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DESCRIPCION
Proceso para producir sulfona de 4,4’-diclorodifenilo

La invencion se refiere a un proceso para producir sulfona de 4,4'-diclorodifenilo que también se llama 1,1'-sulfo-nilbis(4-
clorobenceno) o sulfona de bis(4-clorofenilo).

La sulfona de 4,4’-diclorodifenilo (en lo sucesivo denominada DCDPS) se utiliza, por ejemplo, como mondmero para
preparar polimeros como las poliarilen(éter)sulfonas, como el poliétersulfona o la polisulfona, o como producto intermedio
de productos farmacéuticos, tintes y pesticidas.

La DCDPS, por ejemplo, se produce por oxidacion del sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo (en lo sucesivo denominado
DCDPSO) que puede obtenerse por una reaccion de Friedel-Crafts del cloruro de tionilo y el clorobenceno como
materiales de partida en presencia de un catalizador, por ejemplo el cloruro de aluminio.

Los procesos de dos etapas en los que en una primera etapa se obtiene el DCDPSO que en una segunda etapa se oxida
a DCDPS en presencia de peroxido de hidrogeno y acido acético se divulgan, por ejemplo, en CN-A 108047101, CN-A
102351758, CN-B 104402780, CN-A 104557626 y SU-A 765262.

En CN-A 102351756 y CN-A 102351757 se divulgan otros procesos para obtener la DCDPS haciendo reaccionar
clorobenceno y cloruro de tionilo en una reaccion de Friedel-Crafts en una primera etapa para obtener sulféxido de 4,4'-
diclorodifenilo y para oxidar el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo en una segunda etapa utilizando peréxido de hidrégeno
como agente oxidante y diclorometano o dicloropropano como disolvente.

En el WO-A 2018/007481 se divulga un proceso para producir una sulfona organica por oxidacion del sulféxido respectivo
en presencia de al menos un peréxido. De este modo, la reaccion se lleva a cabo en un acido carboxilico como disolvente,
siendo el acido carboxilico liquido a 40°C y teniendo una brecha de miscibilidad con el agua a 40°C y presion atmosférica.

Los procesos generales para la produccion de compuestos diarilicos que contienen azufre se divulgan, por ejemplo, en
Sun, X. et al, Journal of Chemical Research 2013, paginas 736 a 744, Sun, X. et al, Phosphorus, Sulfur, and Silicon, 2010,
Vol. 185, paginas 2535-2542 y Sun, X. et al., 2017, Vol. 192, No. 3, paginas 376 a 380. En estos articulos se comparan
diferentes condiciones de reaccion y catalizadores.

Es un objetivo de la presente invencién proporcionar un proceso fiable y energéticamente eficiente para producir DCDPS
con una cantidad reducida de impurezas.

Este objetivo se logra mediante un proceso para producir sulfona de 4,4’-diclorodifenilo, que comprende:

(I) hacer reaccionar cloruro de tionilo, clorobenceno y cloruro de aluminio en una proporcién molar de cloruro de tionilo :
clorobenceno : cloruro de aluminio de 1 : (6 a 9): 1 a 1,5) a una temperatura en el intervalo de 0 a menos de 20°C,
formando un producto de reaccién intermedio y cloruro de hidrogeno;

(I1) mezclar acido clorhidrico acuoso y el producto de reaccién intermedio a una temperatura en el intervalo de 70 a 110°C
para obtener una fase organica que comprende el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo y una fase acuosa;

(I enfriar la fase organica que comprende el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo hasta una temperatura inferior al punto de
saturacion del sulfoxido de 4,4’-diclorodifenilo para obtener una suspension que comprende el sulféxido de 4,4'-
diclorodifenilo cristalizado;

(IV)separar el solido y liquido de la suspensién para obtener una humedad residual que comprende el sulféxido de 4,4'-
diclorodifenilo sélido que comprende el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo cristalizado y el disolvente, y un primer licor madre;

(V) lavar la humedad residual que comprende el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo sdélido con un acido carboxilico para
obtener el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo humedecido con acido carboxilico;

(V1) hacer reaccionar el sulfoxido de 4,4’-diclorodifenilo humedecido con acido carboxilico y un agente oxidante en un
acido carboxilico como disolvente para obtener una mezcla de reaccién que comprende sulfona de 4,4’-diclorodifenilo y
acido carboxilico;separar la mezcla de reaccion que comprende sulfona de 4,4’-diclorodifenilo y acido carboxilico en una
humedad residual que comprende sulfona de 4,4’-diclorodifenilo como producto bruto y una fase liquida que comprende
acido carboxilico;

(VII) opcionalmente, procesar la humedad residual que comprende sulfona de 4,4’-diclorodifenilo.

Se entiende que cada uno de los procesos (I) a (VIl) comprendidos en este proceso puede a su vez comprender medidas
de proceso adicionales.



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

ES2927541 T3

Mediante este proceso se produce inicialmente sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo que contiene menos del 0,5 % en peso de
isdmeros con base en la cantidad total de todos los isémeros del sulféxido de diclorodifenilo. Esto tiene la ventaja adicional
de que se consigue una sulfona de 4,4’-diclorodifenilo que sélo contiene una baja cantidad de impurezas.

Es una ventaja adicional de este proceso que la humedad residual que comprende el DCDPSO sdlido esté esencialmente
libre de cloruro de aluminio utilizado como catalizador. “Esencialmente libre” en este contexto significa que, si es
detectable, sélo hay trazas de cloruro de aluminio en el producto obtenido del proceso, preferiblemente, la cantidad de
cloruro de aluminio es de 0 a 100 ppm, particularmente menos de 50 ppm. Asi, también la DCDPS finalmente producida
esta esencialmente libre de cloruro de aluminio. El experto en la técnica aprecia que las indicaciones de los periodos de
tiempo que se dan a continuaciéon pueden depender de parametros tales como la cantidad de material manipulado.

“Gas inerte” en el contexto de la presente solicitud significa gases no oxidantes y es preferentemente nitrégeno, didxido
de carbono, gases nobles como el argén o cualquier mezcla de estos gases. En particular, preferentemente el gas inerte
es el nitrogeno.

“Punto de saturacion” denota la temperatura de una solucion que comprende el DCDPSO o la DCDPS a la cual el
DCDPSO o la DCDPS comienza a cristalizar. Esta temperatura depende de la concentracion del DCDPSO o la DCDPS
en la solucién. Cuanto menor sea la concentracion del DCDPSO o la DCDPS en la solucién, menor sera la temperatura
a la que se inicie la cristalizacion.

Cada etapa del proceso descrito a continuacion puede llevarse a cabo en un solo aparato o en mas de uno, dependiendo
del tamafio del aparato y de las cantidades de compuestos que se afiadan. Si se utiliza mas de un aparato para una etapa
del proceso, los aparatos pueden funcionar simultaneamente o, sobre todo en un proceso discontinuo, en momentos
diferentes. Algunos procesos, como el lavado o la cristalizacién, pueden llevarse a cabo en uno o varios ciclos. En general,
es posible llevar a cabo el proceso en su totalidad o en parte de forma continua o discontinua. Para obtener el DCDPSO,
en la reaccion (1) se introducen en un reactor cloruro de tionilo, clorobenceno y cloruro de aluminio en una proporcién
molar de cloruro de tionilo : clorobenceno : cloruro de aluminio de 1: (6 a 9): (1 a 1,5), preferentemente en una relacién
molar de cloruro de tionilo : clorobenceno : cloruro de aluminio de 1 : (7 a 9): (1 a 1,2), particularmente en una relacion
molar de cloruro de tionilo : clorobenceno : cloruro de aluminiode 1: (7 a8): (1a1,1).

El reactor puede ser cualquier reactor que permita mezclar y hacer reaccionar los componentes introducidos en el reactor.
Por ejemplo, un reactor adecuado es un reactor de depésito de agitacion o un reactor de bucle de chorro. Preferiblemente,
la reaccion se opera de forma discontinua.

El cloruro de tionilo, el clorobenceno y el cloruro de aluminio pueden afiadirse simultanea o sucesivamente. Por razones
de facilidad de conduccion de la reaccidn, en particular en el caso de la reaccion discontinua, preferentemente, el cloruro
de aluminio y el clorobenceno se introducen primero en el reactor y luego se afade el cloruro de tionilo al cloruro de
aluminio y al clorobenceno. En este caso, el cloruro de aluminio y el clorobenceno pueden afiadirse simultdneamente o
uno después del otro. Sin embargo, en cada caso se prefiere mezclar el cloruro de aluminio y el clorobenceno antes de
afiadir el cloruro de tionilo. En particular, preferentemente el cloruro de aluminio y el clorobenceno se introduzcan primero
en el reactor y el cloruro de tionilo se afiade al cloruro de aluminio y al clorobenceno. Durante la reaccién se forma cloruro
de hidrégeno (HCI), habitualmente en forma gaseosa, que se retira, al menos parcialmente, del reactor. El flujo volumétrico
para anadir el cloruro de tionilo depende habitualmente de la disipacion del calor y del caudal del gas retirado del reactor.

El clorobenceno que se afiade en exceso en el reactor y, por lo tanto, s6lo se convierte parcialmente durante la reaccion
quimica, también sirve como disolvente para los productos de la reaccién. En las etapas (1) a (IV) en las que se utiliza un
disolvente, el disolvente es preferentemente clorobenceno. Debido a las condiciones de reaccién en el contexto de la
presente invencion, el experto en la técnica aprecia que el término “clorobenceno” significa monoclorobenceno que puede
contener trazas de impurezas.

El cloruro de tionilo y el clorobenceno reaccionan en presencia del cloruro de aluminio por lo que se forma un producto de
reaccion intermedio y cloruro de hidrégeno. El producto de reaccién intermedio comprende el aducto sulféxido de 4,4'-
diclorodifenilo-AlCls. El cloruro de aluminio generalmente puede actuar como catalizador. La reacciéon quimica puede
representarse esquematicamente mediante la siguiente ecuacion de reaccion quimica (1):
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La reaccion (1) se lleva a cabo a una temperatura de 0 a menos de 20°C, preferentemente a una temperatura de 3 a 15°C,
particularmente de 5 a 12°C.
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El periodo de reaccién depende generalmente de las cantidades de reactivos utilizadas y aumenta con el aumento de las
cantidades de reactivos. Una vez completada la adicién del cloruro de tionilo a la mezcla de cloruro de aluminio y
clorobenceno, la reaccion se continta preferentemente de 10 a 120 min, mas preferentemente de 20 a 50 min después
de introducir la cantidad total de cloruro de tionilo en el reactor.

El cloruro de hidrogeno (HCI) producido en la reaccion habitualmente esta en forma gaseosa y se retira, al menos en
parte, del reactor. Aunque se puede dar otro uso en forma gaseosa, preferiblemente, el cloruro de hidrégeno retirado de
la reaccion se mezcla con agua para producir acido clorhidrico acuoso.

Después de la reaccion, el producto intermedio de la reaccidon se mezcla con el &cido clorhidrico acuoso. Por razones de
eficiencia energética y de produccion, asi como de sostenibilidad, es particularmente preferible que el acido clorhidrico
acuoso se produzca a partir del cloruro de hidrégeno eliminado de la reaccion (l). Mezclando el producto de reaccién
intermedio con el acido clorhidrico acuoso puede tener lugar la hidrdlisis del producto de reaccién intermedio. Se obtiene
una fase organica que comprende el DCDPSO. La fase orgénica que comprende el DCDPSO puede comprender también
cloruro de aluminio que esta habitualmente en forma hidratada, generalmente como AIC3-6H20. La hidrolisis puede
representarse esquematicamente mediante la ecuacion de reaccion (2):
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Cl Cl Cl Cl

La temperatura a la que se lleva a cabo la hidrdlisis es de 70 a 110°C, preferentemente de 80 a 100°C, particularmente
de 80 a 90°C. El periodo de reaccién de la hidrdlisis después de afiadir todos los componentes para la hidrolisis es
preferentemente de 30 a 120 min, mas preferentemente de 30 a 60 min, particularmente de 30 a 45 min. Este periodo de
reaccion es generalmente suficiente para la hidrélisis del producto de reaccién intermedio para obtener el DCDPSO. Tras
finalizar la hidrdlisis, la mezcla se separa en una fase acuosa que comprende el AICI3 y una fase organica que comprende
el DCDPSO disuelto en el exceso de clorobenceno.

El acido clorhidrico acuoso puede tener cualquier concentracion. Sin embargo, una concentracion del acido clorhidrico
superior al 3 % en peso mejora la solubilidad del cloruro de aluminio. Preferentemente, el &cido clorhidrico acuoso utilizado
en la hidrdlisis tiene una concentracion de 3 a 12 % en peso, mas preferentemente de 6 a 12 % en peso, particularmente
de 10 a 12 % en peso. Todas las concentraciones de acido clorhidrico en % en peso anteriores y en las siguientes se
basan en la cantidad total de cloruro de hidrégeno y agua en el &cido clorhidrico acuoso. Una ventaja de una concentracion
mas alta, en particular de una concentracion de 10 a 12 % en peso, es que la densidad de la fase acuosa aumenta y la
fase acuosa forma asi la fase inferior, mientras que la fase superior es la fase organica que comprende el DCDPSO, en
lo sucesivo también denominada “fase organica que comprende el DCDPSQ”. Esto permite un drenaje mas facil de la
fase acuosa para obtener la fase organica que contiene el DCDPSO. Ademas, la mayor concentracion permite una menor
cantidad de agua para eliminar el cloruro de aluminio. Una mayor concentracion de acido clorhidrico acuoso permite
ademas una separacion de fases mas rapida.

La cantidad de acido clorhidrico acuoso utilizada en (ll) es preferiblemente tal que no precipita cloruro de aluminio y que
se forman ademas dos fases liquidas, siendo la fase inferior la fase acuosa y la fase organica que comprende el DCDPSO
la fase superior. Para conseguirlo, la cantidad de acido clorhidrico acuoso que se afade a la mezcla de reaccion es
preferentemente tal que, tras la hidrdlisis, la relacidon en peso entre la fase acuosa y la fase organica que comprende el
DCDPSO es de 0,6 a 1,5 kg/kg, mas preferentemente de 0,7 a 1,0 kg/kg, particularmente de 0,8 a 1,0 kg/kg. Una cantidad
menor de acido clorhidrico acuoso puede provocar la precipitacion del cloruro de aluminio. En particular, a concentraciones
mas altas del acido clorhidrico acuoso es necesaria una cantidad mayor para evitar la precipitacion. Por lo tanto, la
concentracion del acido clorhidrico acuoso se mantiene preferentemente por debajo del 12% en peso.

