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MEMORTIA DES C‘R;I g f~I vV A
de una Patente de Invencidn a nombre de:
DEUTSCHE TEXACO AG., de nacionalidad ale
mana, domiciliada en 2000 Hamburg 13,
Mittelweg 180, (Alemania); por: "PROCEDI
MIENTO PARA LA PREPARACION CONTINUA DE
ALCOHOLES INFERIDRES, ESPECIALMENTE IS0-

PROPANOL".
ssesseeeeec000000000 ceertecess

El invento concierne a un procedimiento para la
preparacién continua de aslcoholes inferiores, especialmente
isopropancl, por hidratacidn catalitica de olefinas inferig
res, especialmente propeno, en presencia de resinas inter-
cambiadoras-de cationes fuertemente &cidas en calidad de
catalizador, preferiblemente en una columna de rociado.

Con este procedimiento de la llamada hidratacibn
directa pueden hacerse reaccionar con éxito etileno, propeno,
butenas y eventualmente también pentenos, es decir olefinas

con 2 a 5 Atomos de carbono, para formar los correspondien-



10

15

20

25

tes alcoholes, dependiendo los grados de transformacidn y los
rendimientos grandemente de las condiciones de reaccidn.

Por medio de la DAS 1.210.768 ya se ha hecho cono-
cer un procedimiento para la preparacién continua de isopro-
panol y diisopropiléter por hidratacién catalitica de propi-
leno. En este caso, en calidad de catalizador se utiliza una
resina intercambiadora de cationes fuertemente &cida, que con
siste en un polimero de estireno reticulado con alrededor de
5 a 20% en peso de divinilbenceno, el cual por cada anillo
aromdtico contiene aproximadamente un grupo de &cido sulfdni-
co. En este procedimiento conocido, para la preparacién del

alcohol como producto principal se trabaja bajo una presidn

de aproximadamente 17-105 atmdsferas, a una temperatura de aprgo

ximadamente 135-1572C y con una proporcidén de 4 a 10 moles de
agua por cada mol de propileno. Se prevén ademds velocidades
de alimentacién de 0,5 a 10 partes en volumen de propileno 1i
quido por cada parte en volumen del catalizador de resina hi-
medo y por hora. Dado que la densidad del propileno liquido a
la presifn de saturacidn, d420, es igual a 0,51934 g/ml, esta
velocidad de alimentacidn corresponde aproximadamente a 6,7-
123,4 moles de propileno por cada litro de catalizador y por
hora. En el procedimiento conocido deben poder transformarse
por cada ciclo 20 a 90 moles del propileno empleado, prefi-
riéndose un grado de conversién de aproximadamente 35%. En
estas condiciones se logrd a 135¢C la mejor selectividad para

el isopropanol, denominado en lo que sigue IPA, perc ésta era
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s5lo de 69% en moles del propileno empleado que sblo pudo ser
transformado en 22% en moles. La selectividad de los subproduc-
tos era para diisopropiléter de aproximadamente 28% en moles
y para polimeros de propileno de 3% en moles.

Tal oomo ensefa esta DAS, el grado de conversidn
relativamente pequefio de la olefina aumenta todavia algo a
una temperatura de trabajo mayor, pero la formacién de poli-
mero aumentaba igualmente y la selectividad para IPA disminuia
todavia adicionalmente. Ademds, temperaturas por encima de al-
rededor de 1492C se manifestaron como desventajosas para la
duracién en servicio 0til del catalizador. En el procedimien-
to conocido era tan necesario como dificil mantener las osci-
laciones de temperatura en la capa de catalizador dentro de
un margen de alrededor de 112C, preferiblemente de 5,52C, es-
pecialmente con grados de conversién més elevados, a pesar
de que se intentd remediar estas dificultades provocadas por
sobrecalentamientos locales del material de catalizador me-
diante una proporcién molar de agua/olefina relativamente al-
ta, de aproximadamente 4-10:1. Un procedimiento similar esté
descrito en la DAS 1.105.403, en donde se utilizaba como cata-
lizador un copolimero sulfonado a base de aproximadamente
88-94% de estireno y 12-6% de paradivinilbenceno, que conte-
nfa 12-16% en peso de azufre en forma de grupos de &cido sul-
fénico y en el que 25 a 75% de los protones de estos grupos
&cidos estaban reemplazados por metales de los grupos I & VIII
del Sistema Perifdico, especialmente Cu. En este procedimiento

se han indicado una temperatura de reaccidn de 120-220, espe-
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cialmente de 155-2202C, una velocidad de alimentacidn de
0,5-1,5 partes en volumen de olefina liquida por cada parte

en volumen de catalizador y por hora, asi como una propor-
cidn meolar de agua/olefina de 0,3-1,5. Tal como lo muestran
los Ejemplos de esta DAS, tambifn en este procedimiento una
selectividad aceptable para IPA se logra sblo a baja tempera-
tura, alrededor de 1202C, y un pequefio grado de conversidn,

de aproximadamente 3,9% en moles. A temperatura més elevada
(1702C) aumentaba, en efecto, la conversifn de propileno a
aproximadamente 35% en moles, pero al mismo tiempo disminuia
la selectividad para IPA a 55%, y éste contenia alrededor de
45% de diisopropiléter. El procedimiento canocida, por causa
de su pequefia selectividad para IPA, es econdmicamente acepta-
ble sblo cuando se puede permitir la elevada proparcién de
éter, es decir se le puede conducir a un éprovschamiento. Tal
como lo muestra especialmente la DAS 1.291.729, con los proce-
dimientos conocidos esté aparsjada ademds la desventaja de una
duracifn en servicio fitil relativamente corta de la resina in-
tercambiadora de iones fuertemente 4cida utilizada en calidad
de catalizador, que por hidrdlisis de los grupos de &cido sul
fénico fijados en grupos aromiticos, especialmente a altas
temperaturas, es ls mayor parte de las veces de s8lo unos po-
cos cientos de horas de trabajo. De acuerdo con la propuesta
de la DAS 1.291.729, puede en efecto aumentarse considerable-
mente la duracidn en servicio de los catalizadores mediante

utilizacidn de resinas intercambiadoras con fijacibn en gru-
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pos aliffticos o no aromidtices de los grupos de &cido sulfo-
nico, pero estas resinas, a csusa de su complicado modo de
preparacidn, hasta ahora no estén accesibles en el comercio.

