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MMORIA DESCRIPTIVA

La presente invención se re fie re  a un método único 
para extraer, recuperar y rec ic la r e l activador o promotor 
a base de bromo del anhídrido itá lic o  crudo (denominado en 
ló sucesivo PAA) obtenido por oxidación en fase o estado 
vapor del o-xileno en presencia de un promotor de bromo. -

Un método comercialmente atrayente para obtener PAA es 
por oxidación ca ta lític a  en lecho flúido, en fase vapor, del 
o-xileno con gas que contenga oxígeno, por ejemplo a ire . SI 
catalizador de lecho flúido usado es catalizador de óxido de 
vanadio fluidificado con un compuesto de SÔ  y un óxido metá­

lico  alcalino en una relación molar sustancialmente mayor 
que uno, y soportado por un soporte del gel de s ílic e  poroso. 
El PAA crudo se condensa del gas producido en la  zona de 
reacción en condensadores de líquidos y sólidos, y el produc­
to PAA fin a l se obtiene a p a r tir  de los eondensados por t r a ­
tamiento térmico y destilación. No obstante, para lograr ren­
dimientos comercialmente competitivos con este método de 
producción del PAA, es necesario un promotor de bromo, como 

el' bromo elemental o el HBr, en la  fase vapor de la  zona 
de reac c ió n .--------- --  -  --------- -------- --  -  ------ -- ----- --  _

Aunque e l uso de un ta l  promotor hace posibles excelen­
tes rendimientos de PAA, introduce también serios problemas 
que deben solucionarse a f in  de que el procedimiento sea co­
mercialmente fac tib le . Dichos problemas son los siguientes:

1. Algunos de los compuestos de bromo en los gases
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producto procedentes de la  zona de reacción y condensados 
con el PAA crudo son altamente corrosivos para el equipo de 
refinado convencional del PAA, incluso en cantidades muy 
pequeñas, y pueden originar contaminación y decoloración del 
producto fin a l PAA. Según ello , es un propósito de esta in­
vención separar dichos compuestos de bromo perjudiciales 
del PAA crudo recogido de los condensadores. Al intentar 
hacerlo, se encontró que la  separación sustancialmente com­
pleta de dichos compuestos de bromo perjudiciales era muy 
d if íc i l  de lograr sin sacrificar e l rendimiento de PAA, y 
que la  presencia de sólo pequeñas cantidades residuales de 
los mismos en e l PAA era perjudicial. Según ello , es un pro­
pósito de la  invención proporcionar un método para separar, 
sin ningún sacrific io  sustancial en el rendimiento de PAA, 
sustancialmente todos dichos compuestos de bromo perjudi­
ciales. ------------ ----- --  -  ------ -- ----- ---------- -------- ----- --

2. Es necesario establecer un rendimiento de PAA sus­
tancialmente in ferio r al máximo, ya que el costo del promo­
to r de bromo adicional para lograr el rendimiento máximo 
(e l ren'dimiento aumenta al aumentar las concentraciones de 
promotor de bromo hasta un punto de inversión) sobrepasa el 
valor de dicho rendimiento adicional, es decir que el óptimo 
económico se logra a un rendimiento sustancialmente in ferio r 
a l máximo, siendo necesario, como con la  mayoría de procesos 
químicos, compensar el aumento de rendimiento con el coste 
de su logro. Por ello , es un propósito de esta invención lo­
grar un óptimo económico en el método antes mencionado con
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rendimientos sustancialmente más elevados, que se acercan 

mucho a l rendimiento máximo. Dicho de otro modo, un propósito 
es lograr altos rendimientos sin  aumentar sustancialmente el 
costo, y ------------ -------- ----- -- -------- ----- ----------------------------

3. La distribución o evacuación de compuestos de bromo 
perjudiciales, eliminados o separados del PAA crudo, como 
se ha dicho, presenta un problema ya que son tóxicos y 
corrosivos, y por tanto pueden originar un problema de polu­
ción del agua y del a ire . Según ello , es un propósito de la  
presente invención dar solución a dicho problema de evacua­
ción. —

El logro de un óptimo económico con altos rendimientos, 
como queda dicho, y la  mencionada solución a l problema de 
evacuación, se proporcionan según esta invención recuperando 
dichos compuestos perjudiciales de bromo separados del PAA 
crudo en forma química adecuada para funcionar, como lo hace, 
en el reactor como promotor, y reciclando dichos compuestos 
de bromo recuperados nuevamente a la  zona de reacción de 
oxidación del o-xileno. De esta forma, la  concentración del 
promotor de bromo en la  zona de reacción puede mantenerse a 
una cantidad óptima para lograr más aproximadamente el rendi­
miento máximo con la  adición de menos promotor de bromo nuevo 
para lograr asi rendimientos más altos proporcionados con el 
óptimo económico del proceso. Al mismo tiempo, se resuelve 
e l mencionado problema de evacuación, asi como los problemas 
de corrosión y contaminación, originados por los compuestos 
de bromo en e l PAA crudo s i  no se separan del mismo. ____
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Afortunadamente se ha descubierto que los compuestos de 

bromo en el condénsalo de PaA crudo que producen los efectos 
más perjudiciales son el ácido bromhídrico o bromuro de h i­
drógeno (HBr) disuelto en el PAA crudo y ciertos compuestos 

5. o aductos de bromo que se forman en el proceso y que se des- 
componen por el calor o son láb iles al mismo, es decir ines­
tables a l calor dentro del HBr. Estos compuestos de bromo son 
aquáilos en que el bromo no va unido directamente a un anillo 
aromático» Por lo tanto, según la  presente invención el PAA 

10 . crudo procedente de los condensadores se somete a una etapa
de tratamiento térmico en la  cual se lleva a una elevada tem­
peratura muy próxima a l punto de ebullición del PAA, es decir 
a una temperatura de entre aproximadamente 500 y 6002]? (apro­
ximadamente 260 y 31620) preferiblemente entre los 520 y 

15 . 5502]? (aproximadamente, entre 271 y 28820) y se mantiene a
dicha temperatura hasta que cesa el desprendimiento de HBr 
de modo sustancial, para así extraer el bromo disuelto en 
forma de HBr, vapor de agua y materias orgánicas de bajo pun­
to de ebullición, y descomponer los compuestos o aductos del 

