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DESCRIPCION
Procedimiento optimizado para la produccién de metacroleina

La presente invencion se refiere a un procedimiento optimizado para la produccién de metacroleina. Metacroleina
se emplea en la sintesis quimica en especial como producto intermedio para la produccién de acido metacrilico,
metacrilato de metilo, o también de principios activos, sustancias aromatizantes o saborizantes. La presente
invencion se refiere en especial a la optimizacion de parametros de proceso, con la que se puede obtener, entre
otras cosas, una reduccién del contenido en metacroleina dimérica nociva en el producto final.

Existe un gran interés en procedimientos de produccion lo mas sencillos, rentables y ecoldgicos posible.
Estado de la técnica

En la produccion de metacroleina segun el denominado procedimiento C2 se obtiene el producto objetivo a partir
de formalina y propionaldehido en presencia de una amina secundaria y un acido, generalmente un acido organico.
La reaccioén se efectla en este caso a través de una reaccion de Mannich. La metacroleina sintetizada de este modo
(MAL) se puede transformar en acido metacrilico mediante oxidacion en la fase gaseosa o en metacrilato de metilo
mediante esterificacién oxidativa en un paso subsiguiente. Tal procedimiento para la produccion de metacroleina se
describe, entre otros, en las publicaciones US 7,141,702, US 4,408,079, JP 3069420, JP 4173757, EP 0317 909 y US
2,848,499.

Los procedimientos apropiados para la produccion de metacroleina, basados en una reacciéon de Mannich, son
conocidos generalmente por el especialista y objeto de correspondientes articulos de revision, por ejemplo
en Ullmann's Encyclopedia of Industrial Chemistry 2012, editorial Wiley-VCH GmbH & Co. KGaA, Weinheim, Acrolein
and Methacrolein, DOI: 10.1002/14356007.a01_149.pub2.

Para una utilizacion rentable de este procedimiento se debe obtener un rendimiento elevado y una baja demanda de
energia especifica. Segun la ensefianza del documento EP 0 194 620 es conveniente un bajo contenido en
metacroleina dimérica (DIMAL) en el producto, preferentemente menor que 0,2 % en peso, o bien un contenido en
propionaldehido menor que 1 % en peso, para evitar un deterioro duradero del catalizador de oxidacion de catalisis
en fase gaseosa heterogénea, opcionalmente subsiguiente.

En el documento DE 3213681 se describe un procedimiento para la producciéon de MAL, que esta caracterizado en
especial por que la reaccion se realiza a una temperatura mayor que 150°C en un tiempo de reaccién como maximo
de 25 min en presencia de aminas secundarias y opcionalmente de acidos. En el mejor de los casos se hace reaccionar
propionaldehido con formalina a temperaturas de 162 a 205°C, asi como un tiempo de residencia de 6 segundos. En
el mejor caso el rendimiento asciende a 97,2 %, y el contenido en DIMAL es menor, pero casi 1 % en peso. El contenido
en agua en la alimentacion asciende a 40 % en peso, y la concentracion de amina referida al contenido en agua
asciende a 2,5 % en peso. El rendimiento claramente reducido y el contenido en DIMAL relativamente elevado
muestran que este régimen es menos ventajoso.

En otra forma de realizacion del documento DE 3213681, el reactor se acciona a una temperatura de 161°C y la
temperatura aumenta hasta 184°C debido a la reaccion fuertemente exotérmica. El tiempo de residencia asciende
aproximadamente a 6,9 segundos. El contenido en agua en la alimentacion a la reaccion asciende aproximadamente
a 50 % en peso. El contenido en amina referido al agua asciende a 1,8 % en peso. A modo de ejemplo, con tal variante
de procedimiento se observa un contenido en DIMAL de 0,29 % en peso en el caso de un rendimiento de 98,1 %.
Segun la ensefianza del documento EP 0 194 620, obviamente esta MAL no es apropiada de manera ideal para
empleo en una oxidacién en fase gaseosa heterogénea.

El documento US 4,408,079 describe un procedimiento para la produccién de MAL, en el que la reaccién de aldehido
propiénico con formalina se realiza con una proporcion molar de 0,9 a 1,5 respecto a 1, un valor de pH entre 2,5y 7,
y temperaturas de 0°C a 150°C en presencia de una amina secundaria, en una concentracién de 0,025 a 0,75, o bien
de 0,05 a 1,5 moles, y acidos organicos en una concentracién de 0,05 a 1,5 moles, referido respectivamente a 1 mol
de aldehido propiénico. Por consiguiente, en comparacion con la ensefianza del documento DE 3213681, el intervalo
de temperaturas seleccionado es claramente mas bajo. En este caso, segln el documento US 4,408,079, la reaccién
se realiza continuamente en una cascada de calderas de agitacion de dos a tres reactores con tiempos de residencia
de los reactivos muy largos, de 10 a 90 minutos. Con esta forma de realizacion del procedimiento se obtienen
rendimientos relativamente bajos de 91 a 96 %. Por consiguiente, la realizacion de la reaccién a bajas temperaturas
muestra inconvenientes considerables. Ademas de un rendimiento claramente reducido, los reactores de calderas de
agitacion empleados estan vinculados a costes de inversidén elevados y son costosos en el mantenimiento en
comparacioén con el reactor dado a conocer en el documento DE 3213681. No se mencionan los contenidos en DIMAL
de los productos. En la reelaboracion de los ejemplos, a pesar de las temperaturas relativamente bajas se formaron
contenidos elevados claramente mayores que 1 % en peso de metacroleina dimérica nociva. Tal metacroleina de esta
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calidad no es empleable de manera rentable sin otra elaboracion en ninguna etapa complementaria.