Si la reaccion y la hidrdélisis se llevan a cabo en el mismo reactor, el acido clorhidrico acuoso se introduce en el reactor
una vez finalizada la reaccion y después de que el producto intermedio de la reaccién se haya calentado a la temperatura
de la hidrdlisis. La velocidad de flujo del acido clorhidrico acuoso se establece preferentemente de forma que la
temperatura de la hidrélisis pueda mantenerse en el intervalo especificado para la hidrélisis mediante el templado del
reactor. Si la reaccion y la hidrdlisis se llevan a cabo en reactores diferentes, se prefiere introducir primero el &cido
clorhidrico acuoso en el segundo reactor y afiadir el producto de reaccion intermedio al acido clorhidrico acuoso. En este
caso, el caudal de adicion del producto de reaccién intermedio al segundo reactor se ajusta de forma que la temperatura
en el segundo reactor se mantenga dentro de los limites de temperatura especificados para la hidrélisis mediante el
templado del segundo reactor.
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Para eliminar el acido clorhidrico acuoso y los restos de cloruro de aluminio de la fase organica que comprende el
DCDPSO, la fase organica que comprende el DCDPSO obtenida en (Il) se separa preferentemente y se lava con un
liquido de extraccién antes de enfriar en (lll). La separacion de fases que sigue a la hidrdlisis puede realizarse en el reactor
en el que ha tenido lugar la hidrélisis o en un recipiente separado para la separacion de fases. El uso de acido clorhidrico
acuoso con una concentracién mas alta para eliminar el cloruro de aluminio, por ejemplo de 10 a 12 % en peso, tiene la
ventaja de que el lavado de la fase organica que comprende el DCDPSO puede llevarse a cabo en el mismo aparato que
la hidrdlisis.

El liquido de extraccidn utilizado para el lavado de la fase organica que comprende el DCDPSO es preferentemente agua.
En particular, preferentemente el agua que se utiliza para lavar la fase organica que comprende el DCDPSO se separa
después del lavado y se mezcla con el cloruro de hidrégeno obtenido en (I) para obtener el acido clorhidrico acuoso.

El lavado se realiza preferentemente a una temperatura de 70 a 110°C, mas preferentemente de 80 a 100°C, en particular
de 80 a 90°C. En particular, preferentemente el lavado se lleve a cabo a la misma o esencialmente a la misma temperatura
que la hidrélisis.

Generalmente, la cantidad de liquido de extraccion, que preferentemente es agua, es suficiente para eliminar todo o
esencialmente todo el cloruro de aluminio de la fase organica que comprende el DCDPSO. La cantidad de agua utilizada
para el lavado se elige preferentemente de manera que se obtenga una relacion en peso de la fase acuosa con respecto
a la fase organica que comprende el DCDPSO de 0,3 a 1,2 kg/kg, mas preferentemente de 0,4 a 0,9 kg/kg, particularmente
de 0,5 a 0,8 kg/kg. En términos de sostenibilidad y para evitar grandes flujos de aguas residuales, se prefiere utilizar la
menor cantidad de agua posible para la etapa de lavado. En particular, se prefiere utilizar una cantidad de agua tal que
toda la fase acuosa de la etapa de lavado pueda utilizarse para generar el &cido clorhidrico acuoso en la concentracion
necesaria para la hidrdlisis. Para ello, se separa el agua utilizada para el lavado y se mezcla con el cloruro de hidrégeno
obtenido en la reaccion para obtener el acido clorhidrico acuoso.

Después de un periodo de lavado predeterminado, se interrumpe la mezcla para permitir que se separe en una fase
acuosa y una fase organica. La fase organica comprende el DCDPSO disuelto en el exceso de clorobenceno como
disolvente.

Para separar el DCDPSO de la fase organica que comprende el DCDPSO, la fase organica que comprende el DCDPSO
se enfria a una temperatura inferior al punto de saturacion del DCDPSO en (lll) para obtener una suspensiéon que
comprende el DCDPSO cristalizado (en lo sucesivo también denominada “suspension que comprende el DCDPSQO”).

El enfriamiento (Ill) para la cristalizacién del DCDPSO puede llevarse a cabo en cualquier aparato de cristalizacion o
cualquier otro aparato que permita el enfriamiento de la fase organica que comprende el DCDPSO, por ejemplo, un aparato
con superficies que puedan enfriarse, como un recipiente o un depdsito con camisa de enfriamiento, serpentina
refrigerante o deflectores de enfriamiento como los llamados “deflectores de potencia”.

Para evitar la precipitacion y el ensuciamiento de las superficies enfriadas, se prefiere que el enfriamiento se realice en
un recipiente cerrado hermético al gas mediante un proceso que comprende:

(Ill.a) reducir la presion en el recipiente cerrado hermético al gas;

(lll.b) evaporar el disolvente;

(lll.c) condensar el disolvente evaporado por enfriamiento;

(Ill.d) devolver el disolvente condensado al recipiente cerrado hermético al gas.

Se prefiere utilizar un recipiente cerrado hermético al gas sin superficies enfriadas, lo que permite reducir o evitar la
formacion de una capa superficial sélida del DCDPSO cristalizado.

Para cristalizar el DCDPSO, es necesario proporcionar nucleos de cristal. Para proporcionar los nucleos de cristal es
posible utilizar cristales secos que se afiaden a la fase organica que comprende el DCDPSO o afadir una suspension que
comprende particulas de DCDPSO como nucleos de cristal. Si se utilizan cristales secos pero los cristales son demasiado
grandes, es posible moler los cristales en particulas mas pequefas que puedan utilizarse como nucleos de cristal.
Ademas, también es posible proporcionar los nucleos de cristal necesarios aplicando ultrasonidos a la fase organica que
comprende el DCDPSO. Preferentemente, los nucleos de cristal se generan in situ en una etapa de inicializacion. La etapa
de inicializacion comprende preferentemente las siguientes etapas antes de establecer la presion reducida en la etapa
(lll.a):

reducir la presion en el recipiente cerrado hermético al gas de manera que el punto de ebullicion de la fase organica que
comprende el DCDPSO sea de 80 a 95°C;

evaporar el disolvente hasta que se produzca una formacion inicial de soélidos;
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aumentar la presién en el recipiente y calentar la fase organica que comprende el DCDPSO en el recipiente hasta una
temperatura de 85 a 100°C.

Al reducir la presion en el recipiente de manera que el punto de ebullicion de la fase organica que comprende el DCDPSO
sea de 80 a 95°C, preferentemente de 83 a 92°C, la siguiente evaporacién del disolvente conduce a una solucién saturada
y a la precipitacion del DCDPSO. Mediante el siguiente aumento de presion y el calentamiento de la fase organica que
comprende el DCDPSO en el recipiente cerrado hermético al gas a una temperatura de 85 a 100°C, el DCDPSO
solidificado comienza a disolverse parcialmente de nuevo. Esto tiene el efecto de que el nimero de nucleos de cristal se
reduce, lo que permite producir una menor cantidad de cristales de mayor tamano.

Para generar los nucleos de cristal en la etapa de inicializacion, es posible sélo evaporar el disolvente hasta que se
produzca una formacion inicial de sélidos. También es posible condensar completamente el disolvente evaporado por
enfriamiento y devolver todo el disolvente condensado al recipiente cerrado hermético al gas. Esto ultimo tiene el efecto
de que el liquido en el recipiente cerrado hermético al gas se enfria y se forman sélidos. También es viable una mezcla
de ambos enfoques, donde sdélo una parte del disolvente evaporado y condensado se devuelve al recipiente hermético al
gas.

La presion en la etapa (lll.a) se reduce preferentemente hasta que la temperatura en el recipiente cerrado hermético al
gas alcanza un valor predefinido de 0 a 45°C, mas preferentemente de 10 a 35°C, particularmente de 20 a 30°C. A estas
temperaturas predefinidas, la presion en el recipiente cerrado hermético al gas habitualmente suele ser de 2 kPa a 35 kPa
[20 a 350 mbar](abs), preferiblemente de 2 kPa a 20 Kpa [20 a 200 mbar](abs), particularmente de 2 kPa a 10 kPa [20 a
100 mbar](abs). Una vez alcanzado el valor de temperatura predefinido, se interrumpe la reduccién de la presion y, a
continuacién, se ventila el recipiente cerrado hermético al gas hasta alcanzar la presién ambiente. El perfil de temperatura
en el recipiente cerrado hermético al gas se selecciona preferentemente de forma que la fase organica que comprende el
DCDPSO esté sometida a una sobresaturacion constante.

Para reducir la solubilidad del DCDPSO y aumentar asi el rendimiento del DCDPSO solidificado es necesario desplazar
el punto de saturacion. Esto es posible reduciendo continuamente la cantidad de disolvente a una temperatura constante,
por ejemplo, evaporando el disolvente, o enfriando la fase organica que comprende el DCDPSO a una concentracion
constante. Dado que la reduccion de la cantidad de disolvente da lugar a una suspensiéon muy viscosa cuando se alcanza
una determinada concentracion critica, se prefiere aumentar el rendimiento del DCDPSO solidificado en parte reduciendo
la cantidad de disolvente por evaporacion seguida de la reduccion de la temperatura. Para reducir la solubilidad del
DCDPSO en la fase organica que comprende el DCDPSO y para mejorar la cristalizacion, es posible afiadir
adicionalmente al menos un agente drowning-out, por ejemplo, al menos un disolvente prético como el agua, un alcohol
y/o un acido, en particular un acido carboxilico, o al menos un disolvente altamente apolar como un alcano lineal y/o
ciclico. Con respecto a la facilidad de elaboracién, se prefieren el agua, el metanol, el etanol, el acido acético y/o el acido
férmico, en particular el agua y/o el metanol como agentes de ahogamiento.

Después de alcanzar la presién ambiente, la suspensiéon que comprende el DCDPSO formada en el recipiente cerrado
hermético al gas por el enfriamiento se retira y se introduce en el separador de sélido y liquido (IV).

La cristalizacion se continda preferentemente hasta que el contenido de sélidos en la suspensién que comprende el
DCDPSO en la ultima etapa de la cristalizacién es de 5 a 50 % en peso, mas preferentemente de 5 a 40 % en peso,
particularmente de 20 a 40 % en peso, basado en la masa de la suspensién que comprende el DCDPSO.

Aunque el enfriamiento y la cristalizaciéon pueden llevarse a cabo de forma continua o discontinua, se prefiere llevar a
cabo el enfriamiento y la cristalizacién discontinua. El enfriamiento y la cristalizacion discontinua permiten una mayor
flexibilidad en cuanto al margen de operacion y las condiciones de cristalizacion y son mas resistentes frente a las
variaciones en las condiciones del proceso.

Independientemente de si el enfriamiento y la cristalizacion se realizan de forma continua o discontinua, la separacion de
so6lido y liquido (V) puede llevarse a cabo de forma continua o discontinua, preferentemente de forma continua.

La separacion de solido y liquido (IV) comprende, por ejemplo, una filtraciéon, centrifugacién o sedimentacion.
Preferentemente, la separacion de sélido y liquido es una filtracion. En la separacion de sélido y liquido (1V) se elimina un
primer licor madre del DCDPSO sdlido y se obtiene la humedad residual que comprende el DCDPSO (en lo sucesivo
también denominado “DCDPSO humedecido”). Si la separacion de solido y liquido es una filtracion, el DCDPSO
humedecido se denomina “torta de filtracion del DCDPSQO”.

La separacion de solido y liquido se realiza preferentemente a temperatura ambiente o a temperaturas inferiores a la
temperatura ambiente, preferentemente a temperatura ambiente.

Para llevar a cabo la separacion de sélido y liquido (V) puede utilizarse cualquier aparato de separacion de sélido y liquido
conocido por el experto.
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Como al enfriar se cristaliza la mayor parte del DCDPSO, pero todavia queda una cantidad considerable del DCDPSO
disuelta en el disolvente, el primer licor madre retirado del aparato de separacion de sdlido y liquido se concentra
preferentemente y al menos una parte del primer licor madre concentrado se recicla en la etapa de enfriamiento (lll). La
concentracion del primer licor madre se realiza preferentemente por destilacion o evaporacion, preferentemente por
evaporacion. Al concentrar el primer licor madre y reciclar el primer licor madre en la etapa de enfriamiento (lll) es posible
reducir la pérdida de producto al minimo.

La destilacidon o evaporacion para concentrar el primer licor madre puede llevarse a cabo a presion ambiente o a presion
reducida, preferiblemente a una presion de 2 kPa a 80 kPa [20 a 800 mbar](abs), preferiblemente en un intervalo de 5 kPa
a 50kPa [50 a 500 mbar](abs), particularmente en un intervalo de 10 kPa a 35 kPa [100 a 350 mbar](abs).

La evaporacién o la destilacion se continua preferentemente hasta que la concentracién del DCDPSO en el primer licor
madre sea del 6 al 60 % en peso, preferentemente del 10 al 50 % en peso, particularmente del 15 al 40 % en peso,
baséndose en la cantidad total de primer licor madre concentrado. Si la concentracién del DCDPSO es inferior al 6 % en
peso, la pérdida de clorobenceno es demasiado elevada, y si la concentracion del DCDPSO es superior al 60 % en peso,
existe el riesgo de que se produzca una cristalizacion incontrolada en los evaporadores y/o el aparato de destilacion.

Al menos una parte del primer licor madre concentrado se recicla preferentemente en la etapa de enfriamiento (l11). Para
evitar una acumulacién excesiva de subproductos y contaminantes de alto punto de ebullicion, se prefiere reciclar una
parte del primer licor madre concentrado en la etapa de enfriamiento (lll) y retirar el resto del primer licor madre
concentrado del proceso.

El primer licor madre concentrado reciclado se mezcla preferentemente con DCDPSO fresco que comprende la fase
organica y se introduce en el enfriamiento (lll). La relacién entre el DCDPSO fresco que comprende la fase organica y el
primer licor madre concentrado es preferiblemente de 60:1 a 6:1, preferiblemente de 15:1 a 7:1, particularmente de 10:1
a 7:1. La cantidad de primer licor madre concentrado que se recicla en el enfriamiento (lll) se establece preferentemente
de forma que la cantidad de isdmeros de DCDPSO, en particular la cantidad de sulféxido de 2,4'-diclorodifenilo, que se
introduce totalmente en el enfriamiento (lll) se encuentra en el intervalo de 0 a 40 % en pesoy, en particular, en el intervalo
de 10 a 30 % en peso, basandose en la cantidad total de liquido introducido en el enfriamiento (lll). Una cantidad de
isdbmeros en este intervalo no tiene efectos negativos en la calidad de la DCDPS producido a partir de la DCDPSO.

Al concentrar y reciclar al menos una parte del primer licor madre, el rendimiento del DCDPSO suele aumentar
considerablemente, por ejemplo hasta aproximadamente 10 %, puede ser posible un aumento de al menos un 8 0 9 %.
Esto permite llevar a cabo la cristalizaciéon en una solo etapa.

Después de la separacion de sélido y liquido, el DCDPSO humedo resultante se lava preferentemente con un liquido de
lavado, especialmente con disolvente. Al lavar el DCDPSO humedecido con disolvente, se pueden eliminar las impurezas
que pueden adherirse a la superficie del DCDPSO cristalizado. El uso del disolvente para lavar el DCDPSO humedecido
tiene la ventaja adicional de que las impurezas adheridas a la superficie del DCDPSO cristalizado pueden eliminarse
porque el DCDPSO comienza a disolverse en la superficie y, por tanto, las impurezas adheridas a la superficie se aflojan
y pueden eliminarse.

Para reducir la cantidad de disolvente utilizado en el proceso, preferiblemente al menos una parte del disolvente se purifica
después de ser utilizado para el lavado del DCDPSO humedecido y se recicla. La purificacion del disolvente puede llevarse
a cabo mediante cualquier proceso conocido por un experto en la técnica. Son especialmente adecuados los procesos de
destilacién o evaporacion para separar las impurezas del disolvente.

