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DESCRIPCION
Procedimiento de produccion de acido metanosulfonico anhidro a partir de metano y SO3

La presente invencion se refiere a un proceso para la fabricaciéon de acido metanosulfénico anhidro ("methanesulfonic
acid", MSA) y al acido metanosulfénico fabricado mediante dicho proceso y sus usos.

El acido metanosulfonico (HsCSOsH, MSA), al igual que otros acidos alcanosulfénicos, es un acido organico fuerte
que se utiliza para muchos procesos diferentes, por ejemplo, para procesos de galvanoplastia, en procesos quimicos
0 en aplicaciones de limpieza o, por ejemplo, en la industria de semiconductores o como eliminador de 6xido e
incrustaciones.

Una alta pureza del acido metanosulfénico es crucial para muchas aplicaciones. Al mismo tiempo, la demanda de
energia, el impacto ambiental y el coste de inversiéon deben ser lo mas bajos posible para que el proceso sea
competitivo.

Un enfoque reciente y muy prometedor describe la produccion de MSA mediante la reaccién de metano y SO3 (por
ejemplo, documento WO 2004/041399, documento WO 2015/071455). Los datos publicados muestran que en el
transcurso de la sintesis se forman una serie de productos secundarios que aumentan el trabajo para purificar el MSA
anhidro y, en consecuencia, hacen que dicho proceso resulte ineficaz y caro.

El documento WO 2004/041399 describe un procedimiento para convertir el metano en un derivado oxigenado, por
ejemplo, en MSA. La sintesis de MSA se consigue en altos rendimientos. En cuanto a la selectividad de la reaccion,
se afirma que "el proceso soélo genera cantidades muy pequefias de subproductos" y "en la mayoria de los casos, el
MSA fue el Unico producto que se encontrod en la fase liquida".

En la seccion de ejemplos se indica que las muestras se analizaron por RMN de 1H (producto liquido) y por
cromatografia de gases. Antes del analisis, el producto de reaccion liquido se diluyd con agua. No se facilitan los
resultados de los analisis de RMN ni de GC mas alla de la informacion de que no se detectd didxido de carbono en la
fase gaseosa. El documento WO 2004/041399 no da ninguna indicacion sobre cémo purificar el MSA. EI mismo autor
también destaca la ausencia de cantidades significativas de subproductos tras la sintesis también cuando se utiliza
dimetilsulfonilperdxido (DMSP) como iniciador de radicales en el documento WO 2007/136425. El unico subproducto
potencial mencionado es el acido sulfurico, pero su cantidad no se cuantifica en ninguna parte. Una vez mas, no se
da ninguna indicacion acerca de la purificacion del MSA.

El documento WO 2015/071455 describe un compuesto alquilsulfonilperéxido que se utiliza como iniciador de
radicales en la produccion de MSA a partir de metano y SO3, y un procedimiento para producir un acido alcanosulfénico
a partir de un alcano y SO3, en especial MSA a partir de metano y SO3, utilizando este iniciador. Se menciona que la
purificacién del producto bruto puede procesarse, por ejemplo, mediante extraccion, cristalizacion, destilacion o
cromatografia. Un procedimiento preferido para purificar el MSA bruto es la destilacion. Sin embargo, no se da ninguna
informacion sobre como se lleva la mezcla de reacciéon a la destilacion, como puede ser esa configuracién de
destilacion y qué condiciones de ejecucion podrian aplicarse.

El documento WO 2018/146153 del mismo solicitante describe la misma reaccion, pero de nuevo no se proporciona
informacion sobre si se formé algun subproducto y, en caso afirmativo, en qué concentracién. Se propone la
purificacion del MSA bruto por destilacion, pero no se da ninguna informacion sobre como se transporta la mezcla de
reaccion a la destilacion, como puede ser esa configuracion de destilacion y qué condiciones de ejecucion podrian
aplicarse.

En su articulo "Environmental assessment of alternative MSA production using direct activation of methane" (Journal
of Cleaner Production, 202 (2018), pags. 1179-1191), S. Kappenthuler et al. indican que, tras la liberacion de la presion
de sintesis, el exceso de SO3 se trata con agua para crear acido sulfurico antes de la destilacion. La destilacion
produce MSA (un 99,5 % puro) y una mezcla de acido sulfurico y MSA con una proporcion de 80/20. Sin embargo, la
publicacion no ofrece mas informacién sobre los productos secundarios, la configuracion de la purificacion y las
condiciones de ejecucion.

El documento WO 2018/208701 reivindica un proceso para recuperar acido metanosulfénico anhidro, en forma
purificada, a partir de una corriente de alimentacion compuesta por hidrocarburo, acido metanosulfénico y SO3. La
etapa crucial de este proceso es, en primer lugar, liberar la presion de la sintesis y, a continuacion, poner en contacto
la corriente de alimentacién que va a introducirse en la destilacién con un aditivo reactivo capaz de reaccionar con el
SO3 para eliminar el SO3 de la corriente de alimentacion antes de la destilacién y convertirlo en un producto de
reaccion que tiene un punto de ebullicion superior al punto de ebullicién del triéxido de azufre. Si el agua es el aditivo
reactivo, se formara acido sulfurico. No hay ninguna indicacion o pista en dicha publicaciéon para invertir el orden de
las etapas de reaccion o de purificacion.