Por consiguiente, por diversas razones existe un gran interés en poner a disposicion un procedimiento para la
produccion de MAL que contenga cantidades de DIMAL menores que las posibles con los procedimientos del estado
de la técnica. Esto juega un gran papel para la elaboracion posterior de MAL en la oxidacion en fase gaseosa para dar
metacroleina, en especial respecto a la accién como veneno de catalizador. No obstante, en especial para la
esterificacién oxidativa de MAL para dar MMA es conveniente un bajo contenido en DIMAL, ya que DIMAL, o bien sus
productos derivados, se pueden separar del producto de manera costosa también en este procedimiento, o bien
interfieren en la reaccion de modo considerable. Ademas, los contenidos en DIMAL conducen a la coloraciéon de
productos derivados en la elaboracién.

Tarea

Por lo tanto, en vista del estado de la técnica era tarea de la presente invencion poner a disposicion un procedimiento
para la produccion de metacroleina segun el procedimiento Cz, con el se pudieran generar rendimientos elevados de
metacroleina por una parte, con el que se pudiera inducir el producto a una oxidacién en fase gaseosa para dar acido
metacrilico o a una esterificacion oxidativa para dar metacrilato de metilo (MMA) sin procedimientos de elaboracion
posteriores.

Por lo tanto, la tarea consistia en especial en poder producir con este procedimiento una MAL que presentara un
contenido en DIMAL menor que 0,5 % en peso, preferentemente menor que 0,2 % en peso, sin elaboracién posterior.

Del contexto total de la siguiente descripcion y de las reivindicaciones resultan otras tareas no citadas explicitamente.
Solucion

Estas tareas se solucionan por medio de un procedimiento novedoso para la realizacién continua de una reaccion de
Mannich, por medio de la cual se produce metacroleina a partir de formaldehido y propionaldehido con al menos un
acido y al menos una base organica. En este caso, segun la invencion esta reaccion se realiza en un reactor tubular
0 reactor de placas accionado continuamente — en lo sucesivo denominado reactor de manera abreviada — con
gradientes de temperatura. La temperatura de entrada de la alimentacion de los reactivos y catalizadores en el reactor
se sitla en este caso entre 100 y menos de 150°C, preferentemente entre 110 y 140°C, y la temperatura de la mezcla
de reaccioén en la descarga del reactor (temperatura de salida) se sitia como maximo en 180°C, preferentemente entre
150 y 180°C, de modo especialmente preferente entre 155 y 170°C. De modo muy especialmente preferente, la
temperatura maxima presente en el reactor total es 170°C, en especial 165°C. Ademas, el contenido en agua en la
alimentacion del reactor es mayor que 45 % en peso, y como maximo 85 % en peso, y la cantidad de base organica
en la alimentacién del reactor asciende a mas de 5 % en moles, referido a 100 % en moles de propionaldehido en la
alimentacion. Ademas de la base pura, la base organica comprende en este contexto la respectiva proporcion de base
en las sales con el acido y en los productos intermedios de la reaccion de Mannich que contienen base.

La presion interna del reactor estd ademas ajustada de modo que sea mayor que la presién de ebullicién de la mezcla
de reaccién. Dicho de otro modo, presién y temperatura se ajustan de modo que la reaccion se efectia siempre por
debajo del punto de ebullicién de la mezcla de reaccion, es decir, la reaccion transcurre en fase liquida. En el reactor
se presenta preferentemente una presion interna entre 10 y 50 bar, de modo especialmente preferente entre 20 y 50
bar.