Es sabido también disminuir las desventajas de los
procedimientos conocidos para la hidratacidn catalitica de
olefinas inferiores en presencia de resinas intercambiadoras
de iones fuertemente &cidas en un reactor de columna de rocia
do mediante modificacidn de las condiciones de trabajo y del
tipo de las resinas utilizadas con fijacién a grupos aromé-
ticos de los grupos de Acido sulfénico. En la publicacién
"Industrial and Engineering Chemistry", Product Research and
Development, volumen 1, (1962), N2 4, péginas 296-302 se com—
paran, ademds de la influencia de la presidn, de la tempera-
tura, del caudal y de otros parémetros sobre el rendimiento
de IPA, la selectividad, el rendimiento especio/tiempo y si-
milares, de dos catalizadores usuales en el comercio, a saber
"Amberlite IR-120" y "Amberlyst 15", de los cuales el (ltimo
posee una estructura macrorreticular y una superficie especi-
fica especialmente grande. En "Journal of Polymer Science",
Parte C, 1967, p8ginas 1457-69, se comparan las propiedades
de estas dos resinas sintéticas, por ejemplo en la pégina
1463. Segin esto, la "IR-120" es del llamade tipo de gel, po-
see una superficie especifica inferior a 0,1 m2/g, un radio de
poros que prdcticamente no puede ser medido, una porosidad de
0,003 ml/ml de resina, una capacidad de absorcién de sgua de
46% en peso, y una capaidad total de intercambio de iones

de 4,6 miliequivalentes/g.
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Por el contrario, la "Amberlyst 15" macroporosa tiene
una superficie especifica de 54,8 m2/g, un difmetro medio de
poros de 288 R, una porosidad de 0,367 ml/ml de resins, una
capacidad de absorcidn de agua de 49% en pesc y una capacidad
tbtal de intercambic de iones de 4,8 miliequivalentes/g.

A pesar de las muy considerables diferencias en la
estructura de estas dos resinas intercambiadoras se comprobd
en la publicacifn citada ("I. & E. Chem.", pégine 297) un com
portamiento muy similar de ambas resinas en la hidratacién de
propileno en lo que se refiere a la estabilidad frente a la
hidrélisis y al rendimiento de los catalizadores.

A diferencia de todo esto, se ha encontrado ahora
con sorpresa que determinadas resinas intercambiadoras son
considerablemente superiores en cuanto a la duracidn en ser-
vicio Gtil y al rendimiento espacio/tiempo a las resinas del
tipo de gel y también a las resinas intercambiadores macropo-
rosas.,

Por lo tanto, es objsto dél invento llevar a cabo
el procedimiento citado al comienzo de la memoria con un co-
polimerc de estireno/divinilbencenc sulfonado, que posee una
superficie especifica, medida en cada casc en estado seco de

acuerdo con el método de BET.

a) menor de lmz/g, cuando habia sido secado desde el estado
humedecido con agua, y

b) mayor de 1 mz/g, preferiblemente mayor de 2 m2/g, cuando
desde la resina humedecida con agua se habia expulsado el

agua por medio de disclventes orgénicos débilmente polares
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y/o no polares, y luego la resina deshidratada de este

modo habia sido secads,

en calidad de catalizador,

Tal caomo se pudo comprobar, el procedimiento de
por si conocido para la preparacién continua de alcoholes
inferiores, especialmente isopropancl, puede llevarse a2 caho
con un éxito fuera de lo corriente si en calidad de cataliza-
dor se emplean resinas intercambiadoras de cationes del tipao
de los copolimeros de estireno/divinilbenceno sulfonados, cy
yas superficies especificas y volimenes de poros se encuen-
tran dentro de determinados miArgenes. Estos pueden ser deter-

minados de manera sencilla de acuerdo con los siguientes tra-

tamientos previos:

Método 1

1) 20 g de resina iptercambiadora de cationes son lavados a la
temperatura ambiente con 150 ml de agua destilada y son
agitados a fondo varias veces. Después de esto se deja se-
dimentar la resina y se separa por decantacifin el ague so-

brenadante.
2) se repite la etapa 1) con 200 ml de agua destilada.

3) la resina humedecida oon agua es liberada del agua adheri-
da mediante filtracifn con succién en el embudo de Blichner;

se aplica vacio durante 10 minutos.

4) la resina previamente secada es secada en vacio a aproxi-
madamente B802C durante alrededor de 12 horas en una cubeta

de porcelana.
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Método Il

1) 30 g de resina intercambiadora de cationes son tratados

previamente de acuerdo con el método I, etapas 1)-3).

2) son transferidos a un tubo de vidrio con un difmetro in-
terno de 2,54 cm, que estd cerrado por abajo con una frita

gruesa, y son eluidos con 500 ml de metancl puroc;

3) a continuacidn con 500 ml de benceno puro y finalmente

con
4) 500 ml de isococtano puro; y

5) son transferidos a una cubeta de porcelana y secados en
vacio a aproximadamente B02C durante aproximadamente 12

horas.