Aunque la adicion de un aditivo reactivo simplifica la destilacion, se requiere un trabajo significativo para separar el
metano, que se produce en forma gaseosa desde la mezcla de sintesis tras la liberacion de la presion, a partir de los
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compuestos acidos, concretamente el SO3, por ejemplo, en una torre de lavado utilizando una solucion de sosa
caustica para el lavado.

Los subproductos potenciales de la reaccion de metano y SO3 al utilizar acido de Marshall como iniciador se describen
en el documento US 2006/0100458. Los autores logran unas selectividades al MSA en el liquido de mas del 99 % con
menos del 1% de los siguientes componentes combinados: CH30S(O2)OH (metilbisulfato), (CH30)2S02
(dimetilsulfato), CH3S(0O2)OCH3 (metilmetanosulfonato) y CH2(S(02)OH)2 (acido metanodisulfénico).

Para la etapa de purificacion por destilacion de MSA, que se forma por la reaccién de metano y SO3 al utilizar una
mezcla que contiene acido de Marshall como iniciador, el documento WO 2018/219726 describe la formacién de los
siguientes subproductos en el proceso de destilacion: CH2(S(O2)OH)2 (acido metanodisulfénico), CH30S(02)OH
(metilbisulfato) y CH3S(0O2)OCH3 (metilmetanosulfonato). Ademas, la corriente de alimentacion hacia la destilacion
en los ejemplos comprende CH3S(02)O(02)SCH3 (anhidrido del acido metanosulfonico), que podria formarse por
reaccion del MSA 'y SO3 en la etapa de sintesis, dando lugar a anhidrido de MSA y acido sulfurico.

El SO3 en presencia de MSA favorece la formacion de productos secundarios a temperaturas mas elevadas, por
ejemplo, metilbisulfito, MSAA, etc.

En consecuencia, existe una fuerte necesidad de un proceso mejorado para proporcionar MSA anhidro a partir de
composiciones que comprenden SO3 de una manera eficaz y con alta pureza.

Sorprendentemente, los inventores han descubierto ahora un proceso que supera las deficiencias de la técnica anterior
y resuelve al menos algunos de los problemas mencionados.

Asi pues, la invencion se refiere, entre otras cuestiones, a un proceso para proporcionar MSA anhidro a partir de
composiciones que comprenden SO3 de una manera eficaz y con alta pureza.

Por lo tanto, un objeto de la presente invencion es un proceso para proporcionar acido metanosulfonico anhidro (MSA),
preferentemente con alta pureza, a partir de composiciones que comprenden SO3, que incluye una configuracion de
reaccion que comprende las siguientes etapas:

A. generar una primera corriente de MSA ("corriente A") que, aparte del MSA, sigue comprendiendo SO3 y
metano a presion;

B. anadir a esta corriente de MSA bajo presion, por ejemplo, mediante mezclado, un agente reactivo capaz
de reaccionar con SO3, en el que el agente reactivo comprende agua, en condiciones eficaces para provocar
la reaccion del SO3 con este agente reactivo para producir un producto de reaccidon pesado que tiene un
punto de ebullicion superior al punto de ebullicion del MSA, generando asi una corriente B;

C. separar esta corriente para obtener una corriente ligera que comprende hidrocarburos y una corriente
pesada que comprende MSA y un producto de reaccion pesado que tiene un punto de ebullicion superior al
punto de ebullicion del MSA,;

y D. separar la corriente pesada por destilacion para producir una corriente de destilado que consiste
fundamentalmente en MSA y una corriente de residuos que comprende el producto pesado.

En el contexto de la presente invencién, en lugar del acido metanosulfénico (MSA), pueden utilizarse otros acidos
alcanosulfénicos, tales como, por ejemplo, el acido etanosulfonico, solo 0 en combinacién con acido metanosulfénico.

En aras de la claridad, debe mencionarse ademas que, en el proceso de la invencion, las etapas A a D se realizan en
la secuencia indicada por las letras, es decir, primero se lleva a cabo la etapa A, luego la etapa B, luego la etapa C,
seguida de la etapa D.

Asi, un aspecto de la invencién proporciona un proceso que incluye una configuraciéon de reaccion y:

A. generar una primera corriente de MSA ("corriente A") que, aparte del MSA, sigue comprendiendo SO3 y
metano a presion;

B. anadir a esta corriente de MSA bajo presion, por ejemplo, mediante mezclado, un agente reactivo capaz
de reaccionar con SO3, en el que el agente reactivo comprende agua, en condiciones eficaces para provocar
la reaccion del SO3 con este agente reactivo para producir un producto de reacciéon pesado que tiene un
punto de ebullicion superior al punto de ebullicion del MSA, generando asi una corriente B;

C. separar esta corriente para obtener una corriente ligera que comprende hidrocarburos y una corriente
pesada que comprende MSA y un producto de reaccion pesado que tiene un punto de ebullicion superior al
punto de ebullicion del MSA,;

y D. separar la corriente pesada por destilacion para producir una corriente de destilado que consiste
fundamentalmente en MSA y una corriente de residuos que comprende el producto pesado.
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Este proceso tiene la ventaja de que la corriente ligera que comprende hidrocarburos generada en la etapa C esta
basicamente exenta de SO3 y, por lo tanto, permite el uso directo de los hidrocarburos para diversos fines, por ejemplo,
para generar energia mediante incineracion, o para reciclar los hidrocarburos al proceso con tareas de purificacion
significativamente reducidos, o incluso haciendo que sea completamente obsoleta la purificacion de la corriente que
comprende hidrocarburos para su uso posterior. Al mismo tiempo, esta forma de llevar a cabo el proceso para la
fabricacion de MSA anhidro reduce el riesgo de reacciones secundarias del SO3 en la etapa D de la destilacion,
simplifica la complejidad de la destilacién y reduce, si no elimina totalmente, la cantidad de SO3 que atraviesa la
destilacion sin separarse del producto final de MSA anhidro.

