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ES 2309 227 T3

DESCRIPCION

Proceso para la epoxidacion de olefinas.

La presente invencion se relaciona con un proceso para la epoxidacién de olefinas, en particular con la preparacion
de la corriente producto de la reaccion de epoxidacion.

De EP-A 100 118 es conocido que el propeno puede ser convertido con peréxido de hidrégeno en 6xido de propeno
si es utilizado silicalita de titanio como catalizador. La reaccién es preferiblemente realizada en presencia de un
solvente miscible en agua con vistas a mejorar la solubilidad del propeno en la mezcla de reaccién. Preferiblemente
son utilizados solventes que tienen un punto de ebullicién entre los puntos de ebullicién del 6xido de propeno y el
agua con vistas a poder separar el solvente de la mezcla de reaccién por una etapa de destilacién y recircularlo a la
reaccion. El metanol es preferiblemente utilizado como solvente.

De US-A 5,599,955 es conocido que la mezcla de reaccién que es obtenida en la reaccién de epoxidacion y que
consiste en 6xido de propeno, propeno, posiblemente propano, solvente y agua puede ser separada por una sucesién
de pasos de destilacidn, en los que la mezcla es separada en un primer paso de destilacién en un producto superior que
contiene 6xido de propeno, propeno y posiblemente propano, y en un producto de fondo que contiene el solvente y
agua. La separacion eficiente del 6xido de propeno y el solvente en un paso de destilacién requiere un gran nimero de
etapas de separacion y una alta tasa de reflujo en la columna de destilacién.

WO-A 99/07690 describe un proceso para la purificacion de una corriente producto que contiene metanol de la
epoxidacién de propeno que también contiene acetaldehido como una impureza. En este caso la corriente producto
cruda de la epoxidacién es sometida a una destilacion fraccional, en cuya conexién es particularmente importante que
el metanol esté presente en cantidad suficiente en el producto superior con vistas a lograr una transferencia sustan-
cialmente completa de acetaldehido al producto de fondo. Para este fin la concentraciéon de metanol en el producto
superior es de 2-6% en peso. Una columna de destilacién con 20-60 etapas de separacién y tasa de reflujo de entre
10:1 y 30:1 es ademds necesaria con vistas a lograr la mejor separacion cuantitativa posible del acetaldehido. Este
arreglo consecuentemente involucra altos costos de inversién y operacién para la columna de destilacion.

De US 5,849,938 es conocido que en la preparacion destilativa de la mezcla de reaccién que contiene metanol
de la epoxidacion de propeno, la diferencia en volatilidades del 6xido de propeno y metanol puede ser incrementada
realizando la destilacién como una destilacién extractiva utilizando agua o propileno glicol como agente de extraccion.
El propésito de esta destilacion extractiva es separar el metanol asi como otras impurezas de alto punto de ebullicién
tanto como sea cuantitativamente posible del producto deseado, llamado 6xido de propeno, en un paso de destilacion.
Esto requiere de un gran nimero de etapas de separacion y una alta tasa de reflujo en la columna de destilacién. Con
vistas a lograr el resultado de separacién deseado, al menos 10 bandejas tedricos, preferiblemente 20-60 bandejas
tedricas son requeridas con una tasa de reflujo en el rango de 5:1 a 15:1. Los ejemplos de trabajo revelan 25 o 50
bandejas tedricas y una tasa de reflujo de 9:1 para la columna de destilacién extractiva.

WO 00/07965 revela un proceso para la reaccién de un compuesto organico con un hidroperéxido especialmen-
te para reaccionar propeno con peréxido de hidrégeno acuoso en metanol como solvente, en donde el producto de
reaccion es sometido a un paso de destilacion para separar un producto superior que comprende propeno, 6xido de
propeno y metanol de un producto de fondo que comprende peréxido de hidrégeno sin reaccionar. La columna de des-
tilacién con 15 bandejas tedricas es ejecutada a presiéon ambiente. La corriente de fondo es utilizada como corriente
de alimentacién para un segundo paso de reaccion.

En los procesos conocidos para la epoxidacién de propeno con H,0, y silicalita de titanio seguidos por el trabajo
destilativo de la mezcla de reaccién, debido al gran nimero de pasos de separacion y la alta tasa de reflujo el tiempo
de residencia del 6xido de propeno en las secciones de la columna de destilacion es largo y también hay altas con-
centraciones de agua y subproductos de alto punto de ebullicién en las mencionadas secciones, y consecuentemente
la temperatura es considerablemente mas alta que el punto de ebullicién del 6xido de propeno bajo las condiciones de
destilacién. Ha sido ahora hallado que, como resultado, hay un nivel elevado de reacciones secundarias de 6xido de
propeno con agua y otras sustancias que contienen grupos hidroxil en la mezcla de reaccién, que conducen a pérdi-
das indeseables de 6xido de propeno. Esta desventaja es particularmente seria si la destilacién es realizada a presién
elevada y de este modo a temperatura elevada, lo que es ventajoso para la explotacién industrial ya que el 6xido de
propeno puede entonces ser condensado con agua de enfriamiento en la cabeza de la columna de destilacién sin que
tengan que ser utilizadas unidades de enfriamiento costosas e intensivas energéticamente.