El disolvente asi purificado puede reutilizarse, por ejemplo, para lavar el DCDPSO humedecido. Alternativamente, también
es posible reciclar al menos una parte del disolvente purificado en la reaccion (1).

Para el lavado, la torta de filtracion del DCDPSO se pone en contacto con el liquido de lavado, preferentemente con el
disolvente.

El lavado del DCDPSO humedecido se realiza preferentemente a temperatura ambiente. También es posible lavar el
DCDPSO humedecido a temperaturas diferentes de la temperatura ambiente, por ejemplo, por encima de la temperatura
ambiente. Para evitar la disolucion del DCDPSO en el disolvente, se prefiere mantener la temperatura de lavado a una
temperatura donde la solubilidad del DCDPSO en el disolvente sea muy baja, preferiblemente de 0 a 5 % en peso sobre
la suma del DCDPSO vy disolvente.

Para utilizar el DCDPSO asi producido para producir la DCDPS, es necesario eliminar el disolvente, en particular el
clorobenceno, ya que el clorobenceno en el DCDPSO puede dar lugar a subproductos téxicos durante la formacion de la
DCDPS. Para eliminar el disolvente, el DCDPSO humedo se lava con un acido carboxilico en (V). Preferentemente, el
lavado con acido carboxilico se continda hasta que la cantidad de disolvente en el DCDPSO humedo sea inferior al 1,5 %
en peso sobre la cantidad total del DCDPSO humedo después del lavado.

Una cantidad de disolvente, en particular de clorobenceno, preferentemente inferior al 1,5 % en peso, en particular inferior
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al 1 % en peso, permite utilizar la composicion obtenida que comprende el DCDPSO y acido carboxilico (en lo sucesivo
también denominado “DCDPSO humedecido con acido carboxilico”) como tal o DCDPSO aislado de la misma para
producir sulfona de 4,4’-diclorodifenilo sin generar una fase gaseosa o liquida explosiva. Ademas, una cantidad tan baja
de disolvente reduce la formacién de un subproducto toxico hasta un punto que no tiene ningun efecto perjudicial en el
uso posterior de la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo producida por la oxidacion del DCDPSO elaborada de acuerdo con la
invencion.

El lavado del DCDPSO humedo puede llevarse a cabo en cualquier aparato que permita el lavado de un compuesto que
contenga humedad residual. Un aparato que puede utilizarse para el lavado es, por ejemplo, un depdsito de agitaciéon o
un aparato de filtracion. Si se utiliza un aparato de filtracion para el lavado, la cantidad de acido carboxilico utilizada para
el lavado del DCDPSO humedo es preferiblemente al menos 0,15 veces la masa total del DCDPSO humedo, mas
preferiblemente al menos 0,2 veces la masa total del DCDPSO humedo, particularmente al menos 0,5 veces la masa total
del DCDPSO humedo. La cantidad maxima de &cido carboxilico utilizada para lavar el DCDPSO humedo es
preferiblemente 3 veces la masa total del DCDPSO humedo, mas preferiblemente 2 veces la masa total del DCDPSO
hdmedo, en particular 1,5 veces la masa total del DCDPSO humedo si se utiliza un aparato de filtracién para lavar el
DCDPSO humedo. Si se utiliza un depdsito de agitacion para el lavado, la cantidad de acido carboxilico para el lavado es
preferentemente entre 0,5y 3 veces la masa total del DCDPSO humedo, mas preferentemente de 1 a 2 veces la masa
total del DCDPSO humedo, particularmente de 1 a 1,5 veces la masa total del DCDPSO humedo.

Si el lavado (V) se lleva a cabo en un depésito de agitacion, puede ocurrir una separacion de soélido y liquido después del
lavado del DCDPSO humedo. Para la separacion de sdélido y liquido puede utilizarse cualquier operacidon conocida por un
experto. Las operaciones adecuadas de separacion de sdlido y liquido son, por ejemplo, la filtracién o la centrifugacion.
Si la separacion de sélido y liquido es una filtracion, puede utilizarse cualquier aparato de filtracion.

Mediante el lavado (V), se sustituye el disolvente por acido carboxilico en el DCDPSO himedo. EI DCDPSO humedecido
con acido carboxilico comprende DCDPSO, acido carboxilico y restos de disolvente en una cantidad preferentemente
inferior al 1,5 % en peso con base en la cantidad total del DCDPSO humedecido con acido carboxilico, mas
preferentemente en una cantidad inferior al 1,2 % en peso con base en la cantidad total del DCDPSO humedecido con
acido carboxilico, particularmente en una cantidad inferior al 1 % en peso con base en la cantidad total del DCDPSO
humedecido con acido carboxilico. La cantidad de acido carboxilico en el DCDPSO humedecido con acido carboxilico
esta preferentemente entre el 6 y el 30 % en peso con base en la masa total del DCDPSO humedecido con acido
carboxilico, mas preferentemente entre el 9 y el 25 % en peso con base en la masa total del DCDPSO humedecido con
acido carboxilico, particularmente entre el 9 y el 15 % en peso con base en la masa total del DCDPSO humedecido con
acido carboxilico. Los intervalos de % en peso indicados anteriormente se refieren al DCDPSO humedecido con acido
carboxilico después de la filtracion realizada en un aparato de filtraciéon o, si el lavado se realiza en un depésito de
agitacion, después de la separacion de sdlido y liquido posterior al lavado.

Durante el lavado (V) se obtiene una mezcla liquida que comprende disolvente y acido carboxilico y se retira del aparato
de lavado. Para reducir la cantidad de acido carboxilico y de disolvente que debe eliminarse, se prefiere separar la mezcla
liquida que comprende disolvente y acido carboxilico en una primera corriente que comprende sustancialmente disolvente
y una segunda corriente que comprende sustancialmente acido carboxilico. Esto permite que la primera y la segunda
corriente se reciclen o se utilicen en diferentes procesos que utilizan acido carboxilico o disolvente. “Que comprende
sustancialmente disolvente” en este contexto significa que la primera corriente comprende preferentemente al menos un
95 % en peso de disolvente, mas preferentemente al menos un 98 % en peso de disolvente, particularmente al menos un
99 % en peso de disolvente, cada uno de ellos con base en la cantidad total de la primera corriente. La segunda corriente
comprende preferentemente al menos un 80 % en peso de acido carboxilico, mas preferentemente al menos un 85 % en
peso de &cido carboxilico, particularmente al menos un 88 % en peso de acido carboxilico, cada uno con base en la
cantidad total de la segunda corriente. La razén del menor contenido de acido carboxilico en la segunda corriente en
comparacion con la cantidad de disolvente en la primera corriente es que la mezcla liquida todavia contiene una cantidad
considerable del DCDPSO. Por ejemplo, esta puede ser una cantidad de aproximadamente el 10 % en peso con base en
la cantidad total de la primera corriente. Como el DCDPSO tiene un disolvente de rapida evaporaciéon en comparacién con
el disolvente, el DCDPSO también se acumula en la segunda corriente.

Es particularmente preferible reciclar la segunda corriente que comprende sustancialmente acido carboxilico en el lavado
(V) del DCDPSO humedo. La primera corriente que comprende sustancialmente disolvente se recicla preferentemente en
la reaccion (1).

La separacion de la mezcla liquida en la primera y segunda corrientes puede obtenerse, por ejemplo, por destilacién o
evaporacion. La evaporacion o destilacion se realiza generalmente a una presion inferior a la presion ambiente,
preferentemente a una presion de 2 kPa a 70 kPa [20 a 700 mbar](abs), mas preferentemente de 5 kPa a 50 kPa [50 a
500 mbar](abs), particularmente en un intervalo de 7 kPa a 20 kPa [70 a 200 mbar](abs). La evaporacion o destilacion se
realiza habitualmente a una temperatura superior al punto de ebullicion del disolvente en la mezcla liquida,
preferentemente a una temperatura de 130 a 200°C mas preferida de 140 a 180°C, particularmente en un intervalo de
150 a 170°C en el fondo de la columna de destilacion.

El acido carboxilico utilizado para el lavado del DCDPSO humedo puede ser un solo acido carboxilico o una mezcla de al

8



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES2927541 T3

menos dos acidos carboxilicos diferentes. Preferentemente, el acido carboxilico es al menos un acido carboxilico alifatico.
El al menos un acido carboxilico alifatico puede ser al menos un acido carboxilico lineal o al menos un acido carboxilico
ramificado o puede ser una mezcla de uno o mas acidos carboxilicos lineales y uno o mas acidos carboxilicos ramificados.
Preferiblemente, el acido carboxilico alifatico es un acido carboxilico alifatico de Cs a C10, en particular un acido carboxilico
de Ces a Cg, por lo que se prefiere especialmente que el al menos un acido carboxilico sea un &cido monocarboxilico
alifatico. Asi, el al menos un acido carboxilico puede ser un acido hexanoico, un acido heptanoico, un acido octanoico, un
acido nonanoico o un acido decanoico o una mezcla de uno o mas de dichos acidos. Por ejemplo, el al menos un acido
carboxilico puede ser acido n-hexanoico, acido 2-metil-pentanoico, acido 3-metil-pentanoico, acido 4-metil-pentanoico,
acido n-heptanoico, acido 2-metil-hexanoico, acido 3-metil-hexanoico, acido 4-metil-hexanoico, acido 5-metil-hexanoico,
acido 2-etil-pentanoico, acido 3-etil-pentanoico, acido n-octanoico, acido 2-metil-heptanoico, acido 3-metil-heptanoico,
acido 4-metil-heptanoico, acido 5-metil-heptanoico, acido 6-metil-heptanoico, acido 2-etil-hexanoico, acido 4-etil-
hexanoico, acido 2-propil-pentanoico, acido 2,5-dimetilhexanoico, acido 5,5-dimetil-hexanoico, acido n-nonanoico, acido
2-etil-hepatnoico, acido n-decanoico, acido 2-etil-octanoico, acido 3-etil-ocantoico, acido 4-etil-octanoico. El acido
carboxilico también puede ser una mezcla de diferentes isdmeros estructurales de uno de dichos acidos. Por ejemplo, el
al menos un &cido carboxilico puede ser el acido isononanoico que comprende una mezcla de acido 3,3,5-trimetil-
hexanoico, acido 2,5,5-trimetil-hexanoico y acido 7-metil-octanoico o el acido neodecanoico que comprende una mezcla
de acido 7,7-dimetiloctanoico, acido 2,2,3,5-tetrametil-hexanoico, acido 2,4-dimetil-2-isopropilpentanoico y acido 2,5-
dimetil-2-etilhexanoico. En particular, preferentemente el acido carboxilico es el acido n-hexanoico o el acido n-heptanoico.

Después de sustituir el disolvente por el &cido carboxilico, el DCDPSO humedecido con acido carboxilico obtenido se
utiliza en la reaccién (VI) para obtener una mezcla de reaccion que comprende la DCDPS y acido carboxilico.

La reaccion (VI) del DCDPSO vy el agente oxidante en un acido carboxilico como disolvente en principio puede operarse
como se conoce por un experto a partir del WO-A 2018/007481.

Se prefiere que en la reaccion (VI) para producir DCDPS utilizando el DCDPSO, generalmente se utilice una solucién que
comprende DCDPSO y acido carboxilico en una proporcion en peso del DCDPSO a acido carboxilico en un intervalo de
1:2a1:6, mas preferentemente en un intervalo de 1: 2 a 1: 4, particularmente en un intervalode 1:2,5a 1: 3,5. Para
lograr esta proporcion, puede anadirse acido carboxilico adicional al DCDPSO humedecido con acido carboxilico. Con
esta proporcion del DCDPSO vy acido carboxilico, la solubilidad de la DCDPS producida por oxidacién del DCDPSO es
optima a la temperatura de la reaccion de oxidacion y de un proceso de cristalizacién posterior para obtener DCDPS
cristalizada. Tal proporcién permite particularmente una disipacion de calor suficiente en la reaccion y una cantidad de
DCDPS en el licor madre obtenida por cristalizaciéon que es lo mas baja posible.

Ademas, se prefiere que la reaccion comprenda producir DCDPS haciendo reaccionar la solucién que comprende
DCDPSO en el acido carboxilico con un agente oxidante para obtener una mezcla de reaccion que comprende DCDPS y
acido carboxilico, en donde la concentracion de agua en la mezcla de reaccién se mantiene por debajo del 5 % en peso.
Al mantener la concentracion de agua por debajo de 5 % en peso es posible utilizar un acido carboxilico lineal de Cs-C1o
que es particularmente preferido por ser solo ligeramente peligroso para la salud y tener una buena biodegradabilidad.
Otra ventaja de utilizar un acido carboxilico lineal de Cs-C10 es que el acido carboxilico lineal de Cs-C10 muestra una buena
separabilidad del agua a bajas temperaturas, lo que permite la separacién del acido carboxilico lineal de Cs-C10 sin danar
el producto y que ademas permite reciclar el acido carboxilico lineal de Cs-C10 como disolvente en el proceso de oxidacion.

Para llevar a cabo la reaccion, la solucién se suministra preferentemente en un reactor. El reactor puede ser cualquier
reactor que permita mezclar y hacer reaccionar los componentes introducidos en el reactor. Un reactor adecuado es, por
ejemplo, un reactor de depdsito de agitacion o un reactor con circulacion forzada, particularmente un reactor con
circulacién externa y una boquilla para introducir el liquido circulante. Por razones de estabilidad y fiabilidad del proceso,
se prefiere que el reactor sea un reactor de depdsito de agitacién con un agitador de transporte axial.

Para controlar la temperatura en el reactor, se prefiere utilizar un reactor con equipo de intercambio de calor, por ejemplo,
de doble camisa o una bobina de calentamiento. Esto permite un calentamiento adicional o la disipacion de calor durante
la reaccion y mantener la temperatura constante o en un intervalo de temperatura predefinido en el que se lleva a cabo la
reaccion. Preferentemente, la temperatura de reaccién se mantiene entre 70 y 110°C, mas preferentemente entre 80 y
100°C, particularmente entre 85 y 95°C, por ejemplo 86, 87, 88, 89 90, 91, 92, 93, 94°C.

Para obtener la DCDPS, la soluciéon que comprende el DCDPSO vy el acido carboxilico se oxida mediante un agente
oxidante. Por lo tanto, el agente oxidante se afiade preferentemente a la solucién para obtener una mezcla de reaccion.
A partir de la mezcla de reaccién se puede obtener la humedad residual que comprende la DCDPS.

El agente oxidante utilizado para la oxidacion del DCDPSO para la obtencion de DCDPS es preferentemente al menos un
perdxido. Preferentemente, la reaccion (V1) se lleva a cabo en presencia de uno o dos, particularmente en presencia de
un peracido. El al menos un peracido puede ser un peracido lineal o ramificado de C1 a C10, que puede estar sin sustituir
o sustituido, por ejemplo, por alquilo lineal o ramificado de C1 a Cs o por halégeno, como el flior. Ejemplos de ello son el
acido peracético, el acido performico, el acido perpropionico, el acido percaprionico, el acido pervalérico o el acido
pertrifluoroacético. Particularmente, es preferible que el al menos un peracido sea un peracido de Ces a C1o, por ejemplo
el peracido 2-etilhexanoico. Si el al menos un peracido es soluble en agua, es ventajoso afiadir el al menos un peracido
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como solucién acuosa. Ademas, si el al menos un peracido no es suficientemente soluble en agua, es ventajoso que el al
menos un peracido se disuelva en el respectivo acido carboxilico. Lo mas preferible es que el al menos un peracido sea
un peracido lineal o ramificado de Cs a C10 que se genere in situ. En particular, el al menos un peracido se genera in situ
a partir de al menos un acido carboxilico que corresponde al acido carboxilico utilizado para el lavado del DCDPSO y que
se detalla anteriormente.