20. bromo que pueden descomponerse por el calor, es decir aque­
llo s  compuestos en que el bromo no está unido directamente 
a un anillo  aromático, en el HBr, que se extrae en forma de 
vapor. A medida que el PAA crudo se calienta y se mantiene 
a temperatura elevada, aumentará la  velocidad o régimen de 

25. desprendimiento del HBr. finalmente comenzará a disminuir 
hasta que cesará sustancialmente. Ello es una indicación 

de que se ha extraído sustancialmente todo el HBr que puede 
extraerse por el calor y de que se han descompuesto todos los 
productos de bromo que pueden descomponerse por el calor en
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el HBr que ha sido e x tra íd o .----_ _ _ _ _ -------- ----- -  -  -  -

No obstante se ha observado que, aunque esto separaba 
una gran parte de los productos de bromo perjudiciales en 
e l P¿A crudo, sin  embargo permanecía una pequeña cantidad 

5 . residual, especialmente en forma de HBr disuelto. la  separa­
ción de dicha cantidad residual sin  sacrific io  del rendimien­
to de PAA y sin  aumentar excesivamente e l costo del equipo 
era un problema que quedaba sin  solucionar. Se ha resuelto, 
según la  presente invención, haciendo pasar e l PAA líquido 

10 . crudo, térmicamente tratado, a través de una columna de des­
tilac ió n  fraccionada en circulación a contracorriente con 
vapores de PAA generados por PAA líquido en ebullición, pre­
feriblemente algo más de 55023? (aproximadamente, 28820) en 
una columna de destilación continua asociada a la  de d estila - 

15. ción fraccionada. El PAA líquido alimentado a la  columna de 
destilación continua para proporcionar vapores de PAA a la  
de fraccionamiento es preferiblemente e l PAA fraccionado té r ­
micamente tratado que procede del PAA líquido que sale del 
fraccionador y del que se han destilado por fraccionamiento 

20. los productos residuales de bromo perjudiciales. Según e llo , 

los vapores de PAA son vapores de PAA tratados térmicamente 
y destilados por fraccionamiento. --------- ---------- --------------

suministra a la  parte superior de la  columna de destilación 
25. fraccionada y se desplaza hacia abajo a través de la  columna 

fraccionadora por la  fuerza de gravedad, mientras que los va­
pores de PAA se desplazan hacia arriba a través de la  columna

Preferiblemente el PAA liquido tratado térmicamente se
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La columna de destilación fraccionada está preferiblemente 
dotada o provista de placas de tipo convencional o cubetas 
perforadas para lograr un contacto íntimo entre los vapores 
de PAA ascendentes y el PAA líquido crudo descendente. ------

Los vapores de PAA procedentes de la  columna de destila­
ción fraccionada que contiene el HBr residual fraccionado, 
junto con el HBr y vapores de agua extraídos del PAA crudo 
por tratamiento térmico (estos vapores procedentes del tra ­
tamiento térmico contienen también algunos vapores de PAA 
así como otras materias orgánicas volátiles) se Lacen pasar 

a través de un condensador o condensadores de reflu jo  para 
condensar el PAA que es refluido nuevamente a la  parte su­
perior de la  columna de destilación fraccionada. -    -  -

Los vapores de HBr y de agua del condensador de reflujo 
pueden rechazarse pero preferiblemente, según un importante 
aspecto de la  presente invención, son reciclados a la  zona 

de reacción de oxidación del o-xileno para suministrar parte 
de la  óptima concentración de promotor de bromo en la  zona 
de reacción para lograr aproximarse a los rendimientos máxi­
mos. Preferiblemente, se añaden a l fondo de la  zona de 
reacción, es decir el lecho catalizador fluido, algo por 
encima de la  r e j i l l a  de soporte del catalizador. ------  ----

Preferiblemente las etapas de tratamiento térmico y des­
tilac ió n  se llevan a cabo a presión superatmosferica, por 
ejemplo entre 15 y 20 psig y 100 psig (aproximadamente, 
entre 1,05-1,40 y 7,05 Kg/cm2) de forma que el HBr reciclado 
del condensador de reflu jo  puede introducirse en la  zona de



reacción de oxidación del o-xileno "bajo presión auperatmos- 
férica . A este respecto, se hace observar que e l o-xileno, 
el aire y el promotor suministrados al reactor suelen serlo 
a presión superatmosférica para vencer la  calda de presión, 
por ejemplo 20-35 psig (aproximadamente 1,40-2,45 Kg/em2) 
en el sistema, y preferiblemente los vapores de HBr y de 
agua del condensador de reflu jo  están a 5 ó 10 psig (aproxi­
madamente, 0,35 ó 0,70 Ivg/cm2) por encima de la  presión de 
entrada del reactor. - - - - - - - - -  ------------  ---- -  -  -  -

Naturalmente, la  reacción puede realizarse a presiones 
más a lta s , y en este caso e l HBr reciclado puede recuperarse 
y realimentarse a la  zona del reactor a presiones correspon­
dientemente más a l t a s . --------- ----- -- -------- -- -------- -- -------- --

Particularmente cuando la  operación de destilación 
fraccionada se rea liza  a presión superatmosférica, se in­
yecta un gas inerte , por ejemplo nitrógeno, en la  base de 
la  columna de destilación fraccionada para reducir la  reque­
rida presión parcial del PAA en la  columna y perm itir con 
ello que el PAA se vaporice a presión superatmosférica a 
temperaturas iguales o algo superiores a su punto de ebulli­
ción a presión atmosférica, es decir entre 540 y 60025' 
(aproximadamente, 282 y 31620) y preferiblemente entre 
540- 5602P (aproximadamente, 282 y 29320). Desde luego pueden 
usarse temperaturas más elevadas a condición que no sean tan 

a ltas que se produzcan' indeseables reacciones colaterales, 

por ejemplo descomposición del PAA. lo mismo es válido para 
la  temperatura máxima de la  etapa de tratamiento térmico.

