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DESCRIPCION

Alcoxilaciones en reactores capilares microestructurados.

La invencién se refiere a un proceso para la produccién de polieteralcoholes por alcoxilacién de alcoholes y a
polieteralcoholes de cadena larga con distribucién estrecha de pesos moleculares.

Los polieteralcoholes son materias primas importantes en la produccién de espumas de poliuretano y la produccién
de materiales con propiedades que influyen en las superficies limite. La produccion de polieteralcoholes se realiza en
la mayoria de los casos por adicién con apertura de anillo de 6xidos de alquileno de cadena corta como 6xido de
etileno, 6xido de propileno, 6xido de butileno, 6xido de dodeceno, y/u 6xido de estireno a alcoholes de peso molecular
bajo como butanol y/o alcohol alilico. Como catalizadores se emplean en la mayoria de los casos hidréxidos o sales
metdlicas, teniendo el hidréxido de potasio la midxima importancia préctica.

La transformacién con 6xido de etileno se realiza segin el esquema siguiente:

o) cat..
R(XH)p+ n 4> =  ®  R(X(CHyCH;0)H)n

Bajo XH deben entenderse en el sentido mas amplio grupos con funcionalidad H de un resto organico, donde RXH
se encuentra por regla general como ROH (alcohol). En lo que sigue deben entenderse también bajo alcoholes otras
sustancias con funcionalidad H (RXH, con X = O, S, NH o NR’, donde R’ representa un resto organico ciclico o
aciclico opcionalmente sustituido con 1 a 18 4tomos de carbono). En la prictica tienen sin embargo los alcoholes con
X = O la maxima importancia como sustancias de partida en la alcoxilacion. En muchos casos, el alcohol cargado
inicialmente reacciona en primer lugar con una base como KOH para dar el alcoholato correspondiente, y después de
la separacién del agua de reaccién formada se transforma el alcoholato con 6xido de etileno. En el presente caso, el
catalizador queda como componente reactivo en la mezcla de reaccioén y se comporta opcionalmente también como
molécula de partida.

Por adicién de la base se establece un equilibrio entre alcohol/base y alcoholato/acido correspondiente:

ROH + KOMe RO- K+ + HOMe

El 4cido correspondiente puede quedar en el sistema o bien separarse por destilacién. Si el 4cido correspondiente
queda en el sistema, se alcoxila también la base. En cada momento se establece un equilibrio, de tal modo que se
forman tanto poliéteres del alcohol de partida por la via de la etapa del polieteralcoholato como poliéteres de la base
respectiva o del poliéter ya formado por la reaccion de la base con 6xido de alquileno.

Los productos son mezclas de homdélogos de la molécula de partida respectiva con longitud de cadena variable.

Un problema esencial en la alcoxilacién es que durante la reaccion se encuentra en el reactor una gran cantidad
de los monémeros empleados todavia sin reaccionar, y por consiguiente constituye un riesgo de seguridad elevado.
Adicionalmente, en el caso de la modalidad de operacion discontinua y en el supuesto de un cambio de producto, el
reactor debe vaciarse completamente, limpiarse y llenarse de nuevo, antes que pueda prepararse un producto nuevo.

En la modalidad de operacion discontinua, el producto permanece en la mayoria de los casos entre 1 y 30 horas,
preferiblemente entre 3 y 10 horas en el reactor, con lo que se llega a productos secundarios indeseables. En las
polimerizaciones iniciadas con alcohol alilico tiene lugar en este caso una transposicion del aliléter formado durante
la reaccién para dar propeniléter. Adicionalmente, en el caso del empleo de 6xido de propileno como mondémero se
produce una transposicion del 6xido de propileno a alcohol alilico, que se comporta como nuevo alcohol de partida e
influye en la composicién del producto final y la distribucién de pesos moleculares.

En el caso de poliéteres de cadena larga se llega, debido a los largos tiempos de residencia, a temperaturas de
reaccion elevadas, al desprendimiento de agua en los extremos de las cadenas y por tanto a la formacion de derivados de
viniléteres. El agua formada se comporta como molécula de partida y aumenta la proporcién de dioles en el producto.

La produccién de poliéteres se realiza por regla general en la técnica segtin dos principios de proceso diferentes.

En el caso del primer principio de proceso, la alcoxilacidn se realiza en un reactor provisto de agitacion, que puede
calentarse y enfriarse. El alcohol a alcoxilar se carga inicialmente junto con el catalizador en el recipiente de agitacién
y se calienta. A continuacién se dosifica el 6xido de alquileno en el reactor y el contenido del recipiente se mezcla con
un agitador. La dosificacion del 6xido de alquileno se realiza de manera controlada en presion y temperatura. Dado
que la reaccién es muy rdpida y exotérmica, se requiere una refrigeracion intensiva. Esta se realiza, en el caso de los
reactores provistos de agitacion, por medio de una camisa de refrigeracion exterior y/o por serpentines de refrigeracién
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internos. Después de la transformacion, el reactor se despresuriza y el éxido de alquileno no transformado se retira
por aplicacién de vacio. El catalizador se neutraliza con 4cido y las sales que se forman se separan por filtracion.
Opcionalmente, las sales formadas quedan también en el poliéter.

En el caso del segundo principio de proceso, como se describe en el documento EP-A-0 419 419, la alcoxilacién
se realiza en un reactor de bucle. Para ello, el alcohol a alcoxilar se carga inicialmente junto con el catalizador en un
recipiente y se hace circular por bombeo a través de una bomba y conduccién. La disipacion del calor se realiza con
ayuda de un cambiador de calor externo, que esta instalado en la conduccién de bombeo.

Las temperaturas durante la reaccién estdn comprendidas en ambos principios de proceso en el intervalo de 50 a
220°C, preferiblemente 110 a 180°C. La presién es 2 a 40 bar, preferiblemente 3 a 6 bar. El grado de alcoxilacién
se ajusta por la relacién de cantidades de materia de alcohol a 6xido de alquileno y esta limitado esencialmente por
el disefio constructivo del reactor. La duracion de la reaccion depende del tamafio del reactor, la efectividad de los
dispositivos de refrigeracién, los ingredientes de las sustancias reaccionantes y la clase del producto deseado. Por
regla general, la duracién asciende a varias horas.

En la prictica las alcoxilaciones se realizan en la modalidad discontinua, lo que conduce a oscilaciones de calidad.

Un problema esencial es la autodescomposicién del 6xido de etileno en la fase gaseosa. Para evitarlo, la concen-
tracién de 6xido de etileno en el espacio gaseoso del reactor se reduce con gases inertes, como por ejemplo nitrégeno.
De este modo se forman cantidades adicionales de gas residual durante la despresurizacion del reactor, y el grado de
alcoxilacion alcanzable o la magnitud de las cargas se ven influidos negativamente.