Después de estos tratamientos previos se determina
la superficie especifica de las muestras de resina segin el
método BET (véase JACS 60 (1938), péginas 309-319 y 59 (1937),
péginas 1,553 - 1,564 y 2.682 - 2,689) ). Ademds, se determi-
na el volumen de poros de las muestras de acuerde con el cono-
cido método de mercurio/agua como diferencia de los vollmenes
de granos y de esqueleto. Como volumen de granos se entiende
el contenido volumétrico del mercurio que es desplazado por
l g de muestra de resina, y como volumen de esqueleto se en-
tiende el agua desplazada por la misma cantidad de resina.

5e ha manifestado shora que las resinas que se
cuentan entre el tipo de gel poseen una superficie especifi-

ca s <1 mz/g, independientemente de que esta superficie
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sea determinada segfin el método I o el método II. Por el con-

trario, en el caso de resinas macroporosas tipicas 51 >1,

s.. también >1 mz/g.

II

En las resinas més apropiadas para la realizacidn
del procedimiento de acuerdo con el invento la superficie
especifica, determinada de acuerdo con el métedo I, sI<fl mz/g,
y la determinada seglin el método II, s;y 1 mz/g, preferible-
mente mayor de 2 mz/g.

Similarmente, el volumen de poros v, cuando la re-
sina habia sido tratada previamente segin el método I o el
método II en resinas del tipo de gel vi ¥y vy era en cada ca-
so <0,10 ml/g de resina, y en resinas macroporosas tipicas
Vi Yy vyq era siempre >0,10 ml/g, y en las resinas reivindi-
cadas para el procedimiento de acuerdo con el invento Vi < 0,10;

v >0,10 ml/g.

II
En 1o que se refiere & su superficie especifica y a
su velumen de poros, los catalizadores empleados para la rea-
lizacién del procedimiento de acuerda con el invento ccupan
por consiguiente una posicidn intermedia entre los tipos de
gel y las resinas macroporosas tipicas., Las resinas reivindi-
cadas para el procedimiento de acuerdo con el invento mani-
fiestan ademés la particularidad de que al secarse desde el
estado humedecido con agua su matriz se contrae manifieste-
mente, y por consiguiente tienen sflo una pequeRa "porosidad
interna", pero esta propiedad se conserva cuando se expulsa

el agua desde la resina por medio de disolventes con polaridad

decreciente {(método II).



Aparentemente, esta particularidad es la responsa-
ble de que sea inesperadamente alta la actividad catalitica
de las resinas reivindicadas para el procedimiento del inven-
to, tal como se desprende de los siguientes Ejemplos. Se uti-
lizaron catalizadores usuales en el comercio, que poseian

las siguientes propiedades:
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Las resinas intercambiadoras de cationes presentes

en la forma H fueron tratadas previamente de acusrdo con el

método I o el método II que arriba se han descrito. Las su-

perficies especificas s; 0 Spp asi como los voldmenes de po-

TOS vy O Vg de las resinas previamente tratadas fueron de-

terminados de acuerdo con el método BET o el método de Hg-

agua. En estos casos se obtuvieron los siguientss resultados:

Nimero Resina in

de tercambiadg Superficie especifi Valumen de poros v
orden., ra de catio ca s 2 -
nes. (m~/g) (ml/q)
°1 11 i V11
1 Al <1 2,5 0,085 0,182
2 Bl <1 39 0,074 0,183
3 Bg 44 50,9 0,423 0,468
4 EZ <1 34 0,066 0,423
5 C4 a7 45,8 0,641 0,737

La actividad catalitica de estas resinas sintéticas

fue determinada en las siguientes condiciones:

En un reactor de rociado a base de acero inoxida-

ble V4A, calentado con una envolvente de vapor, que poseia

una longitud de 3,000 mm y un difmetro interno de 26 mm y es-

taba provisto con un recipiente de precalentamiento para la

evaporacidn de la mezcla C4 alimentada en forma liquida asi

como un recipiente de sedimentacidén calentable para la reti-



10

15

20

25

- 13 -

i\ "
| _SiEcen N

rada separada de la mezcla de reaccidn liquida y del gas re-
sidual que no habia reaccionado, se alimentaron mediante una
bomba dosificadora de doble pistén, por cada litro de catali
zador, 1000 g por hora de agua precalentada y 115 g por hora
de una mezcla C3 que contenfa 92% en volumen de propeno. La
temperatura de reaccién fue ajustada a 130-135°C y se traba-
j6 bajo una presifn de aproximadamente 100 atmé&feras manomé-
tricas. En este caso la temperatura inicial ajustada fue au-
mentada por etapas de aproximadamente 3 & 582C, hasta llegar
a aproximadamente 1552C, en que el rendimiento para IPA del
correspondiente catalizador habia disminuido a 1,7 é 1,9

(Ejemplo 3) moles de IPA/1 x hora.

EJEMPLO 1 (Comparativo)

Con el catalizador B9 se determind el rendimiento
espacio/tiempo de isopropanol (=IPA) de acuerdoc con el prece-
dente procedimiento. Después de 2500 horas de trabajo, en las
que la temperature habia sido aumentade de modo escalcnado des-
de inicialmente 1352C hasta 144°2C, el rendimiento de IPA dismi-
nuyt a 1,68 moles por litro de catalizador y por hora y ya& no
puda ser elevado ni siquiera per aumento adicional de la tem-
peratura.