De manera particularmente preferente, el peracido se genera in situ utilizando peréxido de hidrégeno (H202) como agente
oxidante. Al menos una parte del H202 afiadido reacciona con el acido carboxilico formando el peracido. El H202 se afiade
preferentemente como una soluciéon acuosa, por ejemplo, solucién de 1 a 90 % en peso, como una solucion de 20, 30,
40, 50, 60 70 u 80 % en peso, preferentemente como una solucién de 30 a 85 % en peso, particularmente como una
solucion de 50 a 85 % en peso, cada una de ellas basada en la cantidad total de la solucion acuosa. El uso de una solucién
acuosa altamente concentrada de H202, particularmente una soluciéon de 70 a 85 % en peso, por ejemplo de 70 % en
peso, basada en la cantidad total de la solucién acuosa, puede conducir a una reduccion del tiempo de reaccion. También
puede facilitar el reciclaje del al menos un acido carboxilico.

En particular, preferentemente el al menos un peracido es un peracido lineal de Cs 0 C7 que se genera in situ. Para reducir
adicionalmente el tiempo de reaccion y afiadir sélo una pequefa cantidad de agua a la mezcla de reaccion, se prefiere
particularmente que el acido carboxilico de Cs-C10 sea acido n-hexanoico o acido n-heptanoico y que el peroxido de
hidrégeno sea una solucion de 10 a 85 % en peso.

Para evitar la acumulacion del agente oxidante y lograr una oxidacién constante del DCDPSO, se prefiere afiadir el agente
oxidante de forma continua con una tasa de alimentacion controlada, por ejemplo con una tasa de alimentacion de 0,002
a 0,01 mol por mol del DCDPSO y minuto. Més preferentemente, el agente oxidante se afiade con una tasa de
alimentacién de 0,003 a 0,008 mol por mol de DCDPSO y minuto, particularmente con una tasa de alimentacion de 0,004
a 0,007 mol por mol de DCDPSO y minuto.

Si el agente oxidante se alimenta en al menos dos etapas, se prefiere afiadir el agente oxidante en dos etapas, en donde
la adicion del agente oxidante (VI.b) comprende:

(VI.b.1) afiadir de 0,9 a 1,05 mol de agente oxidante por mol del DCDPSO distribuido uniformemente a la solucién a una
temperatura de 70 a 110°C preferentemente durante un periodo de 1,5 a 5 h en una primera etapa para obtener una
mezcla de reaccion;

(VI.b.2) agitar la mezcla de reaccion tras la finalizacién de la primera etapa a la temperatura de la primera etapa,
preferentemente durante 5 a 30 min sin afiadir agente oxidante;

(VI.b.3) afiadir de 0,05 a 0,2 mol de agente oxidante por mol del DCDPSO a la mezcla de reaccién a una temperatura de
80 a 110°C, preferentemente durante un periodo inferior a 40 min en una segunda etapa;

(VI.b.4) agitar la mezcla de reaccion tras la finalizacién de la segunda etapa a la temperatura de la segunda etapa,
preferentemente durante 10 a 30 min sin afadir agente oxidante,

(VI.b.5) calentar la mezcla de reaccion a una temperatura de 95 a 110°C y mantener esta temperatura preferentemente
durante 10 a 90 min para obtener una mezcla de reaccion que comprenda DCDPS.

Si la oxidacion del DCDPSO se lleva a cabo en al menos dos etapas, para convertir el DCDPSO en DCDPS, el DCDPSO
se oxida afiadiendo el agente oxidante en la primera y segunda etapas a la solucion que comprende DCDPSO y acido
carboxilico.

“Distribuido uniformemente” en este contexto significa que el agente oxidante puede afiadirse de forma continua a una
tasa de alimentacion constante o a tasas de alimentacidn que cambian periddicamente. Ademas de las tasas de
alimentacién continuas que cambian periédicamente, las tasas de alimentacién que cambian periédicamente también
comprenden tasas de alimentacién que cambian discontinuamente, por ejemplo, tasas de alimentacién donde el agente
oxidante se afade durante un tiempo definido, luego no se afade ningun agente oxidante durante un tiempo definido y
esta adicion y no adicién se repite hasta que se afiade la cantidad completa de agente oxidante para la primera etapa. El
periodo en el que se afiade el agente oxidante preferiblemente es de 1,5 a 5 h, mas preferido de 2 a 4 h, en particular de
2,5 a 3,5 h. Aiadiendo el agente oxidante uniformemente distribuido a lo largo de dicho periodo, se puede evitar que el
agente oxidante se acumule en la mezcla de reaccion, lo que puede dar lugar a una mezcla explosiva. Ademas, al anadir
el agente oxidante a lo largo de dicho periodo, el proceso puede ampliarse facilmente, ya que esto permite también disipar
el calor del proceso en un proceso ampliado. Por otra parte, con dicha cantidad se evita la descomposicion del peroxido
de hidrégeno y, por tanto, se puede minimizar la cantidad de peréxido de hidrégeno utilizada en el proceso.

La temperatura a la que se lleva a cabo la primera etapa (VI.b.1) es de 70 a 110 °C, preferiblemente de 85 a 100 °C,
particularmente de 90 a 95 °C. En este intervalo de temperatura, se puede conseguir una alta velocidad de reaccién con
una alta solubilidad del DCDPSO en el acido carboxilico. Esto permite minimizar la cantidad de acido carboxilico y por ello
se puede conseguir una reaccion controlada.
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Una vez completada la adiciéon del agente oxidante en la primera etapa (VI.b.1), la mezcla de reaccion se agita a la
temperatura de la primera etapa preferentemente durante 5 a 30 min sin afiadir agente oxidante (VI.b.2). Al agitar la
mezcla de reaccion después de completar la adicion del agente oxidante, el agente oxidante y el DCDPSO que aun no
reaccion6 se ponen en contacto para continuar la reaccion formando la DCDPS para reducir la cantidad de DCDPSO que
queda como impureza en la mezcla de reaccion.

Para reducir ain mas la cantidad de DCDPSO en la mezcla de reaccion, después de completar la agitacion sin afiadir
agente oxidante, se afiaden a la mezcla de reaccion en la segunda etapa (VI.b.3) de 0,05 a 0,2 mol de agente oxidante
por DCDPSO, preferentemente de 0,06 a 0,15 mol de agente oxidante por mol de DCDPSO, particularmente de 0,08 a
0,1 mol de agente oxidante por mol de DCDPSO.

En la segunda etapa (VI.b.3), el agente oxidante se afiade preferentemente en un periodo de 1 a 40 min, mas
preferentemente en un periodo de 5 a 25 min, particularmente en un periodo de 8 a 15 min. La adicion del agente oxidante
en la segunda etapa puede tener lugar de la misma manera que en la primera etapa. Ademas, también es posible afadir
todo el agente oxidante de la segunda etapa a la vez.

La temperatura de la segunda etapa (V1.b.3) es de 80 a 110°C, mas preferentemente de 85 a 100°C, particularmente de
93 a 98°C. Ademas, se prefiere que la temperatura de la segunda etapa sea de 3 a 10°C mas alta que la temperatura de
la primera etapa. Es mas preferible que la temperatura en la segunda etapa sea de 4 a 8°C mas alta que la temperatura
en la primera etapa, particularmente preferible que la temperatura en la segunda etapa sea de 5 a 7°C mas alta que la
temperatura en la primera etapa. Mediante la temperatura mas alta en la segunda etapa, es posible lograr una mayor
velocidad de reaccion.

Después de la adicidon del agente oxidante en la segunda etapa, la mezcla de reaccion se agita a la temperatura de la
segunda etapa preferentemente durante 10 a 20 min para continuar la reacciéon de oxidacién del DCDPSO formando
DCDPS en (VI.b.4).

Para completar la reaccion de oxidacién, después de agitar a la temperatura de la segunda etapa sin afnadir agente
oxidante, la mezcla de reaccion se calienta a una temperatura de 95 a 110°C, mas preferida de 95 a 105°C,
particularmente de 98 a 103°C y se mantiene a esta temperatura preferiblemente de 10 a 90 min, mas preferido de 10 a
60 min, particularmente de 10 a 30 min en (V1.b.5). En el proceso de oxidacion, particularmente cuando se utiliza H202
como agente oxidante, se forma agua. Ademas, puede afiadirse agua con el agente oxidante. Preferentemente, la
concentracion de agua en la mezcla de reaccién se mantiene por debajo del 5 % en peso, mas preferentemente por
debajo del 3 % en peso, particularmente por debajo del 2 % en peso. Utilizando perdxido de hidrogeno acuoso con una
concentracion del 70 al 85 % en peso, la concentracion de agua durante la reaccion de oxidacién se mantiene baja. Incluso
puede ser posible mantener la concentracion de agua en la mezcla de reaccion durante la reaccidon de oxidacion por
debajo del 5 % en peso sin eliminar el agua mediante el uso de perdxido de hidrégeno acuoso con una concentracion del
70 al 85 % en peso.

Adicional o alternativamente, puede ser necesario eliminar el agua del proceso para mantener la concentracién de agua
en la mezcla de reaccion por debajo del 5 % en peso. Para eliminar el agua del proceso, es posible, por ejemplo, eliminar
el agua de la mezcla de reaccién. La eliminacion se realiza preferentemente utilizando un gas inerte como medio de
eliminacion. Si la concentracion de agua en la mezcla de reaccion se mantiene por debajo del 5 % en peso cuando se
utiliza perdxido de hidrogeno acuoso con una concentracion del 70 al 85 % en peso, no es necesario eliminar
adicionalmente el agua. Sin embargo, incluso en este caso es posible eliminar el agua para reducir aun mas la
concentracion.

La cantidad de gas inerte utilizada para eliminar el agua es preferentemente de 0 a 2 Nm3h/kg, mas preferentemente de
0,2 a 1,5 Nm?h/kg, en particular de 0,3 a 1 Nm3/h/kg. La tasa de gas en Nm?3/h/kg puede determinarse de acuerdo con la
norma DIN 1343, enero de 1990, como flujo de gas relativo. La depuracion del agua con el gas inerte puede tener lugar
durante todo el proceso o durante al menos una parte del mismo, pudiendo interrumpirse la depuracion del agua entre las
partes, independientemente del modo en que se afiada el agente oxidante. Particularmente, es preferible que el agua se
depure mediante el burbujeo continuo de un gas inerte en la mezcla de reaccion.

Para evitar diferentes tasas de conversion del DCDPSO se prefiere homogeneizar la mezcla de reaccién. Por razones de
estabilidad y fiabilidad del proceso, se prefiere, por lo tanto, usar un reactor de depésito de agitacion con un agitador de
transporte axial. Para apoyar la reaccion de oxidacién, es ademas ventajoso afadir adicionalmente al menos un
catalizador acido a la mezcla de reaccién. Un acido adicional en este contexto es un acido que no es el acido carboxilico
que sirve de disolvente. El acido adicional puede ser un acido inorganico u organico, siendo el acido adicional
preferentemente al menos un acido fuerte. Preferiblemente, el acido fuerte tiene un valor pKa de -9 a 3, por ejemplo de -7
a 3 en agua. Es mas preferible que el al menos un acido fuerte tenga un valor pKa negativo, como de -9 a -1 o de -7 a -1
en el agua.

Algunos ejemplos de acidos inorganicos que constituyen el al menos un acido fuerte son el acido nitrico, el acido
clorhidrico, el acido bromhidrico, el acido percldrico y/o el acido sulfdrico. De manera particularmente preferente, se utiliza
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un acido inorganico fuerte, en particular el acido sulfurico. Si bien es posible utilizar al menos un acido inorganico fuerte
en forma de solucién acuosa, se prefiere que el al menos un acido inorganico se utilice puro. Los acidos organicos fuertes
adecuados son, por ejemplo, los &cidos sulfénicos organicos, por lo que es posible que se utilice al menos un acido
sulfénico alifatico o al menos un é&cido sulfénico aromatico o una mezcla de ellos. Ejemplos para el al menos un acido
organico fuerte son el &cido para-toluenosulfénico, el acido metanosulfonico o el &cido trifluormetanosulfénico.
Particularmente, es preferible que el acido organico fuerte sea el acido metanosulfénico. Ademas de utilizar al menos un
acido inorganico fuerte o al menos un acido organico fuerte, también es posible utilizar una mezcla de al menos un acido
inorganico fuerte y al menos un acido organico fuerte como catalizador acido. Dicha mezcla puede comprender, por
ejemplo, acido sulfurico y acido metanosulfénico.

El catalizador acido se afiade preferentemente en cantidades cataliticas. Asi, la cantidad de catalizador acido utilizada
puede ser de 0,1 a 0,3 mol por mol del DCDPSO, mas preferentemente de 0,15 a 0,25 mol por mol del DCDPSO. Sin
embargo, se prefiere emplear el catalizador &cido en una cantidad inferior a 0,1 mol por mol de DCDPSO, como por
ejemplo en una cantidad de 0,001 a 0,08 mol por mol del DCDPSO, por ejemplo de 0,001 a 0,03 mol por mol del DCDPSO.
Particularmente preferible, el catalizador acido se utiliza en una cantidad de 0,005 a 0,01 mol por mol del DCDPSO.

La reaccion de oxidacion puede llevarse a cabo a presion atmosférica o a una presion inferior o superior a la atmosférica,
por ejemplo de 1 a 90 kPa [10 a 900 mbar](abs). Preferentemente, la reaccidn de oxidacion se lleva a cabo a una presion
de 20 a 80 kPa [200 a 800 mbar](abs), particularmente de 35 a 70 kPa [350 a 700 mbar](abs), como 40, 50 o 60 kPa [400,
500 o 600 mbar](abs). Sorprendentemente, la presion reducida tiene la ventaja adicional de que se puede aumentar la
conversion total de la DCDPS y, por tanto, se puede conseguir un contenido muy bajo de DCDPS restante en el producto.

La reaccion de oxidacion puede llevarse a cabo en atmdsfera ambiente o en atmdsfera inerte. Si la reacciéon de oxidacion
se lleva a cabo en atmosfera inerte, se prefiere purgar el reactor con un gas inerte antes de introducir el DCDPSO vy el
acido carboxilico. Si la reaccion de oxidacion se lleva a cabo bajo una atmoésfera inerte y el agua formada durante la
reaccion de oxidacion se depura con un gas inerte, se prefiere ademas que el gas inerte utilizado para proporcionar la
atmosfera inerte y el gas inerte que se utiliza para eliminar el agua sea el mismo. Otra ventaja de utilizar una atmosfera
inerte es que se reduce la presién parcial de los componentes en la reaccion de oxidacion, especialmente la presion
parcial del agua.

Para obtener la DCDPS como producto, la mezcla de reaccion se separa en una humedad residual que comprende la
DCDPS (en lo sucesivo también denominada “DCDPS humeda”) y una fase liquida que comprende el acido carboxilico
en (VII).