Segun la invencién, se entiende por alimentaciéon de eductos en el reactor la alimentacién total, compuesta por la
alimentacion fresca de eductos necesarios para la reacciéon y la corriente de reciclaje opcional. Las corrientes de
reciclaje opcionales se pueden devolver completa o parcialmente al reactor, por ejemplo, a partir de la elaboracion de
la mezcla que contiene metacroleina, que se exirae de la salida del reactor, de una columna de destilacion
postconectada como disolucion acuosa a partir de la cola de la columna. Esto se debe tener en cuenta en los siguientes
datos de composicion de la alimentacién. Un reactor accionado de manera continua se acciona frecuentemente, en el
caso de la reaccion de Mannich descrita incluso preferentemente bajo recirculacién al menos parcial de corrientes de
reciclaje. De este modo, en el caso de funcionamiento constante se forma una fase estacionaria en el reactor, que
puede diferir de la composicion de la alimentacién fresca, en especial respecto a los componentes de catalizador, de
modo que en el reactor se presente una concentracion de catalizador mas elevada que la introducida en la alimentacion
fresca. La alimentacién fresca mencionada se compone generalmente de una corriente de propionaldehido, una
corriente de formalina, una corriente de fase organica y la corriente de acido. En este caso se pueden dar diversas
formas de realizacion respecto a la alimentacion de estas corrientes en el reactor. Por una parte es posible que todos
o0 una parte de los componentes se presenten ya como mezcla y se conduzcan al reactor conjuntamente.
Alternativamente, también es posible que todos o la proporcién de eductos no presentes como mezcla se conduzcan
directamente al reactor en corrientes individuales. Ademas, también es posible una realizacién en la que todos o
algunos de los eductos se mezclen entre si en una camara de mezclado preconectada al reactor, o se retinan en un
conducto comuln antes de conducirse al reactor. No obstante, en este caso se debe procurar que el tiempo de
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residencia fuera del reactor se mantenga especialmente corto si todos los componentes se mezclan entre si a la
temperatura de entrada, ya que en este caso se inicia la reaccién y, por consiguiente, se debe contar con el verdadero
tiempo de residencia.

En dicha camara de mezclado opcional se puede favorecer la mezcla de monémeros por medio de un mezclador
estatico o dinamico. También se puede efectuar el mezclado por medio de una inyeccién en la camara de mezclado
disefiada a tal efecto. Ademas es posible provocar la mezcla por medio de tal inyeccion directamente en la entrada
del reactor.

Los eductos se emplean generalmente puros o como disolucién, en especial como disoluciéon acuosa. Por regla
general, el formaldehido se emplea en especial como formalina, es decir, como disolucién acuosa, con una
concentracién entre 35y 60 % en peso.

El tiempo de residencia de la mezcla de reaccion en el reactor se debia mantener mas bien corto a pesar de la
temperatura de entrada, menor frente al estado de la técnica. El tiempo de residencia en el reactor se sitla en especial
entre 1y 30 s, preferentemente entre 5y 15 s, y de modo muy especialmente preferente entre 7 y 12 s. Tiempos de
residencia demasiado cortos van en detrimento del rendimiento total, o bien provocan una temperatura de entrada
demasiado elevada en el reactor, o bien una temperatura maxima demasiado elevada en el reactor, para garantizar
una conversion completa de los reactivos. Sorprendentemente se observé ademas que también se suprime la
formacion de MAL dimérica con tiempos de residencia en el reactor méas cortos. De este modo, tiempos de residencia
mas cortos en los limites descritos son preferentes para el control de reaccidén. Segun la invencién, una modificacion
sorprendentemente efectiva frente al estado de la técnica consiste en especial en que las sustancias de partida se
conducen al reactor con una temperatura claramente menor, mientras que, sorprendentemente, el tiempo de
residencia dentro del reactor no se debe prolongar de manera relevante. En este caso, de modo especialmente
sorprendente se determiné que tal control de reaccion conduce a la formacion de cantidades de metacroleina dimérica
claramente menores.

Respecto a la composicidon de la mezcla de reaccién, en especial son preferentes composiciones en la alimentacion
del reactor con una proporcion de propionaldehido respecto a formaldehido entre 0,75 a 1 moly 1 a 1,2 moles, de
modo especialmente preferente 1 2 0,98 moly 1 a 1,02 moles.

Son igualmente preferentes composiciones de alimentacién en las que, respecto a un mol de propionaldehido, estan
contenidos entre 0,05 y 0,15 moles, preferentemente entre 0,06 y 0,1 moles, y de modo especialmente preferente
entre 0,06 y 0,08 moles de base. Preferentemente, al menos 20 % de la cantidad total de base organica de la
alimentacion procede de la alimentacion fresca, y de modo correspondiente preferentemente el resto de la corriente
de reciclaje. Ademas es preferente una alimentacion en la que, respecto a un mol de base organica, esté contenido
entre 0,8 y 1,5, preferentemente entre 0,9 y 1,3, y de modo especialmente preferente entre 1 y 1,2 moles de &cido. La
proporcion de equivalentes de amina respecto a &cido y su seleccion concreta se selecciona preferentemente de modo
que en la mezcla de reaccién resulta un valor de pH de 3,0 a 7,0, preferentemente de 3,5 a 6,5, antes de la reaccion,
medido a 20°C y presion normal.

