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DESCRIPCION
Proceso integrado y métodos de produccion de (E)-1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno
CAMPO DE LA INVENCION
La presente invencion se refiere a métodos de produccién de (E)-1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno.
ANTECEDENTES DE LA INVENCION

Los productos quimicos basados en clorofluorocarburos (CFC) han sido ampliamente usados en la industria en una
variedad de aplicaciones diferentes que incluyen como refrigerantes, propulsores de aerosol, agentes de expansion
y disolventes, entre otros. Se sospecha que ciertos CFC, sin embargo, destruyen la capa de ozono de la tierra. Por
consiguiente, se han introducido sustitutos mas respetuosos con el medioambiente como sustituciones de CFC. Un
ejemplo de un sustituto tal es 1,1,1,3,3-pentafluoropropano (HFC-245fa). EI HFC-245fa es reconocido por tener
propiedades fisicas favorables para ciertas aplicaciones industriales, tales como agentes de expansion de espumas
y disolventes, y, por tanto, se considera que es un buen sustituto de los CFC previamente usados para estas
aplicaciones. Desafortunadamente, se cree ahora que el uso de ciertos hidrofluorocarburos, que incluyen HFC-
245fa, en aplicaciones industriales contribuye al calentamiento global. Como resultado, estan ahora siendo buscados
sustitutos mas respetuosos con el medioambiente de hidrofluorocarburos.

El compuesto 1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno, también conocido como HCFO-1233zd o simplemente 1233zd, es un
candidato frecuente para sustituir el HFC-245fa en algunas aplicaciones, que incluyen agentes de expansion y
disolventes. 1233zd tiene un isdmero Z y un isémero E. Debido a las diferencias en las propiedades fisicas entre
estos dos diaestereoisémeros, pueden ser adecuados 1233zd(E) puro, 1233zd(Z) puro, o ciertas mezclas de los dos
isdbmeros, para aplicaciones particulares como refrigerantes, propulsores, agentes de expansion, disolventes, o para
otros usos.

Se conocen procesos de sintesis de 1233zd. El documento WO 97/24307, por ejemplo, desvela un proceso de
preparacion de 1233zd mediante la reaccion en fase gaseosa de 1,1,1,3,3-pentacloropropano (HCC-240fa) con
fluoruro de hidrégeno (HF). Este proceso, sin embargo, produce rendimientos relativamente bajos de 1233zd. La
patente de EE.UU. N.° 6.844.475 describe una reaccion en fase liquida de HCC-240fa con HF para producir 1233zd
con rendimientos mas altos. Se afirmé que un intervalo preferido de temperatura para esta reaccién era
aproximadamente 50 °C a aproximadamente 120 °C, siendo ejemplos especificos demostrados a 90 °C (que
produce un rendimiento de 1233zd de aproximadamente el 80 % en peso) y 120 °C (que produce un rendimiento de
1233zd rendimiento de mas del 90 % en peso). El rendimiento de 1233zd a la temperatura mas baja no es
particularmente bueno. El rendimiento a la temperatura mas alta es bueno, pero los solicitantes han encontrado que
operar el proceso a esta temperatura y por encima produce cantidades elevadas del isémero Z. El documento
WO 2010/059496 también describe un proceso de preparacion de 1233zd.

Sin embargo, sigue existiendo una necesidad de un proceso de produccion selectiva de 1233zd(E) con altos
rendimientos. La presente solicitud satisface esa necesidad, entre otras.

SUMARIO DE LA INVENCION

Los solicitantes han encontrado inesperadamente que un producto de reaccion de 1233zd que tiene la mayor parte
de isdbmero E se forma manteniendo cuidadosamente la temperatura de una reaccion en fase liquida catalitica entre
HF y uno o una combinaciéon de HCC-240fa, 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno. La temperatura
se mantiene a 85 °C a 120 °C. Los solicitantes también han descubierto que el rendimiento de isémero E mejora
adicionalmente pasando el producto en fase liquida a través de una columna de arrastre a medida que abandona el
reactor para someter a reflujo los reactantes sin reaccionar de nuevo al reactor, particularmente, aunque no
exclusivamente, cuando la columna de separacion es operada para lograr una temperatura de separacion promedio
de aproximadamente 10 °C a aproximadamente 40 °C por debajo de la temperatura de reaccién correspondiente.

La eficiencia del proceso general se logra integrando otras operaciones unitarias para separar y recircular los
reactantes no reaccionados y/o isémeros no deseables de 1233zd, y también para separar y eliminar subproductos.
Asi, en ciertas realizaciones preferidas, el proceso se refiere a un proceso integrado para producir 1233zd(E) con
altos rendimientos.

En un aspecto, la presente invencién se refiere a un método o proceso de produccion de un clorofluoroalqueno que
comprende: (a) proporcionar una mezcla de reaccion liquida que comprende fluoruro de hidrégeno, 1,1,1,3,3-
pentacloropropano (o una mezcla de hidrohalocarburos de 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno
y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno), y un catalizador de cloruro de metal fluorado, en el que dicho fluoruro de hidrogeno y
1,1,1,3,3-pentacloropropano (o la mezcla de hidrocarburos) estan presentes en una relaciéon molar superior a
aproximadamente 3:1 y en el que dicho catalizador de cloruro de metal fluorado esta seleccionado del grupo que
consiste en TiCls, SnCls, TaCls, SbCls, FeCls o AICI3 parcialmente o completamente fluorados; y (b) hacer reaccionar
dicho fluoruro de hidrogeno y 1,1,1,3,3-pentacloropropano (o la mezcla de hidrocarburos de 1,1,1,3,3-
pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno) en presencia de dicho catalizador en
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una fase liquida y a una temperatura de reacciéon de aproximadamente 85 °C a aproximadamente 120 °C para
producir una corriente de productos de reaccion que comprende (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno, cloruro de
hidrégeno, fluoruro de hidrégeno sin reaccionar, catalizador ocluido, (Z)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno v,
opcionalmente, producto de partida de hidrohalocarburo sin reaccionar (por ejemplo 1,1,1,3,3-pentacloropropano, y/o
1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno), en el que dicha corriente de producto tiene una relacion de
peso de (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno con respecto a (Z)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno superior a 1; y

(c) poner en contacto dicha corriente de productos de reacciéon con una columna de separacion equipada con
un intercambiador de calor para producir (i) una primera corriente de productos en bruto que comprende la
mayor parte de dicho cloruro de hidrégeno, la mayor parte de dicho (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno,
opcionalmente la mayor parte de dicho (Z)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno, y al menos una porcion de dicho
fluoruro de hidrégeno sin reaccionar, en el que dicha porcidon es una cantidad suficiente para formar un
azeotropo con uno o mas de dicho (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno y dicho (Z)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno, y
(ii) un componente de reflujo que comprende la mayor parte de dicho catalizador ocluido, fluoruro de hidrégeno
sin reaccionar, productos intermedios parcialmente fluorados, y sin reaccionar uno o mas hidrocarburos; y (d)
devolver dicho componente de reflujo a dicha mezcla de reaccion.

En realizaciones adicionales, el método o proceso incluye ademas una o mas de las siguientes etapas: (e) separar
reactantes sin reaccionar, que incluyen 1,1,1,3,3-pentacloropropano sin reaccionar, y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o
1,3,3,3-tetracloropropeno, mediante destilacion y recircular estos reactantes sin reaccionar de nuevo al reactor; (f)
eliminar al menos una porcién de subproducto de acido clorhidrico; (g) separar y recircular HF sin reaccionar en una
corriente de productos en bruto mediante una adsorcion de acido sulfirico o una separacion de fases; y (h)
isomerizacion de subproductos de 1233zd(Z) para formar 1233zd(E).

Las etapas anteriores pueden proporcionarse como un sistema integrado para producir una hidrofluoroolefina que
comprende (a) una o mas corrientes de alimentacion que comprenden de forma acumulada fluoruro de hidrégeno y
1,1,1,3,3-pentacloropropano (o una mezcla de hidrohalocarburos de 1,1,1,3,3-pentacloropropano, y/o 1,1,3,3-
tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno); (b) un reactor en fase liquida cargado con un catalizador de
fluoracion en fase liquida y mantenido a una primera temperatura de aproximadamente 85 °C a aproximadamente
120 °C, en el que dicho reactor en fase liquida esta conectado de forma fluida a dicha una o mas corrientes de
alimentacion; (c) un sistema de separacion que comprende una columna de separacion que tiene una temperatura
promedio mantenida a una segunda temperatura de aproximadamente 10 °C a aproximadamente 40 °C por debajo
de dicha primera temperatura, una corriente de reflujo conectada de forma fluida a dicha columna de separacion, y
una primera corriente de productos en bruto conectada de forma fluida a dicha columna de separacién, en el que
dicha corriente de reflujo esta conectada de forma fluida a dicho reactor en fase liquida; (d) un sistema de
eliminacién de cloruro de hidrogeno que comprende una primera columna de destilacion, una corriente de
subproducto de cloruro de hidrégeno conectada de forma fluida a dicha primera columna de destilacion, y una
segunda corriente de productos en bruto conectada de forma fluida a dicha primera columna de destilacion, en el
que dicha primera columna de destilacion esta conectada de forma fluida a dicha columna de separacion; (e) un
sistema de recuperacion de fluoruro de hidrégeno que comprende un sistema de absorcion y recirculacion de acido
sulfdrico o un recipiente de separacion de fases, una segunda corriente de recirculacion que comprende fluoruro de
hidrégeno conectada de forma fluida a dicho sistema de absorcion y recirculacion de acido sulfurico o un recipiente
de separacion de fases, una tercera corriente de producto que comprende (E) y (Z) 1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno
conectada de forma fluida a dicho sistema de absorcion y recirculacion de acido sulfarico o un recipiente de
separacion de fases, en el que dicho sistema de absorcién y recirculacion de acido sulfurico o un recipiente de
separacion de fases esta conectado de forma fluida a dicha segunda corriente de productos en bruto; y (f) un
sistema de purificacion de 1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno que comprende una segunda columna de destilacion
conectada de forma fluida a dicha tercera corriente de producto; una corriente de producto final que comprende (E)1-
cloro-3,3,3-trifluoropropeno conectada de forma fluida a dicha segunda columna de destilacion; una segunda
corriente de subproducto conectada de forma fluida a dicha columna de destilaciéon, un reactor de isomerizacion
conectado de forma fluida a dicha segunda corriente de subproducto; una corriente de recirculacion de productos
conectada de forma fluida a dicho reactor de isomerizacion y dicha segunda columna de destilacion.

Realizaciones adicionales y ventajas para la presente invencion seran rapidamente evidentes para un experto en la
materia basandose en la divulgacion proporcionada a continuacion.

BREVE DESCRIPCION DE LOS DIBUJOS

La FIG. 1 muestra una representacion esquematica de una sintesis en fase liquida integrada de 1233zd (E)
segun una realizacion preferida de la invencion;

la FIG. 2 muestra una representacion esquematica de una sintesis en fase liquida integrada de 1233zd(E)
segun otra realizacion preferida de la invencion;

la FIG. 3 muestra una representacion esquematica de una sintesis en fase liquida integrada de 1233zd(E)
segun otra realizacion preferida de la invencion; y
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la FIG. 4 muestra una representacion esquematica de una sintesis en fase liquida integrada de 1233zd(E)
segun otra realizacion mas preferida de la invencion.

La FIG. 5 de referencia es un diagrama esquematico de un ejemplo de un sistema en fase vapor que produce
(E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno.

La FIG. 6 de referencia es otro diagrama esquematico de otro sistema en fase vapor que produce (E)1-cloro-
3,3,3-trifluoropropeno.

La FIG. 7 de referencia es un diagrama esquematico adicional de un sistema en fase vapor adicional que
produce (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno.

La FIG. 8 de referencia es otro diagrama esquematico mas de otro sistema en fase vapor mas que produce
(E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno.

DESCRIPCION DETALLADA DE REALIZACIONES PREFERIDAS DE LA INVENCION

En ciertas realizaciones, la presente invencion se refiere a métodos y proceso para producir continuamente y
econémicamente (E)-1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno mediante un proceso en fase liquida completamente integrado.
Se describe a continuacion un proceso completamente integrado representativo de preparacion de (E)-1-cloro-3,3,3-
trifluoropropeno. Se describe un proceso en fase vapor completamente integrado para referencia.

Reaccibn en fase liquida

La quimica de reaccion para el proceso en fase liquida implica una reaccién de una sola etapa de 1,1,1,3,3-
pentacloropropano (o una mezcla de hidrohalocarburos de 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno
y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno) con HF anhidro en un reactor catalizado en fase liquida para producir principalmente
(E)-1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno (1233zd(E)) mas HCI como subproducto. Preferentemente, la reaccion se mantiene
en condiciones (temperatura, presion, tiempo de residencia) para aumentar la relacioén relativa de isémeros (E) a (2)
de 1233zd, mientras que también se minimiza la reaccién de HF con el 1233zd(E) resultante que conduciria a la
formacion de HFC-244fa, que a su vez puede reaccionar adicionalmente para producir HFO-1234ze. Por
consiguiente, las reacciones deseadas implican:

CCI3CH2CHCI; + 3HF — CF3CH=CHCI  + 4HCI
1,1,1,3,3-pentacloropropano 1233zd(E)
CCI3CH=CHCI + 3HF — CF3CH=CHCI  + 3HCI
1,3,3,3-tetracloropropeno 1233zd(E)
CCI2=CHCCl, + 3HF — CF3CH=CHCI  + 3HCI
1,1,3,3-tetracloropropeno 1233zd(E)

Reacciones no deseadas, que se evitan preferentemente, incluyen:

CCI;CH,CHCI; + 3HF — CF3CH=CHCI  + 4HCI,
1,1,1,3,3-pentacloropropano 1233zd(2)

CF3CH=CHCI + HF — CF3CH.CHFCI, y

(E 0 2)1233zd 244fa

CF3CH.CHFCI — CF3CH=CHF + HCI

244fa 1234ze

En ciertas realizaciones, el proceso de fabricacion para la reacciéon en fase liquida comprende seis operaciones
unitarias principales: (1) preparacion de catalizador (preferentemente tetracloruro de titanio), (2) reaccion de
fluoracion (modo continuo o semi-discontinuo) usando HF con eliminaciéon simultdnea de HCI subproducto y el
producto 1233zd(E), (3) separacion y purificacion de HCI subproducto, (4) separacion del exceso de HF de nuevo a
(2), (5) purificacion del producto final, 1233zd(E), y (6) isomerizacion del subproducto 1233zd(Z) a 1233zd(E) para
maximizar el rendimiento del proceso. Las posiciones relativas de estas operaciones se muestran en las FIG. 1-4.