Asi, el proceso de la invencion proporciona una manera muy eficaz de producir MSA con alta pureza y, al mismo
tiempo, permite reducir significativamente el trabajo (o bien lo obvia) de llevar a cabo etapas adicionales de purificacion
para las corrientes generadas en el transcurso del proceso.

Otros aspectos de la invencién comprenden lo siguiente:
La corriente A puede generarse en un proceso consistente en al menos:
i. una etapa para producir un iniciador para la reaccién de SO3 y metano,

ii. una etapa para hacer reaccionar SO3 y metano en presencia del iniciador generado en la etapa anterior i.,
opcionalmente en un disolvente que contenga MSA y/o acido sulfurico y/o una corriente de reciclado
procedente del fondo de la columna o conjunto de columnas de destilacién de la etapa D.

Por tanto, la corriente A contiene MSA, metano sin reaccionar y SO3 sin reaccionar. Ademas, puede contener uno o
mas compuestos seleccionados de la lista de acido sulfurico, anhidrido del acido metanosulfonico (MSAA),
metilmetanosulfonato (MMS), metilbisulfito, iniciador sin reaccionar o modificado (es decir, perdxidos), acido
polisulfurico, etc. La corriente A se genera normalmente en un reactor o en una cascada de reactores que funcionan a
una temperatura comprendida entre 0 °C y 130 °C y a una presién comprendida entre 20 y 150 bares.

En una realizacion preferida, las temperaturas para generar la corriente A en un reactor o en una cascada de reactores
estan comprendidas entre 20 °C y 90 °C, y mas preferentemente entre 30 °C y 70 °C, o cualquier temperatura
intermedia.

En una realizacién preferida, las presiones para generar la corriente A en un reactor o en una cascada de reactores
estan comprendidas entre 40 y 120 bares, mas preferentemente entre 50 y 100 bares.

El iniciador puede sintetizarse por reaccion de acido sulfurico u dleum o MSA o mezclas de los mismos con una
solucidon acuosa de peréxido de hidrégeno. Opcionalmente, esta mezcla puede contener MSAA como captador de
agua y/o una corriente de reciclado procedente de la destilacion en la etapa D. Opcionalmente, podria utilizarse una
solucion de peréxido de hidrégeno como iniciador directamente e introducirse en la etapa ii 0 en una de las corrientes
de alimentacion de la etapa i, por ejemplo, en el SO3 o en la corriente de reciclado procedente de la destilacion (etapa
D). El iniciador se sintetiza generalmente a temperaturas entre -5 °C y 50 °C, preferentemente entre 0 °C y 30 °C, en
especial preferentemente entre 3 °C y 20 °C. La presion en la sintesis del iniciador suele estar entre 0,8 y 100 bares,
preferentemente entre 0,9 y 50 bares 0 0,9 y 20 bares. La presién también puede estar en el intervalo de la presién
normal (aproximadamente 1 bar).

El metano puede estar en forma pura si esta disponible. Las fuentes primarias de metano pueden ser el gas natural,
el GNL, el biogas, el vapor de craqueo, etc. Sin embargo, estas fuentes suelen tener una pureza de metano que no es
adecuada para el proceso de la invencion. En tal caso, es necesario purificar el metano, por ejemplo, mediante una
unidad de absorcion de oscilacion de presién u otras técnicas descritas en la bibliografia. Las impurezas habituales
del metano, dependiendo de su fuente, comprenden hidrocarburos superiores saturados o insaturados, tanto lineales
como ramificados, por ejemplo, etano, propano, i-butano, etileno, etc.

Otras impurezas potenciales comprenden CO, CO2, hidrégeno, nitrégeno, gases nobles, por ejemplo, argoén,
hidrogenosulfuro, etc.

El SO3 puede introducirse en el proceso tomado del 6leum como portador de SO3 o puede tomarse en su forma pura,
por ejemplo, condensado de la corriente de una unidad clasica de generacién de SO3 o acido sulfurico. Si se utiliza
6leum como fuente de SO3, resulta ventajoso destilar el SO3 puro del 6leum, lo cual deja un 6leum parcialmente
depurado con una concentracion de SO3 mas baja. Si se afiade el propio 6leum a la reaccion, aumenta el contenido
de acido sulfurico en el proceso y este acido sulfurico adicional se afiade al volumen de purga que debe tratarse al
salir del proceso, por ejemplo, mediante neutralizacién. Cuando se utiliza el 6leum, el éleum depurado se devuelve
normalmente a una unidad de generacion de acido sulfurico u 6leum y el contenido de SO3 del 6leum vuelve a
aumentar. En este sentido, el 6leum experimenta un ciclo de depuracion y enriquecimiento de SO3. Dependiendo de
su origen, el SO3 puede contener impurezas, tales como SO2, oxigeno, nitrdgeno, CO2 y otras. El contenido de estas
impurezas debe ser inferior al 5 %, preferentemente inferior al 3 %, inferior al 2 %, inferior al 1 % o al 0,5 % o al 0,1 %.
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ElI SO3 puede no estar presente como tal. Si el SO3 y el acido sulfurico estan presentes en una solucion, reaccionan
inmediatamente entre si formando acido disulfurico. Asi, en condiciones que permitan la formacion de acido
alcanosulfénico, por ejemplo, acido metanosulfénico, a partir de un alcano (hidrocarburo), por ejemplo, metano, y SO3,
el SO3 libre apenas estara presente en la mezcla de reaccion, pero siempre estara presente en forma de acido
disulfurico o un acido alquildisulfurico correspondiente, por ejemplo, CH3-SO,-O-SO3H. Si a continuacion se menciona
el acido disulfurico, esto significa siempre también el correspondiente acido alquildisulfurico. Sin embargo, en
presencia de agua, el acido disulfurico reacciona con el agua para formar &cido sulfarico (por ejemplo, en la etapa B).