*1
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Cuando se usa gas inerte , se mueve hacia arriba en la  columna 
destiladora con el vapor de PAA a contracorriente de la  
circulación hacia abajo del PAA líquido tratado térmicamente. -

Si bien el vapor destilador de PAA se ha' descrito como 
generado en una columna de destilación continua tubular ca­
lentada por aceite caliente, puede generarse sin dicha columna 

usando calor sensible añadido a la  entrada de gas inerte su­
ministrado elevando su temperatura por encima de la  de la  
base de la  columna de destilación fraccionada, conjuntamente 
con el calor sensible en e l PAA líquido alimentado a la  co­
lumna de destilación fraccionada, es decir el calor desarro­
llado al caer la  temperatura de liquido en la  fraccionadora, 
para proporcionar el calor latente de vaporización requerido. 
No obstante, en la  mayoría de los casos, se prefiere añadir el 
calor latente requerido para generar el vapor de destilación 
del PAA usando una columna de destilación continua sola o 
ésta en conjunción con calor sensible en el gas inerte debido 
a que es preferible que la  temperatura del líquido alimentado 
a la  fraccionadora sea in ferio r a la  temperatura de la  base 
de la  misma.------------ --------------------------- ----- -- --------------

las  ventajas de usar vapores de PAA destilados tratados 
térmicamente para dicha destilación fraccionada son: 1 ) no hay 
contaminación del PAA; 2) los vapores de PAA usados para des­
t i l a r  pueden re flu irse  nuevamente al sistema junto con los 
vapores de PAA de la  etapa de tratamiento térmico; y 3) cual­

quier cantidad pequeña residual de PAA no condénsalo se de­
vuelve con el HBr a la  zona de reacción de modo que no hay
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reducción sign ificativa  en e l rendimiento de PAA. Además 
la  misma operación condensadora de reflu jo  requerida para 
recuperar los vapores de PAA de la  etapa de tratamiento té r­
mico puede usarse para condensar los vapores de PAA usados 

5. para e l fraccionado. Así, con el uso del fraccionamiento por 
vapor de PAA, sustancialmente todos los compuestos perjudi­
ciales de bromo disueltos y que pueden descomponerse por el 
calor pueden separarse del PAA crudo y recuperarse y re u ti­
lizarse  con sólo un pequeño costo adicional de instalación 

10. y sin disminuir e l rendimiento de PAA. Además, con e l uso 
de la  mencionada etapa de tratamiento térmico y vapores de 
PAA y gas inerte para destilación fraccionada bajo presión 
del PAA crudo tratado térmicamente, e l bromo se recupera en 
una forma en que puede reciclarse directamente de nuevo a la  

15 . zona del reactor sin nuevo tratamiento excepto condensación 
del PAA y reflu jo  del mismo a la  destiladora de fracciona­
miento. ------  -  ------------------------------------------------ ----- -----

la  separación de sustancialmente todos los mencionados 
compuestos perjudiciales de bromo, del PAA crudo, protege el 

20. sistema de refinado del PAA, es decir la  instalación de des­
tilac ión  y aparatos relacionados con la  misma, incluidos 
conductos, tanques, válvulas, etc. contra la  corrosión y 
decoloración resultante del PAA debido a dichos compuestos 
de bromo.------------ ----- ---------------- ----- ---------------- ----- --

25. Preferiblemente se añade ácido sulfúrico u otro ácido

mineral fuerte, como ácido n ítr ico , a l PAA crudo antes o 
durante la  etapa de tratamiento térmico a fin  de, entre 
otros objetivos, descomponer durante dicha etapa cualesquie-
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ra  aductos del ‘bromo que puedan descomponerse o sean láb iles 

para con los ácidos, por ejemplo los bromuros inorgánicos, 

en el PAA crudo dentro del HBr que se separa del sistema du­
rante la  etapa térmica. Bichos bromuros láb iles al ácido se 
forman a veces durante el proceso. Guando se usa ácido sulfú­
rico , los vapores de HBr y de agua y otros volátiles separados 
del tanque de tratamiento térmico contienen también SOg. ------

El PAA crudo contiene asimismo cantidades relativamente 
pequeñas de compuestos bromurados que se forman en la  zona de 
reacción y que no pueden descomponerse por calor o ácido, y 
de ahí que no se separen durante las etapas de tratamiento 
térmico y destilación fraccionada. Dichos compuestos son 
aquéllos en que el bromo va unido a un anillo aromático. Afor­
tunadamente se ha visto que estos compuestos de bromo no son 
perjudiciales debido a su estabilidad inherente, pueden sepa­
rarse del PAA en la  siguiente etapa de destilación. ---- ----

La figura 1 anexa es un plano esquemático de un aparato 
para rea lizar el método de la  presente invención. También 
sirve como diagrama de proceso para indicar el flujo de los 
materiales. -  ------  _ _ _ _  ------  ---- _ _ _ _ _ _ _ _ _  ------

EJEMPLO

Con referencia a la  figura 1, se introdujo PAA líquido 
crudo a unos 3002]? (aproximadamente, 1492C) obtenido por oxi­
dación c a ta lític a  al aire del o-xileno, con promotor de bromo, 
en lecho flúido, en fase vapor, como se menciona con mayor 
detalle luego, a través de tina tubería 2 en un tanque de 

tratamiento térmico 4 que estaba dotado de una unidad calenta-
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dora 6 por ejemplo un calentador de aceite con entrada 8 

y salida 10 , para calentar e l PAA crudo a una temperatura 
próxima a su pxmto de ebullición, es decir a una temperatura 
de entre irnos 520- 5502]? (aproximadamente, 271 -  28820) s i  . 
bien puede calentarse a una temperatura de entre 500 y 6002]? 
(aproximadamente, 260 y 31620) . ------------ ----- --  -  ------------

■ El PAA crudo, introducido en el tanque 4 a través del 
tubo 2 se obtuvo, como se ha dicho, por oxidación a l a ire , 
en fase vapor, de o-xileno en una zona de reacción en lecho 
ca ta lítico  flúido (no indicada) y en presencia en la  fase 
vapor de un promotor de bromo, a saber HBr. El catalizador 
flúido era un catalizador de óxido de vanadio que estaba 
soportado sobre un gel de s íl ic e  altamente poroso y finamente 
dividido, y que estaba fluidificado con un compuesto de 
SÔ  y un óxido de metal alcalino (potasio), en el cual la  
relación molar de SÔ  respecto a l óxido metálico alcalino 
era mayor que uno (por ejemplo 1,9  a 2,0 en el catalizador 
en equilibrio). --------- ----- -- ----- ----- -- ------------------- _ _

la  relación de aire respecto a o-xileno era entre apro­
ximadamente 9/1 y 13/1 (puede ser de entre 7 , 5/1 y 20/1). 
la  cantidad de HBr (incluido el HBr de nueva adición y el 
HBr reciclado) era de entre un 0,5 y 2,0^ (puede ser de 
entre 0,1 y 5a>) sn peso de o—xilenoj y la  temperatura de 
reacción era de entre 670-6902E (aproximadamente, 354-36620) 
s i  bien puede ser de entre 5502 y 7502F (aproximadamente,