Operacién unitaria uno: Preparacién de catalizador

En un aspecto, la reaccion de fluoracién descrita en el presente documento usa un catalizador en fase liquida de
concentracion apropiada para lograr la reaccion deseada preferencialmente. Un catalizador de fluoracion usado es
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tetracloruro de titanio (liquido en condiciones ambiente) que ha sido parcialmente o totalmente fluorado por la acciéon
de HF anhidro. Este catalizador logra inesperadamente el grado deseado de conversién sin formar una cantidad
significativa de subproductos volatiles no deseados (aunque la formacion de una cantidad moderada de HCI es
inevitable). La fluoracién del catalizador se realiza afiadiendo una cantidad especificada de HF y el catalizador de
fluoracion a un recipiente de reaccion equipado con un agitador a una temperatura en el intervalo de 0 - 120 °C.
Opcionalmente, la fluoracion del catalizador puede realizarse combinando HF, catalizador de fluoracion y mezcla de
1,1,1,3,3-pentacloropropano o  1,1,1,3,3-pentacloropropano  y/o  1,1,3,3-tetracloropropeno y/o  1,3,3,3-
tetracloropropeno en el reactor, siempre que la temperatura del reactor esté por debajo de la temperatura de inicio
de la reaccion de fluoracion de la mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-
tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno (< 85 °C) por consideraciones de seguridad. El orden de adicion del
catalizador de fluoracion, HF, y/o la mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o
1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno al reactor no es importante, pero se prefiere primero la
adicién de HF. Se producira la fluoracion parcial o completa del catalizador tras la adicion y se generara subproducto
de HCI aumentando la presiéon dentro del recipiente de reaccion que entonces se controlada a la presién de reaccion
deseada. Catalizadores de fluoracion adicionales que pueden usarse incluyen SnCls, TaCls, SbCls, FeCls y AICI; que
han sido parcialmente o totalmente fluorados por la accién de HF anhidro. Preferentemente, el reactor se construye
a partir de materiales que son resistentes a los efectos corrosivos del HF y catalizador, tales como Hastelloy-C,
Inconel, Monel, Incalloy, o recipientes de acero revestidos de fluoropolimero. Tales reactores de fluoracion en fase
liqguida son muy conocidos en la técnica.

Operacién unitaria dos: Reaccion de fluoracion y reactor y columna de separaciéon

La disposicion y operacion del reactor y columna de separacion es particularmente importante en lograr un alto
rendimiento de 1233zd(E). En una realizacién preferida, la reacciéon se realiza en un reactor con agitacion de
temperatura controlada que contiene el catalizador de fluoracion liquido. Una o mas alimentaciones que comprenden
fluoruro de hidrogeno y la mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-
tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno entran en el reactor donde se ponen en contacto entre si y el
catalizador en una fase liquida. La reaccion resultante produce un producto en fase gaseosa que comprende
1233zd(E), ademas de diversos otros subproductos que incluyen HCI y posiblemente 1233zd(Z). El producto en fase
gaseosa abandona el reactor en fase liquida y entra en una columna de destilacion integrada (que opera en modo de
separacion) que permite que el producto deseado salga (junto con el HCI subproducto, trazas de extractos organicos
ligeros [principalmente 1234ze(E+Z)], y fluoruro de hidrogeno anhidro (AHF) suficiente para formar los azeétropos),
mientras que retiene la mayor parte del HF, mas extractos organicos fluorados por defecto y dimerizados, mas el
catalizador de fluoracién ocluido en la corriente de gas. Una vez el catalizador ha sido preparado, la reaccion puede
iniciarse inmediatamente tras calentar a la temperatura de reaccion deseada. El flujo de HF necesario para la
preparacion de catalizador puede ser reanudada, y puede empezarse inmediatamente la adicion de la mezcla de
1,1,1,3,3-pentacloropropano o  1,1,1,3,3-pentacloropropano  y/o  1,1,3,3-tetracloropropeno y/o  1,3,3,3-
tetracloropropeno para producir la reaccion continua. Alternativamente, puede afiadirse una gran cantidad de la
misma mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o
1,3,3,3-tetracloropropeno de una vez como una carga discontinua, y entonces puede afiadirse HF gradualmente al
reactor (una operacion semi-discontinua). Alternativamente, puede afiadirse una gran cantidad de HF de una vez
como carga discontinua, y entonces la misma mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano
y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno puede afiadirse gradualmente al reactor (una operacion
semi-discontinua). Son deseables control de temperatura apropiado del refrigerante y accion de reflujo suficiente
para que la operacion 6ptima de la columna de separacion sea eficaz. Condiciones de operacion generales que los
presentes inventores han encontrado que funcionan bien para la reaccién y separacion son: Presion de operacion de
0,6-1,0 MPa manométricos (80-140 psig) mantenidos por una valvula de control en el flujo de salida de la columna
separadora; temperatura del reactor de 85-120 °C, principalmente suministrada por flujo de vapor en la camisa del
reactor; aplicacion de refrigeracion con salmuera a -40 °C - 25 °C al intercambiador de calor encima de la columna
separadora para inducir reflujo; temperatura en la porcion central del separador aproximadamente 10-40 °C por
debajo de aquella en el reactor; entrada de calor adicional supercalentando la alimentacién de vapor de HF con
vapor de alta presion a 120-150 °C; tasa de alimentacién de HF para mantener las condiciones del reactor y
separador, normalmente 0,2-0,9 kg por hora (0,5 a 2,0 libras por hora) en aparatos de este tamafrio.

Se ha descubierto que mantener la reaccién en las condiciones de operacioén, particularmente un intervalo de
temperatura de 85 - 120 °C, mas preferentemente 90 - 110 °C, y lo mas preferentemente 95 - 100 °C, produce un
desplazamiento inesperado en el mecanismo de reaccién que produce una alta relacion de 1233zd(E) en
comparacion con 1233zd(Z).

Operacién unitaria tres: Eliminacién de HCI

El HCI formado continuamente durante la reaccion se elimina del reactor debido a su naturaleza volatil, y circula a
través de la columna de destilacion unida sin condensacion. El material puede entonces purificarse y recogerse para
venta (o0 mas purificacion) usando una columna de destilacién de HCI de baja temperatura. Se aisla HCI de alta
pureza y puede absorberse en agua desionizada como HCI concentrado para venta.

Operacién unitaria cuatro: Separacién y recirculacion del exceso de HF de nuevo a la Operacién unitaria dos
5
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La corriente de cola de la columna de eliminacion de HCI (operacion unitaria tres) contiene una mezcla de productos
en bruto de 1233zd(E) y se alimenta HF (en algunas realizaciones aproximadamente el 30 % en peso) a un extractor
de sulfurico o un separador de fases para la eliminacién de HF de esta mezcla. El HF es o bien disuelto en el acido
sulfurico o se separa la fase de la mezcla organica. Para realizaciones que utilizan un sistema de adsorcién de acido
sulfarico, el HF se desorbe entonces de la mezcla de acido sulfurico/HF por destilacion por separacion y se recircula
de nuevo al reactor. Para realizaciones que utilizan un separador de fases, el HF se separa de la fase y se recircula
de nuevo al reactor. La mezcla organica o bien de la cabeza del extractor de acido sulfdrico o bien de la capa inferior
del separador de fases puede requerir tratamiento (lavado quimico o adsorcion) para eliminar trazas de HF antes de
alimentarse a la siguiente unidad operacion.

Operacién unitaria cinco: Purificacion del producto final

La purificaciéon del producto final comprende preferentemente dos columnas de destilacion que operan
continuamente. La 12 columna se usa para eliminar los componentes finales ligeros de 1233zd(E) y la 22 columna se
usa para eliminar los componentes mas pesados, principalmente el 1233zd(Z), que se alimenta a un reactor de
isomerizacion, se recoge para uso adicional u opcionalmente se recircula de nuevo al reactor (es decir, operacion
unitaria dos). En ciertas realizaciones, se desea tener una purga de subproductos pesados de esta corriente.

Operacién unitaria seis: Isomerizacion del subproducto 1233zd(Z) a 1233zd(E)

Para maximizar el rendimiento de 1233zd(E) en este proceso, el subproducto 1233zd(Z) formado en la reaccién y
que sale de la cola de la 22 columna se alimenta como vapor a un reactor que contiene un catalizador de
isomerizacion, preferentemente 6xido de cromo fluorado. Aqui, el subproducto se convierte en el producto deseado.
La corriente de salida del reactor de isomerizacién se recircula entonces a la operacién unitaria cuatro para la
purificacion.

En ciertas realizaciones preferidas, esta etapa implica controlar la temperatura de una superficie calentada a mas de
50 °C - 350 °C. La superficie calentada se pone en contacto con la corriente que contiene el subproducto 1233zd(Z).
La corriente de alimentacion se pone en contacto con la superficie calentada durante un periodo de tiempo suficiente
para convertir al menos una porcion de 1233zd(Z) en 1233zd(E) para producir una corriente de producto rica en
1233zd(E).

En algunas realizaciones, la superficie calentada incluye el interior de un recipiente de reactor. Ademas, o
alternativamente, la superficie calentada puede incluir una superficie externa de un material de relleno, por ejemplo
un material de relleno que esta relleno en un recipiente de reaccion. En algunas realizaciones, el recipiente de
reactor es un recipiente de reactor discontinuo que puede cargarse con la corriente de alimentacion. En algunas de
tales realizaciones, la corriente de alimentacién puede ser sellada en el reactor discontinuo y, después de pasar
tiempo suficiente para isomerizar la cantidad deseada de 1233zd(Z), el recipiente de reactor puede abrirse para
sacar la corriente de producto. En otras realizaciones, el recipiente de reactor es un recipiente de reactor de tipo
continuo, por ejemplo un recipiente de reactor con una primera abertura y una segunda abertura y una via de fluido
entre la primera y segunda aberturas. La corriente de alimentacién se alimenta al recipiente de reactor mediante la
primera abertura y pasa a través del recipiente de reactor a una tasa suficiente para isomerizar la cantidad deseada
de 1233zd(Z). La corriente de producto deseada sale de la segunda abertura. En un ejemplo, el recipiente de reactor
es un recipiente de reactor alargado (por ejemplo, un tubo de MONEL™) con la primera abertura en un primer
extremo y la segunda abertura en un segundo extremo.

En algunas realizaciones, el recipiente de reactor puede estar parcialmente o complemente relleno de material de
relleno, por ejemplo con un relleno de acero inoxidable. En algunas realizaciones, el area superficial relativamente
grande del material de relleno puede facilitar la reaccién de conversion del isomero (Z) en (E). Estructuras de soporte
que soportan el material de relleno también puede estar dispuestas en o sobre el recipiente de reactor. Por ejemplo,
el material de relleno puede ser soportado por una malla u otra estructura que esta dispuesta debajo, alrededor, y/o
dentro del material de relleno. La estructura de soporte puede comprender el mismo material que el material de
relleno (por ejemplo, acero inoxidable), niquel, o cualquier otro material adecuado.

Los materiales de relleno también pueden comprender uno o mas materiales de catalizador. Ejemplos de
catalizadores adecuados para la isomerizacion de 1233zd son 6xidos metalicos, 6xidos metalicos halogenados,
haluros metalicos de acidos de Lewis, metales de valencia cero, ademas de combinaciones de estos catalizadores.
Ejemplos especificos de catalizadores adecuados son AlFs;, Cr,O3, Cr,03 fluorado, 6xido de circonio y versiones
halogenadas de los mismos, o un 6xido de aluminio y versiones halogenadas de los mismos. Ademas, los
catalizadores pueden activarse antes de uso. Ejemplos de procedimientos de activacion para varios catalizadores
adecuados pueden encontrarse en la publicaciéon de EE.UU. N.° 2008-0103342.

Volviendo a las figuras, la FIG. 1 muestra la sintesis de 1233zd(E) mediante un proceso integrado de reaccion en
fase liquida que tiene un sistema de recuperacion de acido sulfurico-HF. Aqui, el reactor en fase liquida R1 se carga
primero con una cantidad de fluoruro de hidrégeno anhidro que esta en un exceso estequiométrico de la cantidad
necesaria para fluorar totalmente un catalizador de fluoracion de catalizador de cloruro metalico, por ejemplo si se
usa TiCls se afiade una relacion molar > 4:1 de HF con respecto al catalizador. Esto va seguido de la adiciéon de un
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catalizador de fluoracién solo o en combinacion del grupo que comprende TiCls, SnCls, TaCls, SbCls, FeCls o AICI3
para preparar el catalizador. El TiCls es el mas preferido. La preparacion de catalizador se hace mientras que el
reactor esta a 0-120 °C. Se genera HCI durante la preparacion de catalizador y puede ser ventilado fuera de la parte
superior de la columna separadora de catalizador CS-1 para controlar la presion del reactor a o por debajo de la
presion de operacion prevista del reactor. Preferentemente, el reactor se construye a partir de materiales que son
resistentes a los efectos corrosivos del HF y el catalizador, tales como Hastelloy-C, Inconel, Monel, Incalloy, o
recipientes de acero revestidos de fluoropolimero. Tales reactores de fluoracion en fase liquida son muy conocidos
en la técnica. Entonces se afiade HF adicional y mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-
pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno hasta que se logra buena agitacion.

La mezcla de reacciéon se calienta entonces a aproximadamente 85 °C, donde se inicia la reaccion de fluoracion
entre HCC-240fa y HF. Las alimentaciones continuas de mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-
pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno y HF (en un exceso estequiométrico)
se alimentan simultaneamente al calentador HX-1 y entonces en un reactor en fase liquida R-1. Opcionalmente, la
mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-
tetracloropropeno se alimenta directamente al reactor R-1 y no a través del calentador HX-1. La presién de
operacion de 0,4-1,1 MPa manomeétricos, 0,6-1,0 MPa manomeétricos (60-160 psig, preferentemente 80-140 psig) se
mantiene por una valvula de control en el flujo de salida de la columna separadora de catalizador CS-1 y la
temperatura del reactor se mantiene en el intervalo de 85 - 120 °C, principalmente suministrada por flujo de vapor en
la camisa del reactor. Una columna separadora de catalizador CS-1 esta conectada al reactor, R-1, y cumple la
funcién de hacer bajar y devolver el catalizador ocluido, algo de HF, productos intermedios parcialmente fluorados, y
algo de 1,1,1,3,3-pentacloropropano, y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno sin reaccionar de
nuevo al reactor para reaccion adicional.

