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DESCRIPCION
Procedimiento para la fabricacion de olefinas fluoradas
Antecedentes de la invencién

Las olefinas fluoradas, como una clase, presentan muchos y variados usos, incluyendo como compuestos
intermedios quimicos y monémeros.

Se conocen diversos métodos para preparar olefinas fluoradas. Por ejemplo, la Patente de EE.UU. N° 5.679.875
desvela métodos para fabricar 1,1,1,2,3-pentafluoropropeno y 1,1,1,2,3-pentafluoropropano; la Patente de EE.UU.
N? 6.031.141 desvela un procedimiento catalitico usando catalizadores que contienen cromo para la
deshidrofluoracion de hidrofluorocarbonos a fluoroolefinas; la Patente de EE.UU. N® 5.396.000 desvela un
procedimiento para producir CFsCHFCHzF usando deshidrohalogenacion catalitica en fase de vapor para producir
CF3CF=CHF y HF, seguido por hidrogenacién catalitica en fase de vapor de CF3CF=CHF en presencia de HF; la
Patente de EE.UU. N® 6.548.719 desvela un procedimiento para producir fluoroolefinas por deshidrohalogenacién de
un hidrofluorocarbono en presencia de un catalizador de transferencia de fases; la Publicacién de Patente de EE.UU.
N2 2006/0106263 desvela la produccion y purificacion de compuestos hidrofluoroolefinicos y la Patente Internacional
WO 98/33755 desvela un procedimiento catalitico para la deshidrofluoracion de hexafluoropropanos a
pentafluoropropenos.

La Patente de EE.UU. N® 5.986.151 desvela un procedimiento para preparar 1,1,1-trifluoropropeno por
deshidrofluoracién de 1,1,1,3,3-pentafluoropropano en presencia de un catalizador de paladio sobre carbono para
formar 1,1,1,3-tetrafluoropropeno, reduccién de 1,1,1,3-tetrafluoropropeno para formar 1,1,1,3-tetrafluoropropano y
después deshidrofluoracion, 1,1,3-tetrafluoropropano para producir 1,1,1-trifluoropropeno. La Patente de EE.UU. N?°
6.194.619 se refiere a un procedimiento para producir hidrocarburos sustituidos con flior de las férmulas
RCH2CF2R y RFC=CHR. Se preparan compuestos de formula RFC=CHR por hidrogenacién de una
correspondiente perfluoroolefina y después deshidrogenacion del dihidrocompuesto resultante. Knunyants | L et al
(Bulletin of the Academy of Sciences of the USSR, 1.960, 1.312-1.317) describen la hidrogenacién catalitica y la
posterior deshidrofluoracion de diversas perfluoroolefinas. La Patente de EE.UU. N® 5.672.787 desvela un
procedimiento para la hidrogenacion de 1,1,1,4,4-hexafluorobuteno para proporcionar 1,1,1,4,4-hexafluorobutano.

Los solicitantes han descubierto que los procedimientos del tipo descrito anteriormente presentan desventajas y/o no
son tan eficaces y/o econdmicos como seria necesario en la practica para produccién comercial a gran escala. Por
ejemplo, los solicitantes han apreciado que no es posible en general, siguiendo las explicaciones de las
publicaciones anteriores sélo, conseguir un procedimiento que tenga a la vez un alto grado de conversion ultima y un
alto grado de selectividad para la olefina fluorada deseada.

Sumario de la invencién

Los solicitantes han apreciado desde el punto de vista de la invencién, que ninguna de las publicaciones indicadas
anteriormente desvela un procedimiento integrado que comprenda las etapas de hidrogenar de manera selectiva una
0 mas olefinas altamente fluoradas para producir uno o mas hidrofluorocarbonos, seguido por la etapa de
deshidrofluoracion del hidrofluorocarbono o de los hidrofluorocarbonos resultantes para producir una o mas olefinas
fluoradas deseadas, en patrticular propeno y HF, tampoco desvelan dicho procedimiento combinado con una etapa
de recuperacion de HF muy eficaz.

La presente invencién proporciona un procedimiento para la produccién de un producto olefinico fluorado que
comprende las etapas de:

(a) poner en contacto una corriente de alimentacion que comprende un fluoropropeno que tiene de tres a seis
sustituyentes fllor y agentes reaccionantes de hidrégeno con una primera cantidad de catalizador para convertir
dichos agentes reaccionantes en hidrofluoroalcano a una primera velocidad de conversién y para producir una
primera corriente de salida que comprende dicho hidrofluoroalcano, fluoropropeno no reaccionado e hidrégeno;

(b) poner en contacto dicha primera corriente de salida con una segunda cantidad de un catalizador para convertir
dicho fluoropropeno no reaccionado en un hidrofluoroalcano a una segunda velocidad de conversién, en la que dicha
segunda cantidad de catalizador es mayor que dicha primera cantidad de catalizador y en la que dicha segunda
velocidad de conversion es mayor que dicha primera velocidad de conversion;

(c) deshidrohalogenar al menos una porcion de dicho hidrofluoroalcano de dicha etapa de contacto (b) para producir
una corriente de producto que comprende una olefina fluorada y producto HF y

(d) opcionalmente, separar dicho HF de dicha corriente de producto.
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La presente divulgacion se refiere a procedimientos para la sintesis de alquenos fluorados y olefinas fluoradas
preferibles que tienen de tres a seis atomos de carbono y un grado de sustitucion de flor de N. En algunas
realizaciones muy preferidas, las olefinas fluoradas deseadas comprenden uno o mas fluoroalquenos C2 a C6,
preferiblemente compuestos con una férmula como sigue:

X'CFzR3-z
donde X' es un radical alquilo, sustituido o no sustituido, insaturado C1, C2, C3, C4 o C5, cada R es
independientemente Cl, F, Br, | o Hy z es 1 a 3. Son muy preferidos entre dichos compuestos los propenos y
butenos que tienen de 3 a 5 sustituyentes de flior y entre éstos se prefieren especialmente los tetrafluoropropenos
(HFO-1234).
Los procedimientos preferidos comprenden hacer reaccionar un material de partida olefinico fluorado con un grado
de sustitucién con halégeno de N+1 teniendo sustancialmente el mismo nimero de dtomos de carbono que la olefina
u olefinas fluoradas que se tienen que sintetizar con un grado de sustitucion con halégeno de N. Preferiblemente, el
material de partida olefinico fluorado con un grado de sustitucion de flior de N + 1 se desvela para condiciones de
reaccion eficaces para producir un producto de reaccidon que contiene uno o mas alcanos fluorados con el mismo
nuamero de atomos de carbono que la olefina. En un aspecto preferido, esta etapa de conversion de la olefina
comprende una reaccién que se refiere a veces en la presente memoria por conveniencia, pero no necesariamente
como limitacién, como una etapa de reduccién o hidrogenacién. El alcano fluorado se convierte después
preferiblemente en una olefina fluorada con un grado de sustitucion de flior de N. En un aspecto preferido, esta
etapa de conversion de alcano comprende una reaccidon que se refiere a veces en la presente memoria por
conveniencia, pero no necesariamente como limitacién, como una reaccién de deshidrohalogenacién o méas en
particular, en ciertas realizaciones como reaccion de deshidrofluoracién o deshidrocloracion.
Los presentes procedimientos comprenden preferiblemente las etapas de:

(a) hidrogenar en una reaccién multietapa, un compuesto de férmula (l)

(CXnYS»n)(CR1asz)zCX=CHmX2'm (l)

en condiciones eficaces para formar al menos un alcano fluorado de formula (Il)

(CXnYs-n) (CR'aR?),CHXCHm.+1X2-m (1)
donde:
cada X es independientemente Cl, F, | o Br;
cada Y es independientemente H, CI, F, | o Br;
cada R es independientemente H, Cl, F, |, Br o radical metilo o etilo no sustituido o sustituido con halégeno;
cada R? es independientemente H, Cl, F, |, Br o radical metilo o etilo no sustituido o sustituido con halégeno;
nes1,2063;
ay b son cadauno 16 2, siempre que a+b = 2;
mes0,162y
Zes0,1,2063y
(b) deshidrohalogenar el compuesto de férmula (ll) en condiciones eficaces para producir una fluoroolefina con un
grado menor de sustitucién con flior que el compuesto de férmula (1), preferiblemente para producir un compuesto
de formula (l1I):
(CXnYS'n)(CR‘asz)zCX=CHmX2'm (”l)

donde cada n tiene el mismo valor que en la formula () ymes 06 1.