Esta desventaja de los procesos conocidos es exacerbada todavia mds si el catalizador de silicalita de titanio uti-
lizado para la reaccién de epoxidacién pasa junto con la mezcla de reaccién a la columna de separacién, ya que el
catalizador también acelera las reacciones secundarias indeseables de 6xido de propeno con agua y/o con otras sustan-
cias que contienen grupos hidroxil. Si la reaccién de epoxidacién es realizada con un catalizador de silicalita de titanio
suspendido, entonces en los procesos conocidos este catalizador debe ser por esta razén completamente extraido de la
mezcla de reaccién antes de la separacion destilativa del 6xido de propeno y el solvente. La separacion del catalizador
en este punto es particularmente complicada ya que la separacién es realizada en presencia de la altamente volatil y
carcinogénica sustancia 6xido de propeno, y por esta razon son necesarias costosas y complicadas medidas de seguri-
dad industrial. También, deben ser adoptadas precauciones en los procesos conocidos cuando se utiliza un catalizador
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de lecho fijo, por ejemplo utilizando filtracién, con vistas a prevenir el asentamiento de productos de abrasién del
catalizador en la columna de destilacién y por lo tanto causando pérdidas de producto a cuenta de la catdlisis de las
reacciones secundarias de 6xido de propeno con agua y/u otras sustancias que contienen grupos hidroxil.

EP-A 1122248 revela un proceso para la preparacion de una corriente producto de la epoxidacion de olefinas que
contiene olefina, 6xido de olefina, solvente organico miscible en agua, peréxido de hidrégeno y agua, por separacién
de esta corriente producto en un producto superior que contiene olefina, 6xido de olefina y solvente orgdnico, y en un
producto de fondo que contiene solvente organico, peréxido de hidrégeno y agua, en el que la separacidn es realizada
en un pre-evaporador con a lo sumo 5 etapas de separacion tedricas a una presion de 3 a 8 bar y 20 a 60% de la
cantidad total del solvente organico introducido con la corriente producto es extraida con el producto superior y el
residuo queda en el producto de fondo.

Aunque el proceso descrito en EP-A 1122248 resulta en una considerable reduccién de las pérdidas de los pro-
ductos de epoxidacion comparado a los procesos conocidos hasta aqui es todavia un deseo en la industria mejorar atin
mads la eficiencia de la preparacion de la corriente producto de la epoxidacion de olefinas.

Sujeto de la invencion

Este objeto es alcanzado mediante un proceso para la preparacién de una corriente producto de la epoxidacién
de olefinas que contiene olefina, 6xido de olefina, solvente orgdnico miscible en agua, peréxido de hidrégeno y agua
mediante la separacién de esta corriente producto en un producto superior que contiene olefina, 6xido de olefina y
solvente orgdnico, y en un producto de fondo que contiene solvente organico, peréxido de hidrégeno y agua, en donde
la separacion tiene lugar en un pre-evaporador con menos de 10 etapas de separacién tedricas y 20 a 60% de la cantidad
total del solvente orgdnico arrastrado en la corriente producto es extraida con el producto superior, quedando el saldo
en el producto de fondo, en donde la separacion en el pre-evaporador es conducida a una presién de 1.5 a 2.9 bar,
preferiblemente de 2 a 2.9 bar y el pre-evaporador es calentado con el calor de condensacion de los vapores resultantes
de los pasos de destilacién de las siguientes etapas de preparacion.

Este objetivo es ademds logrado mediante un proceso para la epoxidacion catalitica de olefinas en el que la olefina
es reaccionada en un paso de reaccioén con perdxido de hidrégeno acuoso en un solvente orgdnico miscible en agua
en presencia de un catalizador de silicalita de titanio, pudiendo opcionalmente ser afiadida la corriente producto del
paso de reaccidén a un paso de liberacién de presion y entonces preparada de acuerdo a los procesos arriba descritos
sin separacién destilativa previa.

Ha sido ahora hallado que en la epoxidacién de olefinas con peréxido de hidrégeno y un catalizador de silicalita de
titanio utilizando un solvente orgdnico miscible en agua, las pérdidas de 6xido de olefina en la preparacion destilativa
de la mezcla de reaccién pueden ser ademads reducidas comparado al proceso revelado en EP-A 1122248 si los procesos
de acuerdo a la invencién son utilizados. Ademas ha sido sorprendentemente descubierto que conduciendo la pre-
evaporacion dentro de los rangos de presion del proceso de la presente invencion la descomposicion del peréxido de
hidrégeno sin reaccionar es considerablemente reducida. Consecuentemente la generacién de oxigeno molecular por
descomposicién de perdxido es reducida. Por tanto la posibilidad de generar composiciones explosivas en cualquiera
de las siguientes etapas de preparacion es muy baja de manera que no tienen que tomarse precauciones extraordinarias
para garantizar la seguridad del proceso. De este modo esta medida mejora las condiciones econdmicas globales del
proceso.

Una ventaja adicional del presente proceso es, que la corriente de fondo que comprende perdéxido de hidrégeno sin
reaccionar de la pre-evaporacion puede ser parcialmente recirculada al paso de reaccion.

Aln una ventaja adicional de la presente invencién comparado a la ensefianza de EP-A 1122248 es la eficiencia
energética mejorada como serd discutido en detalles abajo.