La corriente que sale de la parte superior del separador de catalizador CS-1 que comprende principalmente
1233zd(E), 1233zd(Z), HF y HCI (con algunos componentes minoritarios que incluyen productos intermedios y
subproductos parcialmente fluorados, subproductos fluorados en exceso y dimeros de 1233zd) entra entonces en la
columna de HCI D-1. Una corriente que comprende principalmente subproducto de HCI sale de la parte superior de
la columna de HCI y se alimenta a un sistema de recuperacion de HCI. El subproducto de HCI recuperado puede ser
vendido para sacar beneficio. Las corrientes de las colas de la columna de HCI que consisten principalmente en
1233zd(E), 1233zd(Z) y HF se alimentan entonces a un sistema de recuperacion de HF. El sistema de recuperacion
de HF empieza con la corriente de 1233zd/HF en bruto que se vaporiza en el intercambiador de calor HX-2 y se
alimenta a la columna de absorcion HF A-1. Aqui, una corriente de liquido del 50 — 80 % de H»SO4 se pone en
contacto con la corriente de 1233zd/HF gaseosa y absorbe la mayoria del HF. La corriente que sale de la cola de A-
1 comprende HF/ H.SO4/ H20 y se alimenta al intercambiador de calor HX-3 donde se calienta a una temperatura
suficiente para evaporar la mayoria del HF junto con pequeias cantidades de H,O y H,SO.. Esta corriente se
alimenta a la columna de destilacién de recuperacién de HF D-2. El liquido que queda después del HF se evapora
en HX-3 que consiste principalmente en H>SO4 y el H2O (con 0 — 2 % de HF) se enfria en HX-4 y se recircula de
nuevo a la columna de absorcién de HF A-1. La corriente de colas de la columna de recuperaciéon de HF, D-2, que
comprende principalmente H>SO4 y H2O se recircula de nuevo al intercambiador de calor HX-3. El HF anhidro se
recupera de la cabeza de la columna de recuperacion de HF, D-2, y se recircula de nuevo al reactor R-1 mediante el
vaporizador HX-1. La corriente que sale de la cabeza de la columna de absorciéon de HF A-1 que comprende
principalmente 1233zd(E) y 1233zd(Z) (HF traza) se envia hacia adelante a un sistema de pulido A-2 donde la
corriente gaseosa se pone en contacto con una disolucién acuosa o caustica para eliminar el HF traza y
posteriormente se seca con un desecante. El producto en bruto de acido libre que sale del absorbedor A-2 es
enviado a la primera de las dos columnas de purificacién, D-3. Una corriente que sale de la cabeza de la columna D-
3 consiste principalmente en subproductos de reaccion que tienen puntos de ebullicion mas bajos que los de
1233zd(E). La corriente que sale de la cola de la columna de componentes ligeros D-3 que consiste principalmente
en 1233zd(E) y 1233zd(Z) y subproductos mas pesados se alimenta a la columna de destilacion de recuperacion de
productos D-4. 1233zd(E) de calidad de producto sale de la parte superior de la columna a almacenamiento de
producto. Las colas de la columna de producto consisten principalmente en 1233zd(Z) y subproductos de reaccion
con puntos de ebullicion mas altos que los de HCFO-1233zd(E) se alimentan entonces al vaporizador HX-5 y luego
al reactor de isomerizacion R-2 donde el subproducto 1233zd(Z) se convierte en el producto deseado. La corriente
que abandona R-2 se recircula entonces a la columna de destilacion de componentes ligeros D-3 para la
purificacién. Opcionalmente, si cualquier subproducto en la corriente que entra en R-2 es inestable, puede
descomponerse y formar pequefias cantidades de HF o HCI. En este caso, la corriente que sale de R-2 puede
recircularse y combinarse con la corriente que entra en el sistema de pulido A-2 para eliminar el acido.
Opcionalmente, la corriente que sale de la cola de la columna de destilacién de recuperacién de productos, D-4,
puede recircularse de nuevo al reactor en fase liquida R-1. En cualquiera de estas opciones se requerira una
corriente de purga de componentes pesados de la cola de la columna de destilacion de recuperacion de productos,
D-4, para prevenir la formacién de impurezas de alta ebullicion en el sistema de purificaciéon. La corriente de purga
de componentes pesados se recoge para uso posterior o eliminacion de residuos.

Con referencia a la FIG. 2, se muestra la sintesis de 1233zd(E) mediante un proceso integrado de reaccion en fase
liquida que tiene recuperacion de acido sulfdrico-HF y columna de recirculacion opcional después del reactor. Aqui,
el reactor en fase liquida R1 se carga primero con una cantidad de fluoruro de hidrégeno anhidro que esta en un
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exceso estequiométrico de la cantidad necesaria para fluorar totalmente un catalizador de fluoraciéon de catalizador
de cloruro metalico, por ejemplo si se usa TiCls se afiade una relacién molar > 4:1 de HF con respecto al catalizador.
Esto va seguido de la adicion de un catalizador de fluoracion solo o en combinacion del grupo que comprende TiCla,
SnCls, TaCls, SbCls;, FeCls, o AICl; para preparar el catalizador. TiCls es el mas preferido. La preparacién de
catalizador se hace mientras que el reactor esta a 0-120 °C. Se genera HCI durante la preparacion de catalizador y
puede ser ventilado de la parte superior de la columna separadora de catalizador CS-1 para controlar la presion del
reactor a o por debajo de la presion de operacion prevista del reactor. Preferentemente, el reactor se construye a
partir de materiales que son resistentes a los efectos corrosivos del HF y catalizador, tales como Hastelloy-C,
Inconel, Monel, Incalloy, o recipientes de acero revestidos de fluoropolimero. Tales reactores de fluoracion en fase
liqguida son muy conocidos en la técnica. Entonces se afiade HF adicional y mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o
1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno hasta que se logra buena
agitacion.

La mezcla de reaccion se calienta entonces a aproximadamente 85 °C donde se inicia la reaccién de fluoracion entre
la mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-
tetracloropropeno y HF. Las alimentaciones continuas de mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-
pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno y HF (en un exceso estequiométrico)
se alimentan simultaneamente al calentador HX-1 y luego a un reactor en fase liquida R-1. Opcionalmente, la mezcla
de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-
tetracloropropeno se alimenta directamente al reactor R-1 y no mediante el calentador HX-1. Se mantiene la presion
de operacion de 0,4-1,1 MPa manomeétricos, 0,6-1,0 MPa manomeétricos (60-160 psig, preferentemente 80 -140 psig)
por una valvula de control en el flujo de salida de la columna separadora de catalizador CS-1 y la temperatura del
reactor se mantiene en el intervalo de 85 - 120 °C principalmente suministrada por flujo de vapor en la camisa del
reactor. Se conecta una columna separadora de catalizador CS-1 al reactor, R-1, y cumple la funcién de hacer bajar
y devolver catalizador ocluido, algo de HF, productos intermedios parcialmente fluorados, y algo de 1,1,1,3,3-
pentacloropropano, 1,1,3,3-tetracloropropeno o 1,3,3,3-tetracloropropeno sin reaccionar de nuevo al reactor para
reaccion adicional.

La corriente que sale de la cabeza del separador de catalizador CS-1 que comprende principalmente 1233zd(E),
1233zd(Z), HF y HCI (con algunos componentes minoritarios que incluyen productos intermedios y subproductos
parcialmente fluorados, productos fluorados en exceso y dimeros de 1233zd), entra entonces en la columna de
recirculacion D-1 donde una corriente que comprende principalmente 1,1,1,3,3-pentacloropropano, y/o 1,1,3,3-
tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno sin reaccionar, productos intermedios parcialmente fluorados,
dimeros de 1233zd, y la mayoria del HF sale de la cola de la columna de recirculacion y se recircula de nuevo al
reactor en fase liquida R-1 mediante el vaporizador HX-1. Una corriente que comprende principalmente 1233zd(E),
1233zd(Z), HF y HCI sale de la parte superior de la columna de recirculacion y entra en la columna de HCI D-2. Una
corriente que comprende principalmente subproducto de HCI sale de la parte superior de la columna de HCI y se
alimenta a un sistema de recuperacion de HCI. El subproducto de HCI recuperado puede ser vendido para sacar
beneficio. La corriente de las colas de la columna de HCI que consiste principalmente en 1233zd(E), 1233zd(Z) y HF
se alimentan entonces a un sistema de recuperaciéon de HF. El sistema de recuperaciéon de HF empieza con la
corriente de 1233zd/HF en bruto que se vaporiza en el intercambiador de calor HX-2 y se alimenta a la columna de
absorcion de HF A-1. Aqui, una corriente de liquido del 50 — 80 % de H,SO. se pone en contacto con la corriente de
1233zd/HF gaseosa y absorbe la mayoria del HF. La corriente que sale de la cola de A-1 comprende HF/ H2SOu/
H20 y se alimenta al intercambiador de calor HX-3 donde se calienta a una temperatura suficiente para evaporar la
mayoria del HF junto con pequefias cantidades de H;O y H,SO.. Esta corriente se alimenta a la columna de
destilacién de recuperacion de HF D-2. El liquido que queda después del HF se evapora en HX-3 que consiste
principalmente en H2SO4 y el H20O (con 0 - 2 % de HF) se enfria en HX-4 y se recircula de nuevo a la columna de
absorcién de HF A-1. La corriente de las colas de la columna de recuperacién de HF, D-3, que comprende
principalmente H.SO4 y H,0 se recircula de nuevo al intercambiador de calor HX-3. Se recupera HF anhidro de la
parte superior de la columna de recuperacion de HF, D-3, y se recircula de nuevo al reactor R-1 mediante el
vaporizador HX-1. La corriente que sale de la cabeza de la columna de absorciéon de HF A-1 que comprende
principalmente 1233zd(E) y 1233zd(Z) (HF traza) se envia hacia adelante a un sistema de pulido A-2 donde la
corriente gaseosa se pone en contacto con una disolucién acuosa o caustica para eliminar el HF traza y
posteriormente se seca con un desecante. El producto en bruto de acido libre que sale del absorbedor A-2 es
enviado a la primera de las dos columnas de purificacién, D-4. Una corriente que sale de la cabeza de la columna D-
4 consiste principalmente en subproductos de reaccién que tienen puntos de ebullicion mas bajos que los de
1233zd(E). La corriente que sale de la cola de la columna de componentes ligeros D-4 que consiste principalmente
en 1233zd(E) y 1233zd(Z) y subproductos mas pesados se alimenta a la columna de destilaciéon de recuperacion de
productos D-5. 1233zd(E) de calidad de producto sale de la parte superior de la columna a almacenamiento de
producto. Las colas de la columna de producto consisten principalmente en 1233zd(Z) y subproductos de reaccién
con puntos de ebullicién mas altos que los de 1233zd(E) se alimentan entonces al vaporizador HX-5 y entonces al
reactor de isomerizacion R-2 donde el subproducto 1233zd(Z) se convierte en el producto deseado. La corriente que
abandona R-2 se recircula entonces a la columna de destilacion de componentes ligeros D-4 para la purificacion.
Opcionalmente, si cualquier subproducto en la corriente que entra en R-2 es inestable, puede descomponer y formar
pequefias cantidades de HF o HCI. En este caso, la corriente que sale del R-2 puede recircularse y combinarse con
la corriente que entra en el sistema de pulido A-2 para eliminar el acido. Opcionalmente, la corriente que sale de la
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cola de la columna de destilacidon de recuperaciéon de productos, D-5, puede recircularse de nuevo al reactor en fase
liqguida R-1. En cualquiera de estas opciones se requerira una corriente de purga de componentes pesados de la
cola de la columna de destilacién de recuperaciéon de productos, D-5, para prevenir la formacién de impurezas de
alta ebullicién en el sistema de purificacion. La corriente de purga de componentes pesados se recoge para uso
posterior o eliminacién de residuos.

Con referencia a la FIG. 3, se muestra la sintesis de 1233zd(E) mediante un proceso integrado de reaccioén en fase
liquida que tiene un sistema de recuperacion de HF de separacion de fases. Aqui, el reactor en fase liquida R1 se
carga primero con una cantidad de fluoruro de hidrégeno anhidro que esta en un exceso estequiométrico de la
cantidad necesaria para fluorar totalmente un catalizador de fluoraciéon de catalizador de cloruro metalico. Por
ejemplo si se usa TiCls se afiade una relacién molar > 4:1 de HF con respecto a catalizador. Esto va seguido de la
adicién de un catalizador de fluoracion solo o en combinacion del grupo que comprende TiCls, SnCls, TaCls, SbCls,
FeCl; o AICI; para preparar el catalizador. TiCls es el mas preferido. La preparacion de catalizador se hace mientras
que el reactor esta a 0-120 °C. Se genera HCI durante preparacion de catalizador y puede ser ventilado de la parte
superior de la columna separadora de catalizador CS-1 para controlar la presion del reactor a o por debajo de la
presion de operacion prevista del reactor. Preferentemente el reactor se construye a partir de materiales que son
resistentes a los efectos corrosivos del HF y catalizador, tales como Hastelloy-C, Inconel, Monel, Incalloy, o
recipientes de acero revestidos de fluoropolimero. Tales reactores de fluoracion en fase liquida son muy conocidos
en la técnica. Entonces se afiade HF adicional y mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-
pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno hasta que se logra buena agitacion.

La mezcla de reaccion se calienta entonces a aproximadamente 85 °C donde se inicia la reaccién de fluoracion entre
la mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-
tetracloropropeno y HF. Se alimentan simultneamente alimentaciones continuas de mezcla de 1,1,1,3,3-
pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno y HF
(en un exceso estequiométrico) al calentador HX-1 y luego a un reactor en fase liquida R-1. Opcionalmente, la
mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-
tetracloropropeno se alimenta directamente al reactor R-1 y no mediante el calentador HX-1. La presién de
operacion de 50,4-1,1 MPa manométricos, 0,6-1,0 MPa manométricos (60-160 psig, preferentemente 80 -140 psig)
se mantiene por una valvula de control en el flujo de salida de la columna separadora de catalizador CS-1 y la
temperatura del reactor se mantiene en el intervalo de 85 - 120 °C principalmente suministrada por flujo de vapor en
la camisa del reactor. Una columna separadora de catalizador CS-1 esta conectada al reactor, R-1, y cumple la
funcién de hacer bajar y devolver catalizador ocluido, algo de HF, productos intermedios parcialmente fluorados, y
algo 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno de sin reaccionar de
nuevo al reactor para reaccion adicional.

La corriente que sale de la cabeza del separador de catalizador CS-1 que comprende principalmente 1233zd(E),
1233zd(Z), HF y HCI (con algunos componentes minoritarios que incluyen productos intermedios y subproductos
parcialmente fluorados, productos fluorados en exceso y dimeros de 1233zd), entra entonces en la columna de HCI
D-1. Una corriente que comprende principalmente subproducto de HCI sale de la parte superior de la columna de
HCl y se alimenta a un sistema de recuperacion de HCI. El subproducto de HCI recuperado puede ser vendido para
sacar beneficio. La corriente de las colas de la columna de HCI que consiste principalmente en 1233zd(E),
1233zd(Z) y HF se alimenta entonces a un sistema de recuperacion de HF. El sistema de recuperacion de HF
empieza con la corriente de 1233zd/HF que se alimenta al intercambiador de calor HX-2 donde es previamente
refrigerada a temperaturas < 0°C y entonces entra en el recipiente de separacion de fases PS-1. Aqui, la
temperatura de la corriente se mantiene o se refrigera adicionalmente a -40 - -5 °C. La capa superior rica en HF
(<10 % de 1233zd) se recircula de nuevo al reactor en fase liquida R-1. La capa inferior rica en componentes
organicos que contiene principalmente 1233zd (< 4 % de HF) se envia al vaporizador HX-3 y luego avanza a un
sistema de pulido A-1 donde la corriente gaseosa se pone en contacto con una disoluciéon acuosa o caustica para
eliminar el HF traza y posteriormente se seca con un desecante. El producto en bruto de acido libre que sale del
absorbedor A-1 es enviado a la primera de las dos columnas de purificacién, D-2. Una corriente que sale de la
cabeza de la columna D-2 consiste principalmente en subproductos de reaccién que tienen puntos de ebullicion mas
bajos que los de 1233zd(E). La corriente que sale de la cola de la columna de componentes ligeros D-2 que consiste
principalmente en 1233zd(E) y 1233zd(Z) y subproductos mas pesados se alimenta a la columna de destilacion de
recuperacion de productos D-3. 1233zd(E) de calidad de producto sale de la parte superior de la columna a
almacenamiento de producto. Las colas de la columna de producto consisten principalmente en 1233zd(Z) y
subproductos de reacciéon con puntos de ebullicion mas altos que los de 1233zd(E) se alimentan entonces al
vaporizador HX-4 y luego al reactor de isomerizacion R-2 donde el subproducto 1233zd(Z) se convierte en el
producto deseado. La corriente que abandona R-2 se recircula entonces a la columna de destilacion de
componentes ligeros D-2 para la purificacion. Opcionalmente, si cualquier subproducto en la corriente que entra en
R-2 es inestable, puede descomponerse y formar pequefias cantidades de HF o HCI. En este caso, la corriente que
sale de R-2 puede recircularse y combinarse con la corriente que entra en el sistema de pulido A-1 para eliminar el
acido. Opcionalmente, la corriente que sale de la cola de la columna de destilacidon de recuperacién de productos, D-
3, puede recircularse de nuevo al reactor en fase liquida R-1. En cualquiera de estas opciones, se requerira una
corriente de purga de componentes pesados de la cola de la columna de destilacion de recuperacion de productos,
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D-3, para prevenir la formacién de impurezas de alta ebullicion en el sistema de purificaciéon. La corriente de purga
de componentes pesados se recoge para uso posterior o eliminacion de residuos.

