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DESCRIPCION

Procedimiento para el procesamiento de ésteres de acido bencenopolicarboxilico y su aplicacion para la
fabricacién de ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico

Antecedentes de la invencién

La presente invencién se refiere a un procedimiento para la purificacion de ésteres de acido
bencenopolicarboxilico y para la fabricacién de ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico, mediante
hidrogenacién de los ésteres de acido bencenopolicarboxilico purificados.

Estado de la técnica

Mientras en el pasado se usaron ésteres de acido bencenopolicarboxilico con el mayor alcance como
plastificantes en plasticos, como por ejemplo PVC, se busca reemplazar estos de manera creciente, puesto
que en particular los plastificantes de ftalato estan bajo sospecha de ser dafiinos para la salud. Esto es valido
sobre todo para plasticos que se utilizan en ambitos sensibles de aplicacién, como juguetes para nifios,
empaques para alimentos o articulos médicos. Puesto que los ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico,
contrario a sus analogos aromaticos no hidrogenados, no son cuestionados desde el punto de vista
toxicolégico, son adecuados de modo particular como plastificantes alternativos para estas aplicaciones
sensibles. Con ello, los ésteres de acido bencenopolicarboxilico sirven actualmente también como pasos
intermedios importantes para la fabricacion de ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico. Existe ademas la
necesidad por procedimientos novedosos que hagan posible el suministro de ésteres de acido
ciclohexanopolicarboxilico con un bajo contenido de productos secundarios, como éteres.

La fabricacidén de ésteres de acido bencenopolicarboxilico ocurre frecuentemente como esterificacién directa
de acidos carboxilicos con alcoholes, con excepcion de agua en presencia de un catalizador de esterificacién.
Los catalizadores adecuados de esterificacion son acidos de Brénsted, como acido sulfurico, acido alfa-
naftalenosulfénico, acido fosforico, acido metanosulfénico, y acido toluenosulfénico, asi como acidos de Lewis,
como alcoholatos, carboxilatos y compuestos de quelato de titanio, zirconio, titanio, aluminio y zinc. Durante el
uso de acidos de Brénsted como catalizadores, la temperaturas de reaccion de la esterificacion esta limitada
hacia arriba. De este modo, durante la esterificacién con acido sulfarico, no deberian superarse por regla
general temperaturas alrededor de 140 °C, para evitar la coloracién del producto. En dado caso, es posible
ejecutar la esterificacion a temperaturas hasta 165 °C, para alcanzar una calidad aceptable del producto, en
donde sin embargo como reaccidén secundaria aumenta la deshidratacién del alcohol, catalizada por acido.
Aparte de la esterificacién, con el aumento de la temperatura ocurre también la formacién de éteres simétricos
y finalmente, con eliminacién de agua, hasta alquenos.

Durante la elevacion de la temperatura a aproximadamente 175 °C a 200 °C crece de manera notable incluso
la velocidad de reaccidon, aunque no se evitan dafios en la calidad, causado por el aumento de reacciones
secundarias, como por ejemplo la formacién de éteres. El uso de catalizadores neutros, como por ejemplo de
titanatos o zirconatos, tiene como ventaja unas menores descomposicion de alcohol y formacion de éter. Sin
embargo, debido a la menor actividad, en comparacion con los acidos de Brénsted, por regla general tienen
que aplicarse mayores temperaturas de esterificacion de por ejemplo mas de 180 °C. Por ello, principalmente
estos catalizadores son usados en la fabricacion de los ésteres de acido bencenopolicarboxilico de cadena
larga. Debido al mayor punto de ebullicién de los alcoholes de cadena larga, es posible alcanzar temperaturas
de esterificacion mayores que 200 °C, sin que exista necesidad de ejecutar la reaccién bajo presién elevada.
De este modo, reaccionan rapidamente por ejemplo titanatos de alcoholes de cadena corta, como isopropéxido
de titanio, con alcoholes superiores libres en una reaccién de transesterificacion hasta dar los correspondientes
ortotitanatos, por ejemplo con isononanol (trimetil-3,5,5-hexanol) hasta dar tetraisononiltitanato, en donde se
separa por destilacion el isopropanol que se libera. El acido de Lewis formado al respecto transfiere el radical
isononanol con formacion de éster con un grupo carboxi del acido carboxilico usado y reacciona con isononanol
libre de vuelta hasta dar el tetraisononiltitanato. A temperaturas de por ejemplo mas de 200 °C sin embargo,
también con catalizadores neutros como los titanatos, aumenta la deshidratacion del alcohol asi como las otras
reacciones secundarias, como la formacion de éteres y alquenos. Alternativamente, la fabricacion de ésteres
de acido bencenodicarboxilico puede ocurrir por reaccion de los correspondientes anhidridos de acido
carboxilico con alcoholes. Si la esterificacion es disefiada en dos pasos, al menos en el primer paso de
esterificacion para la formacién del monoéster, puede renunciarse al uso de un catalizador de esterificacién.

Se conoce coOmo separar de la mezcla de reaccién, ya en el curso de la esterificacion, contaminantes con punto
de ebullicién menor que el del alcohol. EI documento WO 2010/076192 describe un procedimiento para la
fabricacién de ésteres de acido carboxilico, mediante reaccién de un acido carboxilico o de un anhidrido de
acido carboxilico con un alcohol, en donde por destilacién se separa con el vapor desprendido como azeotropo
de alcohol-agua, el agua formada durante la reaccién, se condensa al menos parcialmente el vapor
desprendido, se separa el condensado en una fase acuosa y una fase organica, se retiran al menos
parcialmente de la fase organica los componentes con menor punto de ebullicién que el alcohol (sustancias
facilmente volétiles) y se retorna al menos parcialmente al sistema de reaccion la fase organica empobrecida
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en sustancias facilmente volatiles. Las sustancias facilmente volatiles son al respecto principalmente olefinas,
que se forman por escisidon de agua desde el alcohol usado. Mientras para la mayoria de los alcoholes es
posible la separacidn por destilacion y extraccion de las sustancias facilmente volatiles desde la corriente de
retorno de alcohol, como contaminante en el producto permanecen los componentes secundarios de mayor
peso molecular y con ello menos volatiles, como los éteres.

El producto de esterificacién crudo que surge durante la fabricacion industrial de ésteres de acido
bencenopolicarboxilico es sometido usualmente a varios pagos de procesamiento. Entre ellos se cuentan la
separacion del exceso de alcohol, que ocurre por regla general mediante evaporacién, y el catalizador usado
para la esterificacion. Los catalizadores de acido de Brénsted son neutralizados mediante adicién de bases
acuosas, como NaOH o KOH. Asi mismo, los catalizadores neutros, como alcéxidos de titanio, alcéxidos de
zirconio, etc., son hidrolizados mediante adicién de una solucion acuosa basica, en donde pueden formarse,
dado el caso, sales metélicas y/o alcdxidos metalicos dificiimente solubles. La separacién del catalizador
desactivado puede ocurrir por extraccidn, en donde se deja reposar el producto de esterificacién crudo tratado
con la base acuosa, hasta que por separacion mecanica ésta se divide en dos fases (una fase acuosa que
contiene al menos una parte del catalizador hidrolizado y una fase organica que contiene la mayor parte del
producto de esterificacion), que pueden ser retiradas por separado. La fase organica obtenida después de la
separacion por extraccion es, dado el caso, neutralizada mediante lavado una o varias veces con una solucién
acuosa acida y/o con agua. Durante la hidrélisis de catalizadores neutros pueden separarse de la fase liquida
de producto las sustancias sdlidas formadas, por ejemplo mediante sedimentacion y/o filtraciéon. Resulta un
éster crudo neutro empobrecido en alcohol, que puede ser sometido al menos a un paso adicional de
purificacién, con lo cual se libera al producto crudo de humedad residual y alcohol residual. Al respecto, se
evaporan los componentes facilmente volatiles como agua y alcohol, mientras se obtienen los productos de
éster dificiimente volatiles, como descarga de fondo o un residuo. Este paso de procesamiento puede ocurrir
por ejemplo en un recipiente bajo vacio, en un dispositivo de arrastre mediante tratamiento con un agente de
arrastre, como vapor o nitrégeno, en un evaporador de pelicula descendente, evaporador de capa delgada, en
una columna de destilacion de vapor al vacio o similares. Los ésteres de acido bencenopolicarboxilico asi
obtenidos pueden ser puestos en contacto, en caso de desearse, con un agente de adsorcion sdlido, como
carbén, gel de silice o minerales de arcilla, por ejemplo para alcanzar un mejoramiento adicional del indice de
color.

En Phthalsdureanhydrid und seine Verwendung, Wissenschaftliche Forschungsberichte, Reihe Il
Anwendungstechnik und angewandte Wissenschaft, editorial Dr. Dietrich Steinkopf, Darmstadt, 1972, paginas
79 - 80 y dibujo 16, H. Suter describe un procedimiento de la compafila BASF para la fabricacién de
plastificantes de ftalato, como di-2-etilhexilftalato (DOP), mediante esterificacién de anhidrido ftalico con
alcohol. Es una particularidad de este procedimiento que es autocatalitico, es decir, transcurre sin adicién de
acidos. El éster crudo neutralizado empobrecido en alcohol es sometido a un tratamiento con vapor bajo presién
reducida, en un dispositivo denominado como columna de evaporacién, para la disminucion de la fraccién
volatil. Los componentes faciimente volatiles vapor de agua y alcohol son retirados en la cabeza de la columna,
mientras el producto arrastrado de éster es retirado de manera continua de la columna como descarga de
fondo. Después de la condensacién del vapor desprendido, se separa del alcohol la fase acuosa en un
separador de fases y el alcohol es retornado a la sintesis. No se describe la separacion de otros componentes
secundarios formados durante la esterificacion, como alquenos y éteres.

En el documento GB-A 1,302,146 se describe un procedimiento para la purificacion de ésteres de alto punto
de ebullicion, mediante destilacién con vapor. La purificacion térmica de los ésteres ocurre mediante dos
columnas de destilaciéon conectadas en serie.

Como se menciond al principio, se conoce como someter los ésteres de acido bencenopolicarboxilico a una
hidrogenacidén mediante reaccion con hidrogeno en presencia de un catalizador de hidrogenacion, para obtener
los correspondientes ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico. De este modo, por ejemplo, el documento
EP 0005737 A1 (DE-A 28 23 165) describe la hidrogenacién de ésteres de acidos carboxilicos aromaticos en
catalizadores soportados sobre Ni, Ru, Rh o Pd, hasta dar los correspondientes ésteres cicloalifaticos de acidos
carboxilicos, a temperaturas de 70 a 250 °C y presiones de 30 a 200 bar.

En el documento WO 99/32427 se describe un procedimiento para la hidrogenacion de acidos
bencenopolicarboxilicos o0 sus derivados, como por ejemplo los ésteres, mediante uso de un catalizador que
exhibe macroporos. El procedimiento se distingue por un elevado rendimiento espacio-tiempo y una elevada
selectividad. Asi mismo, en este documento se describe el uso de los derivados de acidos
ciclohexanopolicarboxilicos asi obtenidos, como plastificantes en plasticos. Concretamente, se menciona por
ejemplo el diisononiléster del acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico.

Hubo intentos para suministrar ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico con un bajo contenido de
determinados productos secundarios.

El documento WO 2014/053618 describe un procedimiento para la fabricacion de acidos
ciclohexanopolicarboxilicos o sus derivados, con una baja proporcidon de componentes secundarios, en
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particular de hexahidroftalida e isononilalcohol. Este objetivo es logrado mediante hidrogenacién de los
correspondientes acidos bencenopolicarboxilicos o sus derivados, en presencia de un catalizador especial en
concha y con una velocidad de tubo vacio de maximo 50 m/h.

El documento EP 3214067 A1 se refiere a un procedimiento para la purificacion de productos crudos de ésteres
de acido ciclohexanopolicarboxilico, como los obtenidos durante la hidrogenacidén de los correspondientes
precursores de ésteres de acido bencenopolicarboxilico, en el cual se mantienen tan bajas como es posible la
carga térmica que actua sobre los ésteres de acido bencenopolicarboxilico, como también la cantidad de gases
de escape y/o aguas residuales (condensados) que surgen durante el procedimiento, que tiene que ser
suministrada para la preparacion o para la eliminacién de residuos. Este objetivo es logrado mediante un
procedimiento, en el cual

i) se prepara un producto crudo que tiene ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico,

ii) el producto crudo preparado en el paso i) es sometido a una purificacion térmica en al menos un aparato de
intercambio de masa, mediante la introduccidon de una corriente G1 de gas en el fondo del al menos un aparato
de intercambio de masas, para obtener un producto SP de fondo enriquecido en el éster de acido
ciclohexanopolicarboxilico y una corriente AG1 de gas enriquecida en al menos un contaminante,

en donde la corriente G1 de gas contiene un gas 0 mezcla de gases no condensables bajo las condiciones del
procedimiento, asi como maximo 30 % en peso de vapor de agua, y en donde la corriente AG1 de gas es
sometida a una condensacién al menos parcial de los contaminantes alli presentes, para obtener una corriente
AG2 de gas empobrecida en los contaminantes, la cual, dado el caso, junto con la parte restante de la corriente
AG1 de gas, es introducida de vuelta al fondo del aparato de intercambio de masas.

