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PROCESO Y SISTEMAS DE REACTORES PARA CONVERTIR AZUCARES Y

ALCOHOLES SACAROSOS

REFERENCIA CRUZADA A LA SOLICITUD RELACIONADA.

Esta solicitud reivindica el ©beneficioc de 1la
Solicitud Provisional de E.U. No. 61/221,942 presentada el 30
de junio de 2009.

DECLARACION REFERENTE A LA INVESTIGACION O EL DESARROLLO
FEDERALMENTE PATROCINADO
No aplicable.
ANTECEDENTES DE LA INVENCION

La conversidén de la fase acuosa (APR (Aqueocus-Phase
Reforming))} es un proceso de conversidén catalitica gque genera
hidrégeno e hidrocarburos a partir de compuestos oxigenados
derivados de un extenso conjunte de bicmasas, gue incluyen
glicerol, azucares, alcoholes sacarosos, etc. Varios métodos
y técnicas de APR se describen en las Patentes de E.U. Nos.
6,699,457; 6,964,757; 6,964,785; vy 7,618,612 (todas para
Cortright et al., vy tituladas “Low-Temperature Hydrogen
Production from Oxygenated Hydrocarbons” (Produccidén de
Hidrégeno a Baja Temperatura a partir de Hidrocarburos
Oxigenados)}; la Patente de E.U. No. 6,953,873 (de Cortright
et al., y titulada “Low-Temperature Hydrocarbon Production
from Oxygenated Hydrocarbons” (Produccidén de Hidrocarburocs a
Baja Temperatura a partir de Hidrocarburos Oxigenados)); la
Solicitud de Patente de E.U. No. de Serie 2008/0025%03 (de
Cortright, y titulada ™“Methods and Systems for Generating
Polyols” (Métodos y Sistemas para Generar Polioles)}; las
Solicitudes de Patente de E.U. Nos. de Serie 2008/0216391;
2008/0300434 y 2008/0300435 (todas de Cortright y Blommel, vy

tituladas “Synthesis of Liquid Fuels and Chemicals from
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Oxygenated Hydrocarbons” (Sintesis de Combustibles y Quimicos
Liquidos a partir de Hidrocarburos Oxigenados)); la Solicitud
de Patente de E.U. No. de Serie 2009/0211942 (de Cortright, y
titulada “Catalysts and Methods for Reforming Oxygenated
Compounds” (Catalizadores y Métodos para la Conversidén de
Compuestos Oxigenados)); la Solicitud de Patente de E.U. No.
de Serie 2010/0076233 (de Cortright et al., vy titulada
“Synthesis of Liguid Fuels from Biomass” (Sintesis de
Combustibles Liquides a partir de Biomasa)); la Solicitud de
Patente Internacicnal No. PCT/US2008/056330 (de Cortright vy
Blommel, y titulada “Synthesis of Liquid Fuels and Chemicals
from Oxygenated Hydrocarbons” (Sintesis de Combustibles vy
Quimicos Liquidos a partir de Hidrocarburos Oxigenados)); vy
la Scolicitud de Patente Internacional de propiedad comin co-
pendiente No. PCT/US2006/048030 (de <Cortright et al., vy
titulada “Catalysts and Methods for Reforming Oxygenated
Ceompeounds” (Catalizadores y Métodos para la Conversidn de
Compuestos Oxigenados)), todas las cuales se incorporan en la
presente mediante la referencia.

En ciertas aplicacicnes, puede ser benéfico que los
azicares se hidrogenen para aumentar su estabilidad térmica
antes de su uso comec alimentacién para APR. A temperaturas
compatibles con APR, los azucares son susceptibles a la
degradacidén térmica, lo cual conduce a 1la formacibn de
subproductes, contaminacién del catalizador, y finalmente, a
una disminucién del tiempo entre las regeneraciones del
catalizador. Este problema se evita haéiendo reaccionar los
azucares con hidrdégeno para formar polioles o alcoholes
sacarosos que son mas térmicamente estables.

La hidrogenacién de la sacarosa se muestra en la

Figura 1. El enlace «-1,2 glicosidico presente en la
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sacarosa requiere una etapa de hidrélisis inicial antes de
que cualquier mondémero pueda hidrogenarse. Después de 1la
hidrdlisis, la glucosa se  hidrogena selectivamente a
sorbitel, mientras gque la fructosa se hidrogena a una mezcla
de sorbitol y manitol.

El proceso de hidrogenacidén descrito anteriormente
ocasiona la <contaminacién del catalizador debido a la
acumulacién de depdsitos carbondceos en la superficie del
catalizador de hidrogenacidén a través del tiempo. A medida
que estos depdsitos se acumulan, el accesce a los sitios
cataliticos en la superficie se restringe y el desempefic del
catalizador decae, dando como resultado mads baja conversidn y
rendimiento de los productos de poliol. E1 cambio frecuente
del catalizador de hidrogenacién es tardado y costoso,
especialmente para procesos continucs en linea. Como
resultado, la mayoria de las aplicaciones industriales
involucran un procese por leotes o semi-continuo. En
consecuencia, seria benéfico un proceso para regenerar el
catalizador de hidrogenacidén para permitir su uso continuo.

Existe la necesidad de un método para regenerar un
catalizador de hidrogenacién wutilizado en la conversién
catalitica de biomasa a biocombustibles. Los procesos gue
pueden llevarse a cabo en el mismo sistema de reactor como la
hidrogenacidn, serian especialmente ventajosos.

DESCRIPCION DE LOS DIBUJOS

Ia Figura 1 ilustra la hidrogenacidén de sacarosa
para formar pclioles y alcoholes sacarosoeos.

La Figura 2 es un diagrama de flujo que ilustra un
sistema de reactor para la presente invencién.

La Figura 3 es un diagrama de flujo que ilustra un

sistema de reactor de envolvente y tubos para la presente
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invencién.

La Figura 4 es una gréafica que ilustra el contenido
de metano y etano del gas de purga durante la regeneracién
del catalizador de hidrogenacién.

La Figura 5 es una grafica que ilustra el contenido
de metano, etano, propano, y butano del gas de purga durante
la regeneracidén del catalizador de hidrogenacién. ELl metano
€s la especie dominante en todas las temperaturas, pero este
evoluciona méds rapidamente a temperaturas ma&s altas. Los
datos muestran gue los hidrocarburos mas pesados se retiran
mas rapidamente a temperaturas mas bajas.

La Figura 6 es una grafica que compara el
rendimientc de los polioles convertidos a partir de sacarosa
antes y después de la regeneracién del <catalizador de
hidrogenacién.

La Figura 7 es una grafica que muestra el carbono
retirado a través del tiempo durante la regeneracién y el
perfil de temperatura del reactor durante la regeneracién.