En el caso de los acidos se trata generalmente de acidos inorganicos o acidos mono-, di-, o bien policarboxilicos
organicos, preferentemente acidos monocarboxilicos, en especial acidos monocarboxilicos alifaticos. De modo
especialmente preferente, para la reaccién de propanal y formaldehido se emplea al menos un &cido organico, de
modo especialmente preferente acido férmico, acido acético y/o acido propionico, de modo muy especialmente
preferente &cido acético.

En el caso de las bases organicas se trata preferentemente de aminas, de modo especialmente preferente de aminas
secundarias. A modo de ejemplo, entran en consideracién como aminas: dimetilamina, dietilamina, metiletilamina,
metilpropilamina, dipropilamina, dibutilamina, di-iso-propilamina, di-iso-butilamina, metil-iso-propilamina, metil-iso-
butilamina, metil-sec-butilamina, metil-(2-metilpentil)-amina, metil-(2-etilhexil)-amina, pirrolidina, piperidina, morfolina,
N-metilpiperazina, N-hidroxietilpiperazina, piperazina, hexametilenimina, dietanolamina, metiletanolamina,
metilciclohexilamina, metilciclopentilamina, diciclohexilamina, o mezclas correspondientes. Una base organica
especialmente preferente es dimetilamina.

Como se ha descrito, el contenido en agua de la afluencia desde la alimentacion fresca y la corriente de reciclaje se
sitia entre 45 y 85 % en peso segun la invencion. El contenido en agua de la afluencia se sitla preferentemente entre
50 y 70 % en peso. Se han mostrado especialmente ventajosos contenidos en agua en la afluencia entre 55 y 65 %
en peso.

El reactor tubular empleado segun la invencién presenta preferentemente un diametro interno de un tubo individual
entre 4 y 20 mm, de modo especialmente preferente entre 8 y 15 mm. En especial se emplean varios reactores
tubulares en forma de un reactor de haz de tubos. Alternativamente al reactor de haz de tubos o a reactores tubulares
individuales, el procedimiento inventivo se puede realizar menos preferentemente también en un reactor de placas
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con cambiador de calor, en especial con una distancia de placas entre 0,5y 10 mm, preferentemente 1 a 5 mm. De
este modo, en el caso del reactor de placas se puede tratar también de un cambiador de calor de placas
completamente soldado con suficiente resistencia a la presion.

En este caso se ha mostrado especialmente ventajoso que los reactores tubulares se recorran con una velocidad de
tubo vacio entre 0,3y 2,0 m/s, preferentemente de 0,8 a 1,2 m/s, de modo muy especialmente preferente entre 0,85
y 0,90 m/s. De modo muy especialmente preferente, los reactores tubulares presentan opcionalmente un mezclador
estatico de manera adicional.

Es muy especialmente ventajoso que el reactor, partiendo de la alimentacion, presente al menos una zona adiabéatica,
una zona de refrigeracion que sigue a la misma, y una segunda zona adiabatica en la salida. En este caso, la
refrigeracion, en especial en la zona media, se efectia completa o parcialmente con ayuda de un circuito refrigerante.
Este circuito refrigerante puede presentar diferente configuracién y ser facilmente previsible en la construccién
especifica para el especialista. Por una parte es posible introducir un condensado precalentado en la camisa
refrigerante y descargar de nuevo vapor generado. También es posible conducir en circuito bajo presién un liquido
refrigerante, en especial agua, o aceite estable a las temperaturas de funcionamiento, de modo que el liquido
refrigerante siga siendo liquido también en el caso de calentamiento. La temperatura interna y su gradiente se ajustan
en especial mediante una combinaciéon de coeficientes de transmision de calor, la temperatura de refrigeracién
seleccionada, asi como el grado de refrigeracion, y mediante la seleccion del tipo de funcionamiento del reactor
respecto a una camisa refrigerante en corriente paralela o en contracorriente. Por regla general, el liquido refrigerante
se introduce en la camisa refrigerante con una temperatura entre 100 y 140°C.

Al mismo tiempo es preferente una concentracién de metacroleina de la mezcla de reaccion en la descarga entre 20
y 50 % en peso.

En la produccién de metacroleina a partir de propanal y formaldehido, la mezcla de reaccién transformada en el reactor
se conduce preferentemente de la descarga a una columna, y de ésta se rectifica con el vapor de agua formado con
el agua introducida. El producto abandona la columna en la cabeza junto con agua. La mezcla se condensa y se
separa en una fase superior y una inferior a través de un recipiente de separacion de fases. La fase superior contiene
la metacroleina. La fase inferior estd constituida principalmente por agua. Este agua se puede devolver al menos
parcialmente, de modo preferente por completo, a la columna para la eliminacion del producto aun disuelto. Una parte
de la fase acuosa en la cola se descarga continua o continuamente en tal caso, y se conduce a una elaboracion, o
bien a una eliminacién. En ésta se puede tratar de una etapa de separacién de membrana, otra destilacién, una
eliminacion biolégica — dependiendo de los componentes contenidos — o un oxidante térmico.