Si la humedad de la DCDPS humeda no tiene un efecto negativo en los procesos que utilizan la DCDPS, la DCDPS
himeda puede retirarse del proceso como producto bruto. Sin embargo, es preferible seguir trabajando la DCDPS
humeda.

La separacion puede llevarse a cabo mediante cualquier proceso conocido, por ejemplo mediante una destilaciéon o
mediante el enfriamiento para formar una suspension y la posterior separacion de sélido y liquido de la suspension. En
particular, es preferible que la mezcla de reaccién se separe por enfriamiento y posterior separacion de solido y liquido.

Preferentemente, para separar la mezcla de reaccion en la DCDPS humeda y la fase liquida que comprende el acido
carboxilico, la mezcla de reaccion se enfria a una temperatura inferior al punto de saturaciéon de la DCDPS para obtener
una suspension que comprende DCDPS cristalizada y una fase liquida. La suspension se separa mediante una separacién
de sdlido y liquido en DCDPS humeda y un segundo licor madre. La separacion de sélido y liquido puede llevarse a cabo
por cualquier medio de separacion adecuado, por ejemplo, por filtracién o centrifugacion.

El enfriamiento para la cristalizacion de la DCDPS puede llevarse a cabo en cualquier aparato de cristalizacion o cualquier
otro aparato que permita el enfriamiento de la mezcla organica, por ejemplo, un aparato con superficies que puedan
enfriarse, como un recipiente o un depdsito con camisa de enfriamiento, serpentina refrigerante o deflectores de
enfriamiento como los llamados “deflectores de potencia”.

Para evitar la precipitacién y el ensuciamiento de las superficies refrigeradas, se prefiere especialmente que la separacion
de la mezcla de reaccion en (VIl) comprenda:

(VIl.a) mezclar la mezcla de reaccién con agua en un recipiente cerrado hermético al gas para obtener una mezcla liquida;

(VII.b) enfriar la mezcla liquida obtenida en (VIl.a) hasta una temperatura inferior al punto de saturacién de la sulfona de
4 4’-diclorodifenilo al:

(i) reducir la presion en el recipiente cerrado hermético al gas hasta una presién en la que el agua comience a evaporarse,
(ii) condensar el agua evaporada por enfriamiento;

(iii) mezclar el agua condensada con la mezcla liquida en el recipiente cerrado hermético al gas, para obtener una
suspension que comprenda la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo cristalizada;
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(VIl.c) realizar una separacion de sélido y liquido de la suspensién para obtener la DCDPS humeda y la fase liquida que
comprende el acido carboxilico.

Este proceso permite el enfriamiento de la mezcla de reaccion que contiene DCDPS sin superficies de enfriamiento en
las que, especialmente al iniciar el proceso de enfriamiento, se acumula la DCDPS cristalizada y forma una capa sélida.
Esto aumenta la eficacia del proceso de enfriamiento. Ademas, se pueden evitar esfuerzos adicionales para eliminar esta
capa soélida.

Si el enfriamiento se lleva a cabo de acuerdo con (VII.b), la suspensién que se somete a la separacion de solido y liquido
contiene ademas de la DCDPS cristalizada y el acido carboxilico, agua.

En particular, cuando se utilizan acidos carboxilicos como disolvente que tienen un punto de ebullicién superior a 150°C
a 100 kPa [1 bar], el enfriamiento mediante la reduccién de la presién para evaporar el disolvente, para condensar el
disolvente evaporado por enfriamiento y reciclar el disolvente condensado de nuevo en el recipiente hermético al gas
requeriria un alto consumo de energia para lograr las bajas presiones necesarias. Al mezclar la mezcla de reaccién con
agua y evaporar, condensar y reciclar el agua condensada, es posible desplazar el punto de saturacion por enfriamiento
sin evaporar el disolvente a altas temperaturas o reducir la presion a valores muy bajos, lo que supone un gran consumo
de energia. Asi, particularmente no se produce ningin cambio en el color de la DCDPS. Sorprendentemente, el
enfriamiento y la cristalizacion de la DCDPS mediante la adicion de agua, la reduccion de la presion para evaporar el
agua, la condensacion del agua por enfriamiento y el reciclaje del agua condensada y su mezcla en la mezcla de reaccién
pueden llevarse a cabo incluso cuando se utilizan acidos carboxilicos como disolventes que tienen una pobre solubilidad
en agua.

Para cristalizar la DCDPS, se prefiere proporcionar nucleos de cristal. Los nucleos de cristal pueden proporcionarse de la
misma manera que se ha descrito anteriormente para la cristalizacion del DCDPSO. Preferentemente, los nucleos de
cristal se generan in situ en una etapa de inicializacién. La etapa de inicializacion comprende preferentemente las
siguientes etapas antes de reducir la presion en la etapa (i):

reducir la presion en el recipiente cerrado hermético al gas, de manera que el punto de ebullicién del agua en la mezcla
liquida sea de 80 a 95°C;

- evaporar el agua hasta que se produzca una formacion inicial de sélidos;

- aumentar la presién en el recipiente y calentar la mezcla liquida en el recipiente cerrado hermético al gas hasta una
temperatura de 1 a 10°C por debajo del punto de saturaciéon de la DCDPS.

Para generar los nucleos de cristal en la etapa de inicializacién, es posible sélo evaporar el agua hasta que tenga lugar
una formacion inicial de soélidos. También es posible condensar completamente el agua evaporada por enfriamiento y
devolver toda el agua condensada al recipiente cerrado hermético al gas. Esto ultimo tiene el efecto de que la mezcla
organica en el recipiente cerrado hermético al gas se enfria y se forman sélidos. También es viable una mezcla de ambos
enfoques, donde sélo una parte del agua evaporada y condensada se devuelve al recipiente hermético al gas.

Preferiblemente, la reduccién de la presion (VII.b(i)) se controla con un perfil de enfriamiento escalonado de 5 a 25 K/h
para aproximarse a una sobresaturacion constante con un contenido de sélidos creciente y, por tanto, una mayor superficie
cristalina para el crecimiento.

La cristalizacion se contintia preferentemente hasta que el contenido de sélidos en la suspension en la ultima etapa de la
cristalizacion es de 5 a 50 % en peso, mas preferentemente de 5 a 40 % en peso, particularmente de 20 a 40 % en peso,
con base en la masa de la suspension.

Para lograr este contenido de soélidos en la suspension, se prefiere reducir la presion en la etapa (i) hasta que la suspension
obtenida por el enfriamiento se haya enfriado a una temperatura de 10 a 30°C, mas preferida de 15 a 30°C, particularmente
de 20 a 30°C.

La presion a la que se alcanza esta temperatura depende de la cantidad de agua en la mezcla liquida. Preferentemente,
la cantidad de agua mezclada a la mezcla liquida es tal que la cantidad de agua en la mezcla liquida es del 10 al 60 % en
peso con base en la cantidad total de la mezcla liquida. Mas preferentemente, la cantidad de agua mezclada a la mezcla
liquida es tal que la cantidad de agua en la mezcla liquida es de 10 a 50 % en peso con base en la cantidad total de la
mezcla liquida y, particularmente, la cantidad de agua mezclada a la mezcla liquida es tal que la cantidad de agua en la
mezcla liquida es de 15 a 35 % en peso con base en la cantidad total de la mezcla liquida.

Para favorecer el enfriamiento de la mezcla organica, es ademas posible proporcionar al recipiente cerrado hermético al
gas con superficies refrigerantes para un enfriamiento adicional. Las superficies refrigerantes pueden ser, por ejemplo,
una camisa de enfriamiento, serpentina refrigerante o deflectores refrigerados como los llamados “deflectores de
potencia”. Sorprendentemente, la formacién de precipitaciones y suciedad en las superficies refrigerantes puede evitarse
o al menos reducirse considerablemente, si el enfriamiento adicional se inicia no antes de que la temperatura de la mezcla
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liquida se reduzca a una temperatura de 20 a 60°C, mas preferentemente de 20 a 50°C, particularmente de 20 a 40°C.

Después de completar el enfriamiento y la cristalizacion por reduccion de la presién, se termina el proceso vy,
preferentemente, la presién se ajusta a la presion ambiente, de nuevo. Una vez alcanzada la presién ambiente, la
suspension formada por el enfriamiento de la mezcla liquida en el recipiente cerrado hermético al gas se somete a la
separacion de sélido y liquido (VIl.c). En el proceso de separacion de sélido y liquido, la DCDPS cristalizada formada por
el enfriamiento se separa del acido carboxilico y del agua.

La separacion de sdlido y liquido comprende, por ejemplo, una filtracion, centrifugacion o sedimentacion. Preferentemente,
la separacioén de sélido y liquido es una filtracién. En el liquido de la separacion de solido y liquido, el segundo licor madre
que comprende el acido carboxilico y el agua se separa de la DCDPS sdlida y se obtiene DCDPS humeda como producto.
Si la separacién de sélido y liquido es una filtracion, la DCDPS humeda se denomina “torta de filtracion de DCDPS”.

La separacion de solido y liquido se realiza preferentemente de la misma manera que la separacién de sélido y liquido de
la suspensién que contiene el DCDPSO.

Para purificar la DCDPS humeda, la DCDPS himeda se lava preferentemente con una base acuosa en una primera fase
y posteriormente con agua en una segunda fase. Mediante el lavado, se eliminan especialmente los restos de acido
carboxilico y otras impurezas, por ejemplo, los subproductos no deseados que se formaron durante el proceso de
produccion de la DCDPS.

Al afadir un &cido fuerte a la base acuosa después del lavado, el acido carboxilico puede reutilizarse y, debido a la
reduccion del carbono organico total (COT), la fase acuosa es mas facil de eliminar. La base acuosa utilizada para lavar
la DCDPS humeda puede ser una base acuosa o una mezcla de al menos dos bases acuosas. Preferiblemente, la base
acuosa utilizada para el lavado en la primera fase es un hidréxido de metales alcalinos acuoso o una mezcla de al menos
dos hidréxidos de metales alcalinos acuosos, por ejemplo hidréxido de potasio acuoso o hidréxido de sodio, en particular
hidréxido de sodio. Si se utiliza un hidréxido de metal alcalino como base acuosa, el hidréxido de metal alcalino acuoso
comprende preferentemente de 1 a 50 % en peso de hidréxido de metal alcalino con base en la cantidad total de hidroxido
de metal alcalino acuoso, mas preferentemente de 1 a 20 % en peso de hidroxido de metal alcalino con base en la cantidad
total de hidroxido de metal alcalino acuoso, particularmente de 2 a 10 % en peso de hidroxido de metal alcalino con base
en la cantidad total de hidroxido de metal alcalino acuoso. Esta cantidad es suficiente para lavar adecuadamente la
DCDPS humeda.

Al utilizar el hidréoxido de metal alcalino acuoso, el anién del acido carboxilico reacciona con el cation de metal alcalino del
hidréxido de metal alcalino formando una sal organica y agua, que es soluble en agua. Por lo tanto, el lavado de la DCDPS
hdmeda con agua permite obtener DCDPS como producto que contiene menos de 1 % en peso, preferentemente menos
de 0,7 %, particularmente menos de 0,5 % en peso de impurezas organicas.

Para obtener DCDPS con un contenido tan pequefio de impurezas organicas, la cantidad de la base acuosa, en particular
el hidréxido de metal alcalino utilizado para el lavado en la primera fase es preferentemente de 0,5 a 10 kg por kg de
DCDPS seca, mas preferentemente de 1 a 6 kg por kg de DCDPS seca, particularmente de 2 a 5 kg por kg de DCDPS
seca.

Como el agua de la base acuosa y el agua producida por la reaccion del anién de la base con el acido carboxilico
generalmente no es suficiente para eliminar toda la sal organica y como otra parte de la base acuosa puede permanecer
en la DCDPS humeda, la DCDPS humeda se lava con agua en la segunda fase. Al lavar con agua, se eliminan los restos
de la sal organicay de la base acuosa que no reaccionaron. La eliminacién puede controlarse midiendo el pH de la DCDPS
hdmeda. A continuacion, el agua puede eliminarse facilmente de la DCDPS mediante los procesos de secado habituales
conocidos por un experto para obtener DCDPS seca como producto. Alternativamente, es posible utilizar la DCDPS
humeda que se obtiene tras el lavado con agua en las siguientes fases del proceso.

El lavado con agua en la segunda fase se realiza preferentemente en dos etapas de lavado. En este caso, es
especialmente preferible utilizar agua fresca para el lavado en la segunda etapa de lavado y utilizar el agua que se ha
utilizado en la segunda etapa de lavado en la primera etapa de lavado. Esto permite mantener baja la cantidad de agua
que se utiliza para el lavado en total.

El lavado de la DCDPS humeda se realiza preferentemente a temperatura ambiente. También es posible lavar la DCDPS
humeda a temperaturas diferentes de la temperatura ambiente, por ejemplo, por encima de la temperatura ambiente.

En particular, la base acuosa utilizada para el lavado de la DCDPS humeda contiene acido carboxilico o la sal organica
del acido carboxilico. Para reducir la cantidad de acido carboxilico que se retira con el agua y se somete a purificaciéon en
una planta de purificacion y, por lo tanto, se elimina completamente, de acuerdo con la invencién, la base acuosa se
mezcla con un acido fuerte después de utilizarse para el lavado. El acido fuerte se selecciona preferentemente de forma
que la segunda sal que se forma a partir del anién del acido fuerte tenga una buena solubilidad en el agua y una mala
solubilidad en el acido carboxilico. En este contexto, “buena solubilidad” significa que pueden disolverse al menos 20 g
por 100 g de disolvente y “mala solubilidad” significa que pueden disolverse menos de 5 g por 100 g de disolvente.
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La escasa solubilidad de la segunda sal en el acido carboxilico tiene el efecto de que el acido carboxilico que puede
recuperarse comprende menos de 3 ppm en % en peso de impurezas sobre la masa total del 4cido carboxilico. Esto
permite seguir utilizando el &cido carboxilico sin necesidad de otras etapas de purificacion.

Dependiendo de la base acuosa que se utilice para el lavado de la DCDPS humeda, el 4cido fuerte es preferentemente
acido sulfurico o un acido sulfénico, como el acido paratoluenosulfénico o el acido alcanosulfénico, por ejemplo el acido
metanosulfénico. Si la base acuosa es un hidroxido de metal alcalino, el acido fuerte es particularmente preferible que sea
acido sulfarico. Particularmente si un acido fuerte esta utilizado como catalizador acido en la reaccion, el acido fuerte qué
esta utilizado para mezclar con la base acuosa para sacar el acido carboxilico y el acido utilizado como catalizador acido
preferentemente es el mismo.

Para permitir la reutilizacién del acido carboxilico, éste debe separarse de la fase acuosa. Esto se lleva a cabo
preferentemente mediante una separacion de fases. El acido carboxilico separado por la separacion de fases puede
utilizarse en cualquier proceso en el que se utilice un acido carboxilico respectivo. Sin embargo, se prefiere especialmente
reciclar el acido carboxilico en el proceso de produccion de la DCDPS, por ejemplo, utilizandolo en el lavado (V) o como
disolvente en (VI). Si el acido carboxilico contiene impurezas después de ser separado por la separacion de fases, es
posible someter el acido carboxilico a etapas adicionales de purificaciéon como el lavado o la destilacidn para eliminar las
impurezas de alto o bajo punto de ebullicion.