Los procedimientos conocidos a partir del estado de la técnica para la fabricacién de ésteres de acido
ciclohexanopolicarboxilico y los ésteres asi obtenidos requieren mejoramiento. De este modo, los ésteres de
acido ciclohexanopolicarboxilico fabricados con ayuda de este procedimiento exhiben todavia una fraccién
indeseablemente elevada de productos secundarios. Se encontré que en especial las sustancias con punto de
ebullicion medio formadas durante la esterificacién de los ésteres de acido bencenopolicarboxilico, con un
punto de ebullicién por encima del punto de ebullicién de agua y del alcohol usado para la esterificacion y por
debajo del punto de ebullicién de los ésteres de acido bencenopolicarboxilico y de los ésteres de acido
ciclohexanopolicarboxilico, hasta ahora son eliminados de manera soélo insuficiente y permanecen como
componentes secundarios en el producto. Esto es valido en especial para los ésteres formados a partir de los
alcoholes usados para la esterificaciéon, mediante sustitucion nucleofilica como reaccién secundaria, como por
ejemplo diisononiléter. La formacidn de éteres como producto secundario durante la esterificacién puede ser
limitada so6lo de manera parcial. Dependiendo de la calidad de las materias primas usadas y de las condiciones
de procesamiento, el contenido de éteres en el producto terminado puede estar en hasta algunos miles de ppm
en peso. Ademas, también pueden formarse éteres durante la hidrogenacion de los ésteres de acido
bencenopolicarboxilico, hasta dar los ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico. Una elevada proporcion de
productos secundarios puede conducir a que los ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico fabricados
mediante procedimientos de acuerdo con el estado de la técnica exhiban propiedades técnicas de aplicacién
desventajosas durante el uso como plastificantes, como por ejemplo una elevada volatilidad y/o una mala
compatibilidad con plasticos, por ejemplo PVC. Por ello, los ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico
conocidos a partir del estado de la técnica son poco adecuados para aplicaciones sensibles en |las cuales los
productos fabricados a partir de plasticos que tienen plastificante entran en contacto con seres humanos, por
ejemplo con juguetes para nifios, empaques para alimentos o articulos de medicina.

De este modo existe demanda adicional por un procedimiento que haga posible la fabricacion de ésteres de
acido ciclohexanopolicarboxilico con una baja proporcién de productos secundarios, en especial de sustancias
con punto de ebullicién medio, y en particular de éteres. En particular, la presente invencion basa el objetivo
en suministrar un procedimiento para la fabricacién de diisononiléster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico
con un bajo contenido de diisononiléter. El procedimiento deberia ser econdmico y eficiente y evitar de modo
particular pasos laboriosos de purificacién y/o la pérdida de alcohol de partida.

De modo sorprendente se encontrd que es posible, durante el procesamiento del éster crudo de la esterificacion
de un acido bencenopolicarboxilico con al menos un alcohol, mediante arrastre del éster crudo con una
corriente de gas que tiene vapor de agua, eliminar con el vapor desprendido al menos parcialmente del producto
de éster el éter formado como producto secundario. Ademas, se encontré que mediante la eleccion de
catalizadores adecuados, es posible disminuir o evitar la formacion de éteres durante la hidrogenacion de los
ésteres de acido bencenopolicarboxilico hasta dar los ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico.

Resumen de la invencion

En la seccidn anexa de las reivindicaciones se describe la invencidén. Un primer objeto de la invencién es un
procedimiento para el procesamiento de un éster crudo de la esterificacion de un acido bencenopolicarboxilico
con al menos un monoalcanol C4-C12, en donde el éster crudo contiene adicionalmente
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- al menos un di-(alquil C4-C+2) éter de la eterificacién del al menos un monoalcanol C4-C12,
- dado el caso el al menos un monoalcanol C4-C12, ¥
- dado el caso agua,

en el cual se somete el éster crudo a una purificacion térmica en al menos un aparato de intercambio de masa
mediante la introduccion de una corriente de gas, que tiene vapor de agua, en la zona de fondo del aparato de
intercambio de masas, para obtener un producto de fondo enriquecido en el al menos un éster de acido
bencenopolicarboxilico y empobrecido en el al menos un di-(alquil Cs-C12)éter y un vapor desprendido
enriquecido en el al menos un di-(alquil Cs-C12)éter,

en donde se condensa al menos parcialmente el vapor desprendido, se separa el condensado en una fase
acuosa y una fase organica, que contiene di-(alquil Cs-C12)éter y monoalcanol C4-C12, se retorna una parte de
la fase organica como retorno a la purificacion térmica del éster crudo y se descarga otra parte de la fase
organica.

Un segundo objeto de la invencién es un procedimiento para el procesamiento de un éster crudo de la
esterificacion de un acido bencenopolicarboxilico con al menos un monoalcanol C4-C12, en donde el éster crudo
contiene adicionalmente

- al menos un di-(alquil C4-C12) éter de la eterificacion del al menos un monoalcanol Cs-Ciz,
- dado el caso el al menos un monoalcanol C4-C12, ¥
- dado el caso agua

en el cual se somete el éster crudo a una purificacion térmica en al menos un aparato de intercambio de masa
mediante la introduccién de una corriente de gas, que contiene vapor de agua, en la zona del fondo del aparato
de intercambio de masas, para obtener un producto de fondo enriquecido en el al menos un éster de acido
bencenopolicarboxilico y empobrecido en el al menos un di-(alquil Cs-C12)éter y un vapor desprendido
enriquecido en el al menos un di-(alquil Cs-C12)éter,

en donde se condensa al menos parcialmente el vapor desprendido, se separa el condensado en una fase
acuosa y una fase organica, que contiene di-(alquil C4-C12)éter y monoalcanol C4-C12, se somete al menos una
parte de la fase organica a una separacién en una fraccion enriquecida en di-(alquil C4-C+2)éter y una fraccion
enriquecida en monoalcanol C4-C12, y se descarga parcial o completamente la fraccién enriquecida en di-(alquil
Cs-Crz)éter.

La invencién permite el suministro de una composicién que contiene al menos un éster de acido
bencenopolicarboxilico de la féormula general (I1)

(cooR'y,

&
m
en donde

m representa 2, 30 4,

nrepresenta 0,1, 2 0 3,

R' representa, independientemente uno de otro, alquilo Cs-C12 de cadena recta o ramificado, y
R? representa, independientemente uno de otro, alquilo C1-C4 de cadena recta o ramificado,

y 1 a 500 ppm en peso, referido al peso total de la composicion, de al menos un éter de la formula general R'-
O-R".

La invencidn permite la preparacion de una composicion que contiene diisononilftalatoy 10 a 500 ppm en peso,
referido al peso total de la composicidn, de diisononiléter.

La invencion permite la preparacién de una composicién que contiene al menos un éster de acido
ciclohexanopolicarboxilico de la formula general (1)

(CooR"),

"
0]

en donde
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m representa 2, 30 4,

n representa 0, 1,20 3,

R" representa independientemente uno de otro alquilo C4-C12 de cadena recta o ramificado, y
R? representa independientemente uno de otro alquilo C1-C4 de cadena recta o ramificado,

y 1 a 1000 ppm en peso, referido al peso total de la composicion, de al menos un éter de la férmula general R'-
O-R".

La invencidn permite la preparacion de una composicion que contiene diisononiléster de acido ciclohexano-1,2-
dicarboxilico y 10 a 1000 ppm en peso, referido al peso total de la composicién, de diisononiléter.

Ademas, se describe el uso de una composicion, como se definid anteriormente y en lo sucesivo, como
plastificante, preferiblemente como plastificante para cloruro de polivinilo.

Ademas, se describe el uso de una composicién, como se definid anteriormente y lo sucesivo, en productos
con los cuales entran en contacto los seres humanos, preferiblemente en juguetes para nifios, empaques para
alimentos o en articulos de medicina.

Descripcion de la invencién

El éster de acido bencenopolicarboxilico con al menos un monoalcanol Cs-C+2 es definido en lo sucesivo
también brevemente como "éster de acido bencenopolicarboxilico”. De modo correspondiente, el éster del
acido ciclohexanopolicarboxilico con al menos un monoalcanol C4-C12 es denominado también brevemente
como éster de acido ciclohexanopolicarboxilico.

El éster crudo usado en el procedimiento de acuerdo con la invencién para la preparacién es una composicion
que contiene componentes con diferentes puntos de ebullicion. Al respecto, el éster crudo contiene como
sustancias con alto punto de ebullicidon al menos un éster de acido bencenopolicarboxilico con al menos un
monoalcanol C4-Cq2. Los componentes con bajo punto de ebullicidn son los monoalcanoles Cs4-C12, agua y
alquenos C4-C12. Los componentes con un punto medio de ebullicion, entre las sustancias con alto punto de
ebullicién y las sustancias con bajo punto de ebullicién, son los di-(alquil C4-C12)éteres.

Preferiblemente, el éster crudo usado para el procesamiento contiene

- 912 99,8 % en peso de al menos un éster de un acido bencenopolicarboxilico con al menos un monoalcanol
C4-Co2,

- 0,05 a1 % en peso de al menos un di-(alquil C4-C12)éter,

- 0,1 a5 % en peso de al menos un monoalcanol Cs-C12, y

- 0,05 a 3 % en peso de agua.

Para el uso en el procedimiento de acuerdo con la invencién para el procesamiento de un éster crudo, son
ésteres de acido bencenopolicarboxilico adecuados y preferidos los compuestos definidos en detalle
anteriormente y a continuacion de la formula general (I1), a los cuales se hace referencia en toda la extension.

Procesamiento de un éster crudo del acido bencenopolicarboxilico

En el procedimiento de acuerdo con la invencion se somete un producto crudo que contiene ésteres de acido
bencenopolicarboxilico a una purificacidén térmica en al menos un aparato de intercambio de masa, mediante
la introduccion de una corriente de gas, que tiene vapor de agua, en la zona del fondo del aparato de
intercambio de masas. Una purificacidén térmica asi es denominada en lo sucesivo también como "destilacidn
por arrastre”. En general, por el término "destilacién por arrastre" se entiende un procedimiento conocido por
los expertos, en el cual un producto crudo que contiene contaminantes que pueden ser evaporados, es puesto
en contacto en un aparato de intercambio de masa adecuado, con un medio de arrastre gaseoso también
denominado “gas de arrastre”, que recibe al menos parcialmente el contaminante. En especial, la purificacién
térmica ocurre bajo vacio en el al menos un aparato de intercambio de masa.

El procesamiento de un éster crudo de acuerdo con el procedimiento de acuerdo con la invencion ocurre
preferiblemente de modo continuo. Es decir, en el aparato de intercambio de masa se inyecta continuamente
éster crudo, se introduce una corriente de gas que tiene vapor de agua y se descarga una corriente de vapor
desprendido. Independientemente de ello, puede ocurrir de manera continua o discontinua la eliminacion de al
menos una parte del di-(alquil C4-C12)éter de la corriente de vapor desprendido y/o el retorno de al menos una
parte del vapor desprendido condensado, al intercambio de masa. Esto ultimo es descrito de manera detallada
a continuacion.

De acuerdo con la invencidn, en el aparato de intercambio de masa se introduce como gas de arrastre una
corriente de gas que tiene vapor de agua. Preferiblemente, esta corriente de gas contiene al menos 50 % en
volumen, de modo particular preferiblemente al menos 70 % en volumen, en particular al menos 90 % en
volumen de vapor de agua. En caso de desearse, la corriente de gas introducida en el aparato de intercambio
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de masa puede contener adicionalmente al menos un gas no condensable bajo las condiciones del
procedimiento. Preferiblemente el gas no condensable es elegido de entre nitrégeno, diéxido de carbono,
oxigeno, vapor de agua, helio, nedn, argén y mezclas de ellos. En particular, la corriente de gas introducida en
el aparato de intercambio de masa consiste so6lo en vapor de agua.

