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DESCRIPCION
Aparato y método para producir carbonato ciclico
Campo técnico

La presente invencidon se refiere a un aparato y a un método para producir un carbonato ciclico. Mas
particularmente, se refiere a un aparato y a un método para producir un carbonato ciclico haciendo reaccionar un
epoxido con didxido de carbono en presencia de un catalizador heterogéneo.

Antecedentes en la técnica

Los carbonatos ciclicos son compuestos importantes utilizados en una amplia gama de aplicaciones, ya que se
utilizan como disolventes organicos, agentes de procesamiento de fibras sintéticas, materias primas farmacéuticas y
aditivos cosmeéticos, ademas de utilizarse recientemente como disolventes electroliticos para baterias de litio y
también en la sintesis de alquilen glicoles o carbonatos de dialquilo.

Este carbonato ciclico se ha sintetizado convencionalmente haciendo reaccionar un epéxido con diéxido de carbono
en presencia de un catalizador homogéneo en condiciones de una presion adecuada. Como tal catalizador
homogéneo, se conoce desde hace tiempo una sal de onio como, por ejemplo, un haluro o una sal de amonio
cuaternario de un metal alcalino, por ejemplo, (bibliografia de patentes 1), y dicho catalizador homogéneo también
se emplea a nivel industrial.

Sin embargo, generalmente, se requiere la operacion de separacion de la mezcla de reaccion del catalizador, por
ejemplo, por destilacion, en el caso de utilizar un catalizador homogéneo y, por tanto, no solo es complicado el
proceso de produccion sino que también existen problemas como la descomposicion del catalizador durante el
proceso de separacion o la generacion de subproductos.

Por consiguiente, se ha propuesto un catalizador heterogéneo en el que se inmoviliza un grupo fosfonio cuaternario
que tiene un ion haluro como contraiéon sobre un soporte, como gel de silice, con el fin de simplificar el proceso de
separacion del catalizador, y se ha divulgado un método para producir continuamente carbonato de propileno
mezclando el 6xido de propileno con dioxido de carbono supercritico y suministrando la mezcla al tubo de reaccion
cargado con el catalizador inmovilizado como un método para producir carbonato de propileno utilizando el
catalizador inmovilizado (Literatura de patentes 2).

Sin embargo, el catalizador inmovilizado presenta una actividad mas baja en comparacién con un catalizador
homogéneo y, por tanto, se requiere su uso en una gran cantidad y constituye un problema aumentar el tamafio del
reactor, particularmente, en el caso de producir un carbonato ciclico a escala industrial.

Por otra parte, la cantidad de la solucién de reaccion que pasa con respecto a la cantidad de catalizador es menor y,
por tanto, existe el problema de que (1) se produce el flujo irregular de la solucion de reaccion en el reactor y (2) el
contacto del catalizador con la solucién de reaccion, es decir, la humectacion del catalizador resulta insuficiente y,
por tanto, el catalizador no puede funcionar suficientemente. Asimismo, por ejemplo, el flujo irregular en el sistema
provoca un factor de puntos calientes (sobrecalentamiento local del catalizador) y el deterioro del catalizador se
acelera significativamente.

Por otra parte, como resultado del flujo irregular que se genera en el sistema o la insuficiente humectacion del
catalizador, se produce una disminucion en la eficiencia catalitica y la vida util del catalizador de la misma manera
que en el caso anterior, en el caso de que se gasifique didxido de carbono en el reactor.

Por otra parte, la solucion de reaccion no forma necesariamente una fase homogénea cuando el diéxido de carbono
no se mezcla de manera suficiente, incluso en condiciones en las que el didxido de carbono no esta gasificado. Por
ejemplo, en la literatura de patentes 2, se utilizan mezclados 6xido de propileno y diéxido de carbono supercritico, y
se causa la separacion de fases entre el carbonato de propileno del producto y el diéxido de carbono supercritico tal
como se describe en la literatura no de patentes 1. Por lo tanto, es necesario que el diéxido de carbono se mezcle
completamente con la solucién de reaccion para disolver suficientemente el diéxido de carbono en la solucién de
reaccion y suprimir la separacion de fases en el reactor y, por tanto, se requiere una instalacion auxiliar a gran
escala, como pueda ser un tanque de agitacion.

Asimismo, cuando aumenta la temperatura, el componente de catalizador es desorbido desde el catalizador
inmovilizado y disminuye significativamente la actividad del catalizador inmovilizado, mientras que la reaccion de un
epoxido con dioxido de carbono es una reaccion exotérmica para liberar una cantidad relativamente grande de calor
de reaccién (por ejemplo, el calor de reaccion liberado por la reaccion de 6xido de etileno con diéxido de carbono es
de aproximadamente 100 kJ/mol) y, por tanto, la eliminacion del calor de reacciéon en el momento de la sintesis de
un carbonato ciclico constituye un problema en el caso de utilizar un catalizador inmovilizado.



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2735400 T3

Como método para eliminar el calor de reaccién, un método general es utilizar un reactor de tipo intercambiador de
calor, como por ejemplo un reactor encamisado o un reactor multitubular.

Sin embargo, la eliminacion de calor mediante un reactor encamisado para hacer circular el medio de calor hacia la
camisa presenta el problema fundamental de que disminuye el area de eliminacion de calor en comparacion con la
cantidad de catalizador cuando aumenta el tamafio del reactor y solo se puede eliminar el calor del catalizador
inmovilizado en la proximidad de la superficie de eliminacién de calor.

Por otra parte, en el caso de un reactor multitubular, que tiene una pluralidad de tubos de reaccién provistos en la
carcasa del reactor, se elimina el calor de reaccién generado haciendo circular el medio de calor en la carcasa del
tubo de reacciéon mientras se lleva a cabo la reaccion cargando el catalizador en el tubo de reaccion y, por tanto, es
posible aumentar el area de eliminacion de calor. Sin embargo, en el caso de utilizar un catalizador inmovilizado
sobre un soporte, como gel de silice, fluye significativamente poco liquido en comparacion con esta cantidad de
flujos de catalizador, de modo que es necesario que el tubo de reaccion sea significativamente delgado y largo para
conseguir una eficiencia de eliminacion suficiente, y se complica el aparato y aumenta de tamafio. Por otra parte, el
mantenimiento también es problematico. Asimismo, se suma el problema también de la dificultad de cargar
uniformemente una pluralidad de tubos de reaccién con un catalizador.

Lista de citas
Literatura de patentes

Literatura de patentes 1: JP 63-17072 B
Literatura de patentes 2: WO 2005/084801 A

La patente internacional WO 2013/130147 A1 divulga un método para formar un producto de carbonato ciclico que
se lleva a cabo haciendo reaccionar un 6xido de alquileno, como por ejemplo 6xido de etileno, con diéxido de
carbono en presencia de un catalizador marco de metal organico (MOF) con menos de 0,5 mol % de cualquiera
entre sales de potasio o de amonio cuaternario presentes sobre la base de las moles de éxido de alquileno
introducidas en la zona de reaccién en condiciones de reaccion para formar un producto de carbonato ciclico.

Literatura no patentada

Literatura no patentada 1: Informe sobre los logros de la investigacion y el desarrollo sobre la tecnologia de
reduccion de carga ambiental utilizando un fluido supercritico, marzo de 2002, Instituto Nacional de Ciencia y
Tecnologia Industrial Avanzada

Sumario de la invenciéon
Problema técnico

Tal como se ha descrito, se requiere un aparato a una escala excesivamente grande que incluya un reactor de gran
tamario, una instalacion de enfriamiento y una instalacion de mezcla en comparacién con la cantidad de produccion
cuando se produce un carbonato ciclico a escala industrial utilizando un catalizador inmovilizado. Por otra parte,
también existe el problema de que la ampliaciéon no es facil en el caso de un proceso que requiera un reactor de
gran tamanio o instalaciones auxiliares.

Por consiguiente, un objeto de la presente invencién es proporcionar un aparato y un método para producir
continuamente un carbonato ciclico que se pueda ampliar faciimente sin requerir un reactor de gran tamafo o
instalaciones auxiliares excesivas, incluso en el caso de producir un carbonato ciclico utilizando un catalizador
inmovilizado como catalizador, a escala industrial, con capacidad de producir un carbonato ciclico sin deteriorar la
eficiencia catalitica esperada y la vida util del catalizador, econémico y que presenta una excelente productividad
industrial.

Solucién del problema

Con el fin de conseguir el objetivo mencionado, [1] la presente invencién proporciona un aparato para producir un
carbonato ciclico que incluye:

un reactor adiabatico para su carga con un catalizador solido que tiene un compuesto organico idnico
inmovilizado sobre un soporte como catalizador heterogéneo para hacer reaccionar un epoéxido con didxido de
carbono, donde el compuesto organico idnico es una sal organica de amonio cuaternario que tiene un anion
haluro como contraién o una sal organica de fosfonio cuaternario que tiene un anién haluro como contraién;

una ruta de circulacion para retornar al menos una porcion de una mezcla fluida en forma liquida que fluye a
través de una salida del reactor hacia el reactor;
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un medio de suministro de diéxido de carbono para suministrar continuamente diéxido de carbono en forma
liquida o en un estado supercritico a la ruta de circulacion; y

un medio de suministro de epdxido para suministrar continuamente un epéxido en forma liquida o en solucién a
la ruta de circulacioén, en la que

la ruta de circulacion incluye

un medio de intercambio de calor para eliminar el calor de un fluido en circulacion (mezcla de fluido en forma
liquida que fluye hacia una ruta de circulacion) por intercambio de calor indirecto,

un medio de mezcla para mezclar el diéxido de carbono suministrado por el medio de suministro de diéxido de
carbono con el fluido en circulacién en una ruta,

un medio de separacion de gas-liquido para llevar a cabo un tratamiento de separacion de gas-liquido
reduciendo la presion de un fluido en circulacién que contiene diéxido de carbono obtenido a través del medio de
mezcla,

un medio de presurizacion para presurizar un fluido en circulacion tras el tratamiento de separacion gas-liquido a
una presion predeterminada, y

un medio de mezcla para mezclar el epdéxido suministrado por el medio de suministro de epdxido con el fluido en
circulacién en una ruta.

Por otra parte, para conseguir el objetivo mencionado, [2], la presente invencién proporciona el aparato para producir
un carbonato ciclico de acuerdo con [1], donde

el reactor esta configurado como un reactor de multiples etapas de lecho fijo con dos o mas reactores adiabaticos
conectados en serie, y la ruta de circulacion se proporciona de tal modo que se retorna al menos una porcién de una
mezcla fluida en forma liquida que fluye a través de una salida de un reactor de Ultima etapa a un reactor de primera
etapa.

En la presente invencion, la cantidad de catalizador con respecto a la cantidad de produccién de un carbonato ciclico
es aproximadamente constante independientemente del nimero de reactores y, por tanto, es facil aumentar la
capacidad de produccion aumentando el nimero de reactores en el aparato de produccion de acuerdo con [2].