288 y 3992C), preferiblemente entre 620-7002P (aproximada­
mente, 327 y 37120). En vez de HBr pueden usarse bromo ele­
mental u otros compuestos de bromo que tengan la  propiedad
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de disociarse en bromo o HBr en las condiciones del reactor, 

por ejemplo bromuros inorgánicos, ta les como bromuro de n i­
tro  silo  o bromuro amónico, y bromuros orgánicos ta les como 
bromuros de e tilo  u otros alquilbromuros má3 bajos, bromuro 
de bencilo, acetilo  o x ili lo , dibromuro de etileno, tetrabro- 
muro de carbono, etc. El aire calentado (que contenía el HBr 
de nueva adición) y el o-xileno (en forma de vapor o de dis­
persión líquida) se introdujeron separadamente a presión por 
el fondo del reactor de lecho flúido, siendo introducido el 
aire a través de la  r e j i l l a  e introduciéndose el o-xileno 
en el lecho flúido justamente encima de la  r e j i l la .  El caudal 
y presión de alimentación eran adecuados para mantener el 
lecho ca ta lítico  flúido y compensar la  caída de presión en 
el sistema, por ejemplo 20-35 psig (aproximadamente,
1,40—2,45 Kg/cm^) o mayor. El HBr reciclado a una presión 
de 5 ó 1.0 psig (aproximadamente, 0,35 ó 0,70 Kg/cm2) por 
encima de la  presión de alimentación se introdujo en el fondo 
del reactor justamente encima de la  r e j i l l a  de soporte del 
c a ta liz a d o r.------  -  ------ -- ----- _ ----- -- ----- -- -----

Los gases producto procedentes de la  parte superior 
del reactor (no indicada), después de eliminación del ca ta li­
zador arrastrado, se hicieron pasar a través de un condensador 
en líquido (no indicado) en que el PAA del g a s  producto se 
condensaba en liquido, y luego a través de una pluralidad de 
condensadores en sólido (no indicados) en que sustancialmente 
todo el PAA restante en el gas producido se condensaba en só­
lido. El PAA crudo sólido depositado en los condensadores en 
sólido se fundió y combinó con el PAA crudo liquido procedente



de los condensadores en líquido y se alimentó a l tanque 4 

de tratamiento térmico a través de la  tubería 2 de la  f ig . 1 

como se re p re se n ta .--------- ------------------------------------ ----- --  -

Se añadió ácido sulfúrico (985̂ ,  en una cantidad del 
orden de entre aproximadamente 0,01 y 1,05o en peso del PAA 
crudo, a l PAA crudo en la  tubería 2 a través del tubo 12, como 
se representa en la  f ig . ’ 1 , antes de alimentarlo al tanque 4 

de tratamiento térmico. lío obstante, e l ácido srilfúrico puede 
omitirse cuando la  cantidad de aductos del bromo que pueden 
descomponerse en ácido y que se hallan en el PAA crudo es 
negligible. En la  mayoría de los casos, la  cantidad de aductos 
del bromo que pueden descomponerse en ácido presentes en el 
PAA crudo es muy pequeña comparada con la  cantidad de aductos ' 
del bromo que pueden descomponerse por calor. - - - - - - - -

El nivel de liquido 14 del PAA se mantuvo por debajo de 
la  parte superior del tanque 4 , como se representa, para dejar 
un espacio para e l vapor sobre el PAA liquido. -  -  -  -  ----_ _

El tiempo que se tarda en calentar e l PAA crudo en el 
tanque 4 hasta una temperatura de entre unos 5202 y 5502P 
(aproximadamente, 271 y 28820) depende de la  capacidad del 
tanque y del tamaño del calentador de aceite 6. Se observó 
que a medida que aumentaba la  temperatura, los vapores de EBr 
y de agua, así como e l SOg cuando se usaba ácido sulfúrico, 
eran extraídos con un régimen creciente, y se separaban a 
través de la  tubería 16. Una vez alcanzados entre 5202 y 
5502P (aproximadamente, 271 y 288°C) se mantenía esta tempera­
tura un tiempo de maceración hasta que cesó sustancialmente
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e l desprendimiento de HBr. Durante el periodo de maceración, 
se presentaba alguna vaporización de PAA de modo quo los va­

pores extraídos por 16 contenían PAA. El HBr desprendido era 
e l HBr disuelto en el PAA crudo así como HBr generado por des­
composición térmica de los productos o aductos de bromo orgá­
nicos descomponibles térmicamente, y el HBr generado por des­
composición en ácido de los bromuros inorgánicos por el ácido 
sulfúrico. Se supone que el HBr disuelto se desprendía p ri­
mero. El calentamiento a dicha temperatura de maceración se 
prosiguió hasta que se extrajo sustancialmente todo el HBr 
disuelto que podía extraerse por calor y hasta que se descom­
pusieron sustancialmente todos los compuestos de bromo que 
podían descomponerse en HBr por calor o por ácido y se hubo 
extraído dicho HBr. Este punto puede determinarse observando 
e l desprendimiento de HBr. El cese sustancial del desprendi­
miento de HBr indica que se ha alcanzado este punto. El tiempo 
to ta l de calentamiento para alcanzar este punto en equipo a 
escala comercial puede variar en amplios lím ites, por ejemplo, 
ha demostrado ser satisfactorio  un tiempo de 15 a 30 horas 
-  aproximadamente de 5 a 8 horas para calentar ha3ta 520- 5502]? 