SUMARIO DE LA INVENCION

Un aspecto de la invencidén es un métodc para

.regenerar un catalizador de hidrogenacién. El método incluye

las etapas o© acciones de proporcionar un catalizador de
hidrogenacién que contiene depdsitos carbonaceos, lavar el
catalizador de hidrogenacién con un medio de lavado, poner en
contacto al catalizador de hidrogenacién <c¢on hidrégeno,
mantener un flujo de hidrégeno sobre el catalizador de
hidrogenacién, ajustar la presién sobre el catalizador de
hidrogenacidn a una presidn de regeneracidén desde
aproximadamente la presidén atmosférica hasta aproximadamente
3000 psig, y ajustar la temperatura del catalizador de

hidrogenacidén a una temperatura de regeneracién en el rango
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desde aproximadamente 250°C hasta aproximadamente 400°C, en
donde los depdsitos carbonaceos se retiran del catalizador de
hidrogenacién y el catalizador de hidrogenacién se regenera
de tal forma que esa hidrogenacién puede reanudarse.

En una modalidad ejemplar del métcocdo para la
regeneracidn de un catalizador de hidrogenacién, la etapa de
lavado del catalizador de hidrogenacién con el medio de
lavado se lleva a cabo a una temperatura de lavado por debajo
de aproximadamente 100°C.

En otra modalidad ejemplar del método para la
regeneracion de un catalizador de hidrogenacién, el medio de
lavado estd en la fase liquida.

En otra meodalidad ejemplar del método para la
regeneracidén de un catalizador de hidrogenacién, la
temperatura del catalizador de hidrogenacién se ajusta a la
temperatura de regeneracidén en una tasa de aproximadamente
20°C por hora hasta aproximadamente 100°C por hora.

En otra modalidad ejemplar del método para la
regeneracidn del catalizador de hidrogenacidén, la temperatura
de regeneracidén se mantiene durante aproximadamente ocho
horas.

En otra modalidad ejemplar del método para la
regeneracidén del catalizador de hidrogenacién, la presién de
regeneracidén estd en el rango desde aproximadamente 600 psig
hasta aproximadamente 1500 psig.

En otra modalidad ejemplar del método para la
regeneracidén .del catalizador de hidrogenacidén, el método
retira aproximadamente 98% de los depdsitos carbonaceos del
catalizador de hidrogenacién.

En otra modalidad ejemplar del método para la

regeneracidén del catalizador de hidrogenacién, el medio de
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lavado se selecciona del grupo que consiste de agua, un
alcohol, una cetona, un éter <ciclico, un hidrocarburo
oxigenado soluble en agua, y una combinacidén de al menos dos
de los anteriores.

En otra modalidad ejemplar del método para la
regeneracién del catalizador de hidrogenacién, el catalizador
de hidrogenacién se lava en presencia de hidrégeno para
mantener un ambiente libre de oxigeno.

En otra modalidad ejemplar del método para la
regeneracion del catalizador de hidrogenacién, el catalizador
de hidrogenacidén sobre el cual se actia en el método incluye
un soporte y un miembro catalitico seleccionado del grupo que
consiste de Fe, Ru, 0Os, Ir, Co, Rh, Pt, Pd, Ni, Re, Cu, una
aleacién de al menos dos de los anteriores, y una combinacién
de al menos dos de los anteriores.

En otra modalidad ejemplar del método para la
regeneracidén del catalizador de hidrogenacién, el catalizador
de hidrogenacidén sobre el cual se actla en el método incluye
ademas un segundo material catalitico seleccionade del grupo
que consiste de Ag, Au, Cr, 2Z2n, Mn, Sn, Bi, Mo, W, B, P, una
aleacidén de al menos dos de los anteriores, y una combinacidn
de al menos dos de los anteriores.

En otra modalidad ejemplar del métode para la
regeneracidén del catalizador de hidrogenacidn, el soporte
incluye un miembro seleccionado del grupo que consiste de un
nitruro, carbono, silice, alumina, zirconio, titanio,
vanadia, ceria, nitruro de boro, heteropoliacido, diatomita,
hidroxiapatita, ¢éxido de zinc, cromo, y una combinacién de al
menos dos de los anteriores.

En otra modalidad ejemplar del método para 1la

regeneracidén del catalizador de hidrogenacién, el soporte es

10
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un soporte de carbono y el catalizador de hidrogenacién se
lava en presencia de hidrdégenc para mantener un ambiente
libre de oxigeno.

Otro aspecto de la invencidén es un método para la
hidrogenacidén de un azicar y la regeneracién en linea de un
catalizador de hidrogenacién que contiene depdsitos
carbonécecs. El método incluye 1las etapas o acciones de
hacer reaccionar cataliticamente en una fase 1liquida o de
vapor una solucidén acuosa de materia prima que comprende agua
y un azucar con hidrégeno en presencia del catalizador de
hidrogenacién a una temperatura de hidrogenacién y a una
presion de hidrogenacién, remplazar la solucidén acuosa con un
medio de lavado, poner en contacto el catalizador de
hidrogenacién con hidrdégeno, mantener un flujo de hidrégeno
sobre el catalizador de hidrogenacién, ajustar la presidn
sobre el catalizador de hidrogenacién a una presién de
regeneracién en el rango desde aproximadamente la presién
atmosférica hasta aproximadamente 3000 psig, ajustar la
temperatura del catalizador de hidrogenacién a una
temperatura de regeneracidén en el rango desde aproximadamente
250°C hasta aproximadamente 400°C y en donde los depdsitos
carbonaceos se retiran del catalizador de hidrogenacidén y el
catalizador de hidrogenacidén se regenera de tal forma que la
hidrogenacidén puede reanudarse, regresar el catalizador de
hidrogenacién a 1la temperatura de hidrogenacién y a la
presién de hidrogenacién, vy hacer reaccilonar cataliticamente
la solucidén acuosa de materia prima con el hidrdégeno en
presencia del catalizador de hidrogenacién a la temperatura
de hidrogenacidn y a la presién de hidrogenacién.

En una modalidad ejemplar del método para la

hidrogenacidén de un azlcar y la regeneracidén en linea de un

11
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catalizador de hidrogenacién que contiene depdsitos
carbonaceos, la etapa de lavar el catalizador de
hidrogenacién con el medic de lavado se lleva a cabo a una
temperatura de lavado por debajo de aproximadamente 100°C.

En una modalidad ejemplar del método para la
hidrogenacién de un azlcar y la regeneraciédn en linea de un
catalizador de hidrogenacién que contiene depdsitos
carbonaceos, el medio de lavado esta en la fase liquida.

En otra modalidad ejemplar del método para la
hidrogenacién de un azlcar y la regeneracidén en linea de un
catalizador de hidrogenacidn que contiene depdsitos
carbonaceos, la temperatura del catalizador de hidrogenacién
se ajusta a la temperatura de regeneracién a una tasa de
aproximadamente 20°C por hora hasta aproximadamente 100°C por
hora.