Asimismo, para conseguir el objeto anterior, [3], la presente invencién proporciona un método para producir un
carbonato ciclico suministrando de forma continua una mezcla de fluidos de materia prima que contiene un epoéxido
y diéxido de carbono a un reactor adiabatico cargado con un catalizador sélido que tiene un compuesto organico
iénico inmovilizado sobre un soporte como catalizador heterogéneo y donde el compuesto organico iénico es una sal
organica de amonio cuaternario que tiene un anién haluro como contraiéon o una sal organica de fosfonio cuaternario
que tiene un anidn haluro como contraién y conduciendo al menos una porcion de una mezcla fluida en forma liquida
que fluye a través de una salida del reactor a una ruta de circulacion y retorna al reactor, incluyendo el método:

una etapa de intercambio de calor para eliminar el calor de un fluido en circulacion (mezcla de fluido en una
forma liquida que fluye hacia una ruta de circulacion) por intercambio de calor indirecto;

una etapa de suministro de diéxido de carbono que suministra continuamente diéxido de carbono en forma
liquida o en estado supercritico a la ruta de circulacion;

una etapa de mezcla de mezclar diéxido de carbono suministrado en la etapa de suministro de diéxido de
carbono con el fluido en circulacién en una ruta;

una etapa de separacion gas-liquido para reducir la presion de un fluido en circulacion que contiene didxido de
carbono obtenido en la etapa de mezcla y llevar a cabo el tratamiento de separacion gas-liquido del exceso de
diéxido de carbono gasificado;

una etapa de presurizacion de presurizar un fluido en circulacion después de la separacion gas-liquido a una
presién predeterminada;

una etapa de suministro de epéxido suministrando de forma continua un epdxido en forma liquida o en solucién a
la ruta de circulacion; y

una etapa de mezcla de mezclar el epdxido suministrado en la etapa de suministro de epéxido con el fluido en
circulacién en una ruta.

Por otra parte, para conseguir el objeto anterior, [4] la presente invencién proporciona el método para producir un
carbonato ciclico de acuerdo con [3], donde

el reactor esta configurado como un reactor de multiples etapas de lecho fijo con dos o mas reactores adiabaticos
conectados en serie, y

la ruta de circulacién es para retornar al menos una porcién de una mezcla fluida en forma liquida que fluye a través
de una salida de un reactor de Ultima etapa a un reactor de primera etapa.

En la presente invencion, la cantidad de catalizador con respecto a la cantidad de produccién de un carbonato ciclico
es aproximadamente constante independientemente del nimero de reactores, y por tanto es facil aumentar la
capacidad de producciéon aumentando el nimero de reactores en el método de produccién de acuerdo con [4].

Efectos ventajosos de la invencion
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De acuerdo con la presente invencion, es posible proporcionar un aparato y un método para producir de manera
continua un carbonato ciclico con capacidad para ampliarse facilmente aumentando el nimero de reactores sin
requerir un reactor de gran tamarfo o instalaciones auxiliares excesivas, con capacidad para producir un carbonato
ciclico sin deteriorar la eficiencia catalitica esperada y la vida util del catalizador, suprimiendo el flujo irregular o la
separacion de fases de la solucién de reaccion y eliminando eficientemente el calor de reaccién, que son
econdmicos y que presentan una excelente productividad industrial.

Breve descripcion de los dibujos

Fig. 1 es un diagrama que ilustra esquematicamente un ejemplo de una primera realizacion del aparato para
producir un carbonato ciclico de la presente invencion.

Fig. 2 es un diagrama que ilustra esquematicamente un ejemplo de una segunda realizacion del aparato para
producir un carbonato ciclico de la presente invencion.

Fig. 3 Es un diagrama que ilustra los resultados de la medicién termogravimétrica del catalizador.

Fig. 4 Es un diagrama que ilustra el efecto de la presién de reaccion para producir carbonato de etileno.

Descripcion de las realizaciones

En adelante, la presente invencion se describira haciendo referencia a los dibujos adjuntos, si es necesario. Por otro
lado, los mismos elementos en la descripcion de los dibujos se designan con los mismos nimeros de referencia, y
se omite la descripcion duplicada de los mismos.

En primer lugar, se describiran el epdxido materia prima y el catalizador heterogéneo utilizados en la presente
invencion, asi como el carbonato ciclico obtenido en la presente invencion.

(Epoxido)

El epoxido utilizado en la presente invencion no esta particularmente limitado siempre y cuando sea un compuesto
que contenga al menos un anillo epoxi (anillo de 3 miembros compuesto de dos atomos de carbono y un atomo de
oxigeno) en la formula estructural, y entre sus ejemplos pueden incluirse 6xido de etileno, 6xido de propileno, 6xido
de butileno, 6xido de isobutileno, 6xido de viniletileno, éxido de trifluorometiletileno, 6xido de ciclohexeno, 6xido de
estireno, monoxido de butadieno, didxido de butadieno, 6xido de 2-metil-3-fenil-buteno, éxido de pineno y éxido de
tetracianoetileno.

Entre dichos epoxidos, son preferentes los representados por la siguiente férmula (1), y son mas preferentes el 6xido
de etileno y el 6xido de propileno.

R'l O RB

R? R4

[En la férmula (1), R y R? representan cada uno independientemente un atomo de hidrégeno, un grupo alquilo que
tiene de 1 a 6 atomos de carbono, un grupo haloalquilo que tiene de 1 a 6 atomos de carbono, un grupo alquenilo
que tiene de 2 a 6 atomos de carbono, un grupo haloalquenilo que tiene de 2 a 6 atomos de carbono, un grupo arilo
que tiene de 6 a 12 atomos de carbono, o un grupo ciano, R® y R* representan cada uno independientemente un
atomo de hidrégeno, un grupo ciano o un grupo arilo que tiene de 6 a 12 atomos de carbono. Sin embargo, uno
cualquiera de R” o R* puede formar un grupo cicloalquilo junto con uno cualquiera de R'o RZ].

El nimero de atomos de carbono en el grupo alquilo y haloalquilo representado por R y R’ es preferentemente de 1
a 4. Entre los ejemplos del grupo alquilo se pueden incluir un grupo metilo, un grupo etilo, un grupo propilo y un
grupo butilo, preferentemente un grupo metilo y un grupo etilo y, mas preferentemente, un grupo metilo.

Por otra parte, el niumero de atomos de carbono en el grupo alquenilo y haloalquenilo representado por R y R? es
preferentemente de 2 a 4 y entre los ejemplos especificos del mismo se puede incluir un grupo vinilo.

Por otra parte, los ejemplos del atomo de halégeno en el grupo haloalquilo y el grupo haloalquenilo pueden incluir
cloro, bromo y yodo.

Por otra parte, como grupo arilo representado por R R} R® y R* es preferente un grupo fenilo.

Por otra parte, entre R y R?, son preferentes un atomo de hidrégeno, un grupo alquilo que tiene de 1 a 6 atomos de
carbono y un grupo haloalquilo que tiene de 1 a 6 atomos de carbono.
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Por otra parte, como R® y R* es preferente un atomo de hidrégeno.
(Catalizador heterogéneo)

Como el catalizador heterogéneo utilizado en la presente invencion, es preferente un catalizador inmovilizado que
presenta actividad en la sintesis de un carbonato ciclico a partir de un epdxido y diéxido de carbono, que es un
catalizador soélido en el que se inmoviliza un compuesto organico iénico sobre un soporte.

El compuesto organico idénico es una sal onio de cuaternaria seleccionada entre una sal de amonio organica
cuaternaria que tiene un anién haluro como organica contraiéon y una sal de fosfonio organica cuaternaria que tiene
un anién haluro como contraién. Entre los ejemplos de anién haluro pueden incluirse un anién fluor, un anién cloro,
un anén bromo y un anion yodo.

Entre los ejemplos especificos adecuados de la sal organica de onio cuaternaria se pueden incluir una sal de
tetraalquilamonio, como cloruro de tetraalquilamonio o bromuro de tetraalquilamonio; y una sal de tetraalquilfosfonio,
como cloruro de tetraalquilfosfonio o bromuro de tetraalquilfosfonio, siendo preferente entre ellas una sal de
tetraalquilfosfonio

Por otra parte, el numero de atomos de carbono en el grupo alquilo en la sal de tetraalquilamonio y la sal de
tetraalquilfosfonio es preferentemente de 1 a 8, mas preferentemente de 1 a 6, e incluso mas preferentemente de 2
a 4. Entre los ejemplos del mismo pueden incluirse un grupo metilo, un grupo etilo, un grupo propilo, un grupo
isopropilo, un grupo butilo, un grupo isobutilo, un grupo pentilo, un grupo hexilo, un grupo heptilo, un grupo octilo y
un grupo ciclohexilo.

Por otra parte, entre los ejemplos del soporte se pueden incluir un soporte de 6xido inorganico y un soporte de
polimero organico. Ademas, su forma es preferentemente una forma de particula siendo preferente una forma
porosa. Entre los ejemplos especificos adecuados del soporte de 6xido inorganico se pueden incluir silice (silice
gelificada), silice mesoporosa, ceramica, zeolita y vidrio poroso, siendo preferentes entre ellos silice y silice
mesoporosa. Ademas, entre los ejemplos del soporte de polimero organico se pueden incluir poliestireno, un
copolimero de poliestireno, un poli(met)acrilato, una poli(met)acrilamida, una poliimida, polibenzimidazol,
polibenzoxazol, polibenzotiazol, polietilen glicol, polipropilen glicol o un copolimero que contiene estos polimeros
como componente principal, y una mezcla de polimeros.

(Carbonato ciclico)

Por otra parte, el carbonato ciclico obtenido en la presente invenciéon es uno que tiene una estructura en la que el
anillo epoxi del epdéxido se convierte en un anillo de carbonato (anillo de 5 miembros que tiene enlace O-CO-0), y
entre sus ejemplos se pueden incluir: carbonato de etileno, carbonato de propileno, carbonato de butileno, carbonato
de isobutileno, carbonato de trifluorometil etileno, carbonato de vinil etileno, carbonato de ciclohexeno, carbonato de
estireno, monocarbonato de butadieno, dicarbonato de butadieno, carbonato de clorometilo, carbonato de pineno y
carbonato de tetracianoetileno. Los carbonatos ciclicos adecuados son aquellos representados por la siguiente
férmula (2).

[En la formula (2), R' a R* tienen el mismo significado descrito anteriormente.]
[(1) Aparato para producir carbonato ciclico]
<Primera realizacion>

Se describira el aparato para producir un carbonato ciclico relacionado con la primera realizacién de la presente
invencion (primer aparato de produccion).
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La Fig. 1 es un diagrama que ilustra esquematicamente un ejemplo del aparato para producir un carbonato ciclico en
relacion con la primera realizacion de la presente invencion.

Tal como se ilustra en Fig. 1, el aparato de produccion de la presente realizacion incluye un reactor adiabatico 1 para
ser cargado con un catalizador heterogéneo para hacer reaccionar un epéxido con diéxido de carbono, una ruta de
circulacion 2 para retornar al menos una porcion de la mezcla fluida en forma liquida que fluye a través de la salida
del reactor 1a al reactor 1, y una ruta de descarga 3 para descargar el resto de la mezcla fluida en forma liquida y
enviarla a la siguiente etapa si es necesario. La mezcla fluida en forma liquida que fluye a través de la salida del
reactor 1a contiene principalmente el carbonato ciclico producido en el reactor 1 y el diéxido de carbono sin
reaccionar, y también puede contener el epodxido sin reaccionar dependiendo de las condiciones de reaccion.

