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DESCRIPCION
Procedimiento para la epoxidaciéon de propeno
Campo de la invencion

La presente invencion se refiere a un procedimiento para la epoxidacién de propeno con peroxido de hidrégeno en
presencia de un catalizador de lecho fijo de silicalita de titanio.

Antecedentes de la invencion

La epoxidacion de propeno con perdxido de hidrogeno en presencia de un catalizador de silicalita de titanio se conoce
a partir de la Patente Europea EP 0 100 119 A1. La reaccion de propeno con perdxido de hidrégeno en presencia de
un catalizador de zeolita de titanio se lleva a cabo normalmente en un disolvente de metanol para conseguir
velocidades de reaccion y selectividad del producto altas. El éxido de propeno bruto proporcionado por esta reaccion
contiene disolvente de metanol residual y subproductos volatiles formados en la reaccion y en el tratamiento final, en
particular los aldehidos: formaldehido, acetaldehido y propionaldehido, y sus acetales con metanol y 1,2-propanodiol,
asi como formiato de metilo.

La mayor parte del 6xido de propeno se hace reaccionar ademas a poliéter polioles que se usan como monémeros
para preparar poliuretanos. Para este fin, el 6xido de propeno tiene que tener alta pureza, conteniendo menos de 200
ppm de agua, menos de 100 ppm de metanol y menos de 50 ppm de acetaldehido. El metanol y el acetaldehido son
dificiles de eliminar de 6xido de propeno por destilacion simple. En las mezclas que contienen mas del 98 % en moles
de 6xido de propeno estos compuestos tienen esencialmente la misma volatilidad que el éxido de propeno. Por lo
tanto, la purificacion por destilacién a niveles bajos de metanol y acetaldehido no es factible por destilacién
convencional.

En la Patente Europea EP 0 004 019 A2 se describe un método para purificar un epdxido o una mezcla que comprende
compuestos de carbonilo que contienen un epdxido, donde el epdxido se alimenta en la secciéon media de una columna
de destilacion y un compuesto que contiene uno o varios grupos NH2 no sustituidos se alimenta por encima del punto
de alimentacién del epdxido. Se describen los 1,2-diaminoalcanos con un nimero de atomos de carbono de 2 a 5
como particularmente adecuados y en el ejemplo 6 se describe la purificacién de una disolucion de benceno de éxido
de trans-2,3-buteno usando etilendiamina como el compuesto que contiene uno o varios grupos NH2 no sustituidos.

En la Patente Internacional WO 2004/048355 se describe un método para eliminar metanol y acetaldehido de un éxido
de propeno bruto en una columna de destilacion simple mediante destilacion extractiva donde un compuesto que
contiene un grupo NH2 no sustituido y que es capaz de reaccionar con acetaldehido en las condiciones de destilacion
se alimenta adicionalmente en el punto de alimentacién del 6xido de propeno bruto o por encima de dicho punto. Se
usa preferiblemente una disolucién acuosa de hidrazina como el compuesto alimentado adicionalmente. Se prefiere
particularmente el agua como disolvente de extraccion. El método proporciona éxido de propeno de alta pureza
adecuado para preparar poliéter polioles.

En la Patente Internacional WO 2004/048355 ni se explica ni se sugiere que los 1,2-diaminoalcanos o los
1,3-diaminoalcanos puedan reaccionar con acetaldehido en las condiciones de destilacion cuando se usa agua como
disolvente de extraccion. Las aminas e iminas de aldehidos alifaticos con alquilaminas son conocidas por su
inestabilidad e hidrdlisis rapida con agua para formar aldehido y amina. Lo mismo ocurre para imidazolidina y sus
alquilderivados. Por lo tanto, basandose en el conocimiento general sobre la inestabilidad de los productos de reaccion
de los 1,2-diaminoalcanos y los 1,3-diaminoalcanos con acetaldehido al agua y su rapida hidrélisis con agua, un
experto en la materia no esperaria que estos compuestos fueran utiles en el procedimiento de la Patente Internacional
WO 2004/048355 cuando se usa agua como disolvente de extraccion.

En la Patente Internacional WO 2004/029032 se explica llevar a cabo la epoxidacion de olefinas con perdxido de
hidrégeno en presencia de un catalizador de zeolita que contiene titanio en una mezcla de reaccién acuosa que
comprende menos de 100 ppmp de metales alcalinos, metales alcalinotérreos y bases fuertes o cationes de dichas
bases con un pKs menor que 4,5 y al menos 100 ppmp de bases débiles o cationes de dichas bases que tienen un
pKs de al menos 4,5. Limitar las cantidades de metales alcalinos, metales alcalinotérreos y bases fuertes reduce o
evita la desactivacion a largo plazo del catalizador, mientras que la presencia de la base débil mejora la selectividad
para el epdxido sin afectar a la actividad a largo plazo del catalizador.

En la Patente Internacional WO 2004/048354 se explica la recuperacién de una corriente de disolvente de la mezcla
de reaccién de una epoxidacion de una olefina con perdxido de hidrégeno en presencia de un catalizador de zeolita
que contiene titanio, donde la corriente de disolvente recuperada se trata para que contenga menos de 50 ppmp de
nitrégeno en forma de compuestos nitrogenados organicos antes de que se recicle al paso de epoxidacion, para reducir
la desactivacion del catalizador en el reciclado del disolvente. El tratamiento del disolvente es preferiblemente un
tratamiento acido con un acido mineral, un acido carboxilico o un intercambiador de iones &cidos.

En los ejemplos de la Patente Internacional WO 2004/048354 se describe un procedimiento para la epoxidacion de
propeno que comprende los pasos:
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hacer reaccionar propeno con peroxido de hidrégeno en presencia de un disolvente de metanol y un
catalizador de epoxidacion de zeolita de titanio para proporcionar una mezcla de reaccion,

separar un éxido de propeno bruto, que comprende 6xido de propeno y metanol, y una mezcla de disolvente,
que comprende metanol, agua y peréxido de hidrégeno, de la mezcla de reaccion,

someter el 6xido de propeno bruto a destilacién extractiva en una columna de destilacién extractiva, usando
un 1,5 % en peso de disolucién acuosa de hidrazina como disolvente de extraccion para proporcionar 6xido
de propeno purificado como producto de destilado de cabeza y un producto de cola que comprende agua y
metanol, combinando la mezcla de disolvente que se separd de la mezcla de reaccion con el producto de
cola de la destilacion extractiva,

someter la mezcla combinada a hidrogenacién catalitica,

separar la mezcla hidrogenada en una etapa de destilacion para proporcionar un metanol recuperado como
producto de destilado de cabeza, afiadiendo acido acético a la destilacion y

reciclar el metanol recuperado a la reaccién de epoxidacion.
Sumario de la invencion