En algunas realizaciones preferidas, el agente reaccionante de férmula (l) comprende una olefina de tres carbonos
de férmula (I A) en la que z es 0, es decir

CXnY3:nCX=CHmX2-m (lA)
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para producir un alcano de tres carbonos de férmula (ll1A) como sigue:
(CXnY3-n) CHXCHm+1X2-m (lIA)

donde X, Y, n y m son todos como se indicé anteriormente, compuesto que se deshidrohalogena después para
formar un compuesto de formula (I11A)

(CXnY3-n)CHXCHm+1X2-m (I11A)
donde n tiene el mismo valor que en la férmula (IA) ymes 06 1.

En algunos aspectos muy preferidos de tales realizaciones, un carbono terminal saturado de los compuestos de las
formulas (l) o (IA) esta completamente sustituido con flior (por ejemplo, n en el carbono terminal saturado es 3 y
cada X en ese carbono es F) e incluso mas preferiblemente n es 3 y cada X en el compuesto es F.

En la presente invencidn, el compuesto de Férmula (IA) es un fluoropropeno que tiene de tres a seis sustituyentes
fldor y potencialmente otros sustituyentes halégeno, incluyendo por ejemplo hexafluoropropeno (esto es, Zes 0, n es
3, m es 0 y todos los X son F) o pentafluoropropeno (esto es, Z es 0, n=3, m es 1 y todos los X son F) y el
compuesto de formula (l1A) preferiblemente comprende y mas preferiblemente se selecciona del grupo que consiste
en, uno o mas de los siguientes alcanos fluorados: clorotrifluoropropano (HCFC-244) y pentafluoropropano (HFC-
245) y hexafluoropropano (HFC-236), incluyendo todos los isomeros de cada uno de éstos, pero preferiblemente 1-
cloro,1,3,3,3-tetrafluoropropano (HCFC-244fa), 1,1,1,3,3-pentafluoropropano (HFC-245fa), 1,1,1,2,3-
pentafluoropropano (HFC-245eb) y 1,1,1,2,3,3-hexafluoropropano (HFC-236ea). En algunas realizaciones preferidas
el alcano fluorado producido por la etapa de conversion presenta un grado de sustitucion con flior de N+1.

En realizaciones preferidas, la etapa (a) de conversion en la que la olefina se convierte en un alcano se realiza en
condiciones eficaces para proporcionar una conversion de la formula (I) de al menos aproximadamente 40%, mas
preferiblemente al menos aproximadamente 55% e incluso mas preferiblemente al menos aproximadamente 70%.
En algunas realizaciones preferidas la conversién es al menos aproximadamente 90% y mas preferiblemente
aproximadamente 99%. Ademas, en algunas realizaciones preferidas, la conversion del compuesto de formula (1)
para producir un compuesto de férmula (Il) se realiza en condiciones eficaces para proporcionar una selectividad de
formula (Il) de al menos aproximadamente 60%, mas preferiblemente al menos aproximadamente 80% y mas
preferiblemente al menos aproximadamente 90% e incluso mas preferiblemente aproximadamente 100%.

En realizaciones preferidas, la etapa (b) de conversién en la que el alcano se convierte en una olefina fluorada con
un grado de fluoracién de N se realiza en condiciones eficaces para proporcionar una conversion de la formula (1) de
al menos aproximadamente 40%, mas preferiblemente al menos aproximadamente 55% e incluso mas
preferiblemente al menos aproximadamente 70%. En algunas realizaciones preferidas la conversiéon es al menos
aproximadamente 90% y mas preferiblemente aproximadamente 95%. Ademas, en algunas realizaciones preferidas,
la conversion del compuesto de formula (I) para producir un compuesto de formula (lll) se realiza en condiciones
eficaces para proporcionar una selectividad de la férmula (lll) de al menos aproximadamente 60%, mas
preferiblemente al menos aproximadamente 80% y mas preferiblemente al menos aproximadamente 90% e incluso
mas preferiblemente aproximadamente 98%.

Breve descripcion del dibujo
La FIG. 1 es un diagrama de flujo del proceso esquematico segln una realizacién de la presente invencion.

La FIG. 2 es un diagrama de flujo del proceso semiesquematico segin una realizacion de la etapa de hidrogenacion
de la presente invencion.

Descripcion detallada

Ahora se describira una realizacion de la presente invencion en relacion con la Figura 1 en que una corriente 1 de
alimentacion que comprende al menos una olefina fluorada con un grado de sustitucién de halégeno, y
preferiblemente un grado de sustitucion con fluor, de N+1 se somete a una primera etapa 50 de conversién. Esta
olefina fluorada es un fluoropropeno que tiene de tres a seis sustituyentes fluor. La etapa 50 de conversion implica
preferiblemente también una corriente 2 de alimentacién que comprende un agente reductor. La etapa 50 de
conversion incluye preferiblemente proporcionar uno o mas recipientes de reaccion, al menos uno de los cuales
contiene preferiblemente un catalizador de reduccién o hidrogenacion e introducir las corrientes/ y 2 en el recipiente
o los recipientes en condiciones eficaces para conseguir la conversion deseada.

Aunque las corrientes 1 y 2 en la figura se muestran por conveniencia como corrientes separadas, esto se hace por
conveniencia y la presente invencion no esta asi limitada. Por ejemplo, se podian combinar las corrientes en ciertas
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realizaciones fuera del recipiente e introducir después en el recipiente juntas o en otras realizaciones la corriente 1y
la corriente 2 podian comprender cada una diversas corrientes separadas, cada una de las cuales se introduce en el
recipiente o los recipientes en momentos diferentes y/o en posiciones diferentes. Este mismo convenio se ha usado
y se ejerce en la presente memoria durante todo el uso de la terminologia “corriente”, tanto en la descripcion como
en las figuras, a menos que se indique especificamente de otro modo.

La etapa 50 de conversién preferida produce al menos una corriente 3 de producto de reaccién que contiene un
alcano fluorado segun la presente invencion. La corriente 3 se usa como agente reaccionante en la etapa 51 de
conversion, opcionalmente se purifica ademas la corriente 3 antes de que se alimente a la etapa 51, en la que el
alcano fluorado en la corriente 3 se convierte en una olefina fluorada con un grado de sustitucion con halégeno y en
algunas realizaciones preferidas sustitucion con flior, de N segun la presente invencion. La etapa 51 de conversién
incluye preferiblemente proporcionar uno o mas recipientes de reaccion, al menos uno de los cuales contiene
preferiblemente un catalizador de deshidrohalogenacién e introducir al menos la corriente 3 en el recipiente o los
recipientes en condiciones eficaces para producir la fluoroolefina deseada.

En realizaciones preferidas, la etapa 51 de conversién produce un producto de reaccién que incluye no sélo la
fluoroolefina deseada, sino también HF. En tales realizaciones se prefiere en general introducir la corriente 4 en una
etapa 52 de separacion en que se separa al menos una porcién del HF de la corriente para producir al menos una
primera corriente 6 relativamente rica (en comparacion con la corriente 4 de alimentacion) en la olefina fluorada y al
menos una segunda corriente relativamente rica (en comparacién con la corriente 4 de alimentacién) en HF.

Aspectos preferidos de cada una de las etapas 50, 51 y 52 se describen a continuacién.
La etapa de reduccion

Aunque se considera que la etapa de reduccion se puede realizar en operacion discontinua, se prefiere que la
reaccion de reduccion se realice como una operacion sustancialmente continua. Ademas, aunque es posible que la
reaccion de reduccién pueda implicar en ciertas realizaciones una reaccion de fase liquida, se considera que en
realizaciones preferidas la reaccién de reduccién comprende, e incluso mas preferiblemente consiste en, al menos
dos etapas de reaccion en fase vapor.