En el marco de la presente invencién, bajo el término "purificaciéon térmica" se entiende un proceso conocido
por los expertos en el cual se separa una mezcla de sustancias, mediante la alimentacién de un gas y, dado el
caso, adicionalmente mediante la alimentacidn de energia térmica. Basicamente, la alimentacion de energia
térmica causa la separacion de una mezcla de sustancias, debido a las diferencias en punto de ebullicion de
los compuestos presentes en la mezcla de sustancias. Al respecto, se trata entonces en particular de una
separacion por destilacion. Mediante la alimentacién de un gas a la mezcla de sustancias, ocurre la separacion
esencialmente mediante la diferencia en volatilidad de los compuestos individuales presentes en la mezcla de
sustancias. Al respecto, compuestos facilmente volétiles, es decir, compuestos que pueden pasar facilmente a
la fase gaseosa, son arrastrados mas facilmente que los compuestos poco volatiles, es decir compuestos que
pueden pasar sélo dificiimente a la fase gaseosa. Preferiblemente, durante la purificacion térmica del éster
crudo de acuerdo con el procedimiento de acuerdo con la invencidon, la mezcla que va a ser separada es
separada tanto mediante la introduccién de un gas de arrastre, como también mediante la alimentacion de
energia térmica.

El suministro de calor ocurre predominantemente mediante el producto crudo inyectado que tiene ésteres de
acido bencenopolicarboxilico. Ademas, adicionalmente puede ocurrir un suministro de calor mediante la
corriente de gas que tiene vapor de agua (es decir, el gas de arrastre) y/o calentamiento del fondo de la columna
mediante calentamiento del fondo.

En el marco de la presente invencion, bajo el término "aparato de intercambio de masa" se entiende un
dispositivo en el cual los gases y liquidos son puestos en contacto mutuo y al respecto hace posible un
transporte de masas entre el gas o la fase gaseosa y el liquido o la fase liquida (transporte de material desde
el gas o |la fase gaseosa al liquido o la fase liquida y/o desde el liquido o la fase liquida al gas o la fase gaseosa).

En el presente procedimiento, el aparato de intercambio de masa es por regla general un dispositivo que hace
posible la transferencia de componentes facilmente volatiles que se encuentran en el liquido o la fase liquida,
al gas o la fase gaseosa.

Como aparato de intercambio de masa son adecuados por regla general todos los dispositivos familiares para
los expertos, para la separacién de mezclas de reaccion que contienen componentes liquidos. Los dispositivos
adecuados comprenden columnas, que pueden estar dotadas con elementos fijos y/o con empaques, columnas
de burbujas, evaporadores de columnas de cinta rotativa, evaporador de capa delgada, evaporador de pelicula
descendente, evaporador de circulacion forzada, evaporador de Sambay, aparatos de atomizacién, etc. y
combinaciones de ellos. En una configuracién especial, como aparato de intercambio de masa se usa una
columna individual.

Preferiblemente, para la purificacién térmica del éster crudo se usa al menos una columna, en particular una
columna de destilacidon por arrastre o arreglo de columnas, que comprende al menos una columna de
destilacion por arrastre. En una configuracion especial, la purificacién ocurre en una columna individual de
destilacion por arrastre.

De modo particular, preferiblemente para la purificacidén térmica del éster crudo se usa al menos una columna,
que esta dotada con elementos fijos, como por ejemplo con fondos, como fondos de campana o fondos de
criba, o con placas, como placas de criba, y/o con empaques, como por ejemplo con empaques de cuerpos de
relleno (por ejemplo anillos de Pall, cuerpos de relleno IMTP u otros cuerpos de relleno de alto desempefio) o
empaques estructurados (por ejemplo Mellapak PlusMR). Por ejemplo en Green, Don W.; Perry, Robert H.
(2008). Perry's Chemical Engineer's Handbook (82 edicion) McGraw-Hill., Seccion 14 se encuentran
configuraciones adecuadas de dispositivos adecuados de destilacidn para la purificacion térmica.

De modo particular, preferiblemente para la purificacién térmica del éster crudo se usa al menos una columna
empacada. Esta exhibe en especial elementos fijos y/o empaques con baja pérdida de presién, como en
particular empaques de estructura de alto desempefio.

En una configuracién especial del procedimiento de acuerdo con la invencion, para la purificacion térmica del
éster crudo se usa al menos una columna, en donde el éster crudo es inyectado en la zona lateral de la columna.
En el marco de la presente invencién, se entiende por "zona lateral de la columna”, una zona por debajo de la
zona de la cabeza y por encima del fondo. Por regla general, por debajo de la inyeccién del éster crudo se
encuentran elementos fijos eficaces para la separacion. Preferiblemente, por debajo y por encima de la
inyeccion del éster crudo se encuentran elementos fijos eficaces para la separacion. La zona por encima de la
inyeccion es denominada también como "zona de refuerzo" y la zona por debajo de la inyeccidn se denomina
como "parte de arrastre”. En el marco de la invencién, en lugar de una parte de arrastre puede suministrarse
también un dispositivo analogo, por ejemplo un evaporador de circulacion forzada ubicado externamente. En
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el marco de la presente invencién, se entiende por la "zona de cabeza de la columna", la zona superior de la
columna, que se encuentra por encima de la inyeccion del éster crudo y, en tanto estén presentes, por encima
de los elementos fijos de columna que tienen eficacia de separacion. De modo correspondiente, la "zona de
fondo de la columna" denomina la zona del fondo de la columna, que se encuentra por debajo de los elementos
fijos de columna que tienen eficacia de separacién y que contiene el producto liquido de fondo.

En una forma especial de realizacion, para la purificacién térmica del éster crudo se usa al menos una columna,
que exhibe

- una alimentacion lateral para el éster crudo,
- una parte de refuerzo situada por encima del punto de entrada para el éster crudo,

- un retorno colocado por encima de la parte de refuerzo, para al menos una parte del vapor desprendido
condensado,

- una tuberia para la corriente de gas que tiene vapor de agua, en la zona del fondo de la columna.

Preferiblemente la parte de refuerzo situada por encima del punto de entrada para el éster crudo exhibe de 0 a
10 pasos tedricos de separacion, de modo particular preferiblemente 0 a 5 pasos tedricos de separacion, en
particular 0 a 2 pasos tedricos de separacion.

La al menos una columna usada para la purificacion térmica del éster crudo puede contener otros elementos
fijos. Entre ellos se cuentan por ejemplo distribuidores de flujo. Estos se encuentran preferiblemente por debajo
de retorno para al menos una parte del vapor desprendido condensado y/o por debajo del punto de entrada
para el éster crudo. Entre ellos se cuentan ademaés colectores de liquido. Estos se encuentran preferiblemente
por debajo o dentro de la parte de refuerzo. Los colectores de liquido sirven para la distribucién nueva y/o
transferencia al exterior al menos parcial de los liquidos colectados.

El vapor desprendido obtenido durante el procesamiento de acuerdo con lainvencion del éster crudo es retirado
en la cabeza del aparato de intercambio de masa. Si para la purificacidn térmica del éster crudo se usa una
columna, entonces el vapor desprendido es retirado en la cabeza de la columna.

Para la condensacion parcial o completa del vapor desprendido pueden usarse todos los condensadores
adecuados. Puede ser enfriados con cualquier medio de enfriamiento. Son preferidos los condensadores con
enfriamiento por aire y/o enfriamiento por agua, en donde se prefiere de modo particular el enfriamiento por
aire.

El vapor desprendido condensado es sometido a una separacién de fases, en una fase acuosa y una fase
organica. Usualmente, para ello se conduce el condensado a un separador de fases (decantador), donde
mediante separacion mecanica es descompuesto en dos fases, que pueden ser retiradas separadamente. Se
separa la fase acuosa y puede, dado el caso, después del procesamiento, ser descartada o usada para la
fabricacion de vapor para el arrastre del éster crudo. El vapor desprendido condensado es descargado
parcialmente o sometido parcial o completamente a otro aprovechamiento, como se describe a continuacion.

En tanto el vapor desprendido contenga componentes mas volatiles que el monoalcanol C4-C12, en especial
alquenos C4-C12, que no se dejan condensar con esfuerzo razonable en un paso con monoalcanol C4-Cq2y di-
(alquil Cs-C2)éteres o cuyo enriquecimiento en el vapor desprendido condensado no es deseable, pueden ser
separados como fase gaseosa y condensados posteriormente o descargados.

De manera sorprendente, se encontrd que con el procedimiento de acuerdo con la invencidn se tiene éxito en
procesar el éster crudo, para obtener un producto de fondo empobrecido en di-(alquil Cs-C12)éteres y
enriquecido en ésteres de acido bencenopolicarboxilico, y un vapor desprendido enriquecido en di-(alquil Cs-
C1o)éteres. El contenido de di-(alquil C4-Ci2)éteres en el vapor desprendido es controlado preferiblemente
mediante una o varios de los siguientes parametros:

- la temperatura del éster crudo durante la entrada en el aparato de intercambio de masa,

- la presién durante la purificacién térmica del éster crudo,

- la temperatura de la corriente de gas, que tiene vapor de agua, introducida en el aparato de intercambio de
masa, y

- la cantidad de la corriente de gas, que tiene vapor de agua, introducida en el aparato de intercambio de masa.

Al respecto, simultaneamente se tiene éxito evitando que el producto valioso, es decir, los ésteres de acido
bencenopolicarboxilico, llegue de manera significativa al vapor desprendido.

La temperatura durante la purificacién térmica del éster crudo esta por regla general en el intervalo de 20 a 280
°C, preferiblemente en el intervalo de 40 a 250 °C, en particular en el intervalo de 100 a 220 °C. Esta
temperatura corresponde a la temperatura durante la entrada del éster crudo al aparato de intercambio de
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masa, en especial a la columna. Durante el uso de una columna con alimentacion lateral del éster crudo, la
temperatura corresponde a la temperatura durante la entrada del éster crudo mediante la alimentacion lateral.

La purificacidn térmica del éster crudo puede ocurrir a presion ambiente o presién reducida. Preferiblemente,
la purificacidén térmica ocurre a presion reducida.

De modo particular, preferiblemente la purificacidén térmica del éster crudo ocurre a una presion en el intervalo
de 1 a 500 mbar (absoluta), en particular en el intervalo de 10 a 300 mbar (absoluta).

Preferiblemente, la temperatura de la corriente de gas, que tiene vapor de agua, introducida en el aparato de
intercambio de masa, esta en un intervalo de 100 a 200 °C, de modo particular preferiblemente 110 a 170 °C.

La presién de la corriente de gas, que tiene vapor de agua, antes de la entrada en el aparato de intercambio
de masa es de maximo 10 bar, preferiblemente maximo 6 bar, en particular maximo 4 bar. Inmediatamente
antes o con la entrada en el aparato de intercambio de masa, baja la presién de la corriente de gas, que tiene
vapor de agua, hasta la presion del aparato de intercambio de masas. Al respecto, ocurre un enfriamiento de
la corriente de gas que tiene vapor de agua.

Preferiblemente, la cantidad de la corriente de gas, que tiene vapor de agua, introducida en el aparato de
intercambio de masa es de 12 a 62 NI de gas por kg de éster crudo (corresponde a aproximadamente 1 a 5 %
en peso), de modo particular preferiblemente 25 a 50 NI de gas por kg de éster crudo (corresponde a
aproximadamente 2 a 4 % en peso). (NI = litros en condiciones normales).

El di-(alquil C4-C12)éter presente en el vapor desprendido es descargado al menos parcialmente. Es decir, al
menos una parte del di-(alquil C4-C1z)éter presente en el vapor desprendido no es devuelta a la esterificacién
del &cido bencenopolicarboxilico con al menos un monoalcanol C4-C+2 ni a un paso de procesamiento. Con ello
es valido, también durante el procesamiento continuo del éster crudo, preparar un éster de acido
bencenopolicarboxilico con contenido claramente disminuido de di-(alquil C4-Cio)éter, frente a los
procedimientos conocidos.

La separacion de al menos una parte del di-(alquil C4-C+2)-éter presente en el vapor desprendido ocurre
preferiblemente de acuerdo con una de las variantes 1 0 2 descritas a continuacion.

Variante 1:

En unaforma de realizacion del procedimiento de acuerdo con lainvencién, se condensa al menos parcialmente
el vapor desprendido descargado del aparato de intercambio de masa, se separa el condensado en una fase
acuosay una fase organica, en donde la fase organica contiene di-(alquil C4-C12)éter y monoalcanol Cs-C12, se
devuelve una parte de |la fase organica como retorno a la purificacién térmica del éster crudo y se descarga
otra parte de la fase organica.

La devolucion de la fase organica como retorno a la purificacién térmica del éster crudo puede ocurrir de modo
continuo o discontinuo. Preferiblemente, se devuelve continuamente una parte de la fase organica como retorno
a la purificacién térmica del éster crudo.

La parte de la fase organica que es devuelta como retorno ala purificacidén térmica del éster crudo, es devuelta
en la zona de cabeza del aparato de intercambio de masas por encima del punto de entrada para el éster crudo
y, en el caso en que esté presente, de la parte de refuerzo.

