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DESCRIPCION
Procedimiento continuo de escision oxidativa de aceites vegetales.

La presente invencion se refiere a un procedimiento continuo para la escision oxidativa de aceites vegetales que
contienen triglicéridos de &acidos carboxilicos insaturados para obtener acidos carboxilicos saturados, que
comprende las etapas siguientes:

a) suministrar a un primer reactor por lo menos un aceite vegetal, un compuesto oxidante y un catalizador capaz
de catalizar la reaccion de oxidacion del doble enlace olefinico para obtener un compuesto intermedio que
contiene dioles vecinales, y

b) suministrar a un segundo reactor dicho compuesto intermedio, un compuesto que contiene oxigeno y un
catalizador capaz de catalizar la reaccion de oxidacién de los dioles vecinales a grupos carboxilicos, para
obtener acidos saturados monocarboxilicos (i) y triglicéridos que contienen acidos carboxilicos saturados con
mas de una funcion acido (ii);

c) separar los acidos monocarboxilicos saturados (i) de los triglicéridos que presentan méas de una funcién acido

(ii);

d) hidrolizar en un tercer reactor los triglicéridos con mas de una funcién &cido (ii) para obtener glicerol y &cidos
carboxilicos saturados con mas de una funcién acido,

teniendo lugar las operaciones de suministro de reactivos y retirada de productos simultdneamente durante todo el
procedimiento, y permaneciendo las condiciones de procedimiento sustancialmente invariables en cada etapa del
procedimiento.

En la bibliografia se conocen procedimientos para la escision oxidativa de aceites vegetales que contienen
triglicéridos de acidos carboxilicos insaturados.

Por ejemplo, la solicitud de patente WO2008/138892 describe un procedimiento por lotes para la escision oxidativa
de aceites vegetales, caracterizado por que las reacciones de oxidacion se llevan a cabo sobre aceites no
modificados, sin la adicion de disolventes organicos y en presencia de cantidades limitadas de agua (agua:diol <
1:1).

El documento US n° 4.606.863 describe un procedimiento para la preparacion de &cidos carboxilicos que comprende
someter un producto de reaccion de oxidacién, producido mediante la reaccién de peréxido con un compuesto
insaturado, a una reaccion de oxidacion por oxigeno o un gas que contiene oxigeno en presencia de un catalizador
que comprende un compuesto de metal pesado junto con un compuesto de bromo y/o cloro.

El documento WO 2007/039481 da a conocer un procedimiento de escision oxidativa en dos etapas para la
produccion de acidos carboxilicos y sus derivados, caracterizado por la ausencia de disolvente organico y por una
relacion de agua/diol en la etapa b) menor de 1:1.

El documento WO 94/10122 da a conocer un procedimiento que comprende una reaccion de oxidacion de &cidos
grasos insaturados o sus correspondientes derivados para obtener un diol como producto intermedio, y una reaccion
de oxidacion de dicho diol con oxigeno o un gas que contiene oxigeno, catalizada por un compuesto de cobalto. El
producto intermedio no necesita ningan tratamiento de purificacion antes de afiadir agua, catalizador y agente
oxidante a fin de llevar a cabo la segunda reaccion de oxidacion. El agua se afiade con el fin de obtener una relacién
de pesos de agua/diol comprendida entre 5:1y 1:1.

Las reacciones de oxidacion descritas son significativamente exotérmicas y requieren un control constante, junto con
la eliminacién adecuada del calor generado a fin de evitar un aumento excesivo de la temperatura.

En particular, la fase de oxidacion de los atomos de carbono insaturados para formar dioles vecinales esta sujeta a
un riesgo de descomposicion explosiva del peréxido utilizado como agente oxidante, dado que el perdxido es muy
inestable en condiciones de temperatura elevada.

Por otra parte, otro limite del procedimiento en su conjunto esté relacionado con la acumulacién accidental de
agente oxidante, que puede causar una aceleracion repentina de la reaccion, con el consiguiente aumento
descontrolado de la temperatura. Dicha acumulacién puede depender de una velocidad de reaccion baja o de la
dificultad de mezclar los agentes de oxidacion con los reactivos.

En la etapa de escision oxidativa de los dioles vecinales, por ejemplo, surgen importantes dificultades en el
mezclado, dado que, en las condiciones utilizadas, los reactivos forman una fase liquida que se caracteriza por una
viscosidad elevada, mientras que el agente oxidante se encuentra en fase gaseosa.
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Ademas, el mecanismo de la reaccion de escision oxidativa de los dioles vecinales con oxigeno ha demostrado ser
de tipo radicalario. Este tipo de reaccion presenta un tiempo de induccion, en el que debe alcanzarse la
concentracion adecuada de radicales antes de iniciarse la reaccion; tras este periodo, la reaccion empieza a
propagarse exponencialmente y sin control, con la formacion de subproductos con diferentes longitudes de cadena
debido a la falta de selectividad.

Para superar los inconvenientes mencionados anteriormente, se ha desarrollado el presente procedimiento continuo
para la produccion de acidos carboxilicos a partir de aceites vegetales. En dicho procedimiento, cada una de las
reacciones de oxidacion se lleva a cabo de forma continua y no en un procedimiento por lotes.

El término “continuo” se refiere a un procedimiento en el que las operaciones llevadas a cabo para suministrar los
reactivos y para extraer los productos tienen lugar simultdneamente durante todo el procedimiento y en el que, en
todas las etapas, las condiciones del procedimiento (es decir, temperatura, presion, caudal, etc.) permanecen
sustancialmente invariables.