Debido a la cantidad comparativamente pequefia de acido carboxilico en la base acuosa después de ser mezclada con el
acido fuerte, es posible afiadir al menos una parte del segundo licor madre a la base acuosa mezclada con el acido fuerte
o0 mezclar la base acuosa después de ser utilizada con al menos una parte del segundo licor madre y el acido fuerte antes
de llevar a cabo la separacion de fases. Esto permite mejorar la eficacia de la separacién de fases.

Especialmente en el caso de que el enfriamiento y la cristalizacion se lleven a cabo en el recipiente cerrado hermético al
gas mediante la adicién de agua y la reduccion de la presion, el segundo licor madre contiene adicionalmente agua. Para
permitir la reutilizacion del acido carboxilico en este caso también el filtrado debe someterse a una separacion de fases.
La mezcla de la base acuosa con el acido fuerte y el segundo licor madre tiene en este caso la ventaja adicional de que
s6lo hay que realizar una separacion de fases para separar el acido carboxilico organico de la fase acuosa.

Dependiendo de las cantidades de fase organica y fase acuosa y del proceso utilizado para la separacién de fases, puede
ser necesario aumentar la cantidad de la fase acuosa en la mezcla. Esto puede conseguirse, por ejemplo, haciendo
circular al menos una parte de la fase acuosa a través del aparato de separacion de fases y del dispositivo de mezcla.

Para evitar la obstruccion de las particulas, después de la filtracion, el segundo licor madre puede utilizarse para descargar
la salida de la base acuosa del filtro.

Ademas de introducir la parte de la fase acuosa que se ramifico para circular en el aparato de separacion de fases antes
o después de la mezcla con el segundo licor madre y la base acuosa después de ser mezclada con el acido fuerte, también
es posible recircular la parte de la fase acuosa en la mezcla de la base acuosa con el acido fuerte.

Adicional o alternativamente, también es posible aumentar la cantidad de la fase acuosa introduciendo al menos una parte
del agua que se utilizé para el lavado en la segunda fase después del lavado con la base acuosa, en la separacién de
fases. Al introducir al menos una parte de esta agua en la separacion de fases, se pueden recuperar incluso los restos de
impurezas organicas, en particular el &cido carboxilico, que todavia pueden estar presentes en la DCDPS tras el lavado
con la base acuosa.

Como alternativa, también es posible mezclar el segundo licor madre y la fase organica obtenida en la separacion de
fases. En este caso, el segundo licor madre puede someterse a una separacion de fases para eliminar el agua del segundo
licor madre antes de mezclarlo, pero también es posible mezclar el segundo licor madre con la fase organica sin someter
el segundo licor madre a ninguna otra etapa del proceso antes de mezclarlo con la fase organica.

Para permitir la reutilizacién de la fase liquida que comprende el acido carboxilico que se obtiene mediante la separacion
de la mezcla de reaccion en (VIl), la fase liquida se purifica preferentemente al:

- destilar una parte de la fase liquida que comprende el acido carboxilico;

- depurar los disolventes de lenta evaporacion de al menos una parte de la fase liquida que comprende el acido
carboxilico; y

- reciclar el acido carboxilico purificado en la reaccién (VI).

Este proceso permite reutilizar la mayor parte del acido carboxilico utilizado como disolvente para la reaccién y, por tanto,
reducir la cantidad de subproductos que hay que retirar y eliminar.

Para evitar un aumento de la cantidad de impurezas contenidas en el acido carboxilico, la fase liquida que comprende el
acido carboxilico que se separa de la mezcla de reaccién se somete a este proceso de purificacion. Mediante la
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purificacién se puede eliminar una gran cantidad de impurezas del acido carboxilico y, por tanto, del proceso. De este
modo, se evita que la DCDPS producida se contamine con estas impurezas.

Para purificar la fase liquida que comprende el &cido carboxilico, se somete a destilacion entre el 2 y el 25 % en volumen
de la fase liquida que comprende el acido carboxilico. Mediante la destilacién, se eliminan las impurezas de bajo punto
de ebullicién y las impurezas de alto punto de ebullicion de esta parte de la fase liquida que comprende el acido carboxilico.
Para eliminar aun mas los disolventes de lenta evaporacion de la fase liquida que comprende el acido carboxilico, al
menos una parte de esta fase liquida se depura con un gas inerte. De este modo, es posible llevar a cabo la destilacion
de una parte de la fase liquida antes o después de la depuracion de toda la fase liquida. Ademas, es posible separar la
fase liquida en dos partes y someter una parte a la destilacion y la otra a la depuracion.

Independientemente de la mezcla antes o después de la separacion de fases, la mezcla de la fase organica y el segundo
licor madre o, alternativamente, la fase organica es la fase liquida que comprende el acido carboxilico que se purifica.

A diferencia de una destilacion, mediante la depuracién también se pueden eliminar pequefias cantidades de los
disolventes de lenta evaporacién. Esto permite conseguir un acido carboxilico purificado que comprende menos del 1,5
% en peso, preferiblemente menos del 1 % en peso, particularmente menos del 0,6 % en peso de agua y menos del 1,5
% en peso, preferiblemente menos del 1 % en peso, particularmente menos del 0,6 % en peso de monoclorobenceno,
cada uno de ellos con base en la cantidad total del acido carboxilico purificado reciclado en la reaccion (VI).

Independientemente de si la fase liquida que comprende el acido carboxilico se somete a depuracion en su totalidad o
s6lo una parte de la fase liquida que comprende el acido carboxilico se somete a depuracién, la depuracioén se lleva a
cabo preferentemente a una temperatura de 80 a 100°C, mas preferentemente a una temperatura de 85 a 95°C,
particularmente a una temperatura de 85 a 90°C y a una presién de 10 a 70 kPa [0,1 a 0,7 bar](abs), mas preferentemente
de 20 a 40 kPa [0,2 a 0,4 bar](abs), particularmente de 25 a 35 kPa [0,25 a 0,35 bar](abs).

En el proceso de depuracion, un gas de depuracion fluye a través de la fase liquida que comprende el acido carboxilico.
El gas de depuracion se selecciona de manera que sea inerte respecto a los componentes incluidos en la fase liquida que
comprende el acido carboxilico. Un gas de depuracion adecuado es preferentemente un gas inerte.

La depuracion puede llevarse a cabo en cualquier aparato adecuado para un proceso de depuracién y conocido por un
experto.

Se ha demostrado que para eliminar las impurezas de alto y bajo punto de ebullicién en una cantidad tal que no se
produzca una acumulacion, sélo debe someterse a la destilacion una parte del acido carboxilico bruto. Esto tiene la ventaja
de que se puede ahorrar energia y se puede utilizar un aparato mas pequefio para la destilacion.

Si la fase liquida total que comprende el acido carboxilico se depura y el acido carboxilico bruto asi obtenido se separa
en una primera y una segunda corriente de acido carboxilico, la segunda corriente de acido carboxilico que se introduce
en la destilacion contiene preferentemente de 2 a 25 % en volumen del acido carboxilico bruto. Mas preferentemente, la
segunda corriente de acido carboxilico contiene de 5 a 20 % en volumen, particularmente de 7 a 15 % en volumen del
acido carboxilico bruto y la primera corriente de acido carboxilico el resto del acido carboxilico bruto.

Si la fase liquida que comprende el acido carboxilico se separa en una primera parte y una segunda parte que se somete
a destilacion, la segunda parte que se introduce en la destilacion comprende de 2 a 25 % en volumen, mas
preferentemente de 5 a 20 % en volumen, particularmente de 7 a 15 % en volumen de la fase liquida que comprende el
acido carboxilico y la primera parte el resto de la fase liquida que comprende el acido carboxilico.

La destilacion de la segunda corriente de acido carboxilico o de la segunda parte de la fase liquida que comprende acido
carboxilico puede llevarse a cabo en cualquier aparato adecuado para llevar a cabo una destilacion y que permita extraer
una corriente que comprenda disolventes de rapida evaporacion, una corriente que comprenda disolventes de lenta
evaporacion y una corriente que comprenda al menos un componente que tenga una temperatura de ebullicion entre el
punto de ebullicion de los disolventes de rapida evaporacioén y el de los disolventes de lenta evaporacion.

La destilacion se realiza preferentemente a una temperatura inferior comprendida en un intervalo de 130 y 250°C, mas
preferentemente entre 150 y 220°C, en particular entre 190 y 215°C, una temperatura de salida entre 50 y 150°C, mas
preferentemente entre 100 y 140°C, en particular entre 120 y 140°C, y una presion comprendida en un intervalo de 1kPa
[10 mbar](abs) y 40 kPa [400 mbar](abs), mas preferentemente en un intervalo de 2 kPa [20 mbar](abs) y 30 kPa [300
mbar](abs), en particular en un intervalo de 3kPa [30 mbar](abs) y 25 kPa [250 mbar](abs).

El acido carboxilico retirado de la columna de destilacion como corriente lateral se mezcla con la primera corriente de
acido carboxilico y se recicla en la reaccion (V1) o el lavado (V).

Para mantener constante la temperatura de la reaccion y evitar ademas el calentamiento de los componentes utilizados

para la reaccioén en el reactor, se prefiere templar el acido carboxilico purificado a una temperatura de 80 a 100°C antes
de reciclarlo en la reaccion. Esta temperatura corresponde a la temperatura a la que se lleva a cabo la reaccion y, por
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tanto, no es necesario calentar grandes cantidades de componentes en el reactor antes de que comience la reaccion.

Tras el lavado con una base acuosa y posteriormente con agua, la primera DCDPS purificada asi obtenida puede contener
todavia restos del acido carboxilico, DCDPSO e isémeros. Para eliminar estas impurezas, se prefiere someter el primer
DCDPSO purificado a un proceso de purificacion adicional. Alternativamente, también es posible someter la DCDPS
humeda que se obtiene al separar la mezcla de reaccion (VII) al siguiente proceso de purificacion para eliminar las
impurezas. Sin embargo, se prefiere especialmente lavar la DCDPS humeda con la base acuosa y posteriormente con
agua antes de llevar a cabo el siguiente proceso de lavado.

Para la purificaciéon, la DCDPS humeda o la primera DCDPS purificada, si se lava la DCDPS humeda, se elabora
posteriormente al:

(A) disolver la DCDPS humeda o la primera DCDPS purificada en un disolvente organico en el que la DCDPS tenga una
solubilidad del 0,5 al 20 % a 20°C para obtener una solucién;

(B) enfriar la solucién hasta una temperatura inferior al punto de saturacién de la DCDPS para obtener una suspension
que comprenda la DCDPS cristalizada;

(C) realizar una separacion de sélido y liquido para obtener una humedad residual purificada que comprenda DCDPS y
un tercer licor madre;

(D) lavar la humedad residual purificada que comprende DCDPS con un disolvente organico en el que la DCDPS tiene
una solubilidad de entre el 0,5y el 20 % a 20°C;

(E) repetir opcionalmente las etapas B) a D);
(F) secar la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo;

(G) opcionalmente, procesar y, preferentemente, reciclar en la disolucion (A) al menos una parte del tercer licor madre vy,
opcionalmente, el disolvente organico en el que la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo tiene una solubilidad del 0,5 al 20 % a
20°C utilizado para el lavado por destilacion.

La solubilidad del DCDPS en el disolvente organico se define como S = (mbcops/Msolv) * 100 [%], siendo mpcors la cantidad
de DCDPS en kg y msow la cantidad de disolvente en kg.

Mediante este proceso de purificacion es posible reducir ain mas las impurezas en la DCDPS y conseguir una DCDPS
que contenga menos de 0,3 % en peso de isémeros, menos de 10 ppm de sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo, particularmente
menos de 2 ppm de sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo y menos de 200 ppm, particularmente menos de 100 ppm de acido
carboxilico, cada uno de ellos basado en la cantidad total de DCDPS seca.

Para purificar la DCDPS humeda o la primera DCDPS purificada (en lo sucesivo denominada DCDPS bruta), en primer
lugar la DCDPS bruta, que puede contener humedad residual, por ejemplo agua procedente del lavado de la DCDPS tras
completar la reaccién o acido carboxilico que se utiliza como disolvente en la reacciéon, se mezcla con el disolvente
organico en el que la DCDPS tiene una solubilidad de entre el 0,5y el 20 % a 20°C (en lo sucesivo denominado disolvente
organico). Al mezclar la DCDPS bruta con el disolvente organico, se forma una suspensién y la DCDPS bruta comienza
a disolverse. Sila DCDPS bruta no contiene agua o si el contenido de agua en la DCDPS bruta es inferior al 1 % en peso,
se prefiere afadir agua a la suspension. Si se afiade agua a la suspension, es posible utilizar una mezcla liquida que
comprenda el disolvente organico y el agua o afadir el agua por separado. El agua puede afiadirse simultaneamente con
el disolvente organico, antes de afadir el disolvente organico o después de terminar de afiadir el disolvente organico. Sin
embargo, es particularmente preferible utilizar DCDPS bruta que contenga agua en una cantidad de 1 a 30 % en peso,
mas preferido de 2 a 25 % en peso y particularmente de 3 a 20 % en peso.

Para favorecer la disolucion de la DCDPS bruta en el disolvente organico, se calienta la suspensiéon que comprende la
DCDPS bruta y el disolvente organico. Preferentemente, la suspension se calienta a una temperatura de 90 a 120°C,
particularmente en un intervalo de 100 a 110°C. Para evitar la evaporacion del disolvente organico durante el
calentamiento de la suspension, el calentamiento se realiza preferentemente a presion elevada. Preferentemente, durante
el calentamiento para apoyar la disolucion de la DCDPS bruta en el disolvente organico, la presion se establece entre 200
y 1000 kPa [2 y 10 bar](abs), mas preferentemente entre 300 y 500 kPa [3 y 5 bar](abs), particularmente entre 350 y 450
kPa [3,5 y 4,5 bar](abs).

Tras completar la disolucién de la DCDPS en el disolvente organico, la suspension asi producida se enfria a una
temperatura inferior al punto de saturacion de la DCDPS para obtener una suspension que comprende DCDPS
cristalizada. Debido al enfriamiento de la suspensién, la DCDPS comienza a cristalizar de nuevo. Esta nueva cristalizacion
de la DCDPS en el disolvente organico tiene la ventaja de que las impurezas que puedan estar incluidas en la DCDPS
bruta permanecen disueltas en el disolvente organico y los cristales recién formados por el enfriamiento tienen una mayor
pureza. La disolucion de la DCDPS en el disolvente organico para obtener la suspension se completa cuando se disuelve
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al menos el 90 % de la DCDPS. De manera particularmente preferente, la disolucion de la DCDPS en el disolvente
organico se completa cuando se disuelven todas las DCDPS.

Para evitar un crecimiento demasiado rapido de los cristales por el que las impurezas disueltas en el disolvente organico
se incorporarian a los cristales recién formados, se prefiere enfriar la solucién en (B) con una tasa de enfriamiento en
varias etapas de 3 a 15 K/h inicialmente durante 0,5 a 3h mas preferido de 0,5 a 2h y posteriormente de 10 a 40 K/h, mas
preferido con una tasa de enfriamiento de 15 a 30 K/h, particularmente con una tasa de enfriamiento de 18 a 25 K/h hasta
que se alcance una temperatura final predefinida. Ademas del enfriamiento preferido de varias etapas, también es posible
un enfriamiento de una sola etapa con una velocidad de enfriamiento de 10 a 30 K/h hasta alcanzar la temperatura final.