(aproximadamente, 271- 28820) y el resto de tiempo para el pe­
ríodo de maceración a 520- 55021? (aproximadamente, 271- 28820) 
la  temperatura de maceración en e l tanque de tratamiento té r­
mico puede ser superior a 5502]? (aproximadamente, 2882c) a 
condición de que no sea tan elevada que origine reacciones 
colaterales indeseables, por ejemplo la  descomposición del 
PAA, pero es mejor no usar temperaturas muy a ltas ya que ello 
aumenta la  vaporización del PAA aumentando así innecesaria­
mente la  cantidad de vapores de PAA que deben ser condensados



por el condensador de reflu jo

El vapor de agua eliminado a través del tubo 16 re ­
sulté de la  conversión de ácido ftá lico  en PAA, y el SO,, resu l­

tó de la  reacción química del H2S°4 con cieri:as impurezas del 
PAA crudo. Los vapores del tubo 16 contienen también productos 
secundarios orgánicos vo lá tile s  extraídos del PAA. ---------------

Preferiblemente la  presión del tanque de tratamiento 
térmico es superatmosférica, por ejemplo entre 15 ó 20 psig 

y 100 psig (aproximadamente, 1 ,05- 1,40 y 7,05 kg/cm2), particu­

larmente cuando los vapores desprendidos son reciclados de nue­
vo a la zona de reacción como se ha dicho, pero no es preciso 
que sea a s í. En este ejemplo la  presión del tanque .de tra ta ­

miento térmico era de unas 40 psig (aproximadamente, 2,80 
kg/cm2). ---------------------------------------------------------------------------

El tratamiento térmico puede ser del tipo intermiten 
te o continuoo Cuando es continuo, el tanque es relativamente 
largo y se mantiene un gradiente creciente de temperatura entre 
los extremos de entrada y salida con una pluralidad de deflec- 
tores que se extienden hacia arriba desde e l fondo del tanque 
y situados a intervalos por la  longitud del tanque con circula­
ción lenta y continua de PAA crudo alrededor de los deflectores 

desde e l extremo de entrada a l extremo de sa lida. La parte del 
extremo de salida está a unos 520- 550sp (aproximadamente, 

271-2882C). Cuando el PAA líquido crudo sale del extremo de sa­

lid a  ha estado retenido a una temperatura de unos 520- 5502P 

(aproximadamente, 271-288fiC) hasta que ha cesado sustancialmen 
te  el desprendimiento de HBr. En caso de calentamiento interm i-
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tente, se calienta la  carga hasta 520- 5502F (aproximadamente, 
271- 28820) y se mantiene hasta que cesa sustancialmente e l 

desprendimiento de HBr, y luego se saca el PAA crudo del tan 
que de fabricación hacia la  etapa siguiente. -  ------------------

El PAA crudo líquido tratado térmicamente sacado 
del tanque de tratamiento térmico por 18 y a una temperatura 

de 520- 5502]? (aproximadamente, 271- 2882C) contenía todavía 

algunos compuestos residuales de bromo perjudiciales, por 
ejemplo el HBr disuelto en e l PAA líquido que estaba en equi- ■ 
lib rio  con el del vapor en el tanque de tratamiento térmico. 

Para sacar este HBr residual, dicho PAA crudo tratado térmi­

camente se introdujo desde el tubo 18 a la  parte superior de 
la  columna de destilación fraccionada 20, como se representa, 
y se hizo circular hacia abajo a través de dicha columna 20 

a contracorriente con una corriente ascendente de vapores de 
PAA generados por la columna de destilación continua 22, se­
parando los vapores de PAA ascendentes, del PAA líquido crudo 

y descendente, sustancialmente todo el HBr residual disuelto 
remanente, y productos de HBr que pueden descomponerse térmi­
camente del PAA crudo. Asimismo, s i  quedaba algo de ácido i tá ­
lico  en el PAA tratado térmicamente, se convertía en PAA y 
vapor de agua en la  fraccionadora, siendo separado el vapor 

de agua del PAA crudo por los vapores de PAA ascendentes. En 
efecto, los valores de PAA ascendentes se lavan con el PAA 

líquido descendente, enriqueciendo la  fase vapor con los com­
ponentes más v o lá tile s , especialmente HBr en la  corriente de 

alimentación de líquido de PAA tratado térmicamente. -  -  -  -

El PAA líquido, tratado térmicamente, separado, se 
colectó en e l fondo de la  fraccionadora en 24 y se hizo circu-
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la r  a través del tubo 26 hacia un refrigerador 27 (preferible 
mente un refrigerador de aceite). Parte del PAA líquido sepa­
rado fue alimentado desde el tubo 26 (antes del refrigerador 
27) a la  destiladora continua 22 para generar los vapores de 
destilación de PAA que pasan a través del tubo 28 hacia e l 
fondo de la  columna de destilación fraccionada 20 y de ahí 
hacia arriba a través de la  columna. El PAA líquido separado 
era vaporizado en la  destiladora continua 22 para proporcionar 
los vapores de PAA por medio de una introducción de aceite ca­

lien te  en 30 y una salida en 32. los vapores de PAA calientes 

que se separan y ascienden por la  columna 20 y que entran en 

contacto con el PAA líquido tratado térmicamente descendente, 
vaporizan los componentes más vo lá tile s  de la  fase líquido, 
que se unen a los vapores de PAA ascendentes.------------ ----- -

El PAA líquido, separado y enfriado, procedente 

del refrigerador 27, exento ahora sustancialmente de HBr di­
suelto y de compuestos de bromo que pueden descomponerse por 
ácido o calor, se colectó por e l tubo 29 en el tanque 34, en 
el que se ensayaba para cerciorarse de que había sido extraído 
todo e l HBr, y desde el que era pasado a una columna de des­
tilac ió n  (no indicada) para recuperar e l producto f in a l PAA 
comercialmente puro del crudo tratado térmicamente y destila ­
do. ------------ ------------------------- -- ----------------