El reactor 1 puede ser un reactor adiabatico que esta configurado para poder cargarse con el catalizador
heterogéneo para hacer reaccionar un epodxido con diéxido de carbono, siendo preferente un reactor tubular. Por
otra parte, el material que constituye el reactor 1 no esta particularmente limitado y es preferentemente SUS desde
el punto de vista de una excelente resistencia a la corrosion. Ademas, es posible reducir en gran medida el coste de
la instalacion utilizando un reactor adiabatico econémico como el reactor 1.

Por otra parte, por ejemplo, puede cargarse perlas de vidrio antes o después del catalizador cuando se carga el
catalizador heterogéneo en el reactor 1.

Por otra parte, el reactor 1 esta provisto de una entrada de reactor 1b. La entrada del reactor 1b esta configurada de
tal modo que el fluido en circulacion fluye desde la ruta de circulacion 2 al reactor 1, el fluido en circulacién formado
a medida que se suministran y se mezclan en la ruta de circulacién 2 el diéxido de carbono y un epodxido se
suministra al reactor 1 a través de la entrada del reactor 1b como mezcla fluida de materia prima.

Por otra parte, el aparato de produccion de la presente realizacion incluye un medio de suministro de diéxido de
carbono 6 para suministrar continuamente diéxido de carbono en forma liquida o un estado supercritico a la ruta de
circulacién 2 y un medio de suministro de epdxido 8 para suministrar continuamente un epoxido en forma liquida o
en solucion a la ruta de circulacion 2.

A través del medio de suministro de diéxido de carbono 6, se suministra continuamente el didéxido de carbono de una
materia prima de reaccion al fluido en circulacion en forma liquida o en un estado supercritico, y a través del medio
de suministro de epdxido 8, se suministra continuamente el epéxido de una materia prima de reaccién al fluido en
circulacién estando en estado liquido o en solucién. Por otra parte, las cantidades de suministro de diéxido de
carbono y el epdxido se controlan a través de estas configuraciones.

Entre los ejemplos de medios de suministro de diéxido de carbono 6 y medios de suministro de epoxido 8 se puede
incluir una bomba. Al emplear una bomba como dicho medio, es posible controlar faciimente la cantidad de
suministro de diéxido de carbono o el epdxido. Ademas, es posible también reducir en gran medida el coste de las
instalaciones.

Por otro lado, en el medio de suministro de epdxido 8, es preferente utilizar el carbonato ciclico para su sintesis a
partir del epéxido como disolvente en el caso de suministrar el epdxido en forma de solucién disuelto en un
disolvente. Especificamente, el disolvente es preferentemente carbonato de etileno en el caso de suministrar 6xido
de etileno en forma de solucion disuelto en un disolvente.

Por otra parte, el aparato de produccién de la presente realizacién puede incluir un medio de suministro de aditivo 7
para suministrar un aditivo distinto de las materias primas de reaccion a la ruta de circulacion 2. A través del medio
de suministro de aditivo 7, se suministra el aditivo a la ruta de circulacién 2 al tiempo que se controla la cantidad de
suministro.

El aditivo puede suministrarse de forma continua o discontinua. Por otra parte, el aditivo puede suministrarse en
forma neta o en solucién disuelto en un disolvente. El disolvente es preferentemente un carbonato ciclico en el caso
de suministrar el aditivo en forma de solucién disuelto en un disolvente.

Entre los ejemplos de medios de suministro de aditivos 7 se puede incluir una bomba.

Por otra parte, entre los ejemplos de aditivo se puede incluir un alcohol halogenado, como bromoetanol o
bromopropanol. Un alcohol halogenado suprime la desorcién del componente catalitico y actia como un inhibidor del
deterioro del catalizador.

Por otra parte, el aparato de produccion de la presente realizacién incluye la ruta de circulacion 2. En la ruta de
circulacién 2, se proporcionan un medio de intercambio de calor 4, un primer medio de mezcla 9, un medio de
separacion de gas-liquido 11, un medio de presurizacion 12 y un segundo medio de mezcla 10 desde la salida del
reactor 1a hacia la direccién de la entrada del reactor 1b en el orden de medio de intercambio de calor 4, primer
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medio de mezcla 9, medio de separacion de gas-liquido 11, medio de presurizaciéon 12 y segundo medio de mezcla
10.

Se hace circular a través de la ruta de circulacion 2, una porcién de la mezcla de fluido en forma liquida que fluye a
través de la salida del reactor 1a circula hacia el reactor 1 y, como resultado, aumenta el flujo de liquido en el reactor
1, es probable que se suprima el aumento de la temperatura en el reactor 1 a un intervalo apropiado, y se puede
eliminar el flujo irregular de la solucion de reaccion o la mala humectacion del catalizador en el reactor 1y, por tanto,
es posible suprimir una disminucién en la eficiencia catalitica o la vida util del catalizador. Asimismo, es posible
ampliar el tiempo de retencion y, por tanto, es posible disminuir la cantidad de catalizador y el tamafio del reactor 1
para que sea compacto.

La ruta de circulacion 2 esta configurada como una tuberia apropiada arbitraria. EI material que constituye la tuberia
no esta particularmente limitado, y es preferentemente SUS desde el punto de vista de una excelente resistencia a la
corrosion.

Ademas, la ruta de circulacion 2 incluye el medio de intercambio de calor 4 para eliminar el calor del fluido en
circulacién por intercambio de calor indirecto.

Al proporcionar el medio de intercambio de calor 4 en la ruta de circulacion 2, se puede eliminar facilmente el calor
de reaccion y, por tanto, es posible controlar facilmente la temperatura en el reactor 1 en un intervalo deseado
(sustancialmente la temperatura de reaccion). No es posible eliminar suficientemente el calor de reaccioén en el caso
de no proporcionar el medio de intercambio de calor 4 y, por tanto, aumenta la temperatura en el reactor 1 y se
acorta enormemente la vida util del catalizador en algunos casos.

Como medio de intercambio de calor 4, se puede utilizar un intercambiador de calor arbitrario siempre y cuando
pueda eliminar el calor de reaccién reduciendo la temperatura del fluido en circulacién que pasa a través del
medio. Entre los ejemplos especificos de los mismos se pueden incluir un intercambiador de calor cilindrico
multitubular, un intercambiador de calor de doble tubo, un intercambiador de calor de placas, un enfriador de aire, un
enfriador por irrigacion, un intercambiador de calor de bobina y un intercambiador de calor de desplazamiento, y el
caudal de circulacion es un caudal relativamente alto pequefio y la operacion se realiza a alta presion y, por tanto un
intercambiador de calor de doble tubo, un enfriador de aire y un enfriador de irrigacion son particularmente
apropiados y preferentes. Ademas, el coeficiente de transferencia de calor global de estos intercambiadores de calor
es preferentemente de aproximadamente 200 kcal/(m*hrK) o mas.

Por otra parte, preferentemente solo esta configurada la ruta de circulacion 2 entre la salida del reactor 1a y el medio
de intercambio de calor 4. A través de dicha configuracion, el fluido en circulaciéon que fluye a través de la salida del
reactor 1a debe someterse rapidamente a eliminacién de calor.

Por otra parte, en la ruta de circulacion 2, la porcion de flujo de entrada de diéxido de carbono a la que fluye el
diéxido de carbono suministrado por el medio de suministro de diéxido de carbono 6 no esta particularmente limitada
y puede estar en cualquier lugar de la ruta de circulacion, y el diéxido de carbono presenta una baja conductividad
térmica y su solubilidad aumenta a medida que disminuye la temperatura y, por tanto, es preferente el suministro al
fluido en circulacion después de la eliminacion del calor y la mezcla rapida con dioxido de carbono. Por consiguiente,
la porcién de entrada de didxido de carbono se proporciona preferentemente entre el medio de intercambio de calor
4 y el medio de mezcla 9.

Por otra parte, la ruta de circulacion 2 incluye el medio de mezcla 9 (primer medio de mezcla) para mezclar el
dioxido de carbono suministrado a través del medio de suministro de dioxido de carbono 6 con el fluido en
circulaciéon que fluye hacia la ruta de circulacion 2 y se somete a la eliminacion de calor a través del medio de
intercambio de calor 4 en la ruta.

A través del medio de mezcla 9, se mezcla homogéneamente el didéxido de carbono suministrado con otros
componentes.

Como medio de mezcla 9, es preferente utilizar un mezclador en linea, como por ejemplo una mezcladora estatica
desde el punto de vista de que el aparato es sencillo. Al proporcionar una mezcladora en linea a la ruta de
circulacioén 2, es posible mezclar eficientemente el didoxido de carbono con otros componentes en la ruta de flujo para
obtener un fluido de circulacion uniforme.

Por otra parte, la ruta de circulacién 2 es preferentemente una en la que se proporciona un medio de control de
presion 13 para controlar el grado de apertura de la ruta de circulaciéon 2 entre el medio de mezcla 9 y el medio de
separacion de gas-liquido 11.

Entre los ejemplos de medio de control de presion 13 se puede incluir una valvula de contrapresion.
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Por otra parte, la ruta de circulaciéon 2 incluye el medio de separaciéon de gas-liquido 11 para llevar a cabo el
tratamiento de separacion de gas-liquido reduciendo la presion del fluido en circulacion que contiene diéxido de
carbono obtenido a través del medio de mezcla 9.

A través del medio de separacion de gas-liquido 11, se separa el exceso de dioxido de carbono gasificado y, como
resultado, se elimina el flujo irregular del fluido en circulacién debido a la gasificacion y se puede eliminar la mala
humectacion del catalizador heterogéneo en el reactor 1y, por tanto, es posible utilizar eficazmente el catalizador.

Entre los ejemplos de medio de separacion de gas-liquido 11 se puede incluir un tanque de separacion de gas-
liqguido capaz de almacenar un liquido al mismo tiempo que separa el flujo de dos fases gas-liquido suministrado en
un gas y un liquido. A través del uso del tanque de separacion de gas-liquido, es posible establecer la circulacion
entre el reactor 1 y la ruta de circulacion 2 guiando el fluido en circulacion hacia el tanque de separacion de gas-
liquido y haciéndolo circular al arrancar el funcionamiento del aparato. Por otra parte, también es posible almacenar
el fluido en circulacion en su interior una vez completada la operacion también.

Por otra parte, el medio de separacion de gas-liquido 11 esta provisto de una ruta de descarga de gas para
descargar el gas separado por encima de la porciéon conectada a la ruta de circulacion 2. Ademas, la ruta de
descarga de gas esta provista de un medio de control de presion 14 para controlar la presion interna del medio de
separacion gas-liquido 11.

Entre los ejemplos de medio de control de presion 14 se puede incluir una valvula de contrapresion.

Ajustando el medio de control de presion 13 y 14, es posible aplicar una diferencia de presion predeterminada entre
el medio de separacion de gas-liquido 11 y el medio de mezcla 9 y separar el exceso de didxido de carbono a través
de la gasificacion.

Por otra parte, la ruta de circulacion 2 esta provista del medio de presurizacién 12 para presurizar el fluido en
circulacién sometido al tratamiento de separacion de gas-liquido a través del medio de separacion de gas-liquido 11
a una presion predeterminada.

A través del medio de presurizacion 12, puede controlarse apropiadamente el caudal de circulacion y se aumenta la
presién hasta una presion predeterminada (sustancialmente presion de reaccion). Segun esto, el fluido en
circulacién esta en un estado de no incluir sustancialmente una fase gaseosa y es posible suprimir la gasificacion del
diéxido de carbono en el reactor 1.