En otra modalidad ejemplar del métodc para la
hidrogenacién de un azucar y la regeneracién en linea de un
catalizador de hidrogenacién que contiene depbsitos
carbondceos, la temperatura de regeneracidén se mantiene
durante aproximadamente ocho horas.

En otra modalidad ejemplar del método para la
hidrogenacidén de un azicar y la regeneracidén en linea de un
catalizador de hidrogenacidn gque contiene depésitos
carbonaceos, la presién de regeneracidén estd en el rango
desde aproximadamente 600 psig -  hasta aproximadamente 1500
psig.

En otra modalidad ejemplar del método para la
hidrogenacidén de un azucar y la regeneracidn en linea de un
catalizador de hidrogenacidn que contiene depbsitos
carbonaceos, aproximadamente el 98% de los depbsitos

carbonaceos se retiran del catalizador de hidrogenaciédn.
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En otra modalidad ejemplar del método para la
hidrogenacién de un aztcar y la regeneracién en linea de un
catalizador de hidrogenacidn que contiene depdsitos
carbonaceos, el medio de lavado se selecciona del grupo que
consiste de agua, un alcchol, una cetona, un éter ciclico, un
hidrocarburo oxigenado soluble en agua, y una combinacién de
al mencs dos de los antericres.

En otra modalidad ejemplar del método para la
hidrogenacién de un azlcar y la regeneracidn en linea de un
catalizador de hidrogenacidn que contiene depdsitos
carbondceos, el catalizador de hidrogenacidén se lava en
presencia de hidrdgeno para mantener un ambiente libre de
oxigeno.

En otra modalidad ejemplar del método para 1la
hidrogenacidén de un azicar y la regeneracién en linéa de un
catalizador de hidrogenacién que contiene depdsitos
carbondceos, el catalizador de hidrogenacién incluye un
soporte y un material catalitico seleccionade del grupo que
consiste de Fe, Ru, 0Os, Ir, Co, Rh, Pt, Pd, Ni, Re, Cu, una
aleacidn de al menos dos de los anteriores, y una combinacidén
de al menos dos de los anteriores.

En otra modalidad ejemplar del método para la
hidrogenacién de un azicar y la regeneracidén en linea de un
catalizador de hidrogenacién gue contiene depdsitos
carbonaceos, el catalizador de hidrogenacién incluye ademas
un segundo material catalitico seleccionade del grupo que
consiste de Ag, Au, Cr, Zn, Mn, Sn, Bi, Mo, W, B, P, una
aleacidén de al menos dos de los anteriores, y una combinacidén
de al menos dos de los anteriores.

En otra modalidad ejemplar del métodc para 1la

hidrogenacién de un azlcar y la regeneracién en linea de un
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catalizador cde hidrogenacién qﬁe contiene depésitos
carbonédceos, el soporte incluye un miembro seleccionado del
grupo que consiste de un nitruro, carbono, silice, alumina,
zirconio, titanio, vanadia, ceria, nitruro de boro,
heteropeclidcido, diatomita, hidroxiapatita, ©éxido de =zinc,
cromo, y una combinacidén de al mencs dos de los anteriores.

En otra modalidad ejemplar del método para 1la
hidrogenacién de un azucar y la regeneracién en linea de un
catalizador de hidrogenacién que contiene depbsitos
carbondceos, el soporte es un soporte de carbono y el
catalizador de Thidrogenacién se lava en ©presencia de
hidrdgeno para mantener un ambiente libre de oxigeno.

DESCRIPCION DE LA INVENCION

La presente invencidén se refiere a métodos vy
sistemas de reactor para convertir azlcares en alcoholes
sacarosos. El proceso incluye un método para la regeneracidn
en linea de catalizadores de hidrogenacidn. El catalizador
de hidrogenacién puede regenerarse para retirar los depdsitos
carbonaceos y recuperar la actividad. Los catalizadores de
hidrogenacién pueden regenerarse en el mismo recipiente de
reactor wutilizado para hidrogenar el azucar inicial en
alcoholes sacarosos. La estructura de hidrogenacién conocida
se modifica para lograr la regeneracidén del catalizador de
hidrogenacién. Preferentemente, el sistema de reactor se
modifica para incluir una entrada para un medio de lavado.

Condiciones de Hidrogenacién.

En general, las reacciones de hidrogenacidn deben
llevarse a cabo a una temperatura a la cual las
termodindmicas de la reaccidn propuesta sean favorables. Las
condiciones de temperatura y presidén de hidrogenacidn pueden

selecciconarse para mantener una reaccidén ya sea de fase
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liquida o de vapor. Generalmente, una temperatura de
hidrogenacién adecuada estd en el rango desde aproximadamente
80°C hasta aproximadamente 180°C, «con una presién de
hidrogenacién en el rango desde aproximadamente 100 psig
hasta aproximadamente 3000 psig. Dentro de este rango, las
presiones mas altas conducen a tasas de reaccidén mds altas y
a una desactivacidén del catalizador potencialmente méds lenta
a medida que aumenta la solubilidad del hidrégeno en la fase
liquida, sin embargo, la presidén puede limitarse por los
costos de egquipamiento y operacién. Como resultado, la
presidén de operacidn deseada se determina frecuentemente
sopesando los diferentes factores V% se selecciona
generalmente para dar como resultado un proceso
econdmicamente mas favorable.

Solucién de Materia Prima

Una sclucidén de materia prima adecuada incluye
azlcares solubles en agua derivados de biomasa. Como se
utiliza en la presente, el términc “biocmasa” se refiere a,
sin limitacién, materiales orgdnicos producidos por plantas
(tales como hojas, raices, semillas y tallos), y desechos
metabdlicos microbianos y animales. Las fuentes de biomasa
comunes incluyen: (1) desechos agricolas, tales como tallos
de maiz, paja, vainas de semilla, restos de caha de azucar,

bagazo, c¢ascaras de nuez, y estiércol de ganado, aves de

corral y cerdos; (2) materiales de madera, tales como madéra
o corteza, aserrin, viruta de madera, y desechos de
aserraderc; (3) desechos municipales, tales como desechos de

papel y pasto cortado; y (4) cultives energéticos, tales como
&dlamos, sauces, pasto de varilla, alfalfa, pasto azul, maiz,
semilla de soya, vy lo similar. La materia prima puede

fabricarse a partir de biomasa mediante cualquier medio
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conccido o desarrollado en el futuro, o puede ser simplemente
subproductos de otros procesos.

Los azlcares pueden también derivarse de +trigo,
maiz, betabel de azlGcar, cafa de azucar, o melazas. ELl
azlcar se combina con agua para proporcionar una solucién de
materia prima acuosa que tiene una concentracién efectiva
para hidrogenar el azlcar. Generalmente, una concentracién
adecuada esta en el rango desde aproximadamente 5% hasta
aproximadamente 70%, con un rangoe de aproximadamente 40% a
70% mas comun en aplicaciones industriales.