En este espacio de tiempo (2500 horas) el rendimien-
to medio de IPA del cetalizador era de 1,73 moles/l x hora, y
el rendimiento global ers de 4,325 moles de IPA/1l, tal como

lo muestra le siguiente Tabla:
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Tiempo de ensayo Catalizador B
Temperatura Rendimigénta,
horas oc moles/l de catalizador
x hora
100 135 1,91
500 135 1,86
1000 135 1,70
1500 138 1,69
2000 141 1,71
2500 144 1,68
3000 150 1,35
3500 150 1,10
4000 155 1,00

EJEMPLO 2:

La repeticién del Ejemplo 1 con la resina sintéti-
ca Bl préporciond una duracidn en servicio Gtil de 8.000 ho-
ras, referida a un rendimiento de IPA constantemente de 1,70
moles/l x hora o mayor, siendo aumentada escalonadamente la
temperatura hasta llegar a 1552C, E1 rendimiento medioc de
IPA se encontraba en 1,94 moles/l1 x hora, y el rendimiento
global se encontraba en 15.482 moles de IPA por litro de ca-

talizador.
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Tiempo de ensayo

Catalizador Bl

horas Temperatura Rendimiento
iC moles/l de catalizador
x hora

100 135 2,04

500 135 1,97
1000 135 1,95
1500 135 1,88
2000 135 1,73
2500 140 1,88
3000 140 177
3500 145 215
4000 145 2,05
4500 145 2,03
5000 145 1,80
5500 150 2,21
6000 150 213
6500 153 2,04
7000 155 1,88
7500 155 1,78
g8a00 155 1,70

EJEMPLO 3:

Al repetir el Ejemplo 2 con la resina intercambia-

dora de cationes &cida Al se ajustd una temperatura inicial

de 1302C y se mantuvo el rendimiento de IPA constantemente

por encima de 1,90 moles/l x hora. Después de 8,000 horas a

una temperatura de 155°C el rendimiento hebia disminuido a

1,90 moles/l x hora, y se detuvo el ensayo.

En este tiempo el rendimiento medio de IPA era de

aproximadamente 1,95 moles/l x hora y el rendimientoc global

era de 15.572 moles de IPA/1.
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Tiempo de ensayo Catalizador Al

horas Temperatura Rendimiento .

oC moles/1 de catalizador
x hora

100 130 1,92
500 130 1,90
1000 . 133 2,08
1500 133 1,90
2000 135 1,92
2500 136 1,95
3000 136 2,02
3500 136 2,05
4000 136 1,85
4500 140 1,89
5000 147 1,85
5500 150 2,02
6000 150 1,98
6500 150 1,90
7000 155 2,00
7500 155 1,96
8000 155 1,90

EJEMPLO 4: (Comparativo)

La repeticifn del Ejemplo 1 con el catalizador B4
condujo & una temperatura inicial de 1352C con aumento esca-
lonado hasta 145%2C después de un total de 5.000 horas a un

rendimiento medio de 1,81 moles de IPA/1 x hora y @ un ren-
dimiento global de 9049 moles/l. Un aumento adicional de la

temperatura ya no condujo a un aumento del rendimiento de

1,7 moles de IPA/1l x hora o incluso mayor.



10

15

20

25

30

- 17 -

Tiempo de ensayo Catalizador 84
horas Temperatura Rendimiento
aC moles/l de mtalizador
x hara
100 135 1,9
500 135 1,87
1000 135 1,84
1500 135 1,72
2000 140 1,89
2500 140 1,80
3000 140 1,81
3500 140 1,68
4000 145 1,95
4500 145 1,82
5000 145 1,71
5500 145 1,54
6000 150 1,68
6500 150 1,50
7000 150 1,37
7500 1588 1,30
8000 155 1,12

En el Ejemplo 1 el tiempo hasta el agotamiento
del catalizador fue de 2.500 horas, en cada uno de los Ejem
plos 2 y 3 fue de alrededor de 8000 horas, y en el Ejemplo
4 fué de 5.000 horas, Aquf hay que tener en consideracién
que en el Ejemplo 3 el ensayo se llevd a cabo eon un rendi-
miento minimo de 1,9 moles de IPA/1 . hora y se detuvo en
este limite, mierras que los restantes ensayos se llevaron
a cabo hasta la disminucidn del rendimiento a 1,7 moles de
IPA/1 x hora o precisamente par debajo de este valor.

En este tiempo de ensayo, considerado aqui como
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duracidn en servicio dtil de los catalizadores, se obtuvieron aprg

ximadamente los siguientes resultados:

Ejemplo Duracién Rendimiento de catalizador
Ny de ensa- Medio Minima Global
* yo, moles de IPA/ Moles de IPA/ Moles de IPA/

horas 1 x hora 1 x hora 1

1 2500 1,73 1,7 4325

2 8000 1,94 1,7 15482

3 8000 1,95 1,9 15572

4 5000 1,81 1,7 9049

En este caso es digno de mencionarse que en los Ejemplos
1l y 4 ya no pudo alcanzarse el rendimiento minimo (1,7 moles de
IPA/1 x hora) después de una larga duracién del ensayo ni siquie-
ra aumentando la temperatura a 155%C.

Todos los catalizadores comparados eran copolimeros de
estireno/divinilbenceno sulfonados y coincidian ampliamente en
cuanto al grado de sulfonacidn. El catalizador del Ejemplo compa-
rativo 1 (Bg) posee, en efecto, estructura macroporssa, pero no
las propedades necesarias para el procedimiento del invento, tal
como lo muestra la Tabla de la pégina 12. El catalizador (B4)
utilizado en el Ejemplo comparativo 4 es del tipo de gel y posee,
determinado tanto segln el método I como segln el método II, una
superficie especifica inferior a 1 m2/g asi como un volumen de po-
ros inferior a 0,1 ml/ml de resina. Los catalizadores utilizados
en los Ejemplos 2 y 3 de acuerdo con el invento tienen un conside-

rable aumento del rendimiento medio asi como del rendimientoc global
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para isopropanol (IPA). Este aumento del rendimiento se mani-

fiesta més claramente por el modo de variacién de temperaturas
utilizado, perc no estd ligado con €l, tal como lo muestra la

comparacién de rendimientos de los catalizadores en los Ejem-

plos 1-4 al temperatura inicial de 1352C.