Se ha mostrado especialmente ventajoso que al menos 20 % en peso, preferentemente al menos 50 % en peso, y de
modo especialmente preferente al menos 60 % en peso de la fase acuosa de la cola se recicle en la entrada del reactor
tubular. Esta proporcion porcentual se denomina tasa de reciclaje en lo sucesivo. Sorprendentemente, se ha mostrado
que mediante estas medidas y la dilucién adicional de la disolucién de reaccion, vinculada a las mismas, a
concentracién de catalizador casi constante o creciente simultaneamente, con el procedimiento segun la invencion se
forma aln menos metacroleina dimérica, y la selectividad de la reaccién es nuevamente mas elevada.

Adicionalmente, el reactor puede presentar otras zonas. En especial se debe citar una zona de transferencia de calor
opcional, en la que la mezcla de reaccién es mas fria que el liquido refrigerante de la camisa del reactor. En el caso
de una alimentacion relativamente fria, tal zona puede resultar con una temperatura de 100°C o un poco mas caliente,
por ejemplo directamente tras la primera zona adiabatica. Alternativamente, la zona de transferencia de calor puede
estar dispuesta también antes de la primera zona adiabatica como zona de precalentamiento.

La tasa de reciclaje a ajustar exactamente resulta del contenido en agua deseado en el reactor y de las cantidades de
agua que se introducen en el reactor a través de los eductos y componentes de catalizador. Esto se refiere en especial
a la formalina. No obstante, también es posible alimentar la base organica y/o el acido como disoluciones acuosas.
Ademas, también el propionaldehido puede presentar, por ejemplo, hasta 5 % en peso de agua.

El agua presente en el reactor en la produccién de metacroleina a partir de propanal y formaldehido se compone del
agua que se afadié como disolucién de catalizador, el agua de reaccion formada en la reaccioén, y opcionalmente el
agua contenida a partir de la disolucién de formaldehido. Otras fuentes de agua, pero a considerar en menor medida,
son componentes de los eductos técnicos, como propanal y agua, que se forma en diversas reacciones secundarias
de los componentes de catalizador con eductos, productos secundarios y productos de reaccién, asi como agua de
reaccion de todos estos componentes, que se producen bajo las condiciones de reaccion.

Los productos secundarios de la reaccion se pueden formar de diversas maneras. En este caso, en primer lugar se
deben indicar como ejemplo sobre todo productos secundarios de los componentes de catalizador, como por ejemplo
aminas alquiladas superiores, como especialmente trimetilamina en el caso de empleo de dimetilamina como amina
catalizadora original. También pueden estar contenidas pequefias cantidades de educto en la descarga. Son ejemplos
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a tal efecto metacroleina, formaldehido, paraformaldehido y propanal. Como productos secundarios de reaccién, que
estan contenidos simultaneamente en el agua de reaccion que contiene amina, se deberian citar, a modo de ejemplo,
dimeros, oligobmeros o polimeros de metacroleina. Ademas, segln control de proceso también pueden estar
contenidas otras sustancias auxiliares, como disolventes organicos, como por ejemplo metanol, acido férmico,
propanol, dioxano, tetrahidrofurano o metoxietanol — asi como otras sustancias contenidas o producidas en la matriz
de reaccion.

Una ventaja de la invencién especialmente sorprendente es que, mediante el control de reaccion segun la invencion,
los productos secundarios especialmente dificiles de separar y/o que reducen directamente el rendimiento, se forman
en medida claramente mas reducida que la conocida a partir de procedimientos del estado de la técnica. De este
modo, el procedimiento se puede realizar en suma con un rendimiento elevado sin que sean necesarios pasos de
purificacién especialmente costosos.

En este caso se descubrié sorprendentemente que, mediante el control de reaccién segun la invencion, la proporcién
de metacroleina dimérica formada se reduce frente a procedimientos del estado de la técnica, y que la formacion de
oligébmeros o polimeros de metacroleina se evita casi completamente.

Esto no solo tiene un gran significado respecto al rendimiento aumentado de este modo, que se fundamenta en que
se evita la dimerizacién, oligomerizacién o polimerizacion del producto. En especial la reduccién de metacroleina
dimérica tiene un gran significado en relacién con reacciones sucesivas. De este modo, la metacroleina se elabora
posteriormente en especial en una oxidacion para dar acido metacrilico, como se presenta ya en las explicaciones
sobre el estado de la técnica. No obstante, para los catalizadores empleados en estos procesos de oxidacion, la
metacroleina dimérica se ha mostrado como veneno de catalizador. De este modo se reduce a su vez la vida util de
los catalizadores, o bien se deben realizar otros pasos de purificacién adicionales entre ambas etapas de reaccion,
que reducen adicionalmente el rendimiento, entre otras cosas.