Descripcion de la invenciéon

Los procesos de acuerdo a la invencién son particularmente adecuados para la epoxidacién de olefinas que tengan
de dos a seis dtomos de carbono, siendo el propeno particularmente preferido. La reaccién de epoxidacidn de olefinas
de acuerdo a la invencién es descrita en lo adelante con el ejemplo del propeno como la olefina preferida.

La reaccién de epoxidacién con peréxido de hidrégeno es realizada en presencia de un catalizador de silicalita de
titanio en un solvente orgdnico miscible en agua. Para la epoxidacién de propeno es preferiblemente elegido un solven-
te cuyo punto de ebullicién estd entre los puntos de ebullicion del 6xido de propeno y el agua. Los solventes adecuados
incluyen, entre otros, alcoholes, por ejemplo metanol, etanol o terc-butanol, éteres, por ejemplo tetrahidrofurano o 1,2-
dimetoxietano, y cetonas, por ejemplo acetona. El metanol es preferiblemente utilizado como solvente.

Debido a la recirculacion de sustancias en los procesos, el solvente utilizado puede contener de 0 a 20% en peso
de agua. El peréxido de hidrégeno es utilizado como una solucién acuosa que contiene de 10 a 90% en peso de
peroxido de hidrégeno. Un producto crudo de peréxido de hidrégeno obtenido del paso de extraccién del proceso de
la antraquinona y que contiene de 30 a 45% en peso de peréxido de hidrégeno es preferiblemente utilizado. El propeno
puede ser utilizado mezclado con propano en una cantidad de entre 0 y 10% en volumen de propano.
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En una realizacién de la invencién el catalizador de silicalita de titanio es suspendido en la mezcla de reaccién
durante la reaccidn. El catalizador es entonces utilizado en la forma de un polvo o en la forma de un material granular
suspendible que ha sido producido mediante la formacién en una manera conocida per se, por ejemplo mediante
granulacién en lecho fluidizado o secado por atomizacién. Cuando se utiliza un catalizador suspendido, los reactores
de mezcla de flujo, por ejemplo los reactores de tanque agitado o reactores de recirculacion, asi como los reactores
de mezcla sin flujo, por ejemplo los reactores de flujo tubular, pueden ser utilizados para la reaccién. Una cascada
con uno a tres reactores de mezcla de flujo y un reactor de mezcla sin flujo conectado aguas abajo es preferiblemente
utilizada.

En otra realizacién de la invencion el catalizador de silicalita de titanio es utilizado como un lecho fijo sobre
el que es pasado una mezcla de los materiales de alimentacion. El catalizador es entonces utilizado en la forma
de cuerpos formados que han sido producidos en una manera conocida per se, por ejemplo por extrusién con la
adicién de aglomerantes. Cuando se utiliza un catalizador de lecho fijo, son preferiblemente utilizados los reactores
con caracteristicas de columna de burbuja, es decir una fase liquida continua y una fase gaseosa dispersa fluyen
simultdneamente a través del reactor.

La reaccién de epoxidacién es realizada a temperaturas entre 0 y 80°C, preferiblemente entre 40 y 65°C, y a
presiones elevadas de 10 a 40 bar, preferiblemente de 15 a 30 bar bajo una atmdsfera sustancialmente consistente
de propeno. El propeno es utilizado en exceso y el tiempo de residencia en el reactor es elegido de manera que una
conversion de peréxido de hidrégeno de mas de 90%, preferiblemente mas de 95%, es lograda. La cantidad de solvente
utilizado es preferiblemente elegida de manera que se logre una tasa de 1 a 5 partes por peso de solvente a una parte
por peso de solucién de peréxido de hidrégeno acuoso.

Antes de la etapa de preparacidn la presion de la mezcla de reaccidn es preferiblemente liberada en una etapa de
liberacién de presion a la presion utilizada en la preparacién del 6xido de propeno. Parte del propeno disuelto en la
mezcla de reaccion y posiblemente propano son gaseados afuera. El gas resultante es recomprimido por la via de un
compresor a la presion prevaleciente en el reactor y es devuelto a la reaccién, siendo preferiblemente extraido el 6xido
de propeno atin contenido en el gas junto con el solvente utilizado para la reaccién por la via de una columna de
absorcion, antes de la compresion.

La mezcla de reaccion es entonces separada en un pre-evaporador en un producto superior que contiene propeno,
posiblemente propano, 6xido de propeno y solvente, y en un producto de fondo que contiene solvente, agua, subpro-
ductos de alto punto de ebullicidn, tales como por ejemplo propileno glicol, peréxido de hidrégeno sin reaccionar y
posiblemente catalizador de silicalita de titanio suspendido. El pre-evaporador de acuerdo a la invencién tiene menos
de 10, preferiblemente a los sumo 5 pasos de separacion tedrica y es preferiblemente disefiado de manera que la sec-
cion de destilacién corresponde a una simple evaporacion y el efecto de separacion restante es logrado en la seccién
de rectificacién. El pre-evaporador es operado a una tasa de reflujo de a lo sumo 1.5 y si es deseado puede también
ser operado totalmente sin reflujo. La presion en el pre-evaporador es escogida en el rango desde 1.5 a menos de 3
bar con vistas a evitar la descomposicion del peréxido de hidrégeno. El pre-evaporador es operado de acuerdo a la
invencién de manera que entre 20 y 60% de la cantidad de solvente alimentado con la mezcla de reaccién es extraido
con el producto superior y el saldo queda en el producto de fondo. En el procedimiento operacional de acuerdo a la in-
vencién mas del 95%, tipicamente mas del 98% y preferiblemente mas del 99% del 6xido de propeno alimentado esta
contenido en el producto superior, y mds del 90%, preferiblemente mds del 97% del agua alimentada estd contenida
en el producto de fondo.