Con respecto al numero de etapas de reaccion, los solicitantes han encontrado sorprendentemente e
inesperadamente que se puede conseguir conversion de la reaccion total y selectividad a niveles relativamente altos
por el uso de al menos dos etapas de reaccién en la que la primera etapa de reaccion se realiza en condiciones
eficaces para conseguir una primera velocidad de conversion relativamente baja para producir un primer efluente de
la reaccion en etapas y al menos una segunda etapa de reaccion que se alimenta por al menos una porcién de dicho
efluente de la primera etapa y que se realiza en condiciones eficaces para conseguir una segunda velocidad de
conversién mayor que dicha primera velocidad. La cantidad de catalizador presente en la segunda etapa de la
reaccion es mayor que la cantidad de catalizador presente en la primera etapa de la reaccion. Preferiblemente, las
condiciones de reaccion distintas de la cantidad de catalizador se controlan en cada una de las etapas primera y
segunda para conseguir la conversién deseada segun la presente invencion. Como se usa en la presente memoria,
el término "condiciones de reaccién" se desea que incluya el singular y significa control de uno o mas cualesquiera
parametros del procedimiento que se puede modificar por el operador de la reaccion para producir la conversion del
material de alimentacién segun las explicaciones contenidas en la misma. Como ejemplo, pero no como limitacién de
ningun modo, la conversion del material de alimentacién se puede controlar o regular por control o regulaciéon de uno
o mas cualesquiera de lo siguiente: la temperatura de la reaccion, el caudal de los agentes reaccionantes, la
presencia de diluyente, la forma y el tamafio del recipiente de reaccién, la presion de la reaccion y una cualquiera de
las combinaciones de éstos y otros parametros del procedimiento que estaran disponibles y seran conocidos para
los expertos en la materia a la vista de la descripcién contenida en presente memoria.

Los solicitantes han encontrado que en realizaciones preferidas la etapa de controlar la conversion en la primera
etapa de la reaccién de hidrogenacion se consigue por seleccién juiciosa y control de la cantidad de catalizador
presente en la primera etapa de reaccién en relacion con la velocidad de alimentacion de uno o mas de los agentes
reaccionantes y/o por seleccion juiciosa y control de la temperatura de reaccion y preferiblemente por seleccién
juiciosa y control de ambos de estos parametros del procedimiento. La etapa de seleccionar de manera juiciosa la
cantidad de catalizador que se tiene que usar en la primera etapa de reaccion incluye la etapa de estimar la cantidad
de catalizador necesaria tedricamente para convertir el 100% del material de alimentacion. Dicho calculo se puede
obtener por cualquiera y todos los métodos conocidos para hacer tal calculo, que deberia ser evidente para los
expertos en la materia a la vista de las explicaciones contenidas en la presente memoria. Ademas, la etapa de
seleccionar de manera juiciosa la cantidad de catalizador también puede implicar realizar estudios escalonados,
piloto o similares para determinar la cantidad del catalizador particular que se esté usando que sea necesaria para
convertir el 100% del material de alimentacién en la velocidad de alimentacién en otros parametros del
procedimiento que se ha elegido de otro modo. Basandose en este célculo, las realizaciones preferidas de la
presente invencién incluyen después el paso de proporcionar en la primera etapa de reaccion una cantidad de
catalizador que esta sustancialmente por debajo de la cantidad requerida para conversion del 100% e incluso mas
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preferiblemente es suficientemente baja para que de cémo resultado una conversién de la olefina de alimentacién de
desde aproximadamente 10% a aproximadamente 60%, mas preferiblemente de aproximadamente 10% a
aproximadamente 40% e incluso mas preferiblemente de aproximadamente 10% a 25%. Una vez mas, los expertos
en la materia apreciaran que el paso de elegir de manera juiciosa la cantidad de catalizador puede incluir ademas
efectuar estudios escalonados, piloto u otros estudios adicionales con la cantidad reducida de catalizador y ajustar la
cantidad de catalizador de acuerdo con esto. Se considera que todos esos estudios y calculos se pueden conseguir
sin experimentacion excesiva a la vista de las explicaciones contenidas en la presente memoria.

En realizaciones preferidas, por lo tanto, la etapa de controlar la conversion en la primera etapa del reactor
comprende alimentar el agente reaccionante olefinico en la primera etapa de reacciéon a una velocidad que esta
sustancialmente por encima de, y al menos 60% aproximadamente 90% por encima de la productividad del
catalizador presente en la primera etapa de reaccién. Los solicitantes han encontrado, sin estar limitados por o a
ninguna teoria particular, que el uso de tal exceso de agente reaccionante en la primera etapa de reaccidén permite
que los materiales de alimentacion sirvan como medio de eliminacion de calor. Puesto que la reaccién de reduccion
o de hidrogenacion de la presente invencion es en general exotérmica y normalmente sustancialmente exotérmica,
el uso de tal material de alimentacion en exceso presenta el efecto en realizaciones preferidas de mantener la
temperatura del reactor por debajo de la que existiria si no se tuviera que usar un exceso el material de alimentacion,
asumiendo que se mantuvieran igual todas las demas condiciones del procedimiento.

Los solicitantes han encontrado que el paso de mantener una conversion muy baja de agente reaccionante segun la
presente invencion en una primera etapa de reaccion presenta un efecto ventajoso sobre la selectividad de la
reaccion para el alcano deseado. En otras palabras, aunque la cantidad de conversion que tiene lugar en la primera
etapa de reaccion se controla que esté muy por debajo de la que se desea para la etapa de reduccion total, los
solicitantes han encontrado que un porcentaje mayor, mejorado, del material de alimentacién se convierte en el
alcano deseado en la primera etapa de reaccion (esto es, se consigue selectividad mejorada) por control de la
conversion como se describe en la presente memoria. Mas especificamente, se prefiere en muchas realizaciones
que la selectividad para el alcano deseado en la primera etapa de reaccién es al menos aproximadamente 80%, mas
preferiblemente al menos aproximadamente 90% e incluso mas preferiblemente al menos aproximadamente 95% y
en muchas realizaciones preferidas aproximadamente 97% o mayor.

En algunas realizaciones preferidas, el paso de controlar la conversién en la primera etapa de reaccién incluye
ademas retirar calor de la reaccion enfriando al menos una porcion de la mezcla de reaccion. Se considera que los
expertos en la materia podran idear sin experimentacién excesiva y muchos medios y mecanismos para lograr tal
enfriamiento a la vista de las explicaciones contenidas en la presente memoria y todos esos medios y mecanismos
estan con el alcance de la presente invencion.

En realizaciones preferidas, al menos una porcion del efluente de la primera etapa de reaccion se alimenta
directamente, u opcionalmente después de algun tratamiento adicional, a una segunda etapa de reacciéon en que la
olefina fluorada no reaccionada que queda en el efluente después de la primera etapa de reaccion se convierte en el
alcano fluorado segun la presente invencién. La segunda etapa de reaccion o etapas de reaccion posteriores si hay,
se realiza en condiciones eficaces para convertir la olefina fluorada contenida en la corriente de alimentacion en la
segunda etapa del reactor a una velocidad de conversion que es mayor que el porcentaje de conversién en la
primera etapa de reaccion. En algunas realizaciones preferidas, por ejemplo, el porcentaje de conversién en la
segunda etapa de reaccién es de aproximadamente 20% a aproximadamente 99%, dependiendo en gran parte del
numero total de etapas de agentes reaccionantes usado para efectuar la etapa de conversion total. Por ejemplo, en
realizaciones que consisten en un sistema de reaccion de dos etapas, se considera que la conversion en la segunda
etapa de reaccion es preferiblemente mayor que 95% e incluso mas preferiblemente aproximadamente 100%. Sin
embargo, como los expertos en la materia apreciaran de las explicaciones contenidas en la presente memoria, tal
reaccion en dos etapas puede no ser suficiente para producir la selectividad deseada para el alcano fluorado. En
tales casos, esta dentro del alcance de la presente invencion que la etapa de conversion pueda comprender mas de
dos etapas de reaccion, incluyendo en algunas realizaciones tantas como 10 o mas etapas de reaccion.