El procedimiento continuo segin la presente invencidon se puede controlar de forma mas efectiva que los
procedimientos conocidos, por lo que es posible suministrar concentraciones elevadas de agente oxidante en
condiciones seguras durante la etapa a) del procedimiento.

Ademas, el procedimiento continuo segln la presente invencion resuelve las dificultades de mezclado del agente
oxidante durante la reacciéon de escisién oxidativa de los dioles, derivadas de la elevada viscosidad de la mezcla de
reaccion. De hecho, en dicho procedimiento, durante toda la etapa b), la mezcla de reaccién contiene un alto
porcentaje de productos de reaccidon que, como son mas fluidos que los reactivos, contribuyen a disminuir
significativamente la viscosidad del sistema.

En el procedimiento continuo segun la presente invencion, también es posible mantener la concentracion de
radicales durante la etapa b) constante y baja, lo que limita la formaciéon de subproductos y hace aumentar el
rendimiento de la reaccion.

A continuacién se describe el procedimiento segin la presente invencion con mayor detalle haciendo referencia a las
figuras 1-2, en las que:

- Lafigura 1 es un diagrama de flujo del procedimiento segun la presente invencion; y
- Lafigura 2 es un diagrama de la planta en la que se lleva a cabo el procedimiento.

En particular, la presente invencién se refiere a un procedimiento continuo para la escision oxidativa de aceites
vegetales que contienen triglicéridos de acidos carboxilicos insaturados a fin de obtener acidos carboxilicos
saturados, que comprende las siguientes etapas:

a) suministrar a un primer reactor continuo (1), por lo menos, un aceite vegetal y un compuesto oxidante en
presencia de un catalizador capaz de catalizar la reaccion de oxidacion del doble enlace olefinico para obtener
un compuesto intermedio que contiene dioles vecinales; y

b) suministrar a un segundo reactor continuo (2) dicho compuesto intermedio, oxigeno o un compuesto que
contiene oxigeno, y un catalizador capaz de catalizar la reaccion de oxidacion de dichos dioles a grupos
carboxilicos, para obtener acidos saturados monocarboxilicos (i) y triglicéridos que contienen &acidos
monocarboxilicos saturados con mas de una funcién acido (ii);

c) transferir el producto de la etapa b) a un aparato (3) adecuado para separar los acidos monocarboxilicos
saturados (i) de los triglicéridos que tienen mas de una funcion acido (ii);

d) hidrolizar en un tercer reactor (4) dichos triglicéridos (ii) para obtener glicerol y acidos carboxilicos saturados
con méas de una funcidn acido.

El material de partida para el procedimiento segun la presente invencién es un aceite vegetal, o una mezcla de
aceites vegetales, que contiene triglicéridos de &cidos grasos insaturados. Estos aceites vegetales se refieren a
productos prensados no modificados o a un aceite que ha sido sometido a modificaciones quimicas o quimicofisicas,
tales como tratamientos de depuracidn u operaciones enzimaticas de enriquecimiento. Entre los ejemplos de aceites
vegetales se incluyen: aceite de soja, aceite de oliva, aceite de ricino, aceite de girasol, aceite de cacahuete, aceite
de maiz, aceite de palma, aceite de jatrofa, aceite de cufea, aceites de brasicaceas, tal como Crambe abyssinica,
Brassica carinata, Brassica napus (colza), Lesquerella, y otros aceites con un alto contenido de &cido
monoinsaturado. Resulta particularmente ventajoso el uso de aceite de girasol y de aceites de brasicaceas. Resulta
aun mas ventajoso el uso de aceite de girasol con un alto contenido de &cido oleico y de aceites de brasicaceas con
un alto contenido de &acido erdcico.
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Los triglicéridos pueden contener acidos carboxilicos tanto monoinsaturados como poliinsaturados. Entre los
ejemplos de acidos carboxilicos insaturados se incluyen: acido 9-tetradecenoico (acido miristoleico), acido
9-hexadecenoico (acido palmitoleico), acido 9-octadecenoico (acido oleico), acido 12-hidroxi-9-octadecenoico (acido
ricinoleico), acido 9-eicosenoico (acido gadoleico), acido 13-docosenoico (&cido erucico), acido 15-tetracosenoico
(4cido nervonico), acido 9,12-octadecadienoico (acido linoleico) y acido 9,12,15-octadecatrienoico (acido linolénico).

Son particularmente preferidos los acidos carboxilicos monoinsaturados. En el procedimiento segun la presente
invencion, resulta particularmente ventajoso utilizar acido oleico y &cido erdcico. En estos casos, como acido
monocarboxilico saturado se obtiene &cido pelargénico con rendimientos elevados.

En el procedimiento segln la presente invencidn, los reactores 1y 2 utilizados para llevar a cabo las etapas a) y b)
son reactores continuos preferentemente conectados entre si mediante una bomba de engranajes. La utilizacion de
estos reactores continuos permite una reduccion de los volimenes de reaccion, lo que facilita el intercambio de
calor.

En una forma de realizacion preferida del procedimiento, los reactores 1y 2 son de tipo CSTR (reactor continuo de
tanque agitado). Ventajosamente, cada uno de los CSTR 1 y 2 puede sustituirse por diversos reactores del mismo
tipo dispuestos en serie, o que determina un aumento de la relacidon superficie/volumen (y facilita ain mas, en
consecuencia, el intercambio de calor durante la reaccion) y la reduccion del volumen de reaccion total.

