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DESCRIPCION

Proceso para la produccion continua de carbonatos organicos o carbamatos organicos y catalizadores solidos para
dicho proceso

Antecedentes de la invencion
Campo de la invencion

Las realizaciones descritas en la presente memoria se refieren generalmente a procesos y catalizadores sélidos para
reacciones que implican alcoholisis, transesterificacién y desproporcion. Mas especificamente, las realizaciones
descritas en la presente memoria se refieren a procesos para la produccion en continuo de carbonatos organicos,
carbamatos organicos y otros productos mediante alcoholisis, transesterificacion y/o desproporcion sobre un
catalizador solido de lecho fijo. Su puede alimentar en continuo al reactor un compuesto organometalico soluble a
niveles muy bajos para mantener la actividad del catalizador sélido durante un ciclo de tiempo prolongado.

Antecedentes

La transesterificacion o reaccion de intercambio de ésteres con alcoholes (reaccidon de alcoholisis) es una clase
importante de reacciones que pueden ser catalizadas tanto por catalizadores acidos como por catalizadores alcalinos.
Ejemplos de reacciones de transesterificacion incluyen, en general, reacciones quimicas que implican carbonatos
organicos y ésteres de acidos carboxilicos como reaccionantes, productos o ambos. Otras reacciones de
transesterificacion incluyen la produccion de biodiesel por transesterificacion de triglicéridos con etanol o metanol. La
alcoholisis, en general, es una reaccion en la que uno o mas grupos funcionales de un compuesto son reemplazados
por grupos alcoxi o ariloxi de un alcohol (compuesto alquilico o arilhidroxilico). Ejemplos de alcoholisis incluyen
reacciones quimicas que implican urea, en las que grupos amino son reemplazados por grupos alcoxi para producir
carbamatos y carbonatos organicos.

Se producen ésteres de acidos carboxilicos por transesterificacién de un acido carboxilico con un alcohol en presencia
de un catalizador acido o alcalino. Los catalizadores acidos preferidos son acido sulfurico (catalizador homogéneo) y
resinas acidas (catalizadores solidos). Los catalizadores alcalinos preferidos son bases solubles, como NaOH y KOH,
diversos alcoxidos o aminas de Na/K (catalizadores homogéneos) y diversas resinas alcalinas (catalizadores sélidos).
Aunque los catalizadores pueden ser catalizadores homogéneos o catalizadores heterogéneos, para la
transesterificacion de ésteres carboxilicos los catalizadores alcalinos son, en general, mas eficaces que los
catalizadores acidos. Por ejemplo, se producen ésteres metacrilatos de alquilo de cadena larga por reaccion de
intercambio de metacrilato de metilo con un alcohol de cadena larga en presencia de un catalizador alcalino.

Se puede producir biodiesel por transesterificacion de aceites vegetales (triglicéridos) con metanol o etanol usando un
catalizador alcalino homogéneo, como metoxido sddico o acetato calcico, como se describe en las patentes de EE.UU.
numeros 6.712.867 y 5.525.126, y un catalizador alcalino sélido, como un éxido mixto de 6xido de zinc y alimina o
aluminato de zinc (6xido de zinc soportado sobre alimina o calcinado a un temperatura elevada). Se describen
aluminatos de zinc usados como catalizadores, por ejemplo, en la patente de EE.UU. nimero 5.908.946 y en la
publicacion de la solicitud de patente de EE.UU. nimero 2004/0034244.

La patente de EE.UU. nimero 5.908.946 describe un proceso de dos etapas para producir ésteres por reaccion de
aceites vegetales o aceites animales con un alcohol en presencia de catalizadores sélidos, como 6xido de zinc o
aluminatos de zinc del tipo de la espinela. En la primera etapa, se fuerza la conversion del triglicérido a una conversion
alta, usualmente mayor que 90%. En la segunda etapa, se convierten los monoglicéridos, diglicéridos y triglicéridos
remanentes. Las transesterificaciones se realizan a una temperatura de 230 a 245°C y a una presion de
aproximadamente 5,2 bares. Una conversion alta requiere caudales relativamente bajos de la mezcla de alimentacion
(velocidad espacial de 0,5 h™' o menor).

La patente de EE.UU. nimero 6.147.196 describe un proceso para producir ésteres de gran pureza de acidos grasos
a partir de aceites vegetales o animales en presencia de un catalizador heterogéneo (aluminato de zinc). La publicacion
de la solicitud de patente de EE.UU. nimero 2004/0034244 se refiere a un esquema de proceso para producir ésteres
de alquilo a partir de aceites vegetales o animales y un alcohol en presencia de un catalizador heterogéneo (aluminato
de zinc). Los ésteres se producen por transesterificacion en dos reactores de lecho fijo. En el primer reactor se obtiene
una conversion alta del triglicérido. Después de separar glicerol de la primera corriente de la reaccion de
transesterificacion, en el segundo reactor se convierten los monoglicéridos, diglicéridos y triglicéridos remanentes. La
transesterificacion se realiza a 200°C, aproximadamente 62 bares y 0,5 h™' de velocidad espacial.

W. Xie et al. (J. Mol. Cat. A: Chem., 246, 2006, pag. 24-32) tratan de la metanolisis de aceite de soja en presencia de
una hidrotalcita de Mg-Al calcinada como catalizador. Las hidrotalcitas calcinadas con una relaciéon molar de Mg/Al de
3,9 obtenidas por calcinaciones a 500°C son catalizadores que pueden dar elevada alcalinidad y excelente actividad
catalitica para esta reaccion. Estos autores indican la alcalinidad soluble de las hidrotalcitas calcinadas a diversas
temperaturas.

Los motores diésel emiten mas particulas y NOx que los motores de gasolina. Se ha publicado que los carbonatos de
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dialquilo son eficaces en reducir particulas en los gases de escape de motores diésel. Segun la patente de EE.UU.
numero 5.954.280 la urea y el amoniaco son agentes reductores de NOy eficaces. Pero el uso de urea y amoniaco en
motores diésel tiene problemas o inconvenientes practicos. La patente de EE.UU. nimero 6.017.368 describe
carbamato de etilo como agente eficaz para reducir NOx procedente de motores diésel. La patente de EE.UU. nimero
4.731.231 (1988) publica que el acido cianurico sublimado puede ser un agente eficaz para la eliminacién o reduccion
de NOy La sublimacion a alta temperatura de acido cianurico produce acido isocianico (HNCO), que se cree es
responsable de la eliminacion de NO. Las patentes europeas EP 0363681 y EP 0636681 describen un éster
carbamato de un triol o tetraol alifatico como componente de agentes lubricantes de baja produccion de humo.

Se produce carbamato de N-arilo y metilo por reacciéon de una amina aromatica con un carbonato de dimetilo,
tipicamente en presencia de un catalizador alcalino debido a velocidades bajas de reaccién en ausencia de un
catalizador. El carbamato de N-arilo y metilo se puede descomponer a temperatura elevada produciendo isocianato
aromatico. Por ejemplo, se produce toluenodicarbamato por reaccion de toluenodiamina con carbonato de dimetilo en
presencia de un catalizador. La descomposicion a temperatura elevada de toluenodicarbamato da toluenodiisocianato.

Los carbonatos organicos (diésteres del acido carbdnico) son compuestos Utiles que se pueden usar como disolventes,
agentes de alquilacién, agentes de carbonilacién, agentes de copolimerizacién, aditivos de combustibles, etc. El
carbonato de dimetilo (DMC) es un importante carbonato de dialquilo, usado cominmente como materia prima para
la produccion de carbonato de difenilo (DPC; un carbonato de diario). Hay diversos procesos para la produccion
comercial de DMC. En uno de dichos procesos comerciales se produce DMC por transesterificacion de un carbonato
ciclico con metanol en presencia de un catalizador homogéneo. Aunque varias patentes describen el uso de
catalizadores homogéneos o catalizadores heterogéneos para la trans esterificacion de un carbonato ciclico con
metanol, actualmente no hay ninguna practica comercial en la que se use un catalizador sélido o heterogéneo para la
produccién de DMC, probablemente debido al corto periodo de tiempo del ciclo de catalizadores heterogéneos para
dichos procesos. EI DPC se copolimeriza cominmente con un diol, como bisfenol A, produciendo policarbonatos. Los
policarbonatos se usan en diversas aplicaciones especiales, como discos de memoria, limpiaparabrisas, plasticos de
disefio, materiales 6pticos, etc.

Las técnicas actuales para la produccion de carbonatos de diarilo usando un proceso sin fosgeno producen carbonatos
aromaticos, como DPC, por transesterificacion de DMC con fenol que produce carbonato de metilfenilo y metanol,
seguido de desproporcion del carbonato de metilfenilo que produce DPC y DMC en presencia de catalizadores
organometalicos homogéneos empleando varios reactores de destilacion reactiva en serie. Un catalizador homogéneo
preferido es alcoxido de titanio. Dichos procesos se describen, por ejemplo, en las patentes de EE.UU. numeros
4.045.464, 4.554.110, 5.210.268 y 6.093.842. Los catalizadores homogéneos se recuperan de la porcion pesada de
las corrientes de productos en forma de un sélido, que después se puede convertir en un catalizador homogéneo
soluble para ser reciclado.

El uso de un catalizador homogéneo en la produccién de DPC requiere frecuentemente la separacion del catalizador
homogéneo del producto, especialmente cuando el catalizador se usa a caudales de alimentacion relativamente altos.
Para mitigar este y otros inconvenientes asociados con el uso de catalizadores homogéneos para la produccion de
carbonatos de diarilo, las patentes de EE.UU. numeros 5.354.923 y 5.565.605 y la publicacion de la solicitud PCT
WO003/066569 describen procesos alternativos en los que se usan catalizadores heterogéneos. Por ejemplo, la patente
de EE.UU. nimero 5.354.923 describe catalizadores en forma de polvo de éxido de titanio para demostrar la
preparacion de EPC, MPC y DPC a partir de DEC o DMC y fenol. La patente de EE.UU. nimero 5.565.605 describe
materiales microporosos que contienen elementos del grupo 4 como catalizadores para la transesterificacion y
desproporcion. Sin embargo, los catalizadores soélidos en forma de polvo tipicamente son inconvenientes o menos
preferidos para la produccion comercial a gran escala de DPC o carbonato de metilfenilo. El documento WO 03/066569
describe un proceso para producir en continuo DPC en presencia de un catalizador heterogéneo preparado soportando
oxido de titanio sobre silice en un proceso de lecho fijo de dos etapas por reaccién de DMC y fenol.

Z-H Fu e Y. Ono [J. Mol. Catal. A. Chemical, 118 (1997), pag. 293-299] y la solicitud de patente JP nimero HEI 07-
6682 describen catalizadores homogéneos para la preparacion de carbonato de difenilo por transesterificacion de
DMC con fenol a MPC y desproporcion de MPC a DPC en presencia de MoO3 o V»Os soportados sobre un soporte
inorganico, como silice, zirconia o titania. La transesterificacion y desproporcion se realizan en un reactor-torre de
destilacidon que consiste en un reactor y una torre de destilacién con separacion de los subproductos por destilacion.

Las publicaciones de solicitudes de patentes de EE.UU. ndmeros 2007/0093672 y 2007/00112214 (actualmente
patente de EE.UU. ndimero 7.288.668) describen procesos para producir diversos carbonatos organicos, como
carbonatos de diarilo, incluido DPC, en presencia de catalizadores homogéneos. En la publicacion 2007/0112214, las
reacciones necesarias (transesterificacion y desproporcion) se realizan en fase liquida en presencia de un catalizador
heterogéneo. Para las reacciones de transesterificacion y desproporcion se conectan varios reactores de lecho fijo a
una sola columna de destilacion, donde los compuestos ligeros, como etanol y DEC, se separan como fraccion de
cabeza, y los compuestos de punto de ebullicion mayor se separan como fraccion mixta de cola. Después, de la
fraccién de cola se recupera DPC.

La publicacion 2007/0093672 describe un proceso para preparar carbonatos de diario y carbonatos de dialquilo
realizando las reacciones necesarias de transesterificacion y desproporcion en dos fases (vapor y liquida) sobre
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diversos catalizadores solidos. Las reacciones quimicas que producen carbonatos organicos se realizan en reactores
de lecho fijo en serie, en los que se realiza la separacion de subproducto ligero de la fase liquida a la fase de vapor
para dirigir la reaccion de equilibrio no favorable hacia el producto deseado. El proceso es especialmente util para la
produccioén de carbonatos de alquilo y arilo, como EPC (carbonato de etilo y fenilo) y carbonatos de diarilo, como DPC
(carbonato de difenilo). El proceso también es util para la produccion de carbonatos de dialquilo, como DEC. Se
conectan reactores de lecho fijo en serie en diferentes posiciones en una sola columna de destilacion mediante
corrientes de extraccion lateral y corrientes de retorno. La columna de destilacion también contiene etapas de
separacion por encima del primer reactor de la serie y por debajo del primer reactor de la serie. Los catalizadores
heterogéneos se pueden preparar depositando uno o dos 6xidos metalicos de Ti, Zr, Nb, Hf, Ta, Mo, V, Sb, etc. sobre
soportes porosos, como gel de silice. Los catalizadores heterogéneos también se pueden preparar injertando uno o
mas compuestos organometalicos de los elementos Ti, Zr, Nb, Hf, Ta, Mo, V, Sb, etc. sobre un soporte poroso que
tenga en su superficie grupos hidroxilo o una mezcla de grupos hidroxilo y alcoxi.

En las patentes de EE.UU. nimeros 5.231.212, 5.498.743 y 6.930.195 se describen otros diversos procesos para la
produccion de carbonatos organicos con catalizadores heterogéneos.

P. Ball et al. (C4 Mol. Chem., vol. 1, 1984, pag. 95-108) estudiaron la producciéon de carbonatos de dialquilo en
presencia de diversos catalizadores homogéneos y heterogéneos. Por ejemplo, se produce carbonato de dimetilo por
alcoholisis de urea. Se ha publicado que el dimetéxido de dibutilestafio es un catalizador particularmente eficaz. Se
ha publicado que los catalizadores heterogéneos también son eficaces para estas reacciones quimicas en presencia
de catalizadores auxiliares, como 4-dimetilaminopiridina y PPhs. Los catalizadores homogéneos citados son Al,Os,
Sb,0s3 y silice. El SiO; fundido no es un catalizador, pero se vuelve catalitico en presencia de PPhs.

La patente de EE.UU. nimero 7.074.951 describe la produccién de carbonato de dialquilo por alcoholisis de urea con
un alcohol en presencia de un complejo de estafio como catalizador homogéneo y en presencia de un disolvente de
punto de ebullicion alto que contiene atomos donantes de electrones, como triglima. Esta patente también demuestra
la capacidad de producir DMC en continuo durante aproximadamente 1.500 horas.

La patente europea EP 1.629.888 y D. Wang et al. (Fuel Processing Tech., 88, 8, 2007, pag. 807-812) describen que
se puede producir DMC y DEC en presencia de 6xido de zinc y o6xido de zinc soportado sobre silice. Estas
publicaciones no indican absolutamente nada sobre la estabilidad del catalizador ni la duracién del ciclo del catalizador.

La desactivacion del catalizador durante las reacciones de transesterificacion y desproporcion pueden ser originadas
por la deposicion de polimeros pesados sobre la superficie y poros del catalizador. La velocidad de desactivacion del
catalizador por deposicion de polimeros se incrementa con la concentracion de carbonato de alquilo y arilo y carbonato
de diarilo o con ambos presentes en la mezcla de reaccion. En la publicaciéon de la solicitud de patente de EE.UU.
numero 2007/0093672 se describe la despolimerizacion de polimeros sobre catalizadores heterogéneos. Sin embargo,
la despolimerizacidon puede originar una recuperacion solo parcial de la actividad del catalizador sélido.

Las patentes de EE.UU. numeros 6.768.020 y 6.835.858 describen procesos para preparar carbonatos de dialquilo y
propilenglicol como subproducto por reaccion de carbonato de propileno con DMC, agua o con ambos, en presencia
de un catalizador sélido, como 6xido de lantano y 6xido de zinc soportados sobre alimina, silice, etc. En la patente de
EE.UU. numero 6.768.020, la inestabilidad del catalizador se resuelve parcialmente depositando una gran cantidad de
6xido de lantano sobre un soporte, como alimina o silice.

Una técnica preferida para compensar la desactivacion del catalizador es aumentar la temperatura de reacciéon cuando
se desactiva el catalizador. Desafortunadamente esta técnica acelera con frecuencia la desactivacion de catalizadores
heterogéneos.

Para la produccion comercial usando un catalizador heterogéneo se requiere generalmente un catalizador sélido de
comportamiento estable duradero. El coste del catalizador, los tiempos de parada asociados con la sustitucion del
catalizador y otros factores conocidos en la técnica dictan que los catalizadores homogéneos tienen una vida util
minima, tipicamente mayor que 3 meses, 6 meses o un afo, dependiendo del proceso.

Aunque es posible la catalisis heterogénea en diversas reacciones de transesterificacion, cono se describe en las
diversas patentes y publicaciones antes citadas, estas no indican nada respecto a la longevidad o duracion del ciclo
del catalizador. Es experiencia del autor de la presente invencion que de dichos catalizadores heterogéneos tienen
duraciones del ciclo indeseablemente cortas.

Por consiguiente, existe la necesidad de procesos de transesterificacion y desproporcion que usen catalizadores
heterogéneos con mejor comportamiento del catalizador.

Compendio de la invencion

En un aspecto, las realizaciones descritas en la presente memoria se refieren a un proceso de alcoholisis, incluyendo
el proceso: alimentar reaccionantes y una cantidad traza, esto es, una cantidad en el intervalo de 1 a 3.000 ppm en
peso, basado en el peso total de los reaccionantes alimentados, de un compuesto organometalico soluble, a un reactor
que comprende un catalizador sélido de la alcohoalisis, en donde el compuesto organometalico soluble y el catalizador
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solido de la alcoholisis comprenden, cada uno, el mismo metal de los grupos Il a VI.

Las realizaciones descritas en la presente memoria se refieren al proceso de alcoholisis para la produccién de
carbonatos de dialquilo, incluyendo el proceso alimentar un alcohol y un reaccionante de la alcoholisis que comprende
por lo menos uno de urea, un carbamato organico y un carbonato ciclico a una primera zona del reactor que comprende
un catalizador sélido de la alcoholisis y alimentar a la primera zona de reaccion el compuesto organometalico soluble

Las realizaciones descritas en la presente memoria se refieren al proceso de alcoholisis para la produccién de
carbonato de diarilo, incluyendo el proceso alimentar un compuesto hidroxilico aromatico y un carbonato de dialquilo
a una primera zona del reactor que comprende un catalizador sélido de la transesterificacion y alimentar a la primera
zona de reaccion el compuesto organometalico soluble.

Las realizaciones descritas en la presente memoria se refieren al proceso de alcoholisis para la produccién de un
carbonato de alquilo y arilo, incluyendo el proceso alimentar un compuesto hidroxilico aromatico y un carbonato de
dialquilo a una primera zona del reactor que comprende un catalizador sdlido de la transesterificacion y alimentar a la
primera zona de reaccion el compuesto organometalico soluble.

Las realizaciones descritas en la presente memoria se refieren al proceso de alcoholisis para la produccién de
biodiesel, incluyendo el proceso alimentar un alcohol y un glicérido a una primera zona del reactor que comprende un
catalizador solido de la transesterificacion y alimentar a la primera zona de reaccion el compuesto organometalico
soluble.

En las reivindicaciones dependientes se definen realizaciones del proceso antes mencionado. Otros aspectos y
ventajas seran evidentes por la siguiente descripcion y las reivindicaciones adjuntas.

Breve descripcion de los dibujos

La figura 1 un diagrama de flujos simplificado que ilustra un proceso para la produccion de carbonatos de diarilo segun
realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 2 un diagrama de flujos simplificado que ilustra un proceso para la produccion de carbonatos de diarilo segun
realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 3 un diagrama de flujos simplificado que ilustra un proceso para la produccion de carbonatos de diario segun
realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 4 es una representacion grafica de transesterificacion usando un catalizador homogéneo.

La figura 5 es una representacion grafica de actividad del catalizador después de reactivar el catalizador segun
realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 6 es una representacion grafica de actividad del catalizador sélido cuando se afiade una cantidad traza de
compuesto organometalico soluble al reactor segun realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 7 compara graficamente actividad del catalizador homogéneo con actividad del catalizador sélido cuando se
afade una cantidad traza de compuesto organometalico soluble al reactor segun realizaciones descritas en la presente
memoria.

La figura 8 es una representacion grafica de actividad del catalizador sélido cuando se afiade una cantidad traza de
compuesto organometalico soluble al reactor segun realizaciones descritas en la presente memoria.

Las figuras 9A y 9B son una representacion grafica de actividad del catalizador sélido durante la produccién de EPC
y DPC, respectivamente, cuando se afiade una cantidad traza de compuesto organometalico soluble al reactor segun
realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 10 es una representacion grafica de actividad del catalizador heterogéneo durante la produccién de DPC
cuando el catalizador esta injertado simultaneamente mientras se realiza una reaccion de transesterificacion.

La figura 11 ilustra graficamente la conversion de EPC en DPC y DEC en ausencia de catalizadores solidos segun
realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 12 presenta graficamente resultados de la alcoholisis de carbonato de propileno con etanol para producir
DEC vy propilenglicol en presencia de un catalizador solido segun realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 13 presenta resultados de la produccion de DEC usando un catalizador homogéneo.

La figura 14 presenta resultados de la produccién de DEC usando un catalizador sélido segun realizaciones descritas
en la presente memoria.

La figura 15 es un diagrama de flujos simplificado de un proceso para la produccion de carbonatos de dialquilo usando
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un catalizador solido segun realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 16 presenta resultados de la produccion de DEC a partir de carbamato de etilo usando un catalizador sélido
segun realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 17 presenta resultados de la alcoholisis de aceite de canola con metanol usando un catalizador sélido segun
realizaciones descritas en la presente memoria.

La figura 18 es un diagrama de flujos simplificado de un proceso para la produccién en continuo de DEC y propilenglicol
como subproducto realizando alcoholisis de carbonato de propileno con etanol en presencia de un catalizador solido
segun realizaciones descritas en la presente memoria.

Descripcion detallada

En un aspecto, las realizaciones descritas en la presente memoria se refieren a procesos de transesterificacion y/o
desproporciéon que usan catalizadores soélidos. Como se emplea en la presente memoria, el término “alcoholisis”
representa diversas reacciones quimicas en las que esta implicado un compuesto hidroxilico (alcohol) organico como
uno 0 mas reaccionantes para producir un producto y un subproducto. La alcoholisis puede ser defnida como rotura
de enlaces (C — Y) entre un atomo de carbono y un heteroatomo Y de moléculas por una molécula de un alcohol
(ROH). Las alcoholisis son reacciones en las que estan implicados grupos carbonilo de una molécula, y el propio grupo
carbonilo queda retenido en la molécula producida. Por lo tanto, el atomo de C del enlace C — Y es el atomo de
carbono del grupo carbonilo de una molécula. Generalmente, la alcoholisis es una reaccion reversible y puede ser
representada por la siguiente reaccion:

0 0
g I
R*OH + R®’C-Y <«— R%OCR® + H-Y

en la que Y es un heteroatomo o un heteroatomo de un grupo funcional y R es alquilo, arilo o un grupo funcional que
tiene uno o mas heteroatomos.

Ejemplos de alcoholisis son la reaccion de un alcohol con diésteres del acido carbénico, ésteres de acidos carboxlicos,
urea y carbamatos. La alcoholisis de un carbonato de dialquilo (denominada frecuentemente transesterificacion en la
bibliografia) con fenol produce carbonato de alquilo y arilo y un alcohol. La alcoholisis de un ésta de un acido
carboxilico con un alcohol intercambia el grupo alquilo del éster con el grupo alquilo de la molécula del alcohol y
produce una molécula de un nuevo alcohol. La alcoholisis de urea con un alcohol produce un carbamato organico y
amoniaco. La alcoholisis de un carbamato organico con un alcohol produce un carbonao de dialquilo y amoniaco.
Ejemplos especificos de reacciones de alcoholisis son la transesterificacion de DEC con fenol que produce EPC y
etanol, la alcoholisis de urea o de un carbamato organico con un alcohol que produce un carbamato organico o un
carbonato de dialquilo y amoniaco, y la transesterificacion de un triglicérido con metanol que produce ésteres metilicos
(biodiesel) y glicerol.

Aunque la desproporcion de diésteres asimétricos del acido carbonico y la reaccion de un carbonato de dialquilo con
una amina organica no implica a un alcohol como reaccionante, en la presente memoria también se considera por
conveniencia que este tipo de reacciones se definen como reacciones de alcohdisis porque grupos RA (R es alquilo
o arilo y A es un atomo de oxigeno o un atomo de nitrégeno) estan implicados en los mecanismos de reaccion a nivel
molecular. Por lo tanto, “transesterificacion” y “desproporcion” se usan como sinénimos de alcoholisis ®mo términos
necesarios para la descripcion de diversas realizaciones. Unas pocas de las reacciones de alcoholisis antes
mencionadas pueden ser representadas por las siguientes reacciones:

O
I
(RO)C=0 + ROH <+—» RO-C-OR’ + ROH

RCOOR' + R"OH <+«—— RCOOR" + R'OH

0

(NHz),C=0 + ROH <—— RO-C-NH; + NH;

0 o
| !
RO-C-NH; + ROH <«—— RO-C-OR' + NH;
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C_|) 0 0
1 i l
2 RO-C-OAr «+——» RO-C-OR + ArO-C-OAr

0]
I
(RO)2C=0 +R'NH; <+——+ RO-C-NHR' + ROH

En otro aspecto, las realizaciones descritas en la presente memoria se refieren a una nueva técnica para mantener la
actividad de un catalizador solido durante un tiempo prolongado del ciclo. En la presente memoria, el tiempo del ciclo
o duracién del ciclo de un catalizador sélido se define como el periodo de tiempo durante el cual se puede usar en
continuo, sin interrupcion, un catalizador sélido en una reaccion quimica determinada. Por ejemplo, si un catalizador
requiere ser regenerado o sustituido después de un uso continuo de 6 meses, la duraciéon o tiempo del ciclo es 6
meses. Segun la técnica descrita en la presente memoria, en diversas realizaciones los catalizadores solidos de
procesos de alcoholisis pueden conservar su actividad durante un tiempo prolongado del ciclo, como mayor que 3
meses, 6 meses, 1 afio, 1,5 afos y 2 afios 0 mas.