En realizaciones preferidas, el paso de conversion de olefina fluorada de la presente invencion comprende
aproximadamente cuatro etapas de reaccién. Aunque se entiende que los parametros particulares usados en cada
etapa de reaccion pueden variar extensamente dentro del alcance de la presente invencién, dependiendo de muchos
factores, incluyendo la olefina fluorada deseada que se tiene que producir, la materia prima disponible y otras
restricciones del procedimiento especificas, la siguiente Tabla proporciona intervalos preferidos y mas preferidos de
ciertos parametros del procedimiento aplicables a algunas realizaciones preferidas de la presente invencién (se
entiende que todos los valores numéricos en la tabla estan precedidos por la palabra "aproximadamente.")
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TABLA 1
ETAPA 1 ETAPA 2 ETAPA 3 ETAPA 4***

TEMP REACCION, C* |Preferido 50-100 80-120 150-200 80-120

Mas 60-100 90-110 160-190 100-110

Preferido
PESO Preferido 1-15 5-20 15-40 40-80
CATALIZADOR, %**

Més Preferido  |1-5 5-15 25-35 50-70
CONVERSION, Preferido 1-85 1-85 30-99 30-99
% EN PESO

Més Preferido |1 -70 1-70 60-99 60-99
SELECTIVIDAD, Preferido 95-99 95-99 95-99 95 -99
% EN PESO

Mas Preferido  |97-99 97-99 97-99 97-99
*- Cuando se mide por la temperatura del efluente de producto de la reaccion
**- Como un porcentaje en peso de catalizador total en todas las etapas
***- Opcional

Para los fines de ilustracion, pero no necesariamente como limitacion, una disposicion de mudltiples etapas de
reaccion segun un paso de reduccion preferido segun la presente invencion se ilustra en Figura 2. Aunque se
considera que el paso 50 de reduccién se puede realizar en una operacion en modo discontinuo o semicontinuo, se
prefiere que el paso 50 de reduccion sea una operacion continua del tipo general mostrado en la Figura 2. En la
Figura 2, se proporciona un reactor 50A de primera etapa con catalizador en una cantidad eficaz para proporcionar
una conversion de la olefina fluorada contenida en la corriente 1 de desde aproximadamente 10% a
aproximadamente 60% segun la presente invencién. En realizaciones preferidas, la primera etapa de reaccién de la
presente invencién, por ejemplo el recipiente 50A, se proporciona con un medio para enfriar la mezcla de reaccién
(no mostrado). Por ejemplo, el recipiente 50A de reaccion puede ser un recipiente de reaccidon con camisa en que el
espacio entre el recipiente y la camisa contiene un medio de enfriamiento para retirar calor del reactor. Por supuesto,
se puede emplear otro medio para enfriar la mezcla de reaccion, tal como el uso de un serpentin de enfriamiento
interno, la introduccién de diluyente de enfriamiento adicional en la mezcla de reaccion y similares.

El efluente 3A de la primera etapa de reaccion es preferiblemente, pero no necesariamente, enfriado ademas
previamente a su introduccion en la segunda etapa de reaccién, tal como el recipiente 50B de reaccion, por ejemplo
por uso de un intercambiador 60A de calor. De hecho, en ciertas realizaciones, puede ser deseable que el
intercambiador 60A de calor y/o uno o mas de los intercambiadores 60B y 60C de calor aguas abajo, proporcionen la
capacidad de anadir calor al efluente previamente a su introducciéon en la siguiente etapa de reaccién. Esta
capacidad es deseable en algunas realizaciones debido a que se prefiere en general, aunque no exclusivamente,
que el nivel de conversion en cada etapa de reaccién posterior sea mayor que en la etapa previa inmediatamente
precedente. Para conseguir este resultado, puede ser deseable y/o necesariamente elevar la temperatura de una o
mas de las corrientes de alimentacion como un medio para contribuir a una mayor temperatura de reaccién en la
siguiente etapa de reaccion. Por supuesto, los expertos en la materia apreciaran que estan disponibles muchos
medios y mecanismos para controlar la temperatura en todas las etapas de reaccion posteriores y todos esos
medios y mecanismos estan dentro del alcance de la presente invencion y se pueden usar para controlar la
conversion de la etapa de reaccién segun la presente invencion.

El tamafo y la forma y otras caracteristicas del propio recipiente de reaccion pueden variar ampliamente con el
alcance de la presente invencion y se considera que el recipiente asociado con cada etapa puede ser diferente de o
igual que el recipiente asociado con las etapas de la reacciéon aguas arriba y aguas abajo. Ademas, se considera que
todas las etapas de la reaccion pueden tener lugar en el interior de un solo recipiente, siempre que se proporcionen
los medios y mecanismos necesarios para controlar la conversion. Por ejemplo, puede ser deseable en ciertas
realizaciones utilizar un Unico reactor tubular para cada etapa de reaccién, proporcionando control de la conversién
por la seleccion juiciosa de la cantidad y/o distribucion de catalizador por todo el reactor tubular. En tal caso, es
posible controlar ademas la conversion en diferentes secciones del mismo reactor tubular por control de la cantidad
de calor retirada de o afadida a diferentes secciones del reactor tubular.

Los expertos en la materia podran seleccionar facilmente el tipo de catalizador o de catalizadores usados para el

paso de hidrogenacién de la presente invencion a la vista de las explicaciones contenidas en la presente memoria.

Por ejemplo, se prefiere en ciertas realizaciones que al menos una, pero preferiblemente todas, las etapas de
7
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reaccion utilice catalizador de paladio, solo o junto con otros catalizadores. Con respecto a esto, se puede usar uno
0 mas del catalizador de hidrogenacion descrito en la Patente de EE.UU. 5.679.875, para una o méas de las etapas
de reaccion segun la presente invencién. En algunas realizaciones preferidas, el catalizador comprende
preferiblemente paladio soportado sobre carbono, tal como una malla de carbono.

Asi, algunas realizaciones de los métodos presentes comprenden poner en contacto una olefina fluorada segun la
formula |, especificamente, un fluoropropeno que tiene de tres a seis sustituyentes fldor, y un agente de
hidrogenacion, tal como Hz, con una primera cantidad de catalizador en una primera etapa de reaccion para
producir una corriente de reaccién que comprende hidrofluorocarbono(s), olefina fluorada no reaccionada e
hidrégeno; poner en contacto al menos una porcién de esta primera corriente de efluente con una segunda cantidad
de catalizador en una segunda etapa de reaccion para producir un hidrofluorocarbono, en la que la segunda cantidad
de catalizador es mayor que la primera cantidad de catalizador y en la que la conversién en la olefina fluorada es
mayor en la segunda etapa de reaccién. Preferiblemente, al menos una porcién del efluente de las etapas segunda
y/o cualquiera posterior de reaccidén se pone en contacto después con un catalizador para la deshidrofluoracion para
producir una corriente de producto que comprende el propeno fluorado deseado y HF. En algunas realizaciones
preferidas, la etapa de deshidrofluoraciéon va seguida por un paso de separacion preferido que comprende alimentar
al menos una porcién de la corriente de producto por una operacion de extraccion usando un agente de extraccion,
tal como una corriente de acido sulfurico, a HF extracto de la corriente de producto. La etapa de
deshidrohalogenacion y la etapa de separacion segun aspectos preferidos de la presente invencion se discuten con
detalle a continuacion.