Con referencia a la FIG. 4, se muestra la sintesis de 1233zd(E) mediante un proceso integrado de reaccion en fase
liquida que tiene un sistema de recuperacion de HF de separacion de fases y columna de recirculacion opcional
después del reactor. El reactor en fase liquida R1 se carga primero con una cantidad de fluoruro de hidrégeno
anhidro que esta en un exceso estequiométrico de la cantidad necesaria para fluorar totalmente un catalizador de
fluoracion de catalizador de cloruro metalico. Por ejemplo si se usa TiCls se afiade una relaciéon molar > 4:1 de HF
con respecto a catalizador. Esto va seguido de la adicion de un catalizador de fluoracion solo o en combinacion del
grupo que comprende TiCls, SnCls, TaCls, SbCls, FeCls, o AICl; para preparar el catalizador. TiCls; es el mas
preferido. La preparacion de catalizador se hace mientras que el reactor esta a 0-120 °C. Se genera HCI durante la
preparacion de catalizador y puede ser ventilado de la parte superior de la columna separadora de catalizador CS-1
para controlar la presion del reactor a o por debajo de la presiéon de operacion prevista del reactor. Preferentemente
el reactor se construye a partir de materiales que son resistentes a los efectos corrosivos del HF y catalizador, tales
como Hastelloy-C, Inconel, Monel, Incalloy, o recipientes de acero revestidos de fluoropolimero. Tales reactores de
fluoracion en fase liquida son muy conocidos en la técnica. Entonces se afiade HF adicional y mezcla de 1,1,1,3,3-
pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno hasta
que se logra buena agitacion.

La mezcla de reaccion se calienta entonces a aproximadamente 85 °C donde se inicia la reaccién de fluoracion entre
la mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-
tetracloropropeno y HF. Se alimentan simultdneamente alimentaciones continuas de la mezcla de 1,1,1,3,3-
pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno y HF
(en un exceso estequiométrico) al calentador HX-1 y luego a un reactor en fase liquida R-1. Opcionalmente, la
mezcla de 1,1,1,3,3-pentacloropropano o 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-
tetracloropropeno se alimenta directamente al reactor R-1 y no mediante el calentador HX-1. La presién de
operacion de 0,4-1,1 MPa manomeétricos, 0,6-1,0 MPa manomeétricos (60-160 psig, preferentemente 80 -140 psig) se
mantiene por una valvula de control en el flujo de salida de la columna separadora de catalizador CS-1 y la
temperatura del reactor se mantiene en el intervalo de 85 - 120 °C principalmente suministrada por flujo de vapor en
la camisa del reactor. Una columna separadora de catalizador CS-1 esta conectada al reactor, R-1, y cumple la
funcién de hacer bajar y devolver catalizador ocluido, algo de HF, productos intermedios parcialmente fluorados, y
algo de 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno sin reaccionar de
nuevo al reactor para reaccion adicional.

La corriente que sale de la cabeza del separador de catalizador CS-1 que comprende principalmente 1233zd(E),
1233zd(Z), HF y HCI (con algunos componentes minoritarios que incluyen productos intermedios y subproductos
parcialmente fluorados, productos fluorados en exceso y dimeros de 1233zd) entra entonces en la columna de
recirculacion D-1 donde una corriente que comprende principalmente 1,1,1,3,3-pentacloropropano y/o 1,1,3,3-
tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno sin reaccionar, productos intermedios parcialmente fluorados,
dimeros de 1233zd, y la mayoria del HF sale de la cola de la columna de recirculacion y se recircula de nuevo al
reactor en fase liquida R-1 mediante el vaporizador HX-1. Una corriente que comprende principalmente 1233zd(E),
1233zd(Z), HF y HCI sale de la parte superior de la columna de recirculacion y entra en la columna de HCI D-2. Una
corriente que comprende principalmente subproducto de HCI sale de la parte superior de la columna de HCI y se
alimenta a un sistema de recuperacion de HCI. El subproducto de HCI recuperado puede ser vendido para sacar
beneficio. La corriente de las colas de la columna de HCI que consiste principalmente en 1233zd(E), 1233zd(Z) y HF
se alimenta entonces a un sistema de recuperacién de HF. El sistema de recuperacion de HF empieza con la
corriente de 1233zd/HF que se alimenta al intercambiador de calor HX-2 donde previamente se refrigera a
temperaturas < 0 °C y entonces entra en el recipiente de separacion de fases PS-1. Aqui la temperatura de la
corriente se mantiene o se refrigera adicionalmente a -40 - 0 °C. La capa superior rica en HF (<10 % de 1233zd) se
recircula de nuevo al reactor en fase liquida R-1. La capa inferior rica en componentes organicos que contiene
principalmente 1233zd (< 4 % de HF) se envia al vaporizador HX-3 y luego avanza a un sistema de pulido A-1 donde
la corriente gaseosa se pone en contacto con una disolucion acuosa o caustica para eliminar el HF traza y
posteriormente se seca con un desecante. El producto en bruto de acido libre que sale del absorbedor A-1 es
enviado a la primera de las dos columnas de purificacién, D-3. Una corriente que sale de la cabeza de la columna D-
3 consiste principalmente en subproductos de reaccion que tienen puntos de ebullicion mas bajos que los de
1233zd(E). La corriente que sale de la cola de la columna de componentes ligeros D-3 que consiste principalmente
en 1233zd(E) y 1233zd(Z) y subproductos mas pesados se alimenta a la columna de destilacion de recuperacion de
productos D-4. 1233zd(E) de calidad de producto sale de la parte superior de la columna a almacenamiento de
producto. Las colas de la columna de producto consisten principalmente en 1233zd(Z) y subproductos de reaccion
con puntos de ebullicién mas altos que los de 1233zd(E) se alimentan entonces al vaporizador HX-4 y entonces al
reactor de isomerizacion R-2 donde el subproducto 1233zd(Z) se convierte en el producto deseado. La corriente que
abandona R-2 se recircula entonces a la columna de destilacion de componentes ligeros D-3 para la purificacion.
Opcionalmente, si cualquier subproducto en la corriente que entra en R-2 es inestable, puede descomponerse y
formar pequefias cantidades de HF o HCI. En este caso, la corriente que sale de R-2 puede recircularse y
combinarse con la corriente que entra en el sistema de pulido A-1 para eliminar el acido. Opcionalmente, la corriente
que sale de la cola de la columna de destilaciéon de recuperacion de productos, D-4, puede recircularse de nuevo al
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reactor en fase liquida R-1. En cualquiera de estas opciones se requerira una corriente de purga de componentes
pesados de la cola de la columna de destilacion de recuperacion de productos, D-4, para prevenir la formacion de
impurezas de alta ebullicion en el sistema de purificacion. La corriente de purga de componentes pesados se recoge
para uso posterior o eliminacion de residuos.

Reaccibn en fase vapor

La quimica de reaccién para el proceso en fase vapor implica una reaccién de una sola etapa de 1,1,1,3,3-
pentacloropropano (HCC-240fa) con HF anhidro en un reactor en fase vapor para producir una mezcla de HCFO-
1233zd (1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno) y HCI. Preferentemente, aunque no exclusivamente, la reaccién se mantiene
en condiciones (por ejemplo, temperatura, presion, tiempo de residencia, etc.) para aumentar la relacion relativa de
isdbmeros (E) con respecto a (Z) de HCFO-1233zd. La presente reaccion también minimiza la reaccion no deseable
de HF con el HCFO-1233zd(E) resultante, que produce HCF-244fa y/o HCF-245fa, cualquiera de los dos avanza a la
formacion de HFO-1234ze (como se ilustra a continuacion).

Por consiguiente, en una realizacion, la reaccion deseada de la presente invencion se ilustra del siguiente modo:
CCI3CH2CHCI; + 3HF — CF3CH=CHCI + 4 HCI
(HCC-240fa) (HCFO-1233zd(E))

En una segunda realizacion, las reacciones no deseadas de la presente invencion se ilustran del siguiente modo:

a) CCI3CH,CHCI, + 3HF — CF3CH=CHCI + 4 HCl
(HCC-240fa) (HCFO-1233zd(Z))

b) CCI3CH,CHCI, + 4HF — CF3CH,CHFCI + 4 HCI
(HCC-240fa) (HCFC-244fa)

CF3CH,CHFCI — CF3CH=CHF + HCI
(HCFC-244fa)  (HFO-1234ze)

c) CClsCH,CHCI, + 5HF — CF3CH,CHF, + 5 HCI
(HCC-240fa) (HFC-245fa)
CF3CH,CHF, — CFsCH=CHF + HF
(HFC-245fa)  (HFO-1234ze)

En ciertas realizaciones, el proceso de fabricacién comprende cinco operaciones unitarias principales: (1) reaccion
de fluoraciéon en modo continuo usando HF, (2) separacion y purificacion de al menos el subproducto HCI, (3)
separacion de HF en exceso de nuevo a (1), (4) produccién/purificacion de producto final, HCFO-1233zd(E) con
recirculacion opcional de componentes de alto punto de ebullicion de nuevo a (1), y (5) isomerizacion del
subproducto HCFO-1233zd(Z) a 1233zd(E). Esto maximiza el rendimiento del proceso. Las posiciones relativas de
estas operaciones se muestran en las FIGS. 5 - 8, y se tratan en mayor detalle a continuacion.

Operacién unitaria uno: Fluoracién catalitica de 1,1,1,3,3-pentacloropropano

La reaccion de fluoraciéon descrita en el presente documento usa un catalizador en fase vapor de concentracion
suficiente y condiciones de reaccion para lograr el producto de reaccion deseado, es decir, HCFO-1233zd(E)

El catalizador de fluoracién puede incluir cualquier catalizador de fluoracién en fase vapor que se conoce en la
técnica. Catalizadores adecuados incluyen, pero no se limitan a, 6xidos, hidréxidos, haluros, oxihaluros de cromo,
aluminio, cobalto, manganeso, niquel y hierro, sales inorganicas de los mismos y sus mezclas, que pueden estar
soportados o en masa. El catalizador de fluoracion en fase vapor también puede incluir combinaciones de
catalizadores conocidos, tales como, pero no se limitan a, Cr;0Os;, Cro03/Al,03, CrOs/AlF3, CroOs/carbono,
CoCl/Cry03/Al,03, NiCly/Cro03/AI,03, CoClo/AlFs, NiClo/AlFs y mezclas de los mismos. Catalizadores de fluoracion
adicionales que pueden usarse incluyen, pero también no se limitan a, FeCls/C, SnCl./C, TaCls/C, SbCls/C, AICI3/C y
AlF3/C. Soportes para los haluros metalicos enumerados también pueden ser alimina o alimina fluorada. Cualquiera
de los catalizadores anteriores, ademas de otros catalizadores no enumerados, puede estar parcialmente o
totalmente fluorado por HF anhidro.

En ciertas realizaciones, el catalizador de fluoraciéon puede incluir 6xidos de cromo (lll), tales como éxido de cromo
cristalino u 6xido de cromo amorfo. Aunque no se limite a éstos, el 6xido de cromo amorfo (Cr.03) es el catalizador
en fase vapor mas preferido. Es un material comercialmente disponible en una variedad de tamafos de particula y
puede seleccionarse para potenciar su eficacia. En ciertas realizaciones, se proporciona tener una pureza de al
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menos el 98 %. El catalizador de fluoracién se proporciona en cualquier cantidad suficiente para conducir la
reaccion, pero también puede presentarse en exceso.

Esta reaccion puede realizarse en un reactor en fase vapor conocido en la técnica. Preferentemente, aunque no
exclusivamente, el reactor se construye de materiales que son resistentes a los efectos corrosivos del HF y
catalizador, tales como Hastelloy-C, Inconel, Monel, Incalloy, o recipientes de acero revestidos de fluoropolimero.
Tales reactores de fluoracion en fase vapor son muy conocidos en la técnica.

Es deseable el control apropiado de la temperatura y presion de la reaccion para la conversion optima. En ciertas
realizaciones no limitantes, la temperatura de reaccion debe ser aproximadamente 200 a aproximadamente 450 °C y
la presion de reaccion debe ser aproximadamente 0 a aproximadamente 1,1 MPa manométricos (aproximadamente
0 a aproximadamente 160 psig) de presion. En realizaciones adicionales, la temperatura de reaccion debe ser entre
aproximadamente 250 y 400 °C y la presién de reaccion debe ser aproximadamente 0 a aproximadamente 0,97 MPa
manométricos (aproximadamente 0 a aproximadamente 140 psig) de presion. En incluso realizaciones adicionales,
la temperatura de reaccion debe estar entre aproximadamente 275 y 375 °C y la presién de reaccion debe ser
aproximadamente 0,01 a aproximadamente 0,90 MPa manométricos (aproximadamente 2 a aproximadamente
130 psig) de presidon. Se ha descubierto sorprendentemente que el mantenimiento de la reaccion en estas
condiciones de operacién produce un desplazamiento inesperado en el mecanismo de reaccién que produce una
alta relacion de HCFO-1233zd(E) en comparacion con HCFO-1233zd(2).

Operacién unitaria dos: Eliminacién de HCI

La corriente de productos de reaccion que contienen HCI sale continuamente del reactor y entra en una columna de
destilacién de HCI unida. El material de HCI sale de la parte superior de la columna y puede entonces purificarse
adicionalmente. Puede aislarse HCI de alta pureza y absorberse en agua desionizada como HCI concentrado para
otros usos.

Operacién unitaria tres: Separacion y recirculacion de HF en exceso

La corriente de cola de la columna de eliminacién de HCI que contiene mezcla de productos en bruto de HCFO-
1233zd(E) y HF (en algunas realizaciones aproximadamente el 30 % en peso a aproximadamente el 60 % en peso)
se alimenta al extractor de acido sulfurico o separador de fases para la eliminacion de HF de esta mezcla. EI HF es o
bien disuelto en el acido sulfurico o bien se separa la fase de la mezcla organica. Para realizaciones que utilizan un
sistema de adsorcion de acido sulfurico, el HF puede ser desorbido de la mezcla de acido sulfurico/HF por
destilacién por separacion y se recircula de nuevo al reactor. Para realizaciones que utilizan un separador de fases,
el HF se separa en fases y se recircula de nuevo al reactor. La mezcla organica, ya sea de la cabeza del extractor de
acido sulfurico o de la capa de cola del separador de fases, puede emplear tratamiento (por ejemplo, lavado quimico
0 adsorcion) para eliminar las trazas de HF antes se alimentarse a la siguiente operacion unitaria (purificacion del
producto final).