Ahora se ha encontrado que, al contrario de lo que se esperaria a partir de las propiedades conocidas de iminas e
imidazolidinas, la eliminacion de metanol y acetaldehido del 6xido de propeno bruto explicado en la Patente
Internacional WO 2004/048355 puede llevarse a cabo con éxito usando una combinacion de agua como disolvente de
extracciéon y de un diaminoalcano que tiene de 2 a 6 atomos de carbono como compuesto que reacciona con
acetaldehido. También se ha encontrado que el uso de dicha combinacién en el procedimiento de la Patente
Internacional WO 2004/048354 reduce el contenido de alquilaminas en la mezcla hidrogenada comparado con el uso
de una disolucién acuosa de hidrazina. Esto reduce la cantidad de alquilaminas fuertemente basicas recicladas con el
metanol al paso de epoxidacion que mejora la estabilidad a largo plazo del catalizador de epoxidacién y reduce la
necesidad de eliminacién adicional de compuestos nitrogenados del metanol reciclado por medios adicionales, como
tratamiento adicional con un intercambiador de iones acidos. También permite reciclar metanol con adiciéon de menos
acido a la destilacion para la recuperacion del metanol, que reduce la corrosion acida en la seccion de la cola y el
evaporador de la columna de destilacién para la recuperacién del metanol.

Es objeto de la invencion, por lo tanto, un procedimiento para la epoxidacién de propeno que comprende los pasos:

a) hacer reaccionar propeno con peréxido de hidrogeno en presencia de un disolvente de metanol y un catalizador
de epoxidacion de zeolita de titanio para proporcionar una mezcla de reaccion,

b) separar un éxido de propeno bruto, que comprende del 15 % al 97 %, en peso, de 6xido de propeno, del 2 %
al 84 %, en peso, de metanol y acetaldehido, y una mezcla de disolvente, que comprende metanol, agua y
peroxidos, de la mezcla de reaccion del paso a),

c) someter el 6xido de propeno bruto separado en el paso b) a destilacion extractiva en una columna de destilacion
extractiva, usando agua como disolvente de extraccidn para proporcionar 6xido de propeno purificado como
producto de destilado de cabeza y un producto de cola que comprende agua y metanol,

d) someter la mezcla de disolvente separada en el paso b) y el producto de cola del paso c¢) a una hidrogenacion
catalitica para formar una mezcla de disolvente hidrogenada,

e) separar la mezcla de disolvente hidrogenada en al menos una etapa de destilaciéon para proporcionar metanol
recuperado como producto de destilado de cabeza, afiadiendo un &cido a la mezcla de disolvente hidrogenada o
a al menos una etapa de destilacién y

f) reciclar el metanol recuperado del paso e) al paso a), en donde en el paso c) un compuesto reactivo
seleccionado de diaminoalcanos que tienen de 2 a 6 atomos de carbono se afade a la destilacién extractiva o
con una corriente de alimentacién a la columna de destilacion extractiva o directamente a la columna de destilacion
extractiva en un punto de alimentacién por encima del punto de alimentacion para el 6xido de propeno bruto.

Descripcion detallada de la invencion

El procedimiento de la invencion comprende un paso a) de hacer reaccionar propeno con peréxido de hidrégeno en
presencia de un disolvente de metanol y un catalizador de epoxidacion de zeolita de titanio que proporciona una
mezcla de reaccién. El propeno puede contener propano, preferiblemente con una relacion molar de propano a
propeno de 0,001 a 0,15 y mas preferiblemente de 0,08 a 0,12. El per6xido de hidrégeno puede usarse como una
disolucién acuosa, preferiblemente que contenga del 30 % al 75 %, en peso, de perdxido de hidrogeno y lo mas
preferiblemente del 40 % al 70 %, en peso. Preferiblemente, se usa una disolucién acuosa de peréxido de hidrégeno
preparada por un procedimiento con antraquinona. La relacion molar de propeno a peréxido de hidrégeno es
preferiblemente de 1,1 : 1 a 30 : 1, mas preferiblemente de 2 : 1 a 10 : 1 y lo méas preferiblemente de 3:1a5: 1. El
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disolvente de metanol puede ser un metanol de grado técnico, una corriente de disolvente recuperada en el tratamiento
final de la mezcla de reaccién de epoxidacion o una mezcla de ambos. El metanol puede comprender otros disolventes
en cantidades minoritarias, como etanol, siendo la cantidad de esos otros disolventes preferiblemente menor que el 2
% en peso. El disolvente de metanol se usa preferiblemente en una relacién en peso de 0,5 a 20 respecto a la cantidad
de la disolucién acuosa de peréxido de hidrégeno.

La reaccién de epoxidacién del paso a) se lleva a cabo preferiblemente a una presién mayor que la presion de vapor
del propeno a la temperatura de reaccion para mantener disuelta la olefina en el disolvente de metanol o esté presente
como fase liquida separada. La presion es preferiblemente de 1,9 MPa a 5,0 MPa, mas preferiblemente de 2,1 MPa a
3,6 MPa y lo mas preferiblemente de 2,4 MPa a 2,8 MPa. El propeno se usa preferiblemente en un exceso suficiente
para mantener una fase liquida adicional rica en propeno durante toda la reaccion de epoxidacion. Usar un exceso de
propeno a alta presién proporciona velocidad de reaccion y conversion de peroxido de hidrégeno altas y al mismo
tiempo alta selectividad para el 6xido de propeno. La reaccién se lleva a cabo preferiblemente a una temperatura de
20 °C a 80 °C, mas preferiblemente a una temperatura de 25 °C a 60 °C.