Durante la transesterificacion de DEC con fenol, el autor de la presente invencidon observd desactivacion de
catalizadores homogéneos (6xido de titanio y un 6xido mixto de niobio y titanio inmovilizados sobre silice) y lo publia
en el ensayo 4 de la publicacion de la solicitud de patente de EE.UU. nimero 2007/0093672. También se demostro la
despolimerizacion del polimero formado sobre el catalizador para mejorar su actividad en el ensayo 6B de la citada
publicacion. Sin embargo, la regeneracion del catalizador por despolimerizacion origind una recuperacion soélo parcial
de la actividad original del catalizador. No esta totalmente explicada la naturaleza de la desactivacion del catalizador
en ese tiempo.

Sorprendentemente se ha descubierto que los catalizadores heterogéneos usados en la transesterificacion, como los
catalizadores heterogéneos usados para preparar DPC, se desactivan debido a dos causas principales, deposicién de
polimeros y lixiviacion del componente metalico cataliticamente activo. Los catalizadores homogéneos usados para
preparar carbonato de dialquilo por transesterificacion de un carbonato ciclico con un alcohol se desactivan debido
principalmente a lixiviaciéon de componentes metalicos cataliticamente activos.

Durante las reacciones de alcoholisis o transesterificacion sobre catalizadores heterogéneos, los componentes
metdlicos cataliticamente activos depositados sobre los catalizadores solidos pueden ser lixiviados de los oxidos
metalicos usados como catalizadores solidos y de los catalizadores organometalicos inmovilizados sobre diversos
soportes porosos en el medio de reaccion bajo las condiciones de la reaccion, originando desactivacion permanente
del catalizador. Esto origina una vida util del catalizador inaceptablemente corta para catdlisis homogéneas
comerciales que se podrian usar para la produccion en continuo de diversos carbonatos organicos. Adicionalmente,
como se ha mencionado anteriormente, la deposicion de polimeros también puede afectar al comportamiento del
catalizador de una reaccion de transesterificacion. Otro modo de desactivacion el catalizador es por envenenamiento.

Un catalizador heterogéneo para ser usado en un reactor comercial de lecho fijo debe tener una longevidad razonable
tanto de tiempo del ciclo como de tiempo de servicio total. Sin envenenamiento y si hay poca o ninguna deposicion de
polimeros sobre un catalizador heterogéneo, la velocidad de disolucién de un componente metalico activo de un
catalizador heterogéneo puede determinar la longevidad del catalizador.

Las realizaciones descritas en la presente memoria se refieren a procesos para mantener una actividad constante o
casi constante del catalizador durante un periodo de tiempo prolongado para la produccion en continuo de diversos
compuestos organicos a escala comercial. Dichos procesos pueden ser particularmente Utiles para la produccion en
continuo de diversos carbonatos organicos, como carbonatos de diarilo, carbonatos de dialquilo y carbonatos de alquilo
y arilo, asi como en ofras reacciones de transesterificacion, como la produccion de biodiesel. Las realizaciones
seleccionadas descritas en la presente memoria se refieren a procesos para mantener estable la actividad del
catalizador durante periodos de tiempo prolongados en reactores comerciales grandes usados para la produccién de
carbonatos organicos, ésteres de acidos carboxilicos o carbamatos organicos.

La técnica novedosa para mantener la actividad catalitica de un catalizador sélido durante un tiempo de ciclo
prolongado es que afadiendo una cantidad traza de componentes metalicos activos solubles a la corriente liquida de
alimentacion a un reactor que contiene un catalizador sélido puede originar una actividad constante o casi constante
durante un periodo prolongado de tiempo del ciclo. Inesperadamente se ha descubierto que afiadiendo una cantidad
traza de componentes metalicos activos solubles a la corriente liquida de alimentacion a un reactor que contiene un
catalizador solido se puede compensar eficazmente la pérdida de metal debida a lixiviacion del metal de los
catalizadores solidos, como volviendo a depositar componente metalico activo sobre el catalizador, originando una
actividad constante o casi constante del catalizador durante periodos prolongados de tiempo del ciclo. Por ejemplo,
esfuerzos reales realizados por el autor de la presente invencion indican que se puede mantener la actividad del
catalizador durante mas de un afio afiadiendo una cantidad traza de compuestos metalicos activos solubles a la
corriente liquida de alimentacion a reactores de lecho fijo que contienen un catalizador sélido.
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La cantidad de compuesto de metal activo requerida para mantener la actividad de un catalizador sélido puede estar
en el intervalo de menos de 1 a aproximadamente 3.000 ppm, dependiendo del componente de metal activo especifico,
reaccionantes y otros componentes de la alimentacion. La cantidad de metal activo presente en la alimentacion, como
para la produccién de carbonatos organicos por transesterificacion, puede ser de un orden de magnitud de uno, dos
0 mas menor que la concentracion de catalizador homogéneo alimentado en un proceso comparable que usa solo un
catalizador homogéneo. En algunas realizaciones, el compuesto de metal activo puede ser alimentado a una
concentracion de 1 a 400 ppm en peso, en otras realizaciones de 10 a 300 ppm en peso, en otras realizaciones de 15
a 200 ppm en peso, en ofras realizaciones de 20 a 150 ppm en peso y en otras realizaciones de 30 a 100 ppm en
peso, basado en el peso total de los reaccionantes alimentados que entran en la zona de reaccién catalitica.

Por ejemplo, cuando un catalizador sélido incluye un metal activo, como un metal de los grupos II-Vi, se puede
alimentar al reactor una cantidad traza de un compuesto organometalico soluble que tenga el mismo metal activo de
los grupos 1I-VI para mantener la actividad del catalizador solido. Como ejemplo especifico, cuando un catalizador
solido incluye titanio como metal activo, se puede usar un compuesto organometalico soluble que incluya titanio.

Cuando se usan varios reactores en serie, como un reactor de transesterificacion en serie con un reactor de
desproporcion, se puede alimentar a uno o a los dos reactores una cantidad traza de un compuesto organometalico
soluble para mantener la actividad del catalizador en los respectivos reactores. En algunas realizaciones, alimentando
una cantidad traza del compuesto organometalico soluble a sdélo el primer reactor de varios reactores en serie, se
puede mantener la actividad del catalizador sélido en cada uno de los reactores. Por ejemplo, cuando un reactor de
transesterificacion incluye como catalizador sélido un 6xido mixto de titanio y niobio y el reactor de desproporcion
contiene un alcoxido sélido de titanio injertado sobre silice, afiadiendo al reactor una cantidad traza de compuesto
organometalico soluble, como 6xido de titanio, se puede prolongar el tiempo del ciclo de los dos tipos de catalizadores
solidos.

Si se desea, el compuesto organometalico soluble puede ser recuperado y reciclado. En algunas realizaciones, puede
no ser econdémico recuperar de la corriente efluente del reactor el metal activo para reciclarlo. Cuando se recupera, el
componente de metal activo presente en la corriente efluente del reactor puede ser recuperado de la corriente de
compuestos pesados del fondo en forma de material sélido y convertido en un compuesto organometalico soluble, que
puede ser reciclado al reactor, como por reaccion del material sélido recuperado con un carbonato organico o con una
mezcla de carbonato organico con un alcohol a una temperatura elevada. EI compuesto organometalico recuperado
puede ser, por ejemplo, un alcéxido metalico, un carbonato alcoxialquilo y un metal (sal metalica de un monoéster del
acido carbodnico) o una mezcla de estos.

La mayor vida util del catalizador sélido de la alcoholisis asi conseguida puede originar procesos con el catalizador
solido comerciales viables para la produccidon de carbonatos organicos, como procesos de alcoholisis y/o
transesterificacion. Se pueden conseguir ahorros significativos debido al mayor tiempo del ciclo del catalizador y a
menores requisitos de separacioén (menores operaciones unitarias, que originan ahorros potenciales de capital y de
costes operativos).

La deposicion de polimeros sobre catalizadores soélidos también puede originar pérdida de actividad del catalizador.
En tal caso, un catalizador desactivado puede ser regenerado mediante técnicas de despolimerizacion descritas en la
presente memoria y en la publicacion de la solicitud de patente de EE.UU. numero 2007/0093672. La
despolimerizacién puede originar pérdida de metal. En el caso de continuar la despolimerizacion cuando el catalizador
heterogéneo no recupera la actividad a un nivel aceptable de su actividad original, el catalizador heterogéneo puede
requerir nueva deposicion de metal, como mediante técnicas de reactivacion del catalizador descritas en la presente
memoria.

Cuando haya desactivacion del catalizador originada tanto por deposicion de polimeros como por lixiviacién de metal,
la actividad del catalizador puede ser restaurada mediante las técnicas de regeneracion y reactivacion del catalizador
descritas en la presente memoria. La reactivacion del catalizador consiste en dos etapas: despolimerizacion y
acondicionamiento de su superficie en la primera etapa y nueva deposicion de metal en la segunda etapa. En la
primera etapa, se somete a despolimerizacion el catalizador sélido desactivado para separar polimeros depositados
sobre el catalizador sélido y después a acondicionamiento de su superficie mediante secado. En la segunda etapa, se
realiza una nueva deposicién de metal activo para compensar la pérdida de metal. La reactivacion del catalizador
desactivado sera discutida después con mas detalle.

Cuando se considera la reactivacion y/o regeneracion del catalizador, puede ser beneficioso tener varios reactores en
paralelo para permitir una produccién en continuo durante los procesos de reactivacion y restauracion del catalizador.

Como se ha descrito antes, los procesos de alcoholisis, transesterificacion y desproporcion del catalizador sélido
descritos en la presente memoria pueden incluir alimentar los reaccionantes y una cantidad traza de compuestos
solubles del metal activo a un reactor que contiene un catalizador sélido y poner en contacto los reaccionantes en
presencia del catalizador sélido para alcoholizar, transesterificar y desproporcionar por lo menos una porcion de los
reaccionantes. Tales procesos de alcoholisis, transesterificacion o desproporcion pueden incluir, por ejemplo,
reacciones para la produccién de carbonatos de dialquilo, carbonatos de diarilo, carbonatos de alquilo y arilo,
carburantes biodiesel, ésteres organicos y carbamatos de N-arilo y alquilo, entre otras reacciones.
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Aunque se ha descrito antes en general reacciones relativas a alcoholisis, transesterificacion y desproporcion, a
continuacion se detalla la aplicacion de tales procesos a la produccion de carbonatos organicos. Como se ha indicado
antes, las publicaciones de las solicitudes de patentes de EE.UU. niumeros 2007/0093672 y 2007/01122214 describen
procesos para la produccién de carbonatos organicos usando catalizadores heterogéneos. Cada uno de estos
documentos se incorpora como referencia en la presente memoria.

Produccién de carbonatos organicos y carbamatos organicos

Se puede producir en continuo carbonatos organicos o carbamatos organicos usando sistemas de un solo reactor o
de varios reactores en presencia de un catalizador sélido o de dos catalizadores sélidos diferentes. El catalizador o
catalizadores sélidos requieren afiadir en la corriente de alimentacioén al reactor una cantidad traza de un compuesto
metalico activo soluble para obtener un mayor tiempo del ciclo del catalizador. Los catalizadores solidos pueden tener
cualquier forma fisica y pueden incluir diversos compuestos organometalicos inmovilizados sobre soportes porosos
y/u 6xidos que contienen uno o varios elementos de los grupos I, I, IV, V y VI soportados sobre un soporte poroso
adecuado. Los catalizadores pueden ser catalizadores acidos o catalizadores alcalinos. La cantidad total de metal o
componentes metalicos cataliticamente activos sobre el catalizador soportado puede estar en el intervalo de
aproximadamente 0,02 a aproximadamente 20% en peso en algunas realizaciones y de aproximadamente 0,05 a
aproximadamente 10% en peso en ofras realizaciones.

Los reactores usados en las realizaciones descritas en la presente memoria pueden incluir cualesquiera dispositivos
fisicos 0 una combinacion de dos o mas dispositivos. Los reactores pueden tener diversos dispositivos internos para
la separacioén de vapor-liquido y circulacion de vapor-liquido.

Afadiendo a la corriente de alimentacién una cantidad traza de un compuesto metalico activo soluble, se puede
mantener estable la actividad del catalizador durante tiempos del ciclo sorprendentemente largos. Por ejemplo, la
adicion de cantidades traza de un compuesto metalico activo soluble a corrientes de alimentaciéon a un reactor de
lecho fijo para producir mezclas de carbonato de etilo y fenilo y carbonato de difenilo puede originar un tiempo del ciclo
de mas de 14 meses-.Tal comportamiento estable del catalizador puede originar mayor productividad de un producto
deseado. En realizaciones que tienen varios reactores en serie, se puede afadir una cantidad traza de componente
metalico activo sélo a la corriente alimentada al primer reactor. En el caso de un sistema de varios reactores, se puede
afiadir a todos los reactores una cantidad traza de un componente metalico activo.

Los componentes metalicos activos pueden incluir un compuesto o mezcla de compuestos que contenga uno o mas
metales de los grupos Il lll, IV, V y VI de la tabla periddica. Ejemplos de metales activos incluyen Mg, Ca, Zn, La, Ac,
Ti, Zr, Hf, V, Nb, Ta, Cr, Nb, W, Sn, Pb, Sb, etc. EI componente metalico activo debe ser soluble en la mezcla de
reaccioén o, por lo menos, formar una emulsion. Las cantidades de metal traza en la corriente de alimentacion deben
ser suficientemente bajas para que sea econdmicamente innecesario recuperar metal de la corriente del proceso para
ser reciclado, aunque se puede elegir que lo sean.

Si fuera necesario, un catalizador desactivado presente en un reactor puede ser reactivado in situ en un tiempo
relativamente corto de modo que pueda reemplazar a otro reactor en servicio o ponerse de nuevo en servicio. Por lo
tanto, las realizaciones de los procesos descritos en la presente memoria pueden requerir un reactor de reserva,
dependiendo de la duracion del ciclo del catalizador y de otros factores.

Los procesos descritos en la presente memoria pueden ser particularmente Utiles para la produccién continua de
carbonatos de diarilo, como carbonato de difenilo; carbonatos de alquilo y arilo, como carbonato de etilo y fenilo; o
carbonatos de dialquilo, como carbonato de dietilo o carbonato de dimetilo. La reaccién para producir carbonato de
diarilo se puede realizar en una pluralidad de zonas de reaccion, como una primera y una segunda zonas de reaccion.
La primera zona de reaccion sirve para realizar principalmente la transesterificacién de un carbonato de dialquilo con
un alcohol aromatico para producir un carbonato de alquilo y arilo, aunque también se puede producir una pequefia
cantidad de carbonato de diarilo. La segunda zona de reaccion sirve para realizar la desproporcion de un carbonato
de alquilo y arilo para producir carbonato de diarilo y carbonato de dialquilo. La presencia de un catalizador sélido en
la segunda zona de reaccidn no es necesaria, aunque se puede elegir usar un catalizador solido.

Se pueden producir carbonatos de dialquilo, como DMC o DEC, realizando la transesterificacion de un carbonato
ciclico, como carbonato de propileno o carbonato de etileno, con metanol o etanol de una manera similar. Las
reacciones que producen carbonato de diarilo y carbonato de dialquilo se realizan en un sistema de varios reactores
con unidades de separacion de material para recuperar productos de las mezclas de reaccion. Las reaccionantes y
productos intermedios que no han reaccionado pueden ser recuperados para su reciclado o pueden ser terminados
realizando una segunda desproporcion o una segunda transesterificacion. El fenol que no ha reaccionado presente en
la mezcla liquida de reaccién de la zona de transesterificacion puede ser separado antes de realizar la desproporcion
de carbonato de alquilo y fenilo o después de realizar la desproporcion. Adicionalmente, hay diversas opciones para
purgar el alquil fenil éter producido como subproducto del sistema de reaccion. La disposicion apropiada de reactores
con unidades de separacion de material esta dentro de los conocimientos de los expertos ordinarios en la técnica.

Las reacciones se realizan preferiblemente en forma de sistema de fases mixto, en el que los reaccionantes y
productos son liquido y vapor, para desplazar el equilibrio hacia la direccion deseada. Alternativamente, se puede
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realizar una reaccion en fase liquida, como cuando hay poca o ninguna ventaja en desplazar el equilibrio de la reaccion
hacia productos con puntos de ebullicién mas altos que un intervalo preferido de temperaturas para realizar la reaccion.

Las realizaciones descritas en la presente memoria también pueden ser Utiles para producir carbonatos organicos,
como carbonato de etilo y fenilo, carbonato de metilo y fenilo y carbonato de difenilo, realizando la transesterificacion
de carbonatos de dialquilo, como carbonato de dietilo o carbonato de dimetilo, con fenol, y desproporcion de un
carbonato de alquilo y arilo, como carbonato de etilo y fenilo o carbonato de metilo y fenilo, para producir carbonato
de difenilo.

Las realizaciones descritas en la presente memoria también son Utiles para producir carbonatos de dialquilo, como
carbonato de dimetilo o carbonato de dietilo, por transesterificaciéon de un carbonato ciclico con un alcohol. En otras
realizaciones para la produccién de carbonatos de dialquilo, estos se pueden producir por alcoholisis de urea con un
alcohol en presencia de un catalizador solido. Por ejemplo, en la patente de EE.UU. nimero 7.074.951 se describe la
produccion de carbonato de alquilo usando como catalizador homogéneo un complejo organico de estafio en presencia
de un disolvente de punto de ebullicién alto que contiene atomos donantes de electrones, Este proceso se puede
realizar sobre un catalizador soélido segun realizaciones descritas en la presente memoria. También se pueden producir
ventajosamente diversos carbamatos organicos por reaccion de un carbonato de dialquilo con una amina aromatica
en presencia de un catalizador sélido segun realizaciones descritas en la presente memoria.

Para realizar las reacciones descritas en la presente memoria se puede usar cualquier tipo de reactores. Ejemplos de
reactores adecuados para realizar las reacciones que implican carbonatos organicos o carbamatos organicos pueden
incluir reactores de columna de destilacién, reactores de columna de destilacion de pared dividida, reactores tubulares
tradicionales de lecho fijo, reactores de columna de burbujeo, reactores con el catalizador en suspension equipados
con o sin columna de destilacion, reactores de flujo por impulsos, columnas de destilacion catalitica en las que
catalizadores solidos en suspensién descienden por la columna o cualquier combinacién de estos reactores.

Los sistemas de varios reactores Utiles en realizaciones descritas en la presente memoria pueden incluir varios
reactores en serie 0 varios reactores en paralelo para la primera zona de reaccion. Si se produce un producto a partir
de reaccionantes a través de un producto intermedio, como un carbonato de alquilo y arilo, la primera zona de reaccion
puede servir para producir el producto intermedio, aunque en la primera zona de reacciéon se puede producir
simultaneamente una cantidad menor de producto final de la reaccion.

La corriente del proceso procedente de la primera zona de reaccion, después de destilar cualquier alcohol y carbonato
de alquilo, entra en la segunda zona de reaccion, en donde se produce carbonato de diarilo junto con carbonato de
dialquilo como subproducto. Mientras se destila producto de reaccion mas ligero procedente de la zona de reaccion
catalitica, se puede realizar simultaneamente la transesterificacion, desplazandose el equilibrio de la reaccién hacia la
reaccion siguiente.

Las reacciones que producen carbonatos organicos o carbamatos organicos se realizan tipicamente a una temperatura
en el intervalo de aproximadamente 104 a aproximadamente 260°C en algunas realizaciones y de aproximadamente
121 a aproximadamente 232°C en otras realizaciones. La presion de la reaccién depende de los puntos de ebullicion
de los reaccionantes y productos, tipo de reactor usado y de si existe una fase liquida o una fase dual (vapor/liquido)
en la zona de reaccion. En general las presiones del reactor pueden estar en el intervalo de presion inferior a la
atmosférica a aproximadamente 22 bares en algunas realizaciones y de aproximadamente 0,005 a aproximadamente
17 bares en ofras realizaciones. En una clase de realizaciones, las reacciones se pueden realizar usando un disolvente
adecuado que no interfiera con la separacion de productos de la reaccion.

En realizaciones seleccionadas, las realizaciones descritas en la presente memoria son particularmente Utiles para la
produccion continua de carbonatos de diarilo a partir de un carbonato de dialquilo y un compuesto hidroxilico
aromatico, como la produccién de carbonato de difenilo (DPC) a partir de un carbonato de dialquilo y fenol. Una ruta
para producir DPC es la reaccion de carbonato de dietilo (DEC) con fenol en presencia de uno o mas catalizadores
solidos. Las ventajas de producir DPC usando DEC pueden incluir ahorro de energia y de material para la construccion
de una planta porque no se necesita separacion de materiales de un azeétropo. Todos los materiales necesitan energia
para producirlos. Asi, por el ahorro de materiales de construccion y energia se considera que el proceso es “verde”.
Por el contrario, el proceso actual comercial de producir DPC sin fosgeno usa DMC como una de las materias primas.
El DMC y metanol tienen que ser separados de una corriente del proceso que forma un azedtropo por destilacion
extractiva con un disolvente. Las unidades operativas de destilacion extractiva son de consumo intensivo de energia.
Aunque es posible la produccion de DPC a través de DMC, se puede preferir usar DEC debido al ahorro de energia y
material.

Las realizaciones descritas en la presente memoria también pueden ser Utiles para producir carbonatos de dialquilo
por transesterificacion de un carbonato ciclico con un alcohol, como metanol o etanol.

La produccién de DPC a partir de un carbonato de dialquilo y fenol implica dos etapas de reaccion, transesterificacion
en una primera zona de reaccion, seguida de desproporcién en una segunda zona de reaccion. Las reacciones pueden
ser ilustradas como sigue:
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I
(CaH2n+10)2C=0 + CgHsOH «——  CyH2n410-C-OCgHs + CpHzns1OH :
(1)

0]
I
2 CpH20410-C-OCgHs <+— (CgHs0)2C=0 + (CyHz4+10).C=0 )
pudiendo ilustrarse la reaccion neta como sigue:
(CaH20+10)2C=0 + 2 CgH:;OH +— (CgHz0),C=0 + 2 C,Hz.1OH G)

La reaccion (1) es la transesterificacion de un carbonato de dialquilo con fenol para producir carbonato de alquilo y
fenilo y un alcohol. La reaccion (2) implica desproporcion del carbonato de alquilo y fenilo para producir carbonato de
difenilo y carbonato de dialquilo. Ambas etapas de la reaccidon son reacciones en equilibrio. Sin embargo, la
desproporcion es termodinamicamente mucho mas favorable que la transesterificacion. La transesterificacion se
realiza principalmente en la primera zona de reaccion, que puede incluir un solo reactor o un sistema de varios
reactores. La reaccion de desproporcion se puede realizar después en un sistema de varios reactores. La reaccion de
desproporcion se realiza principalmente en la segunda zona de reaccion.

La produccion de un carbonato de dialquilo por transesterificacion de un carbonato ciclico con un alcohol es también
una reaccion de equilibrio de dos etapas. Para la transesterificacion de un carbonato ciclico con un alcohol se pueden
usar catalizadores tanto acidos como alcalinos.

Segun realizaciones descritas en la presente memoria, para obtener un tiempo prolongado del ciclo del catalizador se
afade a la corriente de alimentacion al reactor una cantidad traza de un compuesto metdlico soluble. Para la
transesterificacion de un carbonato ciclico con un alcohol para producir un carbonato de dialquilo y un diol, se puede
usar un catalizador sélido acido o alcalino. También se puede realizar la transesterificacion sustituyendo una porcién
del alcohol por agua. Alternativamente, se puede realizar la transesterificacion en la primera etapa, seguida de la
reaccion de carbonato ciclico no convertido y producto intermedio con una mezcla de agua-alcohol para producir un
glicol como producto principal de la reaccion en la segunda etapa. La adiciéon de agua incrementa sustancialmente la
conversion de carbonato ciclico o la productividad de un diol. Sin embargo, la ventaja de usar agua solo se consigue
en un campo reducido de carbonatos de dialquilo.

Catalizadores utiles para la produccién de carbonatos organicos y carbamatos organicos

Como se ha descrito antes, los catalizadores Utiles para la produccion de carbonatos organicos y carbamatos
organicos pueden incluir catalizadores solidos soportados que tienen uno o mas metales de los grupos II, lll, IV, Vy
Vi de la tabla periddica. Un tipo de catalizador util en realizaciones descritas en la presente memoria incluye un
compuesto organometalico o varios compuestos organometalicos de los elementos antes mencionados inmovilizados
sobre un soporte poroso. Los soportes porosos utiles en realizaciones descritas en la presente memoria pueden incluir
en su superficie grupos funcionales, como grupos hidroxilo, grupos alcoxi, mezclas de grupos hidroxilo y alcoxi, cloro,
etc. Ejemplos de soportes pueden incluir silice, silice-alumina, 6xido de titanio, 6xido de zirconio o materiales zeoliticos,
como MCM-41, MCM-48, SBA-15, etc., y materiales compuestos que incluyen un aglutinante y una zeolita.

Los soportes alternativos pueden incluir carbono y/o materiales carbonados. El carbono y soportes carbonados pueden
tener en su superficie grupos funcionales, como hidroxilo, carbonilo o ambos, para inmovilizar compuestos
organometalicos sobre la superficie, como se ha discutido antes. Para preparar catalizadores soportados sobre 6xidos,
hidroxidos u oxihidroxidos metalicos, pueden no ser necesarios los grupos funcionalesde la superficie, aunque pueden
ser Utiles en algunas realizaciones. Se pueden preparar soportes carbonados por deshidratacion térmica controlada
de hidratos de carbono, como madera, cascara de coco, almidones, celulosa, una mezcla de almidén y celulosa,
azucar, metilcelulosa y materiales similares, a temperaturas elevadas. Los materiales carbonados pueden estar
soportados o no soportados. Para preparar material carbonado soportado se pueden depositar hidratos de carbono
sobre un soporte poroso soluble, seguido de deshidratacién térmica controlada a una temperatura elevada, como una
temperatura en el intervalo de aproximadamente 250 a aproximadamente 1.000°C, en una atmdsfera inerte o en una
atmodsfera compuesta de un gas inerte y una cantidad pequefia de oxigeno, vapor de agua o una mezcla de estos.
Los soportes para materiales carbonados pueden incluir cualesquiera materiales inorganicos, como alumina, titania,
silice, zirconia, caolines naturales y sintéticos, incluidas silices-aliminas, y otros soportes conocidos en la técnica.