En la etapa b) se utilizan ventajosamente reactores continuos de tipo gas/liquido. Preferentemente, se utilizan
reactores de bucle de chorro (bucle CSTR), que facilitan el contacto entre el agente oxidante en fase gaseosa y la
mezcla de reaccion en fase liquida.

Las dos etapas a) y b) se llevan a cabo preferentemente sin la adicion de disolventes organicos. El producto
intermedio obtenido como salida del reactor (1) se suministra de forma continua, preferentemente mediante una
bomba de engranajes, al reactor (2), donde se deja reaccionar con oxigeno 0 un compuesto que contiene oxigeno
sin necesidad de llevar a cabo ningun tratamiento previo de purificacion.

En una forma de realizacion preferida del procedimiento segun la presente invencion, al final de la etapa a) no se
elimina el catalizador.

En una forma de realizacion preferida del procedimiento, la etapa b) se lleva a cabo sin adicion de agua,
exceptuando el agua en la que esté disuelto el catalizador. Ventajosamente, durante toda dicha etapa b), la relacién
de pesos fase acuosa/fase organica se mantiene por debajo de 1:3.

La sustancia oxidante utilizada para llevar a cabo la etapa a) del procedimiento segun la presente invencion se
selecciona preferentemente entre tetréxido de osmio, permanganatos, peroxido de hidrégeno, hidroperdxidos de
alquilo y acidos percarboxilicos, tales como, por ejemplo, acido perférmico, acido peracético o acido perbenzoico.
Mas preferentemente, dicha sustancia oxidante es una solucién acuosa de peroxido de hidrégeno en una
concentracion comprendida entre el 30% y el 80% (p/p), preferentemente entre el 40% y el 70%, y aun mas
preferentemente entre el 49% y el 65%.

En el procedimiento continuo segun la presente invencion, es posible utilizar soluciones de perdxido de hidrégeno
incluso en concentraciones muy altas. De hecho, la naturaleza continua del procedimiento permite que la
concentracion de peréxido se mantenga constante durante la reaccion, lo que evita los peligrosos fenémenos de
acumulacién del mismo que, en cambio, pueden darse durante las reacciones por lotes. Sorprendentemente, el
presente solicitante ha descubierto que la concentracion de H,O, durante el procedimiento continuo segun la
presente invencion es incluso menor que la observada durante un procedimiento por lotes llevado a cabo con una
concentracion inicial menor de peréxido de hidrégeno.

La utilizacion de soluciones de peroxido de hidrogeno a concentraciones elevadas tiene la ventaja de que se
introducen menores cantidades de agua de dilucion en la mezcla de reaccion.

El diol resultante de la etapa a) y que sale del reactor 1 se suministra al reactor 2, donde se hace reaccionar, en la
etapa b), con oxigeno o con un compuesto que contiene oxigeno. Resulta particularmente ventajoso utilizar aire.
También se puede utilizar aire enriquecido en oxigeno.

El catalizador de la etapa a) pertenece al grupo de los elementos de transicion. Ventajosamente, se utilizan Fe, Mn,
Mo, Nb, Os, Re, Ti, V, W, Zr y sus &cidos, sales alcalinas y complejos como catalizadores en fase homogénea o
heterogénea, opcionalmente en una forma soportada o nanoestructurada. Resulta particularmente preferida la
utilizacion de &cido tungstico o acido fosfotingstico. Dicho catalizador estd presente en cantidades comprendidas
entre el 0,03% y el 3% en moles, preferentemente entre el 0,05% y el 1,8% en moles, y aun mas preferentemente
entre el 0,06% y el 1,5% en moles con respecto a los moles totales de insaturaciones. En una forma de realizacién
preferida del procedimiento, el catalizador se puede suministrar en forma de solucién en un disolvente no organico.
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Con respecto al catalizador de la etapa b), pertenece al grupo de los elementos de transicion. Ventajosamente, se
utilizan Ce, Cr, Co, Cu, Mn, Mo, Re, Os, V y W y sus acidos, sales alcalinas y complejos como catalizadores en fase
homogénea o heterogénea, opcionalmente en una forma soportada o nanoestructurada. Resulta particularmente
preferida la utilizacion de sales de cobalto, tales como acetato, cloruro, sulfato, bromuro y nitrato, que se utilizan en
cantidades comprendidas entre el 0,05% y el 3% en moles, preferentemente entre el 0,1% y el 2% en moles e
incluso mas preferentemente entre el 0,3% y el 1,5% en moles con respecto al diol producido en la etapa a). Resulta
particularmente preferida la utilizacion de acetato de cobalto y cloruro de cobalto.

Se puede afiadir un acido inorganico al catalizador de la etapa b). Entre los ejemplos de acidos inorganicos se
incluyen el acido fosforico, el &cido sulfarico, el &cido clorhidrico y el &cido perclérico, y sus mezclas.

La fase de inicio del procedimiento continuo segun la presente invencion se puede llevar a cabo mediante la adicion
de una pequefia cantidad del compuesto intermedio obtenido en la etapa a), dado que los dioles contenidos en el
mismo facilitan la activacion de la reaccion. Dicho compuesto intermedio se puede afiadir en una cantidad < 5%,
preferentemente < 3% en peso con respecto al aceite de partida.