Tecnologia de Hidrogenaciodn.

El siguiente sistema y proceso de reactor de
hidrogenacién se proporciona para el contexto. Las
reacciones de hidrogenacién pueden llevarse a <cabo en
cualquier reactor de disefic adecuado, incluyendo reactores de
flujo continuco, por lotes, de semi-lotes o multi-sistema, sin
limitaciones de disefic, tamaio, geometria, tasas de flujo,
etc. El sistema de reactor puede también utilizarse como un
sistema de lecho catalitico fluidizado, un sistema de lecho
oscilante, un sistema de lecho fijo, un sistema de lecho
mévil, o una combinacidén de los anteriores. Preferentemente,
la presente invencidn se lleva a cabo utilizando un sistema
de flujo continuo en estado de equilibrio constante.

Para muchas reacciones de multifase, el tipo de
reactor preferido es un reactor de lecho de goteo en el que
las cargas de gas o liquide se introducen en la parte
superior del reactor y después se dejan fluir hacia la parte
inferior scobre un lecho fijo de catalizador. Las ventajas
del reactor de lecho de goteo incluyen un disefio mecanico
simple, una operacién simplificada y un desarrollo de

catalizador potencialmente simplificado. Los principales
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desafios de disefic son asegurar que se cumplan los
requerimientos de transferencia térmica y de masa de la
reaccidn. Los principales desafios operacionales para los
reactores de lecho de gotec son: cargar uniformemente el
catalizador, introducir uniformemente las cargas de gas vy
liquido, y evitar la difusién de parte del catalizador debido
a la canalizacidén de los reactivos a medida que fluyen a
través del reactor.

En la Figura 2 se ilustra un reactor de lecho de
goteo empleado en la practica de la presente invencién. Las
cargas de liquido e hidrdégenc se hacen reaccionar a través de
un lecho de reactor que incluye un catalizador sobre un
soporte, tal como rutenio soportado sobre carbono. Para 1la
sacarcsa, la hidrogenacidn debe presidirse por la hidrdlisis.
La solubilidad del hidrégeno se limita en soluciones de
azlcar y policl y es una fuerte funcién de la presidn parcial
del hidrégeno en fase gaseosa. Por tanto, la reacciédn puede
limitarse por la cantidad de hidrégeno disponible en la fase
acuosa, y se desean altas presiones de operacidn para
aumentar la concentracidn del hidrégeno acuoso. En esta
aplicacién, la etapa de hidrogenacién puede llevarse a cabo
entre aproximadamente 100 psig y aproximadamente 3000 psig
para lograr la presidn parcial del hidrdégeno requerida para
la hidrogenacidén mientras se evitan los costeos de capital vy
de operacidn que se regueririan por la operacidn a presidn
mas alta. La temperatura del sistema de hidrogenacidén
variara dependiendo del catalizador, la materia prima, y 1la

presién. Cuando se emplea un catalizador de hidrogenacién de

rutenio en aplicaciones gque involucran una materia prima de

sacarosa, el sistema de hidrogenacidén puede operar a entre

aproximadamente 80°C y aproximadamente 180°C.
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El principal disefic alternative a un reactor de
lecho de goteo es un reactor de mezcla. Mientras que un
reactor de lecho de goteo se carga con un catalizadoer
inmévil, un reactor de mezcla contiene una mezcla fluente de
reactivos, productos, y particulas finas de catalizador. El
mantenimiento de una mezcla uniforme a través de todo el
recipiente del reactor requiere el mezclado activo ya sea a
partir de una mezcladora o una bomba. Ademds, para retirar
el producto las particulas de catalizador deben separarse del
producte y de la carga no reactivada mediante filtracidn,
asentamiento, centrifugado o] algunos otros medios.
Finalmente, en contraste con el catalizador de reactor de
lecho de goteo, el catalizador en un reactor de mezcla debe
ser altamente resistente a la atricién debida a la
mezcladora. Las ventajas de un reactor de mezcla son
principalmente .que el mezclado activo podria permitir mayores
tasas de transferencia térmica y de masa por unidad de
volumen del reactor.

Operaciones de Hidrogenacién

En un sistema de flujo continuo, el sistema de
reactor incluye un recipiente de reactor de hidrogenacién
adaptado para recibir a una sclucidn de materia prima acuosa
y un método para contreclar la temperatura del reactor, tal
como un termopermutador. El recipiente de reactor incluye
preferentemente una salida adaptada para retirar la corriente
de producto del recipiente de reactor. El sistema de reactor
puede también incluir entradas adicionales que permiten gque
se introduzcan materiales suplementarios, tales como
hidrégeno o un medio de lavado, dentro del sistema de
reactor.

La Figura 3 1ilustra un ejemplo de reaccidédn de
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hidrogenacién. La alimentacidén se suministra a la seccién de
hidrogenacién a partir de wun 4&rea de preparacién de
alimentacién y después se lleva a la temperatura deseada
mediante el intercambio con un medio de aceite caliente
circulante en el precalentador de alimentacién de
hidrogenacién E-201. La temperatura en este punto estd entre
aproximadamente goecC Y aproximadamente i40°C. La
alimentacién se dirige después hacia el reactor de
hidrogenacién R-201 y se distribuye a través de nueve tubos
en un reactor de envolvente vy tubos que contiene el
catalizador de hidrogenacidén. En una modalidad preferida, el
catalizador de hidrogenacién es un catalizador a base de
rutenio. También se introducen hidrégeno reciclado y fresco
al reactor y se distribuyen entre los tubos. A medida que
las alimentaciones pasan a través del reactor, el agua y el
hidrégeno se consumen, la glucosa y la fructosa estén
presentes como intermediarios, y se forman sorbitol y manitol
come los productos finales de la reaccidn. La reaccién es
exotérmica, y la médxima elevacidn de temperatura posible,.la
elevacidon de la temperatura adiabatica, es una funcién de la
concentracién de la materia prima. La elevacidén de la
temperatura adiabdtica para una solucidén de sacarosa al 50%
por peso se estima que es de aproximadamente 90°C.

Para mantener la temperatura de operacidn deseada,
la cual estd generalmente en el rango desde aproximadamente
80°C hasta aproximadamente 180°C, se emplea un sistema de
acelte caliente sobre el lado de envolvente del reactor de
hidrogenacién de envolvente y tubos. El sistema de aceite
caliente, por su disefic unico, permite ya sea el retiro del
caler o la adicién de calor al sistema, dependiendo de las

necesidades del proceso. Para proporcionar enfriamiento, se
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pasa una porcién del aceite caliente circulante a través de
un intercambiador de agua de enfriamiento antes de entrar de
nuevo al reactor, dependiendo la cantidad dirigida a través
del enfriador de la labor de enfriamiento reguerida. Para
proporcionar calor, se dirige aceite caliente adicional hacia
el sistema de circulacidén desde el depdsito de aceite
caliente a alta temperatura.