Se halló que los tínicos compuestos de bromo que que— 
25 o ciaron en el PAA crudo en 'el tanque 34 eran aquéllos en que e l

bromo está unido directamente a un an illo  aromático y una sus­

tancial cantidad de ellos fue separada con la  brea en la  co­

lumna de destilación. Estas clases de compuestos bromurados
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no son corrosivos en las condiciones de proceso empleadas y no 

presentan ningún problema de decoloración o distribución del 

p roducto .----------------------- ----------------------------------------------- -

destilado, salían  de la  parte superior de la columna de desti­

lación fraccionada 20 a través del tubo 36, donde se juntaban 
a los vapores de KBr y de agua procedentes del tanque de tra ta ­
miento térmico en el tubo 16, siendo pasados todos dichos va­
pores a través de un condensador de reflu jo  38 en el que la  
mayor parte del PAA se condensó en forma líquida y fue re f lu i­
do de nuevo a la  parte superior de la  columna de destilación 
fraccionada 20 a través del tubo 40. La temperatura del conden­

sador de reflu jo  se mantuvo muy por debajo del punto de ebulli­
ción del PAA, por ejemplo 4002P (aproximadamente, 204CC) para 

condensarlo por medio de aceite frío  que entra en 42 y sale por • 

43» El KBr, los vapores de agua, e l SOg y otros productos volá­

t i le s  extraídos del tanque de tratamiento térmico a través del 

tubo 16 y de la  columna fraccionadora por la  acción de destila­

ción fueron sacados del condensador de reflujo por 44 y recicla 
dos de nuevo a l fondo de la  zona de reacción (no representada) 
de oxidación del o-xileno ligeramente por encima de la  r e j i l la  de 
soporte del c a ta liz a d o r .--------------- ----- -------- ---------------- --  _ _

La temperatura en la  columna destiladora 20 era l i ­
geramente más a lta  que la  temperatura de salida del PAA liq u i­
do crudo en el tanque de tratamiento térmico, por ejemplo entre 
aproximadamente 540 y 5602]? (aproximadamente, 282 y 2932C), -

Especialmente cuando el HBr es reciclado de nuevo a 
la  zona de reacción, la  operación de destilación

Los vapores de destilación de PAA, que contienen HBr

se realiza  pre-
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feriblemente a presión superatmosférica, preferiblemente la  
misma que se ha usado en e l tanque de tratamiento térmico, es 

decir, entre unas 15 <5 20 psig y 100 psig (aproximadamente,

1,05-1,40 kg/cm2 y 7>05 kg/cm2) (en este ejemplo, 40 psig, es 
decir unos 2,80 kg/cm2). En todo'caso, cuando el vapor de HBr 
es reciclado nuevamente a l reactor, la  presión de los vapores 

que salen del condensador de reflu jo  38 debe ser entre 5 ó 10 
psig (aproximadamente, 0 ,35- 0,70 kg/cm2) por encima de la  pre­
sión de entrada del o-xileno, a ire  y promotor de bromo suminis 
trados a l fondo del reactor, que puede ser de 20 a 35 psig 
(aproximadamente, 1,40 a 2,45 kg/cm2) o más para evitar la  ne­
cesidad de comprimir el vapor de reciclo a la,zona de reacción. 
Preferiblemente se coloca un control en e l tubo 16 de modo que 
la  temperatura y presión mantenidas en el tanque de tratamien­
to térmico 4 pueden ser independientes de las  de la  columna 
destiladora 2 0 . ---------------------------------------------- -- -----------

Especialmente cuando la  operación de destilación se 

efectúa a presión superatmosférica, se inyecta una corriente 

pequeña, controlada, de gas inerte  caliente, como nitrógeno, a l
20. fondo de la  columna de destilación fraccionada 20 por 46 para

reducir la  presión parcial de PAA requerida. El gas inerte as­
ciende por la  columna destiladora con los vapores de PAA y se 
lava con dichos vapores por el PAA liquido descendente. El gas 
inerte es efectivo, junto con los vapores de PAA, para destila r 

25. HBr residual del PAA liquido tratado térmicamente. Con el uso
de dicho gas in e rte , los vapores de PAA en la  columna d estila ­
dora pueden generarse a una temperatura de 540- 560sp (aproxima­

damente, 282-293fi0) (aproximadamente, punto de ebullición de 

PAA a presión atmosférica) bajo presión superatmosférica. Si
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bien pueden usarse temperaturas de ebullición más altas para 
producir e l vapor de PAA a elevadas presiones a condioi<5n de 

que no sean tan a ltas  que originen indeseables reacciones co­

la te ra le s , por ejemplo descomposición del PAA, es normalmente 

mejor para el PAA no sobrepasar la  temperatura de unos 560- 

-6002]? (aproximadamente, 293-31620). En vez de nitrógeno pue­

den usarse gases de combustión y otros gases inertes, como be- 

lio  y COg, que pueden introducirse con el HBr reciclado en la 
zona de reacción. - --------- — ----- ----- ------------------- — -----

la  cantidad de gas inerte  introducido en el fondo de 
la  columna de destilación fraccionada 20 depende de la  tempe­
ratura y presión usadas en la  columna y del régimen de ebu­
llic ió n  del vapor de PAA en dicba columna. Así, la  cantidad 
de gas inerte inyectado a la  columna destiladora 20 en moles 

por hora es preferiblemente igual a: ( M )-M, en la  

que M son lib ras (1 lib ra  = 0,453 hg) por hora de ebullición 
de PAA en la  columna de destilación fraccionada, P  ̂ es igual 

a la  presión absoluta en la  fraccionadora en atmósferas, y K 

es la  relación de presión de vapor de PAA (en la  base de la  
fraccionadora) a la  temperatura en la  fraccionadora respecto 

a la  presión de vapor de PAA a 5502F (aproximadamente, 2882C) 
en la  fraccionadora. Así, cuando la  temperatura de la  frac­

cionadora es 550®P (aproximadamente, 2882C), Z es igual a 1, 
Cuando la  presión de la  fraccionadora es de 40 psig (presión 
absoluta en atmósferas de aproximadamente 3 ,7) a esta tempe­
ratura (5502F.', es decir unos 28820), en este caso KPÁ es igual 

a 3,7* ¿I depende del tamaño de la  instalación y diseño de la  
destiladora y según ello puede variar entre amplios lím ites. ■ 
Normalmente será entre 0,2 y 2/° del régimen de producción de
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PAA en lib ras de PAA por hora. En un diseño de planta comer­
c ia l, un M de 7,5 se ha demostrado sa tisfac to rio  con una pre­
sión de destiladora de 40 psig (aproximadamente, 2,80 lcg/cm^) 

y una temperatura de destiladora de 5502]? (aproximadamente, 
28820) . -------------------------------------------------------------” ---------------------------------

EL régimen de alimentación’de PAA a la  fraccionado- 
ra depende, naturalmente, del régimen de producción de PAA. -

Si la  operación de destilación se rea liza  a presión 
atmosférica no se precisan gases inertes. -  ---- -  -  -  -  -  ----

la  columna destiladora fraccionadora 20 puede con­
tener acondicionamiento convencional, por ejemplo s i l le ta s  
Berl, o estar dotada de placas tipo convencional o cubetas 
perforadas para lograr un íntimo contacto gas-líquido. -  ----

Preferiblemente la  columna 20 de destilación frac - • 
cionada está hecha de titan io  o acero chapado de aluminio.