En algunas realizaciones, los soportes pueden requerir la separacion del agua condensada en los poros antes de
poner los compuestos organometalicos en contacto con los soportes para realizar la inmovilizacion. En la presente
memoria el agua condensada sobre un soporte se define como el contenido de agua que puede ser recuperada
secando el soporte a una temperatura en el intervalo de aproximadamente 50 a aproximadamente 400°C en una
corriente seca de gas o bajo vacio, dependiendo de la composicién quimica del soporte. Los catalizadores solidos
usados en la presente invencion se pueden preparar inmovilizando sobre un soporte sélido poroso uno o dos
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compuestos organometalicos que tengan sitios activos del catalizador. La inmovilizacion se puede realizar, por
ejemplo, usando técnicas tales como injerto, atadura, adsorcion, etc. Por ejemplo, se describen técnicas de
preparacion de compuestos organometalicos, como alcoxidos de titanio, en la publicaciéon de la solicitud de patente
de EE.UU. numero 2007/0093672

Un segundo tipo de catalizadores utiles en realizaciones descritas en la presente memoria incluye un 6xido metalico,
6xidos metalicos mixtos u oxihidroxidos depositados sobre un soporte poroso. También se describen ejemplos de este
tipo de catalizador en la publicacién de la solicitud de patente de EE.UU. nimero 2007/0093672 antes citada.

En el caso de diversos reactores de lecho fijo, los soportes pueden estar en forma de bolas, extrudidos, esferas,
granulos, panal de miel y formas similares, con tamafios en el intervalo de aproximadamente 1 a aproximadamente 5
mm. Para la preparacion de catalizadores a usar en reactores con agitacion o material en suspension también se
pueden usar soportes en forma de polvo o microesferas.

La preparacion del segundo tipo de catalizadores antes descritos puede no requerir un soporte que tenga en su
superficie grupos hidroxilo. Sin embargo, también se pueden usar soportes que contengan en su superficie grupos
funcionales, como silice, material carbonado, alimina, etc., para preparar catalizadores del tipo de 6xidos/hidréxidos
metalicos injertando alcoxidos metalicos, como alcoxido de titanio, sobre una silice, seguido de tratamiento con vapor
de agua o hidrdlisis y/o secado a una temperatura de aproximadamente 90 a aproximadamente 500°C.

Otro método para preparar catalizadores del tipo de 6xidos u oxihidréxidos metalicos incluye depositar sobre un
soporte una sal de un elemento deseado o una mezcla de sales de dos elementos diferentes y calcinar después a una
temperatura de 300 a 1.000°C para descomponer las sales a 6xidos metalicos.

Bajo las condiciones del proceso, la transesterificacion y desproporciéon en una zona de reaccion catalitica se pueden
producir simultdneamente cuando se incremente la concentracion de un carbonato de alquilo y arilo en el medio de
reaccion. También se producen simultdneamente, bajo las condiciones de la reaccion, las dos causas para la
desactivacion del catalizador antes discutidas, lixiviacion y deposicion de polimeros. Mientras la deposicion de
polimeros no origine dafio permanente a un catalizador, la lixiviacion del componente metalico activo de catalizadores
heterogéneos bajo las condiciones de la reaccion origina dafio permanente al catalizador. A niveles de conversion
bajos de la transesterificacion o a concentraciones bajas de carbonatos de alquilo y arilo y de diarilo, la desactivacion
del catalizador se origina principalmente por disoluciéon de componentes metalicos activos de un catalizador sélido en
el medio de reaccion. En oftras palabras, la causa de desactivacion permanente de un catalizador bajo todas las
condiciones de la reaccion es lixiviacion del metal.

Cuando se incrementa la conversion de la transesterificacion, la deposicion de polimeros sobre el catalizador origina
una desactivacion mas rapida del catalizador. La deposiciéon de polimeros es principalmente el resultado de reacciones
secundarias no deseadas de carbonatos de alquilo y arilo y de diarilo (y potencialmente cantidades traza de
compuestos polihidroxilados aromaticos presentes como impurezas en una alimentacion de fenol y producidas por
reacciones secundarias no deseadas en cantidades minimas). Por lo tanto, para producir en continuo carbonato de
difenilo a partir de fenol y un carbonato de dialquilo, como carbonato de dietilo o carbonato de dimetilo, en presencia
de catalizadores heterogéneos, puede ser necesario regular las desactivaciones del catalizador originadas por (1)
deposicion de polimeros y (2) disolucion/lixiviacion de componentes metalicos activos del catalizador. La deposicion
de polimeros puede ser regulada controlando la conversion y concentracion de carbonatos aromaticos, o ambas cosas,
en la zona catalitica de reaccién, como se ha mencionado antes, y mediante reactivacion del catalizador, como se
describe en la publicacién de la solicitud de patente de EE.UU. nimero 2007/0093672 antes citada. La lixiviaciéon se
regula afiadiendo una cantidad traza de un compuesto organometalico soluble, como se ha descrito antes.

La inmovilizacién (por ejemplo, injerto, atadura, adsorcion) de compuestos organometalicos sobre un soporte, como
silice o material carbonado para la alcoholisis y/o transesterificacion de un carbonato de dialquilo con fenol se puede
realizar en una sola etapa de la zona de reaccion o en varias etapas de la zona de reaccién. Ejemplos de metales
activos incluyen Mg, Ca, Zn, La, Ac, Ti, Zr, Hf, V, Nb, Ta, Cr, Mo, W, Sn, Pb, Sb, etc. En diversas realizaciones, se
incluyen alcoxidos de estafio, alcdxidos de alquilestafio, dxidos de alquilestafio, hidréxidos de alquilestafio, dicloruro
de dialquilestafio, tricloruro de alquilestafio, 6xidos de alquilestafio, hidroxidos de alquilestafio, dicloruro de
dialquilestario, tricloruro de alquilestafio y mezclas de estas especies, asi como oxialcoxidos metalicos [(RO),MO] y
alcoxihidréxidos metalicos [(RO),M(OH),] u oligémeros de estos oxialcoxidos y alcoxihidroxidos en donde M es un
elemento de los grupos IV, Vo VI, n=2,304,x=0,1,203,yn+x=4,506. En realizaciones seleccionadas, el
compuesto organometalico puede ser uno o mas de un alcéxido o fendxido de titanio, titanato de alquilo y arilo, una
sal de titanio de un monoéster del acido carbonico. Se debe entender que los alcoxidos metalicos incluyen monémeros,
diversos oligdmeros o una mezcla de diversas especies monémeras u oligémeras, dependiendo de la longitud de la
cadena de carbono y estructura del grupo alquilo del alcoxido o ariloxido [véase, por ejemplo, Coord. Chem. Rev., 2
(1967), 299-318); J. Chem. Soc., 3.977 (1955)].

Como se ha descrito en la presente memoria, los alcoxidos de un metal de transicién incluyen todas las especies de
monomeros y diversos oligdmeros. Por ejemplo, mientras que el etdxido de titano [Ti(OEt)4] existe principalmente
como trimero en etanol o benceno hirviente, los alcéxidos de titanio impedidos estéricamente, como isopropéxido de
titanio, son monédmeros en soluciones hirvientes de hidrocarburos. Por ejemplo, se cree que en solucion hirviente de
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tolueno el isopropoxido de titanio existe principalmente como mondémero.

Los soportes porosos usados en diversas realizaciones descritas en la presente memoria pueden tener en su
superficie grupos hidroxilo, grupos alcoxi o ambos grupos. Para preparar el soporte poroso, se pueden tratar soportes
porosos del tipo de 6xidos metalicos, como 6xido de titanio, 6xido de zirconio, 6xido de molibdeno y 6xido de vanadio,
con una corriente que contenga uno o mas de un alcohol, un carbonato organico, como carbonato de dimetilo,
carbonato de dietilo, etc., a una temperatura en el intervalo de aproximadamente 130 a aproximadamente 400°C en
algunas realizaciones y de 150 a 350°C en ofras realizaciones, en fase de vapor, en fase liquida o en un sistema de
vapor-liquido. La corriente puede contener agua en una proporcion de 0 a aproximadamente 20% en peso en algunas
realizaciones, de 0 a aproximadamente 10% en otras realizaciones y de aproximadamente 0,005 a aproximadamente
5% en peso en otras realizaciones. Como el agua es poco soluble en DMC y DEC, la corriente debe contener
cantidades apropiadas de metanol y/o etanol como disolvente del agua. En algunas realizaciones se puede usar gel
de silice disponible comercialmente que tenga en su superficie grupos hidroxilo. Opcionalmente se puede tratar la
silice con agua liquida, vapor de agua o una mezclas de ambos a una temperatura de aproximadamente 80 a
aproximadamente 500°C y secar después a una temperatura de aproximadamente 70 a aproximadamente 800°C en
algunas realizaciones y de aproximadamente 80 a aproximadamente 500°C en otras realizaciones.

Como se ha descrito antes, también se pueden usar siloxano o compuestos de siloxano de los metales de transicion
para preparar catalizadores solidos inmovilizados sobre soportes porosos o catalizadores del tipo de éxidos metalicos.
Ejemplos de siloxano y compuestos de siloxano son (RO),xM[—O—Si(O)—R)z]x, M(O-SiR3),, (R3SiO)n-2MO, etc., en
donde cada R es independientemente un grupo alquilo o arilo,n=3,405,x=102,n+x=4,506, y M es el metal
de transicion de los grupos IV, V o VI antes descrito. Otros compuestos de silicio-metal estan dentro del alcance de
realizaciones descritas en la presente memoria siempre que su inmovilizaciéon origine actividad catalitica de los
catalizadores sdlidos. También como compuestos organometalicos solubles se pueden usar siloxano y compuestos
de siloxano de los metales de transicion en las disposiciones de procesos descritos en las publicaciones 2007/0093672
y 2007/0112214, asi como reactores de columna de destilacion reactiva. También diversos heterosiloxanos
oligdbméricos y poliméricos de los metales de transicion se pueden usar para preparar catalizadores solidos
inmovilizados o se pueden usar como compuestos organometalicos solubles en diversas realizaciones. Como se ha
descrito antes, la desproporcion de EPC o MPC a DPC y DEC o DMC se puede realizar en ausencia de un catalizador
solido en la segunda zona de reaccion y especies cataliticas activas Utiles incluyen siloxano o compuestos de siloxano
de un metal de transicion, como Ti.

Los oxidos y alcoxidos metalicos de siloxanos pueden incluir diversos oligdmeros. Se pueden encontrar diversos
oligébmeros en las publicaciones de Bradley [D. C. Bradley, Coord. Ghem. Rev. 2 (1967), pag. 299-318, J. Chem. Soc.
(1955), 3.977]- Se puede elegir afiadir una cantidad traza de estos compuestos en la alimentacion a la zona de reaccién
para obtener actividad catalitica.

Cuando se realiza desproporcion de carbonatos de alquilo y arilo para producir carbonato de diarilo y carbonato de
dialquilo en la segunda zona de reaccion en presencia de un catalizador homogéneo, éste puede ser una mezcla de
titanatos de alquilo y arilo, sales de titanio de monoésteres del acido carbonico y los compuestos de siloxano antes
mencionados. Se entiende que los catalizadores homogéneos pueden originarse de los catalizadores solidos y
catalizadores solubles usados en la zona de transesterificacion.

Puesto que diversos compuestos organometalicos descritos en la presente memoria son sensibles a la humedad
presente en la corriente de alimentacion, es importante controlar el contenido de agua en la corriente de alimentacion
a la zona de reaccion. En algunas realizaciones el contenido de humedad de la corriente de alimentacién es menos
de aproximadamente 700 ppm y en otras realizaciones menos de aproximadamente 600 ppm.

El alcoxido metalico sélido usado como catalizador inmovilizado sobre un soporte se puede preparar mediante técnicas
in situ dentro del reactor o se puede preparar fuera del reactor. Para la preparacion in situ, se coloca en un reactor
una cantidad predeterminada de un soporte adecuado y después se seca a una temperatura apropiada para separar
por lo menos una porcion del agua condensada. Después se pone el soporte en contacto con una solucion que
contenga un alcoxido metalico soluble o alcoxidos mixtos de un metal o metales de transicion a una temperatura en el
intervalo de temperatura aproximadamente ambiente a aproximadamente 260°C y de aproximadamente 37 a
aproximadamente 204°C en otras realizaciones. El contacto se puede realizar durante un periodo de tiempo de
aproximadamente 5 minutos a aproximadamente 24 horas en algunas realizaciones y de aproximadamente 15 minutos
a aproximadamente 15 horas en otras realizaciones y puede depender de la temperatura y concentracion del
componente metalico activo en la solucién. Después de drenar del reactor el exceso de solucién de alcdxido metalico,
el catalizador se puede lavar con un disolvente (usualmente el mismo disolvente usado para preparar la solucion de
alcéxido metalico) antes de usarlo en reacciones de desproporcion o transesterificacion. El disolvente puede ser un
alcohol, un éter, un hidrocarburo, una mezcla de hidrocarburos y un alcohol o una mezcla de un carbonato de dialquilo
y fenol o un alcohol 0 mezclas de todos estos compuestos.

Alternativamente, como catalizadores también se pueden usar segun realizaciones descritas en la presente memoria
un 6xido metalico, 6xidos o hidréoxidos mixtos de varios metales, en donde el metal es uno o mas de elementos de los
grupos Il, 1, IV, V y VI de la tabla periédica. En la técnica se conocen éxidos metalicos a usar como catalizadores.
Por ejemplo, segun P. Ingo et al., Appl- Catal. A: General 178 (1999), 97-109, se puede preparar un catalizador del
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tipo de o6xido de titanio soportado sobre silice injertando isoperoxido de titanio y después calentando con vapor de
agual/calcinando, teniendo el catalizador soportado una superficie original de silice intensamente modificada que
origina un catalizador diferente de los obtenidos por impregnacion y precipitacion conjunta.

Para preparar catalizadores soportados del tipo de hidréoxidos u oxihidroxidos de un metal o de varios metales, como
se ha descrito antes, se pueden hidrolizar los alcoxidos metalicos injertados y secar después a una temperatura en el
intervalo de aproximadamente 50 a aproximadamente 110°C. En algunas realizaciones puede no ser necesario el
secado.

Antes de realizar reacciones que produzcan carbonatos organicos se puede realizar un acondicionamiento previo de
los catalizadores no soportados del tipo de 6xidos metalicos. El acondicionamiento previo se realiza poniendo en
contacto el catalizador poroso del tipo de 6xido metalico, como 6xido de titanio, 6xido de zirconio, 6xido de molibdeno
u 6xido de vanadio, con una corriente que contenga un carbonato organico, como carbonato de dimetilo, carbonato
de dietilo, etc., a una temperatura en el intervalo de aproximadamente 125 a aproximadamente 450°C en algunas
realizaciones y de aproximadamente 150 a aproximadamente 350°C en otras realizaciones, donde el carbonato
organico puede estar en fase de vapor, en fase liquida o en una fase mixta. El acondicionamiento previo se puede
realizar durante un periodo de aproximadamente 2 minutos a aproximadamente 50 horas en algunas realizaciones y
de aproximadamente 4 minutos a aproximadamente 24 horas en otras realizaciones. La corriente que contiene un
carbonato organico puede incluir agua y un alcohol, donde el agua puede estar presente en una cantidad desde mayor
que 0 hasta aproximadamente 10% en peso en algunas realizaciones y de aproximadamente 0,005 a
aproximadamente 4% en peso en otras realizaciones. La selectividad del catalizador puede ser mejorada por el
acondicionamiento previo. Después del acondicionamiento previo, el catalizador del tipo de 6xido metalico se puede
secar a una temperatura de aproximadamente 80 a aproximadamente 300°C en una corriente de gas inerte durante
un periodo de tiempo de aproximadamente 2 minutos a aproximadamente 6 horas.

Para la transesterificacion de un carbonato ciclico con un alcohol se pueden usar como catalizador dos tipos de dxidos
metalicos mixtos. El primer tipo de éxidos metalicos mixtos puede incluir uno o mas elementos de los grupos Ill, IV, V
y VI de la tabla periédica soportados sobre un soporte. El segundo tipo de 6xidos mixtos incluye catalizador soélido
basico que contiene uno o mas elementos del grupo Il de la tabla periddica y lantanidos o actinidos sobre un soporte.
Opcionalmente se puede usar un hidréxido de amonio cuaternario injertado o ligado sobre un soporte de silice.
Usualmente los catalizadores del tipo de 6xidos metalicos estan soportados sobre alimina o silice o preparados en
forma de un 6xido mixto o de una solucion acida. Los elementos utiles para el segundo tipo de catalizadores sélidos
pueden incluir Mg, Ca, Zn, La, etc.

Los componentes metalicos activos del segundo tipo de catalizadores también pueden ser lixiviados bajo las
condiciones de la transesterificacion, originando desactivacion del catalizador. De hecho, se ha descubierto que
también pueden ser lixiviados soportes de silice, a una velocidad sé6lo mucho menor que componentes activos de
metales del grupo Il. Puesto que metales alcalinos presentes como impurezas sobre un soporte de silice pueden
incrementar la disolucién de silice en el medio de reaccion, es muy deseable un minimo de metales alcalino presentes
como impurezas en el soporte de silice. Afiadiendo una cantidad traza de compuestos organometalicos en la corriente
de alimentacion se puede alargar el tiempo del ciclo del catalizador en reactores de lecho fijo. Ejemplos de tales
compuestos solubles incluyen 2-metoxietoxido de zinc, 2-metoxietoxido calcico, 2.-etoxipropdxido de zinc,
alcoxialquilcarbonato de zinc, 2-metoxipropdxido calcico, 2-metoxietdxido magnésico, 2-metoxipropoxido magnésico,
etoxido magnésico, butdéxido magnésico, alcoxialquilcarbonato magnésico, alcéxido de lantano, alcoxialquilcarbonato
de lantano y glicéridos de propileno, Mg, Ca y Zn, entre otros. También se puede usar una mezcla de estos
compuestos.

Se pueden obtener compuestos solubles de Ca, Mg, Zn y La por reaccion de 6xidos o hidroxidos de estos metales
con un alcohol, un carbonato organico o una mezcla de un carbonato organico y un alcohol a una temperatura de
aproximadamente 105 a aproximadamente 260°C en algunas realizaciones y de aproximadamente 149 a
aproximadamente 227°C en otras realizaciones, en un sistema de fase liquida o fase mixta (liquida y vapor). Las
soluciones preparadas de esta manera pueden ser Utiles para afiadir cantidades traza de estos metales a la corriente
de alimentacién a un reactor para obtener un tiempo largo del ciclo. La cantidad total de metal activo o componentes
metalicos activos en un catalizador soélido del tipo de alcéxido metalico, hidréxido metalico u 6xido metalico puede
estar en el intervalo de aproximadamente 0,02 a aproximadamente 20% en peso, preferiblemente de
aproximadamente 0,05 a aproximadamente 12% en peso.

Duracién mejorada y vida util del ciclo del catalizador

Los catalizadores solidos descritos en la presente memoria pueden tener duraciones largas del ciclo y pueden
experimentar muchas veces regeneracion y reactivacion del catalizador, que originan tiempos de servicio largos del
catalizador. Las técnicas de alargar la duracioén del ciclo del catalizador y reactivacion del catalizador descritas en la
presente memoria hacen a los catalizadores tipicamente interesantes con fines de laboratorio Utiles en la produccion
comercial de diversos carbonatos organicos. Se supone que empezando con catalizadores soportados del tipo de
6xidos metalicos o catalizadores del tipo de alcéxidos metalicos inmovilizados sobre silice, en estado estacionario, los
catalizadores activos son especies de compuestos organometalicos inmovilizados sobre silice. Para ilustrar el
beneficio de afiadir una cantidad traza de metal activo en la alimentacion, se realizaron diversos experimentos que se
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describiran con mas detalle mas adelante. Brevemente, en un experimento, se regenerd oxido de titano usado como
catalizador (6% en peso de Ti) soportado sobre un gel de silice por despolimerizacion después de aproximadamente
350 horas de servicio y recuperdé menos de la mitad de su actividad original en la transesterificacion de carbonato de
dietilo con fenol. Se descubrié que mas de la mitad del Ti habia sido lixiviado del catalizador en el medio de reaccién
durante el tiempo de servicio. En otro experimento, un catalizador del tipo de butéxido de titanio (4% en peso de Ti)
injertado sobre un gel de silice perdié mas de 90% de Ti después de sdélo 171 horas de servicio en la desproporcion
de carbonato de etilo y fenilo. Después de 173 horas de servicio, otro catalizador del tipo de —oxido de titanio (5,7%
en peso de Ti) soportado sobre gel de silice, usado para la transesterificacion de carbonato de propileno con etanol
para producir carbonato de dietilo y propilenglicol, perdi6 35% del Ti presente sobre el catalizador. Por estos
descubrimientos, es muy evidente que oOxido de titanio soportado y alcéxido de titanio injertado, usados como
catalizadores, son inadecuados en reactores comerciales usados para la produccién continua de carbonatos
organicos, como carbonato de dialquilo, carbonato de fenilo y alquilo y carbonato de diarilo, debido a la desactivacion
permanente del catalizador en un tiempo corto de servicio. Parece que carbonatos organicos y/o mezclas de reaccion
son lo suficientemente reactivos para originar la formacion lenta de compuestos organometalicos solubles en el medio
de reaccion por reaccién con catalizadores sélidos.

También se ha documentado que corrientes de vapor de DMC y DEC pueden reaccionar con silice u 6xido de titanio
para formar ortosilicato de tetraalquilo y tetraalcéxido de titanio a una temperatura mayor que 350°C. Las reacciones
de DMC y DEC con silice resultan mas faciles en presencia de una cantidad catalitica de metal alcalino sobre silice.
Por lo tanto, fue necesario descubrir una técnica para la reactivacion de catalizadores simples y un método para
mantener constante sobre la superficie del catalizador concentraciones de componentes metalicos activos durante un
del ciclo suficientemente largo para ser aceptables en reactores comerciales.

La regeneracion de catalizadores por despolimerizacion y nueva deposicion de metales resuelve problemas asociados
con deposicion de polimeros. Sin embargo, la regeneracion por despolimerizacion no resuelve los problemas
asociados con lixiviacion continua de metales activos de catalizadores heterogéneos bajo las condiciones de reaccion.
Se debe regular la pérdida continua de metal activo en catalizadores heterogéneos para obtener un tiempo largo del
ciclo del catalizador que sea adecuado para reactores a escala comercial. Se descubrié que el efecto de lixiviar metal
de catalizadores heterogéneos podria ser neutralizado afiadiendo cantidades traza de compuestos metalicos activos
en la(s) corriente(s) de alimentacion al primer reactor en el caso de un sistema de varios reactores en serie. Afiadiendo
una cantidad traza de compuesto metalico activo, se compensan o casi compensan la lixiviacion y nueva deposicion
de metal., manteniéndose eficazmente un numero constante de sitios activos en los catalizadores soélidos,
originandose una actividad constante del catalizador durante un tiempo largo del ciclo del catalizador. Se entiende que
el compuesto metalico soluble que se lixivia del catalizador solido en el primer reactor es una mezcla de diversas
especies de compuestos metalicos. Las especies de compuestos metalicos en la mezcla no son necesariamente
idénticas a las especies de compuestos metalicos que entran en el primer reactor. La lixiviacion y nueva deposicion
de metal en el segundo reactor se compensa de manera similar. En sistemas de varios reactores en paralelo, puede
ser necesario afadir una cantidad traza de compuesto metalico activo a todas las corrientes de alimentacion a la
primera zona de reaccion primaria. Por lo tanto, la reactivacion del catalizador (despolimerizacion in situ,
acondicionamiento de la superficie y nueva deposicién de metal) y adicion de una cantidad traza de metal activo,
seguida de nueva deposicion de metal puede compensar la lixiviacion de metal y deposicion de polimeros. La
reactivacion del catalizador se puede realizar en dos etapas: (1) despolimerizacion / acondicionamiento de la superficie
del catalizador y (2) nueva deposicion de componentes metalicos activos. El acondicionamiento del catalizador es
necesario para inmovilizar alcoxido de titanio sobre la superficie del soporte de silice. Un catalizador inmovilizado
nuevo o un catalizador reactivado pierden continuamente su actividad catalitica, originandose un tiempo del ciclo
inaceptablemente corto que es inadecuado para reactores comerciales grandes. La pérdida de la actividad original de
un catalizador a aproximadamente la mitad para la transesterificacion de un carbonato de dialquilo con fenol dura
aproximadamente 80-150 horas, que es claramente inadecuado para el funcionamiento continuo de reactores
comerciales. Afiadiendo cantidades traza de un compuesto soluble de un metal activo y realizando la reactivacion de
dos etapas, actualmente es posible prolongar la duracién del ciclo del catalizador y realizar varias veces la reactivacion
del catalizador para la produccion continua de diversos carbonatos organicos.

La despolimerizacion de un catalizador desactivado se puede realizar poniendo el catalizador en contacto in situ con
una corriente que contenga un compuesto hidroxilado o una mezcla de compuestos hidroxilados a una temperatura
de 102 a 316°C en algunas realizaciones y de 104 a 232°C en otras realizaciones, durante un periodo de tiempo de
aproximadamente 10 minutos a aproximadamente 50 horas en algunas realizaciones y de 30 minutos a 15 horas en
otras realizaciones. La despolimerizacion se puede realizar en fase de vapor, fase liquida, fase mixta, fase liquida
seguida de fase de vapor o en orden inverso. Los productos de la despolimerizacion pueden incluir fenol, alcohol,
diéxido de carbono, benceno polihidroxilado, carbonato de dialquilo, carbonato de fenilo y alquilo y compuestos mas
pesados.

Ejemplos de compuestos hidroxilados a usar para la despolimerizacion sobre un catalizador son alcoholes
(preferiblemente metanol o etanol), agua o una mezcla de estos compuestos. Si se usa carbonato de dimetilo como
uno de los materiales de alimentacion para producir carbonato de metilo y fenilo y carbonato de difenilo, se puede usar
para la despolimerizacion metanol o una mezcla de agua y metanol. Si se usa carbonato de dietilo como uno de los
materiales de alimentacion, se puede usar para la despolimerizaciéon una mezcla de agua y etanol. También se puede
usar una mezcla de metanol y etanol. Cuando se use agua en la despolimerizacion, el contenido de agua en la mezcla
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puede estar en el intervalo de mayor que cero a menor que 100% en peso en algunas realizaciones, de 10 ppm a 15%
en peso en otras realizaciones y de 15 ppm a 5% en peso en otras realizaciones. Una mezcla azeotrdpica de agua
(4% en peso) y etanol es muy eficaz para la despolimerizacion cuando se use carbonato de dietilo como uno de los
materiales de alimentacion. En algunas realizaciones, se puede preferir una mezcla de agua y alcohol a agua o alcohol
solos, que permite realizar el acondicionamiento de la superficie del catalizador durante la nueva deposicion del
componente del metal activo. Adicionalmente, una mezcla de agua y un alcohol puede ser mas eficaz para la
despolimerizacion y acondicionamiento de la superficie que agua o alcohol solos.