La reaccion de epoxidacion del paso a) se lleva a cabo en presencia de un catalizador de epoxidacion de zeolita de
titanio. Las zeolitas de titanio adecuadas contienen atomos de titanio en posiciones de la red de silicio. Preferiblemente,
se usa un catalizador de silicalita de titanio, preferiblemente con una estructura cristalina de MFI o MEL. Lo mas
preferiblemente se usa un catalizador de silicalita 1 de titanio con estructura tipo MFI como se conoce a partir de la
Patente Europea EP 0 100 119 A1. El catalizador de silicalita de titanio se emplea preferiblemente como un catalizador
conformado en forma de granulos, mezclas extruidas o cuerpos conformados. La conformacién se puede llevar a cabo
por cualquier método conocido de la técnica anterior para conformar polvo de silicalita de titanio. Preferiblemente, el
catalizador de silicalita de titanio conformado se prepara por un procedimiento de extrusién donde una masa que
puede amasarse de polvo de silicalita de titanio, un liquido, un aglutinante o precursor de aglutinante, y opcionalmente
se prensan los aditivos de procesamiento por una boquilla, las tiras formadas se cortan, se secan a cuerpos crudos y
se calcinan para formar mezclas extruidas. El catalizador de silicalita de titanio conformado esta, por lo tanto,
preferiblemente en forma de masas extruidas, preferiblemente con conformacién cilindrica, donde los bordes en el
extremo de los cilindros pueden ser opcionalmente redondeados. Los cilindros de dicho catalizador conformado tienen
preferiblemente un didmetro de 1 mm a 5 mm y una longitud de 2 mm a 7 mm. Las mezclas extruidas comprenden
preferiblemente un aglutinante de silice. Los precursores de aglutinante adecuados para un aglutinante de silice que
pueden usarse en un procedimiento de extrusion son silices de combustién o silices precipitadas, soles de silice,
resinas de silicona o aceites de silicona, como polidimetilsiloxanos, y tetraalcoxisilanos, como tetraetoxisilano. La
conformacion puede llevarse a cabo con polvo de silicalita de titanio calcinado o con polvo de silicalita de titanio no
calcinado que contenga aun moléculas modelo en la red de la zeolita. Cuando la conformacion se lleva a cabo con
polvo de silicalita de titanio no calcinado, el catalizador se calcina después de la conformacion para eliminar el modelo
de la red de la zeolita. La cantidad de catalizador empleada puede variar dentro de amplios limites y se elige
preferiblemente de manera que se consiga un consumo de peréxido de hidrdgeno mayor que el 90 %, preferiblemente
mayor que el 95 %, en un intervalo de 1 minuto a 5 horas en las condiciones de reaccién de epoxidacién empleadas.

La epoxidacion se lleva a cabo preferiblemente en un reactor de lecho fijo haciendo pasar una mezcla que comprende
propeno, peroxido de hidrégeno y metanol por un lecho fijo que comprende un catalizador de silicalita de titanio
conformado. El reactor de lecho fijo esta equipado preferiblemente con medios de refrigeracion y se refrigera con un
medio liquido de refrigeracion. Preferiblemente, un reactor de haz tubular que comprende una multitud de tubos de
reaccion paralelos y se usa una camisa de refrigeracioén que encierra los tubos de reaccion. El reactor de haz tubular
comprende preferiblemente de 5000 a 20 000 tubos de reaccion paralelos, mas preferiblemente de 7500 a 15 000
tubos de reaccion paralelos. Los tubos de reaccidn tienen preferiblemente una seccion transversal circular con un
diametro interno de preferiblemente de 2 cm a 5 cm, mas preferiblemente de 2,5 cm a 4 cm. Preferiblemente, todos
los tubos de reaccion del reactor de haz tubular tienen el mismo didmetro interno. Los tubos de reaccion tienen
preferiblemente una longitud de 5 m a 18 m, mas preferiblemente de 10 m a 15 m. El lecho fijo catalitico preferiblemente
se extiende por mas del 70 % de la longitud de los tubos de reaccion, mas preferiblemente por mas de un intervalo
del 90 % al 98 % de la longitud de los tubos de reaccién. Preferiblemente, la distribucion de temperatura a lo largo del
lecho fijo catalitico se ajusta para mantener la temperatura de la reacciéon en el intervalo del 70 % al 98 %,
preferiblemente a lo largo de la longitud del 80 % al 95 %, del lecho fijo catalitico en un intervalo que va de menos de
5 °C, preferiblemente en un intervalo que va de 0,5 °C, a 3 °C. Se hace pasar preferiblemente la mezcla de reaccién
de epoxidacion por el lecho catalitico en el modo de flujo descendente, preferiblemente con una velocidad superficial
de 1 m/h a 100 m/h, mas preferiblemente de 5 m/h a 50 m/h, lo mas preferido de 5 m/h a 30 m/h. La velocidad
superficial se define como la relacién de caudal volumétrico/seccion transversal del lecho catalitico. Adicionalmente,
se prefiere hacer pasar la mezcla de reaccion por el lecho catalitico con una velocidad espacial horaria del liquido
(LHSV, eninglés) en el intervalo de 1 h"'a 20 h'!, preferiblemente de 1,3 h''a 15 h''. Se prefiere, en particular, mantener
el lecho catalitico en un estado de lecho percolador durante la reacciéon de epoxidacién. Las condiciones adecuadas
para mantener el estado de lecho percolador durante la reaccion de epoxidacion se describen en la Patente
Internacional WO 02/085873 en la pagina 8, linea 23, a la pagina 9, linea 15. Cuando la olefina es propeno, la reaccién
de epoxidacién se lleva a cabo lo méas preferiblemente con un lecho fijo catalitico mantenido en un estado de lecho
percolador a una presion proxima a la presion de vapor de propeno a la temperatura de la reaccién, usando un exceso
de propeno que proporciona una mezcla de reaccién que comprende dos fases liquidas, una fase rica en metanol y
una fase liquida rica en propeno. Se pueden hacer operar dos o mas reactores de lecho fijo en paralelo o en serie
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para poder operar el procedimiento de epoxidacién de manera continua cuando se regenera el catalizador de
epoxidacién. La regeneracion del catalizador de epoxidacion puede llevarse a cabo por calcinacién, por tratamiento
con un gas calentado, preferiblemente un gas que contiene oxigeno o mediante un lavado con disolvente,
preferiblemente mediante la regeneracion periédica descrita en la Patente Internacional WO 2005/000827. También
se pueden combinar diferentes métodos de regeneracién.

En una realizacion preferida, se afiade amoniaco en el paso a) con una relacién en peso de amoniaco a la cantidad
inicial de peréxido de hidrogeno de 0,0001 a 0,003. El amoniaco se afade preferiblemente a una corriente de
alimentacion a la reaccion, preferiblemente al disolvente de metanol.