No obstante, también se producen inconvenientes adicionales para un empleo alternativo de metacroleina en una
esterificacién oxidativa, por ejemplo para dar metacrilato de metilo (MMA). De este modo, en un MMA producido de
este modo se determina una coloracién amarilla no deseada, en especial tras almacenamiento. Tal coloraciéon no se
puede determinar con un MMA producido a base de metacroleina segun la invencién o a base de otra metacroleina
con proporcién de dimero apenas muy reducida.

Ademas, sorprendentemente se descubrid que se puede obtener un claro ahorro energético en especial frente a
procedimientos del estado de la técnica, ademas de pureza y rendimiento mas elevados.

Una gran ventaja de la presente invencion consiste en que el procedimiento se puede realizar con componentes de
instalacion relativamente sencillos y econémicos. Los componentes estan vinculados a bajos costes de inversion. En
este caso, las instalaciones son faciles de mantener y provocan costes de mantenimiento reducidos.

La metacroleina obtenida se puede purificar tras la extraccién a partir de la salida del reactor tubular. Tal purificacion
se puede realizar en especial por medio de al menos una destilacién y al menos una separacion de fases que sigue
generalmente a la primera destilacion, como se ha descrito. A continuacion, la metacroleina purificada se puede
transformar en acido metacrilico en especial en una oxidacion en fase gaseosa. Alternativamente, y de modo
igualmente preferente, la metacroleina purificada se transforma en metacrilato de metilo en una esterificacién
oxidativa.

Ejemplos

El procedimiento segun la invencién y las ventajas que resultan del mismo se describen adicionalmente a continuacion
por medio de estos ejemplos, sin que éstos se deban interpretar como limitacién a la invencion de algin modo.

Ejemplo 1 a 9 / Ejemplos comparativos 1 a 11 (véase Tabla 1)

Se mezclan una disolucion de formalina con un contenido en formaldehido segun ejemplo de 37 % en peso 0 55 % en
peso y propionaldehido por medio de un mezclador estatico (en lo sucesivo denominada disolucién de aldehido), y a
continuacion se calientan en un cambiador de calor calentado con aceite a la temperatura deseada (véase Tabla 1).
El contenido en agua exacto de la formalina, dependiente del ejemplo, no juega ningln papel, ya que éste entra
completamente en el contenido en agua de la alimentacion fresca segun la Tabla 1. Se mezcla con acido acético y
dimetilamina (como disolucion al 40 % en agua) una corriente de reciclado de la cola de la columna de producto, que
sigue al reactor tubular, y se precalienta igualmente a la temperatura deseada. La disolucién de aldehido precalentada
y la disolucién de catalizador precalentada se mezclan en otro mezclador estético. Esta mezcla de eductos se alimenta
entonces a un reactor tubular temperado por medio de aceite. La reaccién se realiza habitualmente a presiones de
aproximadamente 35 a 40 bar. La mezcla de productos en la descarga del reactor tubular se descomprime a través
de una valvula y llega a la columna de producto para la destilacién. En la cabeza de esta columna se obtiene una
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mezcla bifasica de metacroleina y una fase acuosa tras condensacién y separacion de fases. La fase acuosa se
devuelve a la columna. La fase organica llega al depédsito de producto. En la cola de la columna, una corriente parcial
se devuelve a la reaccién como producto reciclado. Otra corriente parcial se descarga como producto acuoso en otro
depésito de producto.

En el Ejemplo 1 a 4, correspondientemente al procedimiento segun la invencion se obtiene una metacroleina con un
contenido en DIMAL menor que 0,2 % en peso. El contenido en agua asciende aproximadamente a 56 % en peso y
el contenido en dimetilamina referido al agua en la alimentacién asciende aproximadamente a 2,7 % en peso. La
temperatura en el reactor se sitia entre 122°C como temperatura de entrada y 153°C como temperatura de salida. No
se produce un maximo de temperatura considerable.

Los Ejemplos 5 a 7 son menos preferentes, ya que en este caso se pudo realizar ciertamente un contenido en MAL
dimérica inferior a 0,4 % en peso, pero no inferior a 0,2 % en peso. La diferencia respecto a los Ejemplos 1 a 4 es
sobre todo la temperatura maxima y la temperatura de salida mas elevada, ademas de una temperatura de entrada
parcialmente mas elevada.

Los Ejemplos 8 y 9 son aln menos preferentes, ya que en este caso se pudo realizar ciertamente un contenido en
MAL dimérica inferior a 0,5 % en peso, pero no por debajo de 0,4, o incluso 0,2 % en peso. En este caso, las
temperaturas de entrada, y en especial las temperaturas maximas son aun mas elevadas. Las temperaturas maximas
se situaban en especial por encima de las temperaturas maximas preferentes de 165°C, o incluso de 170°C.