También se puede usar en la despolimerizacién un disolvente. Los disolventes utiles pueden incluir benceno, tolueno,
xilenos, pentano, hexano, octano, decano, tetrahidrofurano, éter, etc. o mezclas de dichos disolventes. La
concentracion de disolvente en una mezcla de despolimerizacion puede estar en el intervalo de 0 a aproximadamente
90% en peso.

El catalizador despolimerizado se puede secar para separar el exceso de agua presente en el catalizador y controlar
el numero de grupos hidroxilo presentes en la superficie, antes de la nueva deposicion de componente de metal activo.
El secado in situ se puede realizar a una temperatura de aproximadamente49 a aproximadamente 427°C en algunas
realizaciones y de65 a 316 en otras realizaciones, en una corriente de gas inerte, durante un periodo de tiempo de 15
minutos a 40 horas a presion ambiente o presién inferior a la atmosférica, antes de realizar la nueva deposiciéon de
componente de metal activo. Un acondicionamiento previo impropio de la superficie del catalizador puede originar una
recuperacion solo parcial de la actividad del catalizador. La técnica de despolimerizacion descrita en la presente
memoria se puede usar en cualquier proceso para la produccién de carbonatos aromaticos o cualquier reaccion en
que estén implicados carbonatos organicos como reaccionantes, productos o ambos.

La técnica de despolimerizacion descrita también puede ser Util para reacciones que produzcan carbonatos organicos
en presencia de un catalizador homogéneo, Para la regeneracion de un sistema de catalizador homogéneo, la solucién
de alcohol debe estar completamente seca, de modo que el contenido de agua no exceda de aproximadamente 0,01%
en peso. Por lo tanto, la técnica de regeneracion descrita en la presente memoria puede ser Util para cualquier proceso
que produzca carbonatos organicos.

La corriente que sale de un reactor durante la despolimerizaciéon puede contener una cantidad traza de componente
de un metal activo, dependiendo de cdmo se realice la despolimerizacién Esta corriente también puede contener,
como productos mayoritarios de la despolimerizacion, fenol, DEC, cantidades pequefias de fenetol, EPC y compuestos
mas pesados. Si se desea, se puede intentar recuperar de esta corriente componentes utiles, como fenol, etanol,
carbonato de alquilo y fenilo y DEC. , .

La nueva deposicion de componente de metal activo sobre un soporte despolimerizado y de superficie acondicionada
se puede realizar de manera similar a la inmovilizacién de un alcéxido metalico sobre un soporte, como se ha descrito
antes. La inmovilizacion del alcoxido de un metal sobre un soporte se puede realizar en una sola etapa o en varias
etapas. Un reactor que contenga catalizador reactivado esta ya preparado para entrar de nuevo en servicio.

La adicion de cantidades traza de componentes solubles de metal activo de catalizadores en la corriente de
alimentacion, como se ha descrito antes, puede originar un comportamiento estable del catalizador durante un tiempo
prolongado del ciclo. Como ejemplo, la transesterificacion de DEC con fenol se realizd6 en un reactor de flujo
ascendente, sin recirculacion, de lecho fijo con adicion de aproximadamente 45 a aproximadamente 60 ppm en peso
de Ti a la corriente de alimentacién. Hubo poco indicio de desactivacion del catalizador durante mas de 14 meses de
tiempo continuo en la corriente.

Como se ha descrito en la presente memoria, la adiciéon de una cantidad traza de compuestos de un metal activo
puede ser Util para la produccion comercial continua de diversos carbonatos o carbamatos organicos. Las reacciones
que producen carbonatos organicos se pueden realizar en un sistema de un solo reactor, varios reactores en serie 0
varios reactores en paralelo, segun dicte el sistema de la reaccion especifica- Por ejemplo, la reaccion se puede
realizar en un solo reactor de columna de destilacion catalitica o en varios reactores de columna de destilacion
catalitica en serie, en los que se coloca un catalizador sélido o dos catalizadores sdlidos diferentes. Opcionalmente,
para producir un carbonato organico también se pueden usar varios reactores de suspension en serie. La adicion de
una cantidad traza de componente de metal activo a una corriente de alimentacién puede ser a solo el primer reactor
de varios reactores en serie. La cantidad deseable de cantidad traza de componente de metal activo en la corriente
de alimentacion depende del metal activo especifico para componentes especificos de la alimentacion. En la
transesterificacion de carbonato de dialquilo con fenol, puede estar en el intervalo de aproximadamente 15 a
aproximadamente 400 ppm en algunas realizaciones y de aproximadamente 25 a aproximadamente 200 ppm en otras
realizaciones, dependiendo del metal. Por ejemplo, en una corriente de alimentacion compuesta de carbonato de
dietilo y fenol una cantidad deseable de Ti puede ser de aproximadamente 20 a aproximadamente 150 ppm en peso
en algunas realizaciones y de 30 a 100 ppm en peso en otras realizaciones. La cantidad de componente de metal
activo en la corriente de alimentacion es aproximadamente uno o dos 6rdenes de magnitud menor que la concentracion
de catalizador homogéneo en el medio de reaccion de técnicas anteriores.

La concentracion de Ti presente en la corriente que sale del reactor estd usualmente en el intervalo de
aproximadamente 20 a aproximadamente 100 ppm, dependiendo de la concentracién de metal activo en la corriente
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de alimentacion a un reactor. A este nivel, generalmente no es favorable recuperar de la corriente que sale del reactor
Ti para ser reciclado, aunque se puede elegir hacerlo. EI componente de metal activo presente en la corriente que
sale del reactor puede ser recuperado de corrientes de fondos pesados de la columna de recuperacién de DPC bruto
y convertido en compuesto organometalico soluble para ser reutilizado con carbonato organico o con una mezcla de
carbonato organico y alcohol a temperatura elevada. El compuesto organometalico recuperado puede ser un alcéxido
de un metal, un carbonato de alcoxialquilo y un metal, (sal metalica de un monoéster del acido carbénico) o una mezcla
de estos compuestos.

Para recuperar el componente de metal activo en la corriente del fondo de la columna de recuperaciéon de DPC en
forma de material sélido, la corriente residual pesada procedente de la columna de recuperacion de DPC puede ser
tratada con agua caliente o con una mezcla de agua y vapor de agua para precipitar el componente de metal en forma
de solido. En el caso de catalizadores solidos que contengan titanio, el titanio sélido precipitado en la fase acuosa se
separa del liquido usando métodos convencionales, como filtracion o centrifugacion. El sélido separado se convierte
en material soluble por tratamiento con una corriente liquida que contenga un carbonato de dialquilo o una mezcla de
carbonato de dialquilo y un alcohol a una temperatura de 121 a 343°C bajo presion durante un periodo de 10 minutos
a 80 horas en algunas realizaciones y de 20 minutos a 45 horas en otras realizaciones. La presion es suficientemente
alta para que el carbonato de dialquilo o una mezcla de alcohol y carbonato de dialquilo pueda existir, al menos
parcialmente, en forma liquida en un reactor, como un autoclave, un reactor, etc. Opcionalmente, la corriente liquida
puede contener un disolvente inerte, como benceno, tolueno, hexano, heptano, éter, etc. Ejemplos de corriente liquida
son mezclas de etanol y DEC o metanol y DMC. El contenido de carbonato de dialquilo en una mezcla de un alcohol
y carbonato de dialquilo puede estar en el intervalo de 0,1 a menos de 100% en peso.

Las reacciones que producen carbonatos o carbamatos organicos se pueden realizar en un solo reactor o en varios
reactores en serie en diversas disposiciones de los reactores con columnas de destilacién dispuestas adecuadamente
para la separacion de productos de la reaccién a un coste eficaz y para el reciclado de reaccionantes que no hayan
reaccionado. Alternativamente, las reacciones se pueden realizar en un solo reactor o en varios reactores en paralelo.
Los expertos en la técnica pueden concebir otras diversas disposiciones de reactores y columnas de destilacion.

Una reaccién se puede realizaren una sola columna de destilacién catalitica, en varias columnas de destilacion
catalitica en serie, en varios reactores fijos tubulares o de tipo de depdsito, en serie o en cualquier combinacion de
diferentes tipos de reactores. Cuando se usen tres columnas de destilacién catalitica para producir DPC, para la
transesterificacion se coloca un catalizador sélido en los dos primeros reactores en serie. El tercer reactor de la
columna de destilacién puede contener un catalizador sélido o alternativamente puede no contener ningun catalizador
soélido. La desproporcion en el tercer catalizador se puede realizar utilizando sélo catalizador soluble homogéneo
presente en el dio de reaccién-

Las reacciones realizadas en reactores tubulares tradicionales de lecho fijo se pueden realizar en modo de flujo
ascendente o de flujo descendente. Las reacciones que produzcan carbonato de alquilo y arilo, como EPC, y carbonato
de diario, como DPC, se pueden realizar, por ejemplo, en fase liquida pero también se pueden realizar en un sistema
de fase mixta en presencia de uno o mas catalizadores sélidos. Los dos reactores en serie para la transesterificacion
se pueden alternar periédicamente siendo el primer y segundo reactor para prolongar el tiempo del ciclo. El tercer
reactor para la desproporcion de EPC para producir DPC y DEC puede estar dispuesto en la mitad inferior de la
columna de recuperacion de fenol, que puede funcionar a presiones menores que la atmosférica. En realizaciones
seleccionadas, los procesos descritos en la presente memoria pueden ser Utiles para producir carbonato de difenilo
realizando la transesterificacion de carbonato de dietilo con fenol seguida de desproporcion de carbonato de etilo y
fenilo.

Una cantidad traza de un compuesto soluble de un metal activo, como titanato de etilo y fenilo o carbonato de etilo y
etoxititanio, o una mezcla de alcéxido de titanio y carbonato de alquilo y etoxititanio, por ejemplo, se puede anadir en
el medio liquido de reaccién alimentado a la primera zona de reaccién. Alternativamente, la desproporcién se puede
realizar en una columna de destilacién catalitica en la que se introduce en un punto apropiado de la seccidon media
superior de la columna la corriente de los fondos procedentes de una columna de recuperacion de fenol. La
desproporcién también se puede realizar en una columna de destilacion catalitica a la que se introduce directamente
la corriente de los fondos procedente de un reactor de transesterificacion sin separacion de fenol (el fenol puede ser
recuperado de la corriente de los fondos procedente de la columna de desproporcién de EPC). La primera zona de
reaccion puede incluir dos columnas de destilacion catalitica en serie o dos columnas de destilacion catalitica en
paralelo para la transesterificacion de DEC con fenol. La segunda zona de reaccion puede incluir un reactor de columna
de destilacion catalitica para la desproporcién de EPC a DPC y DEC. Se puede elegir DMC en lugar de DEC y MPC
en lugar de EPC. Los reactores de columna de destilacion catalitica para la primera zona de reaccion se pueden cargar
con uno o mas catalizadores sélidos, como alcoxido de titanio inmovilizado sobre un soporte de silice u 6xido de titanio
soportado sobre un soporte de silice.

En general, hay dos procesos alternativos para la produccion continua de carbonato de difenilo que se pueden usar,
en el caso en el que se usen mas de dos reactores.

En un primer proceso para la produccion continua de carbonato de difenilo, en diversas realizaciones puede haber
tres a siete reactores de columna de destilacion catalitica y en realizaciones seleccionadas tres a cuatro columnas de
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destilacién catalitica. De estos reactores de columna de destilacion catalitica, uno o mas pueden funcionar como
reactores de reserva para reemplazar el reactor menos activo de los diversos reactores en servicio. De los diversos
reactores de columna de destilacion, dos a seis reactores se pueden usar para producir principalmente EPC. Los
restantes reactores de columna de destilacion catalitica pueden funcionar como segunda zona de reaccion, en la que
se produce la desproporcién de EPC a DPC y DEC. DEC y por lo menos una porcion del fenol presentes en la corriente
procedente de la primera zona de reaccién se separan de la corriente pesada que sale de la primera zona de reaccién
antes de entrar en la segunda zona de reaccion. Alternativamente, se puede retrasar la separacion de fenol presente
en la corriente pesada que sale de la primera zona de reaccion hasta después de la desproporcion, dependiendo de
la concentracion de fenol en esa corriente. Como el catalizador en servicio envejece, se desactiva lentamente la
actividad del catalizador. Hay tres opciones diferentes para rotar los diversos reactores en serie en servicio durante la
produccion de carbonatos aromaticos y reactivacion del catalizador:

(1) rotacion ciclica de todos los reactores en orden secuencial después de un tiempo dado de servicio con el
reactor mas antiguo que deja el servicio de reactivacion del catalizador mientras entra en servicio un reactor
que tiene catalizador nuevo o reactivado como primer reactor en servicio de los diversos reactores en serie
(es decir, reactor nuevo — primer reactor, primer reactor — segundo reactor, segundo reactor — tercer reactor
y tercer reactor — reactivacion o sustitucion del catalizador), u opcionalmente poner en servicio un nuevo
reactor como primer reactor de los diversos reactores en serie, cuando el segundo reactor se cambia a primer
reactor (secuencia inversa a la presentada antes);

(2) los reactores se dividen en dos grupos de reactores de la primera zona de reaccion y de la segunda zona de
reaccion, teniendo cada grupo un reactor de reserva para rotacion entre servicio y sustitucion/reactivacion del
catalizador;

3) poner el reactor menos activo de los diversos reactores en serie fuera de servicio para la reactivacion del

catalizador, cuando sea necesario, poner en servicio un reactor de reserva (en el que el catalizador ha sido
ya reactivado) para sustituir al reactor fuera de servicio

En un proceso alternativo, se usan dos reactores en serie como reactores de la primera zona de reaccion. La secuencia
de los dos reactores se alterna periédicamente entre ser el primer reactor y el segundo reactor después de un periodo
de tiempo de servicio, por ejemplo, cada 6.000 horas. Esta rotacion se repite las veces que sea necesario. No hay
reactor de reserva para la segunda zona de reaccion. Este tipo de funcionamiento es posible debido a la adicion de
cantidades traza de compuestos de metal activo al primer reactor de los reactores en serie. El DEC y fenol presentes
en la corriente procedente de la primera zona de reaccién se separan por destilacion y después la corriente remanente
se somete a desproporcion de EPC para producir DPC en la segunda zona de reaccion. Hay dos maneras de realizar
la desproporcion:

(1) en el primer método, se realiza la desproporcion en presencia de un catalizador sélido en un reactor de lecho
fijo, como un reactor de destilacion catalitica. Hay un reactor de reserva para la sustitucion del reactor en
servicio. El catalizador desactivado se somete a la reactivacion catalitica antes descrita.

(2) en el segundo método, se realiza la desproporcion en un reactor de destilacion catalitica sin catalizador sélido
y no hay reactor de reserva. Las especies solubles de metal activo presentes en la corriente que sale de la
primera zona de reaccioén actuan como catalizador homogéneo para la reaccion de desproporcion.

Se entiende que la columna de destilacion catalitica en la que hay o no un catalizador sélido para la segunda zona de
reaccion, esta disefiada de modo que la seccidon media superior de la columna (seccion de recuperacion de fenol)
funciona principalmente destilando fenol presente en la mezcla de reaccién entrante procedente de la primera zona
de reaccion y la seccidon media inferior funciona principalmente realizando la desproporcion de EPC o MPC. En el
disefio de un proceso alternativo, la columna de recuperacion de fenol y la columna de destilacion catalitica estan
divididas en dos columnas, aunque se puede producir desproporcién en la seccién inferior de la columna de
recuperacion de fenol. Como se ha indicado antes, se puede retrasar la recuperacion de fenol hasta después de la
desproporcion, aunque algo de fenol se puede destilar en la columna de destilacion catalitica en forma de corriente de
vapor de cabeza junto con DEC. La columna de destilacion catalitica para la desproporcion puede funcionar a una
presién menor que la atmosférica.

La figura 1 es un diagrama de flujos simplificado que ilustra un proceso para la produccion continua de DPC con tres
columnas de destilacion catalitica segun realizaciones descritas en la presente memoria. Dos columnas de destilacion
catalitica en serie funcionan como primera zona de reaccién para la transesterificacion de DEC con fenol para producir
EPC y etanol en presencia de un catalizador soélido y una columna de destilacion catalitica funciona como segunda
zona de reaccion para la desproporcion de EPC para producir DPC y DEC.

La figura 1 ilustra un proceso para la produccion de DPC a partir de DEC y fenol segun realizaciones descritas en la
presente memoria. C1 y C2 son columnas de destilacion catalitica para realizar la transesterificacion, C3 es una
columna de recuperacion de etanol (columna de purga de fenetol), C5 es una columna de destilacion catalitica para
la desproporcién y recuperacion de fenol, C6 es una columna de recuperacion de EPC y C7 es una columna de
recuperacion de DPC.
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Las columnas C1 y C2 son columnas de destilacion catalitica en serie, en las que estan colocados dispositivos
estructurados de relleno en las zonas de reaccion R1 y R2 respectivamente. Los dispositivos de relleno estructurados
especialmente contienen un catalizador sélido. Se introducen las corrientes de alimentacion 1 y 4 que contienen
respectivamente fenol y DEC a una bandeja en la seccion superior de las columnas de destilacion catalitica C1 'y C2,
encima de las zonas de reaccion catalitica R1 y R2. La relacion molar de DEC a fenol en las corrientes de DEC nuevo
y fenol nuevo puede ser aproximadamente 1:2. Sin embargo, las relaciones molares de DEC a fenol en las zonas de
reaccion catalitica R1 y R2 se controlan para que sean de aproximadamente 12:12 aproximadamente 1:2,5 en algunas
realizaciones, de aproximadamente 10:1 a aproximadamente 1:2 en otras realizaciones y de aproximadamente 7:1 a
aproximadamente 1:1 en otras realizaciones-También se introduce un compuesto organometalico soluble a una
bandeja en la seccién superior de C1 a través de la tuberia 3. Por ejemplo, en el caso de un catalizador sélido que
contenga titanio en las zonas de reaccion R1y R2,, se puede introducir a la parte superior del reactor C1 de la primera
la columna de destilacién catalitica una solucion que contenga un compuesto soluble de titanio, como Ti(OEt)4x(OPh)y
(en la que x es 0, 1, 2, 3 0 4), o sales de titanio de monoésteres del acido carbdnico, como carbonatos de etilo y
etoxititanio, o mezclas de estos. El disolvente para la solucion del catalizador puede ser, por ejemplo, DEC, una
solucién mixta de DEC y fenol, una solucién mixta de DEC y etanol o una soluciéon mixta de DEC, etanol y fenol.

El caudal de la solucion del catalizador puede ser controlado de modo que la concentracién de titanio en la corriente
liquida de alimentacién encima del catalizador en el reactor de la primera columna sea de aproximadamente 22 a
aproximadamente 100 ppm en peso de metal activo (titanio en el ejemplo de soluciones de catalizador mencionadas
en el parrafo anterior) en algunas realizaciones y de aproximadamente 30 a aproximadamente 70 ppm en peso en
otras realizaciones.

Las corrientes de cabeza 6 y 14 de vapor procedentes de las columnas de destilacion catalitica C1 y C2 se envian a
una columna C3 de recuperacion de etanol por la tuberia 8. Esta corriente de cabeza también puede contener
cantidades menores de subproductos, como dietil éter, diéxido de carbono y una cantidad traza de fenol. El dietil éter
y el diéxido de carbono pueden ser separados como corriente 9 de vapor de cabeza, El etanol puede ser recuperado
de la columna C3 por una extraccion lateral de la columna C3 por la tuberia 10. La corriente 11 del fondo puede reciclar
DEC desde la columna C3 a los reactores de destilacion catalitica C1 y C2 por las tuberias 12 y 13 respectivamente.

La columna C1 puede funcionar de modo que la temperatura de la zona de reaccion catalitica R1 esté en el intervalo
de aproximadamente 160 a aproximadamente 210°C. La presién de cabeza en la columna C1 puede estar en el
intervalo de aproximadamente 2 bares absolutos a aproximadamente 4,8 bares absolutos. La corriente 7 del fondo
procedente de la primera columna C1 de destilacion catalitica puede ser introducida a la parte superior de la columna
C2 de destilacién catalitica, que puede funcionar de modo que la temperatura en la zona de reaccién catalitica pueda
estar en el intervalo de aproximadamente 162 a aproximadamente 216°C y la columna puede funcionar a una presion
de cabeza en el intervalo de inferior a la atmosférica (aproximadamente 1 bar), a aproximadamente 4,5 bares.
Opcionalmente, se pueden introducir a las columnas C1 y C2 por las tuberias 4a y 4b fracciones de corrientes de
reciclado o de DEC nuevo, respectivamente.

La concentracion de EPC se incrementa bajando platos en las columnas C1 y C2 de destilacion catalitica. Como en
los reactores de las columnas C1 y C2 se produce desproporcion de EPC a DPC, se incrementa también la
concentracion de DPC. La corriente 15 del fondo procedente del reactor de la columna de destilacién C2 se envia a la
columna C4 de recuperacion de DEC, donde se recupera DEC en la corriente 16 de vapor de cabeza. La columna C4
puede funcionar a una temperatura de aproximadamente 127 a aproximadamente 204°C a una presion de cabeza de
aproximadamente 0,3 a aproximadamente 1,5 bares. La corriente 16 puede ser introducida a la columna C3 de
recuperacion de etanol para separar DEC y fenol que puedan estar en la corriente 16, donde el DEC y fenol pueden
ser reciclados a las columnas C1'y C2 por las tuberias 11, 12y 13-

La corriente 16 de cabeza procedente de la columna C4 también puede contener DEC y cantidades pequefias de
fenetol, fenol y etanol. Se puede usar una corriente 18 de extraccion lateral de la columna C4 como corriente de purga
de fenetol, minimizando el aumento de la concentracion de fenetol en el sistema.

Las corrientes 17 del fondo de la columna C4 contiene especies de catalizador homogéneo que vienen de las columnas
C1y C2.Las corrientes 17 del fondo pueden ser introducidas en una posicion adecuada en la seccién superior de la
columna de destilacion C5. La columna C5 puede ser usada para desproporcionar EPC y opcionalmente puede
contener un catalizador heterogéneo en la zona de reaccion R3.

La columna C5 puede estar disefiada y funcionar para dos fines: separar fenol en la corriente 17 y el subproducto DEC
procedente de la desproporcion de EPC como corriente 19 de cabeza, y desproporcionar EPC para formar DPC. La
columna C5 funciona de modo que la temperatura de la zona R3 de reaccion catalitica homogénea esté e n el intervalo
de aproximadamente 165 a aproximadamente 210°C y la presion en la cabeza de la columna sea de aproximadamente
0,07 a aproximadamente 0,6 bares.

La corriente 19 de vapor de cabeza procedente de la columna C5 y que contiene DEC y fenol, puede ser reciclada a
las columnas C1 y C2 por las corrientes 20 y 21 respectivamente. La corriente 22 de residuos de destilacion de la
columna C5 (que contiene DPC, EPC no convertido, fenol, fenetol, compuestos pesados y Ti usado como catalizador
soluble) se introduce desde la columna C5 a la columna C6 de recuperacion de EPC, que puede funcionar a una
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temperatura de aproximadamente 168 a aproximadamente 213°C y a presiones menores que la atmosférica en el
intervalo de aproximadamente 0,03 a aproximadamente 0,55 bares.

La corriente 25 de residuos de destilacion de la columna de EPC se introduce en la columna C7 de recuperacion de
DPC como corriente 27 de extraccion lateral. La columna C7 de recuperacion de DPC funciona bajo un alto vacio (por
ejemplo, < 0,03 bares). La corriente de cabeza 26 puede ser combinada con la corriente 23 de cabeza de la columna
C6 de EPC y reciclada a la columna c% por la tuberia 24.

La corriente 28 de residuos de destilacion de la columna C7 de recuperacion de DPC, que contiene productos pesados
y catalizador soluble puede ser recuperada o desechada. Si se desea, cuando por ejemplo se usan, y alimentan al
reactor compuestos de titanio como catalizador, se puede recuperar el titanio usado como catalizador soluble [Ti(OEt)4]
o una mezcla de Ti(OEt)s y carbonatos de etilo y etoxititanio] para ser reciclado, como se ha descrito antes. Como
método de desechar, se puede enviar la corriente 28 a una refineria para recuperar Ti. De la corriente 22 se puede
recuperar DPC en trenes alternos de recuperacion y purificacion, que estan dentro de los conocimientos de los
expertos ordinarios en la técnica.

Alternativamente, como se ha mencionado antes, la desproporcion de EPC a DPC y DEC se puede realizar en
presencia de un catalizador sélido en la columna C5 de destilacion catalitica. Sin embargo, los catalizadores soélidos
se desactivan en la columna C5 mas rapidamente que catalizadores soélidos en la segunda columna C2 de destilacion
catalitica, como se ilustra en la figura 1.

Como se ha discutido antes, cuando la columna C5 incluye un catalizador sélido, se pueden usar diversa opciones
para mantener en funcionamiento ciclico los reactores de columnas de destilacién y mantener suficiente actividad
catalitica en el proceso. Se deben disponer tuberias y valvulas suficientes, no ilustradas, para permitir el
funcionamiento ciclico de los reactores, lo cual esta dentro de los conocimientos de los expertos en la técnica.

La figura 2 es un diagrama de flujos de un proceso alternativo, en el que numeros iguales representan partes iguales.
Hay un namero similar de columnas de destilacion catalitica para realizar la transesterificacion y desproporcion y de
columnas de separacion de material que en la figura 1. Sin embargo, una fraccion de la corriente 19 de cabeza de la
columna C5 de destilacion catalitica puede ser reciclada a la columna C4 de recuperacion de DEC por la tuberia 30.
El reciclaje por la tuberia 30 puede permitir asi un método alternativo para purgar fenetol.