Cuanto menor sea la temperatura a la que se enfrie la solucidon, menor sera la cantidad de DCDPS que aun se disuelve
en el tercer licor madre. Por otra parte, los esfuerzos necesarios para el enfriamiento aumentan con la disminucién de la
temperatura. Por lo tanto, la solucion se enfria preferentemente en (B) a una temperatura de -10 a 25°C, mas
preferentemente a una temperatura de 0 a 20°C, particularmente a una temperatura de 3 a 12°C. El enfriamiento a una
temperatura en tal intervalo tiene la ventaja de que se optimiza el rendimiento de la etapa con respecto a los esfuerzos
necesarios. Esto tiene el efecto adicional de que se pueden minimizar los flujos de residuos del proceso global.

El enfriamiento de la solucion para la cristalizacion de la DCDPS se lleva a cabo preferentemente en el mismo modo que
el descrito anteriormente para la cristalizaciéon del DCDPSO y comprende preferentemente:

(B.i) reducir la presion de la solucion hasta una presion a la que el disolvente organico comienza a evaporarse;
(lll.c) condensar el disolvente organico evaporado por enfriamiento;
(B.iii) mezclar el disolvente organico condensado con la solucién para obtener la suspension.

Si la DCDPS bruta contiene agua, en este proceso de enfriamiento en un recipiente cerrado hermético al gas no puede
excluirse que ademas del disolvente organico también se evapore una parte del agua. Por lo tanto, cuando se utiliza el
término “disolvente organico” en la descripcion de las etapas de evaporacion y condensacion en el proceso de enfriamiento
(B), el experto aprecia que el disolvente organico también puede comprender agua.

Se prefiere especialmente reducir la presion en la etapa (B.i) hasta que la temperatura en el recipiente cerrado hermético
al gas alcance el valor predefinido de -10 a 25°C, preferentemente de 0 a 20°C, particularmente de 3 a 12°C. A estas
temperaturas predefinidas, la presion en el recipiente cerrado hermético al gas suele ser de 1 a 40 kPa [10 a 400
mbar](abs), preferentemente de 1 a 20 kPa [10 a 200 mbar](abs), en particular de 3 a 8 kPa [30 a 80 mbar](abs). Una vez
alcanzado el valor de temperatura predefinido, se interrumpe la reduccién de la presién y, a continuacion, se ventila el
recipiente cerrado hermético al gas hasta alcanzar la presién ambiente. El perfil de temperatura en el recipiente cerrado
hermético al gas se selecciona preferentemente de forma que la solucién esté sometida a una sobresaturacién constante.

Después de alcanzar la presion ambiente, se extrae la suspensién con particulas de sulfona de 4,4’-diclorodifenilo en el
disolvente organico (en lo sucesivo denominada “suspension”) que se ha formado en el recipiente cerrado hermético al
gas mediante el enfriamiento y se introduce en el separador de sélido y liquido (C).

La cristalizacion se contintia preferentemente hasta que el contenido de sélidos en la suspension en la ultima etapa de la
cristalizacion es de 5 a 50 % en peso, mas preferentemente de 5 a 40 % en peso, particularmente de 15 a 40 % en peso,
con base en la masa de la suspension.

El enfriamiento y la cristalizacidon discontinuos permiten una mayor flexibilidad en cuanto al margen de operacion y las
condiciones de cristalizacidon y son mas resistentes frente a las variaciones de las condiciones del proceso, por lo que
suelen ser preferidos.

La separacion de sdlido y liquido comprende, por ejemplo, una filtracion, centrifugacion o sedimentacion. Preferentemente,
la separacion de solido y liquido es una filtracién. En la separacion de solido y liquido se elimina el tercer licor madre de
la DCDPS sdlida y se obtiene la humedad residual que comprende la DCDPS purificada (en lo sucesivo también
denominada “DCDPS humeda purificada”). Si la separaciéon de sdlido y liquido es una filtracién, la DCDPS humeda
purificada se denomina “torta de filtracion purificada”.

Independientemente de que se lleve a cabo de forma continua o discontinua, la separacion de soélido y liquido se realiza
preferentemente a temperatura ambiente o a temperaturas inferiores a la temperatura ambiente, preferentemente a una
temperatura de 0 a 10°C.

Aparte de la temperatura inferior preferida, la separacion de sélido y liquido se lleva a cabo preferentemente de la misma
manera que la descrita anteriormente para la separacién de soélido y liquido de la suspension que comprende DCDPSO.

Para purificar aun mas la DCDPS y eliminar las impurezas de la superficie de la DCDPS cristalizada y que pueden estar
contenidas en el disolvente organico restante en la DCDPS humeda purificada, asi como en la DCDPS no cristalizada, la
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DCDPS humeda purificada se lava con un disolvente organico en el que la DCDPS tiene una solubilidad de entre el 0,5y
el 20 % a 20°C (en lo sucesivo también denominado disolvente organico).

La cantidad de disolvente organico utilizada para el lavado se elige preferentemente de forma que las impurezas y la
DCDPS no cristalizada se eliminen de la DCDPS humeda. Preferentemente, la cantidad de disolvente organico utilizada
para el lavado es de 0,3 a 3 kg por kg de DCDPS humeda, mas preferentemente de 0,5 a 2 kg por kg de DCDPS humeda,
particularmente de 0,8 a 1,5 kg por kg de DCDPS himeda. Cuanto menor sea la cantidad de disolvente organico para el
lavado, menores seran los esfuerzos para reciclar el disolvente organico y reutilizarlo en el ciclo del proceso, pero cuanto
menor sea la cantidad de disolvente organico, menor sera la eficacia del lavado en lo que respecta a los acidos carboxilicos
y al sulfoxido de 4,4'-diclorodifenilo restante y a los isémeros de la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo.

Tras el lavado, la torta de filtracion purificada se retira y se seca para obtener DCDPS seca como producto.

El lavado de la DCDPS humeda se realiza preferentemente a temperatura ambiente. También es posible lavar la DCDPS
humeda purificada a temperaturas diferentes de la temperatura ambiente, por ejemplo, por encima de la temperatura
ambiente.

El tercer licor madre obtenido en la separacion de sélido y liquido y el disolvente organico utilizado para el lavado todavia
pueden contener DCDPS no cristalizada. Para aumentar el rendimiento de la DCDPS purificada en el proceso y reducir
la cantidad de disolvente organico que debe eliminarse, preferiblemente, al menos una parte del tercer licor madre vy,
opcionalmente, el disolvente organico utilizado para el lavado se elaboran por destilacion.

Al procesar al menos una parte del tercer licor madre y, opcionalmente, el disolvente organico utilizado para el lavado es
posible retirar al menos una parte de la DCDPS todavia resuelto en el disolvente organico como disolvente de rapida
evaporacion y reciclar al menos una parte de las disolventes de rapida evaporacion en el proceso de purificacion (A) a (E)
0 en una etapa del proceso anterior al proceso de purificacién para obtener la DCDPS como producto y aumentar el
rendimiento. Ademas, el disolvente organico que se purifica en la destilacién y que se obtiene como disolvente de lenta
evaporacion puede reciclarse en la etapa de purificacion como disolvente organico para resolver la DCDPS o como
disolvente organico para lavar la DCDPS. Si el disolvente organico se utiliza para lavar la DCDPS, debe cumplir unos
requisitos de pureza predefinidos. Para ser utilizado para el lavado, el disolvente organico contiene preferentemente
menos de 0,05 % en peso de impurezas, mas preferentemente menos de 0,03 % en peso de impurezas, particularmente
menos de 0,015 % en peso de impurezas, cada una de ellas basada en la masa total del disolvente organico.

En particular, preferentemente la cantidad de tercer licor madre y, opcionalmente, de disolvente organico utilizado para el
lavado que se elabora por destilacion es de 50 a 100 % en peso, mas preferido de 70 a 100 % en peso, particularmente
de 90 a 100 % en peso, cada uno con base en la cantidad total de tercer licor madre y disolvente organico utilizado para
el lavado.

El disolvente organico que se utiliza para disolver la DCDPS vy el disolvente organico que se utiliza para lavar la DCDPS
humeda se elige preferentemente de forma adicional de manera que la solubilidad de la DCDPS en el punto de ebullicion
sea de hasta el 100 %. Los disolventes organicos adecuados son, por ejemplo, éteres simétricos o asimétricos,
ramificados o lineales, por ejemplo, éter dietilico o metil terc-butil éter, disolventes aromaticos sustituidos o no sustituidos
como el tolueno, el monoclorobenceno o el benceno, acidos carboxilicos de bajo peso molecular, en particular acidos
carboxilicos de C1 a C3 o alcoholes de bajo peso molecular, en particular alcoholes C+1 a Cs. Preferentemente, el disolvente
organico es metanol, etanol, isopropanol, acetona, metil terc-butil éter, acido acético, tolueno, acetato de etilo o
monoclorobenceno. De manera particularmente preferente, el disolvente organico es un alcohol de C1 a Cs, en particular
metanol, etanol o isopropanol. El mas preferido como disolvente organico es el metanol.

Para la disolucién del DCDPS y para el lavado pueden utilizarse diferentes disolventes organicos. Sin embargo, es
particularmente preferible utilizar el mismo disolvente organico para disolver la DCDPS para obtener la solucion y para
lavar la DCDPS humeda purificada.

Si la DCDPS, tras la separacién de sélido y liquido y el lavado, sigue conteniendo una cantidad demasiado grande de
impurezas, es posible repetir las etapas del proceso (A) a (D).

Para conseguir un producto seco, después del lavado se seca la DCDPS que todavia contiene disolvente organico. El
secado puede llevarse a cabo en cualquier secador que pueda utilizarse para secar sustancias en particulas.

El secado se realiza preferentemente con un secador de contacto con una temperatura de pared de 105 a 140°C, mas
preferentemente de 110 a 135°C, en particular de 120 a 135°C. Al secar la DCDPS a dicha temperatura, se puede evitar
la coloracion de la DCDPS. El secado se prolonga preferentemente de 90 a 600 min, mas preferentemente de 180 a 350
min, particularmente de 200 a 300 min.

Para apoyar el proceso de secado y evitar dafar el producto, por ejemplo, por oxidacion, el secado en el secador se

realiza preferentemente en una atmodsfera inerte. La atmodsfera inerte se consigue introduciendo un gas inerte en el
secador.
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Para permitir la reutilizacion del disolvente organico que se elimina de la DCDPS durante el secado por evaporacion, el
disolvente organico evaporado se condensa por enfriamiento. Si se introduce un gas inerte en el secador, normalmente
el gas inerte y el disolvente organico evaporado se retiran juntos del secador. En este caso, en el condensador el
disolvente organico condensado se separa del gas inerte. El disolvente organico, por ejemplo, puede reutilizarse para
producir la solucion (A) o para lavar (D) la DCDPS.

Al secar la DCDPS en estas condiciones, se puede conseguir un producto final que contenga menos de 400 ppm de
disolvente organico.

Tras el secado, la DCDPS puede enfriarse para permitir su posterior manipulacion, por ejemplo, el empaquetado en sacos
big bag para su almacenamiento o transporte. Los enfriadores adecuados para enfriar la DCDPS seca pueden ser
enfriadores de tornillo, enfriadores de paleta u otros enfriadores a granel o enfriadores de lecho fluidizado.

Ejemplos
Ejemplo 1 (produccién de sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo)

Se introdujeron 5,5 mol de cloruro de aluminio y 40 mol de clorobenceno en un reactor de depésito de agitacion como
primer reactor. Se afiadieron 5 mol de cloruro de tionilo a la mezcla de reaccién en 160 min. La reaccién en el primer
reactor se llevé a cabo a 10°C. El cloruro de hidrégeno producido en la reaccién se retird del proceso. Después de terminar
la adicién de cloruro de tionilo, la mezcla de reaccion se calentd a 60°C.

Tras finalizar la reaccion en el primer reactor, la mezcla de reaccién resultante se introdujo en un segundo reactor de
depdsito de agitacion que contenia 3400 g de acido clorhidrico con una concentracion del 11 % en peso. El segundo
reactor de depésito de agitacion se calenté a una temperatura de 90°C. Después de 30 minutos se detuvo el mezclado y
la mezcla se separ6 en una fase acuosa y una fase organica. Se retir¢ la fase acuosa y se lavo la fase organica con 3000
g de agua mientras se agitaba a 90°C. Tras el lavado, se detuvo la agitacion y la mezcla se separ6 en una fase acuosa y
una fase organica.

La fase acuosa se elimind y la fase organica se sometié a una destilacién. El monoclorobenceno se destil6 de la fase
organica hasta que se alcanzé la saturacién a unos 88°C (controlada mediante una sonda de turbidez, condiciones de
destilacion: 20 kPa [200 mbar](abs)). La fase organica se enfrié reduciendo la presién hasta que la temperatura alcanzé
los 30°C.

Mediante el enfriamiento se obtuvo una suspension que contenia DCDPSO cristalizado. A continuacion, la suspension se
filtré para obtener una torta de filtracion que contenia DCDPSO cristalizado, que se lavé con 550 g de monoclorobenceno.

El licor madre combinado y el monoclorobenceno que se utilizé para el lavado se sometieron a una destilacion. En la
destilacién se elimind el monoclorobenceno hasta que la cantidad de licor madre combinado y el filtrado de lavado se
redujo al 25 % en peso. La destilacion se realizé a una temperatura inferior de 90°C y 20 kPa [200 mbar](abs).

Mientras que el monoclorobenceno destilado se reutilizd en el siguiente lote como material de partida, el 80 % en peso
del producto inferior obtenido se transfirié a la cristalizacion del siguiente lote.

Tras el lavado con monoclorobenceno, la torta de filtracion humeda de monoclorobenceno asi obtenida, que comprende
DCDPSO cristalizado, se lavé con 300 g de acido n-heptanoico y se filtré6 para obtener DCDPSO humedo de acido n-
heptanoico como torta de filtracién.

El filtrado se someti6 a destilacion para obtener una fraccion superior de monoclorobenceno y una fraccién inferior que
comprendia acido n-heptanoico y DCDPSO. La fraccién inferior se completé con acido n-heptanoico fresco y se reutilizé
en la siguiente filtracion. La destilacion se realizé a una temperatura inferior de 140°C y 20 kPa [100 mbar](abs).

El rendimiento del sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo en estado estacionario fue de 1232 g, lo que corresponde a un
rendimiento del 91,3 %.

ElI DCDPSO humedo de acido n-heptanoico tenia una pureza del 89,7 % en peso, conteniendo un 8,9 % en peso de acido
n-heptanoico, un 0,8 % en peso de monoclorobenceno, un 0,3 % en peso de 4,4'-diclorodifenilsulfuro y un 0,3 % en peso
de 2,4'-di-clorodifenilsulféxido.