Las reacciones de hidrogenacién se llevan a cabo en
presencia de un catalizador de hidrogenacién, vya sea un
catalizador homogéneo o catalizador heterogéneo que incluye
un soporte. Los catalizadores de hidrogenacidn, soportes, y
condiciones de reaccién adecuados se describen en detalle en
la PCT/US2008/056330, previamente incorporada mediante la
referencia. Otros procesos conocidos para hidrogenar
azucares, furfurales, &cidos carboxilicos, cetonas, y furanos
a sus correspondientes formas de alcohol, que incluyen los
descritos por: B.S. Kwak et al. (WO2006/093364A1 vy
WO2005/021475A1), que involucran la preparacién de alditoles
sacarosos a partir de monosacdridos mediante hidrogenacidn
sobre un catalizador de rutenio, incorporadas en la presente
mediante la referencia; y Elliot et al. (Patentes de E.U.
Nos. 6,253,797 y 6,570,043}, gque describen el uso de un
catalizador de rutenio libre de niquel y renio sobre un
soporte de titanio de rutilo a mas del 75% para convertir
azucares en alcoholes sacarosos, también incorporadas en la
presente mediante la referencia. Otros catalizadores de
rutenio adecuados se describen por Arndt et al., en la
solicitud de patente de E.U. publicada 2006/0009661
(presentada el 3 de diciembre de 2003), y Arena en las
Patentes de E.U. Nos. 4,380,679 (presentada el 12 de abril de

1982), 4,380,680 (presentada el 21 de mayo de 1982),
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4,503,274 (presentada el 8 de agosto de 1983), 4,382,150
(presentada el 19 de enero de 1982), y 4,487,980 (presentada
el 29 de abril de 1983), todas incorporadas en la presente
mediante la referencia.

Otros sistemas incluyen los descritos por Arena en
la Patente de E.U. No. 4,401,823 (presentada el 18 de mayo de
1981) dirigida al uso de un catalizador de piropolimero
carbondceo que contiene metales de transicién (tales como
cromo, molibdeno, tungsteno, renio, manganeso, cobre, cadmio)
0 metales del Grupo VIII (tales como hierro, cobalto, niquel,
platine, paladie, rodio, rutenio, iridic y osmio) para
producir alcoholes, acideos, cetonas, y éteres a partir de
compuestos polihidroxilados, tales como azucares y alcoholes
sacarosos, y la Patente de E.U. No. 4,496,780 (presentada el
22 de Jjunio de 1883) dirigida al uso de un sistema de
catalizador que tiene un metal noble del Grupc VIII scbre un
soporte sélido con un 6xido de metal de tierra alcalina para
producir glicerol, etilenglicol y 1,2-propanodiol a partir de
carbohidratos, cada una incorporada en la presente mediante
la referencia. Otro sistema incluye el descrito por Dubeck
et al., en la Patente de E.U. No. 4,476,331 (presentada el 6
de septiembre de 1983} dirigida al uso de un catalizador de
rutenio modificado por sulfuro para proporcionar etilenglicol
y propilenglicol a partir de alccholes polihidricos mas
grandes, tales como sorbitol, también incorporada en la
presente mediante la referencia. Otros sistemas incluyen los
descritos por Saxena et al., “Effect of Catalyst Constituents
on (N1, Mo, and Cu) /Diatomita-Catalized Sucrose
Hydrogenolysis” (Efecto de los Constituyentes del Catalizador
en la Hidrogendlisis de (Ni, Mo, y Cu}/sacarosa catalizada

por diatomita), Ind. Eng. Chem. Res. 44, 1466-1473 (2005),
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que describe el uso de Ni, W, y Cu sobre un soporte de
diatomita, incorporada en la presente mediante la referencia.

El catalizador de hidrogenacidn generalmente
incluye Cu, Re, Ni, Fe, Co, Ru, Pd, Rh, Pt, Os, Ir, vy
aleaciones o combinaciones de al menos dos de los anteriores,
ya sea solos o con promotores tales como W, Mo, Au, Ag, Cr,
Zn, Mn, Sn, B, P, Bi, y aleaciocnes o combinaciones de al
menos dos de los antericres. El catalizador de hidrogenacién
puede incluir ademas cualquiera de los soportes
adicionalmente descritos mas adelante, vy depende de la
funcionalidad del catalizador deseada. Otros materiales de
catalizador de hidrogenacidn efectivos incluyen ya sea niquel
soportado ¢ rutenio modificado con renio. En general, la
reaccidén de hidrogenacidén se lleva a cabo a temperaturas de
hidrogenacién de entre aproximadamente 80°C y aproximadamente
180°C dependiendo de la materia prima y la presién, y con
presiones de hidrogenacién en el rango desde aproximadamente
100 psig hasta aproximadamente 3000 psig.

El catalizador de hidrogenacién puede incluir
ademés un catalizador de metal del Grupo VIII soportado y un
material de esponja de metal, tal comc un catalizador de
niquel de esponja. Los catalizadores de niquel de esponja
activados (e.g., niquel Raney) son una clase de materiales
muy conocida efectivos para varias reacciones de
hidrogenacién. Un tipo de catalizador de niquel de esponja
es el catalizador tipo A7063 disponible de Activated Metals
and Chemicals, Inc., Sevierville, Tenn. El catalizador de
tipo A7063 es un catalizador de molibdeno promovide, gue
contiene tipicamente aproximadamente 1.5% de molibdeno y 85%
de niquel. El uso de un catalizador de niquel de esponja con

una materia prima que comprende xilosa y dextrosa se describe
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por M.L. Cunningham et al. en la E.U. 6,498,284, presentada
el 9 de septiembre de 1999, incorporada en la presente
mediante la referencia. El uso de un catalizador de niquel
Raney con almidén de maiz hidrolizado se describe también en
la E.U. 4,694,113, presentada el 4 de junio de 1986, y gque se
incorpora en la presente mediante la referencia.

La preparacidén de catalizadores de hidrogenacién de
niquel Raney adecuados se describe por A. Roshino et al., en
la sclicitud de patente de E.U. publicada 2004/0143024,
presentada el 7 de noviembre de 2003, incorporada en la
presente mediante la referencia. El catalizador de niquel
Raney puede prepararse tratando una aleacidén de cantidades
por peso aproximadamente iguales de niquel y azluminio con una
solucidén acuosa alcali, e.g., conteniendo aproximadamente 25%
por peso de hidréxido de sodio. E1l aluminio se disuelve
selectivamente mediante la sclucidén acuosa Alcali dejando
particulas que tienen una construccién de esponja vy
compuestas predominantemente de niquel con una cantidad menor
de aluminico. También pueden incluirse metales promotores,
tales como molibdeno y cromo, en la aleacidén inicial en una
cantidad tal que aproximadamente de 1 a 2 % por peso
permanezca en el catalizador de niquel de esponja.