Tal como se encontrd ademés con sorpresa, el rendi-
miento especifico espacio/tiempo de IPA es mejorado si se uti
liza une carga de alimentacifén compuesta por agua y olefina
en una proporcién molar determinada, la superficie transver-
sal del lecho fijo de catalizador en el tubo de reaccifn es
cargada de determinada manera con la porcién liguida de esta
mezcla de carga de alimentacifin y al mismo tiempo se mantiene
una altira de nivel determinada del lecho fijo de catalizador.
Este descubrimiento no podia ser esperado, ya que en general
el rendimiento espacio/tiempo de producto depende de la velo-
cidad volumétrica utilizada de la carga de alimentacién (refe-
rido a 1 litro de volumen de catalizador y hora) perc no de
la altura de nivel del catalizador en el wubo de reaccidn.

Tal como se ha encontrado, se obtienen buenos ren-

dimientos de IPA si,

a) se utiliza una proporcién de mezcla de la carga de ali-
mentacidn de 11 a 30 moles de agua por cada mol de olefi-
na;

b) se utiliza una velocidad de alimentacidén de 800-1300 g de

agua por cm2 de la superficie de seccién transversal del

lecho fijo de catalizador y por hora; y
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c) se utilizan una altura o longitud del lecho fijo de cata-
lizador hasta de aproximadamente 12 m.

Preferiblemente, se utilizan una velocidad de ali-
mentacidn de 850-1200 g, especialmente 900-1200 g de agua por
litro de catalizador y agua, asi como una altura'del lecho fi-
jo de catalizador que llega hasta alrededor de 10 m.,

Se obtienen rendimientos méximes de IPA si para la
realizacidn del procedimiento bajo estas condiciones prefe-
ridas se utilizan los catalizadores de acuerdo con el invento,
tal como lo muesiran los siguientes Ejemplos (y Ejemples compa

rativos) 5 - B c:

EJEMPLD 5: (Comparativo)

El ensayo del Ejemplo comparative 4 con E4 en un
reactor de 3 m con un difmetro interno de 26 mm fue repetido
sin alteracibn a una temperatura de reaccifén de 13592C y se

detuvo después de 1000 horas de trabajoj

Horas de trabajo Temperatura BA
°C Rendimiento: moles de IPA/1l de
catalizgdor %9z ; o,
100 135 1,91
200 135 1,90
Joo 135 1,90
400 135 1,90
500 135 1,87
600 , 135 1,84
700 135 1,86
800 135 1,87
900 135 1,85

1000 135 1,84
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EJEMPLOD 6:

El Ejemplo 5 fue repetido en un reactor de 5000 mm
de longitud y con un difdmetro interno de 26 mm, y en este ca-

so se alimentaron 134 g de propeno al 92% por litro de cata-

5 lizador:
Horas de trabajo  Temperatura B4
oC Rendimiento: moles de IPA/1 de
catalizador x hora,
Reactor de 9 m
10 100 135 2,23
200 135 2,20
300 135 2,17
400 135 2,21
500 135 2,18
15 600 135 2,18
700 135 2,18
800 135 2,19
900 135 2,12
1000 135 2,13
20 EJEMPLO 7:

El Ejemplo 2 con B, fue repetido caon 122 g/l de

1

catalizador x hora del propenc al 92%, y se detuvo después

de 1000 horas:
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Horas de trabajo Temperatura Bl
eC Rendimiento: moles de IPA/1l de
catalizador x hara.
Reactor de 3 m.
100 135 2,04
200 135 2,01
300 135 2,03
400 135 2,00
500 135 1,95
600 135 1,97
700 135 1,99
800 135 1,96
900 138 1,97
1000 135 1,95

EJEMPLO Ba:

El Ejemplo 7 fue repetido con 140 g/l x hora del

propeno al 92% en un reactor de 9 m de longitud:

Horas de trabajo Temperatura Bl
ag Rendimiento: moles de IPA/l de ca
talizador x hors
Longitud del reactor 9 m,

100 135 2,30
200 135 2,31
300 135 2,29
400 135 2,34
500 135 2,26
600 135 2,28
700 135 2,27
800 135 2,24
900 135 2,21
1000 135 2,22
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EJEMPLO 8b: (Comparativo)
Se utilizd un reactor con el mismo volumen que en

el Ejemplo 6; éste tenia, no obstante, una longitud de 3 m y
un difmetro de 45 mm. Bajo condiciones por lo demés iguales,
tal como se indican en el Ejemplo 6, se alimentaron por cada
litro de catalizador 1000 g por hora de agua y134 g por hora
de la mezcla de propeno al 92%, y se obtuvieron los siguien-
tes rendimientos de catalizador.

Se utilizd también el catalizador B4:

Horas de trabajo Catalizador B4
horas Temperatura Rendimiento
o Moles de IPA/1 de catalizador
x hora,

100 135 1,95

200 135 1,94

300 135 1,95

400 135 1,93

500 135 1,91

600 135 1,91

700 135 1,88

800 135 1,88

900 135 1,90
1000 135 1,88

EJEMPLO Bec: {(Comparativo)

Se utilizd un reactor con el mismo volumen que en
el Ejemplo 6; este reactor tenia no obstante una longitud de

13,8 m y un difimetro de 21 mm.

Bajo condiciones por lo demfis iguales a las que se
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indican en el Ejemplo 6, se alimentaron por litro de cataliza-

dor 1000 g por hora de agua y 134 g pr hora de la mezcla de

propeno al 92% y se lograron los siguientes rendimientos de

catalizador. No era posible un trabasjo en isocorriente unifor-

me, y la ®mrga comenzd a moverse de modo pulsante.