En una realizacion, el procedimiento de produccion del acido alcanosulfénico (en especial acido metanosulfénico), que
es la base para proporcionar una mezcla de reaccion en la etapa A, es un procedimiento como el divulgado en el
documento WO 2018/096138 A1. Asi, en una primera etapa, el acido alcanosulfénico (por ejemplo, acido
metanosulfonico) y el perdxido de hidrogeno se hacen reaccionar entre si para formar un compuesto segun la siguiente
férmula (1):

ALQ-S0O,-0-0-X 0)

en la que ALQ es un grupo alquilo ramificado o no ramificado, en especial un grupo metilo, etilo, propilo, butilo,
isopropilo, isobutilo, o un grupo alquilo superior, en el que el grupo alquilo puede estar opcionalmente halogenado, y
X = hidrégeno, zinc, aluminio, un metal alcalino o alcalinotérreo. Este compuesto segun la formula (1) se suministra
entonces en un reactor junto con triéxido de azufre y el alcano. Debido a la adicién del alcano (en especial, metano),
se establece una presién dentro de un intervalo de 1 a 200 bares, preferentemente entre 40 y 120 bares. La mezcla
de reaccion se encuentra dentro de un reactor de alta presion y la temperatura se controla para que esté dentro de un
intervalo de 0 °C a 100 °C, preferentemente entre 0 °C y 30 °C.

Etapa B

En un aspecto, el agente reactivo afiadido en la etapa B no sélo reacciona con el SO3, sino que también convierte
compuestos hidrolizables en esta corriente para reducir aun mas la complejidad de la corriente B para su
procesamiento, tal como se describe en las etapas C y D.

El agente reactivo comprende agua.

En una realizacion, el aditivo reactivo es agua y el producto de reaccion pesado que tiene un punto de ebullicion
superior al punto de ebullicion del MSA es acido sulfurico. Entre los compuestos hidrolizables que reaccionan con agua
se encuentran, por ejemplo, el MSAA (que se convierte en dos moles de MSA al reaccionar con agua), el MMS (que
se convierte en un mol de MSAy un mol de metanol), el acido polisulfurico, tal como, por ejemplo, el acido disulfarico
(que se convierte en acido sulfurico), etc.

En una realizacion, el aditivo reactivo se afade en una cantidad subestequiométrica, estequiométrica o
sobreestequiométrica con respecto a la cantidad molar de SO3 en la corriente A. Se prefiere anadir el reactivo en
cantidades equimolares o con exceso molar con respecto al SO3. El exceso molar puede ser del +2 % sobre una base
molar con relaciéon al SO3 en la corriente A, o del +5 %, del +10 %, del +20 %, del +50 %, del +100 % o superior al
100 % sobre una base molar con relacién al SO3 en la corriente A. Lo mas preferido es la adicion estequiométrica de
agua con relacién a la cantidad molar de SO3 en la corriente A o un pequefo exceso.

En una realizacion, el aditivo reactivo se afade en una cantidad subestequiométrica, estequiométrica o
sobreestequiométrica con respecto a la cantidad molar total de SO3 y los compuestos hidrolizables en la corriente A.
Se prefiere anadir el reactivo en cantidades estequiométricas o con exceso molar con respecto a la cantidad molar
total de SO3 y los compuestos hidrolizables en la corriente A. El exceso molar puede ser del +2 % sobre una base
molar con relacion al total de SO3 y los compuestos hidrolizables en la corriente A, o +del +5 %, del +10 %, del +20 %,
del +50 %, del +100 % o superior al 100 % sobre una base molar con relacion al total de SO3 y los compuestos
hidrolizables en la corriente A. Lo mas preferido es la adicion estequiométrica de agua con relacién a la cantidad molar
total de SO3 y los compuestos hidrolizables en la corriente A 0 un pequefio exceso.

En una realizacion, si se utiliza agua como agente reactivo, el agua debe tener una pureza suficiente para el proceso,
de modo que no se introduzcan nuevas impurezas en el proceso que serian intolerables para el funcionamiento del
proceso o la calidad del producto. El agua con una pureza suficiente puede ser, por ejemplo, agua desmineralizada,
agua potable, condensado de vapor, etc.

En una realizacién, el agente reactivo es al menos un compuesto seleccionado del grupo de alcoholes, éteres,
alquilbencenos y alfa-olefinas.