Se prefiere el titan io  por la  a lta  temperatura implicada. la  

columna y piezas pueden estar chapadas de tita n io . ---------------

la  operación de destilación es, naturalmente, con­
tinua y cuando la  operación de tratamiento térmico es también 

continua toda la separación, recuperación y reciclado del pro­

motor de bromo se rea liza  en continuo, así como la  reacción 

en el reactor, la  condensación del PAA crudo en e l gas produ­
cido y la  destilación del PAA crudo para recuperar e l producto 
PAA.----------------------------------------------------------

Usando a escala comercial las  etapas combinadas 
de tratamiento térmico y destilación descritas antes, puede
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recuperarse entre 70 y 9073 ¿el promotor de bromo to ta l in tro­

ducido a l reactor de oxidación de o-xileno, por ejemplo el HBr 

de nueva adición y el HBr reciclado, a p a rtir  del PAA crudo 

en el vapor que sale del condensador de reflu jo  38. Asi, reci­
clando este HBr recuperado, pueden mantenerse óptimas concen­

traciones de promotor de bromo en la  zona de reacción para lo­

grar acercarse a l rendimiento máximo con entre 70 y 90$ de pro 

motor de bromo menos de nueva adición. —  -  -  -  - --------------

El bromo remanente en el PAA crudo parece ser en for­
ma de compuestos orgánicos estables a l calor y al ácido, en 
que el HBr está directamente unido a xin anillo aromático. Esta 
clase de compuestos de bromo no es perjudicial. Una cantidad 
sustancial de estos compuestos de bromo remanentes se extrae 
como brea durante la  destilación del PAA crudo para recuperar 
el producto f in a l PAA. Estos compuestos de bromo no son corro 
sivos y no decoloran el producto PAA. Por tanto, usando, las 

etapas combinadas de tratamiento térmico y destilación,' se e- 

v itan  los problemas de corrosión en e l  sistema de refinado de 

PAA, o sea en equipo de destilación y aparatos asociados, -  -

Una ventaja importante de la  etapa de destilación 
de la  presente invención es que toda la  producción de la  misma 

puede recic larse , como lo es, directamente al reactor de nuevo 

sin  u lte rio r  tratamiento, excepto el condensador de reflu jo  
para re f lu ir  e l PAA para lograr la  mencionada mejora de rendi 
miento en e l r e a c to r .__________________________________

Es altamente ventajoso que el tubo de reciclo  44 en 
tre  e l condensador de reflu jo  38 y el reactor esté calentado
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í los vapores porpara mantener la  temperatura de lo s  vapores por encima de la  

temperatura de salida del condensador de re flu jo , es decir 
muy por encima del punto de condensación o rocío del HBr y 
vapor de agua contenidos, para bloquear la  conocida corrosi- 

vidad del HBr y agua liq u id a* -------------------------------------------

Además de HBr, vapor de agua, SÔ  y productos orgá­

nicos vo lá tiles el gas de salida deli, condensador de reflujo 

38 contiene también e l gas in e rte , nitrógeno así como trazas 
de oxígeno, 0 0 ^  y 0 0 » -  -  -  ---------  - - - - - - - - -  ---------  - _ _ _

No se considera que la  presente invención quede l i ­
mitada a o por la  anterior descripción o planos anexos, sino 

sólo a l método reivindicado en las reivindicaciones que s i ­
guen y sus equ ivalen tes.--------- ----- ---------- ----- _ _ _ _ -----

N O T A

15. Se declaran de novedad y propiedad para España, sus

te rr ito r io s  y plazas de soberanía, las siguientes: ---------------

R E I V I N D I C A C I O N E S

1 . -  Método para la  recuperación del activador a ba­
se de bromo del anhídrido itá lic o  crudo, y más particularmente 

20, Para recuperar promotor de bromo de anhídrido f tá lico  (PAA)
crudo fabricado por oxidación por a ire , c a ta lític a , en fase 
vapor, de o-xileno en presencia de un promotor de bromo, ca­
racterizado porque comprende e l calentar e l PAA crudo a una 

elevada temperatura y mantenerlo a dicha elevada temperatura 

25. hasta que cesa sustancialmente el desprendimiento de HBr,
para así extraer e l ácido bromhídrico, vapor de agua y otras
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impurezas de bajo punto de ebullición, disueltos y descomponer 
los aductos de bromo que pueden descomponerse por calor en e l 
ácido bromhldrico que se extrae como vapor, y luego destila r 

o separar el HBr residual de dicho PAA tratado térmicamente 

haciéndolo pasar a través de una columna de destilación frac­

cionada a contracorriente con vapor de PAA, con lo  que dicho 
vapor de PAA destila  o separa dicho HBr residual de dicho PAA 

tratado térmicamente. ---------------------------------------------------------

2. -  Método segdn la  reivindicación 1, caracterizado
porque dicho vapor de destilación de PAA es generado vaporizan 
do PAA destilado tratado térmicamente procedente de dicha colum 
na destiladora. ----------------------------------------------  ------------------

3. -  Método segdn la  reivindicación 1 , caracterizado 
porque el vapor de PAA que contiene HBr destilado es pasado a 

través de unos medios condensadores de reflujo para condensar 

dicho vapor de PAA, siendo refluido de nuevo dicho vapor de 

destilación de PAA condensado a dicha columna destiladora, -  -

4«- Método segdn la  reivindicación 3, caracterizado 

porque los vapores desprendidos de dicha etapa de tratamiento 

térmico son pasados a través de dichos medios condensadores de 

reflu jo  para condensar el PAA contenido en los mismos, -  ---- -

5. -  Método segdn la  reivindicación 4, caracterizado
porque dicho vapor de destilación de PAA es generado vaporizan 
do e l PAA tratado térmicamente destilado, procedente de dicha 
columna destiladora, --------------  -  - __ - ___ ___ _ ____ _

6.  -  Método segdn la  reivindicación 1 , caracterizado
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porque dicha elevada temperatura es de entre vinos 500 y 600 2F
-

(aproximadamente, 260 y 3162C):, -----------------------------------------

7 .-  Método según la  reivindicación 6, caracterizado 
porque dicha elevada temperatura es de entre unos 520 y 55021’ 
(aproximadamente, 271 y 288&C) . ----------------------------- _ -  _ _ .