En otra modalidad, el catalizador de hidrogenacidn
se prepara impregnando un material de soporte adecuado con
una solucidén de nitrosilnitrato de rutenic (III) o cloruro de
rutenio (III) en agua para formar un sdélido gue después se
seca durante 13 horas a 120°C en un horno de esfera giratoria
(el contenidc de agua residual es menor que 1% por peso). El
s6lido se reduce después a presidn atmosférica en una
corriente de hidrégeno a 300°C (no calcinado}) o 400 °C

{calcinado) en el horno de esfera giratoria durante 4 horas.
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Después de enfriar y hacerse inerte con nitrégeno, el
catalizador puede pasivarse entonces pasando méds de 5% por
volumen de oxigeno en nitrdégeno durante un periodo de 120
minutos.

Aun en otra modalidad, la reaccidén de hidrogenacidn
se lleva a cabo utilizando un catalizador que comprende un
catalizador de niquel-rutenio o un catalizador de tungsteno-
niquel modificado. Un ejemple de un catalizador de
hidrogenacién adecuade es la composicidén de catalizador de
niquel-renio soportado en carbono descrita por Werpy et al.,
en la E.U. 7,038,094 presentada el 30 de septiembre de 2003 e
incorporada en la presente mediante la referencia.

Puede prepararse un catalizador de hidrogenacién
preferido agregando una soluciédn acuosa de nitrosil nitrato
de rutenio disuelto a un soporte de catalizador de carbono
(OLC Plus, Calgon) con tamafios de particula restringidos a
los mantenidos en un tamiz de 40 mallas después de pasar a
través de un tamiz de 18 mallas para una carga objetivo de
rutenio al 2.5%. Puede agregarse agua excediendo el volumen
de poro y evaporarse bajo vacio hasta que el catalizador
fluya libre. El catalizador puede secarse después durante la
noche hasta aproximadamente 100°C en un horno de vacio.

Reduccion del Catalizador de Hidrogenacién

El catalizador cargado en el reactor de
hidrogenacidén debe reducirse a fin de estar en estado activo.
Durante la produccidén del catalizador, el catalizador puede
reducirse y, en ciertas aplicaciones, pasivarse después con
bajos niveles de oxigeno para estabilizar.el catalizador al
exponerlo al aire. El propésito de la etapa de reduccidn es
transformar todo catalizador oxidado ({e.g., rutenio} a un

estado totaimente reducido.
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Regeneracidén del Catalizador de Hidrogenacién

Durante la hidrogenacién, se acumulan los depdsitos
carbonéaceos en la superficie del catalizador de
hidrogenacidn. Estos depdsitos se forman a través de
reacciones laterales menores de la alimentacién y los
productos de la hidregenacién. A medida gue se acumulan los
depdsitos, el acceso a los sitiocs cataliticos sobre la
superficie se restringe y el desempefic d la hidrogenacién
decae, dando como resultado menor conversidén y rendimientos
de los productos de poliocl. Para compensar la pérdida en la

actividad del catalizador, se aumenta la temperatura de

reacclion. La temperatura se eleva generalmente solo hasta
aproximadamente 150°¢, y en ningun caso mas de
aproximadamente 180°C. A temperaturas por arriba de

aproximadamente 150°C se incrementan las tasas de la reaccién
lateral y aumenta marcadamente la desactivacidn del
catalizador.

La primera etapa para regenerar el catalizador de
hidrogenacién es lavar el catalizador de hidrogenacién con un
medio de lavado adecuado. El medio de lavade puede ser
cunalquier medio capaz de lavar las especies no reactivadas
del sistema de catalizador y reactor. Tal medio de lavado
puede inciuir cualguiera de diversos gases diferentes al
oxigeno (tales como hidrdégeno, nitrégeno, helio, etc.}, y un
medio liquide, tal como agua, alcoholes, cetonas, éteres
ciclicos u otros hidrocarburos oxigenados, ya sea solos o en
combinacidn con cualquiera de los anteriores, y el cual no
incluye materiales conocidos por ser venenos para el
catalizador en uso (e.g., azufre). La etapa de lavado debe
ceonducirse a una temperatura que no ocasione que el medio de

lavado en fase liquida o las especies no reactivadas cambien
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a la fase acuosa. En una medalidad, la temperatura se
mantiene por debajo de aproximadamente 100°C durante la etapa
de lavado.

Después de completar la etapa de lavado, el flujo
del medic de lavado termina y se mantiene un flujo de
hidrégeno constante. La temperatura en el reactor se
incrementa a una tasa de no mas de aproximadamente
100°C/hora. A temperaturas por debajo de 200°C, se rompen
los enlaces de C-0O y C-C en los depdsitos carbonaceos y se
liberan del catalizador alcanos C;-Cg, oxigenados volatiles y
agua. A medida que las temperaturas contintan elevandose
hacia aproximadamente 400°C, predomina la hidrogenolisis del
enlace C-C.

El numerc de carbonos del material liberado
disminuye con el incremento en la temperatura. Durante la
regeneracidén del catalizador, se emiten parafinas ligeras
tales como metano, etanc y propano como una corriente de
regeneracién a medida que se retiran los depdsitos
carbonaceos del catalizador. Aunque el metano conforma la
fraccién mas grande del carbono retirado a todas las
temperaturas, también se desarrollan niveles significativos
de parafinas mas grandes. La composicidén de parafinas mas
grandes se desplaza gradualmente de los componentes de cadena
mas larga tales como pentano y hexano hacia parafinas de
cadena mas corta, tales como etano y metanc, a medida que las
temperaturas se incrementan y progresa la regeneracién.

Un método para menitorear la corriente de
regeneracidén es utilizar un cromatograma de gas, tal como SRI
9610C GC con detectores de conductividad térmica y de
ionizacidén de flama en serie utilizando una columna de tamiz

molecular y una columna de gel de silice en una disposicién
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de intercambic de columna para la separacidn de componentes.
El perfil del producto al paso del tiempo como se reporta por
la SRI GC se muestra en la Figura 4 e ilustra la tendencia
tipica de una relacién inversa entre la abundancia de
parafina y el numerc de carbonos. En base a esta tendencia,
para obtener un maximo retorno de desempefio, continta la
regeneracidén hasta gque el contenido de la corriente de
regeneracidén estd por debajo de 0.3% por volumen. Sin
embargo, también puede observarse un incremento general en la
actividad con un contenido de parafina residual
sustancialmente mayor. El catalizador se considera
completamente regenerado cuando se han retirado suficientes
depbésitos carbondceos de tal manera que puede reanudarse la
hidrogenacidn. Esto ocurre generalmente cuando el metano
proporcionado durante la regeneracidn del catalizador de
hidrogenacién disminuye a una cantidad insignificante. En
una modalidad preferida, el catalizador de hidrogenacidén se
considera regenerado cuando la c¢antidad de metano en el
ambiente de regeneracidén del catalizador de hidrdégeno es
menor que 4%, mas preferentemente menor que 2%, y de mayor
preferencia mencr que 0.3%.