La corriente producto alimentada al pre-evaporador contiene normalmente 0.5-20% en peso de propeno, 0-4% en
peso de propano, 5-35% en peso de 6xido de propeno, 35-80% en peso de metanol, 5-40% en peso de agua, 0.1-
8% en peso de subproductos de alto punto de ebullicién, 0.1-5% en peso de peréxido de hidrégeno y 0-5% en peso
de catalizador silicalita de titanio. Esta corriente producto es separada en el proceso de acuerdo a la invencién en un
producto superior que contiene 1-40% en peso de propeno, 0-10% en peso de propano, 15-75% en peso de 6xido de
propeno, 20-85% en peso de metanol y 0-5% en peso de agua, y en un producto de fondo que contiene 0-2% en peso
de 6xido de propeno, 30-80% en peso de metanol, 15-65% en peso de agua, 0.1-10% en peso de subproductos de
alto punto de ebullicién, 0.1-5% en peso de perdxido de hidrégeno y 0-10% en peso de catalizador de silicalita de
titanio.

En una realizacion el producto superior es preferiblemente sélo parcialmente condensado y el propeno no conden-
sado, posiblemente mezclado con propano, es recomprimido por la via de un compresor a la presién prevaleciente en la
parte de reaccion y es recirculado a la reaccion, siendo preferiblemente extraido el 6xido de propeno atin contenido en
el gas junto con el solvente utilizado para la reaccién por la via de una columna de absorcién, antes de la compresion.
El propeno atin disuelto en el condensado y posiblemente propano son destilados del condensado en un separador C3
y el gas separado es recirculado al condensador parcial. La mezcla de éxido de propeno y solvente contenida en el
separador C3 es separada por destilacién en un producto crudo de 6xido de propeno, que puede ser purificado mas
adelante en una manera conocida per se, y solvente, que es recirculado a la reaccién de epoxidacion.

De acuerdo a una realizacion alternativa el producto superior del pre-evaporador es parcialmente condensado en
un primer condensador y el efluente gaseoso del primer condensador es condensado en un segundo condensador
mantenido a una temperatura por debajo de la temperatura del primer condensador. Preferiblemente la temperatura en
el primer condensador es mantenida a 40-70°C y la temperatura en el segundo condensador es mantenida a 20-35°C.
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Utilizando una condensacién de dos pasos la cantidad de 6xido de propeno valiosa que no puede ser recuperada es
considerablemente reducida. Debido a la baja presion en el paso de pre-evaporacién en algunos casos el enfriamiento
del agua sin el uso de una unidad de enfriamiento puede ser insuficiente con vistas a condensar sustancialmente el
6xido de propeno del producto superior. Por lo tanto puede ser ventajoso controlar la temperatura dentro del primero
y segundo condensador utilizando un medio de enfriamiento mantenido a una temperatura de 0-15°C.

Una ventaja adicional de la condensacion de dos pasos es, que en el caso de utilizar una unidad de enfriamiento
para mantener temperaturas bajas del medio de enfriamiento el consumo de energia para el enfriamiento es reducido
comparado a la condensacién de un paso.

Cuando se aplica la condensacién de dos pasos los condensados de ambos condensadores son pasados a un sepa-
rador para eliminar los constituyentes que tengan un punto de ebullicién que sea menor que el del 6xido de propeno,
donde el efluente gaseoso del separador es parcialmente condensado en el segundo condensador y el condensado es
recirculado al separador.

En una realizacién particularmente preferida la mezcla de 6xido de propeno y solvente, preferiblemente metanol,
obtenida del separador C3 es trabajada ademds por destilacién extractiva para lograr una separacion tan cuantitativa
como sea posible del solvente. En esta conexién la mezcla de 6xido de propeno y metanol es afiadida a la seccién
intermedia de una columna de destilacién extractiva, preferiblemente en un punto correspondiente a 1/3 del niimero
total de bandejas tedricas contando desde el fondo, y un solvente polar con funcionalidad hidroxil y que tenga un
punto de ebullicién mayor que el del metanol es afiadido a la columna de destilacion extractiva en un punto sobre
el punto en que entra el condensado, preferiblemente en un punto correspondiente a 2/3 del niimero total de ban-
dejas tedricas contando desde el fondo. El producto crudo de 6xido de propeno es destilado afuera en la cabeza de
la columna y una mezcla de metanol y solvente polar es extraida como producto de fondo. El solvente polar es se-
leccionado de agua, glicoles, éteres de glicol y las mezclas de ellos. El solvente polar preferido es agua ya que en
este caso la mezcla de agua y metanol puede ser recirculada directamente al paso de reaccién sin purificacién adicio-
nal.