Ventajosamente, durante la etapa a) del procedimiento segin la presente invencion, se hacen fluir nitrogeno o aire
para eliminar una parte del agua producida en el procedimiento. De este modo se evita la dilucion excesiva del H205.
Una alternativa al flujo de estos gases es la evaporacién con vacio.

La temperatura de reaccion de la etapa a) y la etapa b) del presente procedimiento estd comprendida
ventajosamente entre 45°C y 95°C, preferentemente entre 50°C y 90°C.

La temperatura de reaccion de la etapa a) esta comprendida ventajosamente entre 55°C y 80°C.

La temperatura de reaccién de la etapa b) estd comprendida ventajosamente entre 55°C y 90°C, y aun mas
ventajosamente entre 60°C y 70°C.

Ventajosamente, para llevar a cabo la etapa a) y la etapa b) del presente procedimiento, el tiempo medio de
retencion en el reactor esta comprendido entre 2 y 8 horas.

En una forma de realizacion preferida del procedimiento, el producto intermedio obtenido en la etapa a) se
suministra directamente al reactor en el que se lleva a cabo la etapa b). De hecho, se ha descubierto,
sorprendentemente, que suministrando el producto intermedio directamente al reactor de escision oxidativa, este
tiempo de reaccion se reduce con respecto a la reaccion por lotes debido a la mayor reactividad de este producto
intermedio. Este aumento de la reactividad también determina un aumento significativo del rendimiento de la
reaccion.

El procedimiento segun la presente invencion se puede llevar a cabo ventajosamente a presiéon atmosférica o, en
cualquier caso, a presiones parciales de oxigeno bajas, con lo que resulta particularmente ventajoso en términos de
produccion industrial.

Preferentemente, la etapa a) se lleva a cabo a presion atmosférica o bajo un ligero vacio.
Preferentemente, la etapa b) se lleva a cabo con aire a una presion < 50 x 10° Pa, preferentemente < 25 x 10° Pa.
Ventajosamente, la fase acuosa del producto obtenido como salida de la etapa b) se separa de la fase organica.

Ventajosamente, la separacién de la fase organica se puede llevar a cabo por centrifugacion continua con un
separador de discos u otras técnicas de separacion establecidas.

Opcionalmente, puede afiadirse una pequefia cantidad de disolvente organico para mejorar la separacion de las dos
fases.

La fase acuosa contiene los catalizadores de las etapas a) y b), que se pueden recuperar y opcionalmente reciclar
como catalizadores para la etapa b). La fase organica es un aceite transparente que consiste en una mezcla que
comprende esencialmente acidos monocarboxilicos saturados y triglicéridos que contienen &cidos carboxilicos
saturados con mas de una funcién acido, acidos monocarboxilicos saturados presentes en la mezcla de partida y
diol vecinal, formado durante la etapa a).

En una forma de realizacion preferida del procedimiento, en la que se utiliza aceite con alto contenido de &cido
oleico como material de partida, la fase organica estd compuesta sustancialmente por acido pelargénico y
triglicéridos de acido azelaico, palmitico, estearico y dihidroxiesteérico.
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En otra forma de realizacion preferida del procedimiento, en la que se utilizan aceites con alto contenido de acido
ericico como material de partida, la fase organica estd compuesta sustancialmente por acido pelargénico y
triglicéridos de acido azelaico, brasilico, palmitico, estearico, dihidroxiesteérico y dihidroxibehénico.

En la etapa c) del procedimiento segun la presente invencion, la fase organica obtenida como producto de escision
oxidativa se suministra a un aparato (3) adecuado para separar los acidos monocarboxilicos saturados de los
triglicéridos que contienen acidos carboxilicos saturados con mas de una funcion carboxilico. La separacion se lleva
a cabo ventajosamente por procesos de destilacion. Resultan preferidos los procesos de destilacién que no someten
la mezcla obtenida en la etapa b) a una tensién térmica elevada, tal como la destilaciéon en corriente de vapor, la
destilacion en pelicula fina, la destilacién de pelicula descendente o la destilacion molecular. Ventajosamente, la
mezcla de acidos monocarboxilicos evaporados se puede someter a una destilacion fraccionada adicional para
obtener &cidos monocarboxilicos con un mayor grado de pureza.

En una forma de realizacion preferida del procedimiento, los acidos monocarboxilicos se separan de los triglicéridos
por destilacion utilizando evaporadores de pelicula fina.

Los triglicéridos que contienen &cidos carboxilicos saturados con mas de una funcién acido, presentes en la fase
organica residual, se hidrolizan a su vez para formar glicerol y acidos carboxilicos saturados en la etapa d) del
procedimiento (reactor 4). La reaccion de hidrdlisis se puede llevar a cabo por diferentes técnicas, tales como
Unicamente con agua, con resinas de intercambio i6nico de acido fuerte o catalizando la reaccién con enzimas.

En el caso de la hidrdlisis con agua, la reaccion tiene lugar a temperaturas comprendidas entre 150°C y 350°C,
preferiblemente entre 180°C y 320°C, a la correspondiente presion de equilibrio de vapor, con o sin la adicion de un
catalizador y con una relacion agua/aceite comprendida preferentemente entre 0,5:1 y 5:1.

La hidrdlisis con resinas de intercambio i6nico de &cido fuerte se lleva a cabo a una temperatura de 100-140°C. Son
ejemplos de resinas adecuadas las de tipo Amberlyst® y Amberlite® (ambas producidas por Rohm y Haas Co.).