Deshidrohalogenacion

Se considera que la etapa de reaccion de deshidrohalogenacion se puede formar previamente usando una amplia
variedad de parametros del procedimiento y condiciones del procedimiento a la vista de todas las explicaciones
contenidas en la presente memoria, tal como por ejemplo se considera que el paso de deshidrohalogenacion puede
comprender, en ciertas realizaciones no preferidas, una reaccion en fase liquida. Sin embargo, se prefiere en
muchas realizaciones de la presente invenciéon que este paso de la reaccién comprenda una reaccién en fase gas,
preferiblemente en presencia de catalizador, preferiblemente un catalizador de metal, e incluso mas preferiblemente
uno o mas catalizadores basados en metales de transicién (incluyendo en algunas realizaciones preferidas
catalizadores de haluro de metal de transicion), tales como FeCls, oxifluoruro de cromo, Ni (incluyendo malla de Ni),
NiClz, CrFs y mezclas de los mismos, soportados o en masa. Otros catalizadores incluyen catalizadores soportados
sobre carbono, catalizadores a base de antimonio (tal como SbCls), catalizador a base de aluminio (tal como AlFs,
Al203 y Al20s fluorado). Se espera que se puedan usar muchos otros catalizadores dependiendo de los
requerimientos de realizaciones particulares, incluyendo por ejemplo catalizador a base de paladio, catalizadores a
base de platino, catalizadores a base de rodio y catalizadores a base de rutenio. Por supuesto, se pueden usar en
asociacion dos o mas cualesquiera de estos catalizadores u otros catalizadores no mencionados en la presente
memoria.

En general se prefiere que los catalizadores estén fluorados. En realizaciones preferidas, la fluoracién de los
catalizadores comprende exponer el catalizador a una corriente de HF a aproximadamente la temperatura y presion
de la reaccion. La reaccién de deshidrohalogenacion en fase gas se puede realizar, por ejemplo, introduciendo una
forma gaseosa de un compuesto de formula (ll) en un recipiente de reaccién o reactor adecuado. Preferiblemente, el
recipiente esta formado por materiales que son resistentes a la corrosién como revestimientos de Hastelloy, Inconel,
Monel y/o fluoropolimeros. Preferiblemente, el recipiente contiene catalizador, por ejemplo un lecho catalitico fijo o
fluido, empaquetado con un catalizador de deshidrohalogenacién adecuado, con medios adecuados para calentar la
mezcla de reaccién a la temperatura de reaccién deseada.

Aunque se considera que se puede usar una amplia variedad de temperaturas de reaccion, dependiendo de factores
relevantes tales como el catalizador que se esté usando y el producto de reaccién mas deseado, en general se
prefiere que la temperatura de reaccion para el paso de deshidrohalogenacion sea de aproximadamente 150°C a
aproximadamente 600°C, preferiblemente aproximadamente de 200°C a aproximadamente 550°C e incluso mas
preferiblemente de aproximadamente 220°C a aproximadamente 450°C.

En general también se considera que se puede usar una amplia variedad de presiones de reaccién, dependiendo de
nuevo de factores relevantes tales como el catalizador especifico que se esté usando y el producto de reaccion mas
deseado. La presion de la reaccion puede ser, por ejemplo, superatmosférica, atmosférica o a vacio.

En ciertas realizaciones, se puede usar un gas diluyente inerte y/o un agente oxidante, tal como nitrégeno, oxigeno y
mezcla de nitrégeno y oxigeno, en asociacion con el compuesto de formula (ll) como alimentacion al paso de
deshidrohalogenacion. Cuando se usa tal diluyente y/o agente oxidante, se prefiere en general que la salida de la
alimentacion comprenda compuesto de férmula (II) en una cantidad de desde aproximadamente 5% a mayor que
95% en peso basado en el peso combinado de diluyente y compuesto de formula (11).

Se considera que la cantidad de catalizador usado variara dependiendo de los parametros particulares presentes en

8



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2394 870 T5

cada realizacion. En realizaciones preferidas, el tiempo de contacto, que se expresa como la relacién del volumen
del catalizador (ml) al flujo total de alimentacion (ml/s) es de aproximadamente 0,1 segundos a aproximadamente
1.000 segundos y preferiblemente de aproximadamente 2 segundos a aproximadamente 120 segundos.

Una reaccion de deshidrohalogenacion preferida comprende una reaccion de deshidrofluoracién. Por ejemplo, para
realizaciones en que el producto de férmula (Ill) deseado es HFO-1234yf, se prefiere en ciertas realizaciones que el
compuesto de formula (ll) comprenda 1,1,1,2,3 pentafluoropropano. Los solicitantes han encontrado que en tales
realizaciones se prefiere usar como catalizador un catalizador de éxido de cromo fluorado y catalizador de fluoruro
de aluminio, un catalizador de fluoruro férrico y una mezcla de catalizadores que comprende fluoruro de magnesio y
fluoruro de aluminio. En algunas realizaciones, se puede usar catalizador a base de niquel, un catalizador a base de
carbono o una combinacion de éstos.

Ademas, se prefiere en general realizar al menos una porcién sustancial de la reaccion a una temperatura de desde
aproximadamente 200°C a aproximadamente 600°C, eligiéndose la temperatura particular dependiendo de muchos
factores, incluyendo en particular el tipo de catalizador que se esté usando. Por ejemplo, se prefiere que cuando
tiene lugar la reaccién de deshidrofluoracion en presencia de un catalizador fluorado o de metal fluorado, entonces
las temperaturas de la reaccion son preferiblemente de aproximadamente 200°C a aproximadamente 550°C, mas
preferiblemente de aproximadamente 220°C a aproximadamente 450°C e incluso mas preferiblemente de
aproximadamente 250°C a aproximadamente 375°C. Para realizaciones en que el catalizador comprende carbono
activado, metales sobre carbono activado, especialmente sales de hierro, cobalto y niquel sobre carbono activado y
paladio sobre carbono, la temperatura de la reaccién es preferiblemente de aproximadamente 200°C a
aproximadamente 600°C, e incluso mas preferiblemente de aproximadamente 300°C a aproximadamente 500°C.

En realizaciones preferidas, el tiempo de contacto es de aproximadamente 0,1 s a aproximadamente 1.000
segundos y preferiblemente de aproximadamente 2 s a aproximadamente 120 segundos.

Preferiblemente, en tales realizaciones de deshidrofluoracién, la conversion es al menos aproximadamente 50%,
mas preferiblemente al menos aproximadamente 65% e incluso mas preferiblemente al menos aproximadamente
90%. Preferiblemente, la selectividad para HFO-1234yf es al menos aproximadamente 70%, mas preferiblemente al
menos aproximadamente 80% y mas preferiblemente al menos aproximadamente 90%.

Otra reaccion de deshidrohalogenacion preferida comprende una reaccion de deshidrocloracién. Por ejemplo, para
realizaciones en que el producto de férmula (lll) deseado es HFO-1234ze, se prefiere que el compuesto de férmula
(1) comprenda 1,1,1,3-tetrafluoro-3-cloropropano. Los solicitantes han encontrado que en ciertas realizaciones se
prefiere usar para esta reaccion un catalizador a base de niquel a una temperatura de reaccion de desde
aproximadamente 200°C a aproximadamente 550°C, mas preferiblemente de aproximadamente 250°C a
aproximadamente 500°C, e incluso mas preferiblemente de aproximadamente 300 a 400°C. En algunas otras
realizaciones se prefiere usar para esta reaccion un catalizador de carbono activado a una temperatura de reaccion
de desde aproximadamente 250°C a aproximadamente 550°C, mas preferiblemente de aproximadamente 300°C a
aproximadamente 550°C, e incluso mas preferiblemente aproximadamente 400°C. En otras realizaciones se prefiere
usar para esta reaccién un catalizador que comprende 3% de paladio sobre carbono a una temperatura de reaccion
de desde aproximadamente 200°C a aproximadamente 500°C, mas preferiblemente de aproximadamente 225°C a
aproximadamente 475°C, e incluso mas preferiblemente aproximadamente 400°C. En otras realizaciones mas se
prefiere usar para esta reaccion un catalizador que comprende 2% de niquel sobre carbono a una temperatura de
reaccion de desde aproximadamente 400°C a aproximadamente 500°C, mas preferiblemente de aproximadamente
400°C a aproximadamente 500°C, e incluso mas preferiblemente aproximadamente 450°C. En otras realizaciones,
se prefiere usar para esta reaccion un catalizador que comprende oxifluoruro de cromo a una temperatura de
reaccion de desde aproximadamente 200°C a aproximadamente 500°C, mas preferiblemente de aproximadamente
250°C a aproximadamente 450°C, e incluso mas preferiblemente aproximadamente 300°C.