En el paso b) del procedimiento de la invencidn, se separan 6xido de propeno bruto, que comprende del 15 % al 97 %,
en peso, de 6xido de propeno, del 2 % al 84 %, en peso, de metanol y acetaldehido, y una mezcla de disolvente que
comprende metanol, agua y peroxidos, de la mezcla de reaccion del paso a). Preferiblemente, la mezcla de reaccion
del paso a) se somete a una reduccion de la presién y el vapor de propeno formado por la reduccién de la presion se
vuelve a comprimir y se refrigera para recuperar propeno por condensacion. Se alimenta preferiblemente el vapor de
propeno comprimido a una columna de destilacion de propeno y se separa en un producto de destilado de cabeza que
comprende propeno no reaccionado y un producto de cola que contiene compuestos con un punto de ebullicién mayor
que el del propeno, como 6xido de propeno y disolvente de metanol. El producto del destilado de cabeza que
comprende propeno no reaccionado puede reciclarse a la reaccion de epoxidacion. El producto de cola puede
combinarse con la mezcla liquida restante después de la reduccion de la presion. La mezcla liquida restante después
de la reduccion de la presion se separa preferiblemente por destilacion en una columna de preseparaciéon para
proporcionar el 6xido de propeno bruto como el producto del destilado de cabeza y la mezcla de disolvente como el
producto de cola. La columna de preseparacion opera preferiblemente proporcionando un producto del destilado de
cabeza que comprende del 20 % al 60 % del metanol contenido en la fase liquida restante después de la reduccion
de la presion. La columna de preseparacion tiene preferiblemente de 5 a 20 etapas de separacion teoricas en la
seccién de agotamiento y menos de 3 etapas de separacion tedricas en una seccion de rectificacion y opera lo mas
preferiblemente sin reflujo y sin seccion de rectificacion para minimizar el tiempo de permanencia del 6xido de propeno
en la columna de preseparacion. La columna de preseparacion opera preferiblemente a una presion de 0,16 MPa a
0,3 MPa. Preferiblemente, se condensan 6xido de propeno y metanol del producto de destilado de cabeza de la
columna de preseparacion y se agota el propeno del condensado resultante en una columna de agotamiento de
propeno proporcionando éxido de propeno bruto como la corriente de cola que esta esencialmente exenta de propeno.
El 6xido de propeno bruto comprende preferiblemente de 4 ppm a 4000 ppm, en peso, de acetaldehido. El 6xido de
propeno bruto también puede comprender otros aldehidos y cetonas, como formaldehido, propionaldehido y acetona,
asi como acetales de estos aldehidos con metanol o 1,2-propanodiol, como dimetoximetano, 1,1-dimetoxietano, 1,1-
dimetoxipropano, 4-metil-1,3-dioxolano, 2,4-dimetil-1,3-dioxolano y 2-etil-4-metil-1,3-dioxolano. El 6xido de propeno
bruto también puede comprender mas disolventes, como etanol o agua. Se cree que se forman acetaldehido y
formaldehido por escisién oxidativa de productos de apertura del anillo de 6xido de propeno. El 6xido de propeno bruto
también puede comprender mas disolventes, como etanol o agua.

En el paso c) del procedimiento de la invencion, el 6xido de propeno bruto separado en el paso b) se somete a una
destilacién extractiva en una columna de destilacion extractiva, usando agua como disolvente de extraccion,
proporcionando 6xido de propeno purificado como producto de destilado de cabeza y un producto de cola que
comprende agua y metanol. Se afiade un compuesto reactivo seleccionado de diaminoalcanos que tienen de 2 a 6
atomos de carbono a la destilacion extractiva con una corriente de alimentacién a la columna de destilacion extractiva
o directamente a la columna de destilacién extractiva en un punto de alimentacion por encima del punto de
alimentacion para el 6xido de propeno bruto. El compuesto reactivo contiene preferiblemente dos grupos amino
separados por dos o tres atomos de carbono. El compuesto reactivo se selecciona preferiblemente de
1,2-diaminoetano, 1,2-diaminopropano y 1,3-diaminopropano y es lo mas preferiblemente 1,2-diaminoetano. La
cantidad de compuesto reactivo alimentada a la columna de destilacion se elige preferiblemente de manera que la
relacién molar del compuesto reactivo respecto a acetaldehido esté en el intervalo de 0,5 a 10, mas preferiblemente
de 3 a 8. El uso de dicha cantidad de compuesto reactivo proporciona una conversién eficaz de los compuestos
carbonilicos en compuestos de ebullicibn mas alta y proporciona un producto de 6xido de propeno con un bajo
contenido de acetaldehido y otros compuestos carbonilicos. Al mismo tiempo, la formacion de subproductos mediante
reacciones del compuesto reactivo con 6xido de propeno puede mantenerse en un nivel bajo.

La destilacion extractiva se lleva a cabo en una columna de destilacién extractiva. La columna de destilacion extractiva
puede tener una columna de platos que contenga platos discretos como platos perforados o platos de campana
burbujeadora. La columna de destilacion extractiva también puede ser una columna de relleno y pueden usarse tanto
rellenos al azar como rellenos estructurados, como rellenos de gasa metdlica. La columna de destilacion extractiva
también puede tener secciones combinadas con platos discretos y secciones con rellenos. La columna de destilacion
extractiva también comprendera, en general, al menos un condensador de destilado de cabeza y al menos un
evaporador de columna. La columna de destilacion extractiva tiene al menos dos puntos de alimentacion, un punto de
alimentacion A para alimentar el éxido de propeno bruto en la seccion media de la columna de destilacion extractiva y
un punto de alimentacion B para alimentar el disolvente de extraccion situado por encima del punto de alimentacion
A. Los puntos de alimentacion definen tres secciones de la columna de destilacién extractiva, una seccién de
agotamiento entre la cola de la columna y el punto de alimentaciéon A, una seccién de extraccion entre el punto de
alimentacion Ay el punto de alimentacion B y una seccién de rectificacion entre el punto de alimentacién B y la parte
5
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superior de la columna de destilacién extractiva. Preferiblemente, se usa una columna de destilacion con una eficacia
de separacion de 10 a 30 etapas tedricas en la seccién de agotamiento, una eficacia de separacion de 15 a 40 etapas
tedricas en la seccion de extracciéon y una eficacia de separacion de 20 a 60 etapas tedricas en la seccién de
rectificacién, es decir, el punto de alimentacién B esta situado preferiblemente en un intervalo de 15 a 40 etapas de
separacion teédricas por encima del punto de alimentacion Ay de 20 a 60 etapas de separacion tedricas por debajo de
la parte superior de la columna de destilacién extractiva.

El 6xido de propeno bruto se alimenta a un punto de alimentacion A de la columna de destilacion extractiva y el
disolvente de extraccién se alimenta a un punto de alimentacion B de |la columna de destilacidn extractiva. El disolvente
de extraccion comprende preferiblemente mas del 80 % en peso de agua, mas preferiblemente méas del 90 % en peso
de agua. Preferiblemente, el disolvente de extraccién no comprende otro disolvente ademas del agua. El disolvente
de extraccién se alimenta preferiblemente en una cantidad que proporcione una relacion en masa del disolvente de
extraccién respecto a la cantidad de metanol contenido en el 6xido de propeno bruto alimentado de 0,01 a 1, mas
preferiblemente de 0,03 a 0,2. El uso de dicha cantidad de disolvente de extraccién proporciona una extraccion eficaz
de metanol y un producto de 6xido de propeno con un bajo contenido de metanol y al mismo tiempo evita la hidrélisis
de o6xido de propeno en la columna de destilacion extractiva. EI compuesto reactivo puede alimentarse a la columna
de destilacion extractiva en el punto de alimentacion B, en el punto de alimentacién A o en un punto adicional de
alimentacion C entre los puntos de alimentacién A y B. Preferiblemente, el compuesto reactivo se alimenta a la columna
de destilacion extractiva en el punto de alimentacion B mezclado con el disolvente acuoso de extraccion.