Entre los ejemplos de medio de presurizacion 12 se puede incluir una bomba de circulacion.

Por ofra parte, en la ruta de circulacion 2, una porcién del flujo de entrada de epodxido en la que fluye el epoxido
suministrado por el medio de suministro de epéxido 8 fluye preferentemente corriente abajo del medio de separacion
de gas-liquido 11 para evitar que el diéxido de carbono gasificado por el tratamiento de separacion de gas-liquido
sea arrastrado por el epoxido. Se proporciona mas preferentemente en una posicién cercana a la entrada del reactor
para suprimir una reaccion secundaria y, por tanto, se proporciona aun mas preferentemente entre el medio de
presurizacion 12 y el medio de mezcla 10.

Por otra parte, la ruta de circulacion 2 es preferentemente una ruta provista de un medio de intercambio de calor 5.

La temperatura en la entrada del reactor 1b se puede ajustar segun la relacidn en circulacion de carbonato/epoxido
ciclico en la entrada del reactor 1b, y la mezcla de fluido de materia prima que pasa a través de la entrada del
reactor 1b se precalienta mediante el medio de intercambio de calor 5 y la temperatura en la entrada del reactor 1b
se puede ajustar mas facilmente. Por otra parte, el medio de intercambio de calor 5 se puede utilizar en el caso de
precalentamiento del interior del sistema antes del inicio de la reaccion (antes de introducir el epoxido).

El medio de intercambio de calor 5 puede ser uno que pueda controlar la temperatura a través del intercambio de
calor indirecto, y la operacion se realiza a alta presion y, por tanto, es preferente un intercambiador de calor de doble
tubo que tenga una estructura sencilla y la eficiencia de intercambio de calor correspondiente.

Por otra parte, el medio de intercambio de calor 5 se proporciona preferentemente aguas abajo del tanque de
separacion de gas-liquido 11 para suprimir la vaporizacion del diéxido de carbono por calentamiento, aunque se
puede proporcionar en cualquier lugar en la ruta de circulacién y el lugar no esta particularmente limitado.

Por otra parte, en la ruta de circulacion 2, la porcion del flujo de entrada de aditivo en la que fluye por ejemplo el
aditivo suministrado por el medio de suministro de aditivo 7 puede estar en cualquier lugar de la ruta de circulacién y
el lugar no esta particularmente limitado. La cantidad de suministro del aditivo es generalmente una cantidad
reducida y, por tanto, no se requiere preparar un medio de mezcla por separado cuando se suministra corriente
arriba del medio de mezcla 10.
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Por otra parte, la ruta de circulaciéon 2 esta provista del medio de mezcla 10 (el segundo medio de mezcla) para
mezclar el epéxido suministrado por el medios de suministro de epdxido 8 con el fluido en circulacion que fluye hacia
la ruta de circulacién 2 y esta presurizado por el medio de presurizacion 12 en la ruta.

A través del medio de mezcla 10, el epdéxido suministrado se mezcla uniformemente con otros componentes.

Como el medio de mezcla 10, es preferente el uso de un mezclador en linea, como una mezcladora estatica desde
el punto de vista de que el aparato es sencillo. Al proporcionar una mezcladora en linea a la ruta de circulacién 2, es
posible mezclar eficientemente el epoxido con demas componentes en la ruta de flujo para obtener un fluido de
circulacién uniforme.

El fluido en circulaciéon que se mezcla homogéneamente a través del medio de mezcla 10 se suministra al reactor
adiabatico 1 cargado con el catalizador a través de la entrada del reactor 1b como una mezcla de fluido de materia
prima, y como resultado, el didxido de carbono reacciona con el epdxido en el reactor 1 para producir un carbonato
ciclico.

La cantidad de suministro (velocidad de circulacién) del epoxido introducido en el reactor 1 es preferentemente de
0,001 a 10 kg/h, mas preferentemente de 0,01 a 1,0 kg/h, incluso mas preferentemente de 0,05 a 0,5 kg/h con
respecto a 1 kg del catalizador.

El contenido de dioxido de carbono en la mezcla fluida de materia prima introducida en el reactor 1 es
preferentemente de 1 a 20, mas preferentemente de 1,1 a 10, e incluso mas preferentemente de 1,2 a 5 por lo que
respecta a la relacion (relacion molar) de diéxido de carbono/epoxido.

Por otra parte, en cuanto a la cantidad de catalizador cargado en el reactor 1, se puede utilizar una cantidad
arbitraria en un intervalo que satisfaga la velocidad de circulacién anterior dependiendo de la cantidad de produccion
de un carbonato ciclico que se requiera.

Por otra parte, la relacion (relacion en masa) de dioxido de carbono/epdxido que circula al reactor 1 es
preferentemente 1 o mas, mas preferentemente 10 o mas, incluso mas preferentemente 12,5 o mas, y adn mas
preferentemente 15 o mas, y preferentemente 100 o menos, mas preferentemente 80 o menos, incluso mas
preferentemente 60 o menos, incluso mas preferentemente 50 o menos, incluso mas preferentemente 40 o menos, e
incluso mas preferentemente 30 o menos. Al ajustar la relacién, es posible ajustar la temperatura en la entrada del
reactor 1b.

Por otra parte, la mezcla fluida de materia prima no incluye sustancialmente una fase gaseosa y, por tanto, se puede
permitir que fluya desde la parte superior a la parte inferior del reactor 1 (sistema de flujo descendente) o que fluya
desde la parte inferior a la parte superior del reactor 1 (sistema de flujo ascendente). El sistema de flujo ascendente
es preferente ya que las burbujas se escapan facilmente incluso en el caso de que se generan accidentalmente las
burbujas.

La mezcla fluida en forma liquida que fluye a través de la salida del reactor 1a contiene principalmente el carbonato
ciclico producido en el reactor 1 y el didxido de carbono sin reaccionar, y también contiene el epdxido sin reaccionar
dependiendo de las condiciones de reaccion. Una porcion del mismo se conduce a la ruta de circulacion 2, tal como
se ha descrito, y el resto descargado de la ruta de descarga 3 puede enviarse, por ejemplo, a un medio de
separacion y purificacion (no ilustrado).

La ruta de descarga 3 esta configurada como una tuberia apropiada arbitraria. El material que constituye la tuberia
no esta particularmente limitado y es preferentemente SUS desde el punto de vista de su excelente resistencia a la
corrosion.

Por otra parte, la ruta de descarga 3 esta provista de una valvula de control 15. A través de la valvula de control 15,
es posible ajustar el flujo de liquido que se conduce a la ruta de circulacion 2 y que se hace circular hacia el sistema
y el flujo de liquido que se va a descargar de la ruta de descarga 3.

<Segunda realizacion>

A continuacion, se describira el aparato para producir un carbonato ciclico de acuerdo con la segunda realizaciéon de
la presente invencién (segundo aparato de produccién). Se omitira la descripcién en las partes del segundo aparato
de producciéon que son las mismas que las del primer aparato de produccion.

El aparato de produccion de la presente realizacién incluye un reactor de multiples etapas de lecho fijo en el que
estan conectados en serie dos o0 mas de los mismos reactores adiabaticos que el reactor 1, y se proporciona la ruta
de circulacion en el aparato de produccion, de tal modo que al menos un porcién de la mezcla fluida en forma liquida
que fluye a través de la salida del reactor de ultima etapa incluido en el reactor de multiples etapas de lecho fijo
retorna al reactor de primera etapa incluido en el reactor de miultiples etapas de lecho fijo.
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En la presente invencion, la cantidad de catalizador con respecto a la cantidad de produccién de un carbonato ciclico
es aproximadamente constante independientemente del numero de reactores. Por tanto, es posible mejorar la
capacidad de producciéon aumentando el nimero de reactores del aparato de produccion de la presente realizacion.

El aparato de produccion de la presente realizacion es preferentemente uno que incluye ademas un medio de
suministro de epdxido para suministrar continuamente un epéxido en forma liquida o en solucién a al menos una ruta
de flujo entre las rutas de flujo para conectar los correspondientes reactores incluidos en el reactor de multiples
etapas de lecho fijo y un medio de mezcla para mezclar el epéxido suministrado a través del medio de suministro de
epoxido con la mezcla fluida en forma liquida que fluye hacia la ruta de flujo en la ruta de flujo.

Al emplear dicha configuracion, es posible suministrar el epoxido a una pluralidad de reactores de manera dividida y
suprimir el deterioro del catalizador disminuyendo la cantidad de epdxido que se suministre al reactor de la primera
etapa y la generacion de calor en el reactor. Por otra parte, es mas preferente emplear dicha configuracion, ya que
es posible distribuir el calor generado por la reaccion a todos los reactores suministrando continuamente el epoxido
en forma liquida o en solucion a todas las rutas de flujo que conectan los correspondientes reactores, mezclandolo
en todas las rutas de flujo que conectan los correspondientes reactores e introduciendo la mezcla en la entrada del
reactor de la siguiente etapa.

Por otra parte, el aparato de produccién de la presente realizacion es preferentemente uno en el que al menos una
ruta de flujo entre las rutas de flujo para conectar los correspondientes reactores incluidos en el reactor de multiples
etapas de lecho fijo incluye un medio de intercambio de calor para eliminar el calor de la mezcla fluida en una forma
liquida que fluya hacia la ruta de flujo por intercambio de calor indirecto.

Al emplear dicha configuracion, es posible eliminar facilmente el calor de reaccién generado en el reactor de la etapa
anterior y controlar facilmente la temperatura en el reactor de la siguiente etapa en un intervalo deseado
(sustancialmente la temperatura de reaccion). Por otra parte, es mas preferente emplear una configuracion, ya que
es posible llevar a cabo de manera mas eficiente la eliminacion de calor enfriando todas las rutas de flujo que
conectan los correspondientes reactores por intercambio de calor indirecto y eliminando el calor de reaccion.

La Fig. 2 es un diagrama que ilustra esquematicamente un ejemplo del aparato para producir un carbonato ciclico
utilizando un reactor de multiples etapas de lecho fijo de acuerdo con la segunda realizacién de la presente
invencion.

El aparato para producir un carbonato ciclico ilustrado en Fig. 2 incluye un reactor de multiples etapas de lecho fijo
en el que estan conectados en serie tres reactores adiabaticos (reactor 1, reactor 21 y reactor 31), y el reactor de
multiples etapas de lecho fijo esta provisto de una ruta de flujo 22 desde una salida 1a del reactor de primera etapa
(reactor 1) a una entrada 21b del reactor de segunda etapa (reactor 21) y una ruta de flujo 32 desde una salida de
reactor de la segunda etapa 21a a una entrada 31b del reactor de tercera etapa (reactor 31). Una porcién de la
mezcla fluida en forma liquida que fluye a través de la salida del reactor de la tercera etapa 31a se conduce a una
entrada del reactor de la primera etapa 1b a través de la ruta de circulacién 2 de la misma manera que el proceso
ilustrado en la Fig. 1.

La ruta de flujo 22 y la ruta de flujo 32 estan configuradas como una tuberia apropiada arbitraria de la misma manera
que la ruta de circulacion 2. El material que constituye la tuberia no esta particularmente limitado y es
preferentemente SUS desde el punto de vista de una excelente resistencia a la corrosion.