Se utilizd el catalizador B

4
Tiempo de ensayo Temperatura Rendimiente
horas oC Moles de IFA/l de catalizador
x hora
100 135 1,80
200 135 1,76
300 135 1,73
400 135 1,74
500 135 1,70
600 135 1,71
700 135 1,72
800 135 1,69
900 135 1,68
1000 135 1,71

En los Ejemplos 5 - 8c se obtuvieron los siguien-

tes resultados:

Rendimiento me-
dio de espacio/
tiempo moles de

Carga de seccién
Ejempla Longitud Didmetro transversal

niimero del reac del reac 2
= = g de agua/cm .hora

25

30

35

tor, m tor, mm IPA/1 de catali
zador x hora

5 (compara- 3 26 300 1,82
tiva)

6 9 26 900 2,18

7 {compara- 3 26 300 1,99
tive)

Ba 9 26 900 2,27

8b (compara 3 45 300 1,91
tivo)

8c (compara  13,€ 21 1378 1,73

tivo)



10

15

20

25

Una comparacifin de estos resultedos muestra que el
rendimiento medio de espacio/tiempo del isopropancl obtenido
(IPA) en los Ejemplos 6 y Ba para el procedimiento del inven-
to es esencialmente mayor que en los Ejemplos comparativos, a
pesar de que en éstos se trabajé con el mismo caudal de carga
de alimentacidn, referido = 1 litro de catalizador y a una
hora, En los Ejemplos 6, B8b y Bc se utilizd ademés de ello
el mismo volumen (4,77 1) del catalizador.

A partir de los Ejemplos 5-8c se puede ohservar el
ventajoso efecto que ejerce un considerable aumento de la al-
wra de nivel de la capa de catelizador sobre el rendimiento
(o sobre el rendimiento espacio/tiempo de IPA), si se aumenta
de modo correspondiente la carga con agua de la seccifn trans-
versal del reactor.

En los ejemplos 1 a 4 ya se ha explicado la medida
que consiste en aumentar la temperstura de reaccifn tan pronto
como el rendimiento del catalizador (en moles de IPA por litro
de catalizador y hora) ha disminuide a un valor preestableci-
do. A diferencia de ello, para los procedimiento hasta ahora
conocidos de este tipo se han descrito en efecto temperaturas
de reaccidn dentro del margen de aproximadamente 120-1802C,
perc se conservd una temperatura escogida dentro de este mar-
gen en cada caso hasta el agotamiento del catalizador.

Se ha comprobado ahora que al pasar del modo de tra-
bajo isotermo hasta ahors usual al modo de trabajo de rendi-
miento constante, que constituye una forma de realizacidn del

invento, no sdlc puede mejorarse esencalmente el rendimiento
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instanténeo del catalizador sino también su rendimientoc glo-
bal y su duracifn en servicio dtil.

Los Ensayos 1 - 4 asi como 9 y 10 muestran el ven-
tajoso efecto de la forma de realizacidn de acuerdo con e
invento, que consiste en comenzar la reaccidn en primer tér-
mino a una temperatura de 120%C, preferiblemente de 130-
1408C, y luego aumentar gradualmente la temperatura de reac-
cién de modo tal que el rendimiento del catalizador (en moles
de alcohol por litro de catalizador y por hora) permanezca
siempre por encima de un valor preestablecido hasta el final
de su duracién en servicio {itil. Esta meta puede lograrse
midiendo de modo ininterrumpido el cecntenido de IPA de la mez-
cla de reaccifn ligquida a la salida del reactor o en el subsi-
guiente recipiente de sedimentacidn con ayuda de la densidad,
del indice de refraccifn o de una magnitud de referencia simi-
lar, y utilizando este contenido para el control ulterior au-
tomftico de los dispositivos de calentamiento o enfriamiento

que regulan la temperatura media de reaccién.

EJEMPLD 9:

£l Ejemplo 2 fue repetido con el catalizador Bl y
por cada litro de catalizador se emplearon 1000 g por hora
de agua y 207 g por hora de la mezcla E3 al 92% y se mntuvo

coanstante la temperatura:
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Tiempo de ensayo Temperatura Rendimiento
horas oC Moles de IPA/l de catalizadox
x hora.
100 145 3,68
250 145 3,41
500 145 3,15
750 145 2,78
1000 145 2,40
1250 145 2,0
1500 145 1,88
1750 145 1,73
2000 145 1,69
2250 145 1,58
2500 145 1,42
2750 145 1,31
3000 145 1,19

£1 rendimiento del catalizador fue en promedio de

2,05 moles de IPA/1 x hora; el rendimiento global fue de

369 kg de

IPA/L.

EJEMPLO 10:

La repeticién del Ejemplo 9 con el mismo cataliza-

dor y 123 g de la mezcla C3 al 92%/1 x horas proporcionf, al

aumentar la temperatura, lo siguiente:
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Tiempo de ensayo Temperatura Rendimiento

horas eC Moles de IPA/l de cataliza-
dor x hora.

100 135 2,08
250 135 2,06
500 135 2,00
750 135 2,01
1000 135 1,97
1250 135 1,95
1500 135 1,90
1750 135 1,92
2000 135 1,86
2250 140 1,98
2500 140 1,91
2750 140 1,85
3000 140 1,84
3250 145 2,12
3500 145 2,08
3750 145 1,97
4000 145 1,84
4250 145 1,80
4500 145 1,70
4750 145 1,52

En el presente caso el rendimiento medio se encon-
traba en 1,90 moles de IPA/1l x hora y el rendimiento global
se encontraba en 542 kg de IPA/1.

Las comparaciones de los Ejemplos 9 y 10 se inte-
rrumpieron después de la duracidn indicada, si bien la ac-
tividad del catalizador todavia no estaba agotada de ningin
modo, y su rendimiento, tal cemoc lo muestra el Ejemplo 2,
pudo ser aumentado esencialmente todavia mediante aumento

adicional de la temperatura en el caso de trabajar segin el
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modo de trabajo del Ejemplo 10.