Debido a la gran retencién (“hold-up”) en el caso de la produccién discontinua, pueden acumularse grandes canti-
dades de 6xidos de alquileno sin reaccionar, que pueden conducir a que la reaccién sea incontrolable.

Los reactores de agitacion y de bucle de la técnica anterior que operan discontinuamente estan limitados por
una magnitud de llenado minima y médxima, que limita a su vez el grado de alcoxilacién alcanzable. Los grados
de alcoxilacién altos requieren por tanto varios reactores discontinuos dispuestos en serie, o el empleo de escalones
previos de producto, lo cual es muy costoso.

Por esta raz6n se han descrito ya en la bibliografia ya procesos de alcoxilacién continuos, que pretenden evitar los
inconvenientes arriba indicados.

En DE-A-41 28 827 se expone un proceso para la alcoxilacién catalizada de derivados grasos en un reactor de
pelicula descendente, en el cual el 6xido de alquileno se pone en contacto en forma gaseosa en paralelo con el liquido.
Son ventajosos un pequefio contenido de productos secundarios y una seguridad alta, debido a una cantidad muy
reducida de 6xido de alquileno en la fase liquida.

El documento DE-A-100 36 602 se refiere a un microrreactor para reacciones de gases con liquidos. Varias placas
provistas de ranuras forman capilares, en los cuales se pone en contacto el 6xido de alquileno con el liquido. Una ven-
taja de este reactor frente a DE-A-41 28 827 es el pequeifio espesor de la pelicula descendente con menores resistencias
de transferencia de materia.

Sin embargo, debe tenerse en cuenta en este contexto que el 6xido de alquileno se encuentra en el reactor en forma
gaseosa. Dado que la alcoxilacién es una reaccion en fase liquida, debe realizarse en primer lugar una transferencia
de materia de la fase gaseosa a la fase liquida. Esta resistencia adicional al transporte de materia prolonga de modo
indeseable la duracién de la reaccion.

Adicionalmente, la presencia de una fase gaseosa de 6xido de alquileno es problemaética desde el punto de vista de
la seguridad debido a la posible descomposicién incontrolada.

En DE-A-100 54 462 se describe la transformacion continua de alcoholatos grasos con éxidos de alquileno en
cambiadores de calor de placas y/o de haces tubulares a presion. Por este tipo de conduccion de la reaccién se dice
que se evita sensiblemente la fase gaseosa de los 6xidos de alquileno, critica desde el punto de vista de la seguridad, y
se garantiza una calidad uniforme del producto durante la operacién continua.

Por otra parte, es evidente un problema fundamental del dispositivo descrito en el caso de la alimentacién multiple
de los 6xidos de alquileno. Por las alimentaciones miiltiples se alcanzan menores concentraciones maximas de 6xido
de alquileno en el reactor con el objetivo de reducir los sobrecalentamientos locales de las alimentaciones, limitar la
presion y evitar la formacién local de fase gaseosa.

La necesidad de alimentaciones multiples se deduce sin embargo de las limitaciones de los cambiadores de calor
de placas y/o de haces tubulares empleados. La disipacion del calor en los cambiadores de calor de placas conocidos
como transmisores de calor eficientes no basta para evitar las puntas de temperatura (“hot spots”) en el caso de una ali-
mentacion tnica. Esto es aplicable con mayor razén en el caso de los cambiadores de calor de haces tubulares. Aparte
de ello, los aumentos de presion conducirian en ambas realizaciones de los aparatos a un disefio progresivamente mas
caro.
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El potencial cinético proporcionado tedricamente por la utilizacién de concentraciones altas de 6xido de alquileno
no puede agotarse evidentemente en estas condiciones.

Ademés, en el documento DE-A-100 54 462 no se describen en detalle las alimentaciones de 6xido de alquileno.
De las figuras y la descripcién se deduce que en estas alimentaciones existen geometrias comparativamente amplias,
en particular deficientemente enfriadas (pequefia superficie especifica, sin refrigeracion opuesta). Sin contramedidas,
esto conduce en el caso de las alcoxilaciones exotérmicas a una intensificacién de las puntas de temperatura, que son
de esperar en cualquier caso.

En caso de fallos, por ejemplo en el caso de una interrupcién del suministro de producto, existe incluso el riesgo
de que la deficiente refrigeracion en el campo de las zonas de mezcla debido al aumento de temperatura practicamente
adiabético entonces en este campo conduzca a un problema de seguridad.

Adicionalmente, una retromezcladura en los cambiadores de calor de placas conduce a tiempos de residencia
notablemente diferentes de los hilos de corriente individuales, lo que conduce a productos con una distribucién amplia
de pesos moleculares.

Por consiguiente, el objetivo de la presente invencion es aprovechar dptimamente el potencial de las velocidades
de reaccidon mds altas posibles por altas presiones de 6xido de alquileno y producir polieteralcoholes, que contienen
claramente menos productos secundarios y exhiben una calidad uniforme. El concepto “polieteralcohol” incluye en
este caso una posible presencia de polieteralcoxilatos (poli-eteralcoholatos). Otros objetos de la invencidn son la puesta
a disposicién de un proceso econdmicamente conveniente y de realizacion segura, y la puesta a disposicioén por primera
vez de los polieteralcoholes correspondientes de calidad elevada y 6ptimamente uniforme.

El reactor para la realizacién del proceso es un reactor microestructurado con series de canales conectados para-
lelamente para la realizacion de reacciones quimicas entre parejas de reaccion esencialmente liquidas, en particular
para la produccién de polieteralcoholes por alcoxilacién de alcoholes con 6xido de alquileno liquido en las condicio-
nes de reaccién, opcionalmente en presencia de un catalizador sélido, donde la realizacion del proceso quimico tiene
lugar en espacios que estan formados por dos o mas placas o capas de caras esencialmente paralelas, caracterizado
porque la mezcladura de las sustancias reaccionantes tiene lugar individualmente en una sola fase en estado liquido
en cada canal de reaccién y se emplea un dispositivo cambiador de calor, es decir, un dispositivo de refrigeracién o
calefaccion, estando disefiado el reactor para presiones hasta 800 bar y temperaturas en el intervalo de -30°C a 400°C,
particularmente -10°C a 300°C.

Es de conocimiento general que los dispositivos microestructurados son apropiados para la realizacién de reaccio-
nes fuertemente exotérmicas o fuertemente endotérmicas y/o sensibles a la mezcladura. Para la aplicacién de que se
trata en este caso se emplea especialmente un reactor, en el cual el medio de proceso se conduce en canales paralelos,
eventualmente perfilados y/o provistos de cambios regulares de direccién del flujo (v.g. patrén en “zig-zag”). Los
canales estdn conformados preferentemente como capilares.