Ejemplo 2 (producciéon de sulfona de 4,4’-diclorodifenilo)
Se disolvieron 1113 g del acido n-heptanoico humedo sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo en 2900 g de acido n-heptanoico y
se calentaron a 90°C. Se afadieron 7,2 g de acido sulfurico a la solucién. Durante un periodo de 3 h'y 10 min se afiadieron

143 mL de H20: a la solucién con una tasa de alimentacion constante. Durante la reaccion, la temperatura del recipiente
se controld a 90°C mediante el enfriamiento de pared, por lo que se determiné que la temperatura del reactor era de 97 a
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99°C. Tras finalizar esta etapa, se agitd el reactor durante 15 minutos a una temperatura de 97°C. A continuacion, se
afadié una segunda cantidad de 7 mL de H202 en 10 minutos. Tras completar la dosificacion de H202, la temperatura de
la solucién se elevo a 100°C. El reactor se agitd durante 20 minutos a una temperatura de 100°C.

A la mezcla de reaccion resultante, que comprende la DCDPS y el acido n-heptanoico, se afiadieron 881 g de agua a una
temperatura de 97°C. La mezcla asi obtenida se enfrié reduciendo la presion de acuerdo con el perfil de enfriamiento
mostrado en la tabla 1.

Tabla 1: perfil de enfriamiento

tie[rrr:]po temperatura [°C]  presion [kPa]
0:00 97 76 (760 mbar)
0:50 81 38 (380 mbar)
01:15 90 58 (580 mbar)
1:45 90 58 (580 mbar)
2:45 81 37 (370 mbar)
03:40 61,5 17,5 (175 mbar)
04:35 43 7 (70 mbar)
06:00 18 98 (980 mbar)

Mediante este proceso se obtuvo una suspension que comprendia 2480 g de acido n-heptanoico y DCDPS.

A continuacién, la suspension se filtr6 a temperatura ambiente para obtener una torta de filtracion que contenia
aproximadamente un 80 % de DCDPS, un 16 % de acido n-heptanoico y un 4 % de agua. El licor madre que se separo
de la torta de filtracion en el proceso de filtraciéon contenia aproximadamente 78 % de acido n-heptanoico, 20 % de agua
y aproximadamente 2,5 % de DCDPS. Para filtrar la suspension, se utilizé un nutsche de vidrio que se cubrié con una tela
filtrante Sefar® Tetex DLW 17-80000-SK 020 Pharma. Para el filtrado, se estableci6 una presion absoluta de 50 kPa (500
mbar) por debajo del nutsche. Tras la filtracién, la torta de filtracién se traté con aire seco durante 30 s.

Ejemplo 3 (lavado de la DCDPS con una base acuosa y agua)

La torta de filtracién obtenida en el ejemplo 2 se lavo con 2 kg de NaOH diluido al 5 %. Para el lavado se fijé una presion
de 75 kPa [750 mbar](abs) en el lado del filtrado del nutsche.

El lavado con NaOH diluido fue seguido por el lavado con 1,5 kg de agua. Para el lavado con agua se fijé una presion de
50 kPa [500 mbar](abs) en el lado del filtrado del nutsche. A continuacion, la torta de filtracion se traté durante 30 segundos
con aire seco.

Tras el lavado y el tratamiento con aire seco, la torta de filtracién contenia aproximadamente un 20 % en peso de agua 'y
un 0,24 % en peso de acido n-heptanoico. La masa final de la torta de filtracién era de 1369 g.

El licor madre obtenido en el proceso de filtracion se sometié a una separacién de fases. Mediante la separacion de fases
se obtuvieron 482 g de fase acuosa y 2712 g de fase organica.

Ejemplo 4 (purificacion de la DCDPS)

Se suspendieron 500,4 g de la torta de filtracion obtenida en el ejemplo 3 que contenia 115 g de agua y que contenia
aproximadamente 0,24% de acido n-heptanoico y aproximadamente 240 ppm de isémeros de 4,4'-DCDPS en 1385 g de
metanol. Esta mezcla se calentd a una temperatura de 100°C en un recipiente cerrado. La temperatura se mantuvo a
100°C durante 2h y 20 min. A continuacién se redujo la presion en el recipiente y el metanol comenzé a evaporarse. La
evaporacion del metanol produjo la cristalizacién de la DCDPS. La temperatura en el recipiente se redujo linealmente con
una tasa de -266,15 Celcius (10 Kelvin) por hora hasta que se alcanzé una temperatura de 10°C. Una vez alcanzada esta
temperatura, se ventild el recipiente hasta alcanzar la presion ambiente. La mezcla asi obtenida de DCDPS cristalizada y
metanol se filtré en un filtro nutsche. Mediante esta filtracion se obtuvo una torta de filtracion humedecida que pesaba
613,5g. La torta de filtracion humedecida se lavd con 400g de metanol fresco. A continuacién, la torta de filtracion
humedecida lavada se seco durante 5 horas en un evaporador rotativo Rotavapor® con una temperatura de pared de
130°C. El producto asi obtenido tenia la siguiente composicion:

99,987 % 4,4-DCDPS

120 ppm de metanol

90 ppm de isémeros de DCDPS

< 20 ppm de acido carboxilico restante.
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Ejemplo 5 (Procesamiento del disolvente utilizado en la produccién de DCDPS)

La fase organica obtenida por separacion de fases del licor madre del ejemplo 3 se mezcl6 con 269 g de acido sulfarico
al 50 %. Esta mezcla se combind con el licor madre obtenido en la filtracién del ejemplo 2. Este licor madre combinado se
separo6 entonces en dos corrientes. Una corriente se sometié a destilaciéon y otra corriente a depuraciéon. Después de la
destilacion y la depuracion, respectivamente, las corrientes de acido carboxilico purificado resultantes se combinaron de
nuevo. El licor madre combinado tenia la siguiente composicion:

0,715 % en peso de monoclorobenceno, 0,02 % en peso de dodecano, 0,003 % en peso de éster metilico de acido n-
heptanoico, 0,026 % en peso de acido valérico, 0,315 % en peso de acido n-hexanoico, 95,02 % en peso de acido n-
heptanoico y 3,5 % en peso de agua.

Destilaciéon

Se introdujeron 310 g del licor madre combinado en una columna de destilacion por lotes con 10 bandejas y se destilé
con una temperatura inferior de 160°C, y una temperatura superior de 135°C a una presion de 5,2 kPa [52 mbar](abs)
durante unas 4,5 h. El acido carboxilico obtenido por esta destilacién tenia la siguiente composicion:

0,014 % en peso de monoclorobenceno, 0,002 % en peso de dodecano, 0,0 % en peso de éster metilico de acido n-
heptanoico, 0,005 % en peso de acido valérico, 0,185 % en peso de acido n-hexanoico y 99,52 % en peso de acido n-
heptanoico.

Depuracion

Se pusieron 2627 g del licor madre combinado con una temperatura de 88°C en un recipiente de amortiguacion y se
introdujeron continuamente en una columna de depuracion con una tasa de alimentaciéon de 66 mL/min.

La columna de depuracién tenia 10 bandejas y el acido carboxilico bruto se introdujo en la parte superior de la columna
de depuracién y 150 NL por hora de nitrégeno se introdujeron en la columna de despojamiento en la parte inferior como
gas de despojamiento. La presién en la columna de depuracion se fijé en 30 kPa (300 mbar).

Después de la extraccion, el acido carboxilico se extrajo continuamente de la columna de depuracién y tenia la siguiente
composicion:

0,456 % en peso de monoclorobenceno, 0,018 % en peso de dodecano, 0,003 % en peso de éster metilico de acido n-
heptanoico, 0,025 % en peso de acido valérico, 0,333 % en peso de acido n-hexanoico, 95,36 % en peso de acido n-
heptanoico y 0,42 % en peso de agua.

El acido carboxilico purificado (unificado a partir de la depuracién y la destilacion) se introdujo de nuevo en la reaccion de
oxidacion y contenia un 0,41 % en peso de monoclorobenceno, un 2,2 % en peso de 4,4-DCDPS, un 0,54 % de 2,4'-
DCDPS, aproximadamente 600 ppm de lactonas, 4.000 ppm de acido n-hexanoico, 240 ppm de acido valérico, 100 ppm
de ésteres y 160 ppm de dodecano.
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REIVINDICACIONES
1. Un proceso para producir sulfona de 4,4’-diclorodifenilo, que comprende:

(I) hacer reaccionar cloruro de tionilo, clorobenceno y cloruro de aluminio en una proporcién molar de cloruro de tionilo :
clorobenceno : cloruro de aluminiode 1: (6 a 9): (1 a 1,5) a una temperatura de 0 a menos de 20°C, formando un producto
de reaccion intermedio y cloruro de hidrégeno;

(I1) mezclar acido clorhidrico acuoso y el producto de reaccién intermedio a una temperatura de 70 a 110°C para obtener
una fase organica que comprende el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo y una fase acuosa;

() enfriar la fase organica que comprende el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo hasta una temperatura inferior al punto de
saturacion del sulfoxido de 4,4’-diclorodifenilo para obtener una suspension que comprende el sulféxido de 4,4'-
diclorodifenilo cristalizado;

(IV) separar el sdlido y liquido de la suspension para obtener una humedad residual que comprende el sulféxido de 4,4’-
diclorodifenilo sélido que comprende el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo cristalizado y el disolvente, y un licor madre;

(V) lavar la humedad residual que comprende el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo sélido con un acido carboxilico para
obtener el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo humedecido con acido carboxilico;

(VI) hacer reaccionar el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo humedecido con acido carboxilico y un agente oxidante en un
acido carboxilico como disolvente para obtener una mezcla de reaccién que comprende sulfona de 4,4’-diclorodifenilo y
acido carboxilico;

(VII) separar la mezcla de reaccidon que comprende sulfona de 4,4’-diclorodifenilo y acido carboxilico en una humedad
residual que comprende sulfona de 4,4’-diclorodifenilo como producto bruto y una fase liquida que comprende acido
carboxilico.

(VIIl) opcionalmente, procesar la humedad residual que comprende sulfona de 4,4’-diclorodifenilo.

2. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, en donde la separacion de la mezcla de reaccion en (VII) comprende:

(VIl.a) mezclar la mezcla de reaccidn con agua en un recipiente cerrado hermético al gas para obtener una mezcla liquida,
en donde preferentemente la cantidad de agua mezclada a la mezcla de reaccién en (VIl.a) es tal que la cantidad de agua
en la mezcla liquida es del 10 al 60 % en peso con base en la cantidad total de la mezcla liquida;

(VILb) enfriar la mezcla liquida obtenida en (VIl.a) hasta una temperatura inferior al punto de saturacién de la sulfona de
4 .4’-diclorodifenilo al:

(i) reducir la presion en el recipiente cerrado hermético al gas hasta una presion en la que el agua comience a evaporarse,
(ii) condensar el agua evaporada por enfriamiento;
(iii) mezclar el agua condensada con la mezcla liquida en el recipiente cerrado hermético al gas;

para obtener una suspension que comprende la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo cristalizada;
(VIl.c) realizar una separacién de sélido y liquido de la suspensién para obtener la humedad residual que comprende la
sulfona de 4,4’-diclorodifenilo y la fase liquida que comprende el acido carboxilico.

3. El proceso de acuerdo con la reivindicacién 2, en donde la presion se reduce en (i) hasta que la suspension se haya
enfriado a una temperatura de 10 a 30°C.

4. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 3, en donde en (VIIl) la humedad residual que
comprende la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo se lava con una base acuosa y luego con agua para obtener una primera
sulfona de 4,4’-diclorodifenilo purificada.

5. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 4, en donde la base acuosa después de ser utilizada para el lavado se
mezcla con un acido fuerte y se lleva a cabo una separacion de fases en la que se obtienen una fase acuosa y una fase
organica que comprende el acido carboxilico, en donde el acido fuerte es preferentemente acido sulfurico o acido alcano
sulfénico.

6. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5, en donde el acido carboxilico es al menos un acido
carboxilico alifatico de Ce a C1o, preferentemente acido n-hexanoico, acido n-heptanoico o una mezcla de los mismos.

7. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 6, en donde el enfriamiento de la fase organica que
comprende el sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo en (lll) se lleva a cabo en un recipiente cerrado hermético al gas al:

(Ill.a) reducir la presion en el recipiente cerrado hermético al gas;

(Ill.b) evaporar el disolvente;

(lll.c) condensar el disolvente evaporado por enfriamiento;

(lll.d) devolver el disolvente condensado al recipiente cerrado hermético al gas.

8. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 7, en donde la humedad residual que comprende

sulfona de 4,4’-diclorodifenilo o la primera sulfona de 4,4’-diclorodifenilo purificada, si la humedad residual que comprende
la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo se lava, se procesa adicionalmente al:
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(A) disolver la humedad residual que comprende la 4,4'-diclorodifenil sulfona o la primera sulfona de 4,4’-diclorodifenilo
purificada en un disolvente organico en el que la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo tiene una solubilidad del 0,5 al 20 % a 20°C
para obtener una solucion;

(B) enfriar la solucidon hasta una temperatura inferior al punto de saturacion de la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo para
obtener una suspension que comprende la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo cristalizada;

(C) llevar a cabo una separacion de sélido y liquido para obtener una humedad residual que comprende sulfona de 4,4'-
diclorodifenilo y un licor madre;

(D) lavar la humedad residual que comprende la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo con un disolvente organico en el que la
sulfona de 4,4’-diclorodifenilo tiene una solubilidad del 0,5 al 20 % a 20°C;

(E) repetir opcionalmente las etapas B) a D);

(F) la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo tiene una solubilidad del 0,5 al 20 % a 20°C;

(G) opcionalmente, procesar vy, preferentemente, reciclar en la disolucion (A) al menos una parte del licor madre vy,
opcionalmente, el disolvente organico en el que la sulfona de 4,4’-diclorodifenilo tiene una solubilidad del 0,5 al 20 % a
20°C utilizado para el lavado por destilacion.

9. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 8, en donde la fase liquida que comprende el acido
carboxilico obtenido en (VII) se purifica al:

- destilar una parte de la fase liquida que comprende el acido carboxilico;

- depurar los disolventes de lenta evaporacion de al menos una parte de la fase liquida que comprende el acido
carboxilico; y

- reciclar el &cido carboxilico purificado en la reaccién (VI).

10. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 9, en donde la humedad residual que comprende el
sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo sélido obtenido en (V) se lava con disolvente, en donde preferentemente al menos una
parte del disolvente se purifica después de utilizarse para lavar la humedad residual que comprende el sulféxido de 4,4'-
diclorodifenilo soélido y luego se recicla.

11. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 10, en donde el licor madre obtenido en (IV) se
concentra y al menos una parte del licor madre concentrado se recicla en el enfriamiento de la fase organica que
comprende sulféxido de 4,4’-diclorodifenilo (ll1).

12. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 11, en donde la cantidad de acido carboxilico en la
reaccion (VI) es tal que la proporcion en peso entre el sulfoxido de 4,4’-diclorodifenilo y el acido carboxilico es al menos 1
1 2.

13. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 12, en donde el agente oxidante es un peréxido.

14. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 13, en donde una mezcla liquida que comprende
clorobenceno y acido carboxilico se retira del lavado (V) y la mezcla liquida que comprende clorobenceno y acido
carboxilico se separa en una primera corriente que comprende sustancialmente clorobenceno y una fase liquida que
comprende sustancialmente acido carboxilico, en donde preferentemente la fase liquida se recicla en el lavado (V) y la
primera corriente se recicla en la reaccion (1).

15. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 14, en donde la fase organica que comprende

sulfoxido de 4,4’-diclorodifenilo obtenida en (Il) se separa y se lava con agua a una temperatura de 70 a 110°C antes de
enfriar en (ll1).
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