En el caso de una reaccion catalizada por enzimas (lipasas), resulta ventajoso utilizar lipasas seleccionadas dentro
del grupo que comprende: Candida cylindracea, Candida antarctica, Pseudomonas sp., lipasa pancreética porcina,
Candida rugosa, Geotrichum candidum, Aspergillus niger, Mucor miehei, Rhizopus arrhizus, Rhizopus delemar,
Rhizopus niveus, Chromobacterium viscosum, Thermomyces lanuginosus, Penicillium cyclopium.

En una forma de realizacién preferida del procedimiento segun la presente invencion, la reaccién de hidrdlisis se
lleva a cabo en régimen continuo utilizando Gnicamente agua a 260-300°C, en un reactor de flujo de pistén tubular,
con un tiempo de reaccion comprendido preferentemente entre 1 minuto y 1 hora, preferentemente entre 3 minutos y
30 minutos. La relacion fase acuosa/fase organica estd comprendida entre 1:1y 3:1.

Tras la hidrolisis, se obtienen una fase organica y una fase acuosa que contiene glicerol. Ventajosamente, la fase
acuosa se separa y se concentra para recuperar el glicerol mediante técnicas de separacion bien establecidas.

La fase orgénica contiene principalmente acidos carboxilicos saturados con méas de una funcién acido. También
estan contenidos en la fase organica acidos monocarboxilicos, liberados tras la reaccion de hidrdlisis, un diol y un
residuo de reaccién que consiste en oligbmeros.

Ventajosamente, los &cidos carboxilicos se separan del diol y el residuo por destilacion en un evaporador de pelicula
fina o por destilacion molecular.

El diol y el residuo separados se pueden utilizar, por ejemplo, como biocombustible, o reciclarse hacia el reactor de
escision oxidativa 2 (etapa b).

A continuacion, los &cidos carboxilicos evaporados se someten ventajosamente a destilacion en columna para
separar los acidos monocarboxilicos de bajo peso molecular, purificAndose de este modo los acidos carboxilicos
saturados con mas de una funcién 4cido.

En una forma de realizacion preferida del procedimiento segln la presente invencion, estos acidos carboxilicos se
purifican adicionalmente de los &cidos monocarboxilicos con alto peso molecular por extraccion con agua.

En una forma de realizacion preferida del procedimiento segln la presente invencion, estos acidos carboxilicos se
purifican adicionalmente por cristalizacion fraccionada mediante una columna de lavado (cristalizacion por fusion)

Segun el tipo de aceites vegetales utilizados como material de partida, se pueden obtener diferentes acidos
carboxilicos saturados con mas de una funcién acido, tales como: acido oxalico, acido malénico, acido succinico,
acido glutarico, &acido adipico, &cido pimélico, acido subérico, &cido azelaico, &cido sebécico, acido
undecanodicarboxilico, éacido dodecanodicarboxilico, &acido brasilico, &cido tetradecanodicarboxilico, &cido
pentadecanodicarboxilico.



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2606 132 T3

En una forma de realizacion preferida del procedimiento segin la presente invencién, se obtiene principalmente
acido azelaico a partir de la reaccion de escision oxidativa de aceites con alto contenido de &cido oleico.

En otra forma de realizacion preferida del procedimiento, se obtiene principalmente acido brasilico a partir de la
reaccion de escision oxidativa de aceites con alto contenido de acido erucico.

A continuacion se describe el procedimiento de la presente invencion segun los siguientes ejemplos no limitativos y
las figuras 3-5, en las que:

- la figura 3 es un diagrama que representa la concentracién de peroxido de hidrégeno en la mezcla de
reaccion durante la etapa a) del ejemplo 1 (procedimiento continuo segun la presente invencion con una
concentracion inicial de H,O- del 60%);

- lafigura 4 es un diagrama que representa la concentracion de perdxido de hidrogeno a lo largo del tiempo
durante la etapa a) del ejemplo 2 comparativo (procedimiento por lotes con una concentracion inicial de H.O»
del 60%);

- lafigura 5 es un diagrama que representa la concentracion de peroxido de hidrogeno a lo largo del tiempo
durante la etapa a) del ejemplo 3 comparativo (procedimiento por lotes con una concentracion inicial de H,O»
del 50%).

La concentracion (p/p) de peréxido de hidrégeno en la mezcla de reaccion se puede determinar por técnicas bien
conocidas en la técnica. La concentraciéon de peroxido de hidrégeno de los ejemplos 1-3 se determiné de acuerdo
con el método descrito en la solicitud de patente WO 02/063285.

Ejemplo 1

Etapa a)

Las siguientes sustancias se suministraron continuamente a un CSTR con una capacidad de trabajo de 100 I,
equipado con un agitador y con un sistema adecuado de regulacion de la temperatura:

- aceite de girasol con alto contenido de &cido oleico (82% &cido oleico, 10% acido linoleico, 3,5% &acido
estearico; caudal de 12,5 kg/h)

- solucién acuosa de peréxido de hidrogeno al 60% (caudal de 2,9 kg/h);

- acido tungstico (H,WO,) (caudal de 38 g/h; 0,35% en moles con respecto a los moles de insaturaciones).

La reaccion se llevé a cabo a una temperatura constante de 62°C y con vacio (presién absoluta de 0,10-0,20 x 10°
Pa) para evaporar el agua suministrada junto con el peréxido de hidrégeno; el gas evaporado se recogid y se

condenso (aproximadamente 1,25 kg/h de agua).
La figura 3 representa la concentracion global de perdxido de hidrogeno durante la etapa a).