La construccién de los canales se realiza preferiblemente en un proceso de varias etapas en el cual, en una primera
etapa, por ejemplo por fresado, ataque quimico, troquelado o procedimientos andlogos se produce la estructura capilar
en forma de series de canales o series de ranuras en placas individuales y a continuacién, por ejemplo por soldadura
autégena (por difusién) o soldadura con estafio se realiza una unién de las placas. Cada uno de los canales individuales
del proceso estd limitado por tanto por los capilares de proceso contiguos.

La mezcladura de las sustancias reaccionantes puede realizare no s6lo fuera sino también dentro del reactor. Du-
rante la mezcladura fuera del reactor se intercala aguas arriba del reactor un érgano de mezcla apropiado (v.g. un
mezclador estético). Sin embargo, la mezcladura de las sustancias reaccionantes tiene lugar preferiblemente en el re-
actor. A este fin, para la puesta en contacto de las sustancias reaccionantes se unen en cada caso las corrientes de dos
placas contiguas. Para ello, estdn previstas aberturas en todos los canales de una de las placas, a través de las cuales se
conducen las corrientes de los canales de la otra placa contigua. De este modo, se unen en cada caso las corrientes de
sustancias reaccionantes DE un canal para la sustancia reaccionante 1 y un canal para la sustancia reaccionante 2.

Las Figuras 1 a 3 muestran a modo de ejemplo una posible realizacién del reactor. Fig. 1 muestra una vista de
conjunto de esta realizacion. El reactor 1 exhibe placas de reactor 2 de caras paralelas, que en sus planos externos
principales y entre ellas estdn rodeadas por placas de refrigeracién 3 de caras paralelas. De igual modo son posibles
en este caso y en todas las realizaciones descritas en lo que sigue a modo de ejemplo placas de calefaccién en lugar
de placas de refrigeraciéon. La conduccién principal 4 para un componente de la reaccién (sustancia reaccionante)
despliega en abanico en cada caso una conduccién 5 por placa del reactor, que desemboca directamente en los pun-
tos de entrada 6 a la entrada de los canales de reaccién 7. Una conduccién principal adicional 8 para un segundo
componente de la reaccion (sustancia reaccionante) se encuentra en el mismo lado del reactor y despliega también en
abanico correspondientemente en cada caso una conduccién 9 por placa del reactor, que se conduce luego, en cada
caso a través de una de las placas de refrigeracion contiguas a la placa del reactor y se encuentra con los canales de
reaccién 7 en un punto de entrada 10. Los canales de reaccién se unen en el lado del producto después de la salida del
reactor para la recogida del producto 11. El medio de refrigeracion se alimenta en este caso a través de la entrada 12
en los canales de refrigeracion 13 respectivos. Después del paso a través de las placas de refrigeracion, los canales de
refrigeracion se retinen y se elimina el medio de refrigeracion 14.
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Fig. 2 es una vista en planta de una placa de reactor 2 de la Fig. 1. Las conducciones para las sustancias reaccio-
nantes 5 y 9 estdn provistas en este caso de bombas dosificadoras, que regulan el caudal de sustancia reaccionante,
donde la parte punteada de la conduccién 9 da a entender que la misma se encuentra en un plano distinto de la placa
del reactor 2, de acuerdo con Fig. 1 dentro de una placa de refrigeracion contigua. Los canales de reaccién transcurren
aqui en forma de meandros y alternando esencialmente de modo antiparalelo.

La puesta en contacto de las sustancias reaccionantes puede realizarse de acuerdo con la invencién de tal manera
que la mezcla de reaccién entra directamente por detrds del punto de mezcla en una zona de la placa refrigerada en
las paredes, en la cual se utilizan las condiciones de transmision de calor intensivas ventajosas como es bien sabido en
microestructuras y es posible una conduccién de la reaccién con aumentos de temperatura insignificantes. Los canales
de refrigeracion en la placa de refrigeracién pueden estar dispuestos paralela o perpendicularmente a la direccién
de flujo del medio de reaccién, siendo posible una direccién del flujo del medio de refrigeracién en paralelo, en
contracorriente y cruzada. Esto permite una adaptacion flexible de la temperatura de reaccién a las exigencias de la
reaccion.

Fig. 3 muestra una vista lateral detallada (arriba) y una vista en planta (abajo) de una realizaci6n ilustrativa de una
placa de refrigeracion 3, donde se han omitido las conducciones de sustancias reaccionantes 9. El medio de refrigera-
cién entra en la placa de refrigeracion por la entrada 12, que presenta en este caso varios canales de refrigeracioén 13
que transcurren paralelamente en abanico, y perpendicularmente a la direccién de flujo principal del medio de reac-
cion. De igual manera, la construccién de la placa de refrigeracion puede corresponder particularmente al recorrido de
los canales de refrigeracion y esencialmente a la construccién de la placa del reactor y al recorrido de los capilares de
reaccion.

Fig. 4 muestra en una vista lateral una configuracion ilustrativa adicional del reactor correspondiente a la invencidn,
donde para simplificacion de la vista de conjunto se representa exclusivamente un canal de reaccién. En este caso, los
canales de reaccién 7’ paralelos unos a otros no transcurren esencialmente dentro del plano de una placa de reactor
2’, sino dentro de un plano perpendicular al mismo, dirigiéndose el medio de reaccién en forma de meandros en
trayectorias antiparalelas alternantes, cuyas secciones antiparalelas son largas comparadas con los tramos paralelos y
transcurren en cada caso al plano de una placa del reactor 2.

Otra posibilidad de la conduccién de los canales de reaccidn se ilustra en Fig. 5. La placa del reactor que se muestra
a modo de Ejemplo 2 comprende cuatro canales de reaccién 7 que transcurren paralelamente en zig-zag desde el
punto de entrada 6 de una sustancia reaccionante en la placa de reaccién hasta la salida y desde un punto de entrada
adicional 10” y se retinen en el lado del producto para la recogida del producto. En este caso las conducciones de
sustancias reaccionantes estan provistas convenientemente en cada placa de reaccidon de una conduccién comun (se
muestra a modo de ejemplo la conduccién 5). Un reactor realizado de este modo presenta la ventaja de que con una
exigencia de espacio minima es posible ya una conduccién eficiente de la reaccién con caudal alto y mezcladura
excelente.