El reactor 21 y el reactor 31 pueden ser aquellos que estan configurados para poder ser cargados con el catalizador
heterogéneo para hacer reaccionar un epoxido con diéxido de carbono de la misma manera que el reactor 1, y es
preferente un reactor tubular. Por otra parte, el material que constituye el reactor 21 y el reactor 31 no esta
particularmente limitado, y es preferentemente SUS desde el punto de vista de su excelente resistencia a la
corrosion. Ademas, es posible reducir en gran medida el coste de la instalacion utilizando un reactor adiabatico
econdmico como puedan ser el reactor 21 y el reactor 31.

Por ofra parte, por ejemplo, se puede cargar perlas de vidrio antes o después del catalizador cuando se carga el
catalizador heterogéneo en el reactor 21 y el reactor 31.

Por otra parte, el aparato para producir un carbonato ciclico ilustrado en Fig. 2 incluye un medio de suministro de
epoxido 8 para suministrar continuamente un epéxido en forma liquida o en solucién de la misma manera que el
aparato de produccién de la primera realizacion. Asimismo, en el aparato de produccion, también estan dispuestas
las valvulas de control 16, 26 y 36 en cada ruta de flujo 22 y ruta de flujo 32, ademas de la ruta de circulacion 2, de
modo que se suministra el epoxido a la ruta de flujo.

A través de dicha configuracion, se suministra el epéxido como materia prima de reaccion a la mezcla fluida en

forma liquida para que fluya la ruta de circulacion 2, la ruta de flujo 22 y la ruta de flujo 32 en un estado que es
liquido o solucién.

11
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Por otra parte, es posible controlar respectivamente la cantidad de suministro del epdxido suministrado a los
reactores 1, 21y 31 por las valvulas de control 16, 26 y 36.

Por otro lado, se puede disponer individualmente un medio de suministro de epdxido para las correspondientes rutas
de flujo en lugar de disponer las valvulas de control 16, 26 y 36. En este caso, la cantidad de suministro del epdxido
a los correspondientes reactores puede controlarse respectivamente a través de cada medio de suministro de
epoxido individual.

Por otra parte, las rutas de flujo 22 y 32 estan provistas respectivamente de medios de intercambio de calor 24 y 34
para eliminar el calor de la mezcla fluida en una forma liquida que fluye hacia la ruta de flujo por intercambio de calor
indirecto.

Al proporcionar el medio de intercambio de calor 24 y 34 a las rutas de flujo 22 y 32, es posible eliminar facilmente el
calor de reaccion generado en el reactor de la etapa anterior y controlar facilmente la temperatura en el reactor de la
siguiente etapa en un intervalo deseado (sustancialmente el temperatura de reaccion).

Como medio de intercambio de calor 24 y 34, se puede utilizar un intercambiador de calor arbitrario 4 siempre y
cuando pueda eliminar el calor de reacciéon disminuyendo la temperatura del fluido en circulaciéon en una forma
liquida que pasa a través de los medios. Como ejemplo especifico del mismo se puede incluir un intercambiador de
calor cilindrico multitubular, un intercambiador de calor de doble tubo, un intercambiador de calor de placas, un
enfriador de aire, un enfriador por irrigacion, un intercambiador de calor de bobina y un intercambiador de calor de
desplazamiento y el caudal de circulacidon es un caudal relativamente pequefio y la operacion se lleva a cabo a alta
presién y, por tanto, un intercambiador de calor de doble tubo, un enfriador de aire y un enfriador de irrigaciéon son
particularmente apropiados y preferentes. Por otra parte, el coeficiente de transferencia de calor global de estos
intercambiadores de calor es preferentemente de aproximadamente 200 kcal/(m*hrK) o mas.

Por otra parte, las rutas de flujo 22 y 32 incluyen respectivamente el medio de mezcla 20 y 30, A través del medio de
mezcla 20 y 30, se mezcla el epdxido suministrado con la mezcla fluida en una forma liquida que fluye hacia la ruta
de flujo en la ruta de flujo.

Como el medio de mezcla 20 y 30, es preferente utilizar una mezcladora en linea, como por ejemplo una mezcladora
estatica desde el punto de vista de que el aparato es sencillo.

Por otra parte, en el aparato para producir un carbonato ciclico ilustrado en Fig. 2, se proporcionan el medio de
intercambio de calor 24 en la ruta de flujo 22, la porcidon de flujo de entrada de epdxido y el medio de mezcla 20
desde la salida 1a del reactor de primera etapa hacia la entrada 21b del reactor de segunda etapa en el orden de
medio de intercambio de calor 24, porcion de flujo de entrada de epdxido y medio de mezcla 20. Por otra parte, el
medio de intercambio de calor 34 en la ruta de flujo 32, la porcion de flujo de entrada de epodxido y el medio de
mezcla 30 se proporcionan desde la salida 21a del reactor de la segunda etapa hacia la entrada 31b del reactor de
tercera etapa en el orden de medio de intercambio de calor 34, la porcién de flujo de entrada de epoxido y el medio
de mezcla 30.

Es posible eliminar de manera eficiente el calor de la mezcla fluida en forma liquida, para mezclarla de manera
uniforme y eficiente con el epdxido, y suministrar la mezcla al siguiente reactor, ya que estos se proporcionan en ese
orden.

Por otra parte, con una configuracion de este tipo, es posible aumentar la diferencia de temperatura entre la
temperatura de salida y la temperatura de entrada en los correspondientes reactores dentro de un intervalo en el que
no se produce el deterioro del catalizador y para llevar a cabo la reaccion de manera eficiente a una alta velocidad
de reaccion en todos los reactores.

Por otra parte, el aparato de produccion de la presente realizacién no esta limitado al aparato de produccion
ilustrado en la Fig. 2. En la Fig. 2, se ilustra un aparato de produccion en el que se utiliza un reactor de multiples
etapas de lecho fijo en el que se conectan tres reactores adiabaticos 1, 21 y 31 en serie, si bien el numero de
reactores adiabaticos puede ser dos o mas. El nimero de reactores adiabaticos incluidos en el reactor de multiples
etapas de lecho fijo es preferentemente de 2 a 10, mas preferentemente de 2 a 6, e incluso mas preferentemente de
2a4.

Por ofra parte, es posible proporcionar una ruta de flujo al reactor adiabatico de varias etapas para evitar los
correspondientes reactores y esto hace posible ajustar de manera apropiada la cantidad de produccion y ademas
cambiar el catalizador mientras continta la produccion.

Asimismo, al cambiar apropiadamente la ruta de flujo entre los correspondientes reactores, también es posible

cambiar el orden de conexion de los reactores y llevar a cabo la reaccién en un orden optimizado dependiendo del
estado de deterioro del catalizador.
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Por otro lado, la cantidad de suministro del epéxido que se introduzca en los correspondientes reactores adiabaticos,
el contenido de diéxido de carbono en la mezcla de fluidos de la materia prima, la cantidad de catalizador que se
cargue en los reactores adiabaticos respectivos y la relacion (relacion en masa) de carbonato/epoxido ciclico que se
haga circular a los correspondientes reactores adiabaticos son como los de la primera realizacion.

[(2) Método para producir carbonato ciclico]
A continuacion, se describira el método para producir un carbonato ciclico de la presente invencion.

El método para producir un carbonato ciclico de la presente invencion puede realizarse utilizando el aparato de
produccion de la presente invencion, como puedan ser el primer aparato de produccion o el segundo aparato de
producciéon descritos anteriormente. Por otra parte, el método se realiza suministrando de forma continua una
mezcla de fluido de materia prima que contiene un epodxido y didxido de carbono a un reactor adiabatico cargado con
un catalizador heterogéneo, haciendo circular al menos una porcién de una mezcla de fluido en forma liquida que
sale por la salida del reactor (la salida del reactor de la ultima etapa en el caso de un reactor de multiples etapas de
lecho fijo) a una ruta de circulacién para retornar al reactor, eliminando el calor de reaccion en la ruta de circulacion,
suministrando continuamente el epoxido y el diéxido de carbono al fluido en circulacion y mezclando a una ruta de
flujo.

La temperatura de entrada (temperatura de reaccion) del reactor adiabatico (se refiere a los correspondientes
reactores adiabaticos incluidos en el reactor de multiples etapas en el caso de utilizar un reactor de multiples etapas
de lecho fijo. Lo mismo se aplica a continuacion para la descripcion de la temperatura) es preferentemente 60 °C o
mas, mas preferentemente 70 °C o mas, incluso mas preferentemente 80 °C o mas, incluso mas preferentemente
90 °C o mas, incluso mas preferentemente 100 °C o mas, y aun mas preferentemente 110 °C o mas alto desde el
punto de vista de la velocidad de reaccion y la eficiencia de reaccion y es preferentemente 160 °C o mas bajo, mas
preferentemente 150 °C o menos, incluso mas preferentemente 140 °C o menos, aiin mas preferentemente 130 °C o
menos e, incluso, mas preferentemente 120 °C o menos desde el punto de vista de suprimir la descomposicién
térmica y evitar la desactivacion de la vida util del catalizador.

Por otra parte, la temperatura en la salida del reactor adiabatico es preferentemente 80°C o mas, mas
preferentemente 90 °C o mas, e incluso mas preferentemente 100 °C o mas y es preferentemente 180 °C o mas
baja, mas preferentemente 160 °C o menos, e incluso mas preferentemente 140 °C o menos.

La diferencia de temperatura entre la temperatura de salida y la temperatura de entrada en el reactor es
preferentemente 10 °C o mas, mas preferentemente 20 °C o mas, e incluso mas preferentemente 30 °C o mas y es
preferentemente 80 °C o menos, mas preferentemente 70°C o menos, incluso mas preferentemente 60°C o menos,
e incluso mas preferentemente 50°C o menos. Por otra parte, es preferente que la temperatura de salida sea > a la
temperatura de entrada.

Por ofro lado, la cantidad de calor generado por cantidad de produccidon es constante (calor de reaccion de
aproximadamente 100 kJ/mol, por ejemplo, en el caso de sintetizar carbonato de etileno a partir de 6xido de etileno y
diéxido de carbono) y, por tanto, la temperatura de entrada en el reactor adiabatico y la diferencia de temperatura se
pueden ajustar segun la relacién de flujo del carbonato ciclico que se hace circular hacia el epoxido.

Por otra parte, la presién de reaccién es preferentemente de 1 a 15 MPa desde el punto de vista de prevenir la
gasificacion de didxido de carbono y epdxido y utilizar una instalacién econdémica. Asimismo, es preferente llevar a
cabo la reacciéon en torno a la presion critica (7,38 MPa) del diéxido de carbono, desde el punto de vista del
rendimiento de un carbonato ciclico, y es mas preferente llevar a cabo la reaccion a una presién por encima de la
presiéon critica para suprimir el flujo irregular en el reactor debido a la gasificacion de didxido de
carbono. Especificamente, es preferente llevar a cabo la reaccion a entre 7 y 10 MPa y es mas preferente llevar a
cabo la reaccién de 7,4 a 9 MPa.

A continuacion, se describira especificamente el método para producir un carbonato ciclico de la presente invencion
haciendo referencia a Fig. 1 y tomando el caso de utilizar el aparato para producir un carbonato ciclico de acuerdo
con la primera realizacién de la presente invencion como ejemplo.