En una realizacion mas de la invencion, el 6xido de propeno bruto se mezcla con una disolucién acuosa alcalina y la
mezcla resultante se hace reaccionar durante un intervalo de 1 a 60 minutos a una temperatura de 20 °C a 100 °C
antes de que se alimente la mezcla a la destilacion extractiva. La disolucién acuosa alcalina es preferiblemente una
disolucién acuosa de hidroxido de sodio, hidréxido de potasio o carbonato de sodio. Lo mas preferido son disoluciones
acuosas de hidroxido de sodio que contienen del 0,1 % al 56 %, en peso, de hidroxido de sodio. La cantidad de
disolucién acuosa alcalina se elige preferiblemente de manera que la relacion molar de iones hidréxido introducidos
con la disolucién acuosa alcalina respecto a la cantidad de formiato de metilo contenida en el éxido de propeno bruto
esté en el intervalo de 1,1 a 4. Hacer reaccionar el 6xido de propeno bruto con una disoluciéon acuosa alcalina convierte
el formiato de metilo contenido en éxido de propeno bruto hidrolizdndolo a metanol y formiato. El éxido de propeno
purificado obtenido con esta realizacion de la invencién tiene un contenido reducido de formiato de metilo.
Preferiblemente, se elige la cantidad de disolucién acuosa alcalina para obtener un éxido de propeno purificado que
tenga un contenido de formiato de metilo menor que 100 ppm en peso.

En el paso d) del procedimiento de la invencion, la mezcla de disolvente separada en el paso b) y el producto de cola
del paso ¢) se someten a una hidrogenacion catalitica para formar una mezcla de disolvente hidrogenada. La mezcla
de disolvente separada en el paso b) y el producto de cola del paso c) pueden alimentarse por separado a la
hidrogenacion catalitica o pueden combinarse preferiblemente antes de someterse a hidrogenacién catalitica.

La hidrogenacion catalitica se lleva a cabo preferiblemente a una presion parcial de hidrégeno de 0,5 MPa a 30 MPa,
mas preferiblemente de 1 MPa a 25 MPa y lo mas preferiblemente de 1 MPa a 5 MPa. La temperatura esta
preferiblemente en el intervalo de 80 °C a 180 °C, mas preferiblemente de 90 °C a 150 °C. La hidrogenacién catalitica
se lleva a cabo en presencia de un catalizador de hidrogenacion, preferiblemente un catalizador heterogéneo de
hidrogenacion. Pueden usarse niquel Raney y cobalto Raney como el catalizador de hidrogenacion. Preferiblemente,
se usa un catalizador metdlico soportado que comprenda uno o mas de los metales seleccionados del grupo que
consiste en: Ru, Rh, Pd, Pt, Ag, Ir, Fe, Cu, Ni y Co sobre un soporte catalitico. El metal es preferiblemente platino,
paladio, iridio, rutenio o niquel y lo méas preferiblemente rutenio o niquel. El soporte catalitico puede ser cualquier
sélido que sea inerte y no se deteriore en las condiciones de hidrogenacion. Son adecuados como soporte catalitico
carbono activado, los éxidos SiOz, TiOz, ZrO2 y Al20s3, y los 6xidos mixtos que comprenden al menos dos de: silicio,
aluminio, titanio y circonio. El carbono activado se usa preferiblemente como el soporte catalitico para el catalizador
metalico soportado. El soporte catalitico se conforma preferiblemente como esferas, bolitas, comprimidos, granulos o
mezclas extruidas. Se prefieren las mezclas extruidas con un didmetro de 0,5 mm a 5 mm, especialmente de 1 mm a
3 mm, y una longitud de 1 mm a 10 mm. El catalizador metdlico soportado comprende preferiblemente un contenido
del 0,01 % al 60 %, en peso, del metal. Los catalizadores de metales nobles soportados comprenden preferiblemente
un porcentaje del 0,1 % al 5 % de metal. Los catalizadores de niquel y de cobalto soportados comprenden
preferiblemente un porcentaje del 10 % al 60 % de metal. El catalizador de metal soportado puede prepararse por
métodos conocidos en la técnica, preferiblemente por impregnacién del soporte catalitico con una sal metalica seguido
por la reduccion de la sal metalica al metal cataliticamente activo. El catalizador de metal soportado adecuado esta
comercialmente disponible, por ejemplo, de Clariant con el nombre comercial NISAT® y de Evonik Industries con el
nombre comercial Noblyst®.

La hidrogenacién catalitica convierte el peroxido de hidrégeno no reaccionado en agua y los subproductos
1-hidroperoxi-2-propanol y 2-hidroperoxi-1-propanol del paso a) en 1,2-propanodiol y evita la formacion de
subproductos por descomposicion del perdxido en las etapas de tratamiento final posteriores. La hidrogenacion
también convierte los subproductos aldehido y cetona en los correspondientes alcoholes. Dependiendo de las
condiciones de reaccion, pueden hidrogenarse también acetales con metanol o 1,2-propanodiol. Alimentar tanto la
mezcla de disolvente separada en el paso b) como el producto de cola del paso c¢) a la hidrogenacién catalitica
proporciona sorprendentemente un contenido bajo de alquilaminas volatiles, como trimetilamina, etildimetilamina o
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dietilmetilamina, en la mezcla de disolventes hidrogenada incluso cuando se afiade amoniaco en el paso a). Sin &nimo
de apoyar ninguna teoria, los autores creen que esto es debido a que el diaminoalcano y sus productos de reaccién
con aldehidos son mas reactivos en la aminacion reductora que el amoniaco y se suprime, asi, la formacion de
alquilaminas volatiles por aminacion reductora de formaldehido y acetaldehido con amoniaco.

En el paso e) del procedimiento de la invencién, la mezcla de disolvente hidrogenada obtenida en el paso d) se separa
en al menos una etapa de destilacién proporcionando metanol recuperado como producto de destilado de cabeza. Se
anade un &cido bien a la mezcla de disolvente hidrogenado antes de que se alimente a la destilacién bien a al menos
una de las etapas de destilacion, preferiblemente a la primera etapa de destilacién. Cuando se afade el acido a una
etapa de destilacion, se anade preferiblemente en el punto de alimentacién por encima del punto de alimentacién para
la mezcla de disolventes hidrogenada y por debajo de la parte superior de la columna. El acido puede afadirse también
a la corriente de reflujo de la columna de destilacion. Lo mas preferiblemente, la mezcla de disolventes hidrogenada
se separa en dos etapas de destilacion posteriores proporcionando metanol recuperado como producto de destilado
de cabeza de ambas etapas, alimentandose el acido a la mezcla de disolventes hidrogenada antes de que se alimente
a la primera etapa de destilacion. Las dos etapas de destilacién operan preferiblemente con una presién mayor en la
segunda etapa y el vapor producto del destilado de cabeza de la segunda etapa se usa para calentar los residuos del
evaporador de la primera etapa para ahorrar energia.