La acumulacién de parafinas durante la regeneracidn
puede utilizarse para calcular los gramos totales de carbono
retirado por gramo de catalizadores. La integracidén de las
curvas del carbono mostrada en la Figura 4 proporciona un
volumen total de parafina emitido durante la regeneracidn que
puede convertirse en los gramos de carbono removidos del

catalizador como se muestra a continuacién.

1L 1mol 1mol C X 12gC

Metano: 3931mLx X x
1000mL 246 L*¥ 1molCHy 1molC

=20 g C
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1L 1mol 2mol C 12gC

Etano: 504ml x X x x
1000 mL 246 L* ImolCyHg 1molC

05 g C

* 24.6 1 es la relacién de volumétrica a molar a

25°C y a 1 atmbésfera.

Cuando se opera la regeneracidén para maximizar el
desempefio del sistema, la cantidad de carbono por gramo de
catalizador puede utilizarse para determinar la tasa promedio
del depbsito para especies carbondceas asi como para
proporcionar alguna informacién predictiva acerca de la
duracién entre las regeneraciones asumiendo que se utilizan
condiciones de operacién similares.

Los siguientes ejemplos se incluyen unicamente para
proporcionar una descripcidén mas completa de la invencién
sujeto. Por tanto, los siguientes ejemplos sirven para
iluminar la naturaleza de la invencién, pero no limitan el
alcance de 1la invencidén descrita y reivindicada en la
presente en modo alguno.

EJEMPLOS
Ejemplo 1

Se llevdé a cabo una regeneracidén del catalizador de
hidrogenacién como sigue. Inicialmente se intercambidé 1la
alimentacidén de sacarosa a agua desionizada para lavar los
componentes solubles del sistema. La temperatura dentro del
lecho de catalizador se disminuyé entonces a menos de
aproximadamente 100°C apagando los calentadores eléctricos en
contacto con las paredes del reactor. Durante el
enfriamiento, se hizo circular hidrégeno a través del sistema
a una velocidad espacial por hora del gas (GHSC) de 500
voluimenes estandar de gas/volumen del catalizador/hora
utilizando un compresor de reciclaje. Se mantuve en el
sistema una presidon de 1200 psig. Después de lavar con mas

de cuatro volumenes de reactor de agua, €l flujo de agua se
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detuvo, se detuvo el compresor de reciclaje y el sistema se
despresurizd a presién atmosférica.

Se mantuvo un flujo de hidrdgenoc a través del lecho
de <catalizador durante la despresurizacién y se enfrid
adicionalmente para retirar el agua adsorbida desde el
catalizador. La presién del sistema se ccondujo hasta 1000
psig utilizando hidrégeno y la temperatura del reactor se
incrementé a 200°C en aproximadamente 1 hora. El compresor
de reciclaje se reinicid y se establecié el flujo total del
hidrégeno a wuna GHSV de aproximadamente 600 volumenes
estandar de gas/volumen de catalizador/hora. Se retird del
sistema una purga de hidrdgeno igual hasta aproximadamente
20% del flujo total y se analizé mediante GC. La presidn en
el sistema se mantuvc agregando hidrdgeno suficiente. Con el
flujo de hidrégeno continuadoe y la presidédn mantenida a 1000
psig, la temperatura de 1los reactores se incrementé
gradualmente a 340°C a una tasa de elevacidn de
aproximadamente 20°C/hora y después se mantuvo a 340°C
durante aproximadamente 8 horas. El contenido de metano,
etano, propano y butano del gas de purga durante el
procedimiento se muestra en la Figura 5. También se
liberaron parafinas mas grandes en cantidades més pequefias.
El carbono total retiradec del catalizador fue igual hasta
aproximadamente 12% del peso inicial del catalizador. Al
final del procedimiento, se restablecieron los puntos de
referencia del calentador del reactor a las temperaturas
normales de operacidén. Una vez gue el reactor se enfrid a la
temperatura deseada, se establecié la presién de operacidn
normal y se reinicié la alimentacidén de sacarosa.

Ejemplo 2

Se siguid el procedimiento del Ejemplo 1 excepto
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gque después de mantener la temperatura a 340°C durante ocho
horas, la temperatura se incrementé a 400°C para determinar
51 se retiraria carbono adicional a temperaturas mas altas.
Menos del 0.1% del pesc del catalizador inicial en el carbono
adicional se retird entre 340°C y 400°C. Esto indica que la
regeneracidén estuvo esencialmente completa a 340°C.

Ejemplec 3

Se siguid el procedimiento del Ejemplo 1 excepto
que la temperatura se elevd a 400°C y la presidén se mantuvo a
700 psig durante la regeneracién. El rendimiento de los
polioles (sorbitol + manitol) a partir de sacarcsa entes vy
después de la regeneracidn se muestra en la Figura 6. En la
misma condicién de operacidén, el procedimiento dio como
resultade un incremento del 26% en la conversidén para el
catalizador regeneradeo en comparacidén con el catalizador
desactivado.

Ejemplo 4

Después de 130 horas de hidrogenacién, el sistema
de hidrogenacidén se apagé y el <catalizador se regenerd
utilizande wuna cinta de hidrdégenc caliente. Durante la
regeneracidén se mantuvo el flujo de hidrdégeno hasta
aproximadamente 0.16 kg/hora y la temperatura se incrementd a
309°C durante 13 horas. La temperatura se mantuvo a 309°C
durante seis horas. El gas efluente se muestred vy los
resultados se muestran en la figura 7.