Como puede apreciarse en la figura 3, la concentracién global de perdxido de hidrégeno en el reactor fue constante
y de aproximadamente 2 g/kg.

El producto intermedio que contenia dioles vecinales se descargd continuamente del reactor y se suministré a la
etapa b) mediante una bomba de engranajes ajustada para mantener un nivel constante en el reactor, con un caudal
de aproximadamente 14 kg/h.

Etapa b)

La etapa b) se llevo a cabo en un reactor de bucle de chorro con una capacidad de trabajo de 100 |, equipado con
una bomba de recirculacién de 4 m%h y un intercambiador de calor. El producto intermedio de la etapa a) se
suministré continuamente con un caudal de 14 kg/h junto con:

- acetato de cobalto (Co(CH3COOH),-4H,0) disuelto en una corriente acuosa (caudal de 4 kg/h) procedente en
parte del reciclaje de la solucién catalitica (aproximadamente 2 kg/h);

- aire a presion (20 x 10° Pa; caudal de 13 kg/h a 16 kg/h).

El caudal de aire se ajust6 para mantener un contenido de O, constante (aproximadamente 10-12%) a la salida del
reactor.
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La reaccion se llevé a cabo a 72°C y a una presion de 20 x 10° Pa, manteniendo constante el volumen de reaccién
en 60 |.

La viscosidad del producto intermedio de la etapa a) a 72°C fue de 300 cP. La viscosidad de la mezcla de reaccion
durante la etapa b) se mantuvo constante a aproximadamente 35 cP.

La reaccién comenzé instantaneamente; el tiempo de reaccion fue de aproximadamente 3 h'y 30 min.

La mezcla de reaccion de la etapa b) se descargd de forma continua del reactor de bucle de chorro y se suministro a
una centrifuga liquido/liquido para separar la fase oleosa de la fase acuosa. Se obtuvieron aproximadamente 16 kg/h
de un producto oleoso.

Etapa c)

La fase oleosa separada se sec0 y se desgasifico, y a continuacion se transfirid a un evaporador de pelicula fina. La
fase de vapor producida en el evaporador contenia esencialmente acidos monocarboxilicos y se fraccion6 en una
columna de rectificacién a fin de separar el acido pelargonico de los acidos monocarboxilicos mas ligeros. El
componente principal de la fraccion de acidos monocarboxilicos mas ligeros (subproductos de la reaccion de
escision oxidativa) fue el &cido octanoico.

Se obtuvieron aproximadamente 4,5 kg/h de fase de vapor que contenia acidos monocarboxilicos (acido pelargénico
bruto), de los que 4,2 kg/h eran &cido pelargénico con un titulo de méas del 99%. La corriente de 4,5 kg/h de acido
pelargénico bruto contenia aproximadamente 0,13 kg/h de acido octanoico.

En la parte inferior del evaporador se extrajo una corriente organica de aproximadamente 10,3 kg/h, que contenia
como componentes principales triglicéridos con mas de una funcion carboxilica.

Etapa d)

La corriente organica se bombe6 a presion elevada a un reactor de hidrdlisis de tipo de flujo de piston tubular, donde
se mezcld con una corriente de agua precalentada. El caudal total de la mezcla agual/aceite fue de
aproximadamente 33 kg/h.

El reactor funciona en condiciones de 300°C y 105 x 10° Pa, con un tiempo de reaccién de 20 min.

La mezcla de reaccién hidrolizada se enfrio a 2-5°C. Se obtuvo una suspension solido/liquido, de la que se separo la
fase acuosa que contenia glicerol mediante una centrifuga continua de filtracion sélido/liquido.

Tras el secado y la desgasificacion, la fase orgéanica, rica en acido azelaico, se transfirié a un evaporador de pelicula
fina. En la parte inferior del evaporador se extrajo una corriente de liquido de 2,8 kg/h que consistia en una mezcla
de productos saturados.

La fase de vapor se suministr6 a una columna de rectificacién, en la que se destilé una corriente de 0,8 kg/h, que
consistia en una mezcla de acidos monocarboxilicos ligeros con un contenido de &cido pelargénico de
aproximadamente el 70% en peso. Se obtuvieron aproximadamente 6,6 kg/h de una mezcla de &acidos dicarboxilicos
(principalmente, acido azelaico) con un contenido de &cidos monocarboxilicos pesados comprendido entre el 10% y
el 12% (esencialmente, acido palmitico y acido estearico) en la parte inferior de la columna de rectificacion.

Ejemplo 2 comparativo:

Etapa a) llevada a cabo en régimen discontinuo frente a continuo con un 60% de H.O»

Se llevo a cabo un procedimiento por lotes introduciendo en un reactor de 100 | las siguientes sustancias:
- 80 kg de aceite de girasol con alto contenido de &cido oleico (composicién como en el ejemplo 1),
- 400 g de acido tungstico (0,7% en moles con respecto al acido graso insaturado),

- 4 kg de aceite hidroxilado en bruto (producto intermedio obtenido al final de la etapa (a) procedente de una
reaccioén anterior, denominado activador de reaccion).

La temperatura se aumento6 a 60°C - 65°C y se afiadieron 18,5 | de una solucion al 60% de H,O- a lo largo de 4 h.