Preferiblemente, para la variante 1 se usa una columna como aparato de intercambio de masa, que exhibe una
alimentacion lateral para el éster crudo, una parte de refuerzo ubicada por encima del punto de entrada para el
éster crudo y un retorno ubicado por encima de la parte de refuerzo, en donde mediante el retorno se devuelve
una parte de la fase organica separada del vapor desprendido condensado.

De manera sorprendente se encontré que mediante el retorno parcial de la fase organica a la zona de cabeza
de la columna, se mejora el efecto de separacién de la columna, de modo que puede disminuirse claramente
el contenido de ésteres de acido bencenopolicarboxilico en el vapor desprendido. Simultdneamente, no se
disminuye o no se disminuye esencialmente el contenido de di-(alquil C4-C12)éter en el vapor desprendido. Con
ello, mediante esta variante se tiene éxito en preparar un producto de fondo empobrecido en di-(alquil Cs-
C12)éter, con pérdida claramente menor de ésteres de acido bencenopolicarboxilico.

Preferiblemente la cantidad de retorno en la purificacién térmica es de 0,5 a 50 kg/h/1000 kg de éster crudo,
de modo particular preferiblemente 2,5 a 25 kg/h/1000 kg de éster crudo, en particular 5 a 15 kg/h/1000 kg de
éster crudo.

Basicamente, es posible que como retorno se reemplace la fase organica parcial o completamente por otros
componentes liquidos. Para ello pueden usarse por ejemplo agua, éster crudo, ésteres de acido
bencenopolicarboxilico purificados y mezclas de ellos.
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En una realizacidén adecuada, los analisis de los ingredientes del éster crudo, del vapor desprendido, de la fase
organica, etc. ocurren mediante cromatografia de gases (GC). A continuacion se determina la proporcidén de
los compuestos presentes en una muestra, mediante la integral de la superficie. Es decir, los valores sobre el
contenido de los compuestos individuales en una muestra son obtenidos originalmente como % de superficie
por GC. Mediante factores de normalizacidén es posible calcular los datos de cantidades de superficie por %
GC, en % en peso. Una serie de mediciones con compuestos puros y mezclas de los compuestos puros en
diferentes relaciones de cantidad ha dado como resultado por ejemplo, que los factores de normalizacién para
monoalcanol C4-C12y &cido bencenopolicarboxilico, estédn en 1.

El vapor desprendido condensado es sometido, como se describié anteriormente, a una separacién de fases
en una fase acuosa y una fase organica. Los fase organica obtenida durante la separacion del condensado
puede ser separada y descartada, o usada para la fabricacion de vapor para el arrastre del éster crudo.

Preferiblemente, la fase organica separada del vapor desprendido condensado exhibe 80 a 99 % en peso,
preferiblemente 82 a 98,5 % en peso, de al menos un monoalcanol Cs-C2, referido al peso total de la fase
organica.

Preferiblemente, la fase organica separada del vapor desprendido condensado contiene maximo 9 % en peso,
de modo particular preferiblemente maximo 8 % en peso, en particular maximo 6 % en peso, de ésteres de
acido bencenopolicarboxilico, referido al peso total de la fase organica.

Preferiblemente, la fase organica separada del vapor desprendido condensado exhibe al menos 2 % en peso,
preferiblemente al menos 3 % en peso, de di-(alquil Cs-C12)éter, referido al peso total de la fase orgéanica.

Preferiblemente, |la fase organica separada del vapor desprendido condensado exhibe maximo 8 % en peso,
preferiblemente maximo 6 % en peso, de agua, referido al peso total de la fase organica.

La fase organica separada del vapor desprendido condensado puede contener otros componentes.
Preferiblemente, cada uno de estos componentes esta presente sélo en una cantidad secundaria,
preferiblemente en una cantidad de maximo 2 % en peso de cada componente, de modo particular
preferiblemente en una cantidad de maximo 1 % en peso de cada componente, en particular en una cantidad
de maximo 0,5 % en peso de cada componente, referido al peso total de la fase organica. En especial, la fase
organica puede contener al menos un otro componente facilmente volatil. Entre ellos se cuentan por ejemplo
alquenos C4-C12. De este modo, durante la esterificacién del acido bencenopolicarboxilico con una mezcla de
isdmeros de monoalcanol Cg, pueden obtenerse los isdmeros de noneno. Otras sustancias facilmente volatiles
son los acidos bencenopolicarboxilicos 0 sus anhidridos o productos secundarios de los mismos, usados para
la esterificacién. Entre ellos se cuentan por ejemplo anhidrido ftalico, ftalida, acido benzoico o benzoatos.
Ademas, la fase organica puede contener al menos otro componente de punto medio de ebullicién y/o al menos
otro componente de alto punto de ebullicion.

De modo particular, preferiblemente la fase organica separada del vapor desprendido condensado contiene:

-02a 9 % en peso, preferiblemente 0 a 6 % en peso, de ésteres de acido bencenopolicarboxilico,
-2 a 8 % en peso preferiblemente 3 a 6 % en peso, de al menos un di-(alquil C4-C1o)éter,

- 83 a2 98 % en peso, preferiblemente 85 a 95 % en peso, de al menos un monoalcanol Cs-C12,
-0 a8 % en peso, preferiblemente 0,1 a6 % en peso, de agua,

referido al peso total de la fase organica. La fase organica separada del vapor desprendido condensado puede
contener al menos otro de los componentes de punto de ebullicién bajo, medio o alto mencionados
anteriormente, en donde su cantidad total es preferiblemente 0 a 5 % en peso, de modo particular
preferiblemente 0 a 1 % en peso, referido al peso total de la fase organica.

De acuerdo con la variante 1 del procedimiento de acuerdo con la invencion, se descarga una parte de la fase
organica y se devuelve una parte como retorno a la purificacion térmica del éster crudo. En una forma de
realizacion preferida, se retorna otra parte de la fase organica a la esterificacion del acido
bencenopolicarboxilico con el al menos un monoalcanol Cs-C12. De este modo puede minimizarse la pérdida
de alcohol materia prima valioso y sin embargo simultdneamente puede mantenerse bajo el contenido de éter
de los ésteres de acido bencenopolicarboxilico.

La transferencia al exterior de una parte de la fase organica puede ocurrir de manera continua o discontinua.
Preferiblemente se descarga de manera discontinua una parte de la fase organica.

Por definicion, se denomina como una "regulacién” un procedimiento en el cual de manera continua se registra
una magnitud, la magnitud de regulacién (valor real), se la compara con otra magnitud, la magnitud de
referencia (valor esperado), y en el sentido de un ajuste es afectado por la magnitud de referencia. La
desviacion de regulacidén, como diferencia entre el valor real y el valor esperado, es introducida en el regulador,
el cual forma a partir de alli una variable de control. La variable de control es la magnitud de partida (la posicion)
del elemento controlador usado, con cuya ayuda ocurre una intervencion focalizada en el sistema controlado.
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El elemento controlador puede ser componente del regulador, aunque en muchos casos representa un
dispositivo separado. Mediante la posicidn o el ajuste del elemento controlador se modula el proceso, por
ejemplo mediante el cambio de un flujo de masa o de energia. Son ejemplos de elementos controladores las
valvulas, interruptores, etc.

La magnitud de regulacién en el procedimiento de acuerdo con la invencion es el contenido de di-(alquil Cs-
C12)éter en el producto de fondo. La medicion puede ocurrir mediante GC. En una forma de operar adecuada
se toman y analizan muestras regularmente. Asi mismo es imaginable una toma de muestras y medicion en
linea.

En unaforma preferida de realizacion de la 12 variante del procedimiento de acuerdo con lainvencion, se regula
el contenido de di-(alquil C4-C12)éter en el producto de fondo, en lo cual se realizan acciones de control sobre
al menos una de las siguientes magnitudes de control:

- la corriente de masa del retorno de la fase organica,
- la corriente de masa de la fase organica devuelta a la esterificacion,
- la corriente de masa de la fase organica descargada.

Preferiblemente, al respecto se procede de modo que

- se determina un valor objetivo para el contenido de di-(alquil Cs-C12)éter en el producto de fondo, y un valor
limite superior e inferior para la desviacién del valor real respecto al valor objetivo,

-se determina el valor real del contenido de di-(alquil C4-C12)éter en el producto de fondo,

- después de alcanzar el valor limite superior para la desviacion del valor real respecto al valor objetivo, se
ejecutan acciones de control, hasta que el contenido de di-(alquil Cs-C12)éter en el producto de fondo ha bajado
hasta el valor limite inferior para la desviacién del valor real respecto al valor objetivo.

El valor objetivo para el contenido de di-(alquil Cs-C12)éter en el producto de fondo esta preferiblemente en
maximo 1000 ppm en peso, de modo particular preferiblemente maximo 800 ppm en peso, en particular maximo
600 ppm en peso, en especial maximo 500 ppm en peso.

En especial, se encontr6 que el contenido de di-(alquil C4-C+2)éter en el producto de fondo es regulado
ventajosamente, ejecutando de manera discontinua la transferencia al exterior de una parte de la fase organica.
Para ello puede medirse por ejemplo el contenido de di-(alquil C4-C42)éter en el producto de fondo en intervalos
regulares, y cuando se supere un valor maximo determinado descargar una parte de la fase organica, hasta
que el contenido de di-(alquil C4-C+2)-éter en el producto de fondo cae de nuevo a un valor minimo determinado.
El retorno de otra parte de |la fase organica a la esterificacién puede ocurrir independientemente o en funcion
de la transferencia discontinua al exterior de una parte de la fase organica. De este modo, por ejemplo es
posible, descargar de manera alternante una parte de la fase organica y, cuando no ocurre transferencia al
exterior, retornar una parte de la fase organica a la esterificacion.

En otra variante del procedimiento de acuerdo con la invencién, se descarga al menos una parte del di-(alquil
Cs-Ce2)éter mediante, un escape lateral de la columna usada para el procesamiento del éster crudo.

También de acuerdo con esta variante, como aparato de intercambio de masa se usa una columna, que exhibe
una alimentacién lateral para el éster crudo, una parte de refuerzo colocada por encima del punto de entrada
para el éster crudo y un retorno colocado por encima de la parte de refuerzo, en donde mediante el retorno se
devuelve una parte de la fase organica separada del vapor desprendido condensado.

Adicionalmente, la columna exhibe dentro de |la parte de refuerzo o bajo la parte de refuerzo pero sobre el punto
de entrada para el éster crudo un colector de liquidos, el cual colecta el liquido que fluye hacia abajo desde la
cabeza de la columna y hace posible una transferencia parcial o completa al exterior.

Alternativa o adicionalmente a |la transferencia al exterior de una corriente que contiene di-(alquil Cs-C+2)éter
desde el colector de liquidos, como se describié anteriormente, puede descargarse una parte de la fase
organica separada del vapor desprendido condensado.

Variante 2:

En otra forma preferida de realizacion del procedimiento de acuerdo con la invencion, se condensa al menos
parcialmente el vapor desprendido descargado del aparato de intercambio de masa, se separa el condensado
en una fase acuosay una fase organica, en donde la fase organica contiene di-(alquil C4-C12)éter y monoalcanol
Cs-C12, se somete al menos una parte de la fase orgénica a una separacion en una fraccion enriquecida en di-
(alquil C4-C12)éter y una fraccién enriquecida en monoalcanol C4-C12, y se descarga parcial o completamente
la fraccion enriquecida en di-(alquil C4-C12)éter.

Mediante la otra separaciéon de al menos una parte de la fase organica de la separacién del condensado de
vapor desprendido, puede disminuirse la pérdida de alcohol materia prima de la esterificacién vy
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simultdneamente disminuirse méas el contenido de éter en el producto de fondo. Se encontré que es posible
separar de la fase organica el monoalcanol Cs-C+12 con mayor pureza. Respecto a la composicion de la fase
organica, se hace referencia en toda extension a los datos dados para la variante 1.

Las sustancias dificilmente volatiles presentes en la fase organica, en especial fracciones de ésteres de acido
bencenopolicarboxilico separadas de la purificacién del éster crudo con el vapor desprendido, permanecen al
respecto en el producto de fondo. También las sustancias de punto medio de ebullicion presentes en la fase
organica, en especial el di-(alquil Cs-C12)éter separado durante la purificacién del éster crudo con el vapor
desprendido, permanecen en el producto de fondo y pueden ser descargadas con éste.