En tales realizaciones de deshidrocloracion es una opcidn introducir al reactor gas inerte y/o un gas oxidante, tal
como nitrdgeno y/u oxigeno o mezcla de nitrégeno y oxigeno, en una relacion en volumen de formula (ll):inerte (u
oxigeno) de desde aproximadamente 100:0,5 a aproximadamente 100:75, siendo incluso mas preferida una relacién
de aproximadamente 100:2.

En aspectos preferidos de las realizaciones de deshidrocloracién, el tiempo de contacto es de aproximadamente 0,1
a aproximadamente 1.000 s y preferiblemente de aproximadamente 3 a aproximadamente 120 s.

Preferiblemente, en tales realizaciones de deshidrocloracion, la conversién es al menos aproximadamente 50%, mas
preferiblemente al menos aproximadamente 65%, e incluso méas preferiblemente al menos aproximadamente 90%.
Preferiblemente, la selectividad para HFO-1234ze, e incluso mas preferiblemente para trans-HFO-1234ze, es al
menos aproximadamente 70%, mas preferiblemente al menos aproximadamente 80% y mas preferiblemente al
menos aproximadamente 90%.

En general la direccién de flujo de los componentes gaseosos en el paso de deshidrohalogenaciéon no es critica,
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pero en algunas realizaciones preferidas el flujo del procedimiento es en la direccion hacia abajo por un lecho del
catalizador.

Preferiblemente, antes de cada ciclo de uso, se seca el catalizador de deshidrohalogenacion, se pretrata y se activa.
Puede ser ventajoso también en algunas realizaciones regenerar periédicamente el catalizador después de uso
prolongado aunque en su lugar en el reactor. El pre-tratamiento puede incluir calentar el catalizador a
aproximadamente 250°C a aproximadamente 430°C con una corriente de nitrdgeno u otro gas inerte. El catalizador
puede ser activado después tratandolo con una corriente de HF diluida con un gran exceso de gas nitr6geno para
obtener alta actividad catalitica. La regeneracion del catalizador se puede realizar por cualquier medio conocido en la
técnica tal como, por ejemplo, haciendo pasar aire u oxigeno por el catalizador a temperaturas de desde
aproximadamente 100°C a aproximadamente 400°C durante desde aproximadamente 1 hora a aproximadamente 3
dias dependiendo del tamafio del reactor.

Separacion

Como se menciond anteriormente, ademas de producir una olefina fluorada, es decir propeno fluorado, la reaccién
de deshidrofluoracién también produce HF. En una realizacion preferida, se retira HF de la corriente de producto de
deshidrofluoracién por extraccion a contracorriente con &cido sulfdrico. En esta realizacion, la corriente de producto
que contiene el HF se alimenta en una direccién a una columna, preferiblemente una columna empaquetada. Al
mismo tiempo, se alimenta una corriente de acido sulfirico, preferiblemente de manera en contracorriente, a la
misma columna empaquetada. El empaquetamiento de la columna apropiado se puede determinar facilmente por un
experto en la materia. Los materiales de empaquetamiento de columna adecuados incluyen los fabricados de
materiales poliméricos no metalicos, metales y aleaciones que no son reactivos en presencia de HF o &cido
sulfurico, tal como PTFE, PFA, hastelloy, monel y metales nobles. Preferiblemente, la corriente de acido sulfurico
contiene de aproximadamente 50% a aproximadamente 100% de &cido sulfirico y mas preferiblemente
aproximadamente 80% de acido sulfurico. En una realizacion, la corriente de acido sulfdrico se alimenta de manera
continua a la parte superior de la columna empaquetada a una velocidad de alimentacion de aproximadamente dos
veces la velocidad de alimentacién de la corriente de producto, que en realizaciones preferidas se alimenta desde el
fondo de la columna empaquetada y se mueve en una direccién hacia arriba en general sustancialmente de manera
en contracorriente a la corriente que fluye sustancialmente hacia abajo que contiene el acido sulfurico. En algunas
realizaciones, una corriente que comprende acido sulfurico y HF se retira de la cola de la columna y preferiblemente
al menos una porcion de la corriente y lo mas preferiblemente sustancialmente todo de la corriente, se vuelve a
reciclar a la torre de extraccion. La etapa de reciclado se repite preferiblemente hasta que la concentracion de HF en
la cola de la columna es mayor que aproximadamente 10% en peso de HF.

En una realizacién, la mezcla de acido sulfurico y HF que contiene mas de aproximadamente 10% en peso de HF se
carga en un recipiente separado. La mezcla se calienta después a una temperatura suficiente para vaporizar y
vaporizar de manera instantanea HF, que se recoge.

Otra realizacién incluye purificar el HF recogido de la destilacion instantanea.

Opcionalmente, el HF o HCI generado de la reaccion de deshidrohalogenacion se lava de la corriente de producto
usando agua o disoluciones causticas.

Los siguientes ejemplos se proporcionan como ilustraciones especificas de la invencién. Se deberia observar, sin
embargo, que la invencion no esta limitada a los detalles especificos explicados en los ejemplos.

Ejemplos
Ejemplo Comparativo C-1: Reaccion de hexafluoropropeno e hidrogeno

Un reactor de una sola etapa, con camisa pequefo, con una camisa exterior unida a un bafio de enfriamiento de
circulacion de 31°C se carga con 0,2 g de Pd/C al 1% (malla 4-6) mezclado con malla de nicromo de un tamafo
similar para proporcionar un volumen de lecho catalitico total de 1 cc. Previamente a la introduccion de los gases
hidrégeno y hexafluoropropeno, la temperatura del lecho es inicialmente aproximadamente 21°C. Sin embargo,
cuando se introducen hidrégeno (0,37 mol/h) y hexafluoropropeno (0,26 mol/h), la temperatura del lecho se eleva a
casi 70°C en aproximadamente 1 minuto.

Ejemplo Comparativo C-2: Reaccion de hexafluoropropeno e hidrogeno

El mismo reactor de una sola etapa, con camisa, pequefno, que en el Ejemplo C-1, se carga con una pequefia
cantidad de Pd al 1% sobre carbono. Se mezclan previamente hidrégeno y hexafluoropropeno y después se
introducen en el reactor. Se deja que la temperatura del lecho catalitico se estabilice a 69°C. Se analizan los gases
de salida para determinar la conversion y la selectividad para CF3CHFCF2H. La conversion promedio es 93,2%
mientras que la selectividad promedio es 95,7%.
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Ejemplo Comparativo C-3: Reaccion de hexafluoropropeno e hidrogeno

Se repite el Ejemplo Comparativo C-2 usando el mismo reactor de una sola etapa, excepto que la temperatura del
fluido de circulacién se reduce a 21°C. La temperatura del lecho se estabiliza a 61,5°C. En estas condiciones, la
conversion se reduce a 88,6% mientras que la selectividad aumenta a 97,0%.

Ejemplos 1 y 2: Reacciones de Reduccion Multi-Etapa

Los reactores usados en los siguientes ejemplos son reactores multi-etapa construidos de secciones de tuberia 316
SS, plan 40 de 3,81 cm (1,5").

La cantidad de catalizador usada para cargar cada etapa de la reaccion se calcula por estimacién primero de la
productividad del catalizador (gramos de alimentacion convertidos por gramo de catalizador por hora). La
productividad se estima a partir de estudios de alcance usando un pequefio reactor. Después, la velocidad de
produccion deseada se fija a aproximadamente 4,5 kg (10 Ib) por hora, permitiendo que se estime la cantidad total
de catalizador necesaria para conversion del 100%. Usando esta informacion, se calcula una cantidad estimada de
catalizador necesaria para convertir 10-15% de la olefina en el primer reactor.

La carga de catalizador en los siguientes ejemplos es como sigue:

Seccion 1 (3,81 cm (1,5") x 30,48 cm (1 pie)): 10 g de catalizador (Pd al 1% en peso en carbono de malla 4-8) con el
resto cargado con empaquetamiento saliente SS de 0,63 cm ('4"), catalizador igualmente distribuido por todo.

Seccion 2 (3,81 cm (1,5") x 60,96 cm (2 pie)): 25 g de catalizador distribuido como en la Seccion 1.