Con vistas a lograr una separacién del metanol tan completa como sea posible, una columna con 25-100 pasos
de separacidn tedricos y con una tasa de reflujo de 1-4 es ya suficiente considerando la concentracién del 6xido de
propeno en el producto superior, siendo el producto matematico del niimero de pasos de separacién y la tasa de reflujo
tipicamente de 75 a 125.

Considerando la pre-evaporacion de acuerdo a la invencién, de acuerdo a la realizacién preferida del proceso de
acuerdo a la invencién s6lo una muy pequefia tasa de reflujo para el paso de destilacion extractiva es todavia necesaria
con vistas a lograr el efecto de separacion deseado. A pesar del procedimiento de dos pasos los costos de operacién
para la separacion del agua y el solvente son de este modo reducidos comparados al arte previo.

De acuerdo a una realizacién especialmente preferida de la presente invencion la corriente de fondo que comprende
peréxido de hidrégeno sin reaccionar del paso de pre-evaporacion es al menos parcialmente recirculada al paso de
epoxidacién incrementando de este modo la conversion global de peréxido de hidrégeno. Preferiblemente de 20 a
80% en peso de la corriente de fondo es recirculada. Preferiblemente la corriente de fondo del paso de pre-evaporacion
es sometida a etapas ulteriores de trabajo por ejemplo para extraer agua o para extraer productos secundarios de alta
ebullicién antes de la recirculacién de la corriente de fondo con vistas a evitar la acumulacién de estos productos en la
mezcla de reaccion.

Una ventaja particular del presente proceso es la posibilidad de utilizar un manejo de la energia que resulta en
una eficiencia energética mejorada. Debido a la baja presién de 2.9 bar a lo sumo en el pre-evaporador de acuerdo al
proceso de la presente invencidn y en el separador de acuerdo a la realizacion preferida de la presente invencién como
es descrito arriba el pre-evaporador y/o el separador pueden ser calentados con el calor de condensacion de los vapores
resultantes de los siguientes pasos de destilacion por ejemplo de las etapas de preparacion de la corriente de fondo del
pre-evaporador o de la corriente de 6xido de propeno crudo. De este modo preferiblemente los vapores de un paso de
destilacidn siguiente son condensados en un intercambiador de calor por medio del cual el calor de condensacién es
utilizado para evaporar una parte de la corriente de fondo del pre-evaporador o del separador. El vapor es reintroducido
en el fondo del pre-evaporador o separador para alcanzar la temperatura de fondo deseada.

En caso que el metanol sea utilizado como solvente en el proceso de epoxidacién en la preparacién de la corriente
de fondo del pre-evaporador una destilaciéon es conducida bajo presidon y el metanol es separado como producto
superior. De este modo la presion en este paso de destilacion es seleccionada de manera que la temperatura del producto
superior sea mayor que la temperatura de fondo del pre-evaporador y el separador respectivamente. De este modo el
calor de condensacién del producto superior de dicho paso de destilacién puede ser utilizado para calentar el pre-
evaporador y/o separador de la manera como se describe arriba.

Utilizando el manejo de energia arriba descrito la eficiencia energética del proceso completo puede ser adicional-
mente mejorada. Consecuentemente la seleccion de la presion en el paso de pre-evaporacion de acuerdo a la presente
invencién provee la posibilidad de incrementar la eficiencia global del proceso.
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Una realizacién particularmente preferida de la presente invencién se refiere a un proceso para la epoxidacién
catalitica de propeno en la que

a) en un paso de reaccion el propeno es reaccionado con perdxido de hidrégeno acuoso en metanol en presen-
cia de un catalizador de silicalita de titanio,

b) la corriente producto del paso de reaccion es opcionalmente pasada a un paso de liberacién de presion, y

¢) la corriente producto es entonces separada, sin separacion destilativa previa, en un pre-evaporador con
menos de 10 pasos de separacion tedricos a una presiéon de 1.5 a 2.9 bar en un producto superior que
contiene propeno, 6xido de propeno y metanol, y en un producto de fondo que contiene metanol y agua,
siendo extraida con el producto superior de 20 a 60% de la cantidad total de metanol introducida en la
corriente de producto y quedando el residuo en el producto de fondo, donde el pre-evaporador es calentado
con el calor de condensacién de los vapores resultantes de los pasos de destilacion de las siguientes etapas
de preparacion,

d) el producto superior del paso c¢) es al menos parcialmente condensado, conteniendo el condensado, opcio-
nalmente luego de la separacién del propeno y cualquier propano presente

0 - 12 % en peso de propeno,

0 - 5 % en peso de propano,

15 - 75 % en peso de 6xido de propeno,
25 - 85 % en peso de metanol y

0 - 8 % en peso de agua, y

e) el condensado del paso d) es sometido a una destilacion extractiva, en donde
el) el condensado es afiadido a una seccidn intermedia de una columna de destilacién extractiva,

€2) un solvente polar con funcionalidad hidroxil y con un punto de ebullicién mayor que el del metanol
es afladido a la columna de destilacién extractiva en un punto por encima del punto en que entra el
condensado,

e3) el 6xido de propeno es destilado en la cabeza de la columna, y
e4) un producto de fondo que contiene metanol y el solvente polar es extraido.

f) una parte del producto de fondo del paso c¢) opcionalmente luego de la extraccién parcial del agua es
recirculada al paso de reaccién a).