La separacién mediante destilacion de la fase organica ocurre de acuerdo con procedimientos comunes,
conocidos por los expertos. Preferiblemente se usa una columna de destilacion con varios pasos de separacion,
un condensador de cabeza y retorno, que hace posible devolver el producto de cabeza al menos parcialmente
alazona de la cabeza de columna. La columna de destilacion puede exhibir los elementos fijos comunes, como
empaques estructurados, cuerpos de relleno de lecho, pisos de separacion y elementos fijos de columna (por
ejemplo distribuidores y colectores). En lugar de una seccion de arrastre puede proveerse también un
dispositivo analogo, por ejemplo un evaporador de circulacion forzada ubicado externamente.

En una forma de realizacidn, la fase organica es alimentada al fondo de la columna o al extremo de piso de la
columna, por debajo de los elementos fijos. La columna no exhibe entonces ninguna seccion de arrastre. Ella
dispone preferiblemente de por Io menos un paso tedrico, preferiblemente por lo menos 4 pasos tedricos, en
particular por lo menos 6 pasos teéricos. Un especial, la columna exhibe 4 a 25 pasos tedricos de separacion,
preferiblemente 6 a 25 pasos tedricos de separacién, en particular 8 a 20 pasos tedricos de separacién.

En otra forma adecuada de realizacidn, se alimenta |a fase organica a la columna mediante una tuberia lateral.
La columna de destilacion dispone entonces de una parte de refuerzo y una seccién de arrastre.
Preferiblemente, la columna exhibe entonces por o menos un paso tedrico en la parte de refuerzo,
preferiblemente por lo menos 4 pasos tedricos en la parte de refuerzo, en particular por lo menos 6 pasos
tedricos en la parte de refuerzo.

La destilacién ocurre a presion ambiente o preferiblemente bajo presién reducida. Preferiblemente, la presion
durante la destilaciéon esta en 0,01 bar a 1 bar, de modo particular preferiblemente 0,02 bar a 0,5 bar, en
particular 0,05 bar a 0,2 bar.

La temperatura en el fondo de la columna esta preferiblemente en un intervalo de 50 a 280 °C, de modo
particular preferiblemente de 80 a 200 °C.

La relacion de retorno (relacién de la cantidad de retorno a la cantidad retirada en la destilacidén) esta
preferiblemente en un intervalo de 0 a 10, de modo particular preferiblemente de 0,05 a 5, en particular de 0,1
a2

La separacion por destilacién de al menos una parte de la fase organica puede ocurrir de manera continua,
semicontinua o discontinua.

En una forma discontinua de realizacién adecuada, se recolecta en un recipiente la fase organica de la
separacion del condensado de vapor desprendido, y desde aquel es suministrado a una separaciéon por
destilacion, en una fraccién enriquecida en di-(alquil C4-C42)éter y una fraccion enriquecida en monoalcanol Cas-
C12. La separacidon por destilacion puede ocurrir de modo continuo o semicontinuo. En una configuracién
adecuada para una separacion semicontinua de la fase organica, se conduce la fase organica retirada del
recipiente de separacion de fases, en primera instancia a un recipiente recolector y de éste a la separacion por
destilacion. Si la columna de destilacién es capaz de separar mayores cantidades de fase organica por unidad
de tiempo, en comparacion con la cantidad descargada de la separacion de fases, entonces puede realizarse
continuamente la destilacion durante un cierto tipo hasta que el recipiente recolector esta vacio. A continuacién
se interrumpe la destilacién, hasta que de nuevo esta presente suficiente fase organica para el siguiente
intervalo de destilacion.

La fraccién enriquecida en monoalcanol C4-C+2 puede ser valorizada, como se describe a continuacion. Se
descarga la fraccion enriquecida en di-(alquil C4-Cq2)éter.

En una forma de realizacién continua preferida, se conduce la fase organica desde la separacion del
condensado de vapor desprendido, directamente a una separacidén continua por destilacidén, en una fraccién
enriquecida en di-(alquil C4-C12)éter y una fraccién enriquecida en monoalcanol C4-C12. La fraccién enriquecida
en monoalcanol C4-C12 puede ser valorizada, como se describe a continuacién. Se descarga la fraccién
enriquecida en di-(alquil C4-C12)éter.

Preferiblemente, también en la variante 2 del procedimiento de acuerdo con la invencién, el aparato de
intercambio de masa usado para el procesamiento del éster crudo, exhibe un retorno liquido en la zona de
cabeza. En especial, para la variante 2 se usa una columna como aparato de intercambio de masa, que exhibe
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una alimentacién lateral para el éster crudo, una parte de refuerzo situada por encima del punto de entrada
para el éster crudo y un retorno ubicado por encima de la parte de refuerzo, en donde mediante el retorno se
devuelve una parte de la fase organica separada del vapor desprendido condensado y/o al menos una parte
de la fraccidén enriquecida en monoalcanol Cs-C12 obtenida durante la separacion de |la fase organica.

En una forma preferida de realizacién, se somete sélo una parte de la fase organica obtenida durante la
separacion del vapor desprendido condensado, a una separacion en una fraccién enriquecida en di-(alquil Cs-
C12)éter y una fraccidén enriquecida en monoalcanol C4-C12, y se devuelve otra parte de la fase organica como
retorno a la purificacion térmica del éster crudo.

En una forma preferida de realizacion se devuelve la fraccidn enriquecida en monoalcanol Cs-C12, parcial o
completamente como retorno a la purificacion térmica del éster crudo. Con ello puede obtenerse un producto
de fondo con muy bajo contenido de di-(alquil C4-C1o)éter.

En una forma preferida de realizacién se devuelve la fraccién enriquecida en monoalcanol C4-C+2 parcial o
completamente a la esterificacion del acido bencenopolicarboxilico con el al menos un monoalcanol C4-Cao2.
Con ello puede evitarse una pérdida de alcohol materia prima valioso.

La devolucién de la fase organica separada del vapor desprendido condensado y/o de la fraccién enriquecida
en monoalcanol C4-C12 obtenida durante la separacion de la fase organica, como retorno a la purificacién
térmica del éster crudo puede ocurrir de manera continua o discontinua, preferiblemente continua.

Esteres de acido bencenopolicarboxilico y ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico

El procedimiento descrito anteriormente hace posible la fabricacién de ésteres de acido bencenopolicarboxilico
con una baja proporcidon de dialquiléteres. Ellos son adecuados para la fabricacién de ésteres de acido
ciclohexanodicarboxilico, que asi mismo exhiben una baja proporcién de productos secundarios y en especial
de dialquiléteres.

Los ésteres de acido bencenopolicarboxilico usados en el procedimiento de acuerdo con la invencion son
elegidos preferiblemente de entre compuestos de la férmula general (I1)

{COOR )y

|

",
0

NS

en donde

m representa 2, 30 4,

nrepresenta 0,1, 2 0 3,

R' independientemente uno de otro representa alquilo C4-C12 de cadena recta o ramificado, y
R? independientemente uno de otro representa alquilo C1-C4 de cadena recta o ramificado.

Los ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico fabricados de acuerdo con la invencidon son elegidos
preferiblemente de entre compuestos de la férmula general (I)

(COOR),,

ey

",
N

en donde

m representa 2, 30 4,

nrepresenta 0,1, 2 0 3,

R' representa independientemente uno de otro alquilo C4-C12 de cadena recta o ramificado, y
R2 representa independientemente uno de otro alquilo C1-C4 de cadena recta o ramificado.

Las formas de realizacion adecuadas y preferidas indicadas a continuacion para m, n, R' y R? son vélidas del
mismo modo para los compuestos de las formulas (1) y (). Los compuestos (I) son obtenidos a partir de los
compuestos (Il) mediante hidrogenacion del anillo de benceno, de modo que en los compuestos (I) cada atomo
de carbono del anillo porta un atomo de hidrégeno mas que el correspondiente atomo de carbono del anillo en
los compuestos (Il).
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Cuando m es 2 o 3, los radicales R' pueden ser iguales o diferentes. Los grupos alquilo C1-C4 pueden ser de
cadena recta o ramificada. Cuando R’ representa un grupo alquilo, se trata preferiblemente de metilo, etilo, n-
propilo, i-propilo, n-butilo, i-butilo, sec.-butilo o tert.-butilo. Preferiblemente m es 0, es decir, no estan presentes
sustituyentes alquilo C1-C4, sino exclusivamente dtomos de hidrégeno, de modo que esta presente un anillo
aromatico de benceno (férmula general I1) o un anillo saturado de ciclohexilo (formula general (1)).

Los n radicales R? puede ser iguales o diferentes. Los grupos alquilo C4-C12 pueden ser de cadena recta o
ramificada. R? es preferiblemente un alquilo Ce-C12, de modo muy particular preferiblemente alquilo Cs-C1o. Son
ejemplos de tales grupos alquilo n-butilo, i-butilo, sec.-butil o tert.-butilo, n-pentilo, n-hexilo, n-octilo, 2-etil-hexilo,
n-nonilo, iso-nonilo, n-decilo, iso-decilo, n-undecilo, iso-undecilo, n-dodecilo, iso-dodecilo, n-tridecilo, iso-
tridecilo, estearilo, y n-eicosilo.

Los grupos alquilo puede ser en cada caso isémeros individuales de los grupos alquilo 0 mencionados o
mezclas de diferentes grupos alquilo. Los diferentes grupos alquilo pueden ser diferentes isémeros con el
mismo numero de atomos de carbono, y/o grupos alquilo que exhiben diferente nimero de atomos de carbono.

Los ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico de la férmula general (I) obtenidos de acuerdo con la invencion
son en particular mono-, di-, tri- o tetraésteres del acido ciclohexanopolicarboxilico. Preferiblemente todos los
grupos acido carboxilico estan esterificados. Los ésteres usados son alquilésteres, en donde los grupos alquilo
R2 preferidos ya fueron mencionados anteriormente.

Preferiblemente los ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico son elegidos de entre el grupo consistente en
mono- y dialquilésteres hidrogenados en el anillo de acido ftalico, acido isoftélico y acido tereftalico, mono-, di-
y trialquilésteres hidrogenados en el anillo de acido trimelitico, del acido trimésico y del acido hemimelitico o
mono-, di-, tri- y tetraalquilésteres de acido piromelitico, en donde los grupos alquilo R tienen los significados
mencionados anteriormente.

Los ésteres de acido bencenopolicarboxilico usados preferiblemente de acuerdo con la invencidn son elegidos
en particular entre el grupo consistente en acido ftalico, acido isoftalico, acido tereftalico, acido trimelitico, del
acido trimésico, del acido hemimelitico, acido piromelitico y mezclas de ellos. De modo muy particular
preferiblemente se usa acido ftalico. Los acidos mencionados anteriormente son obtenibles comercialmente.

Mas preferiblemente se usan ésteres de acido bencenopolicarboxilico de acuerdo con lainvencion de la formula
general (I1). Estos son obtenidos por ejemplo mediante reaccién de al menos un &cido bencenopolicarboxilico
elegido de entre el grupo consistente en acido ftalico, acido isoftélico, acido tereftalico, acido trimelitico, del
acido trimésico, del acido hemimelitico, acido piromelitico y mezclas de ellos, con correspondientes alcoholes
R'-OH.

Como alcoholes se usan preferiblemente los alcoholes correspondientes a los radicales R de los ésteres de
acido ciclohexanopolicarboxilico de la férmula |.

Preferiblemente se usan con ello alcoholes lineales o ramificados con radicales alquilo C4-C12. Los alcoholes
usados para la esterificacién con los acidos bencenopolicarboxilicos pueden ser en cada caso los isomeros
individuales de los alcoholes o mezclas de diferentes alcoholes, con isémeros de radicales alquilo con el mismo
numero de atomos de carbono y/o mezclas de diferentes alcoholes con diferente numero de atomos de
carbono, correspondientes a los radicales R mencionados anteriormente.

Los alcoholes 0 mezclas de alcoholes adecuados para la reaccién con los acidos bencenopolicarboxilicos
pueden ser fabricados de acuerdo con todos los procedimientos conocidos por los expertos. Los
procedimientos adecuados para la fabricacion de alcoholes o pasos del procedimiento que se aplican durante
la fabricacién de alcoholes, son por ejemplo:

Hidroformilacién con subsiguiente hidrogenacién de los aldehidos formados, por ejemplo como se divulga en
el documento WO 92/13818;

hidrogenacién de productos aldélicos, por ejemplo como se divulga en el documento DE-A 102 51 311,
hidratacién de alquenos, por ejemplo como se divulga en el documento US 5,136,108;

hidrogenacién de acidos carboxilicos y ésteres de acidos carboxilicos, en particular acidos grasos y ésteres de
acidos grasos, por ejemplo como se divulga en el documento US 5,463,143;

hidrogenacién de alcoholes insaturados o de compuestos de carbonilo, por ejemplo como se divulga en el
documento EP-A 0 394 842;

hidrogenacién de epdxidos, por ejemplo como se divulga en el documento GB-A 879 803;

procedimientos que comprenden un paso de telomerizacion, por ejemplo como se divulga en el documento US
3,091,628;
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procedimientos de comprenden un paso de isomerizacidn, por ejemplo como se divulga en el documento DE-
A 42 28 887,

hidrdlisis de sulfatos, por ejemplo como se divulga en el documento GB-A 1,165,309;

reaccién de dienos con aminas, por ejemplo como se divulga en el documento DE-A 44 31 528;
fabricacién enzimatica de alcoholes, por ejemplo como se divulga en el documento WO 93/24644;
hidrogenacién selectiva de dienos, por ejemplo como se divulga en el documento US 3,203,998;
fabricacién de alcoholes a partir de nitrilos, por ejemplo como se divulga en el documento EP-A 0 271 092;

fabricacién de alcoholes mediante reaccién de alquinos, por ejemplo como se divulga en el documento RU 205
9597-C1; e

hidrogendlisis de tetrahidropiranos sustituidos, por ejemplo como se divulga en el documento GB 1,320,188.