Seccion 3 (3,81 cm (1,5") x 91,44 (3 pie)): 73,4 g de catalizador con 1.200 cc de empaquetamiento distribuido como
en la Seccion 1.

Seccion 4 (3,81 cm (1,5") x 121,92 (4 pie)): 158 g de catalizador distribuido con 1.400 cc de empaquetamiento.
Catalizador total = 267 g.

Ejemplo 1: Reduccidon multi-etapa de hexafluoropropeno

Se introduce hexafluoropropeno en el reactor multi-etapa y se reduce de manera continua durante un periodo de 58
horas durante lo cual la velocidad de alimentacion promedio es 6,5 kg/h (14,5 Ib/h) (o aproximadamente 16,4 | por
minuto). La velocidad de alimentacién de hidrogeno promedio es 25 | por minuto. Las muestras se toman en diversos
puntos a lo largo de la serie de reactores para seguir el porcentaje de conversion y la selectividad. Después de la
segunda etapa de la reaccion, la conversion es aproximadamente 40%; después de la cuarta etapa de reaccion, la
conversion es 99,5% con selectividad para CFsCHFCF2H de 99%. La temperatura de los gases que salen
inmediatamente de las etapas de la reaccion es 66°C para la primera etapa, 104°C para la segunda etapa, 173°C
para la tercera etapa y 100C para la cuarta etapa. La temperatura maxima en cualquier etapa de reaccion es
aproximadamente 230°C. El primer bafio se mantiene a 55°C mientras que el segundo bafio se mantiene a 111°C.

Ejemplo 2: Reduccion multi-etapa de 1,2,3,3,3-Pentafluoropropeno-1

Se hidrogena 1,2,3,3,3-pentafluoropropeno-1 usando el mismo reactor que en el Ejemplo 1 usando una velocidad de
alimentacion de 6,6 kg/h (14,6 Ib/h) para un total de 64 horas. La velocidad de alimentacion promedio de hidrégeno
es 25 litros por minuto. Se toman muestras en diversos puntos a lo largo de la serie de reactores para seguir el
porcentaje de conversion y la selectividad. Después del segundo reactor, la conversién es aproximadamente 54%.
Aunque después del cuarto reactor, la conversiéon es del 100% con la selectividad para CFsCHFCHzF de 98%. La
temperatura de los gases que salen inmediatamente de los reactores es 99°C para el primer reactor, 95°C para el
segundo reactor, 173°C para el tercer reactor y 104°C para el cuarto reactor. La temperatura maxima en cualquier
reactor es aproximadamente 240°C. El primer bafio se mantiene a 59°C y el segundo bafio se mantiene a 116°C.

Ejemplos 3-8

Las siguientes reacciones de deshidrofluoracion se realizan en un reactor Monel cilindrico. El calentamiento se
proporciona insertando el reactor en un horno eléctrico. Se registran las temperaturas del proceso usando un
termopar multipunto colocado en el interior del reactor y dentro del lecho catalitico. Se alimenta el hidrofluorocarbono
en el fondo del reactor montado de manera vertical y se vaporiza antes de alcanzar el lecho catalitico. Se hacen
pasar los gases del efluente por una valvula de muestreo de gases para controlar el progreso de la reacciéon usando
analisis GC.
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Ejemplo 3: Deshidrofluoracion de 1,1,1,2,3,3-hexafluoropropano (HFC-236ea) sobre catalizador de Cr203
fluorado.

Se hace pasar HFC-236ea por 20 cc de Cr203 fluorado a una velocidad de 12 g/h en un intervalo de temperatura de
desde 250 a 350°C a 1 atm. Se generan dos isomeros de 1,1,1,2,3-pentafluoropropeno, especificamente, 1225yeZ y
1225yeE, durante la reaccién. Como se muestra en la Tabla Ej 3 a continuacién, a medida que aumenta la
temperatura de reaccién de 250 a 350°C, la conversién de HFC-236ea aumenta de 65,2% a 96,0%, al tiempo que la
selectividad para 1225yeZ disminuye ligeramente de 97,0% a 94,6%. A 250°C, 1225 isbmeros parecen ser los
unicos productos. Estos resultados indican que el catalizador de Cr2Os fluorado es muy activo y selectivo para
convertir HFC-236ea en 1225yeZ.

Tabla Ej 3. Efecto de la temperatura de reaccién sobre la realizacion de Cr203 fluorado durante la
deshidrofluoracién de HFC-236ea

Temp (°C) conversion selectividad selectividad Selectividad
236ea 1225yeZ 1225yeE desconocida (%)
(%) (%) (%)
350 96,0 94,6 4,0 1,4
300 90,2 96,3 3,5 0,2
275 81,5 96,9 3,0 0,1
250 65,2 97,0 3,0 0,0

Ejemplo 4: Deshidrofluoracion de HFC-236ea por catalizadores de fluoruro de metal

Los catalizadores para uso en este ejemplo incluyen AlFs, FeFs y MgFz al 10% - AlF3 al 90%. Se hace pasar HFC-
236ea por 20 cc de cada catalizador a una velocidad de 12 g/h a 350°C a 1 atm. Como se muestra en la Tabla Ej 4 a
continuacion, tanto AlFs como MgF2 al 10% - AlFs al 90% proporcionan alta actividad (conversion > 95% de HFC-
236ea) para deshidrofluoracién de HFC-236ea, mientras que FeFs presenta actividad mucho menor (conversion <
60% de HFC-236ea). La selectividad para 1225yeZ sobre los catalizadores de AlFs y MgF2 al 10% - AlFs al 90% es
aproximadamente 92% a 350°C.

Tabla Ej 4. Deshidrofluoracion de HFC-236ea sobre catalizadores de fluoruro de metal

Catalizador Conversién selectividad selectividad Selectividad
236ea 1225yeZ (%) 1225yeE (%) desconocida (%)
(%)
AlFs 96,8 92,8 3,9 3,3
FeFs 55,4 96,4 3,0 0,6
MgF2al 10% - AlFs 98,3 92,0 4,0 4,0
al 90%

Ejemplo 5 — Deshidrofluoracion de HFC-236ea sobre catalizadores de metal soportados sobre carbono
activado

Los catalizadores para uso en este ejemplo incluyen tres catalizadores de metal soportados sobre carbono activado,
especificamente, Fe/CA al 0,5% en peso, Ni/CA al 0,5% en peso y Co/CA al 0,5% en peso. Se pasa HFC-236ea
sobre 20 cc de cada catalizador a una velocidad de 12 g/h a 350°C a 1 atm. Como se muestra en la Tabla Ej 5, entre
los catalizadores de metal no precioso soportados sobre carbono activado, el hierro presenta la actividad mas alta. A
una temperatura de reaccion de 350°C y 1 atm, el catalizador de Fe/CA al 0,5% en peso proporciona una
selectividad de 1225yeZ de aproximadamente 90% y una conversién de HFC-236ea de aproximadamente 80%.

Tabla Ej 5: Deshidrofluoracién de HFC-236ea sobre catalizadores de metal soportados sobre carbono activado a
350°C

Catalizador Conversién selectividad selectividad Selectividad
236ea 1225yeZ (%) 1225yeE (%) desconocida (%)
(%)
Fe/CA 80,0 88,5 2,7 8,8
al 0,5% en peso
Ni/CA al 0,5% en 24,8 61,3 1,9 36,8
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peso

Co/CA 10,9 26,5 0,8 72,7

al 0,5% en peso

Ejemplo 6: Deshidrofluoracion de CFsCHFCH2F (HFC-245eb) sobre catalizadores de alumina fluorada y 6xido
de cromo

Los catalizadores para uso en este ejemplo incluyen dos catalizadores de 6xido de metal fluorados, especificamente,
Al203 y Cr203 fluorados. Se hace pasar HFC-245eb sobre 20 cc de cada catalizador a una velocidad de 12 g/h a 300
°C a 1 atm. Se genera 2,3,3,3-tetrafluoropropeno (HFC-1234yf) como producto de reaccion. Como se muestra en la
Tabla Ej 6, ambos catalizadores de 6xido de metal fluorados proporcionan una conversion de HFC-245eb por
encima de 95% vy selectividad de 1234yf por encima de 96%. Estos resultados indican que los catalizadores de AlOs
y Cr20s fluorados son muy activos y selectivos para convertir 245eb en 1234yf.