Fig. 6 ilustra una posible variante del reactor correspondiente a la invencién con ayuda de una vista en planta de una
placa del reactor. La placa del reactor 2" corresponde esencialmente a la placa del reactor 2 (Fig. 2) con la diferencia
de que ademads de los puntos de entrada 6 6 10 en el recorrido del canal de reaccién 7 dentro de la placa del reactor
27 estan provistos dos puntos de entrada adicionales 16 alimentados por una conduccién de sustancia reaccionante 15
separada, conectada lateralmente, para la alimentacién de sustancias reaccionantes adicionales o diferentes.

Fig. 7 ilustra otra posible variante del reactor con ayuda de una vista lateral de un reactor 1", Este corresponde
esencialmente al reactor 1’ representado en Fig. 4 con la diferencia de que ademas de los puntos de entrada 6 6 10 en
el recorrido del canal de reaccién 77 en el caso de la entrada por una placa de refrigeracion 3’ un punto de entrada
adicional 18 alimentado por una conduccién de sustancia reaccionante 17 asi como en el caso de la entrada por una
placa de refrigeracion adicional 3’ estd provisto un punto de entrada 20 adicional alimentado por una conduccién de
sustancia reaccionante separada 19. Por los puntos de entrada adicionales pueden introducirse las mismas sustancias
reaccionantes que en los puntos de entrada 6 y 10, pero también sustancias reaccionantes de la reaccidn diferentes.

Por la construccion aqui descrita y sus formas de realizacidn se resuelven los problemas de la técnica anterior
indicados al principio:

Debido a la estructura de los canales y las menores dimensiones hidrdulicas, y debido particularmente a la estruc-
tura capilar de los canales de reaccidn, son incluso comparativamente ficiles de manejar presiones elevadas. Por tanto,
el reactor puede hacerse trabajar en condiciones monofésicas e incluso puede controlarse sin limitacién un aumento
de presion causado por concentraciones altas de 6xido de alquileno en la alimentacién dentro del campo de tempera-
tura tipico para la alcoxilacion. La estequiometria local puede por tanto aprovecharse de modo independiente de las
presiones de los aparatos libremente y utilizarse con ello particularmente de modo ventajoso la cinética, con lo cual se
obtiene una intensificacion del proceso.

En caso de que para la calidad del producto sea conveniente/necesario, es posible una utilizacién de alimenta-
ciones muiltiples incluso en este concepto de reactor segiin el principio descrito en la técnica anterior. Esto sucede
particularmente cuando deben adicionarse diferentes mondémeros por bloques.
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Un fallo del suministro no conduce a un estado comparativamente critico respecto a la seguridad, dado que los
volimenes de reaccidn no refrigerados o deficientemente refrigerados debido al pequefio didmetro hidrdulico de los
canales son drasticamente menores que en los reactores convencionales. La retencién (“hold-up”) de 6xidos de alqui-
leno no transformados es tan pequeiia que el aumento de temperatura adiabético en el caso de fallo de la refrigeracién
en el reactor microestructurado no conduce a un problema de seguridad.

La retromezcladura en las estructuras de canales, particularmente en estructuras capilares, es extraordinariamente
pequeiia, por lo se obtiene una estrecha distribucién de pesos moleculares de los productos. Si se desea una distribucién
ancha de pesos moleculares, ello puede conseguirse mediante alimentaciones adicionales conectadas aguas abajo.

Una ventaja adicional de la alcoxilacién en el microrreactor estriba en que no se corre riesgo alguno en el aumento
de escala. Por aumento, por ejemplo aumento modular del nimero de canales en el reactor microestructurado o el
aumento del ndmero de reactores microestructurados, puede aumentarse facilmente y sin riesgo alguno la capacidad
de produccion.

Es sabido que en el intervalo del punto critico se reducen notablemente las resistencias de transporte de materia, y
tiene lugar una intensificacion del desarrollo de la reaccion. La construccion del reactor resistente a la presion permite
ajustar econdmicamente las presiones en el campo del punto critico y conseguir rendimientos espacio-temporales
mayores. La presion en el reactor microestructurado es preferiblemente 11 a 800 bar durante la operacion.

Dado que los componentes de la reaccién se encuentran en estado liquido durante toda la reaccidn, se evita una
inhibicién del transporte de materia, como la que ocurre en otros conceptos del reactor, particularmente reactores
de caldera agitada. Por consiguiente, pueden conseguirse tiempos de residencia extremadamente breves, que hacen
posible un aumento de la temperatura de reaccion. Con ello se consigue inesperadamente una disminucioén de las
reacciones secundarias indeseables. La calidad del producto se mejora consiguientemente.

El reactor microestructurado puede por tanto disefiarse particularmente para la realizacién de procesos continuos
en fase liquida.

Para la operacion continua, el reactor puede disefiarse de pequefio tamafio. Es decir, que para una produccién anual
de por ejemplo 1500 toneladas métricas, es suficiente un volumen de reactor (“hold-up”) de 24 1. Esto representa
también una gran ventaja desde el punto de vista de la seguridad frente a reactores convencionales para la produccién
de polieteralcoholes, que no pueden obtenerse particularmente en reactores de bucle. El pequefio volumen del reactor
hace posible adicionalmente un cambio rdpido de producto lo que permite la produccion flexible de una gama de
productos en el caso de operacién continua en los restantes aspectos.

El reactor puede realizarse también de la manera conocida en si por el documento DE-A-100 36 802 con la
diferencia y la salvedad de que el mismo estd disefiado para la realizacién de reacciones quimicas entre parejas de
reaccioén esencialmente liquidas a alta presidon y temperaturas elevadas. En este contexto, los canales de reaccién
pueden estar realizados de manera preferible perfilados y/o estar disefiados con cambios regulares de direccién de
la corriente. De esta manera se consigue una mezcladura dptima de las sustancias reaccionantes, que hace posible
tiempos de reaccion cortos y distribuciones estrechas de pesos moleculares en el producto.

El didmetro hidraulico de los canales es ventajosamente menor que 2 mm, particularmente menor que 1 mm, dado
que en este caso la transmision de calor al entorno es mejor.

El dispositivo de intercambio de calor es por ejemplo un aparato de refrigeracion. Este puede comprender ventajo-
samente canales de refrigeracion en la placa de refrigeracién paralelos o perpendiculares a la direccién de la corriente
del medio de reaccion, refrigerdndose los canales preferiblemente desde el exterior con ayuda de un medio refrigerante.

El reactor puede estar provisto de modo particularmente preferible en los canales de reaccién de varios, particular-
mente hasta 20, de modo especialmente preferible hasta 10 puntos de entrada para sustancias reaccionantes iguales o
diferentes. Un 6xido de alquileno o varios 6xidos de alquileno pueden dosificarse en uno o mas puntos en los canales
del reactor microestructurado. De este modo se hace posible producir oligdmeros y/o polimeros puros o mezclas de-
finidas, donde por la eleccién de la posicién y el suministro de las sustancias reaccionantes en los puntos de entrada
puede influirse no sélo en la composicion global de los polimeros y/o oligémeros en forma de cadena o ramificados,
sino particularmente también ajustarse y/o modificarse la composicién local.