El experto conoce otros procedimientos para |la fabricacion de alcoholes, que asi mismo pueden ser usados
para la esterificacion de acidos bencenopolicarboxilicos con alcoholes 0 mezclas de alcoholes adecuados.

Los alcoholes usados preferiblemente son - como se mencioné anteriormente - alcoholes, que exhiben
radicales alquilo C4-C12. En particular los alcoholes o0 mezclas de alcoholes Cs-C12 de cadenalarga, que exhiben
estos alcoholes, son fabricados de modo particular preferiblemente mediante hidroformilacién catalitica
(también denominada como oxorreaccion) de olefinas y subsiguiente hidrogenacién de los aldehidos formados.

Los procedimientos adecuados de hidroformilacién son conocidos por los expertos y son divulgados en los
documentos mencionados anteriormente. Los alcoholes y mezclas de alcoholes divulgados en los documentos
mencionados pueden reaccionar con los acidos bencenopolicarboxilicos mencionados anteriormente, hasta
dar los alquilésteres de acido bencenopolicarboxilico o mezclas de estos ésteres.

Los alcoholes Cs 0 mezclas que contienen alcoholes Cs, de modo particular preferiblemente n-pentanol, pueden
ser fabricados por ejemplo mediante hidroformilacion de butadieno en presencia de una solucion acuosa de un
compuesto de un rodio y una fosfina como catalizador. Un procedimiento tal es divulgado por ejemplo en el
documento EP-A 0 643 031.

Las mezclas de alcoholes C7 adecuados, que pueden ser usados para la esterificacion con los acidos
bencenopolicarboxilicos son divulgadas por ejemplo en el documento JP-A 2000/319 444. La fabricacion de la
mezcla de alcoholes C7 ocurre mediante hidroformilacién con subsiguiente hidrogenacién de los aldehidos
formados.

Las mezclas que contienen alcoholes Cs y sus procedimientos de fabricacion son divulgados por ejemplo en el
documento GB-A 721 540, en donde se describe un procedimiento para la fabricacién de isooctilalcoholes
partiendo de heptenos mediante hidroformilacién y subsiguiente hidrogenacién. Otro documento mencionado
a modo de ejemplo, que divulga la fabricacion de alcoholes C7 0 de mezclas que contienen estos alcoholes, es
el documento DE-A 195 30 414.

Los alcoholes Cg 0 mezclas que contienen alcoholes Cgo son fabricados preferiblemente mediante dimerizacion
de butenos, hidroformilacion de los octenos obtenidos y subsiguiente hidrogenacion del aldehido Cg obtenido.

Por ejemplo en el documento WO 92/13818 se divulgan procedimientos adecuados y mezclas que contienen
alcoholes Ca.

Por ejemplo en el documento WO 2003/66642 se divulgan alcoholes C1o ¥ mezclas que contienen estos
alcoholes.

Por ejemplo en el documento WO 98/03462 se divulgan alcoholes C12 0 mezclas que contienen alcoholes Ci2,
en particular trimetilnonanol, y un procedimiento para su fabricacion

De modo particular preferiblemente se obtienen dialquilésteres de acuerdo con la invencién de los acidos
ciclohexanodicarboxilicos mencionados anteriormente, en particular 1,2-, 1,3- 0 1 ,4-dialquilésteres y de modo
muy particular preferiblemente 1,2-dialquilésteres. Al respecto, pueden obtenerse dialquilésteres o pueden
usarse los correspondientes dialquilésteres de acido bencenodicarboxilico, en donde ambos grupos éster de
los dialquilésteres portan el mismo radical alquilo, asi como grupos éster, en donde los dos grupos éster de los
dialquilésteres portan diferentes grupos alquilo. Los ejemplos de los dialquilésteres mixtos y no mixtos fueron
ya mencionados anteriormente. Ademas, es posible que los grupos alquilo exhiban incluso el mismo numero
de atomos de carbono, aunque sean de cadena recta o exhiban diferentes ramificaciones y con ello formen
mezclas de isdmeros. Tales mezclas de isdmeros pueden ser usadas también cuando el numero de carbonos
de los grupos alquilo de los dialquilésteres es diferente. La proporcidn de los diferentes isbmeros de los grupos
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alquilo es el resultado en general de la composicién de los alcoholes que se usan para la esterificacién de los
acidos bencenodicarboxilicos, que de acuerdo con la invencion después de la esterificacion son hidrogenados
hasta dar los ésteres de &cido ciclohexanodicarboxilico. Las mezclas de alcoholes adecuados ya fueron
mencionadas anteriormente. En el sentido de la presente inscripcion, con ello se entiende por radicales alquilo
de cadena recta o ramificados con un numero determinado de atomos de carbono, aparte de los isémeros
individuales en cada caso, mezclas de isémeros, y la composicién es el resultado - como se menciono
anteriormente - de la composicidn de los alcoholes usados para la esterificacion de los acidos
bencenodicarboxilicos.

En el sentido de la presente invencién se entiende por radicales alquilo de cadena recta, exclusivamente
radicales alquilo de cadena recta, aunque también mezclas de radicales alquilo, que son predominantemente
de cadena recta.

Si los radicales alquilo R de los ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico son radicales alquilo Ca, entonces
estos son obtenidos mediante reaccién de los acidos bencenopolicarboxilicos de la férmula (I1) con R igual a
hidrégeno, con n-butanol, iso-butanol, sec.-butanol o tert.-butanol. Al respecto, para la fabricacién de ésteres
de acido bencenopolicarboxilico, en donde R' es un Ca, pueden usarse en cada caso mezclas de los butanoles
mencionados o isdmeros individuales. Preferiblemente se usan isémeros individuales del butanol. La
fabricacién de los alcoholes C4 mencionados anteriormente es conocida por los expertos.

Si los radicales alquilo R del éster de acido ciclohexanopolicarboxilico son radicales alquilo Cs a Ci,
preferiblemente se usan alcoholes Cs a C12, que exhiben grado de ramificacion (indice ISO) de en general 0,10
a 4, preferiblemente 0,5 a 3, de modo particular preferiblemente 0,8 a 2 y en particular 1 a 1,5, es decir, en
general los respectivos alcoholes son mezclas de diferentes isomeros.

De modo muy particular preferiblemente se usan mezclas de alcoholes Cg con un indice ISO de 1 a 2,5, en
particular mezclas de nonanol con un indice ISO de 1,25 0 1,6. El indice ISO es una magnitud adimensional,
que fue determinada mediante cromatografia de gases.

‘Método: {GC capilar

§Equipo: §Cromatégrafo de gases capilar con automuestrador, sistema de inyeccion con§
; :division/sin division y detector de ionizacion de llama (FID) i
§Sustancias quimicas: §Sustancias de comparacion correspondientes a MSTFA (N-metiI-N-§
: itrimetilsililtrifluoracetamida), para la determinacion de tiempos de retencién

?Preparacic')n de la {Se disuelven 3 gotas de la muestra en 1 ml de MSTFA y se mantienen durante
‘muestra: i60 minutos a 80 °C :
\Condiciones de GC:  {Columna capilar Ultra-1, longitud 50 m, diémetro interior 0,25 mm, espesor de |
; §pelicu|a 0,1 micrémetro, helio como gas de soporte {

‘Presién  delantera de§200 psi constante

‘columna
‘Division: :80 ml/min
e e S

iTemperatura de horno: §12O °C, 25 min, isotérmico

?Temperatura del inyector:

ﬁTemperatura del §250 °C (FID)
\detector:

§Vo|umen de inyeccién: 05 microlitros

{Calculo: §En la siguiente tabla se hace evidente el modo de operar para el calculo del
; iindice Iso. H
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Tabla con célculo ejemplar del indice Iso:

EComponente ENombre Ramificacion i Proporcién en % de volumen {indice
12et|l2met|l1hexano| . 1 00 ...................................................... 00200
22et||4met||1hexano|2 .......................... 100 .................................................... ; 0200
32et||4met||1hexano| P 1 OO 00200
42prop||3met||1 S 100 .................................................... 00200
i gpentanol
5 é2-propi|- 1-hexanol 1 1,00 0,0100
625d|met||1heptano| ........ s 100 .................................................... ; 0200 .........
7 .......................... 23d|met||1heptano| ...... 5 100 ...................................................... 00200
8234tr|met||1hexano| r— 100 .................................................... 00300
9 :2-¢til 1-heptanol 1 1,00 00100
10 é3—eti|—4—meti| 1-hexanol {2 82,00 1,6400
11 é3—eti| 1-heptanol l1 1,00 0,0100
12 é2-meti| 1-octanol 1 1,00 0,0100
1345d|met||1heptano| ........ S— 100 .................................................... ; 0200 .........
1445d|met||1heptano| ...... r— 1 OO 00200
154met||1octano| ................. P 1 OO .................................................... 00100
§15a é?-metil 1-octanol 1 1,00 0,0000
16 é6-meti| 1-octanol 1 1,00 0,0100
17 é1-nonano| .O 1,00 0,0000
.............................. Componente 210000200

Edesconocido

Suma 9900 .................................................. 1 9000

indice Iso: 11,9200

17

Los alcoholes Cs a C+2 son fabricados de acuerdo con el procedimiento mencionado anteriormente. Para la
fabricacion de ésteres de acido bencenopolicarboxilico, en donde R' es un radical alquilo Ce, se usa de modo
particular preferiblemente una mezcla de nonanol, en donde 0 a 20 % en peso, preferiblemente 0,5 a 18 % en
peso, de modo particular preferiblemente 6 a 16 % en peso de la mezcla de nonanol no exhibe ninguna
ramificacion, 5 a 90 % en peso, preferiblemente 10 a 80 % en peso, de modo particular preferiblemente 45 a
75 % en peso, exhibe una ramificacion, 5 a 70 % en peso, preferiblemente 10 a 60 % en peso, de modo
particular preferiblemente 15 a 35 % en peso exhibe dos ramificaciones, 0 a 10 % en peso, preferiblemente 0
a 8 % en peso, de modo particular preferiblemente 0 a 4 % en peso exhibe tres ramificaciones y 0 a 40 % en
peso, preferiblemente 0,1 a 30 % en peso, de modo particular preferiblemente 0,5 a 6,5 % en peso son otros
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componentes. Se entiende por otros componentes en general los honanoles con mas de tres ramificaciones,
decanoles u octanoles, en donde la suma de los componentes mencionados da como resultado 100 % en peso.

Por ello, la presente invencion se refiere preferiblemente al procedimiento de acuerdo con la invencién, en
donde el al menos un derivado del acido bencenopolicarboxilico es mono-, di-, tri-, tetraéster y anhidrido del
acido bencenopolicarboxilico. Preferiblemente todos los grupos é&cido carboxilico estan esterificados. Los
ésteres usados son alquilésteres, en donde los grupos alquilo R1 preferidos ya fueron mencionados
anteriormente.

Mas preferiblemente la presente invencién se refiere al procedimiento de acuerdo con la invencion, en donde
el al menos un derivado de un acido bencenopolicarboxilico es mono-, di-, tri-, tetraéster del acido
bencenopolicarboxilico, éste ha sido convertido mediante reaccion con una mezcla de nonanol, en donde 0 a
20 % en peso, preferiblemente 0,5 a 18 % en peso, de modo particular preferiblemente 6 a 16 % en peso de la
mezcla de nonanol no exhibe ninguna ramificacidn, 5 a 90 % en peso, preferiblemente 10 a 80 % en peso, de
modo particular preferiblemente 45 a 75 % en peso, exhibe una ramificacion, 5 a 70 % en peso, preferiblemente
10 a 60 % en peso, de modo particular preferiblemente 15 a 35 % en peso exhibe dos ramificaciones, 0 a 10
% en peso, preferiblemente 0 a 8 % en peso, de modo particular preferiblemente 0 a 4 % en peso exhibe tres
ramificaciones y 0 a 40 % en peso, preferiblemente 0,1 a 30 % en peso, de modo particular preferiblemente 0,5
a 6,5 % en peso son otros componentes, en donde la suma de los componentes da como resultado 100 % en
peso.