8 o -  Método según la  reivindicación 1 ,  caracterizado 

porque dicha etapa de destilación incluye la  etapa de inyectar 
un gas inerte en la base de la  columna d e s tila d o ra .------------ -

9 .- Método según la  reivindicación 8, caracterizado 
porque dicha etapa de destilación es efectuada a presión supe- 
ratmosférioa, siendo añadido dicho gas inerte  para reducir la  
requerida presión parcial de vapor de PAA. --------------------------

10 . -  Método según la  reivindicación 1 , caracterizado 
porque incluye añadir ácido sulfúrico a dicho PAA. crudo antes 

de someterlo a dicho tratamiento térmico. ____ _______ _____ _

1 1 .  -  Método según la  reivindicación 1 , caracterizado

porque el PAA crudo sometido a dicha etapa de tratamiento té r­

mico es PAA condensado de los gases producto de la  zona de reac 

ción de oxidación del o—xileno, siendo efectuada dicha etapa de 
tratamiento térmico a presión superatmosférica. - -  ____  - - -

12. -  Método según la  reivindicación 1 , caracterizado
por inc lu ir e l reciclado del HBr procedente de dicha etapa de 
tratamiento térmico y de dicha etapa de destilación a la  zona 
de reacción de oxidación del o-xileno. ____________ ________

13. -  Método según la  reivindicación 12, caracterizado25
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porque e l vapor de destilación de PAA que contiene HBr des­

tilado se hace pasar a través de unos medios condensadores 

de reflu jo  para condensar dicho vapor de destilación de PAA, 

siendo refluido de nuevo el vapor de destilación de PAA con- 
densado a dicha columna destiladora. ------ ------------- ----------

14. -  Método segiín la  reivindicación 13, caracteri­
zado porque dicha etapa de destilación se realiza a presión 
superatmosférica e incluye la  etapa de inyectar gas inerte
a la  base de dicha destiladora para reducir así la  presión 
de vapor parcial del PAA. ----------------------------------------------

15. -  Método según la  reivindicación 14, caracteri­
zado porque dicho vapor de PAA es generado vaporizando PAA 

térmicamente tratado destilado procedente de dicha columna 
d e s tila d o ra .------------------------------------------------------------------

16. -  Método según la  reivindicación 15 , caracteriza­
do porque dicha temperatura elevada es de entre unos 500 y 

6002F (aproximadamente, 260 y 3162C) y dicha etapa de tra ta ­
miento térmico se rea liza  a presión superatmosférica. -  -

17 .  -  Método según la  reivindicación 16, caracteriza­
do porque incluye el añadir ácido sulfúrico a dicho PAA crudo 
antes de someterlo a dicho tratamiento térmico. -  —  _ _ _ _

18.  -  Método según la  reivindicación 16, caracteri­
zado porque dicha temperatura elevada es de entre unos 520

y 550£P (aproximadamente, 271 y 288^0) y porque el PAA crudo 
sometido a dicha etapa de tratamiento térmico es PAA conden- 
sado de los gases producidos de la  zona de reacción de oxi-
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19. “ Método según la  reivindicación-16, caracterizado 

porque los vapores desprendidos durante dicha etapa de tra ta ­
miento térmico se hacen pasar a través de dichos medios conden­
sadores de reflu jo  para condensar e l PAA contenido en e llo s. -  -

20. -  Método según la  reivindicación 13» caracterizado
porque los vapores desprendidos de dicha etapa de tratamiento 
térmico se hacen pasar a través de dichos medios condensadores 
de reflu jo  para condensar el PAA contenido en los mismos. ---- -

21. -  Método según la  reivindicación 20, caracterizado
porque dicho vapor de destilación de PAA es generado vaporizan­
do PAA térmicamente tratado destilado procedente de dicha colnm 
na destiladora. - ------ ----------- -------- -- -------- ---------- -------------

22. -  Método según la  reivindicación 12, caracterizado 

porque dicha etapa de destilación incluyó la  etapa de inyectar 

gas inerte  en la  hase de dicha columna destiladora. - - - - - -

23. -  Método según la  reivindicación 22, caracterizado
porque dicha etapa de destilación se realiza  a presión superat- 
mosferica, y dicho gas inerte es capaz de reducir la  presión 
parcial de vapor de PAA requerida. -----------------------------------------

24. -  Método según la  reivindicación 23» caracterizado
porque dicha temperatura elevada es de entre unos ¡jOO y 600£P 
(aproximadamente, 260 y 316SC) y dicha etapa de tratamiento té r­
mico se realiza  a presión superatmosférica. - - - _  __  _ __  _

25. “ Método según la  reivindicación 12, caracterizado 
porque dicho vapor de destilación de PAA es generado vaporizando



3 4 2 0 9 6  ’
el PAA térmicamente tratado destilado procedente de dicha colum 

na d e s tila d o ra .-------------------------- ' -------------------------------------

-  29 -

26.- "METODO PARA LA RECUPERACION DEL ACTIVADOR A BA 

SE DE BROMO DEL'ANHIDRIDO ITALICO CRUDO».

5. Todo ello conforme se describe y reivindica en la

presente memoria que consta de veintinueve hojas foliadas y me­
canografiadas por una sola de sus caras y de una lámina de di­
bujos que la  ilu s tra .

B a r c e l o n a , 7 JUN, 1967
p. A. M. CURELL SUÑOL

Por Poder 
Firmado: J. Carbonell
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