La figura 3 ilustra el diagrama de flujos de otro proceso alternativo segun realizaciones descritas en la presente
memoria, similar a las figuras 1y 2, en el que numeros iguales representan partes iguales. La primera columna C1 de
destilacion catalitica funciona de manera mas o menos similar que los casos anteriores.(figuras 1 y 2). Sin embargo,
el funcionamiento de la segunda columna C2 de destilacion catalitica y la columna C4 de recuperacion de DEC
funcionan de manera diferente que casos anteriores. La columna C2 puede funcionar a una presién mayor y a una
presién menor que casos anteriores. La corriente 13 de reciclaje de DEC se introduce en el fondo de la columna C2.
Opcionalmente, también se puede introducir una parte de la corriente 4 de DEC nuevo en el fondo de la columna C2.
Debido al funcionamiento a una temperatura mayor y a una presién menor, la corriente 15 de residuos de destilacion
de la columna C2 contiene menos DEC. La corriente 14 de cabeza de la columna C2 contiene fenetol entre otros
componentes. La corriente 14 se puede introducir a la columna C4, en la que la corriente 17 de residuos de destilacion
de la columna C4 es la corriente de purga de fenetol.

Se puede preparar DPC extremadamente puro a partir de productos brutos de DPC producidos segun realizaciones
descritas en la presente memoria. EI DPC de alta pureza se puede producir por cristalizacién fraccionada usando
mezclas de hidrocarburos-éter, como mezclas de hexano-dietil éter. En algunas realizaciones, la Unica impureza
detectable distinta del fenol, en el producto purificado de DPC es xantona en una cantidad de hasta aproximadamente
0,5 ppm en peso. El fenol presente en el DPC purificado puede ser una cantidad traza, como de aproximadamente 5
a aproximadamente 17 ppm en peso. Andlisis traza de impurezas en el DPC producido segun realizaciones descritas
en la presente memoria indican que la pureza del DPC obtenido es mucho mayor que la del DPC que se pueda obtener
de vendedores comunes de productos quimicos de laboratorio.

Ejemplos

Con la excepcion del ejemplo 1, todas las reacciones de transesterificacion de DEC con fenol se realizaron en un
reactor de punto de ebullicion ascendente del flujo. Por lo tanto, en la zona de reaccion catalitica coexisten fases de
vapor y liquido. Las dimensiones del primer reactor de lecho fijo fueron 1,3 cm de diametro por 6,5 cm de longitud. El
reactor tenia zonas de calentamiento controladas por separado en la parte superior e inferior. El reactor de lecho fijo
estaba contado verticalmente. El volumen de catalizadores solidos fue 25 ml-.

Experimento comparativo 1

Se realizaron experimentos de transesterificacion de DEC con fenol en presencia de alcéxido de titano como
catalizador solido usando un reactor de autoclave de 50 ml con agitacion. Se cargo6 el autoclave con aproximadamente
35 ml de una mezcla de DEC/fenol dada en la tabla 1. Se sumergi6 el autoclave en un bafio de aceite para controlar
la temperatura de reaccién. Después de realizar la reaccion, el autoclave se retird del bafio de aceite y se enfrié con
agua fria. No se observé difenil éter en ninguna de las mezclas de reaccion. En la tabla 1 se indican los resultados de
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las reacciones

Tabla 1
Temperatura | Presién | Duracion Tipo de Cantidad Relacion Conversién | Selectividad
. catalizador de molar de fenol de EPCy
(°C) (bares) | (horas) catalizador DPC
DEC/PhOH (% en
(ppm en moles) (% en
peso) moles)
174 2,7 2 Etoxido de Ti 4.767 2,32 4,54 62,97
174 2,7 3 Etoxido de Ti 4.767 2,32 15,45 15,24
174 2,7 4 Etoxido de Ti 4.767 2,32 14,93 20,45
174 2,5 2 n-Butoxido de Ti 42 2,35 0,13 91,2
174 2,7 4 n-Butoxido de Ti 42 2,35 3,46 95,01

Cuando la concentraciéon de Ti en las soluciones de alimentacion fue 4.767 ppm en peso, la conversién maxima de
fenol después de aproximadamente 3 horas de tiempo de reaccién fue aproximadamente 15% con selectividad muy
baja (<20,5% en moles) de EPC y DPC. Cuando el tiempo de reaccion fue 2 horas, la conversion de fenol fue menor
que 5% vy la selectividad fue mejor, pero todavia baja (65% en moles).Cuando la concentracion del catalizador se
redujo a 43 ppm en peso de Ti, la selectividad fue mucho mejor pero la conversion fue baja.

Experimento comparativo 2

El objetivo de este experimento fue obtener datos experimentales del catalizador homogéneo como referencia para
comparar con los resultados de ejemplos segun realizaciones descritas en la presente memoria. No habia catalizador
sélido en el reactor. El espacio de 25 ml para un catalizador sélido en el reactor estaba vacio. Se pas6 a través del
flujo ascendente del reactor una mezcla de reaccion compuesta de 73,3% en peso de DEC y 26,7% en peso de fenol
(relacion molar DEC/PhOH = 2,19 en moles) que tenia diversas cantidades de Ti(OEt)s«(OPh)x (X = -2) bajo diversas
condiciones de 0 a 76%horas en la corriente y, después, de 1.362 horas en la corriente- La concentracion de Ti en la
mezcla de reaccion varié de 59 a 709 ppm en peso de Ti, como se muestra en la figura 4. El caudal fue 0,5 ml/min
durante la mayor parte del ensayo. En la tabla 2 se indica la historia del caudal de alimentacion.

Tabla 2
Transesterificacion
Tiempo en la corriente (horas) 0—333 333—354 354—426 421—362
Caudal de alimentacion (ml/min) 0,5 0,6 0,4 0,5

Se destild etanol en la mezcla de productos de la transesterificacion y se afiadié después DEC para ajustar la relacion

molar de DEC/PhOH a 21,6 afiadiendo DEC para preparar la alimentacion a la segunda transesterificacion. La
alimentacion a la segunda transesterificacion tenia aproximadamente 3,4% en peso de EPC, aproximadamente 250
ppm en peso de fenetol y aproximadamente 300 ppm en peso de DPC, de media. En la tabla 3 se indica la historia de
la concentracion de catalizador homogéneo en la segunda alimentacion de transesterificacion.

Tabla 3
Tiempo en la 768—834 | 834—930 | 930—1.026 | 1.026—1.098 | 1.098—1.194 | 1.194—1.266
corriente (horas)
Ti (ppm en peso) 188 113 174 197 300 220

Usando esas mezclas de alimentacion, se realizé la segunda transesterificacion en un tiempo de 768 a 1.266 horas
en la corriente. La conversion de fenol mostrada en la figura 4 para este periodo de tiempo es la conversion total
obtenida por la primera y segunda transesterificaciones.

El intervalo de las temperaturas de reaccion fue de 174 a 210°C como se indica en la figura 4. El intervalo de la presion
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en el reactor fue de aproximadamente 2,9 a aproximadamente 5,5 bares. Todas las reacciones se realizaron bajo
condiciones de ebullicion. Por lo tanto, la reaccion se realizd en un sistema de fase mixta (vapor y liquido). Las
temperaturas indicadas en la figura 4 son temperaturas del fondo del reactor.

Cuando la concentracion del catalizador en la mezcla de reacciéon es mayor que 118 ppm de Ti, hubo efectos negativos
del catalizador sobre la conversion de fenol. La causa de este efecto negativo no esta completamente aclarada pero
puede ser el efecto de dos grupos etoxi presentes en el catalizador de Ti. También, cuando la concentracion de Ti en
la alimentacion fue mayor que aproximadamente 300 ppm, hubo problemas de atasco en la tuberia de salida del
reactor debido a precipitacion e catalizador de Ti. Por lo tanto, se instalé un par de filtros en linea para resolver los
problemas de atasco. Cuando la concentracion de Ti fue 50 ppm, el efecto de la temperatura sobre la conversiéon de
fenol fue moderado, lo cual indica baja energia de activacion de transesterificacion de DEC con fenol. La conversion
maxima de fenol en la primera transesterificacion fue aproximadamente 11,3% en moles con 337 ppm de Ti a 204°C
y 4,5 bares. La maxima conversion de fenol en la segunda transesterificacion fue aproximadamente 14,5% en moles a 1

93°C y 2,9 bares con 188 ppm de Ti. El experimento también sugiere menor conversion en la fase liquida de reaccion
(410°C y 7,9 bares), como se suponia.

Experimento 3

Los objetivos de este experimento fueron determinar (1) la técnica de preparacion in situ de n-butoxido de titanio
inmovilizado sobre un soporte de gel de silice, (2) la técnica para la reactivacion del catalizador y (3) el comportamiento
de un reactor de lecho fijo y fase doble en la transesterificacion. La fase doble de vapor y liquido en la zona de reaccion
catalitica se cred hirviendo la mezcla de reaccion.

Se tratd 45,74 g de gel de silice granular (malla +8) con una solucién de hidréxido sédico (7,5 g de NaOH en 550 ml
de agua) a una temperatura de aproximadamente 42°Cdurante 7 minutos agitando a temperatura ambiente. Se lavo
el gel de silice, primero con agua y después con agua caliente (a aproximadamente 80°C) para separar cantidades
traza de sodio presentes en la silice. Se seco, bajo purga de nitrégeno, a 125°C durante 2 horas el gel de silice tratado
resultante y después a 300°C durante 2 horas. El soporte de gel de silice seco tenia 23 ppm en peso de Na. El soporte
de gel de silice tratado tenia las siguientes propiedades: 291 m?g de BET, 1.052 cm?®/g de volumen de poros y 16,3
nm de diametro medio de los poros.

Se cargo en el reactor 25 ml de soporte seco de gel de silice granular. Se preparé una solucién de n-butéxido de titanio
disolviendo 27 g de n-butdxido de titanio en 500 ml de tolueno seco. Se colocd en un recipiente la solucion de n-
butéxido de titanio. Después de circular durante 15 minutos la soluciéon de n-butéxido de titanio a través del flujo
ascendente del reactor a 15 mil/min y temperatura ambiente, se calentd el reactor a 168°C a una presion de
aproximadamente 5,5 bares. Se continué la circulacion a 168°C durante 4,5 horas y después se enfrié el reactor.
Después de drenar del reactor el exceso de solucion, el catalizador soportado se lavé durante 1,5 horas con tolueno
seco a 4 ml/min (flujo ascendente). El catalizador lavado se seco durante 2 horas a 168°C en 350 cm®min de gas
nitrégeno (flujo ascendente). Se realiz6é el ensayo de transesterificacion de DEC con fenol en el catalizador de n-
butéxido de titanio preparado in situ resultante injertado sobre el soporte granular de gel de silice.

Primer ciclo de transesterificacion: La transesterificacion de DEC con fenol se realizé en presencia del catalizador
solido preparado in situ en un reactor de lecho fijo a temperatura de ebullicion. Se pasé a través del flujo ascendente
del lecho del catalizador solido una mezcla de DEC y fenol (25,57% en peso de fenol y 74,43% en peso de DEC;
relacion molar de DEC(PhOH = 2,32) a 168°C, 2,4 bares y a un caudal de alimentacién de 0,2 ml/min. Este ensayo
constituyo el primer ciclo de transesterificacion y los resultados se ilustran en la figura 5. El catalizador alcanzé su
actividad maxima (12% de conversion de fenol) en aproximadamente 40 horas en la corriente. Después de
aproximadamente 80 horas de tiempo en la corriente, el catalizador perdié la mayor parte de su actividad. Este
catalizador desactivado se someti6 a una primera reactivacion de la forma siguiente:

Primera reactivacion del catalizador: La reactivacion del catalizador comprende dos etapas:
despolimerizacion/acondicionamiento de la superficie del catalizador y nueva deposicién de metal titanio activo sobre
el catalizador. Después de drenar el reactor, el catalizador se lavd con flujo ascendente tolueno seco (300 ml) a
temperatura ambiente y después se drené del reactor el tolueno. Se disolvié 0,19 g de n-butdxido de titanio en 2 litros
de una solucién de etanol preparada mezclando 400 ml de etanol en 1.700 ml de tolueno. La solucién de titanio se
paso durante 13,5 horas a través del reactor a un caudal ascendente de 2,2 ml/min a 168°C y 12 bares. Después de
drenar del reactor el exceso de solucion de titanio, se secd el catalizador durante 45 minutos a 168°C a presion
ambiente en flujo ascendente de nitrogeno de 200 cm®min. Se circuld a través del reactor una solucion de n-butoxido
de titanio (135 g de n-butdxido de titanio en 2 litros de tolueno) a un caudal ascendente de 15 ml/min a temperatura
ambiente durante20 minutos y después a 168°C y 10,7 bares durante 4 horas. Después de enfriar, se dreno del reactor
el exceso de solucion. El catalizador se lavo el catalizador durante 1,5 horas con un caudal ascendente de 4 ml/min.
El catalizador lavado se seco durante 2 horas a 168°C en un caudal ascendente de 300 cm®/min de nitrégeno gaseoso.
El catalizador reactivado se usé en un segundo ciclo de transesterificacion de la manera siguiente:

Segundo ciclo de transesterificacion: La transesterificacion se realizé de manera idéntica al primer ciclo. El resultado
se ilustra en la figura 5. El catalizador reactivado no se comporto tan bien como en el primer ciclo y el catalizador se

22



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

ES 2705007 T3

seco solo después de aproximadamente 40 horas en la corriente. Después se realizé6 una segunda reactivacion del
catalizador de la manera siguiente:

Segunda reactivacion del catalizador: Después de drenar el reactor, el catalizador se lavd en el reactor con tolueno
seco a un caudal ascendente de 10 ml/min de tolueno seco a temperatura ambiente durante 30 minutos y después se
drend del reactor el tolueno. El catalizador se sec6 en el reactor durante 1 hora a 168°C en un caudal ascendente de
250 cm®/min de nitrégeno gaseoso. Se paso a través del reactor durante 12,1 horas una solucion preparada mezclando
8 ml de agua, 500 ml de etanol y 1.100 ml de tolueno a un caudal ascendente de 2,2 ml/min a 168°C y 12 bares.
Después de drenar del reactor el exceso de solucion, el catalizador se secé durante 1 hora a 168°C a presiéon ambiente
en un caudal ascendente de 200 cm3®min de nitrogeno. Se circul6 a través del reactor una solucion de n-butdxido de
titanio (135 g de n-butdxido de titanio en 2 litros de tolueno) a un caudal ascendente de 15 ml/min a temperatura
ambiente durante 20 minutos y después a 168°C y 10,7 bares durante 6 horas. Después de enfriar, se drend del
reactor el exceso de solucion de titanio. El catalizador se lavé durante 1,5 horas con un caudal ascendente de 4 ml/min.
El catalizador lavado se seco durante 2 horas a 168°C en un caudal ascendente de 300 cm®/min de nitrogeno gaseoso.
El catalizador reactivado se usé en un tercer ciclo de transesterificacion de la manera siguiente.

Tercer ciclo de transesterificacion: La transesterificacion se realizé de manera idéntica al primer ciclo. El resultado se
ilustra en la figura 5. El catalizador reactivado se comport6 tan bien como el catalizador en el primer ciclo. Sin embargo,
el catalizador se secé después de aproximadamente 90 horas en la corriente.

El catalizador desactivado se sometio en el reactor a dos reactivaciones mas bajo condiciones similares y después a
dos transestericaciones mas, con resultados idénticos. Después del quinto ciclo de reacciones de transesterificacion,
se sometio el catalizador a una quinta reactivacion de la manera siguiente. A continuacion se describe la historia de la
tercera a quinta reactivaciones.

Tercera reactivacion del catalizador: Después de drenar todo el material sobrante del tercer ciclo de transesterificacion,
el catalizador se lavo en el reactor durante 1 hora con tolueno seco a un caudal ascendente de 10 ml/min a temperatura
ambiente y después se drend del reactor el exceso de tolueno. El catalizador se secé en el reactor durante 1 hora a
157°C en un caudal ascendente de 250 cm®min de nitrégeno gaseoso. Se pasoé a través del reactor durante 12,1
horas una solucién preparada mezclando 8 ml de agua, 500 ml de etanol y 1.100 ml de tolueno a un caudal ascendente
de 2,2 ml/min a 168°C y 12 bares. Después de drenar del reactor el exceso de solucion, el catalizador se secé durante
1 hora a 149°C a presion ambiente en un caudal ascendente de 200 cm®min de nitrégeno. Se circul6 a través del
reactor una solucion de n-butéxido de titanio (135 g de n-butdxido de titanio en 2 litros de tolueno) a un caudal
ascendente de 15 ml/min a temperatura ambiente durante 20 minutos y después a 157°C y 7,2 bares durante 6 horas.
Después de enfriar, se drend del reactor el exceso de solucién. El catalizador se lavé durante 1,5 horas con un caudal
ascendente de 4 ml/min de tolueno. El catalizador lavado se seco durante 2 horas a 163°C en un caudal ascendente
de 300 cm®min de nitrégeno.

El catalizador reactivado se sometié a la cuarta transesterificacion- EI comportamiento del catalizador reactivado fue
similar al del segundo ciclo de transesterificacion. En la figura 5 no se ilustra el resultado.

Cuarta reactivacion del catalizador: Después de drenar todo el material sobrante del cuarto ciclo de transesterificacion,
el catalizador se lavo en el reactor durante 1 hora con tolueno seco a un caudal ascendente de 10 ml/min a temperatura
ambiente y después se drend del reactor el exceso de tolueno. El catalizador se seco en el reactor durante 1 hora a
157°C en un caudal ascendente de 250 cm®min de nitrégeno gaseoso. Se pasoé a través del reactor durante 12,1
horas una solucién preparada mezclando 8 ml de agua, 500 ml de etanol y 1.100 ml de tolueno a un caudal ascendente
de 2,2ml/mina 157°Cy 2,7 bares. Después de drenar del reactor el exceso de solucion, el catalizador se secé durante
1 hora a 149°C a presion ambiente en un caudal ascendente de 200 cm®min de nitrégeno. Se circul6 a través del
reactor una solucion de n-butéxido de titanio (135 g de n-butdxido de titanio en 2 litros de tolueno) a un caudal
ascendente de 15 ml/min a temperatura ambiente durante 20 minutos y después a 157°C y 7,2 bares durante 6 horas.
Después de enfriar, se drend del reactor el exceso de solucion. El catalizador se lavé durante 1,5 horas en un caudal
ascendente de 4 ml/min de tolueno. El catalizador lavado se secé durante 2 horas a 163°C en un caudal ascendente
de 300 cm®/min de nitrégeno. El catalizador reactivado se us6 después en un quinto ciclo de transesterificacion. El
comportamiento del catalizador fue similar al tercer ciclo de transesterificacion. En la figura 5 no se muestra el
resultado.

Quinta reactivacion del catalizador. Después de drenar material del reactor, el catalizador se lavo en el reactor durante
1 hora con un caudal ascendente de 10 ml/min de tolueno seco a temperatura ambiente y después se drend del reactor
el exceso de tolueno. El catalizador se secé en el reactor durante 1 hora a 124°C en un caudal ascendente de 250
cm3/min de nitrogeno gaseoso. Se paso a través del reactor durante 6 horas agua a un caudal descendente de 0,3
mi/min a 152-154°C y presion ambiente.

El catalizador tratado en el reactor con vapor de agua se secé durante 1 hora y 20 minutos a 146-149°C con un caudal
descendente de 100 cm®/min de nitrégeno. Se circulo a través del reactor una solucion de n-butdxido de titanio (135 g
de n-butdxido de titanio en 1.600 ml de tolueno) a un caudal ascendente de 15 ml/min a temperatura ambiente durante
20 minutos y después a 127°C y 3,1 bares durante 6 horas. Después de enfriar, se drend del reactor el exceso de
solucién. El catalizador se lavd durante 1,5 horas con un caudal ascendente de 4 ml/min de tolueno. El catalizador
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lavado se sometio después a una sexta transesterificacion de la manera siguiente.
Sexto ciclo de transesterificacion

La transesterificacion se realizé de manera idéntica al primer ciclo. En la figura 5 se ilustra el resultado. El catalizador
reactivado se comporté tan bien como en el primer ciclo. Interesantemente, el catalizador se desactivé a una velocidad
menor.

Los experimentos antes descritos demuestran que es posible reactivar alcéxido de titanio usado como catalizador
inmovilizado sobre un soporte de gel de silice inmovilizado in situ sobre un soporte de gel de silice. Sin embargo, la
duracion del ciclo del catalizador puede ser demasiado corta para practicar esta tecnologia en reactores comerciales
grandes para la produccion continua de carbonatos aromaticos.

Experimento 4

El objetivo de este experimento fue demostrar la duracién prolongada del ciclo del catalizador obtenible afiadiendo
una cantidad traza (42 ppm en peso de Ti) de un compuesto soluble de Ti (n-butéxido de titanio) en la corriente de
alimentacion. El catalizador desactivado procedente del sexto ciclo de transesterificacién en el experimento 3 se
sometié de nuevo a una séptima reactivacion del catalizado de la manera siguiente. Después de drenar reactor del
catalizador, el catalizador se lavé durante 1 hora en el reactor con un caudal ascendente de 10 ml/min de tolueno seco
a temperatura ambiente y después se dreno del reactor el exceso de tolueno. El catalizador se secé en el reactor
durante 1 hora a 124°C en una corriente ascendente de 250 cm®min de nitrégeno gaseoso. Se pasoé a través del
reactor durante 6 horas una solucion mixta de agua (4% en peso) en etanol a un caudal descendente de1,4 ml/min y
presiéon ambiente. El catalizador se secé en el reactor a 154°C durante 1 hora y 25 minutos con un flujo descendente
de nitrégeno gaseoso de 150 cm?min. Se paso a través del reactor una solucion de n-butoxido de titanio (67,5 g de
n-butéxido de titanio en 800 ml de tolueno a un caudal ascendente de 15 ml/min a temperatura ambiente durante 20
minutos y después durante 6 horas a 127°C y 3,4 bares. Después de enfriar, se drend del reactor el exceso de solucion.
El catalizador se lavé durante1,5 horas con una corriente ascendente de 4 ml/min de tolueno. El catalizador lavado se
secoO durante 2 horas a 138°C en una corriente ascendente de nitrégeno gaseoso de 300 cm®min. El catalizador
reactivado se sometio al séptimo ciclo de transesterificacion de la manera siguiente.

El séptimo ciclo de transesterificacion se realizé afiadiendo una cantidad traza (42 ppm en peso de Ti) de n-butdxido
de titanio en la corriente de alimentacion bajo diversas condiciones de vacio. En este experimento se usaron dos
mezclas de alimentacion diferentes. Durante las primeras 593 horas se us6 una solucién de 19,73% en peso de fenol
y 80,27% en peso de DEC (relacion molar de DEC/PhOH = 3,24), seguida de una mezcla de 25,83% en peso de fenol
y 74,17% en peso de DEC (relacién molar de DEC/PhOH = 2,29) durante el resto del ensayo hasta completar 749
horas en la corriente. El n-butéxido de titano se mezclé con las soluciones de alimentacion mezcladas previamente de
DEC/PhOH. Los caudales fueron 0,2 mil/min durante las primeras 353 horas en la corriente, 0,3 ml/min durante 353 a
401 horas en la corriente y después 0,2 ml/min hasta el final del ensayo. Los analisis de las muestras de productos
tomadas a diversos tiempos en la corriente indicaron 21 ppm de Ti a las 48 horas, 44 ppm de Ti a las 305 horas, 44
ppm de Ti a las 449 horas, 31 ppm de Ti a las 491 horas, 51 ppm de Ti a las 593 horas, 51 ppm de Ti a las 713 horas
y 31ppm de Ti a las 749 horas. En la figura 6 se ilustra el resultado de este experimento. Las temperaturas indicadas
en la figura 6 son lecturas de la temperatura en el fondo del lecho del catalizador. Las lecturas de las temperaturas en
la parte superior del lecho del catalizador fueron usualmente1,5-3°C menores que la temperatura del fondo del reactor,
de la concentracion de etanol en la corriente de producto, que indica vaporizacion de etanol en la seccién superior del
lecho del catalizador. Son evidentes temperaturas menores del efluente del reactor en la parte superior del lecho del
catalizador si las concentraciones de etanol en el producto son mayores que aproximadamente 1,2% en peso. El
fenetol fue el unico subproducto detectable. La selectividad del fenetol, basada en fenol, fue menor que 0,3% en moles.

Como se muestra en la figura 6, no hubo desactivacion del catalizador durante todo el tiempo del ensayo (749 horas),
demostrandose exitosamente que la duracion del ciclo del catalizador podria alargarse desde menos de 80 horas
hasta 749 horas o mas afiadiendo 42 ppm en peso de compuesto de Ti a la corriente de alimentacion.

Se analizé el catalizador presente en el catalizador al final del ensayo y principalmente fueron granulos amarillos con
algunos granulos de color pardo oscuro. El analisis del catalizador gastado indicé 0,55% en peso de Ti en el
catalizador. Este fue un descubrimiento sorprendente-

Experimento 5

Los objetivos de este experimento fueron demostrar (1) la necesidad de preformar el catalizador antes de realizar
reacciones, (2) reactivacion del catalizador, (3) prolongar el tiempo del ciclo del catalizador y (4) la necesidad de
controlar el contenido de agua (menos de aproximadamente 650 ppm en peso) en la alimentacion. En este
experimento, se usaron granulos de 6xido de silicio para preparar el soporte sobre el que injertd n-butdxido de titanio.

Para preparar un catalizador inmovilizado de n-butdxido de titanio se usé un soporte formado por granulos de 6xido
de silicio (0,3 cm, 555 ppm en peso de Na y 2.500 ppm en peso de Al, BET de 280 m?g y PV de cm¥g. Se traté 100
g de granulos de 6xido de silicio a aproximadamente 52°C durante 5 minutos, con agitacion, con una soluciéon de
hidroxido sédico (10 g de NaOH en 570 ml de agua). La silice se lavo a fondo con agua fria y después con agua
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caliente (aproximadamente 80°C) para separar cantidades traza de sodio sobre la silice. La silice tratada se sec6 en
una estufa a vacio, primero a temperatura ambiente, después a 130°C durante 1,5 horas y finalmente a 150°C durante
1 hora. La silice seca soporte tenia 150 ppm en peso de Na. La silice soporte preparada tenia las siguientes
propiedades: 252 m?/g de BET, 1.035 cm?®/g de volumen de poros y 15,7 mm de diametro medio de poros.