El Ejemplo comparativo 1 conduce ciertamente a un producto con 0,49 % en peso, que aun soluciona la tarea que
motiva esta invencién, realizar un contenido en DIMAL menor que 0,5 % en peso, pero no es inventivo en este caso
debido a una concentracion de amina demasiado reducida. Si se compara estos resultados con los del Ejemplo 8, muy
similar, que conduce a la misma concentracién de DIMAL en el producto, la selectividad de la reaccion, asi como la
conversion, son peores. Ademas, se verifica que, en el Ejemplo comparativo 1, los tiempos de residencia son mas
cortos y las temperaturas son menores que en la realizacion del Ejemplo 8. Por lo tanto, cabria esperar de hecho una
concentracién de DIMAL considerablemente menor. No obstante, ya que esto no es asi, de ello se desprende
claramente que también la concentracion de amina juega un gran papel en la formacién del producto secundario.

El Ejemplo comparativo 4 se realiz6 con una concentracion de amina igualmente muy reducida, con temperaturas y
tiempos de residencia relativamente elevados, que se encuentran aun, no obstante, en los limites segun la invencion
respectivamente. De este modo, la carga térmica de la mezcla de reaccion era claramente mas elevada frente al
Ejemplo comparativo 1, y result6 incluso un contenido en DIMAL mayor que 0,9 % en peso.

Los Ejemplos comparativos 2 y 3 presentan contenidos en DMA relativamente reducidos. No obstante, éstos se
realizaron con una temperatura de entrada claramente por encima de 150°C. Correspondientemente resulté un
contenido en DIMAL incluso claramente mayor que 1,0 % en peso.

Los Ejemplos comparativos 4 y 7 se realizaron con un contenido muy reducido en base organica (DMA). Por el
contrario, o bien adicionalmente, los Ejemplos comparativos 5 a 7 se realizaron con un contenido en agua que ya no
se situaba por debajo de 50 % en peso segun la invencién. Todos los ejemplos condujeron a productos con
selectividades y conversiones comparables con contenidos en DIMAL en el producto simultdineamente muy elevados,
de mas de 0,6 % en peso.

Los Ejemplos comparativos 8 y 9 se realizaron a su vez con temperaturas de entrada por encima de 150°C no segun
la invencién, y temperaturas maximas y de salida correspondientemente muy elevadas. Los contenidos en DIMAL
eran muy elevados posteriormente, aunque con un régimen muy diluido, tiempos de residencia cortos y una
concentracién de amina relativamente elevada se contrarrestaron las elevadas temperaturas de entrada.

Ejemplo comparativo 10 (procedimiento discontinuo)

En un autoclave de 1 | se disponen propionaldehido y formaldehido en forma de formalina (en una proporcién molar
de 1:1). Se cierra y se carga con 40 bar de nitrégeno el autoclave temperado por medio de bafio de aceite. Bajo
agitacion se calienta el contenido a aproximadamente 120°C. Al alcanzar la temperatura determinada se afade la
disolucién de catalizador constituida por agua, dimetilamina y acido acético (0,07 partes de dimetilamina sobre una
parte de propionaldehido, asi como una proporcion de acido respecto a base de 1,1 a 1,0). En la alimentacién, la
concentracién de agua ascendia aproximadamente a 56 % en peso, la carga de agua con dimetilamina ascendia a
2,5 % en peso. Después de aproximadamente 20 min se interrumpe el ensayo y se enfria el autoclave en un bano de
hielo agitado. Se extrae la mezcla y se separa en una fase organica y una fase acuosa por medio de separacién de
fases. Se analizan ambas fases respecto a su composicion. La conversion de propionaldehido ascendia a 99,8 % en
peso, el rendimiento de MAL ascendia a 75,9 % en peso, y el contenido en DIMAL de la metacroleina ascendia a
11,26 % en peso.



10

15

ES 2755954 T3

Ejemplos comparativos 11, 12 y 13 (ensayos discontinuos; véase Tabla 2)

En un autoclave de 0,45 | se disponen propionaldehido y formaldehido en forma de formalina (en una proporcion molar
de 1:1). Se cierra y se carga con 40 bar de nitrégeno el autoclave temperado por medio de bafio de aceite. Bajo
agitacion se calienta el contenido a aproximadamente 115°C. Al alcanzar la temperatura determinada se afade la
disolucién de catalizador constituida por agua, dimetilamina y acido acético. Tras un tiempo deseado se interrumpe el
ensayo y se enfria el autoclave en un bafno de hielo agitado. Se extrae la mezcla y se separa en una fase organica y
una fase acuosa por medio de separacion de fases. Se analizan ambas fases respecto a su composicion. Los
resultados se retinen en la Tabla 2.

