificacion
de productos, y sus combinaciones.

4. El método de la reivindicacion 1, en el que el material de enfriamiento se dirige a la zona (12) de mezclamiento de
enfriamiento para evitar que la temperatura aumente a lo largo de al menos un lecho catalitico (13) en una
temperatura de mas de 10 a 40°F (6 a 22°C).

5. El método de la reivindicacion 1, en el que el material de enfriamiento es gas de hidrégeno de repuesto o gas de
reciclaje, y en el que la relacion Hy/glicol del reactor a la salida del reactor es de 2 a 20 moles/moles.

6. El método de la reivindicacién 1, en el que el reactor se hace funcionar a una temperatura que no excede 374°F
(190°C) en la entrada de cualquier lecho catalitico.
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