Cuando se utiliza un catalizador de silicalita de titanio el catalizador es recuperado del producto de fondo del
pre-evaporador mediante separacién sélido/liquido, por ejemplo por filtracién o centrifugacion, en cuya conexién la
separacion s6lido/liquido puede ser realizada como sea deseado tanto antes o después de la recuperacion del solvente.
Una separacién del catalizador en este punto del proceso es particularmente ventajosa ya que el 6xido de propeno,
el cual representa un riesgo de salud, ya ha sido en este punto separado y por lo tanto son dispuestos requerimientos
menos severos para la seguridad industrial, lo que simplifica considerablemente el proceso global y lo hace mucho
mas rentable econémicamente.

La presente invencion serd explicada con mas detalle con referencia a la Fig. 1 y a un ejemplo de trabajo.
Ejemplo

La Fig. 1 ilustra la preparacion de la mezcla de reaccién para una realizacién particularmente preferida de la
invencidén que utiliza un catalizador de lecho fijo y metanol como solvente. La mezcla de reaccién 1 obtenida del paso
de reaccién de epoxidacién comprende 20.4% en peso de propeno, 2% en peso de propano, 13.4% en peso de 6xido
de propeno, 0.1% en peso de ebullidores bajos, 47.7% en peso de metanol, 15.5% en peso de agua, 0.5% en peso de
peroxido de hidrégeno y 1.1% en peso de ebullidores altos. La tasa de flujo es 9.3 kg/h. La mezcla de reaccion es
dirigida a una unidad de liberacion de presion (I) en donde la presién es liberada de la presion de reaccién (15-30 bar)
a 2 bar. La corriente de gas 3 que abandona la unidad de liberacién de presién (I) que comprende 81% en peso de
propeno, 7% en peso de propano, 8% en peso de 6xido de propeno y 4% en peso de metanol (tasa de flujo = 0.83 kg/h)
es recirculada a la etapa de reaccion. El liquido efluente 2 de la unidad de liberacién de presién (I) que comprende
14.3% en peso de propeno, 1.5% en peso propano, 13.9% en peso de 6xido de propeno, 51.8% en peso de metanol,
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17% en peso de agua, 0.5% en peso de perdxido de hidrégeno y 1.3% en peso de ebullidores altos (tasa de flujo =
8.5 kg/h) es separado en una columna de pre-evaporacién (II) de acuerdo a la invencién en una corriente superior 4
que contiene 34.5% en peso de propeno, 3.4% en peso propano, 34.3% en peso de 6xido de propeno, 25.6% en peso
de metanol y 2.3% en peso de agua (tasa de flujo = 3.46 kg/h), y una corriente de fondo 5 que contiene 69.8% en
peso de metanol, 27.1 % en peso de agua, 0.8% en peso de peroxido de hidrogeno y 2.2% en peso de propileno glicol
monometil éter y otros compuestos de alta ebullicion (tasa de flujo = 5.08 kg/h). La corriente superior 4 es separada
en un primer condensador (IIT) mantenido a 60°C en un condensado 6 que comprende 4.1% en peso de propeno, 0.4
% en peso propano, 44.7% en peso de 6xido de propeno, 46.8% en peso de metanol y 4.4% en peso de agua (tasa de
flujo = 1.76 kg/h) y un efluente gaseoso 7 que comprende 66% en peso de propeno, 6.5% en peso propano, 23.6% en
peso de 6xido de propeno, 3.8% en peso de metanol y 0.1% en peso de agua (tasa de flujo = 1.7 kg/h). El condensado
6 es alimentado a la cabeza de un separador C3 (V). El efluente gaseoso 8 del separador C3 que comprende 31.2%
en peso de propeno, 3.5% en peso de propano, 60.8% en peso de 6xido de propeno y 4.4% en peso de metanol (tasa
de flujo = 0.52 kg/h) y el efluente gaseoso 7 del primer condensador (IIT) son combinados y separados en un segundo
condensador (IV) mantenido a 30°C en un efluente gaseoso 10 que comprende 79.5% en peso de propeno, 7.8% en
peso de propano, 11.9% en peso de 6xido de propeno y 0.6% en peso de metanol (tasa de flujo = 1.5 kg/h) que
es recirculado a la etapa de reaccién y un condensado 9 que comprende 13.3% en peso de propeno, 1.5% en peso
propano, 74.1% en peso de 6xido de propeno, 10.8% en peso de metanol y 0.4% en peso de agua que es recirculado al
separador C3 (V). La corriente de fondo 11 que comprende 50.9% en peso de 6xido de propeno y 44.6% en peso de
metanol y 4.5% en peso de agua del separador C3 (V) (tasa de flujo = 1.97 kg/h) es el 6xido de propeno crudo que es
sometido a pasos de purificacién adicionales. La corriente de fondo 5 de la columna de pre-evaporacién (II) puede ser
dividida en dos corrientes parciales 12 y 13, donde la corriente 12 es directamente recirculada a una etapa de reaccién
mientras la corriente 13 es sometida a pasos ulteriores de purificacién. Ademas las corrientes de fondo 5, 11 del pre-
evaporador I y el separador V son parcialmente evaporadas en el intercambiador de calor VI, VII, donde el calor para
la evaporacion es provisto por la condensacién de los vapores de los siguientes pasos de destilacion en la purificacién
de flujo 13 (no mostrada). Las parte evaporada de la corriente de fondo 5,11 es reintroducida en el pre-evaporador Il y
el separador V respectivamente con vistas a alcanzar la temperatura de fondo deseada.