Tabla 2: experimentos discontinuos (Ejemplos comparativos 11 a 13)

PA:FO |DMA:PA |ACOH:DMA |H20 DMA/H20 'VWZ | TOL |XPA |SMAL c DIMAL
mol/mol | % en |mol/mol % €n peso |% en peso 'min °C % en|% en|% en
moles peso |peso peso
VB 11 1 0,065 1,10 68 1,4 34 115 99,4 86 4,8
VB 12 1 0,075 1,10 68 1,5 16 115 |98,8 90 2,9
VB 13 1 0,075 1,10 68 1,5 2 115 (98,3 87 1,7

Segun los resultados representados en la Tabla 2, la realizacion de la reaccidon no es interesante a una temperatura
total de 115°C, ya que en los tres Ejemplos comparativos 11 a 13 la concentracién de DIMAL deseada en el producto
es muy elevada. Ademas, en un procedimiento discontinuo se producen rendimientos mucho peores y/o
concentraciones de MAL dimérica mucho mas elevadas debido al tiempo de residencia més largo necesario: los
ejemplos muestran, en especial respecto a los resultados de los ejemplos comparativos, que en especial la
combinacion de caracteristicas de la primera reivindicacién conduce a muy buenos rendimientos con proporcion
simultaneamente reducida de metacroleina dimérica en el producto.
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REIVINDICACIONES

1.- Procedimiento para la realizacién continua de una reaccién de Mannich, en la que se produce metacroleina a partir
de formaldehido y propionaldehido con al menos un &cido y al menos una amina como catalizadores, caracterizado
por que la reaccion se realiza en un reactor tubular o reactor de placas accionado continuamente con gradientes de
temperatura, situandose la temperatura de entrada de la alimentacién de reactivos y catalizadores en el reactor entre
100°C y menos de 150°C, y la temperatura de la mezcla de reaccién en la descarga del reactor como maximo a 180°C,

siendo el contenido en agua en la alimentacion del reactor mayor que 45 % en peso y como maximo 85 % en peso,

ascendiendo la cantidad de base orgénica en la alimentacion del reactor, que comprende la base pura, asi como la
respectiva proporcion de base en las sales con el &cido y en los productos intermedios que contienen bases de la
reaccion de Mannich, referido a propionaldehido, a mas de 5 % en moles,

ajustandose la presion interna del reactor de modo que ésta sea mayor que la presion de ebullicion de una mezcla de
reaccion, y situandose el tiempo de residencia de la mezcla de reaccion en el reactor entre 1y 30 s.

2.- Procedimiento segun la reivindicaciéon 1, caracterizado por que la alimentacién presenta una proporciéon de
propionaldehido respecto a formaldehido entre 0,75a 1y 1 a 0,8 moles.

3.- Procedimiento segun la reivindicacién 1 o 2, caracterizado por que al menos 20 % de la cantidad total de base
organica procede de la afluencia de la alimentacion fresca, y por que la afluencia, referido a un mol de base orgéanica,
contiene entre 1y 1,5 moles de &cido.

4.- Procedimiento segun la reivindicacion 3, caracterizado por que, en el caso de la base organica, se trata de una
amina secundaria, preferentemente de dimetilamina, y en el caso del acido, se trata de acido férmico, acido acético
y/o &cido propionico.

5.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 4, caracterizado por que la temperatura maxima en
el reactor asciende como maximo a 170°C.

6.- Procedimiento seglin al menos una de las reivindicaciones 1 a 5, caracterizado por que la temperatura de entrada
en el reactor se sitta entre 110 y 140°C y la temperatura de la mezcla de reaccién en la descarga se sitla entre 155
y 170°C.

7.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 6, caracterizado por que, en el caso del reactor, se
trata de reactores tubulares en forma de un reactor de haz de tubos, y por que el tubo individual presenta un diametro
interno entre 4 y 20 mm.

8.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 7, caracterizado por que el reactor tubular se recorre
con una velocidad de tubo vacio entre 0,3 y 2,0 m/s y presenta opcionalmente mezcladores estaticos.

9.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 8, caracterizado por que la concentracion de
metacroleina de la mezcla de reaccion en la descarga se sitda entre 20 y 50 % en peso.

10.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 9, caracterizado por que la disolucién de reaccion
transformada se destila en una columna tras la extraccién en la salida, y a continuacion la metacroleina se separa de
la fase acuosa que precipita en un recipiente de separacion de fases, devolviéndose esta fase acuosa completa o
parcialmente a la columna.

11.- Procedimiento segun la reivindicaciéon 10, caracterizado por que al menos 20 % en peso de la fase acuosa se
recicla de la cola de la columna en la entrada del reactor tubular.

12.- Procedimiento segun al menos una de las reivindicaciones 1 a 11, caracterizado por que el tiempo de residencia
de la mezcla de reaccion en el reactor se sitia entre 5y 15 s.

13.- Procedimiento segin al menos una de las reivindicaciones 1 a 12, caracterizado por que la metacroleina se
purifica por medio de al menos una destilacion y al menos una separacién de fases, y a continuacion se transforma
en acido metacrilico en una oxidacion en fase gaseosa.

14.- Procedimiento segin al menos una de las reivindicaciones 1 a 12, caracterizado por que la metacroleina se

purifica por medio de al menos una destilacion y al menos una separacién de fases, y a continuacion se transforma
en metacrilato de metilo en una esterificacion oxidativa.
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