Se cargd en el reactor 25 ml de granulos secos de 6xido de silicio (9,72 g). Se llend un recipiente para la solucion del
catalizador con una solucion de n-butdxido de titanio preparada disolviendo 135 g de n-butodxido de titanio en 1.600 ml
de tolueno. Se circul6 a través del reactor, con flujo ascendente, esta solucién del catalizador a un caudal de 15 mil/min
a temperatura ambiente durante 20 minutos y después a 135°C y 3,4 bares durante 6 horas. Después de enfriar, se
drend del reactor el exceso de solucion del catalizador y después el catalizador preparado in situ se lavo con un flujo
ascendente de tolueno a temperatura ambiente a un caudal de 4 ml/min durante 1,5 horas. Después de drenar del
reactor el exceso de tolueno, se seco el catalizador a 138°C durante 2 horas en una corriente ascendente de nitrégeno
gaseoso de 350 cm®min. El catalizador resultante se us6 en un primer ciclo de transesterificacion de la manera
siguiente.

Primer ciclo de esterificacion: El primer ciclo de transesterificacion se realizé sin inyectar especies solubles de titanio
en la corriente de alimentacion, bajo condiciones de reaccion en ebullicion a 168°C y 2,4 bares con un caudal
ascendente de 0,2 ml/min-La composicién de la alimentacion fue 26,07% en peso de fenol y 73,93% en peso de DEC
(relacion molar de DEC/fenol = 2,56). En la figura 7 se ilustra el resultado. El catalizador se desactivé durante el tiempo
que estuvo en la corriente. Después de aproximadamente 100 horas en la corriente, el catalizador tenia actividad baja.

Primera reactivacion del catalizador: Después de drenar material del reactor, se lavd el catalizador presente en el
reactor con una corriente ascendente de 10 ml/min de tolueno seco a temperatura ambiente durante 1 hora y después
se drend del reactor el exceso de tolueno. El catalizador presente en el reactor se secé durante 1 hora a 124°C en
una corriente ascendente de nitrégeno gaseoso. Se paso a través del reactor durante 6 horas una solucion de agua
(4% en peso) y etanol a un caudal ascendente de 2,2 ml/min a 154°C y presion ambiente. El catalizador se seco a
154°C durante 1 hora y 25 minutos en una corriente ascendente de nitrégeno de 150 cm®min. Se circuld a través del
reactor una solucion de n-butéxido de titanio (67,5 g de n-butdxido de titanio en 800 ml de tolueno) a un caudal
ascendente de 15 ml/min a temperatura ambiente durante 20 minutos y después a134°C 1 3,4 bares durante 6 horas.
Después de enfriar, se drené del reactor el exceso de solucion. El catalizador se lavé durante 1,5 horas con una
corriente ascendente de tolueno de 4 ml/min. El catalizador lavado se sec6 a 138°C durante 2 horas en una corriente
ascendente de nitrogeno gaseoso de 300 cm®/min y se usé en un segundo ciclo de la reaccion de transesterificacion.

Segundo ciclo de transesterificacion: el catalizador reactivado se sometié al segundo ciclo de transesterificacion con
misma solucion de alimentacion en condiciones idénticas a las del primer ciclo de transesterificacion. En la figura 7 se
ilustra el resultado. Se obtuvieron resultados similares a los del primer ciclo de transesterificacion.

Segunda reactivacion del catalizador: La segunda reactivacion del catalizador se realiz6 de manera idéntica a la
primera reactivacion del catalizador.

Tercer ciclo de transesterificacion: El catalizador reactivado obtenido en la segunda reactivacion del catalizador se
sometié a un tercer ciclo de transesterificacion con especies solubles de titanio afiadidas a la misma solucién de
alimentaciéon en condiciones idénticas a las del primer ciclo de transesterificacion. En la figura 7 se ilustran los
resultados del tercer ciclo de transesterificacion, Se obtuvo un resultado similar al del primer ciclo de
transesterificacion, pero el catalizador conservd una actividad estable durante un periodo prolongado de tiempo. El
analisis de trazas de una muestra tomada después de 270 horas en la corriente indicé 47 ppm en peso de Ti. Después
de tomar la muestra después de estar 270 horas en la corriente, se volvié a llenar el depdsito de alimentacion.
Desafortunadamente, la alimentacion se enturbié cuando se mezclé con n-butéxido de titanio. Se cree que la turbiedad
la origin6 un contenido inesperadamente mayor de agua en la solucién de alimentacion que las soluciones de
alimentacion anteriores. La actividad del catalizador disminuyé rapidamente con esta nueva solucién de alimentacion.
El analisis traza del producto compuesto con esta nueva alimentacién indicé 9 ppm en peso de Ti. Se descubrié que
el contenido de agua en la corriente de alimentacion se debia mantener en menos de aproximadamente 650 ppm en
peso.

Ensayo en blanco (sin realizar inmovilizacion del alcéxido de titanio usado como catalizador): Se cargé el mismo
reactor con 25 ml (9,54 g) soportes de granulos de 6xido de silicio preparados tratando, con agitacion, granulos de
oxido de silicio con una solucién de hidréxido sédico (10 g de NaOH en 570 ml de agua) a aproximadamente 52°C
durante 5 minutos. La silice se lavd a fondo con agua fria y después con agua caliente (a aproximadamente 80°C)
para separar cantidades traza de sodio en la silice. La silice tratada se secd en una estufa de vacio, primero a
temperatura ambiente, después a 130°C durante 1,5 horas y finalmente a 150°C durante 1 hora. No se injertd
catalizador en el soporte. La reaccion de transesterificacion se realizd con 42 ppm en peso de Ti en la misma
composicion de alimentacion antes indicada, bajo condiciones idénticas (bajo condiciones de reaccion en ebullicion)
de 168°C y 2,4 bares con un caudal ascendente de alimentacion de 0,2 ml/min, en el que la composicion de
alimentacion contenia 26,07% en peso de fenol y 73,93% en peso de DEC (relacion molar de DEC/fenol = 2,56). En
la figura 7 se ilustran los resultados. La conversion de fenol fue menos de 2% en todo el ensayo.

Este experimento de la serie (experimento 5) demuestra exitosamente que es posible reactivar catalizador desactivado

25



10

15

20

25

30

35

40

45

ES 2705007 T3

y prolongar el tiempo del ciclo del catalizador a mas de 250 horas. El ensayo en blanco demuestra claramente que es
necesario preparar €l catalizador antes de realizar la transesterificacion. Alternativamente, se puede elegir iniciar la
transesterificacion con un alcéxido de titanio injertado preparado como catalizador fuera del reactor. Este experimento
indica también que puede ser necesario controlar el contenido de agua en la alimentacion a menos de
aproximadamente 650 ppm en peso para conservar una actividad constante del catalizador.

Experimento 6

El objetivo de este experimento fue demostrar la produccion continua de carbonatos aromaticos en varios reactores
en serie en presencia de un catalizador de 6xido de titanio soportado sobre un soporte de silice. Se traté durante 7
minutos a temperatura ambiente, con agitacion, el mismo gel de silice granular (40, 7 g) del experimento 3.con una
solucion de hidréxido sédico (0,86 g de NaOH en 500 ml de agua. Se lavo a fondo el gel de silice, primero con agua
fria y después con agua caliente (a aproximadamente 80°C para separar cantidades traza de sodio sobre la silice. El
gel de silice tratada se secé a 140°C durante 2 horas, después a 345°C durante 3 horas y finalmente a 375°C durante
2 horas. Se impregné 30 ml (10,99 g) con una solucidon de n-butéxido de titanio preparada disolviendo 6,71 g de n-
butéxido de titanio en 80 ml de tolueno seco. El soporte de gel de silice impregnado se calciné a 500°C durante 3
horas. El contenido de titanio en el catalizador de éxido de titanio soportado sobre silice fue 6,48% en peso de Ti,
basado en la cantidad de n-butéxido de titanio usado. Se cargé en el reactor 25 ml (9,8 g) de catalizador de 6xido de
titanio soportado sobre silice. Se realizd la transesterificacion de DEC con fenol bajo diversas condiciones. Las
alimentaciones de 0 a 308 horas de tiempo en la corriente fueron dos mezclas diferentes de DEC y fenol. Se usaron
estas alimentaciones para realizar la primera transesterificacion de DEC con fenol. El contenido de titanio en las
soluciones de alimentacion de DEC/PhOH (de 0 a 308 horas de tiempo en la corriente) fue 59 ppm en peso de Ti,
preparadas mezclando una solucidon de material de Ti(OEt)4.(OPh)x (en la que x = -2). La solucién de Ti(OEt)4x(OPh)y
se preparé mezclando una cantidad apropiada de tetraetdxido de titanio en una solucién de DEC y fenol (PhOH) (25%
en peso) a una temperatura de 120 a 125°C durante aproximadamente 3 horas. Las alimentaciones de 308 a 986
horas de tiempo en la corriente se prepararon destilando etanol de los productos compuestos de la primera
transesterificacion. Se usaron estas alimentaciones para realizar segundas transesterificaciones, que son equivalentes
a las reacciones en el segundo de los reactores en serie o en algunos platos por debajo del punto de alimentacién de
una columna de destilacién catalitica de varios platos. Las alimentaciones de 986 a 1.136 de tiempo en la corriente se
prepararon destilando etanol de los productos compuestos procedentes de la segunda transesterificacion. Se usaron
estas alimentaciones para realizar terceras transesterificaciones. En las alimentaciones para la segunda o la tercera
transesterificacion no se usé componente soluble de catalizador de titanio. Las composiciones de alimentacion se
relacionan en la tabla 4. La transesterificacion se realizé a 185°C, 2,9 bares y un caudal de 0,24 ml/min. En la figura 8
se ilustra el resultado de este experimento. En la figura 8 la conversion de fenol es la conversion total de la primera a
la tercera transesterificacion. No hubo indicios de desactivacion del catalizador durante el ensayo (1.362 horas de
funcionamiento continuo). El examen del catalizador recuperado del reactor al final del ensayo indic6é poca deposicion
de polimeros pesados. El analisis del catalizador indico 2,3% en peso de Ti, que indica aproximadamente 58% de
pérdida de Ti debida a lixiviacién en la corriente de producto. El analisis traza de Ti en las corrientes de producto
tomadas a 686, 887 1.293 horas en la corriente indic6 75, 57 y 78 ppm en peso de Ti, respectivamente.

El resultado de este experimento demostré claramente la produccién continua de carbonatos organicos usando varios
reactores en serie con tiempo prolongado del ciclo del catalizador afiadiendo una cantidad traza de un compuesto
soluble de Ti en la corriente de alimentacion. También, este experimento puede sugerir pueden no ser necesarias
cantidades grandes de 6xido de titanio sobre el catalizador, porque cualquier exceso de cantidad de 6xido de titanio
puede ser eliminado por lavado por formar compuestos organicos solubles de titanio. El tiempo del ciclo del catalizador
es mas que suficiente para el tiempo requerido para la reactivaciéon del catalizador. La selectividad combinada de EPC
y DPC fue de aproximadamente 98 a aproximadamente 93% en moles, basada en el fenol convertido y dependiendo
de las condiciones del ensayo.

Tabla 4
Corriente de producto (% en peso)
Tiempo en la Relacién molar EPC en la alimentacién EPC DPC
corriente (horas) | DEC/PhOH)en la
alimentacion (% en peso)

0-86 2,2 0 55 0,14
86-308 2,4 0 5,7-6,2 0,19-0,20
308-746 1,71 5,86 9,2-9,7 0,44-0,48

(Primera transesterificacion)
746-986 1,89 5,51 8,8-9,4 0,44-0,47
(Primera transesterificacion)
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986-1.173 1,534 10,28 12-12,6 0,38-0,4
(Segunda transesterificacion)

1.173-1.362 1,69 10,3 12,2-12,8 0,74-0,78
(Segunda transesterificacion

185°C, 2,9 bares, 0,24 ml/min de cauda de alimentacion y 25 ml (9,8 g) de catalizador

Experimento 7

El objetivo de este experimento fue demostrar la produccion continua de carbonatos aromaticos en varios reactores
en serie realizando la transesterificacion de DEC con fenol en presencia de un catalizador de etéxido de titanio
inmovilizado sobre un soporte de silice.

Este experimento consiste en dos partes: En el experimento 7A se la inmovilizacion de etdxido de Ti sobre un soporte
de gel de silice se realizd antes realizar la transesterificacion. La alimentacion contenia diversas cantidades del
compuesto soluble Ti(OEt)sx(OPh)y (en el que x =-2). En el experimento 7B, el espacio de 25 ml en el reactor se cargd
con 25 ml del soporte de gel de silice y se realizé la transesterificacion sin injertar tetraetéxido de Ti en el soporte de
silice.

Experimento 7A

El soporte usado para la preparacion in situ del catalizador fueron esferas de gel de silice conformadas esféricamente
(1,7-4 mm de diametro). Este soporte de gel de silice tenia aproximadamente 6 grupos hidroxilo por mm?, 6,48 mm de
diametro medio de poros y aproximadamente 0,58 g/ml de SBD. Se cargd en el reactor el soporte de gel de silice (25
ml; 14-46 g. Se circul6 a través del reactor una solucion de etéxido de titanio (42,25 g de etdxido de titanio en 8oo ml
de tolueno) a un caudal ascendente de 15 ml/min a temperatura ambiente durante 20 minutos y después a 135° y 3,4
bares durante 6 horas para injertar etéxido de titanio sobre el soporte de gel de silice. Después de enfriar, se drend el
exceso de solucion en el sistema y después se lavo el catalizador con tolueno a 4 ml/min durante 1,5 horas. El
catalizador lavado se seco a 138°C durante 2 horas en una corriente de nitrogeno gaseoso de 300 cm3/min.

Se realizaron reacciones que producen EPC y DPC a diversas condiciones. En las figuras 9A y 9B se ilustra el
resultado. Todas las reacciones de la primera transesterificacion se realizaron con 59 ppm de Ti en forma de etdxido
de Ti anadido en la corriente de alimentacion, excepto el periodo de 709 a 799 horas en la corriente, en las que se
afiadio 151 ppm de Ti. Se empezo el ensayo a 185°C, 2,9 bares y 0,24 ml/min en la primera esterificacion. Después
de las primeras 50 horas en la corriente, se bajo lentamente la temperatura a 1174°C y se incremento lentamente el
caudal de alimentacion a 0,5 ml/min en las siguientes 96 horas en la corriente. Después, se realizaron la primera y
segunda transesterficaciones en las condiciones de 174°C, 2,9 bares y 0,5 ml/min. Destilando etanol de los productos
compuestos procedentes de la primera, segunda y tercera transesterificaciones, se prepararon las mezclas de
alimentacion para la segunda, tercera y cuarta transesterificaciones. En un tiempo de 973 a 1.064 horas en la corriente,
se realiz6 una reaccion mixta de transesterificacion y desproporcion a 174°C, 2,4 bares y un caudal de alimentacion
de 0,5 ml/min. La composicion de la alimentacion para la reaccion fue 18,553% de DEC, 0,108% de carbonato de etilo
y butilo, 0,283% de fenetol, 0,182% de un producto desconocido, 57,508% de fenol, 22,03% de EPC, 0,054% de
carbonato de metilo y p-fenoxifenilo y 1,282% de DPC (porcentajes en peso). El resultado indica que la reaccion
mayoritaria es la desproporcion. Pero el andlisis de los datos sugiere también la necesidad de separar DEC de la
alimentacion para la desproporcion. En la figura 9A, la segunda transesterificacion se realizé a 174°C, 2,4 bares y 0,5
ml/min, variando la concentracién de Ti en la alimentacién de 44 a 69 ppm en peso de Ti. En la figura 9B, la segunda
transesterificacion se realizdé a 174°C, 2,9 bares y 0,5 ml/min, variando la concentracion de Ti en la alimentacion de
45 a 75 ppm en peso de Ti. La tercera transesterificacion se realizé a 174°C, 2,5 bares y 0,5 ml/min, variando la
concentracion de Ti en la alimentacion de 52 a 74 ppm en peso de Ti. La cuarta transesterificacion se realizé a 174°C,
2,4 bares y 0,5 ml/min, variando la concentracion de Ti en la alimentacién de51 a 73 ppm en peso de Ti.

La selectividad de carbonatos aromaticos disminuyé con la conversion de fenol. La selectividad combinada de EPC y
DPC durante la primera transesterificacion es aproximadamente 99% en moles, basada en fenol. La selectividad
combinada de EPC y DPC durante la cuarta transesterificacion fue 94 a 95% en moles, basada en fenol.

El catalizador sélido habia estado actuando durante 14 meses hasta terminacion del experimento no relacionado con
la actividad del catalizador. Las figuras 9A y 9B sugieren convincentemente que hubo poca a ninguna desactivacion
del catalizador durante los 14 meses. Los analisis de dos muestras de catalizador tomadas cuidadosamente de la
parte superior y del fondo del lecho del catalizador indican una misma cantidad de 0,28% en peso de Ti (referido a Ti
calcinado a 550°) en las dos muestras de catalizador. Este experimento demuestra exitosamente que se puede obtener
un ciclo prolongado del catalizador (mas de 14 meses afiadiendo en la corriente de alimentacion una cantidad traza
de un compuesto soluble de titano.
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Experimento 7B (ensayo en blanco)

El objetivo de este experimento fue un intento de inmovilizar alcéxido de Ti sobre un soporte de silice mientras se
realiza la transesterificacion. Se afiadieron en la corriente de alimentacién diversas cantidades del compuesto soluble
Ti(OEt)«OPh)sx. La transesterificacion de DEC con fenol se realizdé a 174°C y 2,9 bares. En la figura 10 se ilustra el
resultado.

Comparando el ensayo en blanco del experimento 5 (figura 7) y del experimento 7B (figura 10) con el resultado (figuras
9A y 9B), es evidente la necesidad de inmovilizar alcoxido de titanio sobre un soporte de silice antes de realizar
transesterificaciones. Comparando los experimentos comparativos 1y 1 (figura 4) con las figuras 9A y 9B, también se
demuestra claramente la superioridad de la nueva tecnologia de catalizador sélido, afiadiendo a la alimentacién una
cantidad traza de compuesto organometalico soluble con respecto a la técnica anterior.

Experimento 8

El objetivo de este experimento fue demostrar la desproporcion de EPC a DPC y DEC en ausencia de catalizador
sélido, pero en presencia de componentes cataliticos solubles de Ti. Las alimentaciones para la desproporcion se
prepararon destilando etanol, DEC y una parte de fenol procedente de los productos compuestos de la cuarta
esterificacion del experimento 7, bajo una atmdsfera de nitroégeno. El catalizador homogéneo de Ti en las mezclas de
alimentacion se origind de los productos compuestos de la cuarta transesterificacion. No se afiadié a las mezclas de
alimentacion catalizador soluble adicional de Ti. Se afiadié tolueno a las dos mezclas de alimentacién para crear una
fase de vapor en el reactor de punto de ebullicién. La primera composicion de alimentacién contenia 16,26% de
tolueno, 1,61% de DEC, 49,33% de fenol, 30,91% de EPC y 0,78% de DPC (porcentajes en peso) y el resto eran
subproductos que incluian cantidades traza de MPC. La composicion de la segunda alimentacion contenia 16,15% de
tolueno, 1,61% de DEC, 49,28% de fenol, 31,08% de EPC y 0,80% de DPC (porcentajes en peso) y el resto fueron
subproductos que incluian cantidades traza de MPC. La concentracion de catalizador homogéneo en la primera y
segunda alimentacion fue 180 y 200 ppm en peso de Ti, respectivamente.

La desproporcion se realizé en el reactor con 25 ml de espacio vacio de catalizador (en ausencia de catalizador sélido)
a 179°Cy 2,9 bares. Los caudales fueron 0,5 ml/min en flujo ascendente durante las primeras 72 horas en la corriente
y después 0,60 ml/min en flujo ascendente. En la figura 11 se ilustran los resultados de las reacciones de
desproporcion. Los resultados experimentales indican que también se producen, ademas de DPC, cantidades
pequefas de EPC. El Unico subproducto nuevo producido durante la desproporciéon fue xantona en una cantidad de
aproximadamente 35 ppm en peso. No se detecto difenil éter en ninglin analisis de muestras. La selectividad de todos
los subproductos fuee3 3,0 a 3,3% en moles. Este experimento demuestra exitosamente la desproporcién de EPC
para producir DPC y DEC segun realizaciones descritas en la presente memoria.

Experimento 9

Este experimento demuestra la purificacion de DPC. Un producto compuesto procedente de la desproporcion del
experimento 8 se destild para separar etanol, DEC y una porcién sustancial de fenol usando equipos de destilacion de
laboratorio-El material remanente en el matraz de destilacion tenia la siguiente composicion: 0,024% de EtOH, 0,204%
de DEC, 0,017% de fenetol, 1,619% de productos desconocidos, 12,56% de fenol, 25,377% de EPC, 59,474% de
DPC y 0,712% de productos pesados. Realizando la destilacion en vacio se obtuvo DPC bruto (corte a temperatura
de vapor de 235 a 245°C). La composicion de este DPC bruto fue 0,535 de productos desconocidos, 2,112% de fenoal,
0,013% de fenil éter, 0,030% de EPC, 94,555% de DPC, 0,026% de xantona y 2,74% de productos pesados. El DPC
bruto se recristalizd 5 veces en una mezcla de 5% en peso de fenil éter en hexano. El DPC final producido tenia, como
impurezas, 0,4 ppm en peso de xantona y 11,5 ppm en peso de fenol. No se detectd ninguna otra impureza en el
analisis traza. Este DPC producido tiene una pureza mayor que DPC de alta pureza disponible en el mercado (28,7
partes en peso de productos no conocidos y 67,2 ppm en peso de fenol).

Carbonatos de dialquilo por transesterificacién de un carbonato ciclico con un alcohol

Se producen en continuo carbonatos de dialquilo realizando la transesterificacion de un carbonato ciclico con alcoholes
en presencia de catalizadores sélidos. Como se ha descrito antes, las realizaciones descritas en la presente memoria
pueden ser particularmente utiles para la produccién en continuo de carbonatos de dialquilo, como DMC, DEC, etc.
Hay una serie de catalizadores homogéneos para la transesterificacion. Cuando se producen carbonatos de dialquilo
por transesterificacién de un carbonato ciclico con un alcohol en presencia de 6xidos metalicos o de 6xidos mixtos de
varios metales usados como catalizadores en presencia de un catalizador preparado inmovilizando un catalizador
homogéneo sobre un soporte poroso, los catalizadores tienen una duracién del ciclo inaceptablemente corta para
funcionar en reactores comerciales grandes. La desactivacion permanente del catalizador implicada en el trato con
carbonatos organicos se origina por lixiviacion de componentes cataliticos activos fuera de catalizadores heterogéneos
en el medio de reaccioén. Por lo tanto, se producen carbonatos de dialquilo, como DMC, por transesterificacion en
presencia de un catalizador homogéneo.

Sin embargo, las realizaciones descritas en la presente memoria ofrecen procesos para producir carbonatos de
dialquilo en presencia de un catalizador sélido. Los catalizadores sélidos pueden incluir uno o mas elementos de los
grupos I, Ill, IV, V y VI de la tabla periédica. Un tipo de catalizador sodlido incluye uno o mas compuestos
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organometalicos de los elementos antes citados, inmovilizados sobre un soporte poroso y que pueden tener en su
superficie grupos funcionales, como hidroxilo, carbonilo, alcoxi, una mezcla de hidroxilo y alcoxilo, cloro, etc. Los
soportes pueden incluir silice, éxido de titanio, materiales zeoliticos, como MCM-41, MCM-48, SBA-15, carbono
y/materiales carbonados, etc. Un segundo tipo de catalizadores solidos incluye o6xidos, hidréxidos u oxihidroxidos
metalicos de uno o mas elementos antes citados depositados sobre un soporte poroso. Para mantener una actividad
estable del catalizador, se afiade a la corriente de alimentacién una cantidad traza de un componente catalitico soluble.
Haciendo esto, se puede prolongarla duracién del ciclo del catalizador para ser adecuado para reactores comerciales.

La transesterificacion se puede realizar en cualquier dispositivo fisico, como reactores de lecho fijo tradicionales,
columnas de destilacién catalitica, reactores de punto de ebulliciéon, columnas de destilaciéon de paredes divididas,
reactores de flujo por impulsos o cualquier combinaciéon de estos dispositivos. Ejemplo de una combinacion puede
incluir un reactor de lecho fijo de punto de ebullicion seguido de un reactor de columna de destilacion catalitica. La
transesterificacion de carbonatos ciclicos con un alcohol primario, como etanol o metanol se puede realizar en una
reaccion de dos etapas, en la que hay carbonato de etilo y propilenglicol como producto intermedio. El producto de la
reaccion también puede contener cantidades pequefias de subproductos, como isémeros de propilenglicol etil éter,
producidos por O-alquilacion de propilenglicol por DEC. La transesterificacion se puede realizar en una zona Unica de
reaccion o en varias zonas de reaccion.

La figura 18 ilustra el diagrama de flujos simplificado de un proceso para la produccion en continuo de DEC y
propilenglicol como subproducto por transesterificacion de carbonato de propileno con etanol en presencia de un
catalizador sélido segun realizaciones descritas en la presente memoria. La transesterificacion ilustrada se puede
realizar en un reactor de destilacion catalitica 101 a una temperatura de aproximadamente 149 a aproximadamente
177°C bajo una presion de aproximadamente 2 a aproximadamente 11,4 bares, dependiendo de la composicion de la
mezcla de reaccion. Ademas del reactor de destilacion catalitica 101, el proceso incluye dos columnas de destilacion
102 y 114. La columna de destilacion catalitica 101 incluye una zona de reaccion RZ, en la que se puede colocar un
catalizador solido. Se combina alimentacion de carbonato de propileno nuevo 105 con la corriente reciclada 117 y se
introduce en la columna de destilacién catalitica 101 la corriente combinada 106 en una posicién adecuada por encima
de la zona de reaccion RZ del lecho de catalizador sélido.

La corriente de cabeza 107 de la columna 101 y una mezcla de etanol, DEC y productos ligeros, como dioxido de
carbono, se introduce en la columna 102 de recuperacion de DEC, para separar de DEC componentes mas ligeros.
La corriente 108 de cabeza de la columna 102 se puede introducir en el tambor 110 de separacion gas-liquido para
separar etanol de gases purgados a la atmdsfera por la tuberia 111. El etanol liquido recuperado del tambor 110 en la
corriente 112 se combina con la corriente 103 de alimentacion de etanol nuevo y la corriente combinada 104 se calienta
para producir vapor de etanol introducido en la columna de destilacién catalitica 101 en una posicién adecuada por
debajo de la zona de reaccion RZ. La corriente 102 de residuos de la columna de destilacion contiene el DEC
producido, que puede ser enviado a un depdsito de almacenamiento (no mostrado) o a otros procesos corriente abajo.