El proceso correspondiente a la invencion para la produccién de polieteralcoholes de la férmula general (I)

H
R’%X{CH&O}LH
R2
n m

férmula (I)
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por alcoxilacién de compuestos de la férmula general R'(XH),, en un reactor microestructurado como se ha descrito
arriba se caracteriza porque el compuesto R'(XH),, y un catalizador apropiado se mezclan y se introducen en el
reactor, se alimentan al mismo 1 a 300, particularmente 2 a 150, muy particularmente 5 a 120 u éptimamente 10 a
80 equivalentes de cantidad de materia de 6xido de alquileno directamente o en varios puntos y se mezclan con el
compuesto R!(XH),,, catalizador y/o sus productos secundarios, se transforman en los capilares de reaccién a una
temperatura comprendida en el intervalo de 50 a 300°C y a una presion en el intervalo de 11 a 800 bar y a continuacién
se enfria la mezcla de productos, donde R! en la férmula R'(XH),, representa un resto orgdnico mono - o polivalente,
m representa un nimero entero correspondiente, R? son iguales o diferentes en la molécula y representan hidrégeno
y/o un resto orgdnico, particularmente CH;, C,Hs, fenilo, C,oH,,, o aliloximetilo, X representa O, S, NH o NR’, y R’
es un resto organico ciclico o aciclico, opcionalmente sustituido con 1 a 26 dtomos de carbono.

El 6xido de alquileno puede estar constituido por tanto por un solo monémero o por una mezcla de monémeros
diferentes.

El proceso puede realizarse preferiblemente de manera continua. De este modo pueden lograrse tiempos de re-
sidencia particularmente breves de los reactivos y del producto en el reactor, lo que conduce a pureza elevada del
producto, homogeneidad del producto, y distribucion estrecha de pesos moleculares. Con el reactor correspondiente
a la invencién pueden producirse de acuerdo con el proceso segin la invencién en operacién continua por ejemplo
6xidos de polietileno y 6xidos de polipropileno en forma blanca pura, en contraposicién al producto pardo o pardusco
que se obtiene seglin procesos convencionales de operacién por cargas.

Preferiblemente, el tiempo de residencia de la mezcla de reaccidn en los canales de reaccién es 1 a 600 s, parti-
cularmente 50 a 400 s, de modo muy particular 100 a 300 s. Tiempos de residencia mas cortos tienen, dependiendo
del contenido de catalizador y de la temperatura de reaccion, el inconveniente de que la reaccion no transcurre tal
vez completamente, mientras que tiempos de residencia mas largos pueden conducir a impurificaciones del producto,
contaminaciones y coloraciones del producto asi como a productos heterogéneos, particularmente en lo que respecta
a la distribucién de pesos moleculares.

La temperatura de reaccién en los capilares de reaccién se selecciona de modo particularmente preferido en el
campo de 80 a 200°C, particularmente 120 a 200°C, siendo particularmente preferida también una temperatura de
reaccion en el intervalo de 185°C a 195°C. De este modo se garantiza por una parte una velocidad de reaccién sufi-
cientemente alta y mayor conversion de reaccion, lo que conduce a acortar los tiempos de residencia en el reactor y
a la obtencion de productos exentos de sustancias reaccionantes, y por otra parte se evitan posiblemente reacciones
secundarias perturbadoras, particularmente una descomposicion de los productos que tiene lugar a temperatura ele-
vada.

Una presion en los canales de reaccién comprendida en el intervalo de 11 a 800 bar, preferiblemente 40 a 500 bar,
y de modo particularmente preferible 60 a 180 bar garantiza en este caso que el 6xido de alquileno se mantiene en
estado liquido incluso a temperatura elevada. Adicionalmente, la presioén elevada favorece la velocidad de reaccién
y la conversion asi como la mezcladura de los reactivos. Sin embargo, la presién no deberia sobrepasar 800 bar por
motivos de seguridad, a fin de permitir una operacién econémica.

Aunque una multiplicidad de compuestos de partida diferentes R!(XH),, capaces de abrir el anillo ep6xido son
imaginables y son también objeto de la invencidn, es particularmente preferible no obstante que m sea de 1 a 8, de
modo muy particularmente preferible 1, y X represente O.

Por tanto, son sumamente preferidos alcoholes mono- o polivalentes, particularmente alquilenalcoholes y/o alquil-
alcoholes. Especies importantes son alcohol alilico, butanol, eteralcoholes, polieteralcoholes, glicerina, propilengli-
coles, etilenglicoles, trimetilolpropano, polioles, y alcoholes grasos naturales y sintéticos. Adicionalmente, pueden
emplearse también ventajosamente, ademds o en lugar de estos dcidos grasos, ésteres de dcido fosférico y/o dcidos
fosféricos.

En el caso en que X representa NH, se prefiere particularmente la alcoxilacion de etilenodiamina, trietanolamina,
aminas grasas y/o amidas.

Ejemplos de 6xidos de alquileno a emplear de modo particularmente preferido de acuerdo con la invencién son
oxido de etileno, 6xido de propileno, pero también otros epdxidos tales como 6xido de butileno, 6xido de estireno,
oxido de dodeceno, alilglicidiléteres y sus mezclas.

En el proceso correspondiente a la invencion, el catalizador se emplea preferiblemente en una cantidad de 0,001
a 30%, referida a la cantidad de materia del compuesto de la férmula general R'(XH),,. En este caso el catalizador
es particularmente una base, por ejemplo un metanolato de metal alcalino y/o un hidréxido de metal alcalino. Como
bases pueden emplearse de modo muy particularmente preferible metanolatos de metal alcalino, sales o hidréxidos
metalicos, siendo los mds preferidos hidréxido de sodio e hidréxido de potasio, asi como metanolato de sodio y meta-
nolato de potasio. En este caso se emplea preferiblemente 0,01 a 30%, particularmente 1 a 15%, referido a la cantidad
de materia del compuesto de la férmula general R'(XH),,. Adicionalmente, pueden emplearse como catalizador com-
puestos organometdlicos, por ejemplo uno o varios compuestos bimetdlicos como catalizadores Zn-Co- y/o Zn-Fe o
incluso 4cidos. En este caso se emplea preferiblemente 0,001 a 10%, particularmente 0,01 a 3%, referido a la cantidad
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de materia del compuesto de la férmula general R'(XH),,. La reaccién no transcurre en este caso por el mecanismo
del alcoholato, sino por otro mecanismo.