Durante la reaccion, se hizo pasar nitrogeno a fin de destilar una parte del agua del procedimiento y evitar la dilucion
excesiva del HyO».
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Una vez completada la adicion de H,O,, la reaccién se prosiguié a 65°C durante 2 h para obtener el producto
intermedio que contenia dioles vecinales.

La figura 4 muestra la concentracion de peroxido de hidrégeno a lo largo del tiempo durante la etapa a) del ejemplo
2 comparativo. Como puede apreciarse en la figura 4, la concentracién de peréxido de hidrégeno en la mezcla de
reaccion vario notablemente, alcanzando un pico dos veces superior al del ejemplo 1 (figura 3).

En el procedimiento continuo segun el ejemplo 1 (figura 3), la concentracién de H,O» se mantuvo constante y en un
nivel significativamente inferior, lo que dio lugar a un procedimiento mas seguro.

Ejemplo 3 comparativo

Efecto de la concentracién de H,O, en la etapa a) llevada a cabo en régimen discontinuo

Se llevé a cabo la etapa a) de un procedimiento por lotes segun el ejemplo 2 comparativo con la misma cantidad
total de H,O, pero con una concentracion inicial menor.

Se introdujeron en el reactor 22,4 | de una solucién de H,O- al 50% a lo largo de 6 h.

Una vez completada la adicion de H,O,, la reaccion se prosiguid a 65°C durante 4 h. Debido a la menor
concentracion inicial de peréxido de hidrogeno, se requirié un tiempo de reaccién mas prolongado que en el ejemplo
2 comparativo.

La figura 5 representa la concentracion de perdxido de hidrogeno a lo largo del tiempo durante la etapa a) del
ejemplo 3 comparativo. Puede apreciarse que la concentracion de peroxido de hidrogeno fue considerablemente
mayor que la concentracion de H2O; en el ejemplo 1 (figura 3), a pesar de que la concentracion inicial de perdxido
de hidrégeno era menor.

Ejemplo 4 comparativo

Etapa b) llevada a cabo en régimen discontinuo frente a continuo

Se descarg6 la mezcla formada al final de la etapa de reaccion (a) del ejemplo 2 comparativo. Se transfirieron 70 kg
de este producto intermedio a un reactor de bucle de chorro.

Se afiadieron 19 kg de una solucién acuosa de acetato de cobalto al 1% (0,4% en moles con respecto al diol
producido en la etapa (a)). El reactor se llevé a 72°C y a una presién de 22 x 10° Pa con aire para llevar a cabo la
etapa (b). Se hizo pasar aire continuamente a fin de proporcionar un suministro suficiente de oxigeno. Tras un
periodo de induccion de 1 h y 30 min, comenzo la reaccion. El comienzo de la misma se puso de manifiesto por el
aumento de temperatura de la mezcla, debido a la exotermia de la escisidn oxidativa. La reaccion por lotes durd 5 h.

Al final de la etapa (b) se llevo a cabo la separacién en caliente de la fase acuosa y la fase organica. A continuacion,
la fase organica se destilé6 mediante destilacion por arrastre con vapor y se separaron 22,6 kg de acido pelargénico
bruto y acidos monocarboxilicos libres de cadena corta (subproductos de la reaccidon de escision oxidativa), de los
que aproximadamente 2 kg eran acido octanoico. El residuo de destilacion (49,7 kg) comprendia principalmente
triglicéridos de acido azelaico. El rendimiento correspondiente para la reaccion de escision oxidativa (etapa b)) fue
de aproximadamente el 70% con respecto a los moles tedricamente obtenibles.

La conversioén alcanzada tras 3 h 'y 30 min de reaccion de la etapa b) en el procedimiento continuo segin el ejemplo
1 fue mayor que el rendimiento final alcanzado tras 5 h de reaccion en el procedimiento por lotes (ejemplo 4
comparativo), tal como puede observarse en la tabla 1:

Tabla 1
Rendimientos de la reaccion de
escision oxidativa (% en moles de Ejemplo 1 Ejemplo 4 comparativo
la cantidad tedrica)
Acido pelargdnico 79,2 69,9
Acido azelaico 80,1 72,8

La selectividad de la reaccion de escisién oxidativa en el procedimiento continuo segun el ejemplo 1 también fue
mas alta que en el procedimiento por lotes, tal como puede apreciarse en la tabla 2, que pone de manifiesto que la
relaciéon subproducto/producto fue menor.



ES 2606 132 T3

Tabla 2
Subproducto/producto (% p/p) Ejemplo 1 Ejemplo 4 comparativo
Acido octanoico/acido pelargonico 29 88

bruto
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento continuo para la escision oxidativa de aceites vegetales que contienen triglicéridos de &cidos
carboxilicos insaturados para obtener acidos carboxilicos saturados, caracterizado por que comprende las etapas
siguientes:

a) suministrar a un primer reactor continuo por lo menos un aceite vegetal y un compuesto oxidante en
presencia de un catalizador que puede catalizar la reaccién de oxidacién del doble enlace olefinico para
obtener un compuesto intermedio que contiene dioles vecinales;

b) suministrar a un segundo reactor continuo dicho compuesto intermedio, oxigeno o un compuesto que
contiene oxigeno, y un catalizador que puede catalizar la reaccion de oxidacion de dichos dioles a grupos
carboxilicos, para obtener &cidos monocarboxilicos saturados (i) y triglicéridos que contienen &acidos
monocarboxilicos saturados con mas de una funcién acido (ii);

c) transferir el producto de la etapa b) a un aparato adecuado para separar los acidos monocarboxilicos
saturados (i) de los triglicéridos que presentan mas de una funcion acido (ii); y

d) hidrolizar en un tercer reactor dichos triglicéridos (ii) para obtener glicerol y acidos carboxilicos saturados con
mas de una funcién acido;

teniendo lugar las operaciones para suministrar reactivos y para retirar los productos simultaneamente durante la
duracion completa del procedimiento, y permaneciendo las condiciones de procedimiento sustancialmente
inalteradas en cada etapa del procedimiento.

2. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que los aceites vegetales pertenecen al grupo de aceites que
presentan un contenido elevado de &cidos monoinsaturados, tales como aceite de soja, aceite de oliva, aceite de
ricino, aceite de girasol, aceite de cacahuete, aceite de maiz, aceite de palma, aceite de jatrofa, aceite de cufea,
aceites de brasicaceas y mezclas de los mismos.

3. Procedimiento segin la reivindicacion 2, en el que el aceite que presenta un contenido elevado de acidos
monoinsaturados es aceite de girasol, aceite de brasicaceas y mezclas de los mismos.

4. Procedimiento segun la reivindicacion 2, en el que los acidos carboxilicos insaturados de los triglicéridos
contenidos en el aceite vegetal pertenecen al grupo que consiste en acido 9-tetradecenoico (acido miristoleico),
acido 9-hexadecenoico (acido palmitoleico), acido 9-octadeceneoico (&cido oleico), &cido 12-hidroxi-9-
octadeceneoico (&cido ricinoleico), acido 9-eicosenoico (acido gadoleico), acido 13-docosenoico (acido erucico),
acido 15-tetracosenoico (acido nervonico), acido 9,12-octadecadienoico (&cido linoleico) y acido linolénico (acido
9,12,15-octadecatrienoico).

5. Procedimiento segun la reivindicacion anterior, en el que el acido carboxilico insaturado es un &cido carboxilico
monoinsaturado, preferentemente acido 9-octadecenoico (acido oleico) o acido 13-docosenoico (acido erucico).

6. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que el catalizador de la etapa a) se utiliza en una fase homogénea
o heterogénea, opcionalmente en una forma soportada o nanoestructurada, y pertenece al grupo de los elementos
de transicion y acidos, sales y complejos de los mismos.

7. Procedimiento segun la reivindicacion anterior, en el que el catalizador de la etapa a) se selecciona de entre el
grupo de derivados de tungsteno y molibdeno o mezclas de los mismos, estando presente dicho catalizador en una
cantidad entre 0,03% y 3% en moles con respecto a los moles totales de insaturaciones.

8. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que el catalizador de la etapa b) se utiliza en una fase homogénea
o heterogénea, opcionalmente en una forma soportada o nanoestructurada, y pertenece al grupo de los elementos
de transicion y acidos, sales y complejos de los mismos.

9. Procedimiento segun la reivindicacion anterior, en el que el catalizador de la etapa b) se selecciona de entre el
grupo de los derivados de cobalto y manganeso, incluyendo los acetatos, cloruros, sulfatos, bromuros y nitratos,
estando presente dicho catalizador en una cantidad entre 0,05% y 3% en moles con respecto al diol.

10. Procedimiento segin la reivindicacion 1, en el que el compuesto oxidante de la etapa (a) es perdxido de
hidrégeno presente en disolucion acuosa en concentraciones entre 30 y 80%, y siendo el compuesto oxidante de la
etapa (b) aire.

11. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que la etapa (a) se lleva a cabo a una presion igual o ligeramente

inferior a la presion atmosférica, mientras que la etapa b) se lleva a cabo a una presion superior a la presion
atmosférica.

11



10

15

ES 2606 132 T3

12. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que la temperatura de reaccion de la etapa a) y la etapa b) esta
comprendida entre 45y 95°C.

13. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que la etapa c) se lleva a cabo por destilacién, preferentemente
por destilacion en capa fina.

14. Procedimiento segun la reivindicacién 1, en el que la etapa d) se lleva a cabo utilizando Gnicamente agua,
resinas acidas de intercambio iénico o lipasas.

15. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que la etapa d) se lleva a cabo con agua a 260-300°C en un
reactor tubular de flujo de piston.

16. Procedimiento segun la reivindicacion 14 o 15, en el que el &cido carboxilico saturado que presenta mas de una
funcion acido se purifica por destilacion en capa fina seguida de destilacion y extraccion con agua.

12
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FIG. 1: Diagrama de flujo del procedimiento segun la presente invencion
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Procedimiento continuo, 60% de H20:2
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FIG. 3: concentracion de peroxido de hidrégeno en la mezcla de reaccion durante la
etapa a) del ejemplo 1 (procedimiento continuo segun la presente invencién con una
concentracion inicial de H202 del 60%)

Procedimiento por lotes, 60% de H202
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FIG. 4: concentracién de peroxido de hidrégeno a lo largo del tiempo durante la etapa
a) del ejemplo 2 comparativo (procedimiento por lotes con una concentracion inicial
de H202 del 60%)
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Procedimiento por lotes, 50% de H20:2
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FIG. 5: concentracion de perdxido de hidrogeno a lo largo del tiempo durante la etapa a) del
ejemplo 3 comparativo (procedimiento por lotes con una concentracion inicial de H202 del 50%)
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