Una forma de realizacion preferida de modo particular de una mezcla de nonanol, que es usada para la
fabricacion de ésteres de acido bencenopolicarboxilico utilizados preferiblemente, exhibe la siguiente
composicion:

1,73 a 3,73 % en peso, preferiblemente 1,93 a 3,53 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,23 a 3,23
% en peso de 3-etil-6-metil-hexanal,

0,38 a 1,38 % en peso, preferiblemente 0,48 a 1,28 % en peso, de modo particular preferiblemente 0,58 a 1,18
% en peso de 2,6 dimetilheptanol;

2,78 a 4,78 % en peso, preferiblemente 2,98 a 4,58 % en peso, de modo particular preferiblemente 3,28 a 4,28
% en peso de 3,5-dimetilheptanol;

6,30 a 16,30 % en peso, preferiblemente 7,30 a 15,30 % en peso, de modo particular preferiblemente 8,30 a
14,30 % en peso de 3,6-dimetilheptanol;

5,74 a 11,74 % en peso, preferiblemente 6,24 a 11,24 % en peso, de modo particular preferiblemente 6,74 a
10,74 % en peso de 4,6-dimetilheptanol;

1,64 a 3,64 % en peso, preferiblemente 1,84 a 3,44 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,14 a 3,14
% en peso de 3,4,5-trimetilhexanol;

1,47 a 5,47 % en peso, preferiblemente 1,97 a 4,97 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,47 a 4,47
% en peso de 3,4,5-trimetilhexanol, 3-metil-4-etilhexanol y 3-etil-4-metilhexanol;

4,00 a 10,00 % en peso, preferiblemente 4,50 a 9,50 % en peso, de modo particular preferiblemente 5,00 a
9,00 % en peso de 3,4-dimetilheptanal,

0,99 a 2,99 % en peso, preferiblemente 1,19 a 2,79 % en peso, de modo particular preferiblemente 1,49 a 2,49
% en peso de 4-etil-5-metilhexanol y 3-etilheptanal,

2,45 a 8,45 % en peso, preferiblemente 2,95 a 7,95 % en peso, de modo particular preferiblemente 3,45 a 7,45
% en peso de 4,5-dimetilheptanol y 3-metiloctanol;

1,21 a 5,21 % en peso, preferiblemente 1,71 a 4,71 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,21 a 4,21
% en peso de 4,5-dimetilheptanol;

1,55 a 5,55 % en peso, preferiblemente 2,05 a 5,05 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,55 a 4,55
% en peso de 5,6-dimetilheptanol;

1,63 a 3,63 % en peso, preferiblemente 1,83 a 3,43 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,13 a 3,13
% en peso de 4-metiloctanol;

0,98 a 2,98 % en peso, preferiblemente 1,18 a 2,78 % en peso, de modo particular preferiblemente 1,48 a 2,48
% en peso de 5-metiloctaonol;

0,70a 2,70 % en peso, preferiblemente 0,90 a 2,50 % en peso, de modo particular preferiblemente 1,20 a 2,20
% en peso de 3,6,6-trimetilhexanol;
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1,96 a 3,96 % en peso, preferiblemente 2,16 a 3,76 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,46 a 3,46
% en peso de 7-metiloctanal,

1,24 a 3,24 % en peso, preferiblemente 1,44 a 3,04 % en peso, de modo particular preferiblemente 1,74 a 2,74
% en peso de 6-metiloctanol; 0,1 a 3 % en peso, preferiblemente 0,2 a 2 % en peso, de modo particular
preferiblemente 0,3 a 1 % en peso de n-nonanol,

25 a 35 % en peso, preferiblemente 28 a 33 % en peso, de modo particular preferiblemente 29 a 32 % en peso
de otros alcoholes con 9y 10 atomos de carbono;

en donde la suma total de los componentes mencionados da como resultado 100 % en peso.

Una mezcla tal de isononanol esta esterificada con acido ftalico en el diisononilftalato del nimero CAS 68515-
48-0, a partir del cual puede generarse el diisononiléster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico con el
correspondiente componente de isononilo, mediante el procedimiento de acuerdo con la invencidn mediante
hidrogenacién del nucleo aromatico. Tales mezclas de isononanol pueden ser obtenidas mediante la ruta de la
oligomerizacion catalizada con zeolitas, de mezclas de olefinas Co, Csy Ca, el denominado proceso de Polygas,
obtencién de una fraccién Cs a partir del oligomerizado y su subsiguiente hidroformilacion e hidrogenacién.

Otra forma de realizacion preferida de modo particular de una mezcla de nonanol, que es usada para la
fabricacion de ésteres de acido bencenopolicarboxilico utilizados preferiblemente, exhibe la siguiente
composicion:

6,0 a 16,0 % en peso, preferiblemente 7,0 a 15,0 % en peso, de modo particular preferiblemente 8,0 a 14,0 %
en peso de n-nonanol,

12,8 a 28,8 % en peso, preferiblemente 14,8 a 26,8 % en peso, de modo particular preferiblemente 15,8 a 25,8
% en peso de 6-metiloctanol;

12,5 a 28,8 % en peso, preferiblemente 14,5 a 26,5 % en peso, de modo particular preferiblemente 15,5 a 25,5
% en peso de 4-metiloctanol;

3,3a7,3 % en peso, preferiblemente 3,8 a 6,8 % en peso, de modo particular preferiblemente 4,3 a 6,3 % en
peso de 2-metiloctanol;

5,7 a 11,7 % en peso, preferiblemente 6,3 a 11,3 % en peso, de modo particular preferiblemente 6,7 a 10,7 %
en peso de 3-etilheptanol;

1,9 a 3,9 % en peso, preferiblemente 2,1 a 3,7 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,4 a 3,4 % en
peso de 2-etilheptanol;

1,7 a 3,7 % en peso, preferiblemente 1,9 a 3,5 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,2 a 3,2 % en
peso de 2-propilhexanol;

3,2 a 9,2 % en peso, preferiblemente 3,7 a 8,7 % en peso, de modo particular preferiblemente 4,2 a 8,2 % en
peso de 3,5-dimetilheptanol;

6,0 a 16,0 % en peso, preferiblemente 7,0 a 15,0 % en peso, de modo particular preferiblemente 8,0 a 14,0 %
en peso de 2,5-dimetilheptanol;

1,8 a 3,8 % en peso, preferiblemente 2,0 a 3,6 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,3 a 3,3 % en
peso de 2,3-dimetilheptanol;

0,6 a 2,6 % en peso, preferiblemente 0,8 a 2,4 % en peso, de modo particular preferiblemente 1,1a 2,1 % en
peso de 3-etil-4-metilhexanol;

2,0 24,0 % en peso, preferiblemente 2,2 a 3,8 % en peso, de modo particular preferiblemente 2,5 a 3,5 % en
peso de 2-etil-4-metilhexanol;

0,5 a 6,5 % en peso, preferiblemente 1,5 a 6 % en peso, de modo particular preferiblemente 1,5 a 5,5 % en
peso de otros alcoholes con 9 atomos de carbono;

en donde |la suma total de los componentes mencionados da como resultado 100 % en peso.

Una mezcla tal de isononanol estéa esterificada con acido ftalico en el diisononilftalato del numero CAS 28553-
12-0, a partir del cual puede generarse el diisononiléster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico con el
correspondiente componente de isononilo, mediante la hidrogenacion de acuerdo con la invencion del nucleo
aromatico. Tales mezclas de isononanol pueden ser obtenidas mediante la ruta de la dimerizacién
predominantemente de n-butenos hasta mezclas de octeno mediante catalizadores que contienen niquel, por
ejemplo de acuerdo con el procedimiento del documento WO 95/14647, subsiguiente hidroformilacién de la
mezcla obtenida de octeno, hidroformilacion catalizada preferiblemente con cobalto, e hidrogenacién.

Los productos preferidos de modo muy particular del procedimiento de acuerdo con la invencion son elegidos
de entre el grupo consistente en di-n-octiléster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico, diisooctiléster de acido
ciclohexano-1,2-dicarboxilico, di-(2-etilhexil)-éster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico, di-n-noniléster de
acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico, diisononiléster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico, di-(2-propilheptil)-
éster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico, di-n-decil-éster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico,
diisodeciléster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico y mezclas de ellos.
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Otros productos preferidos obtenidos de acuerdo con la invencion son los divulgados en el documento WO
99/32427, ésteres de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico listados a continuacion una vez mas:

di(isononil)éster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico, obtenible mediante la hidrogenacién de acuerdo con la
invencién de un di(isononil)ftalato con el nimero CAS 68515-48-0;

di(isononil)éster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico, obtenible mediante la hidrogenacién de acuerdo con la
invencién de un di(isononil)ftalato con el niumero CAS 28553-12-0, a base de n-buteno;

di(isononil)éster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico, obtenible mediante la hidrogenacién de acuerdo con la
invencién de un di(isononil)ftalato con el nimero CAS 28553-12-0 a base de isobuteno;

un 1,2-di-éster Cg del acido ciclohexanodicarboxilico, obtenible mediante la hidrogenacion de acuerdo con la
invencién de un di(nonil)ftalato con el numero CAS 68515-46-8;

un di(isodecil)éster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico, obtenible mediante la hidrogenacion de acuerdo con
la invencion de un di(isodecil)ftalato con el nimero CAS 68515-49-1;

un éster de acido 1,2-di(isodecil)ciclohexanodicarboxilico, obtenible mediante la hidrogenacidon de acuerdo con
la invencion de un di(isodecil)ftalato, que consiste principalmente en di-(2-propilheptil)ftalato;

ademas, son reactivos adecuados para el procedimiento de acuerdo con la invencién, también los ésteres de
acido bencenocarboxilico disponibles en el mercado con los hombres comerciales Jayflex DINP (nimero CAS
68515-25 48-0), Jayflex DIDP (numero CAS 68515-49-1), Palatinol 9-P, Vestinol 9 (numero CAS 28553-12-0),
Palatinol N (numero CAS 28553-12-0), Jayflex DIOP (numero CAS 27554-26-3), Palatinol AH (numero CAS
117-81-7) y Palatinol Z (numero CAS 26761-40-0).

Procedimientos para la fabricacién de un éster de acido ciclohexanopolicarboxilico

Los ésteres de acido bencenopolicarboxilico del procesamiento descrito anteriormente de un éster crudo, son
adecuados debido a su bajo contenido de productos secundarios, en especial de di-(alquil C4-C12)éteres, de
manera ventajosa para la fabricacion de ésteres de acido ciclohexanopolicarboxilico.

Otro objeto de la invencibn es un procedimiento para la fabricacion de un éster de acido
ciclohexanopolicarboxilico, en el cual

i) se prepara un éster crudo partir de la esterificacién de un acido bencenopolicarboxilico con al menos un
monoalcanol Cs-C12,

ii) se somete el éster crudo preparado en el paso i) a un procesamiento, como se definié anteriormente, en
donde se obtiene un éster de acido bencenopolicarboxilico empobrecido en di-(alquil Cs-C+2)éter, respecto al
éster crudo,

iii) se somete el éster de acido bencenopolicarboxilico obtenido en el paso ii), empobrecido en di-(alquil Cs-
C12)éter, a una hidrogenacién con un gas que contiene hidrégeno, en presencia de un catalizador de
hidrogenacién.

Respecto a la preparacion del éster crudo a partir de la esterificacién de un acido bencenopolicarboxilico con
al menos un monoalcanol Cs-Cq2 en el paso i), se hace referencia en toda la extensidén a las realizaciones
previas. Ademas, respecto al procesamiento del éster crudo en el paso ii) se hace referencia en toda extensién
a las realizaciones previas.

Se encontré que se obtiene éster de acido ciclohexanopolicarboxilico con una proporcién reducida de productos
secundarios, en particular di-(alquil Cs-C12)éter, cuando la hidrogenacién del correspondiente éster de acido
bencenopolicarboxilico ocurre de acuerdo con el procedimiento de fabricacién descrito a continuaciéon. En
particular se tiene éxito entonces en la fabricacidn con una baja proporciéon de diisononiléteres.

La puesta en contacto de acuerdo con la invencién del al menos un éster de acido bencenopolicarboxilico con
un gas que contiene hidrégeno, da como resultado una hidrogenacién de estos compuestos, para obtener el al
menos un éster de acido ciclohexanopolicarboxilico deseado. De acuerdo con la invencién, preferiblemente se
hidrogena sélo el sistema aromatico, es decir se reduce, para obtener el correspondiente sistema cicloalifatico
saturado, es decir, dado el caso, de acuerdo con la invencion preferiblemente no se reducen otros grupos que
pueden ser reducidos que se presentan en al menos un sustrato.