Operacién unitaria cuatro: Purificacion del producto final

La purificacion del producto final puede incluir el uso de una o mas columnas de destilacién. En ciertas realizaciones,
la purificacion incluye dos o mas columnas de destilacion que operan continuamente. La primera columna se usa
para eliminar los componentes mas ligeros de la mezcla, tales como HFO-1234ze. La segunda columna puede
usarse para eliminar componentes mas pesados, por ejemplo HCFO-1233zd(Z), y purificar el producto final, HCFO-
1233zd(E). Tales componentes mas pesados, si es deseable, pueden ser alimentados a un reactor de isomerizacion,
recogerse para uso adicional, u opcionalmente se recirculan de nuevo al reactor. En ciertas realizaciones, se desea
tener una purga de subproductos pesados de esta corriente.

Operacién unitaria cinco: Isomerizacion del subproducto HCFO-1233zd(Z) a HCFO-1233zd(E)

Para maximizar el rendimiento de HCFO-1233zd(E) en este proceso, el subproducto HCFO-1233zd(Z) formado en la
reaccion y que sale de la segunda columna se alimenta como un vapor a un reactor que contiene catalizador de
isomerizacion. El subproducto se convierte entonces en el producto deseado. La corriente de salida del reactor de
isomerizacion se recircula entonces para la purificacion, usando el método anterior. El reactor de isomerizacion
puede ser o bien el reactor de fluoracion tratado anteriormente, o bien un reactor de isomerizacién separado.

Los catalizadores pueden incluir, pero no se limitan a, cualquiera de los catalizadores en fase vapor tratados en el
presente documento. En ciertas realizaciones no limitantes, el catalizador es un éxido de cromo fluorado.

En ciertas realizaciones preferidas, esta etapa implica controlar la temperatura de una superficie calentada a mas de
50 °C - 375 °C. La superficie calentada se pone en contacto con la corriente que contiene el subproducto de HCFO-
1233zd(Z). La corriente de alimentacion se pone en contacto con la superficie calentada durante un periodo de
tiempo suficiente para convertir al menos una porcion de 1233zd(Z) en 1233zd(E) para producir una corriente de
producto rica en 1233zd(E).
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En algunas realizaciones, la superficie calentada incluye el interior de un recipiente de reactor. Ademas, o
alternativamente, la superficie calentada puede incluir una superficie externa de un material de relleno, por ejemplo
un material de relleno que esta relleno en un recipiente de reaccion. En algunas realizaciones, el recipiente de
reactor es un recipiente de reactor discontinuo que puede cargarse con la corriente de alimentacion. En algunas de
tales realizaciones, la corriente de alimentacién puede ser sellada en el reactor discontinuo y, después de pasar
tiempo suficiente para isomerizar la cantidad deseada de HCFO-1233zd(Z), el recipiente de reactor puede abrirse
para eliminar la corriente de producto. En otras realizaciones, el recipiente de reactor es un recipiente de reactor de
tipo continuo, por ejemplo un recipiente de reactor con una primera abertura y una segunda abertura y una via de
fluido entre la primera y segunda aberturas. La corriente de alimentacion se alimenta al recipiente de reactor
mediante la primera abertura y pasa a través del recipiente de reactor a una tasa suficiente para isomerizar la
cantidad deseada de HCFO-1233zd(Z). La corriente de producto resultante sale de la segunda abertura. En un
ejemplo, el recipiente de reactor es un recipiente de reactor alargado (por ejemplo, un tubo de MONEL™) con la
primera abertura en un primer extremo y la segunda abertura en un segundo extremo.

En algunas realizaciones, el recipiente de reactor puede estar parcialmente o complemente relleno de material de
relleno, por ejemplo con un relleno de acero inoxidable. En algunas realizaciones, el area superficial relativamente
grande del material de relleno puede facilitar la reaccién de conversion del isomero (Z) en (E). Estructuras de soporte
que soportan el material de relleno también puede estar dispuestas en o sobre el recipiente de reactor. Por ejemplo,
el material de relleno puede ser soportado por una malla u otra estructura que esta dispuesta debajo, alrededor, y/o
dentro del material de relleno. La estructura de soporte puede comprender el mismo material que el material de
relleno (por ejemplo, acero inoxidable), niquel, o cualquier otro material adecuado.

Los materiales de relleno también pueden comprender uno o mas materiales de catalizador. Ejemplos de
catalizadores adecuados para la isomerizacion de HCFO-1233zd son oxidos metalicos, 6xidos metalicos
halogenados, haluros metalicos de acidos de Lewis, metales de valencia cero, ademas de combinaciones de estos
catalizadores. Ejemplos especificos de catalizadores adecuados son AlF3, Cr,03, Cr20O3 fluorado, éxido de circonio y
versiones halogenadas de los mismos, o un 0xido de aluminio y versiones halogenadas de los mismos. Ademas, los
catalizadores pueden activarse antes de uso. Ejemplos de procedimientos de activacion para varios catalizadores
adecuados pueden encontrarse en la publicacion de EE.UU. N.° 2008-0103342.

Con referencia a la FIG. 5, se ilustra la sintesis de HCFO-1233zd(E) mediante un proceso integrado de reaccion en
fase vapor que tiene una recuperacion de acido sulfurico-HF. El reactor en fase vapor 10 se carga primero con un
catalizador de fluoraciéon, como se trata anteriormente. Los catalizadores pueden estar soportados o en masa,
siendo catalizadores preferidos, aunque no limitantes, éxido de cromo fluorado.

Se alimentan simultaneamente HCC-240fa y HF al vaporizador 12 y luego al reactor en fase vapor 10. La
temperatura de reaccion puede ser aproximadamente 200 a aproximadamente 450 °C y a aproximadamente 0 a
aproximadamente 1,1 MPa manométricos (aproximadamente 0 a aproximadamente 160 psig de presion). La relacion
molar de HF con respecto a HCC-240fa puede ser = 3:1, preferentemente entre 3:1 y 20:1, mas preferentemente
entre 4:1y 12:1, y lo mas preferentemente entre 5:1y 11:1.

El efluente del reactor, que incluye productos intermedios y subproductos parcialmente fluorados, productos
fluorados en exceso, HF, HCFO-1233zd(E+Z) y HCI, entra entonces en la columna de HCI 14 a través de la linea 16.
Una corriente de principalmente subproducto de HCI sale de la porcion superior de la columna de HCI 14 y se
alimenta a un sistema de recuperacién de HCI a través de la linea 18. El subproducto de HCI recuperado puede
usarse para otros fines, como se trata en el presente documento.

Las colas de la columna de HCI que consisten principalmente en productos intermedios y subproductos parcialmente
fluorados, productos fluorados en exceso, HF y HCFO-1233zd(E+Z) se alimentan entonces mediante la linea 20 en
un sistema de recuperacion de HF. El sistema de recuperacién de HF empieza con la corriente de HCFO-1233zd/HF
que se vaporiza en el intercambiador de calor 22 y luego se alimenta en la columna de absorcién de HF 24 mediante
la linea 26. Aqui, una corriente de liquido del 50 - 80 % de H,SO. se pone en contacto con la corriente gaseosa de
HCFO-1233zd/HF y absorbe la mayoria del HF. La corriente 28 que sale de la cola de la columna 24 incluye HF,
H2SO4 y H2O y se alimenta al intercambiador de calor 30 donde se calienta a una temperatura suficiente para
evaporar la mayoria del HF, junto con pequefias cantidades de H,O y H>SO,. Esta corriente se alimenta mediante la
linea 32 a la columna de destilaciéon de recuperacion de HF 34. El liquido que queda después del HF se evapora en
el intercambiador de calor 30, que incluye principalmente H>SO4 y el H.O (con 0 - 2 % de HF) se enfria en el
intercambiador de calor 36 mediante la linea 38 y se recircula mediante la linea 40 de nuevo a la columna de
absorcion de HF 24. La corriente de las colas de la columna de recuperacion de HF 34 que incluye principalmente
H2S04 y H20 se recircula mediante la linea 42 de nuevo al intercambiador de calor 30.

Se recupera HF anhidro de la parte superior de la columna de recuperacion de HF 34 y se recircula de nuevo al
reactor 10 mediante la linea 44 al vaporizador 12.

La corriente que sale de la porcion superior de la columna de absorcion de HF 24 que incluye principalmente HCFO-
1233zd (E+Z) (HF traza) se envia hacia adelante mediante la linea 48 a un sistema de pulido 46 donde la corriente
gaseosa se pone en contacto con agua o una disolucién caustica para eliminar el HF traza y posteriormente se seca
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con un desecante. El producto en bruto de acido libre que sale del absorbedor 46 se envia mediante la linea 50 a la
primera de las dos columnas de purificacion 52. Una corriente 54 que sale de la porcion superior de la columna 52
incluye principalmente subproductos de reaccién que tienen puntos de ebullicion mas bajos que los de HCFO-
1233zd(E). La corriente 56 que sale de la porcién de cola de la columna de componentes ligeros 52 que consiste
principalmente en HCFO-1233zd(E+Z) y subproductos mas pesados se alimenta a la columna de destilacion de
recuperacion de productos 58. HCFO-1233zd(E) de calidad de producto sale de la porcion superior de la columna a
almacenamiento de producto mediante la linea 60. Las colas de la columna de producto 62 incluyen principalmente
HCFO-1233zd(2).

Los subproductos de reaccién con puntos de ebullicion mas altos que los de HCFO-1233zd(E) se alimentan
entonces a un vaporizador (no ilustrado) y entonces al reactor de isomerizacion (no ilustrado), donde el subproducto
HCFO-1233zd(Z) se convierte en el producto deseado. La corriente que sale se recircula entonces a la columna de
destilacién de componentes ligeros 52 para la purificacion. Opcionalmente, si cualquier subproducto en la corriente
que entra es inestable, puede descomponerse y formar pequefias cantidades de HF o HCI. En este caso, la corriente
que sale puede recircularse y combinarse con la corriente que entra en el sistema de pulido para eliminar el acido.
Opcionalmente, la corriente que sale de la cola de la columna de destilacién de recuperacion de productos 58 puede
recircularse de nuevo al reactor en fase vapor 10, donde tiene lugar la isomerizacion del isémero Z a E de HCFO-
1233zd. En cualquiera de estas posibilidades, una corriente de purga de componentes pesados de la cola de la
columna de destilacion de recuperacion de productos 58 previene la formacion de impurezas de alta ebullicién en el
sistema de purificacion. La corriente de purga de componentes pesados se recoge para uso posterior o eliminacion
de residuos. Después de la desactivacion del catalizador en el reactor 10 puede regenerarse in situ calentando a 300
- 400 °C y pasando un agente de oxidacion tal como O; o Cl, sobre el catalizador durante un periodo de tiempo
seleccionado.

Con referencia a la FIG. 6, se muestra la sintesis de HCFO-1233zd(E) mediante un proceso integrado de reaccion
en fase vapor con acido sulfurico, recuperacion de HF y columna de recirculacion opcional después del reactor.
Especificamente, un reactor en fase vapor 100 se carga primero con un catalizador de fluoracidon, como se trata
anteriormente. Los catalizadores pueden estar soportados o en masa, siendo catalizadores preferidos, aunque no
limitantes, 6xido de cromo fluorado.

Se alimentan simultdneamente HCC-240fa y HF al vaporizador 112 y luego a un reactor en fase vapor 100 mediante
la linea 114. La temperatura de reaccion puede ser aproximadamente 200 a aproximadamente 450°C y a
aproximadamente 0 a aproximadamente 1,1 MPa manomeétricos (aproximadamente 0 a aproximadamente 160 psig)
de presion. La relacion molar de HF con respecto a HCC-240fa puede ser = 3:1, preferentemente entre 3:1 y 20:1,
mas preferentemente entre 4:1 y 12:1, y lo mas preferentemente entre 5:1 y 11:1. El catalizador preferido en 100 es
6xido de cromo fluorado.

El efluente de reactor, que incluye productos intermedios y subproductos parcialmente fluorados, productos
fluorados en exceso, HF, HCFO-1233zd(E+Z) y HCI, entra entonces en la columna de recirculacién 116 mediante la
linea 118, donde una corriente 120 que incluye principalmente HCC-240fa sin reaccionar, productos intermedios
parcialmente fluorados y la mayoria del HF sale de la porcién de cola de la columna de recirculacion 116 y se
recircula de nuevo al reactor en fase vapor 100 mediante el vaporizador 112. Una corriente que incluye
principalmente HCFO-1233zd(E), HF y HCI sale de la porcién superior de la columna de recirculacion y entra en la
columna de HCI 122 mediante la linea 124. Una corriente 126 que incluye principalmente subproducto de HCI sale
de la parte superior de la columna de HCI 122 y se alimenta a un sistema de recuperacion de HCI. El subproducto de
HCI recuperado puede usarse para otros fines, como se trata en el presente documento. Las colas de la columna de
HCI que incluyen principalmente subproductos parcialmente fluorados, productos fluorados en exceso, HF y HCFO-
1233zd(E+Z) se alimentan entonces a un sistema de recuperacion de HF mediante la linea 128.

El sistema de recuperaciéon de HF empieza con la corriente de HCFO-1233zd/HF en bruto que se vaporiza en el
intercambiador de calor 130 y se alimenta a la columna de absorcién de HF 132. Aqui, una corriente de liquido de 50
- 80 % de H>SO4 se pone en contacto con la corriente gaseosa de HCFO-1233zd/HF y absorbe la mayoria del HF.
La corriente que sale de la cola de columna 132 incluye HF/H>SO4/H20 y se alimenta al intercambiador de calor 136
mediante la linea 138 donde se calienta a una temperatura suficiente para evaporar la mayoria del HF junto con
pequefas cantidades de H,O y H,SO4. Esta corriente se alimenta a la columna de destilacion de recuperacion de HF
140. El liquido que queda después de evaporarse el HF en el intercambiador de calor 136 incluye principalmente
H2S0O4 y H20 (con 0 - 2 % de HF) y se enfria en el intercambiador de calor 142 mediante la linea 144 y se recircula
de nuevo a la columna de absorcion de HF 132 mediante la linea 146.