La corriente 113 del fondo, procedente de la columna de destilacion catalitica101, que contiene propilenglicol
carbonato de propileno, intermedios y subproductos de la reaccion, como 1-etoxi-2-propanol, productos pesados, etc.
y una cantidad traza de catalizador, se introduce en la segunda columna de destilacion 114 para recuperar la corriente
de cabeza 115 que contiene propilenglicol, 1-2etosi-2-propanol, etc. La corriente 116 de residuos de destilacion de la
columna 114 se recicla por las tuberias 117 y 106 a la columna de destilacion catalitica 101. Se puede purgar del
sistema por la corriente 118 una porcién de la corriente 116 de vapor de residuos de destilacion para evitar el aumento
de productos pesados en el sistema.

Se introduce en la columna de destilacién catalitica 101 por la tuberia 119 una cantidad traza de compuesto
organometalico soluble por encima de la zona de reaccion catalitica. En algunas realizaciones, se alimenta la solucion
del catalizador a un caudal tal que la mezcla liquida de reaccién que desciende por la zona RZ de reaccion catalitica
contiene una cantidad traza, tipicamente de 5 a aproximadamente 100 ppm en peso de metal, de componente metalico
soluble, como Mg, Ca, Zn, La, Ac o compuestos de Ti.

La produccion de carbonatos de dialquilo se ilustra por los siguientes experimentos.
Experimento 10

El objetivo de este experimento fue demostrar la transesterificacién de carbonato de propileno con etanol en presencia
de un catalizador sdlido para producir propilenglicol. El catalizador sélido se prepara in situ inmovilizando etéxido de
titanio sobre un soporte de gel de silice.

Se cargo el reactor con 25 ml de un soporte esférico de gel de silice (1,7-4 mm de diametro). El peso del soporte fue
10,097 g. Este soporte de gel de silice tenia aproximadamente 6 grupos hidroxilo por nm?, 3,14 m?/g de BET, 1,055
cm?3/g de volumen de poros y 13,46 nm diametro medio de los poros. Se circuld a través del reactor en flujo ascendente
una solucién de etdxido de titanio (40 g de etdxido de titanio en 800 ml de tolueno), a 15 ml/min a temperatura ambiente
durante 30 minutos y después a 135°C y 3,4 bares durante 6 horas, para injertar el etdxido de titanio sobre el soporte
de gel de silice. Después de enfriar, se drend del reactor el exceso de solucién y después se lavo el catalizador con
tolueno a 4 ml/min durante 1,5 horas. El catalizador lavado se secé a 138°C durante 2 horas en una corriente de gas
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nitrégeno de 300 cm®/min.

Se prepararon soluciones mezcladas de carbonato de propileno y etanol y se mezclé etéxido de titanio (45 ppm de
titano) en las soluciones mezcladas de alimentacion. Se realizaron transesterificaciones con diversas mezclas de
alimentacioén en fase liquida de flujo ascendente a 174°C y 17,9 bares. En la tabla 5 se indican las condiciones del
ensayo En la figura 12 se ilustran los resultados de este experimento.

Tabla 5.
Tiempo en la Relacion molar de Caudal de Ti en la alimentacion Observaciones
corriente EtOH/OC en la alimentacion
(horas) alimentacion (mi/min) (ppm en peso)

0-24 0,64 0,3 45 12 transesterificacion
24- 6,64 0,4 45 12 transesterificacion
90-120 5,23 0,4 45 12 transesterificacion
120-143 4,89 0,4 45 12 transesterificacion
143-167 3,67 0,4 45 12 transesterificacion
167-215 6,41 0,5 45 12 transesterificacion
215-287 5,52 0,5 45 12 transesterificacion
287-335 5,52 0,5 45 12 transesterificacion
335-383 6,76 0,5 45 12 transesterificacion
383-647 6,9 0,5 89 22 transesterificacion
647-815 6,3 0,5 90 32 transesterificacion
815-887 6,41 0,5 45 12 transesterificacion
887-893 4,95 0,5 45 12 transesterificacion
893-1.055 6,03 0,5 45 12 transesterificacion
1.055-1.151 6,2 0,5 45 12 transesterificacion
1.151-1.223 413 0,5 45 12 transesterificacion
1.223-1.313 472 0,5 45 12 transesterificacion
1.313-1.397 3,65 0,5 45 12 transesterificacion
1.397-1.469 5,27 0,5 0 12 transesterificacion

Los resultados de este experimento demuestran claramente que se puede producir DEC (un carbonato de dialquilo)
por transesterificacién de un carbonato ciclico, como carbonato de propileno, con etanol en presencia de alcéxido de
Ti como catalizador sélido inmovilizado sobre un soporte de gel de silice afiadiendo en la corriente de alimentacion
una cantidad traza de un compuesto soluble de Ti. Sin la adicién de una cantidad traza de Ti en la corriente de
alimentacion, la actividad del catalizador disminuye rapidamente después de 1.397-1.469 horas de ensayo, como se
muestra en la figura 12.

Experimento 11

El objetivo de este experimento es demostrarla transesterificacion de carbonato de propileno con etanol en presencia
de un catalizador sélido para producir DEC y propilenglicol. El experimento consiste en dos partes: experimentos
comparativos 11A (no segun la invencion) y 11B.

Experimento comparativo 11A

La transesterificacion se realizd en presencia de terc-butéxido magnésico como catalizador. La relacién molar de
etanol/carbonato de propileno fue 6,85. La concentracion del catalizador homogéneo fue 57 ppm en peso de Mg. La

30



10

15

20

25

30

35

ES 2705007 T3

transesterificacion se realizé a 168°C, 17,9 bares y 0,5 nl/min. En la figura 13 se ilustra el resultado. La conversion
media de carbonato de propileno es aproximadamente 24,3% en moles. Las selectividades medias de DEC y
propilenglicol son 95,7 y 94,3% en moles, respectivamente.

Experimento 11B

La transesterificacion se realizé en presencia de un catalizador sélido. El catalizador sélido de partida fue MgO
soportado sobre un soporte de gel de silice. Se preparé una solucion de nitrato magnésico disolviendo 10,098 g de
Mg(NO3)2 6 H20 22,73 g de agua desionizada por impregnacion incipiente. El nitrato magnésico se deposité sobre 30
ml (11,777 g) del soporte de gel de silice usado en el experimento 10. El producto de la impregnacion se secé a 100°C
durante una hora en una estufa de vacio, seguido de calcinaciones a 510°C durante 2 horas para preparar MgO
soportado sobre gel de silice. Se cargo en el reactor 25 ml (10,77 g) de este catalizador mezclado de MgO y gel de
silice. La transesterificacion de carbonato de propileno con metanol se realizé en las diversas condiciones indicadas
en la tabla 6.

Tabla 6.
Tiempo en la Relacion molar de Caudal de Mg en la alimentacion Observaciones
corriente EtOH/OC en la alimentacion
(horas) alimentacion (mi/min) (ppm en peso)
0-79 6,96 0,5 111 12 transesterificacion
79-175 10,12 0,5 111 12 transesterificacion
175-341 6,95 0,5 56 12 transesterificacion
341-413 6,89 0,5 34,8 12 transesterificacion
413-485 7,17 0,5 42,8 12 transesterificacion
485-570 3,42 0,5 41,5 12 transesterificacion
570-666 414 0,5 34,5 12 transesterificacion
666-738 5,39 0,5 34,5 12 transesterificacion
738-834 6,59 0,5 37,5 22 transesterificacion

Los resultados de este experimento demuestran claramente que se puede producir DEC (un carbonato de dialquilo)
por transesterificacion de un carbonato ciclico, como carbonato de propileno, con etanol en presencia de alcéxido de
Ti como catalizador sélido inmovilizado sobre un soporte de gel de silice afiadiendo en la corriente de alimentacion
una cantidad traza de un compuesto soluble de Ti. Sin la adicién de una cantidad traza de Ti en la corriente de
alimentacion, la actividad del catalizador disminuye rapidamente después de 1.397-1.469 horas de ensayo, como se
muestra en la figura 12.

Los productos de la reaccion contenian 1-etoxi-2-propanol y dipropilenglicol como subproducto. No se detecto dietil
éter en ninguna muestra del producto. En la figura 14 se ilustran también el resultado. Las selectividades medias DEC
y propilenglicol en la primera transesterificacion fueron 95,3 y 94.8% en moles, respectivamente. En general, la
selectividad disminuye lentamente con la conversion de carbonato de propileno. También, la selectividad se
incrementa con la relacion molar de EtOH/carbonato de propileno. Las selectividades medias de DEC y propilenglicol
en la segunda transesterificacion son 94,0 y 92,8%$% en moles, respectivamente.

Carbonatos de dialquilo a partir de urea y un alochol, segun realizaciones descritas en la presente memoria

Segun publicaciones, como las de P. Ball et al. y D. Wang et al., antes referenciadas, los catalizadores homogéneos
utiles para la produccién de carbonatos de dialquilo a partir de urea y un alcohol pueden incluir Al,O3, Sb2O3 v silice.
La silice fundida no es un catalizador pero se puede convertir en catalitica en presencia de PPh; También se pueden
usar ZnO y MgO soportados sobre silice, para producir carbonatos de dialquilo a partir de urea y un alcohol.

Sin embargo, catalizadores del tipo de 6xidos metalicos, como ZnO o MgO, se lixivian de catalizadores sdlidos bajo
las condiciones de la reaccién, originando desactivacion permanente del catalizador. La duracion del ciclo del
catalizador es muy importante en la produccion comercial de carbonatos de dialquilo usando un reactor de columna
de destilacion catalitica, porque la destilacion catalitica proporciona una separacion rapida de DMC o DEC y amoniaco
del medio liquido de reaccion catalitica, mejorando la productividad y selectividad de carbonatos de dialquilo.
Adicionalmente, los catalizadores heterogéneos antes descritos no son tan eficaces como un catalizador homogéneo
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de dibutilestaino.

Segun realizaciones descritas en la presente memoria, se pueden producir en continuo carbonatos de dialquilo por
alcoholisis de urea con un alcohol en dos etapas en presencia de un catalizador sélido. Ambas etapas de la reaccion
son reacciones en equilibrio. Ejemplos de alcoholes usados para producir carbonatos de dialquilo incluyen metanol,
etanol, propanol, etc. En la primera etapa de la reaccion, reacciona urea con un alcohol en una columna de destilacion
reactiva (prerreactor), que actia como primera zona de reaccion, en ausencia o presencia de un catalizador, para
producir carbamato de alquilo y amoniaco. En esta primera etapa de la reaccion no se necesita catalizador. Las
impurezas presentes en las corrientes de alimentacion, como agua y carbamato amonico, también se separan en
forma de CO; y amoniaco en la primera zona de reaccion, protegiendo corriente abajo catalizadores. En la segunda
etapa de la reaccion, el carbamato de alquilo producido en la primera zona de reaccion reacciona con alcohol
produciendo carbonato de dialquilo y amoniaco en presencia de un catalizador sdélido en una o m& columnas de
destilacion (reactores primarios), que actian como segunda zona de reaccion. La reaccion de dos etapas puede ser
ilustrada de la manera siguiente:

1
(NH2)2C=0 + ROH <—— RO-C-NH; + NH;
@)

o) o)

I
RO-C-NH; + ROH <«——» RO-C-OR + NH3 )

El catalizador solido se puede preparar inmovilizando un compuesto organico de estafio un compuesto organico de
antimonio, etc. sobre un soporte, como silice o un material carbonado. Ejemplos de compuestos de estafio y antimonio
son alcoxidos de alquilestafio, alcoxidos de estafio, alcoxidos de antimonio, etc. Otro tipo de catalizador sélido son
oxido de estafio u 6xido de antimonio soportados sobre un soporte, Al comienzo de la reaccion hay dos tipos de
catalizadores. El primer tipo de catalizador es un alcéxido metalico, una sal metdlica de un monoéster del acido
carbonico o una mezcla de estos, inmovilizados sobre un soporte, como silice 0 un material carbonado. El segundo
tipo de catalizador es un 6xido metalico soportado sobre un soporte, como silice, alimina, titania, zirconia, material
carbonado, etc. Componentes metalicos activos pueden ser elementos tales como Sn, Sb, Ti, Zr, Mg, Ca, etc.

Por otra parte, para mantener la actividad del catalizador durante un tiempo prolongado del ciclo, se afiade una
cantidad pequefia de un compuesto metalico soluble a la corriente de la reacciéon que entra en el reactor. Haciendo
esto, se puede prolongar la duracion del ciclo del catalizador para que sea adecuado para su uso en procesos
comerciales. Se cree que el catalizador que actua bajo condiciones estables es un alcéxido de un metal, un carbonato
de un metal y alcoxialquilo (sal de un monoéster del acido carbénico) u oligdmeros o mezclas de estos, inmovilizados
sobre un soporte. La concentracion del compuesto organometalico soluble, como dialcoxido de dibutilestaro, en la
mezcla de reaccion es significativamente menor que la del catalizador homogéneo usado en la patente de EE.UU.
ndmero 7.074.952.

En la segunda etapa se puede usar como disolvente un disolvente de punto de ebulliciéon alto, como tryglyme, que
actua como catalizador auxiliar mejorando la velocidad y selectividad de la reaccién. De manera importante, debido al
alto punto de ebullicion del disolvente, la reaccion se puede realizar a presion baja, que ayudaa una separacion rapida
de DEC y amoniaco del medio liquida de la reaccion en la fase de vapor junto con exceso de vapor de etanol como
gas destilado, originando productividad y selectividad altas de DEC. Las realizaciones descritas en la presente
memoria ofrecen un proceso alternativo mejorado para producir carbonatos de dialquilo en presencia de un catalizador
solido. Este proceso puede ser un proceso “mas verde” porque se reduce sustancialmente la concentracion de estafio
usado como catalizador en la corriente del proceso. La cantidad traza de compuesto catalitico soluble en la corriente
del proceso permanece en el sistema. No se necesita recuperacion o separacion de compuesto catalitico soluble en
la corriente del proceso.

La figura 15 ilustra un diagrama de flujos del proceso para la produccién en continuo de DEC segun realizaciones
descritas en la presente memoria. Un reactor de columna de destilacion 36 de diametro doble se una como prerreactor
para separar impurezas presentes en las corrientes de alimentacién y para la conversion de urea en carbamato de
etilo (EC). La solucion de urea se prepara en el tambor 34 mezclando la aimentacion de urea 31 y la corriente de
etanol 33. La corriente de etanol 33 puede incluir la corriente 32 de etanol nuevo y etanol procedente de la corriente
reciclada 74.

La solucion de urea 35 del tambor 34 se introduce en el medio de una seccion superior mas estrecha de la columna
del reactor de torre 36 de diametro doble. El reactor 36 actia como prerreactor para eliminar de las alimentaciones las
impurezas presentes en las alimentaciones (agua y carbamato amonico), etanol y urea, y convertir la urea en EC. La
corriente de vapor 37 procedente del prerreactor 36 estd compuesta de amoniaco, diéxido de carbono y etanol. La
solucion mezclada limpia se separa del prerreactor 36 como corriente del fondo 38. La corriente 38 se introduce en el
reactor primario 39 (columna de destilacion catalitica) en una posicion por encima de una zona de reaccion catalitica
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EC, TG, que contiene un catalizador sélido.

La corriente 40 de etanol reciclado se introduce en el reactor 39 en forma de vapor de etanol recalentado en una
posicion por debajo de la zona de reaccion catalitica39R. La corriente del fondo de la columna de destilacion catalitica
39 se recicla por las tuberias 42, 44 y 78 a una posicion por encima del punto de alimentacion de la tuberia 38 en la
parte superior de la columna 39. Una corriente deslizante pequena 43 procedente del circuito reciclado se combina
con la corriente del fondo 65 de la columna de recuperacion de DEC con la corriente 66, que se introduce en el reactor
de limpieza 67 en una posicién por encima de la zona de reaccion, que es otra columna pequefia de destilacion
catalitica que contiene un catalizador sélido. La corriente deslizante puede incluir etanol, amoniaco, etil amina, dietil
éter, DEC, carbamato de etilo, carbamato de N-etilo y etilo, triglima (TG), productos pesados y una cantidad traza de
componente catalitico soluble. La corriente 65 de la columna 63 de recuperacién de DEC puede incluir carbamato de
etilo, carbamato de N-etilo y etilo, TG y una cantidad traza de catalizador. La corriente 68 de la cabeza del reactor de
limpieza 67 puede incluir amoniaco, etilamina, CO,, dietil éter, etanol y DEC. La corriente 68 de la cabeza del reactor
de limpieza 67 puede incluir amoniaco, etilamina, CO,, dietil éter, etanol y DEC. La corriente 69 del fondo del reactor
de limpieza 67 puede incluir amoniaco, etilamina, CO,, dietil éter, etanol carbamato de N-etilo y etilo, carbamato de
etilo, compuestos heterociclicos y una cantidad traza de componente catalitico soluble.

La corriente 69 del fondo del reactor 67 se enfria para precipitar compuestos heterociclicos en el sistema 70 de
refrigeracion/filtracion. El subproducto sélido precipitado se separa del sistema 70 por la tuberia 71. La corriente liquida
72 procedente del sistema 70 se divide en dos corrientes 77 y 78 para reciclar al reactor de limpieza 67 y el reactor
primario 39, respectivamente.

La corriente de cabeza 41 procedente del reactor primario 39 se puede combinar con la corriente de cabeza 68 que
se dirige desde el reactor de limpieza 67 a la corriente 42. La corriente de cabeza 41 procedente del reactor primario
39 puede incluir amoniaco, CO,, etilamina, dietil éter, etanol, carbamato de etilo, carbamato de N-etilo y etilo y
cantidades traza de catalizador. La corriente combinada 42 se introduce en la columna de destilacion 42, se separan
compuestos ligeros y pesados. La corriente de cabeza 44 de la columna de destilacion 43, que puede incluir amoniaco,
CO.,, etilamina, dietil éter y etanol se combina con la corriente de cabeza 37 que se dirige del prerreactor 36 a la
corriente 45 que se introduce en la columna de destilacion 46.

La columna de cabeza 47 de la columna de destilacion 46 se enfria originando la reaccion de CO, con amoniaco, para
formar carbamato aménico. El carbamato aménico precipita en amoniaco liquido y se separa, en forma de sélido, del
sistema 48 de refrigeracion/filtracion por la tuberia 49.La corriente 50 de amoniaco liquido procedente del sistema 48
de refrigeracion/filtracion se envia a un depdsito de almacenamiento de amoniaco.

La corriente 51 del fondo de la columna 46 puede incluir etilamina, dietil éter, etanol y cantidades taza de DEC. La
corriente 51 se introduce en la columna 52 de recuperacion de etilamina. La corriente de cabeza 53 de etilamina.se
envia a un depdésito de almacenamiento. La corriente 54 del fondo de la columna se combina con la corriente 55 del
fondo que se dirige desde la columna de destilacion 42 a la corriente 56. La corriente 56 se introduce en la columna
de recuperacioén 57. De la columna de destilacion 57 se separa éter como corriente de cabeza 58, que se envia a otro
depdsito de almacenamiento. La corriente 59 del fondo de la columna de destilacién 47 se introduce en la columna de
destilacion 60 (columna de recuperacion de etanol).

El etanol recuperado como corriente de cabeza 61 se recicla al reactor primario 39, reactor de limpieza 67 y prerreactor
36 (o tambor 34). La corriente 61 se divide en tres corrientes40, 73 y 74. La corriente 73 se recicla al reactor de iavado
67. La corriente 74 se recicla al tambor34 para la preparacion de solucion de urea. La corriente, 40, que puede ser
una porcién mayoritaria de la corriente 61, se recicla al reactor primario 39. La corriente 62 del fondo de la columna
60 de recuperacion de etanol se introduce en la columna 63 de recuperacion de DEC. El DEC producido se recupera
como corriente de cabeza 64 de la columna de destilacion 63 y se envia a un depdsito de almacenamiento de DEC.
La corriente 65 del fondo de la columna 63 puede incluir carbamato de etilo, carbamato de N-etilo y etilo, TC y una
cantidad traza de componente catalitico soluble. Esta corriente 65 se envia por la tuberia 66 al reactor de lavado 67.

Se puede producir DMC a partir de metanol y urea en un proceso similar al procesa para producir DEC descrito en
relacién con la figura 15. Sin embargo, se entiende que el producto final DMC se recupera a partir de una corriente de
proceso que tiene un azedétropo de metanol-DMC. La recuperaciéon DMC por rotura de un azeétropo de metanol-DMC
mediante una técnica de destilacion extractiva con un disolvente esta bien documentada, como se describe en la
patente de EE.UU. numero 7.074.951.

Experimento 12

El objetivo de este experimento es demostrar la reaccion de carbamato de etilo con etanol para producir DEC vy
amoniaco en presencia de un catalizador sélido. El catalizador sdélido se prepard inmovilizando dimetéxido de
dibutilestarfio sobre un gel de silice mediante una técnica in situ.

Se cargo en el reactor 25 ml (14,79 g) del soporte de gel de silice de forma esférica usado en el experimento 7A. Se
preparé una solucion de dimetoxido de dibutilestafio mezclando 87 g de dimetoxido de dibutilestafio en 2 litros de
tolueno seco. Se cargo el reactor con esta solucion en flujo ascendente a temperatura y presién ambientes. Se calentd
lentamente el reactor a 110° mientras circulaba esta solucion en flujo ascendente a 2 mi/min. A 110°C, se subid la
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presion del reactor a 3,4 bares y después se continué calentando hasta 134°C. A 135°C y 3,4 bares, se paso a través
del reactor durante 6 horas la solucion de dimetoxido de dibutilestafio en flujo ascendente a 0,5 ml/min. Después de
enfriar, se drend del reactor el exceso de solucion y después se lavo el catalizador durante 1,5 horas con tolueno seco
en flujo ascendente a mil/min. El catalizador lavado se seco durante 2 horas a 104°C a presion ambiente en un flujo
descendente de N, de 300 cm3/min.

La reaccion se realizd pasando una solucion de 13,2% en peso de carbamato de etilo, 31,36% en peso detriglima y
55,44% en peso de etanol con un flujo ascendente de gas nitrégeno a través del lecho del catalizador soélido en el
reactor en el punto de ebullicion. También se puede realizar la reaccion en flujo descendente. Se mezcld en esta
solucion cantidades traza de dimetdxido de dibutilestafio. En la tabla 7 se indican las condiciones de la reaccion y en
la figura 16 se ilustran los resultados de este ensayo. Los analisis de los productos de la reaccion indicaron cantidades
traza de carbamato de N-etilo y etilo y de dietil éter. La selectividad de DEC basada en carbamato de etilo estuvo en
el intervalo de 98,5 a 99,9% en moles, con una tendencia general s disminuir cuando se incrementa la conversion de
carbamato de etilo.

Tabla 7
Tiempo en la Temperatura Presion Caudal de Caudal del N Dimetdxido de
corriente o alimentacion 3 dibutilestario
(°C) (bares) (cm?/min)
(horas) (ml/min) (ppm en peso de Sn)
0-72 174 6,2 0,5 1,5 650
72-96 174 6,2 0,5 1,5 1.300
96-156 174 6,2 0,5 1,8 1.300
156-254 174 6,2 0,5 1,5 1.950
154-298 174 5.4 0,5 0 1.950
298-406 174 5.4 0,5 1,0 1.950
406-456 174 5.4 0,5 1,5 1.950

Este experimento demuestra exitosamente que se puede producir DEC a partir de urea y etanol. En la primera etapa,
se produjo carbamato de etilo por reaccion de urea con etanol en ausencia de catalizador (véase la patente de EE.UU.
namero 7.074.951). En la segunda etapa, se produjo DEC por reaccién de carbamato de etilo con etanol en presencia
de un catalizador sdlido y con adiciéon de una cantidad traza de compuesto organometalico soluble a las corrientes de
alimentacién para compensar la pérdida de metal debida a lixiviacion. La produccién comercial de DEC en la segunda
etapa se realiza preferiblemente en una o mas columnas de destilacion catalitica.

Produccion de biodiesel segun realizaciones descritas en la presente memoria

Se produjo biodiesel por transesterificacion de aceites vegetales y grasas animales con metanol en presencia de
catalizadores homogéneos y catalizadores solidos. Los materiales de alimentacion para la produccién de biodiesel
son aceites vegetales y grasas animales, que son ésteres de acidos grasos superiores. El término “grasa” (aceite
animal o vegetal, si es liquido) se limita usualmente a ésteres (glicéridos) de acidos grasos con glicerol y el término
“grasa” a ésteres de otros alcoholes. La quimica basica implicada en la produccién de biodiesel es la reaccion de
intercambio catalitico de ésteres naturales (principalmente glicéridos) con un alcohol primario (tipicamente metanol o
etanol). Como catalizador se puede usar una solucion alcohdlica de una base (usualmente NaOH, KOH, metdxido
potasico o metdxido sodico). Por lo tanto, el biodiesel es una mezcla de ésteres metilicos oetilicos de diversos acidos
grasos saturados e insaturados. El subproducto es glicerol, en cantidades de 16 a 25% en peso. El biodiesel también
puede contener acidos grasos (productos de la hidrdlisis de ésteres) en cantidades menores, dependiendo del agua
contenida en la alimentacién o del catalizador usado.

Glicérido Glicerol Ester de acido graso
CH-O-COR' CHx-OH

I |

CH-O-COR® +3R'OH —D235€ CHOH +3R-COOR'

| Catalizador

CH-O-COR’* CHx-OH

(0)

donde R*OH = metanol o etanoly R=R", R? 0 R3.
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Los grupos alquilo R, R?y R3 de los glicéridos naturales difieren, en general, en longitud de la cadena y grado de
insaturacion. Los grupos alquilo son usualmente de cadena lineal y tienen un nimero par de atomos de carbono de 4
a 26. La excepcion es el acido isovalérico ramificado (XH3);CHCH COOH, que existe en delfines en cantidades
relativamente grandes en los delfines. Algunos acidos grasos insaturados tienen dos o tres dobles enlaces en las
cadenas alquilicas. Los acidos grasos insaturados tienen puntos de ebullicién mas bajos que sus similares saturados.
La longitud de la cadena de los acidos grasos insaturados esta generalmente en el intervalo de C10—C24. El aceite de
canola tiene un grado mayor de insaturacion en la cadena C1—C2o que el aceite de maiz.,

En general, los catalizadores alcalinos son mas eficaces que los catalizadores acidos para la transesterificacion de
ésteres carboxilicos con un alcohol. Los catalizadores heterogéneos descritos en la técnica anterior (véanse los
Antecedentes de la presente invencion) son también catalizadores alcalinos. Desafortunadamente, los componentes
cataliticos activos se lixivian de los catalizadores sdlidos bajo las condiciones de la reaccion, originando desactivacion
de los catalizadores.