Tal como se ha manifestado ademés, la evacuacidn
del calor de hidratacidn, de aproximadamente 12,3 kilecalg
rias/moles de IPA, en reactores de pequefio difmetro, inde-
pendientemente de su longitud, no plantea ninguna dificul-
tad en el procedimiento del invento. Segiin los Ejemplos de
la solicitud y por ejemplo de la DAS 1,291.729 es inclueo
necesarioc un calentamiento con vapor de agua de tubos de
reaccién con 26 mm de didmetro, independientemente de su
longitud.

Se ha encontrado, no obstante, que en las condicio-
nes de reaccién especificadas en los Ejemplos de la solici-
tud los tubos de reaccién deben ser enfriados, con el fin
de evitar de este modo un sobrecalentamiento del cataliza-
dor, caso de que el difmetro del reactor sea mayor de apro-
ximadamente 80-160 mm.

Una mejora adicional del procedimiento prevé, se-
glin otra forma de realizacién del invento, no utilizar ningdn
enfriamiento indirecto sino alimentar directamente agua. Con
el fin de no modificar la proporcién molar pretendida de
agua/plefina, en la parte de entrada del reactor se disminu-
ye la proporcién molar de agua/olefina en comparacién con
el procedimiento hasta € momento usual., Dado que las partes
central e inferior de la masa del catalizador esté@n mejor
protegidas contra el sobrecalentamiento que en el caso de
slimentarse la totalidad de la carga de alimentacién de

agua a la entrada del reactor, puede aumentarse el caudal.
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Un reactor que es hecho trabajar de acuerdo con esta forma

de realizacifn del procedimiento del invento esté mejor pro-
tegido por consiguiente al mismo tiempo contra el sobrecalen-
tamiento, es suscepible de ser cargado en mayor grado, y pro-
porciona rendimientos espacio/tiempc mis elevados.,

Si de acuerdo con esta forma de realizacién del in-
vento se alimenta separadamente una parte del agua - sin
modificarse en conjunta la proporcién de agua/olefina - en
los tramos central e inferior del reactor, puede renunciarse
a cualquier enfriamiento indirecto del reactor, precisamente
de modo independiente del didmetro del reactor y en lifiites
amplios también independientemente del caudel de olefina. La
porcibén de la cantidad de agua global alimentada separadamsn-
te sirve para el enfriamiento directo de los tramos inferio-
res del reactor asi como para mejorar la selectividad del
procedimienta para alcohol. Por lo tanto, la temperatura del
agua alimentada separadamente debe encontrarse en general
por debajo de la temperatura Sptima del reactor; en el caso
de cargas mayores con propeno del reactor, convenientemente
se alimenta de modo separada agua fria. Por el contrario, la
cantidad principal del agua introducida junto con el propeno
ern la entrada del resctor es precalentada - de modo usual -
hasta tanto que en el reactor se establezca la temperatura
dptima prevista.

Los siguientes Ejemples 11 y 12 deben explicar las
ventajas de esta forma de realizacidn del procedimiento del

inventa.
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EJEMPLO 11:

En un reactor de 9 m de longitud y 280 mm de didme-
tro se alimentaron por la parte superior (en lo esencial se-
gin el procedimiento del Ejemplo 2), por cada hora y litro
de catalizador, 800 g de agua y 123 g de un propenc al 92%.
Como catalizador sirvid un lecho fijo del intercambiador de
cationes fuertemente &cido B, -

La reaccidn se efectud bajo una presion de aproxi-
madamente 100 atmdsferas manométricas y & una temperatura
inicial de 135%C. 200 g/hore adicionales de agua pura (con
una temperatura de 25¢C) por cada litro de catalizador fue-
ron introducidos separadamente en el reactor en porciones
casi iguales por tres lugares situados en posicidn més baja.

En estos casos, resultaron los siguientes rendimiepn

tos de IPA :

Tiempo de ensayo Temperatura Bl

horas ac Rendimiento

Moles de IPA/1l de catalizador
x hors

io0 135 2,10
500 135 2,01
1000 135 1,98
1500 135 1,93
20400 135 1,82
2500 140 1,97
3jooo 140 1,86
3500 140 1,81
4000 148 2,07
4500 145 1,96
5000 145 1,84
5500 150 2,18
6000 150 2,10
6500 150 1,95
7000 155 2,04
7500 155 1,95

8000 158 1,78
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EJEMPLD 12:

Como modificacién del Ejemplo 11, en condiciones
por lo demés iguales, se alimentaron por la parte superior

del reactor 1000 g/1 x hora de agua y 123 g/l x hora del propeno

al 92%.
Se midieron los siguientes rendimientos:
Tiempo de ensayo Temperatura Rendimientao,
horas Comienzo del Final del moles de IPA/
reactor. reactor 1l de cataliza-
2c eC dor x hora
5 135 163 3,1
10 135 158 2,7
15 135 154 2,1
20 135 149 1,8
25 135 146 1,6
30 135 144 1,4
35 135 142 1,3
42 135 141 1,2

Con ayuda de termoelementos en el lecho fijo del
reactor se comprobd que las temperaturas del catalizador suben
localmente hasta aproximadamente 1802C, Ademds, en las prime-
ras 15 horas de ensayo se comprobd una proporcifn del sub-
producto diisopropiléter de aproximadamente 13-15% en peso,
referida al isopropanol obtenido. A diferencia de ello, la
proporcidn de éter en el Ejemplo 1l se encontraba en ese mo-
mento en silo aproximadamente 3-4% en peso. El producto de
reaccidn contenia ademfs (también a diferencia del Ejemplo 11)
polimeros de propenoc.