Como se muestra en la Figura 7, el metano fue 1la
especie dominante liberada, contando con casi el 59% de los
412 gramos de carbono quemados en la regeneracién. El1 etano,
propano y butano contaron para el 20, 9 y 2% del carbono
total, respectivamente. También se desarrollaron parafinas

ligeras incluyendo etano, propano y butano con las especies
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de cadena mas larga que se liberaron a temperaturas mas
bajas.
Ejemplo 5

La acumulacidn de parafinas durante la regeneraciédn
se utilizé para calcular los gramos totales de carbono
retirados por gramo de catalizadores. La integracién de las
curvas de carbono mostradas en la Figura 3 proporciond un
volumen total de parafina emitida durante la regeneracién que
se convirtidé en los gramos de carbono retirados del

catalizador como se muestra a continuacidn.

iL 1mol ImoiC 12gC

Metano: 3931mLx x x x
1000mL 246 L% 1molCHy 1molC

=20 g C

1L 1mol 2mol C 12¢gC

Etano: 504ml x x X X
1000 mL 246 L* 1molCyHg 1molC

=05qg C

* 24.6 1 es la relacidn de volumétrica a molar a
25°C y a 1 atmésfera.
Con una carga de catalizador de 20.7 g, se retird un total de

11% por peso de carbono del sistema.
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REIVINDICACIONES

1. Un método para la regeneracidén de un
catalizador de hidrogenacidn que comprende:

proporcionar un catalizador de hidrogenacidn que
contiene depdsitos carbonaceos;

lavar el catalizador de hidrogenacidén con un medio
de lavado;

poner en contacto el catalizador de hidrogenacién
con hidrdgeno;

mantener un flujo de hidrdgeno sobre el catalizador
de hidrogenacidn;

ajustar la presidén en el catalizador de
hidrogenacién a una presidén de regeneracidn desde
aproximadamente la presidén atmosférica hasta aproximadamente
3000 psig;

ajustar la temperatura del catalizador de
hidrogenacién a una temperatura de regeneracién en el rango
desde aproximadamente 250°C hasta aproximadamente 400°C;

en donde los depdsitos carbondceos se retiran del
catalizador de hidrogenacidn Y el catalizador de
hidrogenacién se regenera de tal fprma que puede reanudarse
la hidrogenacidn.

2. El método de la reivindicacién 1, en donde el
catalizador de hidrogenacidén se lava con el medio de lavado a
una temperatura de lavado por debajo de aproximadamente
100°C.

3. El método de la reivindicacién 1, en donde el
medio de lavado esta en la fase liquida y el medio de lavado
se selecciona del grupo gque consiste de agua, un alcohol, una
cetona, un éter ciclico, un hidrocarburo oxigenado soluble en

agua, y una combinacién de cualgquiera de dos o mas de los
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anteriores.

4, El método de la reivindicacién 1, en donde la
temperatura del catalizador de hidrogenacidén se ajusta a la
temperatura de regeneracidén a una tasa de aproximadamente
20°C por hora hasta aproximadamente 100°C por hora vy la
temperatura de regeneracidén se mantiene durante al menos
aproximadamente ochec horas.

5. El método de la reivindicacién 1, en donde la
presidn de regeneraciodn esta en el rango desde
aproximadamente 600 psig hasta aproximadamente 1500 psig.

6. El método de la reivindicacién 1, en donde
aproximadamente el 98% de los depdsitos carbonédceos se retira
del catalizador de hidrogenacién.

7. El método de la reivindicacidén 1, en donde el
catalizador de hidrogenacidn comprende un soporte y un
miembro catalitico seleccionados del grupc que consiste de
Fe, Ru, 0Os, Ir, Co, Rh, Pt, Pd, Ni, Re, Cu, una aleacidén de
al menos dos de los anteriores, y una combinacidén de al menos
dos de los anteriores.

B. El método de la reivindicacidédn 7, en donde el
catalizador de hidrogenacién comprende un soporte de carbono
y el catalizador de hidrogenacidén se lava en presencia de
hidrdgeno para mantener un ambiente libre de oxigeno.

9. Un método para la hidrogenacién de un azacar y
la regeneracién en linea de un catalizador de hidrogenacién
que contiene depdsitos carbonaceos, que comprende:

hacer reaccionar —cataliticamente en una fase
liquida o de vapor una solucién acuosa que comprende agua y
un azlcar con hidrégenc en presencia del catalizador de
hidrogenacidén a una temperatura de hidrogenacién y a una

presidén de hidrogenacidn;
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remplazar 1la solucidén acucsa con un medio de
lavado;

poner en contacto el catalizador de hidrogenacién
con hidrégeno;

mantener un flujo de hidrdgeno sobre el catalizador
de hidrogenacién;

ajustar la presién sobre el catalizador de
hidrogenacidn a una presidén de regeneracidén en el rango desde
aproximadamente la presidén atmosférica hasta aproximadamente
3000 psig;

ajustar la temperatura del catalizador de
hidrogenacién a una temperatura de regeneracidn en el rango
desde aproximadamente 250°C hasta aproximadamente 400°C y en
donde los depdsitos carboniceos se retiran del catalizador de
hidrogenacién y el catalizador de hidrogenacién se regenera
de tal forma que la hidrogenacién puedg reanudarse;

regresar el catalizador de hidrogenacidén a 1la
temperatura de hidrogenacidén y a la presién de hidrogenaciédn;
Y

hacer reaccionar cataliticamente la solucidén acuosa
con el hidrégeno en  presencia del catalizador de
hidrogenacién a la temperatura de hidrogenacién y a la
presidén de hidrogenacién.

10. El método de la reivindicacién 9, en donde el
catalizador de hidrogenacidén se lava con el medio de lavado a
una temperatura de lavado por debajo de aproximadamente
100°C.

11. El método de la reivindicacidn 9, en donde el
medio de lavado esta en la fase liquida y el medic de lavado
se selecciona del grupo gque consiste de agua, un alcohol, una

cetona, un éter ciclico, un hidrocarburo oxigenado soluble en
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agha y una’ combinacién ‘de ‘tualquiera dé dos o mas de los
anteriores.. o~ - L i

12. El método dé la reivindicadién 9, en donde la
temperatura del catalizador de hidrégehdcién se ajusta a la
temperatura de regeneracidn a una- tasa de ‘aproxinadamenté
20°C" por hora hasta aprozimadamente 100°C por hora, la
temperatura: de regeneracidén -se. mantiene durante "al menos
dproximadamente ocho horas y la presién de regeneracidén estd
en el rango desde ‘aproximadamerte 600 psig ' hasta
aproximadamente 1500 psig.

13. E1 método de la - reivindicacién -9, en‘' donde
aproximadamente el '98% de los depésitos carbonaceos se retira
del catalizador de hidrogenacién,

14. El1 método de la reivindicacién 9, en donde el
catalizador de hidrogenacidén comprende un soporte y un
material catalitico seleccionado del grupo que consiste de
e, Ru, 0Os, Ir, Co, Rh, Pt, Pd, Ni, Re, Cu, una aleacidén de
al menos dos de los anteriores, y una combinacién de al menos
dos de los anteriores.

15. El método de la reivindicacidén 14, en donde el
soporte es un soporte de carbono y el catalizador de
hidrogenacién se lava en presencia de hidrégeno para mantener

un ambiente libre de oxigeno.
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RESUMEN
Se proporcionan procesos y sistemas de reactores
para la conversidén de azucares a alcohocles sacarosos
utilizando un catalizador de hidrogenacién, que incluye
aparatos y métodos para la regeneracién en linea del
catalizador de hidrogenacidn para retirar depdsitos

carbonaceos.
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