La transesterificacion de aceites vegetales o de grasa animales se puede realizar sin metanol o etanol en presencia
de catalizador soélido en un reactor en el punto de ebullicién,

Los aluminatos de zinc no son catalizadores muy activos y requieren temperaturas de reaccion mas altas y caudales
de alimentacion mas bajos que catalizadores mas alcalinos, como MgO o CaO. Pero este ultimo se lixivia del
catalizador sélido incluso mas rapidamente que los aluminatos de zinc. La transesterificacion de aceites vegetales o
grasas animales se puede realizar con metanol o etanol en presencia de un catalizador sélido en un reactor de punto
de ebullicion, reactor de flujo por impulsos, o columna de destilacion catalitica con una cantidad traza de componente
catalitico soluble en la mezcla de alimentacién en una reaccién de una etapa o de dos etapas. Los catalizadores de
partida pueden incluir 6xidos metalicos, como 6xido magnésico, 6xido calcico, oxido de zinc, oxido sédico, 6xido
potasico, 6xido de lantano, etc., soportados sobre un soporte, como silice, alimina, carbono y/o un material carbonado.
El carbono y soportes carbonados tienen “referiblemente grupos funcionales superficiales, como hidroxilo o carbonilo
0 ambos para inmovilizar compuestos organometalicos sobre la superficie del soporte.

Para preparar o6xidos, hidroxidos u oxihidroxidos metalicos, pueden no ser necesarios grupos funcionales superficiales.
Se pueden preparar soportes carbonados por deshidratacién térmica controlada de hidratos de carbono, como
madera, cascara de coco, almiddn, celulosa, una mezcla de almidon y celulosa, azucar, metilcelulosa, etc., a
temperaturas elevadas. Los materiales carbonados pueden estar soportados o no soportados. Para preparar material
carbonado soportado, se depositan hidratos de carbono sobre un soporte poroso adecuado, seguido de deshidratacion
térmica controlada a una temperatura elevada, de 300 a 1.000°C, en una atmdsfera inerte o en una atmésfera
compuesta de un gas inerte y una pequefa cantidad de oxigeno o vapor de agua o de ambos. El soporte para
materiales carbonados puede ser cualquier material inorganico, como alimina, titania, zirconia, caolines, silice-
alumina, etc.

En el proceso de dos etapas, la conversion de triglicérido en el primer reactor puede ser mayor que aproximadamente
90%. El triglicérido, diglicérido y monoglicérido no convertido remanente en la corriente de producto de la reaccion del
reactor de la primera transesterificacion puede ser totalmente convertido en el reactor de la segunda
transesterificacion. Como la transesterificacion es una reaccion en dos fases, la transesterificacion en un reactor de
punto de ebullicion o un reactor de flujo por impulsos puede ayudar a transportar moléculas grandes de triglicéridos,
ésteres metilicos y glicerol pegajosos por los poros del catalizador, con movimiento de vaivén entre el medio liquido
de la reaccion vy el interior de granulos del catalizador, donde se produce la mayoria de las reacciones cataliticas,
originando una alta productividad. Como los catalizadores descritos en la presente memoria tienen alta actividad, se
puede realizar la transesterificacion a temperatura y presion mas bajas, lo cual significa menores costes de produccion
y de equipo.

La adicion de componente catalitico soluble a la corriente de alimentacion a los reactores es de aproximadamente 0,5
a aproximadamente 500 ppm en peso en algunas realizaciones, de aproximadamente 5 a aproximadamente 250 ppm
en peso en otras realizaciones y de aproximadamente 10 a 50 ppm en peso en otras realizaciones. Ejemplos de
compuestos cataliticos solubles incluyen, entre otros, 2-metoxietdxido de zinc, 2-metoxietoxido calcico, 2-
metoxipropoxido de zinc, carbonato de alcoxialquilo y zinc, 2-metoxiproodxido calcico, etdxido calcico, metdxido calcico,
carbonato de alcoxialquilo y calcio, 2-metoxietdoxido magnésico, 2-metoxipropdxido magnésico, etdéxido magnésico,
metdxido magnésico, butdéxido magnésico, carbonato de alcoxialquilo y magnesio, alcéxido de lantano, carbonato de
alcoxialquilo y lantano, sales de zinc de acidos carboxilicos, sales magnésicas de acidos carboxilicos, sales calcicas
de —acidos carboxilicos y glicéridos de Mg, Ca y Zn. También se puede usar una mezcla de estos compuestos. Se
pueden obtener compuestos solubles de Ca, Mg, Zn y La por reaccién de 6xidos o hidroxidos de estos metales con
un carbonato organico o con una mezcla de un carbonato organico y un alcohol, acidos carboxilicos o una mezcla de
acidos carboxilicos y un alcohol, como metanol, 2-metoxietanol, etc a una temperatura de 93 a 260°C, preferiblemente
de 121 a 232°C, en una fase liquida o en presencia de liquido y vapor. Opcionalmente se puede elegir recuperar los
componentes metalicos para reciclarlos. Estas soluciones preparadas son Utiles para anadir una cantidad traza de
estos metales en la corriente de alimentacién a un reactor para obtener un tiempo prolongado del ciclo del catalizador.
La cantidad total de metal o componentes metalicos activos es de aproximadamente 0,05 a aproximadamente 20%
en peso en algunas realizaciones y de aproximadamente 0,07 a aproximadamente 12% en peso en otras realizaciones.
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Opcionalmente, todos o una parte de monoglicéridos se pueden convertir en carbonaos organico o en carbamatos
organicos o en ambos por reaccion con DMC, carbonato de metilo y 2-etil-1-hexilo, carbamato de metilo, carbamato
de 2.etil-1-hexilo, urea o una mezcla de estos compuestos, ademas de la transesterificacion con metanol en el segundo
reactor u opcionalmente en un tercer reactor. Los carbonatos o carbamatos organicos resultantes pueden actuar como
agente aditivo de biodiesel para reducir materiales en particulas, emisiones de NOy, o mejora de cetano de diésel.

Como los aceites vegetales naturales pueden contener diversas cantidades menores de estos acidos grasos, es
necesario separar los acidos grasos libres por un pretratamiento antes de realizar la transesterificacion con un alcohol
en presencia de un catalizador alcalino soélido. Un ejemplo de dichos métodos de pretratamiento es la esterificacion
de acidos grasos libres con metanol en presencia de un catalizador acido. Uno de dichos catalizadores acidos es acido
sulfénico inmovilizado sobre un soporte carbonado. El soporte puede incluir los preparados por deshidratacion térmica
controlada de cascara de coco o hidratos de carbono soportados o depositados sobre un soporte potroso. Realizar la
esterificacion de acidos grasos libres con un alcohol en presencia de un catalizador acido soluble en un reactor de
destilacién catalitica tiene ventajas, como la separaciéon en continuo de agua de la zona de reaccion en forma de
corriente de cabeza, completar la esterificacion y eliminar una etapa separada de secado del producto de la
esterificacion antes de realizar la transesterificacion de triglicéridos con un alcohol. Otra ventaja importante es tiempos
de esterificacion menores.

En los siguientes ejemplos, todas las reacciones de transesterificacion se realizaron en reactores de flujo descendente.
Las dimensiones del reactor de lecho fijo eran 1,3 cm de diametro por 53,3 cm de longitud. El reactor tenia zonas
calentamiento en la parte superior y en la parte inferior, controladas por separado. La corriente de alimentacion de
metano y la corriente de alimentacién de aceites vegetales (6% en peso de metanol en aceites vegetales) se
bombearon por separado ala seccién superior del reactor, donde las dos corrientes descendieron a la zona de reaccién
catalitica. Se mezclaron cantidades traza de componente catalitico soluble en una corriente de metanol o en una
corriente de producto convertido parcialmente ya contenido. El volumen de catalizador sélido fue 15 ml.

Experimento 13

El objetivo de este experimento fue demostrar la transesterificacion de aceite de canola con metanol en presencia de
un catalizador sdlido en un reactor hirviente de flujo descendente o en un reactor de destilacion catalitica. El catalizador
solido es MgO soportado sobre gel de silice.

Se preparé una solucion de nitrato magnésico disolviendo 10,96 g de Mg(NOs).-6H20 en 24 g de agua desionizada
Se impregné mediante una técnica de humectacion incipiente 30 ml (11,91 g) de un soporte de esferas de gel de silice
(1,7-4 mm de diametro, aproximadamente 6 grupos hidroxilo por mm?, 314 b?/g de BET, 1,055 cm®g de volumen de
poros 13,46 nm de diametro medio de poros)con la solucién de nitrato magnésico antes citada. El soporte de esferas
de gel de silice se preparé mediante una técnica de goteo de aceite. Después de secar a 100°C durante 1 hora el
producto de la impregnacion, se calcind a 510°C durante 2 horas.

Se cargo en el reactor 15 ml (6,30 g) de MgO/SiO-, (catalizador). Se preparé aceite de canola (adquirida de una tienda
local de comestibles) mezclando metanol (5,39% en peso) con el aceite de canola (94,61% en peso). El indice de
acidez de acidos grasos libres de esta alimentacion fue 0,48 mg de KOH/g. La transesterificacion del aceite de canola
con metanol se realizé a 165°C y 19,4 bares alimentando el aceite de canola y el metanol a 0,2 ml/min (cada uno). Se
disolvid etdxido magnésico en la alimentacion de metanol para tener 28 ppm en peso de Mg en la zona de reaccion
catalitica.

Las corrientes efluentes estaban compuestas de dos capas transparentes. La capa superior contenia los ésteres de
metilo producidos y cantidades pequefias de triglicéridos no convertidos. El contenido medio de ftriglicéridos no
convertidos en los productos de la reaccion, excluido el metanol de la capa superior, fue aproximadamente 1,2% en
peso. La capa del fondo contenia la mayoria de los triglicéridos no convertidos. El resultado se ilustra en la figura 17,
que indica un comportamiento estable del catalizador.

Experimento 13

El objetivo de este experimento fue demostrar la conversion los materiales no convertidos o convertidos parcialmente
remanentes en la corriente efluente (dos capas transesterificacion de aceite de canola con metanol en presencia de
un catalizador sélido en un reactor hirviente de flujo descendente o en un reactor de destilacion catalitica. El catalizador
solido es MgO soportado sobre gel de silice.

Se prepar6 una solucion de nitrato magnésico disolviendo 10,96 g de Mg(NOs).-6H20 en 24 g de agua desionizada
Se impregno6 mediante una técnica de humectacion incipiente 30 ml (11,91 g) de un soporte de esferas de gel de silice
(1,7-4 mm de diametro, aproximadamente 6 grupos hidroxilo por mm?, 314 m?/g de BET, 1,055 cm®g de volumen de
poros 13,46 nm de diametro medio de poros) con la solucion de nitrato magnésico antes citada. El soporte de esferas
de gel de silice se preparé mediante una técnica de goteo de aceite. Después de secar a 100°C durante 1 hora el
producto de la impregnacion, se calcind a 510°C durante 2 horas. Experimento 13

El objetivo de este experimento fue demostrar la transesterificacion de aceite de canola con metanol en presencia de
un catalizador sélido en un reactor hirviente de flujo descendente o en un reactor de destilacion catalitica. El catalizador
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solido es MgO soportado sobre gel de silice.

Se preparé una solucion de nitrato magnésico disolviendo 10,96 g de Mg(NOs3).-6H20 en 24 g de agua desionizada
Se impregno mediante una técnica de humectacion incipiente 30 ml (11,91 g) de un soporte de esferas de gel de silice
(1,7-4 mm de diametro, aproximadamente 6 grupos hidroxilo por mm?, 314 b?/g de BET, 1,055 cm®/g de volumen de
poros 13,46 nm de diametro medio de poros) con la solucion de nitrato magnésico antes citada. El soporte de esferas
de gel de silice se preparé mediante una técnica de goteo de aceite. Después de secar a 100°C durante 1 hora el
producto de la impregnacion, se calciné a 510°C durante 2 horas.

Se cargo en el reactor 15 ml (6,30 g) de MgO/SiO-, (catalizador). Se preparo aceite de canola (adquirida de una tienda
local de comestibles) mezclando metanol (5,39% en peso) con el aceite de canola (94,61% en peso). El indice de
acidez de acidos grasos libres de esta alimentacion fue 0,48 mg de KOH/g. La transesterificacion del aceite de canola
con metanol se realizé a 165°C y 19,4 bares alimentando el aceite de canola y el metanol a 0,2 ml/min (cada uno). Se
disolvid etdxido magnésico en la alimentacion de metanol para tener 28 ppm en peso de Mg en la zona de reaccion
catalitica.

Las corrientes efluentes estaban compuestas de dos capas transparentes. La capa superior contenia los ésteres de
metilo producidos y cantidades pequefias de triglicéridos no convertidos. El contenido medio de ftriglicéridos no
convertidos en los productos de la reaccion, excluido el metanol de la capa superior, fue aproximadamente 1,2% en
peso. La capa del fondo contenia la mayoria de los triglicéridos no convertidos. El resultado se ilustra en la figura 17,
que indica un comportamiento estable del catalizador.

Experimento 14

El objetivo de este experimento fue demostrar la conversion de los materiales no convertidos o convertidos
parcialmente remanentes en la corriente efluente (dos capas verticales) del primer reactor en un segundo reactor
hirviente de flujo descendente o reactor de destilaciéon catalitica, u opcionalmente reciclar a la parte frontal de un
reactor unico de transesterificacion.

Se preparé una solucién de nitrato magnésico disolviendo 9,04 g de Mg(NOs)2:6H20 en 19,1g de agua desionizada
Se impregné mediante una técnica de humectacion incipiente 22 ml (9,14 g) de un soporte de esferas de gel de silice
(malla 9-14, 309 m?/g de BET y 1,03 cm®g de volumen de poros) con la solucién de nitrato magnésico antes citada.
Después de secar a 150°C durante 1 hora el producto de la impregnacion, se calciné a 510°C durante 2 horas. El
catalizador terminado contenia 4,5% en peso de Mg.

En el mismo reactor usado en el experimento 13 se cargé 15 ml (7,2 g) de MgO/SiO; (catalizador). Las dos capas de
material compuesto producido por la reaccién de la primera transesterificacion de aceite de canola con metanol se
separaron del producto compuesto usando un embudo de decantacion y se usaron como alimentaciones para la
reaccion de la segunda transesterificacion. La composicion de producto compuesto del fondo era 25,4% en peso de
triglicéridos, 8,5% en peso de monoglicéridos, 0,1% en peso de glicerol, 47,1% en peso de "ésteres metilicos y 15,8%
en peso de metanol La alimentacion contenia aproximadamente 8,5 ppm en peso de especies solubles de Mg y tenia
un indice de acides de acidos grasos libres de 0,32 mg de KOH/g. La transesterificacion se realizé a 160°C y 19,5
bares bombeando 0,12 mil/min de la alimentacién y 0,10 ml/min de metanos en el reactor hirviente de flujo
descendente. No se afadié alcdxido magnésico adicional en ninguna de las dos corrientes de alimentacion. La
corriente efluente del reactor era una solucion transparente de color amarillo claro (una sola capa).

La composicion de la alimentacion superior de producto compuesto era 1,12% en peso de triglicéridos, 0,57% en peso
de diglicéridos, 378% en peso de monoglicéridos. 7,47% en peso de ésteres metilicos, 0,03% en peso de glicerol y
87,03% en peso de metanol. El indice de acides de acidos grasos libres fue 0,51 mg de KOH/g. La transesterificaciéon
se realiz6 sobre el mismo catalizador a la misma temperatura y presion a un caudal de 0,2 ml/min. No se bombe6 al
reactor metanol adicional. Se combinaron esos productos finales de la segunda transesterificacion de las
alimentaciones de producto compuesto de la parte superior e inferior para destilar el exceso de metanol y recuperar
biodiesel bruto. El biodiesel bruto recuperado contenia 0,36% en peso de triglicéridos no convertidos y un indice de
acides de acidos grasos libres de 0,74 mg de KOH/g.

Este resultado experimental demuestra exitosamente que se puede producir biodiesel por transesterificacion de
aceites vegetales con un alcohol, como metanol, en presencia de un catalizador sélido.

Como se ha descrito antes, las realizaciones descritas en la presente memoria proporcionan tiempos prolongados del
ciclo del catalizador para diversos catalizadores sélidos por la introducciéon de una cantidad traza de compuestos
organometalicos solubles con la alimentacion. Otras realizaciones descritas en la presente memoria pueden incluir un
método para producir en continuo carbonato o carbamato organico a una velocidad estable; técnicas para la
preparacion in situ de catalizadores sélidos inmovilizados, técnicas para mantener actividad estable del catalizador
durante ciclos prolongados y tiempos prolongados de servicio para que el catalizador sea adecuado para reactores
comerciales de lecho fijo y un método de reactivar in situ catalizadores sélidos desactivados.

Ventajosamente, las realizaciones descritas en la presente memoria pueden proporcionar catalizadores de
transesterificacion que tienen un tiempo prolongado del ciclo, por lo que se disminuyen costes operativos asociados
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con paradas y cambios frecuentes del catalizador. Adicionalmente, debido a la cantidad traza de compuesto
organometalico soluble usado, se puede reducir sustancialmente la separacion del catalizador homogéneo de diversas
corrientes de productos.

Aunque la presente descripcion incluye un nimero limitado de realizaciones, los expertos en la técnica, que obtengan
beneficio de esta descripcion, apreciaran que se pueden concebir otras realizaciones que no se separen del alcance
de la presente descripcion. Por consiguiente, el alcance debe estar limitado sélo por las reivindicaciones adjuntas.
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso de alcoholisis, que comprende: alimentar reaccionantes y una cantidad en el intervalo de 1 a 3.000 ppm
en peso, basado en el peso total de los reaccionantes de la alimentacion, de un compuesto organometalico soluble a
un reactor que comprende un catalizador sélido de la alcoholisis, en donde el compuesto organico soluble y el
catalizador solido de la alcoholisis comprenden, cada uno, un mismo metal seleccionado de los grupos 2 a 6 y de los
grupos 12 a 16.

2. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde la alcoholisis es una transesterificacion.
3. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde la alcoholisis es una desproporcion.

4. El proceso segun la reivindicacion 1, que comprende: poner en contacto los reaccionantes en presencia del
catalizador solido de la alcoholisis para alcoholizar por lo menos una porcion de los reaccionantes, y recuperar un
efluente del reactor que comprende el compuesto organometalico soluble, producto de la alcoholisis y reaccionantes
que no han reaccionado.

5. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde el proceso de la alcoholisis comprende por lo menos una de una
reaccion de alcoholisis, transesterificacion y desproporcion que producen por lo menos uno de un carbonato de
dialquilo, un carbonato de diarilo, un carbonato de alquilo y arilo, biodiesel, un éster organico y un carbamato organico.

6. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde el compuesto organometalico soluble se alimenta a un caudal en el
intervalo de 1 a 2.000 ppm en peso, basado en el peso total de los reaccionantes de la alimentacion.

7. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde el catalizador sélido de la alcoholisis comprende por lo menos uno
de un compuesto organico inmovilizado de titanio y un compuesto soportado de titanio, y el compuesto organometalico
soluble comprende un compuesto de titanio soluble en los reaccionantes de la alimentacion.

8. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde el catalizador sélido de la alcoholisis comprende por lo menos uno
de un compuesto organico inmovilizado de calcio y un compuesto soportado de titanio, y el compuesto organometalico
soluble comprende un compuesto de calcio soluble en los reaccionantes de la alimentacion.

9. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde el catalizador sélido de la alcoholisis comprende por lo menos uno
de un compuesto organico inmovilizado de magnesio y un compuesto soportado de magnesio, y el compuesto
organometalico soluble comprende un compuesto de magnesio soluble en los reaccionantes de la alimentacion.

10. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde el catalizador sélido de la alcoholisis comprende por lo menos uno
de un compuesto organico inmovilizado de zinc y un compuesto soportado de zinc, y el compuesto organometalico
soluble comprende un compuesto de calcio soluble en los reaccionantes de la alimentacion. . .

11. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde el catalizador soélido de la alcoholisis comprende por lo menos uno
de un compuesto organico inmovilizado de estafio y un compuesto soportado de estafio, y el compuesto
organometalico soluble comprende un compuesto de estafio soluble en los reaccionantes de la alimentacion. .

12. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde el catalizador soélido de la alcoholisis comprende por lo menos uno
de un compuesto organico inmovilizado de antimonio y un compuesto soportado de antimonio, y el compuesto
organometalico soluble comprende un compuesto de antimonio soluble en los reaccionantes de la alimentacion.

13. El proceso segun la reivindicacion 3, que comprende ademas recuperar del efluente del reactor por lo menos una
porcién del compuesto organometalico soluble.

14. El proceso segun la reivindicacion 13, que comprende ademas reciclar al reactor de la alcoholisis por lo menos
una porcion del compuesto organometalico soluble del efluente del reactor.

15. El proceso segun la reivindicacion 1, para la produccion de carbonatos de dialquilo, comprendiendo el proceso:
alimentar un alcohol y un reaccionante de la alcoholisis que comprende por lo menos uno de urea, con carbamato
organico y un carbonato ciclico a una primera zona de reaccion del reactor que comprende el catalizador sélido de la
alcoholisis, y alimentar el compuesto organometalico soluble a la primera zona de reaccion.

16. El proceso segun la reivindicacion 15, en donde el alcohol es un alcohol alquilico.

17. El proceso segun la reivindicacion 15, que comprende ademas: poner en contacto el alcohol y el reaccionante de
la alcoholisis en presencia del catalizador sélido de la alcoholisis bajo condiciones de reaccion de por lo menos una
porcion del reaccionante de la alcoholisis con el alcohol para formar por lo menos uno de un carbonato de alquilo y
arilo y un carbonato de dialquilo; recuperar un efluente de la primera zona de reacciéon que comprende el compuesto
organometalico soluble.

18. El proceso segun la reivindicacion 17, en donde el efluente del reactor comprende ademas carbonato de alquilo y
arilo, comprendiendo ademas el proceso: alimentar a una segunda zona de reaccién por lo menos una porcion del
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efluente de la primera zona de reaccion y desproporcionar por lo menos una porcion del carbonato de alquilo y arilo
para formar carbonato de dialquilo.

19. El proceso segun la reivindicacion 18, en donde el carbonato de dialquilo comprende por lo menos uno de
carbonato de dietilo y carbonato de dimetilo.

20. El proceso segun la reivindicacion 1 para la produccion de carbonato de diarilo, comprendiendo el proceso:
alimentar un compuesto hidroxilico aromatico y un carbonato de dialquilo a una primera zona de reaccién del reactor
que comprende un catalizador sdlido de la transesterificacion como catalizador sélido de la alcoholisis; y alimentar a
la primera zona de reaccion el compuesto organometalico soluble.

21. El proceso segun la reivindicacion 20, que comprende ademas: poner en contacto el compuesto hidroxilico
aromatico y el carbonato de dialquilo en presencia del catalizador sélido de la transesterificacion bajo condiciones de
reaccién de por lo menos una porcion del carbonato de dialquilo con el compuesto hidroxilico aromatico para formar
por lo menos uno de un carbonato de alquilo y arilo y un carbonato de diarilo; y recupera un efluente de la primera
zona de reaccion que comprende el catalizador homogéneo.

22. El proceso segun la reivindicacion 21, en donde el efluente del reactor comprende ademas el carbonato de alquilo
y arilo, comprendiendo el proceso: alimentar a una segunda zona de reaccion por lo menos una porcion del efluente
de la primera zona de reaccion y desproporcionar por lo menos una porcion del carbonato de alquilo y arilo para formar
carbonato de diarilo.

23. El proceso segun la reivindicacion 20, en donde el compuesto hidroxilico aromatico comprende fenol.
24. El proceso segun la reivindicacion 20, en donde el carbonato de diarilo comprende carbonato de difenilo.

25. El proceso segun la reivindicacion 1 pata la produccion de un carbonato de alquilo y arilo, comprendiendo el
proceso: alimentar un compuesto hidroxilico aromatico y un carbonato de dialquilo a una primera zona de reaccion del
reactor que comprende un catalizador sdélido de la transesterificacion como catalizador sélido de la alcoholisis y
alimentar a la primera zona de reaccion el compuesto organometalico soluble.

26. El proceso segun la reivindicacion 25, que comprende ademas: poner en contacto el compuesto hidroxilico
aromatico y el carbonato de dialquilo en presencia del catalizador solido de la transesterificacion bajo condiciones de
reaccién de por lo menos una porcion del carbonato de dialquilo con el compuesto hidroxilico aromatico para formar
un carbonato de alquilo y arilo; y recuperar un efluente de la primera zona de reaccién que comprende el catalizador
homogéneo.

27. El proceso segun la reivindicacion 1 para la produccion de biodiesel, comprendiendo el proceso: alimentar un
alcohol y un glicérido a una primera zona de reaccion del reactor que comprende un catalizador sélido de la
transesterificacion como catalizador sélido de la alcoholisis; y alimentar a la primera zona de reaccion el compuesto
organometalico soluble.

28. El proceso segun la reivindicacion 27, que comprende ademas: poner en contacto el alcohol y el glicérido en
presencia del catalizador sélido de la transesterificacion bajo condiciones de reaccion de por lo menos una porcion del
alcohol con el glicérido para formar por lo menos un éster de glicerol y un acido graso; y recuperar un efluente de la
primera zona de reaccion que comprende el compuesto organometalico soluble.
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Canvemnion of PROM (m%)
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Figura 7
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Figura 8
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Conversign de fenol (3 m}
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Conversidn de EC (3 m)

15 1

10

Figura 11
Y
13 alimentacion 23 alimentacion
- .+ o le < | E—
- " * # * * & -
* - . *
+*
-
i
20 &0 oo 100 120 140 160

Horas en la corriente

52




ES 2705007 T3

Conversién de carbonato de propilena (3% m)
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Figura 13
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Conversion de carbonato de propileno (3% m)
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Figura 15
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Conversion de EC (% m)

30

28

22

20

12

10

Horas en la corriente

Figura 16
e
L]
+* * s
*
- -
* *
*
-
* - *
*Wy .
* *
“t, .
1 ¥, e * -
ate *
* ate
*
"u’
L]
5
*ers | .
|
1] 50 100 150 ] 250 300 380 400 450

500

57




ES 2705007 T3

Conversion de triglicéridos (3]
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