El &cido se afiade preferiblemente en una cantidad que proporcione un contenido menor que 50 ppm en peso de
nitrégeno en forma de compuestos organicos nitrogenados en el metanol recuperado. El &cido puede ser un acido
mineral, como acido nitrico, &cido sulfurico, &cido clorhidrico, acido fosférico o acido perclérico; &cidos sulfénicos como
acido metanosulfénico o acido carboxilico, como &cido férmico, acido acético, acido propidnico, acido butirico, acido
pentanoico, &cido hexanoico, acido heptanoico, acido octanoico, acido nonanoico, acido decanoico, acido
undecanoico, acido dodecanoico, acido oxalico, acido maldnico, acido succinico, acido glutarico, acido adipico, acido
maleico o acido fumarico. Se prefieren acido sulfdrico y acido fosférico, lo mas preferido es el acido sulfurico. La
cantidad de nitrégeno en forma de compuestos organicos nitrogenados puede determinarse como la diferencia entre
la cantidad total de nitrégeno y la cantidad de nitrégeno en forma de compuestos inorganicos nitrogenados. La cantidad
de total de nitrogeno puede determinarse por el método Kjeldahl como se describe en DIN 53625. EI metanol
recuperado normalmente no contendra compuestos inorganicos distintos de amoniaco y la cantidad de nitrégeno en
forma de compuestos inorganicos nitrogenados puede determinarse, por lo tanto, por cromatografia idnica de una
muestra acidificante detectando iones amonio.

El acido se anade preferiblemente en una cantidad que proporciona un pH aparente de 1,8 a 5,0; mas preferiblemente
de 1,9 a 4,0; en el producto de cola restante después de la recuperacion de metanol. El término pH aparente en la
presente memoria se refiere al valor medido a 20 °C con un pH-metro equipado con un electrodo de vidrio sensible al
pH calibrado con disoluciones acuosas tampédn. Mantener el pH aparente en estos intervalos proporciona un metanol
recuperado con un bajo contenido de alquilaminas y al mismo tiempo se reduce o se evita la corrosion acida del equipo
de destilacion.

Puesto que el uso de un diaminoalcano como se reivindica en vez de hidrazina como compuesto reactivo en el paso
c) reduce la concentracion de alquilaminas volatiles en la mezcla de disolventes hidrogenada obtenida en el paso d),
el paso e) puede llevarse a cabo con menos acido que el necesario en el procedimiento de la Patente Internacional
WO 2004/048354 en que se usa hidrazina. Esto reduce la corrosién acida del equipo de destilacién, asi como la
cantidad de acido necesaria en el paso e) y la cantidad de sales contenidas en el producto de cola restante después
de la recuperacion de metanol.

En el paso f) del procedimiento de la invencién, el metanol recuperado del paso e) se recicla al paso a). El metanol
recuperado del paso e) puede reciclarse directamente al paso a). Alternativamente, todo el metanol recuperado, o
parte de él, en el paso e) puede usarse como absorbente para absorber propeno de una corriente de gases liberados
resultante del paso a), el paso b) o los dos pasos y el metanol recuperado cargado con propeno se recicla al paso a).

En una realizacion preferida, el metanol recuperado del paso e) se hace pasar por un lecho de un intercambiador de
iones acidos antes de reciclarlo al paso a). Se pueden usar tanto intercambiadores de iones acidos fuertes como
intercambiadores de iones acidos débiles. Se prefieren intercambiadores de iones acidos fuertes que contengan
grupos SOsH e intercambiadores de iones acidos débiles que contengan grupos COOH. El intercambiador de iones
acidos se basa preferiblemente en un polimero organico, como poliestireno reticulado, o un polimero hibrido organico-
inorganico como polisiloxano. El intercambiador de iones acidos puede ser un sélido de tipo gel o un soélido
macroporoso. Preferiblemente, dos lechos intercambiadores de iones se disponen en paralelo para permitir la
regeneracion del intercambiador de iones sin interrumpir el tratamiento con metanol.

Cuando la cantidad de acido anadida en el paso €) no se reduce sustancialmente comparado con el procedimiento de
la técnica anterior de la Patente Internacional WO 2004/048354, el uso de un diaminoalcano como se reivindica en
vez de hidrazina como compuesto reactivo en el paso c) reducira la concentracion de alquilaminas volatiles en el
metanol recuperado. Esto conducird a un tiempo mayor en la corriente para el intercambiador de iones usado para
tratar el metanol recuperado, es decir, los intercambiadores de iones tienen que regenerarse con menos frecuencia,
lo que reduce el consumo de productos quimicos para su regeneracion.
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Se prefiere llevar a cabo los pasos a) a f) del procedimiento de la invencion de manera continua.
Ejemplos
Ejemplo 1. Reactividad de las diaminas para el propionaldehido

Se puso una mezcla de 60 g de 6xido de propeno, 35 g de metanol y 0,1 g de propionaldehido en un recipiente
equipado con un condensador de reflujo y se calent6 para hacerlo hervir a reflujo en atmésfera de nitrégeno. 5 minutos
después de que empezara a hervir la mezcla se afadié una disolucién de la diamina a 5 g de agua, eligiéndose la
cantidad de diamina para proporcionar la relacion molar de diamina a propionaldehido dada en la tabla 1, y después
de siete minutos mas hirviendo a reflujo se extrajo una muestra y se analizd por GC la conversion de propionaldehido.
Se llevaron a cabo ejemplos comparativos con hidrazina, etanolamina y ciclohexilamina en vez de la diamina. La tabla
1 resume las aminas y las relaciones molares ensayadas y las conversiones de propionaldehido determinadas. Los
resultados dados en la tabla 1 demuestran que los diaminoalcanos que tienen de 2 a 6 atomos de carbono son
inesperadamente eficaces para convertir los aldehidos en productos de ebullicidn més alta incluso cuando estéan
presentes cantidades sustanciales de agua.

Tabla 1

Aminocompuesto Conversién de propionaldehido con relacion |Conversion de propionaldehido con relacién
ahadido molar 1,1 molar 2,2

Hidrazina* 92 n. d.