Bajo polieteralcoholes o polieteralcoxilatos (polialcoxilatos) deben entenderse en el contexto de la invencién oli-
gémeros y polimeros, que se forman por poliadicién de 6xido de alquileno a alcoholatos o alcoholes y bases o sus
productos secundarios. Productos secundarios de los alcoholes o de los alcoholatos o de las bases son en primer lugar
compuestos de este tipo, que se forman por adicién simple o multiple de 6xido de alquileno a alcoholatos y la base
utilizada. En caso de que el 4cido correspondiente de la base se separe antes de la transformacién con 6xidos de alqui-
leno, no se forma producto secundario alguno de la base. Dependiendo de las exigencias y del alcohol de partida, el
acido correspondiente a la base empleada puede separarse y como consecuencia formarse el alcoholato del alcohol de
partida, o puede permanecer en el sistema. La base participa entonces en la reaccidn de alcoxilacion.

El catalizador puede disolverse en el alcohol de partida o en un disolvente apropiado o bien, dependiendo de la
concentracion, emplearse preferiblemente en forma de suspension. En este caso es posible proporcionar una cantidad
alta de catalizador. De este modo se obtiene una velocidad de reaccién alta y uniforme, que conduce, en asociacién con
una disipacidn satisfactoria del calor y con evitacién de puntas de temperatura (“hot spots”), a una pureza elevada de
los productos. Esto se traduce, entre otras cosas, en que los polieteralcoholes producidos de acuerdo con la invencién
son esencialmente blancos o incoloros.

El proceso correspondiente la invencién contempla por ejemplo que el 6xido de alquileno o los 6xidos de alquileno
se afladan en su cantidad total en el primer punto de entrada al comienzo de la reaccidn en el espacio de reaccion del
reactor, los canales de reaccion, sin que se produzcan en este caso las dificultades habituales en la técnica anterior, por
ejemplo los “hot-spots™ (variante de monoalimentacion). Por consiguiente, no hay necesidad alguna de distribuir la
adicién en varios puntos de entrada.

A pesar de ello, el 6xido de alquileno o los 6xidos de alquileno pueden conducirse sin embargo a uno o varios
puntos de entrada adicionales, particularmente hasta un total de 20, y de modo muy particularmente preferido hasta
un total de 10 en los capilares de reaccién (variante “multifeed”). De este modo puede influenciarse o definirse la
estructura de las cadenas de polieteralcohol, particularmente en lo que respecta a los bloques.

De modo andlogo, la invencién incluye también alimentar compuestos R'(XH),, iguales o diferentes, preferible-
mente uno o varios alcoholes o mezclas R!'(XH),,-catalizador, preferiblemente en forma de una o varias suspensiones
en puntos de entrada diferentes en posiciones diferentes de los canales de reaccién o del espacio de reaccioén. De este
modo es posible, entre otras cosas, controlar la estructura y particularmente la distribucidon de pesos moleculares de
los productos.

Con el proceso correspondiente a la invencién pueden producirse en el reactor correspondiente a la invencion
particularmente polieteralcoholes de homogeneidad y pureza elevadas. Los polieteralcoholes correspondientes a la
invencion son por tanto preferiblemente los de la féormula general (I)

H
R‘lx CH,CO+H
LR
n/m Férmula (1)

que se caracterizan por una longitud de cadena n en el intervalo de 1 a 200, preferiblemente 5 a 150 y una distribucién
de pesos moleculares M,,/M,, no mayor que 1,20, preferiblemente no mayor de 1,08, y de modo muy particularmente
preferible no mayor que 1,06, donde R' tiene la férmula general R'(XH),, para un resto orgénico mono - o polivalente,
m es un nimero entero correspondiente, R* representa uniforme o diferentemente en la molécula hidrégeno y/o un
resto organico, particularmente CH;, C,Hs, fenilo, C;oH,,, aliloximetilo, X representa O, S, NH o NR’y R’ es un resto
orgdnico ciclico o aciclico, opcionalmente sustituido con 1 a 26 dtomos de carbono.

Los polieteralcoholes correspondientes a la invencidn pueden exhibir preferiblemente un contenido de 6xido de
etileno en el producto, que es menor que 10 ppm.

Representa una gran ventaja el hecho de que, de acuerdo con la invencién, pueden integrarse por primera vez
hasta 100 unidades 6xido de alquileno, particularmente unidades 6xido de etileno en una cadena de polieteralcohol
de alta homogeneidad y pureza. En la técnica anterior esto era posible continuamente hasta una longitud de cadena
de 20 unidades. La pureza de los productos correspondientes a la invencién se demuestra entre otras cosas en que
los mismos pueden obtenerse sin pasos de purificacion adicionales esencialmente incoloros (blancos), mientras que
los polieteralcoholes obtenidos de manera convencional en estado alcalino exhiben en todos los casos una coloracién
amarillenta a pardusca que Unicamente puede eliminarse por purificacién costosa del producto.

A continuacion se ilustra la invencion detalladamente con ayuda de varios ejemplos de realizacion.
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Ejemplo la

En las Figuras 1 a 3 se representa un reactor, que sirve como ejemplo de un reactor para el proceso de monoali-
mentacion.

Se construy6 un microrreactor 1 de acero inoxidable V2A, que contenia 4 placas de reactor de caras paralelas 2,
que estaban rodeadas en sus planos exteriores principales y entre ellas por un total de 5 placas de refrigeraciéon 3 de
caras paralelas. El reactor exhibia por un lado una conduccién principal 4 provista de una bomba dosificadora para
oxido de alquileno liquido, que estaba dispuesta en abanico en cada caso con una conduccién 5 por cada placa del
reactor, las cuales desembocaban directamente en los puntos de admision 6 a la entrada de los capilares de reaccién 7.
Una conduccién principal 8 adicional provista de una bomba dosificadora para el alcohol se encontraba en el mismo
lado del reactor y estaba dispuesta en abanico correspondientemente en cada caso una conduccién 9 por placa del
reactor, que, conducidas luego, en cada caso a través de una de las placas de refrigeracion contiguas a la placa del
reactor se encontraban con los capilares de reaccién 7 en un punto de entrada 10. Los capilares de reaccién tenian un
didmetro hidraulico de 600 um y transcurrian esencialmente en forma de meandros antiparalelos alternantes como se
muestra en Fig. 1 y se reunian en el lado del producto después de la salida del reactor para la recogida del producto
11. La refrigeracion se realiz6 en el microrreactor descrito mediante un medio de refrigeracion (Marlotherm®), que se
alimentaba a través de la entrada 12 en los canales de refrigeracion respectivos 13, que se incorporaban perpendicular-
mente a la direccién de la corriente principal del medio de reaccidn. Después de pasar por las placas de refrigeracion,
los canales de refrigeracion se reunfan y se purgaba el medio de refrigeracion 14.