En una realizacion, la adicion del agente reactivo en la etapa B se lleva a cabo mezclando el agente reactivo en la
corriente del proceso utilizando una configuracion adecuada, tal como una mezcla estatica, una conexion simple de
dos tuberias, un recipiente especializado (con o sin agitador), un tambor mezclador, una boquilla, una boquilla de
chorro, un intercambiador de calor o cualquier otro medio adecuado para un mezclado completo. El mezclado puede
ser un proceso rapido o lento.
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En una realizacion, la etapa B puede llevarse a cabo a la misma temperatura a la que la corriente sale de la etapa A,
0 a una temperatura mas alta o mas baja. Se prevé que la adicion del agente reactivo al vapor A cambie la temperatura.
Esto es aceptable para el proceso, tanto para la propia etapa B como para las siguientes etapas C y D. Opcionalmente,
este cambio de temperatura puede compensarse eliminando o afiadiendo energia, por ejemplo, seleccionando una
temperatura adecuada del agente reactivo antes de la adicién, o introduciendo un intercambiador de calor, o una
combinacion de ambos. Por ejemplo, cuando se utiliza agua como agente reactivo, se acepta que la temperatura
aumente durante la etapa B debido al calor de reaccion del agua y el SO3. Un aumento de la temperatura es incluso
util, ya que facilita la separacion en las etapas C y D.

En una realizacion, la adicion del agente reactivo puede hacerse en una cantidad fija, por ejemplo, derivada de un
equilibrio de masa global. Por ejemplo, la cantidad de aditivo que se afiade en la etapa B de la presente solicitud puede
calcularse en funcion de la cantidad de acido disulfurico presente en la mezcla de reaccion, o en funcion de la cantidad
de SO3 utilizada como materia prima corregida por la cantidad de SO3 convertido en el transcurso de la reaccion,
obteniéndose asi la cantidad de SO3 libre.

Como alternativa, la adicion del agente reactivo puede controlarse mediante una analitica del proceso fuera de linea
o en linea. La analitica fuera de linea basada, por ejemplo, en un muestreo diario 0 semanal, permite ajustar la cantidad
de agente reactivo afiadido en la etapa B diaria 0 semanalmente, lo que puede ser aceptable si el proceso funciona
de forma muy estable y con pocos o ningun cambio de carga. La analitica en linea basada, por ejemplo, en técnicas
espectroscopicas, en mediciones de conductividad, en la titulacion, en técnicas cromatograficas u otras técnicas,
permite ajustar la cantidad de agente reactivo afiadido en la etapa B en intervalos mucho mas cortos en funcion de la
escala de tiempo de la técnica analitica respectiva. Normalmente, esto es beneficioso para el control del proceso, es
decir, para minimizar la sobredosificacion o evitar la infradosificacion del agente reactivo. Por lo tanto, es preferible
aplicar un procedimiento adecuado de analisis en linea en la etapa B.

Etapa C

La separacion de la corriente B para proporcionar una corriente ligera que comprende hidrocarburos y una corriente
pesada que comprende MSA y acido sulfurico puede realizarse reduciendo la presion a la presién normal, a una
presion por encima de la presion normal o por debajo de la presion normal. Se prefiere reducir la presion al intervalo
de presién normal, es decir, a una presion en el intervalo de 0,5 a 5 bares, mas preferiblemente de 0,8 bares a 3 bares
o de 0,9 bares a 1,5 bares.

En una realizacion, se pueden separan los hidrocarburos de la mezcla, por ejemplo, simplemente reduciendo la presion
en un reactor para que el hidrocarburo pueda salir. Por ejemplo, cuando se ejecuta el proceso en modo discontinuo,
las etapas B y C podrian llevarse a cabo en un reactor, por ejemplo, el mismo reactor que se utiliza para la etapa A.

En una realizacion, también seria posible eliminar Unicamente la fase liquida de un reactor, de modo que la fase
gaseosa que comprende los hidrocarburos permanezca en el reactor. Por ejemplo, cuando se ejecuta el proceso en
modo continuo, sélo la fase liquida que aun contiene pequefas cantidades de hidrocarburos podria ser retirada del
reactor o conjunto de reactores en la etapa A (la mayor parte del hidrocarburo permanece en el reactor como fase
gaseosa), someterse al tratamiento descrito en la etapa B y, a continuacion, llevar a cabo la etapa C.

En una realizacion, la reduccién de la presion puede hacerse en una etapa o en multiples etapas, a la temperatura
que tiene la corriente originariamente después de salir de la etapa B, o a una temperatura mas alta o mas baja. La
reduccion de la presion por expansion de los hidrocarburos y otros posibles compuestos ligeros de bajo punto de
ebullicion en la corriente C puede enfriar la corriente C en el proceso de expansion. Este efecto de enfriamiento durante
la expansion puede compensarse, por ejemplo, calentando con un intercambiador de calor, si se considera necesario.

En una realizacion, la etapa C puede llevarse a cabo en un separador de gas-liquido o en un conjunto de separadores
de gas-liquido, en un recipiente o en un conjunto de recipientes, en una columna o en un conjunto de columnas, en
una sola vaporizacion o en multiples etapas de vaporizacioén, y cada etapa reduce la presién en comparacion con la
etapa anterior. Si se utiliza una serie de equipos, éstos se hacen funcionar de manera que la presion de la etapa n+1
sea siempre inferior a la presion de la etapa n. Si se utiliza una serie de equipos, cada uno de ellos puede funcionar a
la misma temperatura o a temperaturas diferentes.

En una realizacion, se introduce una etapa adicional C* en la que la corriente C, después de la descompresion, es
decir, después de que se hayan eliminado los compuestos ligeros de bajo punto de ebullicion que contienen metano,
se calienta antes de entrar en la etapa de destilacion D. El calentamiento se realiza a una temperatura que se
encuentra en el intervalo entre la temperatura de salida en la etapa C y la temperatura de funcionamiento de la primera
columna o conjunto de columnas de la etapa D.