El proceso de acuerdo a la invencidn tiene la ventaja comparado al arte previo de que en la preparacion la duracién
del estrés térmico al que es sometido el 6xido de olefina en presencia de agua y otros reactivos potenciales es sustan-
cialmente mds corta y por lo tanto la pérdida de 6xido de olefina por reacciones secundarias y la descomposicion del
peréxido de hidrégeno sin reaccionar en el trabajo son significativamente reducidos.

La invencién también tiene la ventaja de que la separacién del 6xido de propeno del metanol y el agua puede ser
lograda con tasas menores de reflujo en las columnas que en el arte previo, lo que conduce a ahorros en los costos
de operacién. Con la destilacidn extractiva que es preferiblemente utilizada para separar el 6xido de propeno y el
metanol en la corriente de 6xido de propeno crudo utilizando agua como agente de extraccién hay también la ventaja,
comparado con el arte previo, de que la mezcla de metanol y agua obtenida en el fondo de la columna puede ser
devuelta como solvente directamente al proceso de epoxidacidn, con el resultado de que no es requerida una columna
de destilacién adicional para recuperar el agente de extraccion.

Cuando se utiliza un catalizador de silicalita de titanio es posible con el proceso de acuerdo a la invencion, en con-
traste con el arte previo, separar el 6xido de propeno de la mezcla de reaccién antes de que tenga lugar la recuperacién
del catalizador por separacion sdlido/liquido. Ahorros considerables en las necesarias medidas de seguridad industrial
son posibles gracias a la separacién sélido/liquido en ausencia del carcinogénico 6xido de propeno.

Finalmente el proceso de la presente invencidn provee la posibilidad de utilizar un manejo integrado de calor con
vistas a mejorar la eficiencia energética.
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REIVINDICACIONES

1. Proceso para la preparacién de una corriente producto de la epoxidacién de olefinas que contiene olefina, 6xido
de olefina, solvente orgdnico miscible en agua, peréxido de hidrégeno y agua, por separacion de esta corriente producto
en un producto superior que contiene olefina, 6xido de olefina y solvente orgdnico, y en un producto de fondo que
contiene solvente organico, peréxido de hidrégeno y agua, en un pre-evaporador con menos de 10 etapas de separacién
tedricas, donde 20 a 60% de la cantidad total del solvente orgdnico introducido con la corriente producto es extraida
con el producto superior y el saldo queda en el producto de fondo, caracterizado porque la separacion es realizada a
una presion de 1.5 a 2.9 bar y el pre-evaporador es calentado con el calor de condensacién de los vapores que resultan
de los pasos de destilacion de las siguientes etapas de trabajo.

2. Proceso de acuerdo a la reivindicacién 1, caracterizado porque la tasa de reflujo en el pre-evaporador es a lo
sumo de 1.5.

3. Proceso de acuerdo a una de las reivindicaciones precedentes, caracterizado porque mas del 95%, preferible-
mente mas del 98% y de forma particular preferiblemente mas del 99% del 6xido de propeno arrastrado es extraido
con el producto superior, y mas del 90%, preferiblemente mas del 97% del agua arrastrada es extraida con el producto
de fondo.

4. Proceso de acuerdo a una de las reivindicaciones precedentes, caracterizado porque la corriente producto de la
epoxidacidn de olefinas comprende de 0.1 a 5% en peso preferiblemente de 0.3 a 3% en peso de peréxido de hidrégeno.

5. Proceso de acuerdo a una de las reivindicaciones precedentes, caracterizado porque la presion es de 2 a 2.9 bar.

6. Proceso para la epoxidacion catalitica de olefinas en el que en un paso de reaccion la olefina es reaccionada con
peroxido de hidrégeno acuoso en un solvente organico miscible en agua en presencia de un catalizador de silicalita de
titanio, en donde la corriente producto del paso de reaccidon es opcionalmente alimentada a un paso de liberacion de
presion y es entonces preparada, sin separacion destilativa previa, de acuerdo al proceso de una de las reivindicaciones
las.

7. Proceso de acuerdo a la reivindicacion 6 caracterizado porque la olefina es seleccionada de un olefina C,-Cq4 y
es preferiblemente propeno, y el solvente es seleccionado de alcoholes, éteres y cetonas, y es preferiblemente metanol.