El método de produccién de la presente invencién es preferentemente un método para establecer primero la
circulacioén entre el reactor 1y la ruta de circulacién 2 haciendo circular un carbonato ciclico al aparato de produccion
de la presente invencion descrito antes de suministrar didoxido de carbono y un epéxido. . Como el carbonato ciclico,
es posible utilizar un carbonato ciclico producido a partir del fluido en circulacion (por ejemplo, fluido en circulaciéon
después de la separacion gas-liquido) del lote anterior o segun el método de la presente invencién o un carbonato
ciclico disponible en el mercado.

Entre los ejemplos especificos del método para establecer la circulacion se pueden incluir un método en el que se

guia un carbonato ciclico que se calienta por adelantado a el medio de separacion de gas-liquido 11 y éste se envia
y hace circular hacia el medio de intercambio de calor 5, el reactor 1, la ruta de circulacion 2 y el medio de
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intercambio de calor 4 a través del medio de presurizacion 12. Por otra parte, se almacena el fluido en circulacién del
lote anterior en el medio de separacion de gas-liquido 11 pudiéndose utilizar. En ambos casos, es preferente ajustar
la temperatura en la entrada del reactor mediante el medio de intercambio de calor 5.

Posteriormente, se suministra el didxido de carbono al circuito de circulaciéon 2 al mismo tiempo que se controla la
cantidad de suministro del mismo a través del medio de suministro de dioxido de carbono 6. Se agita el didéxido de
carbono a través del medio de mezcla 9 y se hace circular en el proceso en un estado de mezcla completa, es decir,
completamente disuelto en el carbonato ciclico.

El dioxido de carbono sobrante que no se disuelve en el carbonato ciclico se separa a través del medio de
separacion de gas-liquido 11.

El de didxido de carbono sobrante se evacua a través de la parte superior del medio de separacion de gas-liquido
11, al mismo tiempo que se controla la presion del medio de separacion de gas-liquido 11 a una presion mas baja
que la presion del reactor 1 (por tanto, la presion del medio de mezcla 9) a través de este exceso de gas y el medio
de control de presion 14. La diferencia de presion entre el medio de separacion de gas-liquido 11 y el reactor 1 es
preferentemente 0,1 MPa o mas, mas preferentemente 0,3 MPa o mas, incluso mas preferentemente 0,5 MPa o
mas, e incluso mas preferentemente 1,0 MPa o menos.

Al separar el exceso de gas a una presion inferior a la presion del reactor 1, es posible suministrar diéxido de
carbono que se disuelve en el carbonato ciclico y apenas se gasifica en el reactor 1, evitandose el flujo irregular en
el reactor 1.

Posteriormente, el liquido en circulacion después de la separacion gas-liquido se presuriza a una presion deseada
(sustancialmente la presion de reaccion) y se suministran el epoxido y el aditivo, si es necesario. El epoxido se
suministra a la ruta de circulacion al tiempo que se controla la cantidad de suministro del mismo a través del medio
de suministro de epdxido 8 y se agita mediante el medio de mezcla 10, con lo cual se forma una mezcla de fluido de
materia prima uniforme.

Se suministra el aditivo a la ruta de circulaciéon al tiempo que se controla la cantidad de suministro del mismo a
través del medio de suministro de aditivo 7. El emplazamiento del suministro del aditivo no esta particularmente
limitado y la cantidad de suministro del aditivo es generalmente una cantidad reducida y, por tanto, no es necesario
preparar un medio de mezcla por separado cuando se suministra aguas arriba del medio de mezcla 10.

Se suministra la mezcla fluida de materia prima que contiene un epoxido al reactor 1 y se pone en contacto con el
catalizador cargado en el reactor 1 para iniciar la produccion continua.

Por otro lado, puede utilizarse un reactor de multiples etapas de lecho fijo en el que una pluralidad de reactores
adiabaticos esta conectada en serie como el reactor como se describe en la segunda realizaciéon. En el caso de
aumentar el niumero de reactores adiabaticos, se conduce a la ruta de circulacién 2 al menos una porcién de la
mezcla fluida en forma liquida que fluye hacia afuera a través de la salida del reactor de la ultima etapa para retornar
a la entrada del reactor de primera etapa.

Esta vez, es preferente suministrar continuamente un epéxido en forma liquida o en solucién a al menos una ruta de
flujo entre las rutas de flujo que conectan los correspondientes reactores incluidos en el reactor de mdltiples etapas
de lecho fijo y mezclar el epoxido suministrado en la etapa de suministro de epdxido con la mezcla fluida en forma
liquida que fluye hacia la ruta del flujo en la ruta del flujo. Asimismo, preferentemente, se suministra continuamente
un epoxido en forma liquida o en solucién a todas las rutas de flujo que conectan los correspondientes reactores, se
mezcle en todas las vias de flujo de conexion para conectar los reactores respectivos y se introduce en la entrada
del reactor de la siguiente etapa.

Por otra parte, preferentemente, se elimina el calor de la mezcla fluida en forma liquida que fluye hacia al menos una
ruta de flujo entre las rutas de flujo que conectan los correspondientes reactores incluidos en el reactor de multiples
etapas de lecho fijo por intercambio de calor indirecto, siendo mas preferente enfriar la mezcla fluida en forma liquida
en todas las rutas de flujo que conectan los correspondientes reactores por intercambio de calor indirecto para
eliminar el calor de reaccion.

La mezcla fluida en forma liquida que fluye a través de la salida del reactor 1a (la salida del reactor de la ultima
etapa en el caso de un reactor de multiples etapas) contiene principalmente el carbonato ciclico producido en el
reactor y didxido de carbono sin reaccionar, y contiene el epdxido sin reaccionar dependiendo de las condiciones de
reaccion. Se conduce una porcién del mismo a la ruta de circulacion 2, tal como se ha descrito y se enfria a través
del medio de intercambio de calor 4 para eliminar el calor de reaccion.

El resto se envia desde la ruta de descarga 3 a la siguiente etapa (etapa de separacion y purificacion), si es

necesario. La cantidad de descarga de la ruta de descarga 3 se ajusta a través de la valvula de control 15, de modo
que la cantidad de fluido en circulacion en el sistema sea constante.
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Como etapa de separacion y purificacion, es posible aplicar, por ejemplo, una etapa para separar el diéxido de
carbono y el epoxido, despresurizando la mezcla fluida en forma liquida y reciclando el diéxido de carbono por
compresion del gas descargado y una etapa de purificacion del carbonato ciclico en bruto después de la eliminacion
de diéxido de carbono y epoxido a través de métodos como destilacion, cristalizacion y adsorcion.

Ejemplos

A continuacion, se describira la presente invencion haciendo referencia a los Ejemplos, si bien la presente invencion
no queda limitada con estos Ejemplos. Por otro lado, los métodos de andlisis utilizados en los ejemplos son los
siguientes.

(1) Analisis de fluorescencia de rayos X

Se utilizé analisis de fluorescencia de rayos X para medir la cantidad de catalizador modificada con bromo y
fésforo. Las condiciones de analisis fueron las siguientes.

Aparato: nombre del producto "System3270" (fabricado por Rigaku Corporation)
Condiciones de medicién: tubo Rh, voltaje del tubo: 50 kV, corriente del tubo: 50 mV y atmésfera de vacio, y
detector: SCy F-PC

(2) Medicion termogravimétrica.

Se uso6 un aparato de medicion simultanea termogravimétrica diferencial para la medicidon termogravimétrica del
catalizador. Las condiciones de analisis fueron las siguientes.

Aparato: nombre del instrumento "TG-DTA6200" (fabricado por Hitachi High-Tech Science Corporation)

Cantidad de muestra: 14 mg (se peso6 la muestra molida con un mortero en una bandeja de aluminio)

Intervalo de medicion y temperatura elevada: temperatura ambiente (25 °C) — elevada a 5 °C/min — mantenida a
50 °C durante 3 horas — elevada a 0,5 °C/min — mantenida a 250 °C durante 3 horas

Atmosfera: 50 ml/min en corriente de nitrégeno.

(3) Cromatografia de gases.

Se utilizé6 cromatografia de gases para el analisis de composiciéon de la solucidon de reaccion. Las condiciones de
analisis fueron las siguientes.

Aparato: nombre del producto "GC-2010Plus" (fabricado por Shimadzu Corporation)

Detector: FID

Temperatura del INJ: 150 °C

Temperatura DET: 260 °C

Volumen de la muestra: 0,3 ul

Proporcion de divisiéon: 5

Columna: DB-624 (60 m, 0,32 mm de diametro interior, 1,8 um, fabricado por Agilent Technologies)

Condiciones de temperatura de la columna: mantenida a 70 °C durante 3 minutos — elevada a 5 °C/min — 120 °C
— elevada a 10 °C/min — mantenida a 250 °C durante 5 minutos (31 minutos en total)

Ejemplo de sintesis de catalizador 1: Sintesis de catalizador de gel de silice con superficie modificada con bromuro
de tributilfosfonio

Se introdujeron en un tanque de reaccion de 200 | SUS, 40 kg de gel de silice en forma de perlas (CARIACT Q-10
(tamafio de poro promedio: 10 nm, tamafio de particula: 1,2 a 2,4 mm, area de superficie especifica: 300 m2/g)
fabricado por FUJI SILYSIA CHEMICAL LTD.) y 100 | de xileno. Se llevé a cabo la deshidratacion azeotrépica de
xileno-agua durante 2 horas mientras se calentaba a reflujo a 140 °C para eliminar la humedad contenida en el gel
de silice. Posteriormente, se purgd con nitrégeno el tanque de reaccién y se afiadieron gota a gota 4,4 kg de 3-
bromopropiltrimetoxisilano. Esto se calentd y se calent6 a reflujo durante 9 horas a 135 °C para llevar a cabo la
reaccion de silanizacion. Se retird el producto de reaccion asi obtenido del tanque de reaccion, se separd por
filtracion el precursor del catalizador (gel de silice bromopropilado) en el producto de reaccién y después se lavé con
40 | de xileno. La cantidad modificada con bromo en el precursor de catalizador obtenido aqui fue de 0,39 mmol/g.

Posteriormente, se introdujeron en el tanque de reaccion el precursor de catalizador asi obtenido y 100 | de xileno,
se purgd con nitrogeno el tanque de reaccion y después se agregaron gota a gota 9,1 kg de fosfina de tri-n-butilo. Se
calentd durante 24 horas mientras se mantenia a reflujo como tal para llevar a cabo la reaccion modificando con
fosfonio cuaternario.

Después de la reaccion, se separé por filtracion el producto de reaccion y se lavo 6 veces con 40 | de acetona. A
continuacion, se seco el producto de reaccion durante la noche a 120 °C en una corriente de nitrégeno a presion
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reducida, obteniendo asi 46 kg del gel de silice deseado que tenia la superficie modificada con bromuro de
tributilfosfonio. La cantidad de cantidad modificada con bromo en el catalizador fue de 0,32 mmol/g, y la cantidad
modificada con fésforo en el catalizador fue de 0,33 mmol/g.

Ejemplo de referencia 1: Medicion termogravimétrica de catalizador

Se llevd a cabo la medicion termogravimétrica del catalizador obtenido en el Ejemplo 1 de sintesis de
catalizador. Los resultados se ilustran en la Fig. 3.

Tal como se ilustra en Fig. 3, comenzo a observarse la descomposicion térmica del catalizador a una temperatura de
146 °C o superior y se detectdé 1-bromobutano como producto de descomposicion. A partir de este resultado, se
ajusto la temperatura limite superior en el reactor a 140 °C en los siguientes ejemplos.