1,2-diaminoetano 80 87
1,2-diaminopropano 85 88
1,3-diaminopropano 84 90

1,6-diaminohexano 59 71

Etanolamina*® 44 n. d.

Ciclohexilamina* 29 n. d.

*no segun la invencion
n. d. = no determinado
Ejemplo 2. Reactividad de 1,2-diaminoetano para el acetaldehido

Se repiti6 el ejemplo 1 con 1,2-diaminoetano e hidrazina para comparacion, poniéndose una mezcla que contenia el
50,1 % en peso de 6xido de propeno, el 44,7 % en peso de metanol, el 5,2 % en peso de agua, 175 ppm de
acetaldehido y 60 ppm de propionaldehido en el recipiente. Para una relacién molar de diamina a (acetaldehido +
propionaldehido) de 2,3 se observd una conversion de acetaldehido del 88 % y una conversion del propionaldehido
del 33 % en el experimento con 1,2-diaminoetano y una conversion de acetaldehido del 85 % y una conversion de
propionaldehido del 23 % en el experimento comparativo con hidrazina. Para una relacion molar de diamina a
(acetaldehido + propionaldehido) de 4,6 se observo una conversion de acetaldehido del 96 % y una conversion del
propionaldehido del 29 % en el experimento con 1,2-diaminoetano y se observé una conversiéon de acetaldehido del
98 % y una conversion de propionaldehido del 29 % en el experimento comparativo con hidrazina. Los resultados
demuestran que el 1,2-diaminoetano presenta una reactividad para el acetaldehido similar a la de la hidrazina incluso
cuando estan presentes cantidades sustanciales de agua.

Ejemplo 3. Epoxidacion de propeno con destilacion extractiva de 6xido de propeno bruto afadiendo hidrazina
como compuesto reactivo (comparativo)

Se epoxidd propeno en un reactor de planta piloto en un tubo de reaccién equipado con una camisa de refrigeracién.
Se dispuso en el tubo de reaccion un lecho fijo catalitico de catalizador de silicalita de titanio extruido de 10 litros. Se
aliment6 una mezcla que comprendia el 40 % en peso de propeno, el 7,7 % en peso de peréxido de hidrégeno, el 3,3
% en peso de agua, el 49 % en peso de metanol y 80 ppm de amoniaco a la parte superior del tubo de reaccién y se
hizo pasar por el lecho fijo catalitico en modo percolador. Se mantuvo la presion en el reactor en 2,6 MPa introduciendo
nitrégeno. Se mantuvo la temperatura en el reactor esencialmente constante a una temperatura en el intervalo de 25
°C a 60 °C, ajustandose la temperatura durante la reaccion de epoxidacion para mantener una conversion
esencialmente constante de per6xido de hidrégeno del 97 %.
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Se despresuriz6 la mezcla de reaccién que salia del reactor a una presion de 0,25 MPa y se alimenté el liquido
despresurizado a una destilacion en una columna de preseparacién para proporcionar un producto de destilado de
cabeza que comprendia 6xido de propeno, metanol, propeno residual y acetaldehido y un producto de cola que
comprendia metanol, agua y peréxido de hidrégeno no reaccionado. Se condensaron éxido de propeno y metanol del
producto de destilado de cabeza de la columna de preseparacién y se agoto el propeno del condensado resultante en
una columna de agotamiento de propeno para proporcionar 6xido de propeno bruto como corriente de cola que
comprendia el 52 % en peso de 6xido de propeno, el 44 % en peso de metanol y 260 ppm de acetaldehido.

Se alimenté el 6xido de propeno bruto en la etapa 42 (contado desde la parte superior) de una columna de destilacion
extractiva con una eficacia de separacién de 60 etapas tedricas a una velocidad de 3870 g/h. Se alimentaron 200 g/h
de una disolucién acuosa al 0,3 % en peso de hidrato de hidrazina en la etapa 15 (contado desde la parte superior)
de la columna de destilacién extractiva. Se obtuvo éxido de propeno purificado que contenia 5 ppm de metanol y 50
ppm de acetaldehido como producto de destilado de cabeza de la columna.

El producto de cola de la columna de destilacién extractiva se combiné con el producto de cola obtenido de la columna
de preseparacién y se sometid a hidrogenacion continua en un reactor de lecho percolador. El reactor tenia un volumen
interior de 2 | y se llen6 con un catalizador de hidrogenacién de niquel extruido que comprendia el 50 % en peso de
niquel. Se realizd hidrogenacion a 90 °C y 1,5 MPa a un caudal de hidrégeno de 30 NI/h. La mezcla de disolvente
hidrogenada resultante comprendia un promedio de 49 ppm de trimetilamina, 97 ppm de etildimetilamina y 48 ppm de
dietilmetilamina, cuando se determiné por analisis GC.

Se despresurizd la mezcla de disolvente hidrogenada y se alimentd en la etapa 14 (contado desde la parte superior)
de una primera columna de destilacién de metanol que tenia 20 etapas tedricas operando de manera continua a
0,5 MPa. Se aliment6 la mezcla de disolventes hidrogenada a una velocidad de 7 kg/h. Se obtuvieron 2 kg/h de una
primera corriente de metanol recuperado que contenia el 96 % en peso de metanol y el 4 % en peso de agua como
producto de destilado de cabeza. Se alimentd el producto de cola a una segunda columna de destilacién de metanol
que tenia 30 etapas tedricas operando de manera continua a 1,0 MPa. Se obtuvieron 4,5 kg/h de una segunda corriente
de metanol recuperado que contenia el 96 % en peso de metanol y el 4 % en peso de agua como producto de destilado
de cabeza. Se anadi6 el 10 % en peso de &cido sulfarico acuoso a la mezcla de disolventes hidrogenada antes de que
se alimentara a la primera columna de destilacion de metanol a una velocidad que proporcionaba un pH aparente de
2,21 en el producto de cola de la segunda destilacion de metanol. La primera corriente de metanol recuperado
presentaba un contenido total de nitrégeno de 18 ppm, la segunda corriente de metanol recuperado de 34 ppm, donde
se determiné el contenido de nitrégeno total con un analizador de nitrégeno por combustién de una muestra y medicién
del nitrégeno molecular formado.

Los productos de destilado de cabeza de la primera y la segunda columnas de destilacién de metanol se combinaron
y se hizo pasar la corriente de metanol recuperada combinada a través de una de dos columnas de intercambio de
iones paralelas conteniendo cada una resina de intercambio i6nico 3,5 | de DOWEX™ Marathon™ C. Cuando aumenté
el pH aparente después del intercambiador de iones a un valor por encima de 6,0 se hizo pasar la corriente de metanol
recuperado a la otra columna de intercambio i6nico y se regenerd la columna de intercambio iénico usada. El tiempo
promedio del ciclo de los intercambiadores de iones fue de 190 h.