La corriente ligera suele comprender metano y otros hidrocarburos introducidos a través del metano de la materia
prima o generados en el transcurso del proceso.

La corriente pesada comprende, ademas del MSA y el acido sulfurico mencionados anteriormente, otros compuestos
de alto punto de ebullicién, tales como, por ejemplo, acido metanodicarbénico o acido polisulfurico.
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Si no se afade agua en la etapa B para capturar el SO3 y opcionalmente hidrolizar los compuestos hidrolizables, los
compuestos ligeros de bajo punto de ebullicidon, especialmente metano, que salen de la corriente B después de la
descompresion requieren un lavado antes de su manipulacion posterior, por ejemplo, mediante lavado con acido
sulfurico o una solucidon de agentes causticos u otros. Esto aumenta el equipo necesario para dicho proceso, el
consumo de productos quimicos y el consumo energético del mismo. Por lo tanto, es crucial simplificar el proceso y
ejecutarlo de una manera eficaz, tal como se sugiere en la presente invencion.

Etapa D

En una ultima etapa, la mezcla de reaccién restante que comprende el acido alcanosulfurico (en especial, el acido
metanosulfénico), asi como el acido sulfurico, puede destilarse. La destilacién puede realizarse en una o mas
columnas de destilacion. Preferentemente, se realiza en al menos dos columnas de destilacion. El uso de varias
columnas de destilacion permite aumentar la pureza del acido alcanosulfonico obtenido. Los residuos de acido
sulfurico o cualquier otro producto secundario pueden separarse. En principio, mediante la definicion de los parametros
de destilacion, es decir, el nUmero de etapas en la columna, la presion y la temperatura dentro de la columna, etc., es
posible definir la pureza del acido alcanosulfénico (en especial, el acido metanosulfénico) y adaptar la cantidad de
impurezas, especialmente el acido sulfurico y el SO3.

La destilacion de la etapa D puede realizarse en una columna o en un conjunto de columnas, donde cada columna
tiene una funcién diferente. Cada columna con una funcion diferente puede formarse como una columna o como un
conjunto de columnas que funcionan en paralelo, en funcién de la capacidad diana y de las posibles limitaciones
relativas al tamafio de los respectivos equipos. Las configuraciones adecuadas para la destilacion para obtener MSA
anhidro y puro se describen, por ejemplo, en el documento WO 2018/219726.

En una realizacion, esta etapa de destilacion genera MSA anhidro con una pureza de mas del 98 % en peso de MSA
o0 mas del 99 % en peso de MSA. En una configuracién bien seleccionada, la pureza del MSA puede ser incluso
superior al 99,5 % en peso de MSA o al 99,8 % en peso de MSA. Los requisitos tipicos del MSA establecidos en el
mercado actual indican una pureza del 99,5 % en peso de MSA o superior.

En una realizacion, el contenido de SO3 en el MSA que sale de la etapa de destilacion D es inferior a 200 ppm, inferior
a 100 ppm o inferior a 50 ppm. El contenido de SO3 en el MSA que sale de la etapa D puede ser incluso tan bajo como
30 ppm o 20 ppm o 10 ppm o 5 ppm. EI MSA purificado que sale de la etapa D puede incluso estar completamente
exento de SO3.

En una realizacion, el contenido de acido sulfurico o equivalentes del mismo (por ejemplo, sulfato) en el MSA que sale
de la etapa de destilacion D es inferior a 500 ppm, inferior a 300 ppm o inferior a 200 ppm. El contenido de acido
sulfurico o equivalentes del mismo en el MSA que sale de la etapa D puede ser tan bajo como 100 ppm o 70 ppm o
50 ppm o 30 ppm. El MSA purificado que sale de la etapa D puede incluso contener acido sulfurico o equivalentes del
mismo en una cantidad inferior a 20 ppm o inferior a 10 ppm o 5 ppm.

En una realizacion, el MSA anhidro purificado que sale de la etapa de destilacion D todavia contiene un total de
compuestos distintos del MSA ("impurezas") inferior a 5000 ppm, o inferior a 4000 ppm, 3000 ppm, 2000 ppm, 1000
ppm, 800 ppm, o inferior a 600 ppm. La cantidad de impurezas en el MSA que sale de la etapa D puede ser incluso
inferior a 500 ppm o0 200 ppm o 100 ppm.

El término MSA "anhidro" en este contexto se utiliza tal como esta establecido en el mercado actual del MSA, lo que
significa que anhidro se traduce en un contenido de agua inferior al 0,5 % en peso, o inferior al 0,4 % en peso, o inferior
al 0,3 % o al 0,2 % en peso o al 0,1 % en peso de agua. El agua no es una parte significativa del proceso, pero puede
introducirse durante la sintesis del iniciador, por ejemplo, cuando se utiliza una solucién acuosa de peréxido de
hidrégeno, o puede introducirse en la etapa B del proceso de la invencion.

La corriente que sale de la columna o conjunto de columnas de destilacion por la parte inferior consiste en compuestos
de alto punto de ebullicion, principalmente de acido sulfurico y MSA. Ademas, puede contener otros compuestos de
alto punto de ebullicion, tal como acido metanodisulfénico, acido polisulfurico, etc.