En las Figuras no se muestran los aparatos de medida y regulacién de temperatura y presion, que exhibia el reactor.
Ejemplo 1b

El reactor correspondia en esencia al reactor del Ejemplo 1a con la diferencia de que, como se muestra en Fig.
4, los capilares de reaccién 7’ paralelos unos a otros no transcurren esencialmente dentro del plano de una placa del
reactor, sino en un plano perpendicular al mismo, donde el medio de reaccién se hace pasar formando meandros en
trayectorias antiparalelas alternantes, cuyos tramos antiparalelos son largos comparados con los tramos paralelos y en
cada caso transcurren en el plano de una placa del reactor 2°. Fig. 4 muestra exclusivamente un capilar de reaccion.
No obstante, se construyé una serie de 4 capilares de reaccién que avanzaban paralelamente.

Ejemplo 1c

El reactor correspondia en esencia al reactor del Ejemplo 1a, con la diferencia de que una placa de reactor 2” como
se muestra en Fig. 5, recogia cuatro capilares de reaccién 77, que transcurrian paralelamente a los puntos de entrada
de alcohol en zig-zag, y se reunian en el lado del producto para la recogida del producto. Si bien en este reactor los
capilares de reaccién y con ello el volumen de reaccién y el tiempo de reaccidén eran mas cortos y la superficie de
refrigeracién menor que en el caso del reactor del Ejemplo la, este reactor presentaba la ventaja de que, con una
exigencia de espacio minima, es posible ya una conduccién eficiente de la reaccién con caudal elevado y mezcladura
excelente.

Ejemplo 2a

Una variante de un reactor para el proceso “multifeed” se muestra en Fig. 6. El mismo correspondia esencialmente
al reactor del Ejemplo 1a con la diferencia de que ademads de los puntos de entrada 6 6 10 en el recorrido de los capilares
de reaccioén 7 dentro de la placa de reactor 2’ se habian previsto otros dos puntos de entrada 16 alimentados por
una alimentacién de sustancia reaccionante 15 conducida lateralmente por separado, para la entrada de sustancias
reaccionantes adicionales o distintas, a saber 6xido de alquileno y/o alcohol.

Ejemplo 2b

Otra variante de un reactor para el proceso “multifeed” se representa en Fig. 7. El mismo correspondia en esencia
al reactor del Ejemplo 1b con la diferencia de que ademds de los puntos de entrada 6 6 10 en el recorrido de los
capilares de reaccién 7 en el paso a través de una placa de refrigeracién 3’ se habia previsto otro punto de entrada 18
distinto alimentado por una conduccién 17 de 6xido de alquileno separada, asi como en el paso a través de una placa
de refrigeracion 3’ adicional otro punto de entrada 20 alimentado por una conduccién de alcohol 19 separada. Por los
puntos de entrada adicionales podian alimentarse a la reaccién las mismas sustancias reaccionantes que en los puntos
de entrada 6 y 10, pero también sustancias reaccionantes diferentes.

Ejemplo 3

En primer lugar se prepar6 una mezcla de butanol y metanolato de potasio, de tal modo que se formé una suspension
que contenia 3% molar de KOMe, en la cual el catalizador estaba parcialmente disuelto. Esta mezcla se bombed
continuamente con alimentacién simultdnea de 6xido de etileno en la relacion 1:35 al reactor descrito en el Ejemplo
la. El tiempo de residencia ascendia a 200 segundos, y la temperatura del cambiador de calor se ajusté a 190°C. La
presion en el reactor era 120 bar. El producto que salia del reactor se enfrié después de un breve tramo de permanencia
a 50°C y se llevo a vacio en un recipiente de recogida. En este caso se separaron cantidades residuales de 6xido de
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etileno. El producto sélido formado era completamente blanco, siendo el contenido de EO menor que 10 ppm, y la
distribucién de pesos moleculares M,,/M, = 1,06 para una longitud media de cadena de n = 35. La conversion era
99,6%. No se formé cantidad alguna de viniléter.

Ejemplo 4

Como se describe en el Ejemplo 3, se bombe6 una suspension de butanol y 10% molar de KOMe continuamente
con alimentacién simultdnea de 6xido de etileno en la relacidn 1:65 al reactor del Ejemplo 1a. El tiempo de residencia
era 200 segundos, y la temperatura del cambiador de calor se ajusté a 150°C. La presion en el reactor era 120 bar. El
producto que salia del reactor se enfrié después de un breve periodo de permanencia a 50°C y se llevé a vacio en un
recipiente de recogida. El producto sélido que se formé era completamente blanco, el contenido de 6xido de etileno
(EO) menor que 10 ppm, y la distribucién de pesos moleculares M,,/M, era = 1,1 con una longitud media de cadena
de n = 65. La conversion estaba proxima a 99,2%. No se formd cantidad alguna de viniléter.

Ejemplo 5

Como se describe en el Ejemplo 1, se bombe6 continuamente al reactor una suspensién de butanol y 5% molar de
KOMe con alimentacién simultdnea de 6xido de propileno en la reaccién 1:9. El tiempo de residencia era 300 segun-
dos, y la temperatura del cambiador de calor se ajustd a 150°C. La presién del reactor era 100 bar. El producto que salia
del reactor se enfri6 después de un breve periodo de residencia a 50°C y se llevé a vacio en un recipiente de recogida.
El producto liquido formado era de color claro hasta ligeramente pardusco, el contenido de 6xido de propileno (PO)
menor que 10 ppm, y la distribucién de pesos moleculares estaba préxima a M,,/M, = 1,2. La conversién era 97,5%.

Ejemplo 6

Como se describe en el Ejemplo 1, se bombed continuamente al reactor una suspension de butanol y 5% molar
de KOMe con alimentacién simultdnea de 6xido de propileno en la relacién 1:12. El tiempo de residencia era 300
segundos, y la temperatura del cambiador de calor se ajusté a 150°C. La presion en el reactor era 100 bar. El producto
que salia del reactor se enfrié a 50°C después de un breve periodo de residencia y se llevé a vacio en un recipiente de
recogida. El producto liquido formado era de color claro hasta ligeramente pardusco, y el contenido de 6xido propileno
(PO) menor que 10 ppm; la distribucién de pesos moleculares era M,,/M, 1,25. La conversion era 97%.
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REIVINDICACIONES