La corriente de colas de la columna de recuperacion de HF 140 que incluye principalmente H.SO4 y H2O se recircula
de nuevo al intercambiador de calor 136 mediante la linea 148. Se recupera HF anhidro de la porcién superior de la
columna de recuperacion de HF 140, y se recircula de nuevo al reactor 100 mediante la linea 150 y el intercambiador
de calor 112. La corriente que sale de la cabeza de la columna de absorcion de HF 132 que incluye principalmente
HCFO-1233zd (E + Z) (HF traza) se envia hacia adelante mediante la linea 154 a un sistema de pulido 152 donde la
corriente gaseosa se pone en contacto con una disolucién acuosa o caustica para eliminar el HF traza y
posteriormente se seca con un desecante. El producto en bruto de acido libre que sale del absorbedor 152 es
enviado a la primera de las dos columnas de purificacién 156 (y posteriormente 162) mediante la linea 158. Una
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corriente 166 que sale de la porcion superior de la columna 156 incluye principalmente subproductos de reaccion
que tienen puntos de ebullicion mas bajos que los de HCFO-1233zd(E). La corriente que sale de la porcion de cola
de la columna de componentes ligeros 156 incluye principalmente HCFO-1233zd(E+Z) y subproductos mas pesados
se alimentan mediante la linea 160 a la columna de destilacion de recuperacion de productos 162. HCFO-1233zd(E)
de calidad de producto sale de la porciéon superior de columna 162 mediante la linea 164 a almacenamiento de
producto. Las colas de la columna de producto 168 incluyen principalmente HCFO-1233zd(Z) y subproductos de
reaccion con puntos de ebulliciéon mas altos que los de HCFO-1233zd(E) se alimentan entonces al vaporizador (no
ilustrado) y entonces al reactor de isomerizacion (no ilustrado) donde el subproducto HCFO-1233zd(Z) se convierte
en el producto deseado. La corriente que sale se recircula entonces a la columna de destilacion de componentes
ligeros para la purificacion. Opcionalmente, si cualquier subproducto en la corriente que entra es inestable, puede
descomponerse y formar pequefias cantidades de HF o HCI. En este caso, la corriente que sale puede recircularse y
combinarse con la corriente que entra en el sistema de pulido para eliminar el acido. Opcionalmente, la corriente que
sale de la porcién de cola de la columna de destilacion de recuperacion de productos puede recircularse de nuevo al
reactor en fase vapor donde tiene lugar la isomerizacion de isémero Z a E de HCFO-1233zd. En cualquiera de estas
opciones, una corriente de purga de componentes pesados de la cola de la columna de destilaciéon de recuperacion
de productos previene la formacion de impurezas de alta ebullicién en el sistema de purificaciéon. La corriente de
purga de componentes pesados se recoge para uso posterior o eliminacion de residuos. Después de la
desactivacion del catalizador en el reactor 100, puede regenerarse in situ calentando a aproximadamente 300 a
aproximadamente 400 °C y pasando un agente de oxidacion tal como O; o Cl; sobre él durante un periodo de tiempo
seleccionado.

Con referencia a la FIG. 7, se muestra la sintesis de HCFO-1233zd(E) mediante un proceso integrado de reaccion
en fase vapor que tiene un sistema de recuperacion de HF de separacion de fases. Aqui, un reactor en fase vapor
210 se carga primero con un catalizador de fluoracidon, como se trata anteriormente. Los catalizadores pueden estar
soportados o en masa, siendo catalizadores preferidos, aunque no limitantes, 6xido de cromo fluorado.

Se alimentan simultdneamente HCC-240fa y HF al vaporizador 200 y luego en un reactor en fase vapor 210
mediante la linea 212. La temperatura de reaccion puede ser aproximadamente 200 a aproximadamente 450 °C y a
aproximadamente 0 a aproximadamente 1,1 MPa manométricos (0 a aproximadamente 160 psig) de presion. La
relacion molar de HF con respecto a HCC-240fa es = 3:1, preferentemente entre 3:1 y 20:1, mas preferentemente
entre 4:1 y 12:1, y lo mas preferentemente entre 5:1 y 11:1. El catalizador preferido en el reactor 210 es éxido de
cromo fluorado. El efluente de reactor incluye productos intermedios y subproductos parcialmente fluorados,
productos fluorados en exceso, productos fluorados en exceso, HF, HCFO-1233zd(E+Z) y HCI, luego entra en la
columna de HCI 214 mediante la linea 216. Una corriente 218 que incluye principalmente subproducto de HCI que
sale de la porcion superior de la columna de HCI 214 y se alimenta a un sistema de recuperacion de HCI (no
mostrado) mediante la linea 218. El subproducto de HCI recuperado puede usarse para otros fines, como se trata en
el presente documento.

Las colas de la columna de HCI, que consisten principalmente en productos intermedios y subproductos
parcialmente fluorados, productos fluorados en exceso, HF y HCFO-1233Z(E+Z), se alimentan entonces mediante la
linea 220 a un sistema de recuperacion de HF. El sistema de recuperacién de HF empieza siendo la corriente de
HCFO-1233zd/HF alimentada al intercambiador de calor 221 donde previamente se refrigera a temperaturas <0°Cy
entonces entra en el recipiente de separacion de fases 222 mediante la linea 224. La temperatura de la corriente se
mantiene o se refrigera adicionalmente a aproximadamente -40 a aproximadamente 0 °C. La capa superior rica en
HF (< 10 % de 1233zd) se recircula mediante la linea 226 de nuevo al reactor en fase vapor 210. La capa inferior
rica en componentes organicos que contiene principalmente HCFO-1233zd (<4 % de HF) se envia mediante la linea
228 al vaporizador 230 y hacia un sistema de pulido 232 donde la corriente gaseosa se pone en contacto con una
disolucion acuosa o caustica para eliminar el HF traza y posteriormente se seca con un desecante. El producto en
bruto de acido libre que sale del absorbedor se envia mediante la linea 234 a la primera de las dos columnas de
purificacién 236. Una corriente 238 que sale de la porcion superior de la columna 236 incluye principalmente
subproductos de reacciéon que tienen puntos de ebullicion mas bajos que los de HCFO-1233zd(E). La corriente 240
que sale de la cola de la columna de componentes ligeros 236 que incluye principalmente HCFO-1233zd(E+Z) y
subproductos mas pesados se alimenta a la columna de destilacién de recuperacion de productos 242. La calidad de
producto HCFO-1233zd(E) sale de la parte superior de la columna 242 a almacenamiento de producto mediante la
linea 244. Las colas de la columna de producto 246 incluyen principalmente HCFO-1233zd(Z) y subproductos de
reaccion con puntos de ebullicion mas altos que los de HCFO-1233zd(E) se alimentan entonces al vaporizador y
entonces al reactor de isomerizaciéon donde el subproducto HCFO-1233zd(Z) se convierte en el producto deseado.
La corriente que sale se recircula entonces a la columna de destilacién de componentes ligeros para la purificacion.
Opcionalmente, si cualquier subproducto en la corriente que entra es inestable, puede descomponerse y formar
pequefias cantidades de HF o HCI. En este caso, la corriente que sale puede recircularse y combinarse con la
corriente que entra en el sistema de pulido para eliminar el acido. Opcionalmente, la corriente que sale de la porciéon
de cola de la columna de destilacién de recuperaciéon de productos 242 puede recircularse de nuevo al reactor en
fase vapor donde tiene lugar la isomerizacion de isdmero Z a E de HCFO-1233zd. En cualquiera de estas opciones,
una corriente de purga de componentes pesados de la porcion de cola de la columna de destilacion de recuperacion
de productos previene la formacion de impurezas de alta ebullicién en el sistema de purificaciéon. La corriente de
purga de componentes pesados se recoge para uso posterior o eliminacion de residuos. Después de la

15



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

ES 2 660 546 T3

desactivacion del catalizador en el reactor 210 puede regenerarse in situ calentando a aproximadamente 300 a
aproximadamente 400 °C y pasando un agente de oxidacion tal como O, o Cl, sobre él durante un periodo de tiempo
prescrito.

Con referencia a la FIG. 8, se muestra la sintesis de HCFO-1233zd(E) mediante un proceso integrado de reaccion
en fase vapor que tiene un sistema de recuperacion de HF de separacion de fases y columna de recirculacion
opcional después del reactor. Mas especificamente, un reactor en fase vapor 300 se carga primero con un
catalizador de fluoraciéon, como se trata anteriormente. Los catalizadores pueden estar soportados o en masa,
siendo catalizadores preferidos, aunque no limitantes, éxido de cromo fluorado.

Se alimentan simultaneamente HCC-240fa y HF al vaporizador 310 y luego al reactor en fase vapor 300 mediante la
linea 312. La temperatura de reaccion puede ser aproximadamente 200 a aproximadamente 450°C y a
aproximadamente 0 a aproximadamente 1,1 MPa manomeétricos (aproximadamente 0 a aproximadamente 160 psig)
de presion. La relacion molar de HF con respecto a HCC-240fa es = 3:1, preferentemente entre 3:1 y 20:1, mas
preferentemente entre 4:1 y 12:1, y lo mas preferentemente entre 5:1 y 11:1. El catalizador preferido en el reactor
300 es oxido de cromo fluorado. El efluente de reactor que incluye productos intermedios y subproductos
parcialmente fluorados, productos fluorados en exceso, HF, HCFO-1233zd(E+Z) y HCI entra entonces en la columna
de recirculacién 314 mediante la linea 316 donde una corriente que incluye principalmente HCC-240fa sin
reaccionar, productos intermedios parcialmente fluorados, y la mayoria del HF, sale de la porcién de cola de la
columna de recirculacién 314 y se recircula de nuevo al reactor en fase vapor 300 mediante la linea 318 y el
vaporizador 310. Una corriente que incluye principalmente HCFO-1233zd(E), HF y HCI sale de la porcion superior de
la columna de recirculacion 314 mediante la linea 320 y entra en la columna de HCI 322. Una corriente 324 que
incluye principalmente subproducto de HCI sale de la porcion superior de columna de HCI 322 y se alimenta a un
sistema de recuperacion de HCI (no mostrado). El subproducto de HCI recuperado puede usarse para otros fines,
como se trata en el presente documento. Las colas de la columna de HCI que incluyen principalmente subproductos
parcialmente fluorados, productos fluorados en exceso, HF y HCFO-1233zd(E+Z) se alimentan entonces mediante la
linea 326 a un sistema de recuperacion de HF.

El sistema de recuperaciéon de HF empieza alimentandose la corriente de HCFO-1233zd/HF al intercambiador de
calor 328 donde previamente se refrigera a temperaturas < 0 °C y entonces entra en el recipiente de separacion de
fases 330 mediante la linea 332. La temperatura de la corriente puede mantenerse o refrigerarse adicionalmente a
aproximadamente -40 a aproximadamente 0 °C. La capa superior rica en HF (< 10 % de 1233zd) puede recircularse
de nuevo al reactor en fase vapor 300 mediante la linea 334. La capa inferior rica en componentes organicos que
contiene principalmente HCFO-1233zd (<4 % de HF) se envia mediante la linea 336 al vaporizador 338 y entonces
se dirige a un sistema de pulido 340 donde la corriente gaseosa se pone en contacto con una disolucién acuosa o
caustica para eliminar el HF traza y posteriormente se seca con un desecante.

El producto en bruto de acido libre que sale del absorbedor 340 es enviado a la primera de las dos columnas de
purificacion, 342 mediante la linea 344. Una corriente 346 que sale de la cabeza de la columna 342 incluye
principalmente subproductos de reaccion que tienen puntos de ebullicion mas bajos que los de HCFO-1233zd(E). La
corriente 348 sale de la porciéon de cola de la columna de componentes ligeros 342 que incluye principalmente
HCFO-1233zd(E+Z) y se alimentan subproductos mas pesados a la columna de destilacion de recuperacion de
productos 350. HCFO-1233zd(E) de calidad de producto sale de la parte superior de la columna a almacenamiento
de producto mediante la linea 352. Las colas de la columna de producto 354 incluyen principalmente HCFO-
1233zd(Z) y subproductos de reaccion con puntos de ebullicion mas altos que los de HCFO-1233zd(E) se alimentan
entonces al vaporizador (no ilustrado) y luego al reactor de isomerizacion (no ilustrado) donde el subproducto HCFO-
1233zd(Z) se convierte en el producto deseado. La corriente que abandona se recircula entonces a la columna de
destilacién de componentes ligeros para la purificacion. Opcionalmente, si subproductos en la corriente que entran
son inestables, pueden descomponerse y formar pequefias cantidades de HF o HCI. En este caso, la corriente que
sale puede recircularse y combinarse con la corriente que entra en el sistema de pulido para eliminar el acido.
Opcionalmente, la corriente que sale de la porcidon de cola de la columna de destilacion de recuperacion de
productos puede recircularse de nuevo al reactor en fase vapor donde tiene lugar la isomerizacion de isémero Z a E
de HCFO-1233zd. En cualquiera de estas opciones, una corriente de purga de componentes pesados de la porcion
de cola de la columna de destilacién de recuperacion de productos previene la formacién de impurezas de alta
ebullicion en el sistema de purificacion. La corriente de purga de componentes pesados se recoge para otro uso o
eliminacion de residuos. Después de la desactivacion del catalizador en el reactor 300 puede regenerarse in situ
calentando a aproximadamente 300 a aproximadamente 400 °C y pasando un agente de oxidacion tal como Oz o Cl;
sobre él durante un periodo de tiempo seleccionado.

Realizaciones especificas de la presente invencion se describiran ahora en los siguientes ejemplos. Los ejemplos
son ilustrativos solo, y no pretenden limitar el resto de la divulgacién de ningun modo.

EJEMPLOS

Ejemplo 1
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Este ejemplo (llamado Serie N.° 3) ilustra la reaccion en fase liquida semi-discontinua donde HF se alimentd
continuamente en una carga de catalizador de tetracloruro de titanio y 1,1,1,3,3-pentacloropropano (HCC-240fa).

Se preparo un reactor con agitacion limpio con masa de 45 | (10 galones) vacio de construccion de Hastelloy C. Este
reactor se conectd a una tuberia revestida de PTFE vertical de 5 cm (2") que contenia material de relleno
(separador), que a su vez se conectd a un intercambiador de calor superior. El intercambiador de calor se suministro
con circulacién de salmuera a -40°C en el lado de la carcasa. Los vapores que salen de este separador se
procesaron a través de un lavador quimico, en el que se circuld la disoluciéon acuosa de hidroxido potasico diluida de
temperatura controlada. Los vapores que salen de este separador se recogieron en una probeta enfriada pesada (-
40 °C) denominada la probeta de recogida de producto, seguido de una probeta mas pequefa en serie enfriada en
un bafo de nieve carbodnica.

Para la Serie N.° 3, se alimentaron 6,3 kg (14 Ib) de HF anhidro para asegurar la fluoraciéon del catalizador. A
continuacion, se afiadieron 0,7 kg (1,5 Ib) de TiCls como catalizador. Se generé inmediatamente HCI como se
observo por la formacién de presién en el reactor. Después de reducirse la presion ventilando la mayoria del HCI del
sistema, se afiadieron 23 kg (50 Ib) de HCC-240fa. Se calento6 el reactor. A aproximadamente 85 °C empezd a
generarse HCI que indica que se inicio la reaccion de fluoracion. La presion del sistema se controlé a
aproximadamente 0,83 MPa manométricos (120 psig). Entonces se alimenté continuamente HF adicional y se
recogio producto en la probeta de recogida de producto hasta que se consumié el HCC-240fa.

El analisis de CG del material en bruto recogido durante la serie fue el siguiente:

Tabla 1

Porcentaje en peso Compuesto
86,4 % 1233zd(E)
5,5% G-244fa
31% 1234ze(E)
1,5 % 1233zd(Z)
1,1 % 1234ze(2)
1,1 % dimero
0,2% trifluoropropino

Ejemplo 2

Tras la Serie N.° 3 del Ejemplo 1, el reactor se drend, y se hizo una carga fresca de catalizador, y se realizé la Serie
N.° 4 de un modo similar a la Serie N.° 3.

La carga de catalizador para la Serie N.° 4 fue 753 gramos de TiCls. El esquema de operacién para esta serie
continué igual que la Serie N.° 3 - se afadié una carga discontinua inicial de 6,49 kg (14,3 Ib) de HF antes del
catalizador. Entonces se afiadié HCC-240fa 23,5 kg (51,9 Ib) encima del catalizador después de que se completara
el HCI de la fluoracion del catalizador. Después de lograrse la temperatura de reaccion, se empezo la alimentacion
de HF continua y se mantuvo hasta que o bien el analisis de calidad de producto mostré una disminucion
espectacular, o bien disminuy6 la recogida de peso de producto - en estos momentos, se hizo una nueva carga de
HCC-240fa (normalmente 11-14 kg, 25-30 Ib) y se reanudo la alimentacion continua de HF.