Ejemplo de referencia 2: Explicacion sobre el efecto de la presién de reaccion para producir carbonato de etileno

Se introdujeron en un autoclave de 50 ml equipado con un agitador, 400 mg del catalizador obtenido en el Ejemplo
de Sintesis de Catalizador 1 y se secaron durante 1 hora a 120 °C a presion reducida. Se cargé el interior del
autoclave con nitrogeno a la presion atmosférica y se enfrié a temperatura ambiente, después, se introdujeron 4 mli
(60 mmoles) de oxido de etileno. A continuacion, se cargd temporalmente el autoclave con diéxido de carbono a
1,5 MPaG, se calento el interior del autoclave a 100 °C al tiempo que se agitaba a 800 rpm con el agitador, se siguié
cargando el autoclave con didxido de carbono para ajustar la presion interna en el intervalo de 3,0 a 18,3 MPa, y se
llevd a cabo la reaccion durante 1 hora. Una vez completada la reaccion, se llevé a cabo el enfriamiento y se libero
diéxido de carbono para despresurizar el interior del autoclave. Se analizé la solucion de reaccién asi obtenida por
cromatografia de gases para determinar el rendimiento de carbonato de etileno. Los resultados se ilustran en Fig. 4.

Tal como se ilustra en Fig. 4, se ha indicado que la relacién entre la presion de reaccion y el rendimiento del
carbonato de etileno es una relacién convexa tener el pico en torno a la presioén critica del diéxido de carbono. Se
ajusto la presion de reaccion a 8 MPa en los siguientes ejemplos desde el punto de vista de este resultado y
suprimiendo la gasificacion del diéxido de carbono.

Ejemplo 1: Produccion de carbonato de etileno utilizando aparatos de produccion continua

Se llevé a cabo la produccién de carbonato de etileno utilizando un aparato equipado respectivamente con un
intercambiador de calor de doble tubo como medio de intercambio de calor 4 y 5, una bomba como medio de
suministro 6, 7 y 8 de, por ejemplo, una materia prima y medios de presurizaciéon 12, una mezcladora estatica como
medio de mezcla 9 y 10, un tanque de separacion de gas-liquido como medio de separacion de gas-liquido 11, y una
valvula de contrapresion como medio de control de presion 13 y 14 en el aparato ilustrado en la Fig. 1.

Se cargd un reactor 1 con un diametro interior de 50 mm, una longitud de 100 cm y un volumen de 2000 ml con
530 g (1000 ml) del catalizador obtenido en el Ejemplo de Sintesis de Catalizador 1 y se cargd adicionalmente con
1560 g (1000 ml) de perlas de vidrio en total con un tamafio de particula de 4 mm antes y después del catalizador.

A continuacion, se condujeron inicialmente 5,0 kg de carbonato de etileno disueltos previamente por calentamiento
al tanque de separacion de gas-liquido 11 y esto se envid y se hizo circular hacia el intercambiador de calor 5, el
mezclador estatico 10, el reactor 1, la ruta de circulacion 2, el intercambiador de calor 4 y el mezclador estatico 9 a
un caudal de 2050 g/h mediante la bomba 12. En ese momento, se ajusto la temperatura en la entrada del reactor a
100 °C con el intercambiador de calor 5.

A continuacion, se suministré diéxido de carbono a un caudal de 53 g/h mediante la bomba 6. En ese momento, se
hizo circular el diéxido de carbono en un estado de mezcla completa, es decir, se disolvi6 completamente en
carbonato de etileno agitandolo con una mezcladora estatica 9. El exceso de didxido de carbono que no se disuelve
en carbonato de etileno se separa con el tanque de separacion de gas-liquido 11 y, por tanto, se evita el flujo
irregular en el reactor 1. Se descargd el exceso de didxido de carbono desde la parte superior del tanque de
separacion de gas-liquido 11 y se mantuvo la presion del tanque de separacién gas-liquido 11 a 7,5 MPaG a través
de este exceso de gas y la valvula de contrapresion 14.

A continuacion, se ajusto la presion en el reactor 1 se ajusté a 8,0 MPaG mediante la valvula de contrapresion 13.
De esta manera, se establecio la diferencia de presién entre la mezcladora estatica 9 y el reactor 1 y el tanque de
separacion de gas-liquido 11 en 0,5 MPa. Ademas, la presion del liquido después de la separacion gas-liquido
aumento a 8,0 MPaG a través de la bomba 12 y el liquido se suministré al reactor 1. A través de esta operacion, se
suministré al reactor 1 el diéxido de carbono que se disolvio completamente en carbonato de etileno y apenas se
gasifico.

Por otra parte, la solubilidad saturada del diéxido de carbono en carbonato de etileno es aproximadamente 12 % en

masa en las condiciones (8 MPa y 100 °C) de la entrada del reactor 1b y, por tanto, la solubilidad del diéxido de
carbono en el fluido en circulaciéon después de la separacion gas-liquido fue aproximadamente 11 % en masa.
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A continuacién, se suministré 2-bromoetanol como aditivo para el mantenimiento del catalizador al reactor 1 a un
caudal de 0,035 g/h mediante la bomba 7, y se suministré6 6xido de etileno al reactor 1 a un caudal de 44 g/h
mediante la bomba 8, iniciando asi la produccién continua (relacion (relacion de masa) de epoxido/carbonato ciclico
en circulacion en el reactor 1 = 40). Por otro lado, se mezclaron con la mezcladora estatica 10 2-bromoetanol y éxido
de etileno con carbonato de etileno y se suministro al reactor 1.

Se ajusto el grado de apertura de la valvula de control 15 de modo que el nivel de liquido en el tanque de separacion
de gas-liquido 11, es decir, la cantidad de fluido en circulacion en el sistema fuera constante, y se retird el carbonato
de etileno asi producido a través de la ruta de descarga 3. El caudal de carbonato de etileno retirado fue
aproximadamente 88 g/h.

Por otra parte, no se detect6 6xido de etileno en el gas descargado desde la parte superior del tanque de separacion
de gas-liquido 11 vy, por tanto, se calcul6 la relacion de conversion de 6xido de etileno a través de la siguiente
ecuacion.

Relacién de conversion X = {(caudal de 6xido de etileno suministrado) —(caudal de 6xido de etileno extraido}/(caudal
de 6xido de etileno suministrado) x 100

La concentracion de 6xido de etileno en el carbonato de etileno retirado fue 0,29 %, y se calculd que la relacion de
conversion del 6xido de etileno fuel 99,4 %.

Ademas, aunque la reaccion continué durante 260 horas, se mantuvo la temperatura en la salida del reactor en un
intervalo de 115 a 118 °C y no se observé una disminucién en la relacion de conversién por la desactivacion del
catalizador. Es decir, se ha demostrado que la temperatura en el reactor se controla apropiadamente por intercambio
de calor indirecto y que el rendimiento catalitico se puede mantener incluso durante una operacion a largo plazo.

Ejemplo 2: Simulacion con un reactor.

Se simularon la relacion entre la temperatura del reactor, la cantidad de carbonato de etileno que se hace circular y
la cantidad de catalizador en las siguientes condiciones en la realizacion ilustrada en la Fig. 1. Los resultados se
presentan en la Tabla 1.

Software de simulaciéon: PRO Il (desarrollado por Invensys Process Systems (S) Pte Ltd.), método de estimacion de
propiedades fisicas SRK-M

Aparato: se equipd el aparato respectivamente con un intercambiador de calor de doble tubo como medio de
intercambio de calor 4 y 5, una bomba como medio de suministro 6, 7 y 8 de, por ejemplo, una materia prima y el
medio de presurizacion 12, una mezcladora estatica. Como medio de mezcla 9 y 10, un tanque de separacion de
gas-liquido como medio de separacion de gas-liquido 11 y una valvula de contrapresién como medio de control de
presion 13 y 14 en el aparato ilustrado en la Fig. 1.

Cantidad de produccion de carbonato de etileno al afio (8000 horas): 1.000 toneladas

Cantidad de suministro de 6xido de etileno (bomba 8): 63 kg/h

Cantidad de suministro de 2-bromo-etanol (bomba 7): 0,05 kg/h

Cantidad de suministro de didxido de carbono (bomba 6): 63 kg/h

Relacion de conversion de 6xido de etileno: 99 %

Numero de reactores: 1

Presion en reactor: 8 MPa.

Temperatura en la entrada del reactor adiabatico: 60 °C, 70 °C, 80 °C, 90 °C, 100 °C, 110°C, 120°C, 130°C y
135°C

Temperatura limite superior en el reactor adiabatico (temperatura en la salida del reactor adiabatico): 140 °C

AT: diferencia de temperatura entre la salida del reactor 1a y la entrada del reactor 1b

Circulacion de EC/EO y relacién de dilucion: se obtiene dividiendo el caudal de carbonato de etileno en la entrada 1b
del reactor por la cantidad de suministro de 6xido de etileno (63 kg/h)

Ejemplo 3: Simulacion por tres reactores.

Se simulé la relacion entre la temperatura del reactor, la cantidad de carbonato de etileno que se hace circular y la
cantidad de catalizador en las siguientes condiciones en la realizacion ilustrada en la Fig. 2. Los resultados se
presentan en la Tabla 1.

Software de simulaciéon: PRO Il (desarrollado por Invensys Process Systems (S) Pte Ltd.), método de estimacion de
propiedades fisicas SRK-M

Aparato: se equipd el aparato respectivamente con un intercambiador de calor de doble tubo como medio de
intercambio de calor 4, 5, 24 y 34, una bomba como medio de suministro 6, 7 y 8 de, por ejemplo, una materia prima
y el medio de presurizacion 12, una mezcladora estatica como medio de mezcla 9, 10, 20 y 30, un tanque de
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separacion de gas-liquido como medio de separacion de gas-liquido 11, y una valvula de contrapresién como medio
de control de presion 13 y 14 en el aparato ilustrado en la Fig. 2.

Cantidad de produccion de carbonato de etileno al afio (8000 horas): 1.000 toneladas

Cantidad de suministro de 6xido de etileno (valvula de control 16): 21 kg/h

(valvula de control 26): 21 kg/h

(valvula de control 36): 21 kg/h

Cantidad de suministro de 2-bromo-etanol (bomba 7): 0,05 kg/h

Cantidad de suministro de dioxido de carbono (bomba 6): 64 kg/h

Relacién de conversion de éxido de etileno: 99 %

Numero de reactores: 3

Presion en reactor: 8 MPa.

Temperatura en la entrada del reactor adiabatico: 110 °C, 120 °C, 130 °Cy 135 °C

Temperatura limite superior en el reactor adiabatico (temperatura en la salida del reactor adiabatico): 140 °C

AT: diferencia de temperatura entre la salida del reactor 1a y la entrada del reactor 1b

Circulacion de EC/EO y relacién de dilucion: se obtiene dividiendo el caudal de carbonato de etileno en la entrada 1b
del reactor por la suma de la cantidad de suministro de 6xido de etileno (63 kg/h)

Ejemplo 4: Simulacion por dos reactores.

La simulacion del reactor se realizé en una realizacion en la que el nimero de reactores fue dos, concretamente, se
separaron la valvula de control 36, la ruta de flujo 32, el reactor 31, el medio de intercambio de calor 34 y el medio
de mezcla 30 en la realizacion ilustrada en la Fig. 2.