1. Proceso para la produccién de polieteralcoholes de la férmula general (I)

]

por alcoxilacion de compuestos de la férmula general R'(XH),, en un reactor microestructurado con series de canales
conectados paralelamente para la realizacion de reacciones quimicas entre parejas de reaccion esencialmente liquidas,
opcionalmente en presencia de un catalizador sélido, donde la conduccién del proceso quimico tiene lugar en espacios
que estdn formados por dos o mds placas o capas de caras esencialmente paralelas, en el cual la mezcladura de las
sustancias reaccionantes tiene lugar individualmente en una sola fase en estado liquido en cada canal de reaccién y
estd provisto un dispositivo cambiador de calor, a saber, un dispositivo de refrigeracion o calefaccidn, y el reactor estd
disenado para presiones hasta 800 bar y temperaturas comprendidas en el intervalo de -30°C a 400°C, caracterizado
porque el compuesto R'(XH),, y un catalizador apropiado se mezclan y se introducen en el reactor, se alimentan a este
efecto al reactor 1 a 300, preferiblemente 2 a 150 equivalentes de 6xido de alquileno directamente o en varios puntos
y se mezclan con el compuesto R'(XH),,, catalizador y/o sus productos secundarios, se transforman en los canales de
reaccioén a una temperatura comprendida en el intervalo de 50 a 300°C y a una presion en el intervalo de 11 a 800
bar y a continuacién se enfria la mezcla de productos, donde R! en la férmula R!'(XH),, representa un resto orgédnico
mono - o polivalente, m representa un nimero entero correspondiente, R* son iguales o diferentes en la molécula y
representan hidrégeno y/o un resto organico, particularmente CH;, C,Hs, fenilo, C,yH,,, o aliloximetilo, X representa
0O, S, NH o NR’, y R’ es un resto orgdnico ciclico o aciclico, opcionalmente sustituido con 1 a 26 4tomos de carbono.

férmula (I)

2. Proceso de acuerdo con la reivindicacion de patente 1, caracterizado porque el proceso funciona continuamente.

3. Proceso de acuerdo con la reivindicacién de patente 1 6 2, caracterizado porque el tiempo de residencia de la
mezcla de reaccion en el canal de reaccion es 1 a 600 s, particularmente 50 a 400 s, y muy particularmente 100 a 300
S.

4. Proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 1 a 3, caracterizado porque la tem-
peratura de reaccién en los canales de reaccion estd comprendida en el intervalo de 80 a 200°C, particularmente 120 a
200°C.

5. Proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 1 a 4, caracterizado porque la presion
en los canales de reaccion es 40 a 500, particularmente 60 a 180 bar.

6. Proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 1 a 5, caracterizado porque X repre-
senta O.

7. Proceso de acuerdo con la reivindicacién de patente 6, caracterizado porque se emplean alcoholes mono- o
polivalentes, particularmente alquilenalcoholes y/o alquilalcoholes.

8. Proceso de acuerdo con la reivindicacién de patente 6, caracterizado porque se emplean dcidos grasos, ésteres
de 4cido fosférico y/o dcidos fosféricos.

9. Proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 1 a 5, caracterizado porque X repre-
senta NH.

10. Proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 6 a 9, caracterizado porque el 6xido
de alquileno es 6xido de etileno, 6xido de propileno, 6xido de butileno, 6xido de estireno, 6xido de dodeceno y/o
alilglicidiléter.

11. Proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 1 a 10, caracterizado porque el
catalizador se emplea en una cantidad de 0,001 a 30%, referida a la cantidad de materia del compuesto de la férmula
general R'(XH),,.

12. Proceso de acuerdo con la reivindicacion de patente 11, caracterizado porque el catalizador es una base,
particularmente un metanolato de metal alcalino y/o un hidréxido de metal alcalino.

13. Proceso de acuerdo con la reivindicacién de patente 12, caracterizado porque el catalizador se emplea en

una cantidad de 0,01 a 30%, particularmente 1 a 15%, referido a la cantidad de materia del compuesto de la férmula
general R'(XH),,.
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14. Proceso de acuerdo con la reivindicacién de patente 11, caracterizado porque el catalizador es un 4cido y/o
un compuesto organometdlico; particularmente un compuesto bimetélico.

15. Proceso de acuerdo con la reivindicacion de patente 14, caracterizado porque el catalizador se emplea en
una cantidad de 0,001 a 10%, particularmente 0,01 a 3%, referida a la cantidad de materia del compuesto de férmula
general R'(XH),,.

16. Proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 1 a 15, caracterizado porque se
alimenta 6xido de alquileno, diferentes 6xidos de alquileno y/o mezclas de diferentes 6xidos de alquileno a través de
uno o varios, particularmente hasta 20 puntos de entrada de acuerdo con la reivindicacién de patente 5 a los capilares
de reaccion.

17. Proceso de acuerdo con la reivindicacion de patente 1, caracterizado porque los canales de reaccidn estin
perfilados y/o provistos de cambios regulares de direccién de la corriente.

18. Proceso de acuerdo con la reivindicacién de patente 1 6 2, caracterizado porque se emplea un didmetro
hidréulico de los canales menor que 2 mm, particularmente menor que 1 mm.

19. Proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 1 a 3, caracterizado porque esta
provisto un aparato de refrigeracion y el aparato de refrigeracion comprende canales de refrigeracion en la placa de
refrigeracidn paralelos o perpendiculares a la direccion de la corriente del medio de reaccidn.

20. Proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 1 a 4, caracterizado porque estan
provistos en los canales de reaccién varios, particularmente hasta 20 puntos de entrada para sustancias reaccionantes
iguales o diferentes.

21. Polieteralcoholes de la férmula general (I)

‘ 'H
R'-+X—-{-CH,CO+H
F'i’
n/m

que se obtienen seglin un proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 1 a 20, caracte-
rizados porque tienen una longitud de cadena n comprendida en el intervalo de 1 a 100 y una distribucién de pesos
moleculares M,,/M, no mayor que 1,20, donde R! en la férmula general R!(XH),, representa un resto organico mono-
o polivalente, m representa un nimero entero correspondiente, R? representa en la molécula uniformemente o de modo
diferente hidrégeno y/o un resto orgénico, particularmente CH;, C,Hs, fenilo, C,yH,;, o aliloximetilo, X representa O,
S, NH o NR’ y R’ es un resto orgénico ciclico o aciclico, opcionalmente sustituido con 1 a 26 dtomos de carbono.

Férmula (I),

22. Polieteralcoholes de acuerdo con la reivindicacion de patente 21, caracterizados porque tienen una longitud
de cadena de 10 a 100.

23. Polieteralcoholes de acuerdo con la reivindicacién de patente 21 6 22, caracterizados porque tienen una
distribucién de pesos moleculares M,,/M, no mayor que 1,08, particularmente no mayor que 1,06.

24. Polieteralcoholes de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones de patente 21 a 23, caracterizados
porque el contenido de 6xido de etileno en el producto es menor que 10 ppm.
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