La productividad de catalizador para la Serie N.° 4 fue aproximadamente 0,9 pph/kg (0,4 pph/Ib) de catalizador. Se
recogieron aproximadamente 111 kg (244 Ib) de 1233zd(E) en bruto durante la serie.

La serie continud durante mas de 900 horas sin pérdida de actividad del catalizador.

Ejemplo 3

Este ejemplo ilustra una reaccioén de fluoracion en fase liquida continua donde se alimenta continuamente HF y una
mezcla de alimentacion organica de 1,1,1,3,3-pentacloropropano, 1,1,3,3-tetracloropropeno, y 1,3,3,3-
tetracloropropeno en una carga de catalizador de tetracloruro de titanio.

Se usa el mismo sistema de reactor con camisa de 45 | (10 galones) de los Ejemplos 1y 2. Se cargan 14 kg (30 Ib)
de HF anhidro al reactor. Esta cantidad es superior a la necesaria para fluorar el catalizador de TiCl4. Se pone en
marcha el agitador a 250 rpm. A continuacion, se afiaden 0,7 kg (1,5 Ib) de TiCls como catalizador. Se genera
inmediatamente HCI como se observa por la formacion de presion en el reactor. Después de reducirse la presion
ventilando la mayoria del HCI del sistema, se afiaden 9,1 kg (20 Ib) de una mezcla de alimentacién organica que
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consiste en 70 % en peso de 1,1,1,3,3-pentacloropropano, 27 % en peso de 1,1,3,3-tetracloropropeno y 3 % en peso
de 1,3,3,3-tetracloropropeno. El reactor se calienta entonces afiadiendo vapor a la camisa. A aproximadamente
85 °C empieza a generarse HCI que indica que la reaccion de fluoracion ha sido iniciada. Entonces, la presion del
sistema se controla a aproximadamente 0,93 MPa manométricos (120 psig). Entonces se alimenta continuamente
HF adicional y mezcla de alimentacion organica a una relacion molar de 9:1 de HF con respecto a organico. Se
ventila una corriente que consiste principalmente en subproducto de HCI, 1233zd y exceso de HF de la parte
superior del separador, se lava quimicamente para eliminar el acido, y se recoge el organico en el cilindro de
recogida de producto.

El analisis de CG del material en bruto recogido durante la serie fue el siguiente:

Tabla 2
Porcentaje en peso Compuesto
94 % 1233zd(E)
3,2% G-244fa
1,4 % 1234ze(E)
0,5% 1233zd(Z)
0,5% Otros

Ejemplo 4

Este ejemplo ilustra la recuperacion de HF anhidro de una mezcla de HF y HCFO-1233zd segun ciertas
realizaciones preferidas de la presente invencion.

Se vaporiza una mezcla que consiste en aproximadamente 70 % en peso de HCFO-1233zd(E) en bruto y
aproximadamente 30 % en peso de HF y se alimenta a la cola de una columna rellena a una tasa de alimentacién de
aproximadamente 1,3 kg por hora (2,9 Ib por hora) durante aproximadamente 4 horas. Una corriente de
aproximadamente 80 % en peso de acido sulfurico (80/20 H.SO4/H20) con aproximadamente 2 % de HF disuelto en
ella se alimenta continuamente a la parte superior de la misma columna rellena a una tasa de alimentacion de
aproximadamente 2,5 kg por hora (5,6 Ib por hora) durante el mismo periodo de tiempo. Una corriente gaseosa que
sale de la cabeza de la columna comprende HCFO-1233zd(E) en bruto con menos del 1,0 % en peso de HF en ella.
La concentracion de HF en el acido sulfurico en las colas de la columna aumenta del 2,0% en peso a
aproximadamente el 15 % en peso.

Se recogen las colas de la columna que contienen acido sulfurico y aproximadamente 15 % en peso de HF y se
cargan en un recipiente de teflén de 9 | (2 galones). La mezcla se calienta a aproximadamente 140 °C para vaporizar
y evaporar el producto de HF, que se recoge. El producto de HF evaporado contiene aproximadamente 6000 ppm de
agua y 500 ppm de azufre. El acido sulfurico contiene aproximadamente 500 ppm de COT (carbono organico total).

El HF recogido de la destilacion al vacio se destila en una columna de destilacion fraccionada y se recupera el HF
anhidro. ElI HF anhidro recuperado contiene menos de 50 ppm de impurezas de azufre y menos de 100 ppm de
agua.

Ejemplo 5

Este ejemplo demuestra la purificacion del producto en bruto 1233zd(E) libre de acido.

Se cargaron aproximadamente 42 kg (92 Ib) de material en bruto de 1233zd libre de acido producido en el Ejemplo 2
a una columna de destilacion discontinua. El material en bruto contuvo aproximadamente 94 % de area de CG de
1233zd(E) y 6 % de area de CG de impurezas. La columna de destilacion consistié en un evaporador de 45 | (10
galones), 5 cm de DI por 3 m (2 pulgadas de DI por 10 pies) de columna ProPac y un condensador de carcasa y
tubos. La columna tenia aproximadamente 30 platos tedricos. La columna de destilacion se equipd con transmisores
de temperatura, presion y presion diferencial. Se recuperaron aproximadamente 3 kg (7 Ib) de un corte de ligeros
que consistieron principalmente en 1234ze(Z+E), trifluoropropino, 245fa y 1233zd(E). Se recogieron 37 kg (82 Ib) de
99,8+ % de area de CG de 1233zd(E). El residuo del evaporador que ascendié a aproximadamente 1,5 kg (3 Ib) fue
principalmente 244fa, 1233zd(Z), dimero de 1233zd y 1233zd(E). La recuperacién de 99,8+ % de area CG de
1233zd(E) puro fue del 94,8 %.

Ejemplo 6

Este ejemplo demuestra la purificacion del producto en bruto de 1233zd(E) libre de acido. Se cargaron
aproximadamente 42 kg (92 Ib) de material en bruto de 1233zd libre de acido producido en el Ejemplo 2 a una
columna de destilacion discontinua. El material en bruto contuvo aproximadamente 94 % de area de CG de
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1233zd(E) y 6 % de area de CG de impurezas. La columna de destilacion consistié en un evaporador de 45 | (10
galones), 5 cm de DI por 3 m (2 pulgadas de DI por 10 pies) de columna ProPac y un condensador de carcasa y
tubos. La columna tenia aproximadamente 30 platos tedricos. La columna de destilacion se equipd con transmisores
de temperatura, presion y presion diferencial. Se recuperaron aproximadamente 3 kg (7 Ib) de un corte de ligeros
que consistio principalmente en 1234ze(Z+E), trifluoropropino, 245fa y 1233zd(E). Se recogieron 37 kg (82 Ib) de
99,8+ % de area de CG de 1233zd(E). El residuo del evaporador que ascendié a aproximadamente 1,5 kg (3 Ib) fue
principalmente 244fa, 1233zd(Z), dimero de 1233zd y 1233zd(E). La recuperacion de 99,8+ % de area de CG de
1233zd(E) puro fue del 94,8 %.

Ejemplo 7

Este ejemplo demuestra el uso de la columna de recirculaciéon opcional.

Se carga una mezcla de efluente de reactor en fase liquida de 1233zd(E) representativa como se determiné en el
Ejemplo 2 en una columna de destilacion discontinua. La columna de destilacion consiste en un evaporador de 45 |
(10 galones), 5 cm de DI por 3 m (2 pulgadas de DI por 10 pies) de columna ProPac y un condensador de carcasa y
tubos con capacidad de flujo refrigerante a -40 °C. La columna tenia aproximadamente 30 platos tedricos. La
columna de destilacion esta equipada con transmisores de temperatura, presion y presion diferencial. La mezcla de
alimentacién de la columna de destilacion es aproximadamente 30 % en peso de HF, 37 % en peso de HCl y 33 %
de 1233zd(E) en bruto. La destilacion se realiza a una presién de aproximadamente 0,7 MPa manométricos
(100 psig) y una presion diferencial (delta P) de 38-50 cm (15 - 20 pulgadas) de agua. Tanto el destilado como el
evaporador se muestrean periédicamente y se analizan para organicos, HF y HCI usando cromatografia de gases e
idnica. Inicialmente, se observan HCI, organicos y HF en ambas muestras. A medida que se elimina mas material
como destilado cambia la concentracion del evaporador. Primero, la concentracion de HCI disminuye hasta que es
indetectable. Se deja que avance la destilacion hasta que la concentracion de organicos en la muestra del
evaporador disminuye a solo cantidades traza como se analiza usando cromatografia de gases. Al final de la
destilacién el material que queda en el evaporador es esencialmente HF puro. El HF recuperado (colas del
evaporador) se usa entonces para demostrar la recirculacion de HF recuperado de nuevo al reactor de fluoraciéon en
fase liquida y funciona satisfactoriamente.

Ejemplo 8

Este ejemplo demuestra la recuperacion de HF por separacion de fases.

Se observa visualmente usando una probeta de teflon que HF y 1233zd(E) forman una mezcla heterogénea. La
separacion de las capas de 1233zd y HF se prueba en el intervalo de temperatura de +10 °C a -30 °C. La separacion
de fases de una mezcla que contiene 1233zd(E) y HF se realiza en el intervalo de temperatura de -30 °C a +10 °C.
Se usa una probeta de muestras de acero inoxidable de 500 ml para el estudio. La temperatura de la probeta se
controla con etanol que circula a través del serpentin enrollado alrededor de la probeta. Un termopar esta unido a la
pared externa de la probeta (entre el serpentin de refrigeracion y la pared de la probeta) y dispuesto en el centro de
la probeta para medir la temperatura. La probeta también esta equipada de valvulas de muestreo en la parte inferior
y superior de la probeta. A la probeta se cargan 100 g de HF anhidro y 250 g de 1233zd(E). La relacion de peso de
HF:1233zd(E) es 28,6:71,4. La probeta se rellena con nitrogeno a 0,10 MPa manomeétricos (15 psig) a -30 °C para
permitir el muestreo. Se toman muestras de la cola de la probeta en bolsas de muestras de gas Tedlar que
contienen 5 gramos de agua destilada con el fin de absorber el HF. La primera muestra se toma dos horas después
de que la probeta alcance la temperatura deseada. La concentraciéon de HF se determina por valoracién con KOH
0,1 N de la fase acuosa de las bolsas de muestra. La concentracién de HF en muestras tomadas después de 2
horas a la temperatura dada se presenta en la Tabla 3.

La concentracion de HF en la capa de HF se analiza después de eliminar la fase organica del sistema. La valoracion
con KOH mostré que la concentracion de HF en la capa de acido era aproximadamente del 70 + 5 %.

Tabla 3 - Concentracion de HF en las muestras de la fase de cola (organica) tomadas después de equilibrar el
contenido del separador de fases durante 2 horas a temperatura dada

Temperatura (°C) Concentracién de HF en la fase de cola (organica) (% en peso)
-30 1,00
-20 1,25
-10 2,75
0 3,25
10 4,00
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Ejemplo 9

Este ejemplo demuestra la isomerizacion de 1233zd(Z) en el producto deseado 1233zd(E).

Se realiz6 la conversion de 1233zd(Z) en 1233zd(E) usando un reactor de MONEL™ DI 5 cm, longitud 80 cm; (DI
2 pulgadas, longitud 32 pulgadas) equipado con un precalentador de MONEL™ DI 2,5 cm, longitud 80 cm; (DI
1 pulgada, longitud 32 pulgadas) que se llené con malla de niquel para potenciar la transferencia de calor. El reactor
se llend con 1,5 | de catalizador de Cr,03 fluorado peletizado. Se colocd malla de niquel en la parte superior y en el
fondo del reactor para soportar el catalizador. Se inserté un termopar multipunto en el centro del reactor. Se introdujo
una alimentacion que contenia aproximadamente 10,0 % en peso de 1233zd(E) y 86,3 % en peso de 1233zd(Z) en
el reactor a la tasa de 0,3 kg/hora (0,7 Ib/h). La alimentacion se vaporizd antes de entrar en el precalentador del
reactor. La temperatura del reactor para este experimento se varié entre 100°C y 200 °C. El gradiente de
temperatura a través del reactor nunca super6 3-5 °C. Se tomaron muestras de productos de reaccién cada hora y el
analisis de CG de aquellas muestras se da en la Tabla 4.

Tabla 4
Temp. de reaccién Porcentaje en area por CG

°C 1233zd(E) 1233zd(2) Otros

Inicial 10,0 86,3 3,7
103 69,6 27,9 25
104 69,8 27,9 24
128 70,2 27,6 2,2
128 65,0 32,8 2,2
128 62,8 35,0 2,2
128 60,9 36,9 2,2
151 60,8 37,1 2,1
151 61,8 36,2 2,0
151 62,4 35,6 2,0
151 58,9 39,0 2,1
181 62,2 35,8 2,0
199 68,3 29,4 2,3

Ejemplo de referencia 10

Este ejemplo ilustra una reaccioén de fluoracion en fase vapor continua de 1,1,1,3,3-pentacloropropano (HCC-240fa)
+ 3HF — 1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno (1233zd) + 4HCI. El catalizador de fluoracion para el experimento fue Cr.03
fluorado.

Se uso un sistema de reaccion de fluoracion en fase vapor continua que incluye sistemas de alimentacion de N,, HF
y organicos, vaporizador de la alimentacion, supercalentador, reactor de Monel de 5 cm (2") de DI, lavador quimico
de acido, secadora y sistema de recogida de producto para estudiar la reaccién. El reactor se cargd con
2135 gramos de catalizador de Cr,O3 fluorado que es aproximadamente 1,44 litros de catalizador. El reactor se
calentd entonces a una temperatura de reaccion de aproximadamente 275 °C con una purga de N sobre el
catalizador después de que el reactor se hubiera instalado en un bafio de arena de temperatura constante. El reactor
se mantuvo a aproximadamente 0,01 MPa manomeétricos (2 psig) de presion. La alimentacion de HF se introdujo al
reactor (mediante el vaporizador y supercalentador) como una co-alimentacion con Nz durante 15 minutos cuando se
detuvo el flujo de N,. El caudal de HF se ajust6 a 0,5 kg/hora (1,0 Ib/h) y entonces se introdujo la alimentacion de
1,1,1,3,3-pentacloropropano (HCC-240fa) al reactor (mediante el vaporizador y supercalentador). La tasa de
alimentacion de HCC-240fa se mantuvo estacionaria a aproximadamente 0,5 kg/hora (1,2 Ib/h) y la alimentacion de
HF se mantuvo estacionaria a 0,5 kg/hora (1,0 Ib/h) durante aproximadamente una relacién molar 9 a 1 de HF con
respecto a 240fa. Una vez empezo la reaccion, la temperatura del lecho de catalizador se ajusté a aproximadamente
328 a aproximadamente 332 °C. La composicién promedio del material en la salida del reactor fue aproximadamente
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83,0 % de area de CG de HCFO-1233zd(E), 8,95 % de area de CG de HCFO-1233zd(Z), 3,48 % de area de CG de
1234ze(E), 2,06 % de area de CG de 245fa, 1,41 % de area de CG de 1234ze(Z) y 0,08 % de area de CG de 3,3,3-
trifluoropropino. Durante aproximadamente 200 horas en corriente, la posiciéon de un punto caliente dentro del lecho
del catalizador se movié de la seccién de entrada a la de salida del reactor, que indica desactivacién parcial del
catalizador, pero la conversion de 240fa se mantuvo al 100 % durante toda la serie.