Tabla Ej 6. Deshidrofluoracion de HFC-245eb sobre catalizadores de 6xido de metal fluorados

Catalizador conversién selectividad Selectividad
245eb 1234yf (%) desconocida (%)
(%)
Al2O3 95,2 96,9 3,1
fluorado
Cr203 97,5 96,5 3,5
fluorado

Ejemplo 7: Deshidrofluoracion de HFC-245eb sobre catalizadores de fluoruro de metal

Los catalizadores para uso en este ejemplo incluyen tres catalizadores de fluoruro de metal, especificamente, MgF2,
AlF3 y CeFs. Se hace pasar HFC-245eb sobre 20 cc de cada catalizador a una velocidad de 12 g/h a 350°C a 1 atm.
Como se muestra en la Tabla Ej 7, entre los fluoruros de metal investigados, AlF3 presenta la actividad mas alta con
alta selectividad. Este catalizador proporciona una conversion de HFC-245eb de aproximadamente 97% y a una
selectividad de 1234yf de aproximadamente 97%.

Tabla Ej 7. Deshidrofluoracion de HFC-245eb sobre catalizadores de fluoruro de metal

Catalizador conversioén selectividad Selectividad
24°5eb 1234yf (%) desconocida (%)
MgF2 A(fS/OZS 99,2 0,8
AlFs3 96,8 96,7 3,3
CeF4 73,4 98,4 1,6

Ejemplo 8: Deshidrofluoracion de HFC-245eb sobre carbono activado y catalizadores de Pd soportado sobre
carbono activado

Los catalizadores para uso en este ejemplo incluyen carbono activado y catalizadores de Pd soportado sobre
carbono activado. Se hace pasar HFC-245eb por 20 cc de cada catalizador a una velocidad de 12 g/h a 1 atm. Como
se muestra en la Tabla Ej 8, el carbono activado muestra muy poca actividad para convertir 245eb en 1234yf incluso
a 525°C, mientras que el catalizador de Pd soportado sobre carbono activado al 0,5% en peso proporciona una
conversion de 245eb de aproximadamente 92% y una selectividad de 1234yf de aproximadamente 98% a 450°C.
Estos resultados indican que los catalizadores de metal de valencia cero pueden ser activos para la
deshidrofluoracién de 245eb en 1234yf.

Tabla Ej 8. Deshidrofluoracion de HFC-245eb sobre catalizadores de carbono activado (CA) y Pd soportado sobre
CA

Catalizador Temperatura Conversién selectividad Selectividad
(°C) 245eb 1234yf (%) desconocida (%)
(%)
CA 525 54 97,4 2,6
Pd/CA 450 92,6 98,6 1,4
al 0,5% en peso
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Ejemplo 9: Extraccion en acido sulfarico de HF generado a partir de reaccion de deshidrofluoracion

La corriente de producto del Ejemplo 3 (a 350°C), que contiene 4,0% en peso de HFC-236ea, 78,9% en peso de
1225yeZ, 3,3% en peso de 1225yeE, 12,6% en peso de HF y 1,2% de desconocido es alimentada a la cola de una
columna empaquetada a una velocidad de alimentacién de aproximadamente 1,3 kg (2,9 Ib) por hora durante
aproximadamente 4 horas.

Una corriente de aproximadamente 80% en peso de acido sulfdrico (H2SO4/H0 80/20) se alimenta de manera
continua a la parte superior de la misma columna empaquetada a una velocidad de alimentacion de
aproximadamente 2,5 kg (5,6 Ib) por hora durante la misma base de tiempo. Una corriente gaseosa que sale de la
parte superior de la columna incluye una mayoria de los compuestos organicos con menos de 0,5% en peso de HF.
La concentracién de HF en el acido sulfarico en los fondos de la columna es aproximadamente 5,8% en peso.

Las colas de la columna que contienen acido sulfirico y HF se vuelven a reciclar a la torre de extraccion hasta que la
concentracién de HF es mayor que 10% en peso de HF. Con posterioridad, se carga la mezcla de acido sulfurico y
HF en un recipiente de Teflon® de 7,6 | (2 galones). Se calienta la mezcla a aproximadamente 140°C para vaporizar
y vaporizar de manera instantanea HF, que se recoge. El producto HF recogido contiene 6.000 ppm de agua y 217
ppm de azufre. El acido sulfurico contiene aproximadamente 500 ppm de carbono organico total.

El HF recogido de la destilacion instantdnea se destila en una columna de destilacion y se recupera HF anhidro. El
HF anhidro recuperado contiene aproximadamente 37 ppm de impurezas de azufre.

Ejemplo 10: Conversion de 1-bromo, 2,3,3,3-tetrafluoropropeno en 2,3,3,3-tetrafluoropropeno

Se introduce 1-bromo, 2,3,3,3-tetrafluoropropeno en el reactor multi-etapa del Ejemplo 1 y se reduce de manera
continua. Se toman muestras en diversos puntos a lo largo de la serie de reactores para seguir el porcentaje de
conversion y la selectividad. Después de la segunda etapa de reaccion, la conversién es de aproximadamente 40%;
después de la cuarta etapa de reaccion, la conversion es 99,5% con selectividad para CF3CHFCH2Br de 99%.

El alcano producto producido en el reactor multietapa se introduce en un reactor catalitico donde se deshidroclora a
2,3,3,3-tetrafluoropropeno a un alto nivel de conversién y selectividad.
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REIVINDICACIONES
1. Un procedimiento para la produccion de un producto olefinico fluorado que comprende las etapas de:

(a) poner en contacto una corriente de alimentacion que comprende un fluoropropeno que tiene de tres a seis
sustituyentes fllor y agentes reaccionantes de hidrégeno con una primera cantidad de un catalizador para convertir
dichos agentes reaccionantes en un hidrofluoroalcano a una primera velocidad de conversion y para producir una
primera corriente de salida que comprende dicho hidrofluoroalcano, fluoropropeno no reaccionado e hidrégeno;

(b) poner en contacto dicha primera corriente de salida con una segunda cantidad de un catalizador para convertir
dicho fluoropropeno no reaccionado en un hidrofluoroalcano a una segunda velocidad de conversion, en la que dicha
segunda cantidad de catalizador es mayor que dicha primera cantidad de catalizador y en la que dicha segunda
velocidad de conversion es mayor que dicha primera velocidad de conversion;

(c) deshidrohalogenar al menos una porcion de dicho hidrofluoroalcano de dicha etapa (b) de contacto para producir
una corriente de producto que comprende una olefina fluorada y HF producto y

(d) opcionalmente, separar dicho HF de dicha corriente de producto.

2. El procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que la etapa (d) comprende ademas poner en contacto al menos
una porcion de dicha corriente de producto con acido sulfarico para extraer HF de dicha corriente de producto.

3. El procedimiento segun la reivindicaciéon 2, en el que dicha puesta en contacto en la etapa (d) produce una
corriente de &cido sulfarico de efluente que contiene al menos una porcién del HF de la corriente de producto y en el
que dicho procedimiento comprende ademas el paso de reciclar al menos una porcidén de dicha corriente de &cido
sulfurico de efluente por una torre de extraccién.

4. El procedimiento segun la reivindicacién 1, en el que dicho hidrofluoroalcano comprende al menos uno de
pentafluoropropano (HFC-245) o (HFC-236).

5. El procedimiento segun la reivindicacién 1, en el que dicho producto comprende CFH=CFCFas.

6. El procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que dichas etapas (a) y (b) de conversion comprenden cada una
el uso de paladio soportado sobre carbono.

7. El procedimiento segln la reivindicacién 1, en el que dicha etapa de deshidrohalogenacion comprende una

deshidrofluoracién catalizada y dicho catalizador se selecciona del grupo que consiste en uno o mas éxidos de metal
fluorados, fluoruros de metal, metales de transicion soportados sobre carbono y combinaciones de éstos.
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