Finalmente, la separacifn por hidrélisis de grupos
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de fcido sulffnico (medidas como BaSUd), de aproximadamente

4

madamente de 10-12 veces mayor que en el modo de trabajo se-

500 mg de SO, por litro de catalizador x hora, era aproxi-
giin el Ejemplo 10, Tras terminarse el ensayo se encontraron
al descargar el catalizador partes aglomeradas y coloreadas

de oscurc de la masa del catalizador.

Se reivindica como nuevo y de propia invencidn:

l.- Procedimiento para la preparacidn continua de
alcoholes inferiores, especialmente isopropanol, por hidrata-
cibén catalitica de olefinas inferiores, especialmente propeno,
en presencia de resinas intercambiadoras de cationes fuerte-
mente &cidas en calidad de catalizador, preferiblemente en
una columna de rociado, en la cual un lecho fijo del cataliza-
dor es recorrido desde arriba hacis abajo por los reaccionan-
tes 1iquidos o gaseosas a una temperatura de aproximadamente
120-180¢C, bajo una presifn de aproximadamente 60-200 atmés-
feras menométricas con una carga de seccién transversal del
tubo de reaccién de aproximadamente 1-40, preferiblemente apro-
ximadamente 5-25 moles de agua por cm2 de superficie de sec-
cién transversal del tubo y hora; siendo la proporcién molar
de agua t olefina de sproximadamente 1-30 : 1 y preferible-

mente de aproximadamente 10-20 : 1, caracternzado porque el

MLG
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procedimiento se lleva a cabo con un copolimers de estireno/
divinilbenceno sulfonada, que tiene una superficie especifi-
ca, medida siempre en estado seco de acuerdo con el método
BET, a) menor de 1 m2/g cuando habia sido secado desde el es-
tado humedecido con agua, y b) mayor de 1, preferiblemente
mayor de 2 mz/g, cuando desde la resina humedecide con agua
se habla expulsado el agua mediante disolventes orgénicos
débilmente polares y/o no polares y luego la resina asi des-
hidratada habia sido secada, en calidad de catalizador.

2.~ Procedimiento seglin la reivindicacifn 1, carac-
terizado porque se lleva a cabo con un copalimero que posee
una superficie especificéd menor de aproximadamente 1 mz/g,
cuando se dirigié varias veces con abundante cantidad de agua,
se liberd del agua en exceso por filtracifn, y se secd en va-
cio a aproximadamente B0¢C (método I), y posee una superfi-
cié especifica mayor de aproximadamente 1, preferiblemente ma-
yor de 2 mZ/g, cuando después del tratamiento con agua, ésta
fué expulsada sucesivamente por un alcohol inferior, un hi-
drocarburo aromético tal como bencenc, y un hidrocarburo alif§
tico, tal como isococtano, y la resina fue secada finalmente
en vaclo a B802C (método II).

3.~ Procedimiento segln una cualquiera de las rei-
vindicaciones 1 o 2, caracterizado porque se lleva a cabo con
un copolimero que posee un volumen de poros menor de aproxi-
madamente 0,1 ml/g, cuando habia sido tratado previamente se-
glin el método I, y mayor de aproximadamente 0,1 ml/g, cuando

habia sido tratado previamente segln el método II, siempre



10

15

20

25

medido segln el método de Hg/agua,

4,- Procedimiento segiin una cualquiera de las rei-
vindicaciaones 1 a 3, caracterizado por a) una proporcidn de
mezcla de la carga de alimentacidén de 11 a 30 moles de agus
por mol de olefina; b) una velocidad de alimentacidn de
800-1300 g de agua por cm2 de la superficie de seccidn trans-
versal del lecho fijo de catalizador y por hora; y c) una
altura o longitud del lecho fijo de catalizador hasta de
aproximadamente 12 m.

5.~ Procedimiento segfin la reivindicacién 4, carac-
terizado por a) una proporcidn de mezcla de la carga de ali-
mentacidn de 15-20 moles de agua por mol de olefina; b) una

velocidad de alimentacifén de 850-1200 g de agua por cm2 de 1la

superficie de seccidn transversal del lecho fijo de catalizador

y por hora, asi como c) una altura o longitud del lecho de
catalizador hasta de aproximadamente 10 m.

6.- Procedimiento segdln una cualquiera de las rei-
vindicaciones 1 a 5, caracterizado porque la temperaturs de
reaccibn inicialmente ajustada es aumentada graduaslmente de
modo tal que el rendimiento del catalizador (en moles de al-
cohol por litro de catalizador y por horaz) se encuentra siempre
por encima de un valor minimo preestablecido dentro de su
duracién en servicio (til.

7.~ Procedimiento segln la reivindicacifin 6, ca-
racterizado porque inicialmente se trabaja con una tempera-
tura de reaccidn de 120-1509C, preferiblemente de 130-140°C, vy

el aumento de la temperatura de reaccifn se lleva a cabo en

e
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funcidn de la concentracién de alcohol en el transcurso del
reactor.

B.- Procedimiento seqdn una cualquiera de las rei-
vindicaciones 1 a 7, caracterizado porque una parte de la can
tidad global de agua, necesaria segln la proporcién de agua/
olefina preestablecida, es alimentada de modo separado en
las partes del reactor situadas aguas abajo de la entrada, y
la parte restante del agua es introducida de manera de por
si conocida por la entrada del reactor juntamente con la
cantidad total de olefina.

9.~ PROCEDIMIENTO PARA LA PREPARACION CONTINUA
DE ALCOHOLES INFERIDRES, ESPECIALMENTE ISOPROPANOL.

Tal como se describe y reivindica en la presente
Memoria Descriptiva, que consta de treinta y seis hojas es-

critas a médquina par una sola cara.
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