En una realizacion, esta corriente de compuestos de alto punto de ebullicion puede purgarse completamente, o una
parte puede purgarse y otra parte reciclarse hacia el proceso. Si parte de esta corriente se recicla, puede introducirse
en la etapa A, mas concretamente a la sintesis del iniciador y/o a la reaccion entre el metano y el SO3.

La destilacion se realiza a temperaturas de entre 130 °C y 220 °C en el fondo de la columna o conjunto de columnas,
preferentemente entre 160 °C y 200 °C. La presion en la destilacion en la cabeza de la columna o de cada columna
individual en un conjunto de columnas suele estar entre 0,1 mbares y 100 mbares, preferiblemente entre 1 mbares y
50 mbares, y mas preferiblemente entre 2 mbares y 20 mbares o 15 mbares.

En general, la refrigeracion del equipo o de las corrientes de proceso en el proceso sugerido, las etapas A a D, se
realiza utilizando aire o agua, por ejemplo, agua de rio, agua desmineralizada, agua fria, es decir, agua enfriada en
una unidad de enfriamiento hasta, por ejemplo, 5 °C, etc., o mezclas de agua-glicol como liquido refrigerante. La
refrigeracion puede realizarse utilizando la fuente primaria de agente refrigerante. En algunos casos, sin embargo,
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puede ser ventajoso configurar un sistema cerrado que proporcione refrigeracion secundaria al proceso. Este sistema
de refrigeracion secundario se enfriaria a través de un intercambiador de calor central mediante el agente refrigerante
primario. Todos los agentes refrigerantes enumerados anteriormente podrian utilizarse para dicha refrigeracion
secundaria.

En general, el calentamiento del equipo y de las corrientes de proceso en el proceso sugerido, las etapas A a D, se
realiza utilizando vapor o aceite de calefaccion o aire calentado u otros agentes que suelen utilizarse para tales fines.

En las figuras 1 a 3 se muestran ilustraciones esquematicas de posibles configuraciones del proceso.

Ejemplos

En los parrafos siguientes, algunos aspectos de la presente invencion se ilustran mediante ejemplos experimentales.
Ejemplo 1: Proceso segun la invencion con adicién de agua

En la etapa A, 352 kg de metano y 1923 kg de SO3 se introducen continuamente en un sistema de reaccién que consta
de tres reactores de agitacion continua. El disolvente de la reaccion es una mezcla de acido sulfurico y el producto de
reaccion MSA. Para minimizar las pérdidas, se reciclan 498 kg/h de acido sulfurico y 213 kg/h de MSA desde la parte
inferior de la destilacién en la etapa D de vuelta a la etapa A. Como iniciador se afiaden 14 kg/h de perdxido de
hidrégeno (al 70 % en peso, solucién acuosa), lo que equivale a aproximadamente un 0,3 % en peso de H202 en la
mezcla de reaccion. El sistema de reaccion funciona a una presion de metano de 100 bares y a una temperatura de
50 °C.

En estas condiciones se alcanza una conversion de SO3 del 95 %. Ademas, se forman subproductos hidrolizables. La
corriente A contiene un 21,3 % en peso de acido sulfurico, un 69,9 % en peso de MSA, un 3,2 % en peso de SO3, un
5 % en peso de MSAAY un 0,3 % en peso de CH4. El rendimiento del MSA con respecto al SO3 es del 82 % en la
etapa A.

En la etapa B, se afiaden 38 kg/h de agua, mientras el sistema sigue presurizado con 100 bares de metano. EI SO3 y
el MSAA se convierten en acido sulfurico y MSA, respectivamente.

A continuacion, la mezcla de reaccion se despresuriza en la etapa C hasta la presion ambiente. Las composiciones
de la fase liquida y gaseosa en esta etapa se resumen en la tabla 1.

Tabla 1: Composicion en fase liquida y gaseosa después de la descompresion (etapa C) tras la adicion de 38 kg /h de
agua en la etapa B

Componente Fase liquida Fase gaseosa
H2S04 25 % en peso 1 ppm

MSA 75 % en peso 40 ppm

SO3 0 % en peso 0 ppm

MSAA 0 % en peso 0 ppm

CH4 0,3 % en peso 86,2 % en peso
Caudal masico / kg/h 3024 8,9

En este caso, la fase gaseosa ya no contiene SO3. Por lo tanto, no es necesario un trabajo significativo para la
purificacion del gas metano que sale del reactor. Un mol de MSAA se ha convertido completamente en dos moles de
MSA por reaccion con agua reduciendo la complejidad en la destilacion, ya que, de todas formas, el MSA'y el acido
sulfurico estan presentes en la alimentacion a la destilacién en la etapa D.

Ejemplo comparativo: Proceso no conforme con la invencion sin adiciéon de agua

En este ejemplo, la corriente A tiene el mismo flujo masico y composicion que en el ejemplo 1. Sin embargo, no hay
etapa B, es decir, no hay adiciéon de agua a la corriente presurizada A. La composicién en la fase liquida y gaseosa en
la etapa C se muestra en la tabla 2.
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Tabla 2: Composicion de la mezcla de reaccion después de la descompresion (etapa C) sin adicion de agua

Componente Fase liquida Fase gaseosa
H2S04 21,3 % en peso 1 ppm

MSA 69,9 % en peso 36 ppm

SO3 3,2 % en peso 0,14 % en peso
MSAA 5,2 % en peso 14 ppm

CH4 0,3 % en peso 86,2 % en peso
Cantidad / kg/h 2995 10,34

La fase liquida formada en la etapa C se introduce en la destilacion en la etapa D. La gran cantidad de SO3 que queda
en la corriente liquida es muy probable que cause reacciones secundarias a temperaturas elevadas en la etapa de
destilacion (formacién de metilbisulfito y MSAA).