Ejemplo de referencia 11

Se regenero el catalizador de Cr,0O3 fluorado desactivado después de 200 horas de tiempo en corriente como se
describe en el Ejemplo de referencia 10 por el siguiente procedimiento:

El reactor se calenté a 300 °C mientras que se hacia circular N2 a una tasa de 5000 cc/min.

Se introdujo aire sintético después de estabilizar las temperaturas del reactor. El flujo de aire empez6 con una tasa
que dio 0,5 % de O,. Gradualmente, con incrementos de 0,25 % de O, se aumento el flujo de aire para lograr
concentracion de O, del 2,0 %. Entonces, se llevd el punto caliente del reactor a 360 °C y el caudal de aire se
aumento gradualmente, en incrementos del 0,5 - 1,0 %, para lograr la concentracion de O del 5,0 %. Se necesitaron
cuidadosos ajustes de la temperatura del calentador del reactor para evitar el sobrecalentamiento del reactor por
encima de 380 °C.

El reactor se mantuvo a una temperatura del punto caliente de 360 - 375 °C mientras que se hacia circular 5 % de
O2/N; hasta que el punto caliente alcanzé la parte superior del lecho de catalizador. Entonces, sin cambiar la
temperatura del calentador del reactor, se mantuvo flujo de Oz hasta que la temperatura del reactor se aproximo a la
del calentador del reactor. Entonces, el reactor se purgé con N2 durante 5 horas para eliminar el oxigeno residual y
la humedad. Eso completo la regeneracion del catalizador y el reactor se llevd a 275 °C para prepararlo para la pre-
fluoracion con HF.

Se volvié a empezar la reaccion 240fa + 3HF — 1233zd + 4HCI a las mismas condiciones de operacion descritas en
el Ejemplo de referencia 10. La posicion del punto caliente se movio de nuevo a la entrada del reactor. La conversion
de 240fa fue aproximadamente del 100 %.

Ejemplo de referencia 12

Este ejemplo es similar al Ejemplo de referencia 10, excepto que la temperatura del reactor se varié entre 310 °C y
350 °C, la presion de reaccion se varioé entre 0,01 MPa manométricos (2 psig) y 0,17 MPa manométricos (25 psig), la
tasa de alimentacion de 240fa se mantuvo constante a 0,5 kg/hora (1,2 Ib/h) y la alimentacién de HF se varié para
lograr la relacion molar HF:240fa entre 6,3 y 9. Los efectos de las condiciones de reaccion se presentan en la Tabla
5.

Tabla 5
Relacion Presion Temp. | % deCGde | %deCGde | %deCG | % de CGde | % de CG de
molar MPa manométricos °C t-1234ze c-1234ze de 245fa t-1233zd c-1233zd
HF:240fa (psig)
9,0 0,17(25) 310 3,0915 0,7932 6,0226 78,8773 8,8861
9,0 0,01 (2) 310 3,3722 0,9808 3,3337 80,8924 8,6707
9,0 0,17 (25) 350 4,1646 1,0482 3,1154 80,4220 9,3069
9,0 0,01 (2) 350 3,9863 1,1476 1,4706 82,0814 9,7896
6,3 0,01 (2) 350 2,1189 0,6183 0,7510 85,1545 9,4874
6,3 0,17 (25) 310 1,7233 0,4568 2,6915 84,3689 8,9174
6,3 0,01 (2) 310 1,8676 0,5473 1,4649 85,6759 9,0857
6,3 0,17 (25) 350 2,2432 0,6582 1,6793 83,9624 9,5061
Ejemplo 13

Este ejemplo ilustra la purificacion del producto objetivo HCFO-1233zd(E).

Se carg6 una columna de destilacion con 53,93 kg (118,9 Ib) del producto HCFO-1233zd en bruto libre de acido. La
composicion de la mezcla en bruto se muestra en la Tabla 6.
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Tabla 6. Composicion del producto HCFO-1233zd en bruto cargado a la columna de destilacion

Componente Conc. (% de CG)

CF3CCH 3,74
1234ze(E) 7,65
1234ze(2) 1,06

245fa 1,75

1233xf 0,11
1233zd(E) 81,38
1233zd(Z) 4,08

otros 0,23

La columna de destilacion consistié en un evaporador de 45 | (10 galones), columna de 5 cm de DI por 3 m de largo
(2 pulgadas de DI por 10 pies de longitud) rellena con relleno de columnas de destilacion de alta eficiencia ProPac y
un condensador de carcasa y tubos. La columna tenia aproximadamente 30 platos tedricos. La columna de
destilacion se equip6 con transmisores de temperatura, presion y presion diferencial. La destilacion se realizé a una
presiéon de aproximadamente 0,3 MPa manométricos (40 - 50 psig) durante el corte de ligeros y a una presion de
aproximadamente 0,2 MPa manométricos (30 psig) durante el corte principal, HCFO-1233zd(E). Se muestred el
destilado y se analizé por CG a intervalos regulares. Se recogieron dos cortes separados: corte de ligeros y corte
principal. Se drenaron componentes de alto punto de ebullicién de la cola del evaporador después de completarse la
destilacion. La recuperacion de HCFO-1233zd(E) esencialmente puro fue aproximadamente del 76 %. Las
composiciones y pesos de los tres cortes se enumeran en la Tabla 7.

Tabla 7 Composicion de los cortes de destilacion recogidos durante la destilacion descrita en el Ejemplo 13.

Corte de 1233zd(E) 33,5 kg (73,8 Ib) LIGEROS 17,4 kg (38,3 Ib) COLAS 3,1 kg (6,8 Ib)
Componente Concentracion (% de CG) Concentracion (% de CG) Concentracion (% de CG)
CF3CCH - 11,6 -
1234ze(E) - 23,75 -
1234ze(2) - 3,3 -
245fa - 5,44 -
1233xf - 0,35 -
1233zd(E) >99,99 55,29 26,18
1233zd(Z) - - 71,29
Otros - 0,27 2,53
Ejemplo 14

Este ejemplo ilustra la recuperacion de HF anhidro de una mezcla de HF y HCFO-1233zd.

Se vaporiza una mezcla que consiste en aproximadamente 70 % en peso de trans-HCFO1233zd y
aproximadamente 30 % en peso de HF y se alimenta a la parte inferior de una columna rellena a una tasa de
alimentacién de aproximadamente 1,3 kg (2,9 Ib) por hora durante aproximadamente 4 horas. Se alimenta
continuamente una corriente de aproximadamente 80 % en peso de acido sulfurico (80/20 de H>SO4/H20) con
aproximadamente 2 % de HF disuelto en ella a la parte superior de la misma columna rellena a una tasa de
alimentacién de aproximadamente 2,5 kg por hora (5,6 Ib por hora) durante el mismo periodo de tiempo. Una
corriente gaseosa que sale de la cabeza de la columna comprende trans-HCFO1233zd con menos del 1,0 % en
peso de HF en ella. La concentracién de HF en el acido sulfurico en las colas de la columna aumenta del 2,0 % en
peso a aproximadamente el 15 % en peso.
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Se recogen las colas de la columna que contienen acido sulfurico y aproximadamente 15 % en peso de HF y se
cargan en un recipiente de teflén de 9 | (2 galones). La mezcla se calienta a aproximadamente 140 °C para vaporizar
y evaporar el producto de HF, que se recoge. El producto de HF recogido contiene aproximadamente 6000 ppm de
agua y 500 ppm de azufre.

El HF recogido de la destilacion a vacio se destila en una columna de destilacion y se recupera el HF anhidro. EI HF
anhidro recuperado contiene menos de 50 ppm de impurezas de azufre y menos de 100 ppm de agua.

Ejemplo de referencia 15

Este ejemplo demuestra el uso de la columna de recirculacion.

Se carga una mezcla de efluente de reactor en fase vapor de HCFO-1233zd representativa como se determiné en
los Ejemplos de referencia 10 y 11 en una columna de destilacion discontinua. La columna de destilacion incluye un
evaporador de 45 | (10 galones), columna de 5 cm de DI por 3 m de longitud (2 pulgadas de DI por 10 pies de
longitud) rellena con relleno de columna de destilacion de alta eficiencia ProPac y un condensador de carcasa y
tubos con capacidad de flujo de refrigerante a -40 °C. La columna tenia aproximadamente 30 platos tedricos. La
columna de destilacion esta equipada con transmisores de temperatura, presion y presion diferencial. La mezcla de
alimentacién de la columna de destilacién es aproximadamente 30 % en peso de HF, 37 % en peso de HCl y 33 %
de HCFO-1233zd(E) en bruto. La destilacion se realiza a una presion de aproximadamente 0,7 MPa (100 psig) y una
presion diferencial (delta P) de 38-50 cm (15 - 20 pulgadas) de agua. Tanto el destilado como el evaporador se
muestrean periédicamente y se analizan para organicos, HF y HCI usando cromatografia de gases e ionica.
Inicialmente, se observan HCI, organicos y HF en ambas muestras. A medida que se elimina mas material como
destilado, cambia la concentracion del evaporador. Primero, la concentraciéon de HCI disminuye hasta que es
indetectable. La destilacién avanza hasta que la concentracion de organicos en la muestra del evaporador disminuye
a solo cantidades traza como se analiza usando cromatografia de gases. El material que queda en el evaporador al
final de la destilacion es esencialmente HF puro. El HF recuperado (colas del evaporador) se usa entonces para
demostrar la recirculacion de HF recuperado de nuevo al reactor de fluoracion de fase vapor y funciona
satisfactoriamente.

Ejemplo 16

Este ejemplo demuestra la recuperacion de HF por separacion de fases.

Se observa visualmente usando una probeta de teflon que HF y HCFO-1233zd forman una mezcla heterogénea. La
separacion de la capa de HCFO-1233zd y HF se prueba en el intervalo de temperatura de +10 °C a -30 °C.

Se realiza la separacion de fases de una mezcla que contiene HCFO-1233zd y HF en el intervalo de temperatura de
-30°C a +10 °C. Se usa una probeta de muestra de acero inoxidable de 500 ml. La temperatura de la probeta se
controla con etanol que circula a través del serpentin enrollado alrededor de la probeta. Un termopar esta unido a la
pared externa de la probeta (entre el serpentin de refrigeracion y la pared de la probeta) y dispuesto en el centro de
la probeta para medir la temperatura. La probeta también esta equipada de valvulas de muestreo en la parte inferior
y superior de la probeta. A la probeta se cargan 100 g de HF anhidro y 250 g de HCFO-1233zd(E). La relacion de
peso de HF:HCFO-1233zd(E) es 28,6:71,4. La probeta se rellena con nitrégeno a 0,10 MPa manomeétricos (15 psig)
a -30 °C para permitir el muestreo. Se toman muestras de la cola de la probeta en bolsas de muestras de gas Tedlar
que contienen 5 gramos de agua destilada con el fin de absorber el HF. La primera muestra se toma dos horas
después de que la probeta alcance la temperatura deseada. La concentracién de HF se determina por valoracion
con KOH 0,1 N de la fase acuosa de las bolsas de muestra. La concentracién de HF en muestras tomadas después
de 2 horas a temperatura dada se presenta en la Tabla 8.

La concentracion de HF en la capa de HF se analiza después de eliminar la fase organica del sistema. La valoracion
con KOH mostré que la concentracion de HF en la capa de acido era aproximadamente del 70 + 5 %.

Tabla 8 - Concentracion de HF en las muestras de la fase de cola (organica) tomadas después de equilibrar el
contenido del separador de fases durante 2 horas a temperatura dada

Temperatura (°C) Concentracién de HF en la fase de cola (organica) (% en peso)
-30 1,00
-20 1,25
-10 2,75
0 3,25
10 4,00
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REIVINDICACIONES
1. Un método de produccion de (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno que comprende:

proporcionar una mezcla de reaccion liquida que comprende fluoruro de hidrégeno, un catalizador de cloruro de
metal fluorado y uno o mas hidrohalocarburos seleccionados del grupo que consiste en 1,1,1,3,3-
pentacloropropano, 1,1,3,3-tetracloropropeno, 1,3,3,3-tetracloropropeno, y combinaciones de los mismos, en el
que dicho fluoruro de hidrogeno y dichos uno o mas hidrohalocarburos estan presentes en una relaciéon molar
de HF:organico superior a 3:1 y en el que dicho catalizador de cloruro de metal fluorado esta seleccionado del
grupo que consiste en TiCls, SnCls, TaCls, SbCls, FeCls y AICI3 parcialmente o completamente fluorados;

hacer reaccionar dicho fluoruro de hidrégeno y dichos uno o mas hidrohalocarburos en presencia de dicho
catalizador en una fase liquida y a una temperatura de reaccion de 85 °C a 120 °C para producir una corriente
de productos de reaccion que comprende (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno, cloruro de hidrégeno, fluoruro de
hidrégeno sin reaccionar, catalizador ocluido, (Z)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno, y opcionalmente mezcla de
hidrohalocarburos sin reaccionar, en el que dicha corriente de producto tiene una relacion de peso de (E)1-
cloro-3,3,3-trifluoropropeno con respecto a (Z)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno superior a 1; y

poner en contacto dicha corriente de productos de reaccion con (1) una columna de separacion equipada con
un intercambiador de calor para producir una primera corriente de productos en bruto que comprende la mayor
parte de dicho cloruro de hidrégeno, la mayor parte de dicho (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno, opcionalmente la
mayor parte de dicho (Z)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno, y al menos una porcién de dicho fluoruro de hidrégeno
sin reaccionar, en el que dicha porcién es, al menos, una cantidad suficiente para formar un azeétropo con uno
o mas de dicho (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno o dicho (Z)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno, y (2) un componente
de reflujo que comprende la mayor parte de dicho catalizador ocluido, fluoruro de hidrégeno, productos
intermedios parcialmente fluorados, y uno o mas hidrohalocarburos sin reaccionar; y

devolver dicho componente de reflujo a dicha mezcla de reaccion.

2. El proceso de la reivindicacion 1, que comprende ademas separar reactantes sin reaccionar, que incluyen
1,1,1,3,3-pentacloropropano, y/o 1,1,3,3-tetracloropropeno y/o 1,3,3,3-tetracloropropeno sin reaccionar, mediante
destilacién y recircular estos reactantes sin reaccionar de nuevo al reactor.

3. El proceso de la reivindicacion 1 o reivindicacién 2, que comprende ademas eliminar al menos una porcién de
subproducto de acido clorhidrico.

4. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 3, que comprende ademas separar y recircular HF sin
reaccionar a una corriente de productos en bruto mediante una adsorciéon de acido sulfurico o una separacion de
fases.

5. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, que comprende ademas destilar la corriente de productos
en bruto para separar (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno de subproductos de reaccion.

6. El proceso de cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5, que comprende ademas isomerizar subproductos de (Z)1-
cloro-3,3,3-trifluoropropeno para formar (E)1-cloro-3,3,3-trifluoropropeno.
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Recircular los componentes pesados al reactor

¢ Purga de componentes pesados

FIG. 4
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