8. Proceso de acuerdo a la reivindicacién 6 caracterizado porque la corriente producto alimentada al pre-evapora-
dor contiene

0.5 - 20 % en peso de propeno

0 - 4 % en peso de propano

5 - 35 % en peso de 6xido de propeno

35 - 80 % en peso de metanol

5 - 40 % en peso de agua

0.1 - 5 % en peso de perdéxido de hidrégeno
0.1 - 8 % en peso de subproductos

0 - 5 % en peso de catalizador de

silicalita de titanio, el producto superior del pre-

evaporador contiene

o)

1 - 40 % en peso de propeno

0 - 10

o

en peso de propano

15 - 75 % en peso 6xido de propeno
20 - 85 % en peso de metanol
0 - 5 % en peso de agua
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y el producto de fondo del pre-evaporador contiene
0 - 2

oe

en peso 6xido de propeno

30 - 80 % en peso de metanol

15 - 65 % en peso de agua

0.1 - 5 % en peso perdxido de hidrdgeno
0.1 - 10 % en peso de subproductos

0 - 10 % en peso de catalizador de

silicalita de titanio.

9. Proceso de acuerdo a una de las reivindicaciones 6 a 8, caracterizado porque el producto superior del pre-
evaporador es al menos parcialmente condensado, los constituyentes con puntos de ebullicién menor al del 6xido de
olefina son opcionalmente separados del condensado en un separador, y el condensado es sometido entonces a una
destilacién extractiva.

10. Proceso de acuerdo a una de las reivindicaciones 6 a 8, caracterizado porque el producto superior del pre-
evaporador es condensado parcialmente en un primer condensador y el efluente gaseoso del primer condensador es
condensado en un segundo condensador mantenido a una temperatura por debajo de la temperatura del primer con-
densador.

11. Proceso de la reivindicacién 10, caracterizado porque la temperatura del primer condensador es mantenida a
40-70°C y la temperatura del segundo condensador es mantenida a 20-35°C.

12. Proceso de cualquiera de las reivindicaciones 10 y 11, caracterizado porque los condensados de ambos con-
densadores son pasados a un separador para eliminar los constituyentes con un punto de ebullicién menor que el del
6xido de olefina, donde el efluente gaseoso del separador es parcialmente condensado en el segundo condensador y el
condensado es recirculado al separador.

13. Proceso de cualquiera de las reivindicaciones 9 a 12 caracterizado porque el separador es calentado con el
calor de condensacién de los vapores resultantes de los pasos de destilacion de las siguientes etapas de trabajo.

14. El proceso de la reivindicacion 13, caracterizado porque el condensado separado es sometido a una destilacion
extractiva.

15. Proceso de acuerdo a una de las reivindicaciones 6 a 14, caracterizado porque el producto de fondo del pre-
evaporador que comprende perdxido de hidrégeno es al menos recirculado parcialmente al paso de reaccion.

16. Proceso de la reivindicacion 15, caracterizado porque el agua es extraida parcialmente de la corriente de fondo
antes de la recirculacion al paso de reaccidn.

17. Proceso de una de las reivindicaciones 6 a 16, caracterizado porque el catalizador de silicalita de titanio esta
presente suspendido en la mezcla de reaccion.

18. Proceso de acuerdo a la reivindicacidon 17, caracterizado porque el producto de fondo del pre-evaporador
contiene catalizador de silicalita de titanio que es separado por separacién sélido/liquido.

19. Proceso de acuerdo a una de las reivindicaciones 6 a 16, caracterizado porque el catalizador de silicalita de
titanio estd presente como un lecho fijo.

20. Proceso para la epoxidacion catalitica de propeno, en el que

a) en un paso de reaccion el propeno es reaccionado con peréxido de hidrégeno acuoso en metanol en presen-
cia de un catalizador de silicalita de titanio,

b) la corriente producto del paso de reaccion es opcionalmente pasada a un paso de liberacién de presion, y

¢) la corriente producto es entonces separada, sin separacion destilativa previa, en un pre-evaporador con me-
nos de 10 etapas de separacién tedricas a una presion de 1.5 a 2.9 bar en un producto superior que contiene
propeno, 6xido de propeno y metanol, y en un producto de fondo que contiene metanol y agua, siendo
extraido con el producto superior del 20 al 60% en peso de la cantidad total de metanol introducida con la
corriente producto y quedando el residuo en el producto de fondo, donde el pre-evaporador es calentado
con el calor de condensacién de los vapores resultantes de los pasos de destilacion de las siguientes etapas
de preparacion,
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d) el producto superior del paso c) es al menos parcialmente condensado, el condensado conteniendo, opcio-
nalmente luego de la separacién del propeno y cualquier propano presente

0 - 12 % en peso de propeno,

0 - 5 % en peso de propano,

15 - 75 % en peso de 6xido de propeno,
25 - 85 % en peso de metanol y

0 - 8 % en peso de agua, y

e) el condensado del paso d) es sometido a una destilacién extractiva, en donde
el) el condensado es afladido a una seccion intermedia de la columna de destilacion extractiva,
€2) un solvente polar con funcionalidad hidroxil y con un punto de ebullicién que es mayor al del metanol
es afladido a la columna de destilacién extractiva en un punto por encima del punto en el cual entra el
condensado,
e3) el 6xido de propeno es destilado en la cabeza de la columna,

e4) un producto de fondo que contiene metanol y el solvente polar son extraidos, y

f) una parte del producto de fondo del paso c) opcionalmente luego de extraer parcialmente el agua es recir-
culada al paso de reaccion a).

21. Proceso de acuerdo a la reivindicacién 20, caracterizado porque el solvente polar es seleccionado de agua,
glicoles, glicol éteres y la mezcla de estos.
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