Esto hace mas compleja la destilacion y, por tanto, el proceso de obtencion de MSA anhidro de alta pureza.

Después de la descompresion, la fase gaseosa aun contiene cantidades significativas de SO3 que deben lavarse para
reducir el SO3, independientemente de si el CH4 se combustiona en antorcha o se quema para la recuperacion de
energia. En caso de que se pretenda reciclar el metano hacia la etapa A, debe comprimirse de nuevo a 100 bares.
Debido a la alta corrosividad del SO3, la seleccion y el funcionamiento de un compresor adecuado es un gran reto.
Aunque el MSAA sélo esta presentes en cantidades de ppm en la fase gaseosa, un reciclado directo podria conducir
a una acumulacion de MSAA durante el reciclado exhaustivo del metano.
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para proporcionar acido metanosulféonico (MSA) anhidro a partir de composiciones que comprenden
SO3, que incluye una configuracion de reaccion que comprende las siguientes etapas:

A. generar una primera corriente de MSA ("corriente A") que, aparte del MSA, sigue comprendiendo SO3 y
metano a presion;

B. afadir a esta corriente de MSA bajo presion un agente reactivo que sea capaz de reaccionar con SO3, en
el que el agente reactivo comprende agua, en condiciones eficaces para provocar la reaccion del SO3 con
este agente reactivo para producir un producto de reaccion pesado que tiene un punto de ebullicion superior
al punto de ebullicion del MSA, generando asi una corriente B;

C. separar esta corriente para obtener una corriente ligera que comprende hidrocarburos y una corriente
pesada que comprende MSA y un producto de reaccién pesado que tiene un punto de ebullicion superior al
punto de ebullicion del MSA,;

y D. separar la corriente pesada por destilacién para producir una corriente de destilado que consiste
fundamentalmente en MSA y una corriente de residuos que comprende el producto pesado.

2. Un proceso segun la reivindicacion 1, en el que la corriente A se genera mediante:
i. una etapa para producir un iniciador para la reaccion del SO3 y el metano, y

ii. una etapa para hacer reaccionar el SO3 y el metano en presencia del iniciador generado en la anterior
etapa i.

3. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el agente reactivo no solo reacciona con
el SO3, sino que también hidroliza los compuestos hidrolizables de la corriente A.

4. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el agente reactivo de la etapa B consiste
en agua.

5. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el agente reactivo se afiade en cantidades
estequiométricas con respecto al SO3 de la corriente A, 0 en una cantidad sobreestequiométrica con respecto al SO3
de la corriente A.

6. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el agente reactivo se afiade en cantidades
estequiométricas con respecto al total de SO3 y los compuestos hidrolizables en la corriente A.

7. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el agente reactivo se afiade en una
cantidad sobreestequiométrica con respecto al total de SO3 y los compuestos hidrolizables en la corriente A.

8. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el anhidrido del acido metanosulfénico
(MSAA) es uno de los compuestos hidrolizables de la corriente A.

9. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el agente reactivo se afade a la corriente
A en un mezclador estatico.

10. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores 1 a 8, en el que el agente reactivo se anade a la
corriente A en un recipiente.

11. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores 1 a 8, en el que el agente reactivo se afiade a la
corriente A en un intercambiador de calor.

12. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el iniciador se sintetiza a temperaturas
entre -5 °C y 50 °C.

13. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el iniciador se sintetiza a presiones entre
0,8 y 100 bares.

14. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la corriente A se genera en un reactor o
en una cascada de reactores que funcionan a una temperatura comprendida entre 0 °C y 130 °C y a una presion
comprendida entre 20 y 150 bares.

15. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que parte de la corriente de fondo de la
destilacion de la etapa D se recicla hacia la sintesis del iniciador de la etapa A.

16. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que parte de la corriente de fondo de la
destilacion de la etapa D se recicla hacia el reactor o cascada de reactores de la etapa A.
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17. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la destilaciéon de la etapa D se ejecuta
a temperaturas entre 130 °C y 220 °C en el fondo de la columna o conjunto de columnas.

18. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la destilaciéon de la etapa D se ejecuta
a presiones entre 0,1 mbares y 100 mbares en la cabeza de la columna o en cada columna individual de un conjunto
de columnas.

19. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el contenido de SO3 en el MSA que sale
de la etapa de destilacion D es inferior a 200 ppm.

20. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el contenido de acido sulfurico o
equivalentes del mismo (por ejemplo, sulfato) en el MSA que sale de la etapa de destilacion D es inferior a 500 ppm.

21. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la destilacion de la etapa D genera MSA
anhidro con una pureza superior al 98 % en peso de MSA.

22. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la descompresion de la corriente B en
la etapa C reduce la presion de 0,5 a 5 bares.

23. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la descompresion de la corriente B en
la etapa C se realiza en una sola etapa.

24. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores 1 a 22, en el que la descompresion de la corriente
B en la etapa C se realiza en multiples etapas, en las que la presion de la etapa n+1 es siempre inferior a la presion
de la etapa n.

25. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que se introduce una etapa adicional C* en
la que la corriente C, después de la descompresion, es decir, después de retirar los compuestos ligeros de punto de
ebulliciéon bajo que contienen metano, se calienta antes de entrar en la etapa de destilaciéon D.
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