Ejemplo 4. Epoxidacion de propeno con destilacion extractiva de oxido de propeno bruto afadiendo
1,2-diaminoetano como compuesto reactivo

Se repitié el ejemplo 3, pero se alimentaron 200 g/h de una disolucién al 2,1 % en peso de etilendiamina a la columna
de extraccién en vez de la disolucién acuosa de hidrato de hidrazina. Se afadié el 10 % en peso de acido sulfurico
acuoso a la mezcla de disolventes hidrogenada para proporcionar un pH aparente de 2,15 en el producto de cola de
la segunda destilacion de metanol.

Se obtuvo un éxido de propeno purificado que contenia menos de 5 ppm de metanol y menos de 50 ppm de
acetaldehido como producto de destilado de cabeza de la columna de destilacién extractiva. La mezcla de disolvente
hidrogenada comprendia un promedio menor que 1 ppm de trimetilamina, menor que 10 ppm de etildimetilamina y
menor que 10 ppm de dietiimetilamina. La primera corriente de metanol recuperado presentaba un contenido total de
nitrogeno de 2,5 ppm, la segunda corriente de metanol recuperado de 9,5 ppm. El tiempo del ciclo de los
intercambiadores de iones fue de 650 h.

Los ejemplos 3 y 4 demuestran que el uso de un diaminoalcano en vez de hidrazina como compuesto reactivo para
eliminacion de acetaldehido conduce a la formacion reducida de aminas volatiles en la etapa de hidrogenacién y un
contenido reducido de nitrégeno en el metanol recuperado, asi como un tiempo mayor en la corriente para el
intercambiador idnico usado para tratar el metanol recuperado.

Ejemplos 5, 6 y 7. Epoxidacion de propeno con destilacion extractiva de 6xido de propeno bruto afiadiendo
1,2-diaminoetano como compuesto reactivo

Se repitié el ejemplo 4, pero se redujo la cantidad de &cido sulfurico acuoso anadida a la mezcla de disolventes
hidrogenada, manteniéndose un pH aparente de 2,58; 3,03 0 3,13 en el producto de cola de la segunda destilacion de

9



ES 2772 695 T3

metanol. En la tabla 2 se resume el pH aparente mantenido y el contenido total de nitrégeno en la primera y la segunda
columnas de metanol recuperado.

Tabla 2
pH aparente nitrégeno en la primera corriente de metanol  |nitrégeno en la segunda corriente de metanol
mantenido recuperado en ppm recuperado en ppm

2,58 5 15

3,03 11 23

3,13 9 22

Los ejemplos 3 y 4 demuestran que el uso de un diaminoalcano en vez de hidrazina permite reducir la cantidad de
acido afadida para evitar la transferencia de amoniaco y aminas volatiles al metanol recuperado, que a su vez reduce
la corrosién acida del equipo de destilacion.
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REIVINDICACIONES
1. Un procedimiento para la epoxidaciéon de propeno que comprende los pasos:

a) hacer reaccionar propeno con peroxido de hidrégeno en presencia de un disolvente de metanol y un
catalizador de epoxidacion de zeolita de titanio para proporcionar una mezcla de reaccion,

b) separar un éxido de propeno bruto, que comprende del 15 % al 97 %, en peso, de éxido de propeno, del
2 % al 84 %, en peso, de metanol y acetaldehido, y una mezcla de disolvente que comprende metanol, agua
y peroxidos, de la mezcla de reaccion del paso a),

c) someter el éxido de propeno bruto separado en el paso b) a destilacién extractiva en una columna de
destilacién extractiva, usando agua como disolvente de extraccion para proporcionar 6xido de propeno
purificado como producto de destilado de cabeza y un producto de cola que comprende agua y metanol,

d) someter la mezcla de disolvente separada en el paso b) y el producto de cola del paso c) a hidrogenacién
catalitica para formar una mezcla de disolvente hidrogenada,

e) separar la mezcla de disolvente hidrogenada en al menos una etapa de destilacion para proporcionar
metanol recuperado como producto de destilado de cabeza, afiadiendo un acido a la mezcla de disolvente
hidrogenada antes de que se alimente a la destilacion o a al menos una de las etapas de destilacion y

f) reciclar el metanol recuperado del paso e) al paso a),

en donde en el paso ¢) un compuesto reactivo seleccionado de diaminoalcanos que tienen de 2 a 6 atomos de carbono
se afnade a la destilacion extractiva bien con una corriente de alimentacién a la columna de destilacién extractiva bien
directamente a la columna de destilacion extractiva en un punto de alimentacién por encima del punto de alimentacion
para el 6xido de propeno bruto.

2. El procedimiento segun la reivindicacion 1, en donde el compuesto reactivo se selecciona del grupo que consiste
en: 1,2-diaminoetano, 1,2-diaminopropano y 1,3-diaminopropano.

3. El procedimiento segun la reivindicacién 2, en donde el compuesto reactivo es 1,2-diaminoetano.

4. El procedimiento segun una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 3, en donde el compuesto reactivo se alimenta a
la columna de destilacién extractiva mezclado con el disolvente de extraccién.

5. El procedimiento segun una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en donde la mezcla de disolvente separada
en el paso b) y el producto de cola del paso c¢) se combinan antes de someterse a hidrogenacion catalitica en el paso

6. El procedimiento segln una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5, en donde el éxido de propeno bruto comprende
de 4 ppm a 4000 ppm, en peso, de acetaldehido.

7. El procedimiento segun una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 6, en donde la relacién molar del compuesto
reactivo a acetaldehido es de 0,5 a 10.

8. El procedimiento segin una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 7, en donde la relacién en masa del disolvente
de extraccion respecto a la cantidad de metanol contenido en el éxido de propeno bruto alimentado es de 0,01 a 1.

9. El procedimiento segun una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 8, en donde en el paso e) se afade &cido en una
cantidad que proporcione un pH aparente de 1,8 a 5,0 en el producto de cola restante después de la recuperacion de
metanol.

10. El procedimiento segun una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 9, en donde se afiade &cido sulftrico en el paso
e).

11. El procedimiento segun una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 10, en donde el paso f) comprende hacer pasar
el metanol recuperado del paso e) por un lecho de un intercambiador de iones &cidos antes de reciclarlo al paso a).

12. El procedimiento segun una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 11, en donde en el paso a) se afade amoniaco
con una relacion en peso de amoniaco a la cantidad inicial de perdxido de hidrogeno de 0,0001 a 0,003.

13. El procedimiento segiin una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 12, en donde los pasos a) a f) se llevan a cabo
de manera continua.
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