Especificamente, se simuld la relaciéon entre la temperatura del reactor, la cantidad de carbonato de etileno que se
hizo circular y la cantidad de catalizador en las siguientes condiciones. Los resultados se presentan en la Tabla 1.

Software de simulacion: PRO Il (desarrollado por Invensys Process Systems (S) Pte Ltd.), método de estimacion de
propiedades fisicas SRK-M

Aparato: se preparo6 el aparato separando la valvula de control 36, la ruta de flujo 32, el reactor 31, el medio de
intercambio de calor de doble tubo 34 y la mezcladora estatica 30 en el aparato del Ejemplo 2.

Cantidad de produccion de carbonato de etileno al afio (8000 horas): 1.000 toneladas

Cantidad de suministro de 6xido de etileno (valvula de control 16): 31,5 kg/h

(valvula de control 26): 31.5 kg/h

Cantidad de suministro de 2-bromo-etanol (bomba 7): 0,05 kg/h

Cantidad de suministro de didxido de carbono (bomba 6): 64 kg/h

Relacién de conversion de éxido de etileno: 99 %

Numero de reactores: 2

Presion en reactor: 8 MPa.

Temperatura en la entrada del reactor adiabatico: 90 °C, 100 °C, 110 °C, 120 °C, 130°C y 135 °C

Temperatura limite superior en el reactor adiabatico (temperatura a la salida del reactor adiabatico): 140 °C

AT: diferencia de temperatura entre la salida del reactor 1a y la entrada del reactor 1b

Circulacion de EC/EO y relacion de dilucion: se obtiene dividiendo el caudal de carbonato de etileno en la entrada 1b
del reactor por la suma de la cantidad de suministro de 6xido de etileno (63 kg/h)

[Tabla 1]
Temperatura en el reactor Circula.c,ic’m req'uer'ic’ia Qantidad de .
Numero de y relacién de dilucién catalizador requerida
reactores E’zﬁrg)da Salida (°C) | AT (°C) | EC/EQ " (pesolpeso) | PO 0 Ct?)?:ld(‘?)d
1 60 140 80 10 590 590
1 70 140 70 11 486 486
1 80 140 60 13 442 442
Ejemplo 1 90 140 50 16 417 417
2 1 100 140 40 20 401 401
1 110 140 30 26 404 404
1 120 140 20 39 449 449
1 130 140 10 77 551 551
1 135 140 5 153 671 671
3 110 140 30 9 138 415
Ejemplo 3 120 140 20 13 152 457
3 3 130 140 10 26 185 555
3 135 140 5 51 226 679
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(continuacion)

Temperatura en el reactor Circula'c’ic’m req'uer?clia Qantidad de .
Numero de y relacion de dilucién catalizador requerida
reactores E’zﬁrg;’a Salida (°C) | AT (°C) | EC/EO " (pesolpeso) | O 0 Ct?)?;'ld(‘?)d
2 90 140 50 8 217 433
2 100 140 40 10 206 411
Ejemplo 2 110 140 30 13 212 424
4 2 120 140 20 20 231 461
2 130 140 10 40 286 572
2 135 140 5 78 344 688
*1: carbonato de etileno/6xido de etileno

Tal como se presenta en la Tabla 1, la temperatura de entrada se puede controlar a través de la relaciéon en
circulacién de carbonato de etileno/dxido de etileno en la entrada del reactor y es posible llevar a cabo la reaccién
con una cantidad relativamente pequefa de catalizador de aproximadamente 400 a 500 | con respecto a 1.000
toneladas/ano de la cantidad de produccién de carbonato de etileno optimizandola. Por lo tanto, es posible llevar a
cabo la reaccién en un reactor compacto y reducir el coste de la instalacion.

Por otra parte, en la presente invencion, la cantidad de catalizador con respecto a la cantidad de produccién de un
carbonato ciclico es aproximadamente constante independientemente del nimero de reactores, por lo que solo se
requiere aumentar secuencialmente el niumero de reactores, intercambiadores de calor y mezcladoras estaticas en
el caso de mejorar la capacidad de produccién, siendo posible una mejora econdémicamente excelente de la
capacidad de produccion. Por lo tanto, no es necesario disponer de instalacion y ni se requiere una doble inversion
en la instalacion.

Lista de signos de referencia
1,21y 31: Reactor

1a, 21ay 31a: Salida del reactor
1b, 21by 31b: Entrada del reactor

2: Ruta de circulacién

3: Ruta de descarga

4,5,24y 34: Medios de intercambio de calor
6: Medio de suministro de diéxido de carbono
7 Medio de suministro aditivos

8: Medio de suministro de epdxido.
9, 10, 20 y 30: Medios de mezcla

11: Medio de separacion gas-liquido.
12: Medio de presurizaciéon

13y 14: Medios de control de presion

15, 16, 26 y 36: Valvula de control

22y 32: Ruta de flujo entre reactores
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REIVINDICACIONES
1. Un aparato para producir un carbonato ciclico que comprende:

un reactor adiabatico para su carga con un catalizador solido que tiene un compuesto organico idnico
inmovilizado sobre un soporte como catalizador heterogéneo para hacer reaccionar un epoéxido con didxido de
carbono, donde el compuesto organico idnico es una sal de amonio organica cuaternaria que tiene un anion
haluro como contraion o una sal de fosfonio organica cuaternaria que tiene un anién haluro como contraion;

una ruta de circulacion para retornar al menos una porcién de una mezcla fluida en forma liquida que fluye a
través de una salida del reactor hacia el reactor;

un medio de suministro de diéxido de carbono para suministrar continuamente diéxido de carbono en forma
liquida o en un estado supercritico a la ruta de circulacion; y

un medio de suministro de epdxido para suministrar continuamente un epoéxido en forma liquida o en solucién a
la ruta de circulacion, donde

la ruta de circulacién comprende

un medio de intercambio de calor para eliminar el calor de un fluido en circulacién por intercambio de calor
indirecto,

un medio de mezcla para mezclar el diéxido de carbono suministrado por el medio de suministro de diéxido de
carbono con el fluido en circulacién en una ruta,

un medio de separacion de gas-liquido para llevar a cabo un tratamiento de separacion de gas-liquido
reduciendo la presion de un fluido en circulacion que contiene diéxido de carbono obtenido a través del medio de
mezcla,

un medio de presurizacion para presurizar un fluido en circulacion tras el tratamiento de separacion gas-liquido a
una presion predeterminada, y

un medio de mezcla para mezclar el epdéxido suministrado por el medio de suministro de epdxido con el fluido en
circulacién en una ruta.

2. El aparato para producir un carbonato ciclico de acuerdo con la reivindicacion 1, donde

el reactor esta configurado como un reactor de multiples etapas de lecho fijo con dos o mas reactores
adiabaticos conectados en serie, y

se proporciona la ruta de circulacién de tal modo que retorne al menos una porcién de la mezcla fluida en forma
liquida que fluye a través de la salida de un reactor de ultima etapa a un reactor de primera etapa.

3. El aparato para producir un carbonato ciclico de acuerdo con la reivindicacion 2, que comprende ademas:

un medio de suministro de epodxido para suministrar continuamente un epoéxido en una forma liquida o en
solucién a al menos una ruta de flujo entre rutas de flujo para conectar los correspondientes reactores incluidos
en el reactor de multiples etapas de lecho fijo; y

un medio de mezcla para mezclar el epdéxido suministrado por el medio de suministro de epéxido con una mezcla
fluida en forma liquida que fluye hacia una ruta de flujo en la ruta de flujo.

4. El aparato para producir un carbonato ciclico de acuerdo con la reivindicacion 2 o 3, donde al menos una ruta de
flujo entre las rutas de flujo para conectar los correspondientes reactores incluidos en el reactor de multiples etapas
de lecho fijo incluye un medio de intercambio de calor para eliminar el calor de la mezcla fluida en una forma liquida
que fluye hacia la ruta de flujo por intercambio de calor indirecto.

5. El aparato para producir un carbonato ciclico de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, donde
los correspondientes medios de mezcla son una mezcladora en linea.

6. Un método para producir un carbonato ciclico suministrando continuamente una mezcla fluida de materia prima
que contiene un epodxido y didxido de carbono a un reactor adiabatico cargado con un catalizador solido que tiene un
compuesto organico iénico inmovilizado sobre un soporte como catalizador heterogéneo, donde el compuesto
organico ionico es una sal de amonio organica cuaternaria que tiene un anioén haluro como contraién o una sal de
fosfonio organica cuaternaria que tiene un anién haluro como contraiéon y conduciendo al menos una porcion de una
mezcla fluida en una forma liquida que fluye a través de la salida de un reactor hacia una ruta de circulaciéon para
retornar al reactor, que comprende:

una etapa de intercambio de calor para eliminar el calor de un fluido en circulaciéon por intercambio de calor
indirecto;

una etapa de suministro de diéxido de carbono que suministra continuamente diéxido de carbono en forma
liquida o en un estado supercritico a la ruta de circulacion;

una etapa de mezcla de mezcla de didxido de carbono suministrado en la etapa de suministro de diéxido de
carbono con el fluido en circulacién en una ruta;
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una etapa de separacion gas-liquido de reduccién de la presion de un fluido en circulacién que contiene didxido
de carbono obtenido en la etapa de mezcla y realizacion del tratamiento de separacion gas-liquido del exceso de
diéxido de carbono gasificado;

una etapa de presurizacion de presurizacion de un fluido en circulacion después de la separacion gas-liquido a
una presion predeterminada;

una etapa de suministro de epdxido suministrando de forma continua un epéxido en forma liquida o en solucién a
la ruta de circulacion; y

una etapa de mezcla de mezcla del epdxido suministrado en la etapa de suministro de epdxido con el fluido en
circulacién en una ruta.

7. El método para producir un carbonato ciclico de acuerdo con la reivindicacién 6, donde

el reactor esta configurado como un reactor de multiples etapas de lecho fijo con dos o mas reactores
adiabaticos conectados en serie, y

la ruta de circulacion es retornar al menos una porcion de una mezcla fluida en una forma liquida que fluye a
través de la salida de un reactor de Ultima etapa a un reactor de primera etapa.

8. El método para producir un carbonato ciclico de acuerdo con la reivindicaciéon 7, que comprende ademas:

una etapa de suministro de epéxido de suministro continuo de un epéxido en forma liquida o en solucién a al
menos una ruta de flujo entre rutas de flujo para conectar los correspondientes reactores incluidos en el reactor
de multiples etapas de lecho fijo; y

una etapa de mezcla para mezclar el epéxido suministrado en la etapa de suministro de epdxido con una mezcla
fluida en forma liquida que fluye hacia la ruta de flujo en la ruta de flujo.

9. El método para producir un carbonato ciclico de acuerdo con la reivindicaciéon 7 u 8 que comprende:
una etapa de intercambio de calor de eliminacion de calor de una mezcla fluida en una forma liquida que fluye hacia
al menos una ruta de flujo entre rutas de flujo para conectar los correspondientes reactores incluidos en el reactor de

multiples etapas de lecho fijo por intercambio de calor indirecto.

10. El método para producir un carbonato ciclico de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 6 a 9, donde
las correspondientes etapas de mezcla se llevan a cabo utilizando una mezcladora en linea.
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