Los catalizadores adecuados para el procedimiento de acuerdo con la invencion contienen por [0 menos un
metal activo, el cual puede ser usado como catalizador de compra o ser aplicado sobre un soporte

Como metal activo pueden usarse en principio todos los metales del grupo VIII secundario del Sistema
Periddico. Preferiblemente, como metales activos se usan platino, rodio, paladio, cobalto, niquel o rutenio o
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una mezcla de dos 0 mas de ellos, en donde como metal activo se usan en particular rutenio o niquel. Entre
los metales que asi mismo pueden usarse de los grupos |, Il o VIl secundarios del Sistema Periddico, que asi
mismo son en principio aplicables, se usan preferiblemente cobre, zinc y/o renio.

Por ejemplo en Ullmann's Encyclopedia of Industrial Chemistry vol. 18, capitulo de Hydrogenation and
Dehydrogenation, paginas 483-541, se describen los catalizadores correspondientes.

Los metales activos adecuados pueden ser aplicados sobre un soporte inerte, los materiales de soporte
adecuados son por ejemplo carbones activados, oxidos metélicos y zeolitas. Se prefieren los catalizadores que
como material de soporte contienen éxido de aluminio, diéxido de silicio, carbén u dxidos mixtos que contienen
Oxido de aluminio y/o de 6xido de silicio. Por ejemplo en Ulimann's Encyclopedia of Industrial Chemistry vol.
17, capitulo Heterogeneous Catalysis and Solid Catalysts, 2. Development and Types of Solid Catalysts,
paginas 483-541, se describen materiales adecuados.

El contenido de metal activo esta, en el caso de metales de platino (rutenio, rodio, paladio, platino) en general
en 0,01 a 30 % en peso, preferiblemente 0,01 a5 % en peso y en particular 0,1 a 5 % en peso, referido en cada
caso al peso total del catalizador usado, en donde los contenidos usados preferiblemente para los catalizadores
1 a 3 preferiblemente usados descritos a continuacion, son indicados individualmente una vez mas durante la
discusion de estos catalizadores. En el caso de niquel o cobalto como metal activo, el contenido de metal activo
esta en general entre 5y 100 % en peso, referido al peso total del catalizador.

A continuacién se describen detalladamente los catalizadores usados preferiblemente de acuerdo con la
invencién. Al respecto, la descripcion ocurre por ejemplo haciendo referencia al uso de rutenio como metal
activo. Los datos que se encuentran a continuacion son aplicables también a los otros metales activos
adecuados, como se definié anteriormente.

Catalizador 1

Los catalizadores 1 usados de acuerdo con la invencién pueden ser fabricados industrialmente mediante
aplicacion de por lo menos un metal del grupo VIl secundario del Sistema Periddico y, dado el caso, por lo
menos un metal de los grupos | 0 VIl secundarios del sistema periédico, sobre un soporte adecuado.

La aplicacion puede ser alcanzada empapando el soporte en soluciones acuosas de sales del metal, como por
ejemplo soluciones acuosas de sal de rutenio, mediante atomizacién de correspondientes soluciones de sales
del metal sobre el soporte 0 mediante otros procedimientos adecuados. Como sales de metales de los grupos
I, VIl u VIl secundarios del Sistema Periédico son adecuados los nitratos, nitrosilnitratos, halogenuros,
carbonatos, carboxilatos, acetilacetonatos, complejos de cloro, complejos de nitrito 0 complejos de amina de
los correspondientes metales, en donde se prefieren los nitratos y nitrosilnitratos.

Para catalizadores, que aparte de metales del grupo VIl secundario del Sistema Periédico, contienen todavia
otros metales como metal activo aplicado sobre el soporte, las sales metalicas o soluciones de sales metalicas
pueden ser aplicadas simultanea o sucesivamente.

Los soportes recubiertos o empapados con la solucién de sal metélica son secados a continuacion,
preferiblemente a temperaturas de 100 a 150 °C, y opcionalmente calcinados a temperaturas de 200 a 600 °C,
preferiblemente de 350 a 450 °C. Para la impregnacién separada, después de cada paso de impregnacién, el
catalizador es secado y opcionalmente calcinado, como se describio anteriormente. Al respecto, puede elegirse
libremente el orden en el cual se impregnan los componentes activos.

A continuacién se activan los soportes recubiertos y secados asi como opcionalmente calcinados, mediante
tratamiento en una corriente de gas, que contiene hidrégeno libre, a temperaturas de 30 a 600 °C,
preferiblemente de 150 a 450 °C. preferiblemente, la corriente de gas consiste en 50 a 100 % en volumen de
Hz2y 0 a 50 % en volumen Na.

La solucidon o soluciones de sal metalica es/son aplicada(s) en una cantidad total sobre el/los soporte(s), de
modo que el contenido total de metal activo, referido en cada caso al peso total del catalizador, es de 0,01 a
30 % en peso, preferiblemente 0,01 a 5 % en peso, mas preferiblemente 0,01 a 1 % en peso, y en particular
0,05 a1 % en peso.

La superficie de metal sobre el catalizador 1 es al respecto en total preferiblemente 0,01 a 10 m?%g, mas
preferiblemente 0,05 a 5 m%/g y en particular 0,05 a 3 m2/g del catalizador. La superficie del metal es
determinada mediante el procedimiento de quimisorcién descrito por J. Lemaitre et al. en Characterization of
Heterogeneous Catalysts, ed. Francis Delanney, Marcel Dekker, Nueva York 1984, pp. 310 - 324.

En el catalizador 1 usado de acuerdo con la invencion, la relacién de las superficies del/de los metal(es)
activo(s) y el soporte de catalizador es preferiblemente menor que 0,05, en donde el valor limite inferior esta
en 0,0005.
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Los materiales de soporte utilizables para la fabricacién de los catalizadores usados de acuerdo con la
invencién son aquellos que son macroporosos y exhiben un promedio de diametro de poro de por lo menos 50
nm, preferiblemente por lo menos 100 nm, en particular por [o menos 500 nm y cuya superficie de acuerdo con
BET esta en maximo 30 m2jg, preferiblemente maximo 15 m?/g, mas preferiblemente maximo 10 m2/g, en
particular maximo 5 m?/gy mas preferiblemente maximo 3 m?/g. El promedio de diametro de poro del soporte
es preferiblemente 100 nm a 200 um, mas preferiblemente 500 nm a 50 ym. La superficie del soporte es
preferiblemente 0,2 a 15 m2%/g, mas preferiblemente 0,5 a 10 m2%/g, en particular 05 a 5 m%/g y mas
preferiblemente 0,5 a 3 m%/g.

La superficie del soporte es determinada de acuerdo con el procedimiento de BET mediante adsorcion de No,
en particular de acuerdo con DIN 66131. La determinacidn del promedio de diametro de poro y de la distribucién
de tamafio de poro ocurre mediante porosimetria con Hg, en particular de acuerdo con DIN 66133.

Preferiblemente, la distribucion de tamafio de poro del soporte puede ser aproximadamente bimodal, en donde
la distribucién de tamafio de poro con maximos en aproximadamente 600 nm y aproximadamente 20 um para
la distribucion bimodal, representa una forma especial de realizacion de la invencién.

Se prefiere més un soporte con una superficie de 1,70 a 180 m?/g, por ejemplo 1,75 m?/g, el cual exhibe esta
distribucién bimodal del diametro de poro. El volumen de poro de este soporte preferido es preferiblemente de
aproximadamente 0,50 a 0,60 ml/g, por ejemplo 0,53 ml/q.

Como materiales de soporte macroporosos son utilizables por ejemplo carboén activo, carburo de silicio, éxido
de aluminio, diéxido de silicio, diéxido de titanio, didxido de zirconio, éxido de magnesio, éxido de zinc que
exhiben macroporos y mezclas de dos 0 mas de ellos, en donde preferiblemente se usan éxido de aluminio y
diéxido de zirconio.

Otros detalles respecto al catalizador 1 o su fabricacién se encuentran en el documento DE-A 25 196 24 484,
cuyo contenido a este respecto se incluye mediante referencia expresamente en la presente inscripcién.

Catalizador 2

Los catalizadores 2 usados de acuerdo con la invencion contienen como componente(s) activo(s) uno o varios
metales del grupo VIII secundario del Sistema Periédico sobre un soporte, como se define en el presente
documento. Preferiblemente, como componente(s) activo(s) se usan rutenio, paladio y/o rodio.

Los catalizadores 2 usados de acuerdo con la invenciéon pueden ser fabricados industrialmente mediante la
aplicacién de por lo menos un metal activo del grupo VIl secundario del Sistema Periédico, preferiblemente
rutenio o paladio y, dado el caso, por lo menos un metal de los grupos | 0 VIl del Sistema Periédico, sobre un
soporte adecuado. La aplicacién puede ser alcanzada empapando el soporte en soluciones acuosas de sales
del metal, como por ejemplo solucidon de sales de rutenio o de paladio, atomizando las correspondientes
soluciones de sal del metal sobre el soporte 0 mediante otro procedimiento adecuado. Como sales metalicas
para la fabricacién de soluciones de sales metalicas son adecuados los nitratos, nitrosilnitratos, halogenuros,
carbonatos, carboxilatos, acetilacetonatos, complejos de cloro, complejos de nitrito o complejos de amina de
los correspondientes metales, en donde se prefieren los nitratos y nitrosilnitratos.

Para catalizadores que contienen varios metales activos aplicados sobre el soporte, las sales metalicas o
soluciones de sales metalicas pueden ser aplicadas simultanea o sucesivamente.

Los soportes recubiertos 0 empapados con solucién de sal metalica son a continuacién secados, en donde se
prefieren temperaturas de 100 a 150 °C. Opcionalmente estos soportes pueden ser calcinados a temperaturas
de 200 a 600 °C, preferiblemente de 350 a 450 °C. A continuacion se activan los soportes recubiertos, mediante
tratamiento en una corriente de gas, que contiene hidrogeno libre, a temperaturas de 30 a 600 °C,
preferiblemente de 100 a 450 °C y en particular de 100 a 300 °C. La corriente de gas consiste preferiblemente
en 50 a 100 % en volumen de Hzy 0 a 50 % en volumen de Na.

Si sobre el soporte se aplican varios metales activos y la aplicacion ocurre sucesivamente, entonces el soporte
puede ser secado después de cada aplicacién o impregnacion, a temperaturas de 100 a 150 °C v,
opcionalmente, ser calcinado a temperaturas de 200 a 600 °C. Al respecto, el orden en el cual se aplica o
impregna la solucién de sal metalica, es elegido libremente.

La solucion de sal metalica es aplicada sobre el/los soportes en una cantidad tal que el contenido de metal
activo es de 0,01 a 30 % en peso, preferiblemente 0,01 a 10 % en peso, mas preferiblemente 0,01 a 5 % en
peso, y en particular 0,3 a 1 % en peso, referido al peso total del catalizador.

La superficie del metal sobre el catalizador es en total preferiblemente de 0,01 a 10 m2/g, de modo particular
preferiblemente 0,05 a 5 m?/gy mas preferiblemente 0,05 a 3 m%/g de catalizador. La superficie de metal fue
determinada mediante el procedimiento de quimisorcion, como se describe en J. Lemaitre et al,
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Characterization of Heterogeneous Catalysts, ed. Francis Delanney, Marcel Dekker, Nueva York (1984), pp.
310 - 324.

En el catalizador 2 usado de acuerdo con la invencion, la relacién de las superficies del por lo menos un metal
activo y el soporte del catalizador es menor que 0,3, preferiblemente menor que 0,1 y en particular 0,05 o
menos, en donde el valor del limite inferior estéd en 0,0005.

Los materiales de soporte utilizables para la fabricacion de los catalizadores 2 utilizados de acuerdo con la
invencién poseen macroporos y mesoporos.

Al respecto, los soportes utilizables preferiblemente de acuerdo con la invencién exhiben una distribucion de
poros, que se forman de acuerdo con 5 a 50 %, preferiblemente 10 a 45 %, mas preferiblemente 10 a 30 % y
en particular 15 a 25 % del volumen de poros de macroporos con diametros de poro en el intervalo de 50 nm a
10.000 nm y 50 a 95 %, preferiblemente 55 a 90 %, mas preferiblemente 70 a 90 % y en particular 75 a 85 %
del volumen de poros de mesoporos con un diametro de poro de 2 a 50 nm, en donde en cada caso la suma
de las proporciones de los volumenes de poro totaliza 100 %.

El volumen total de poros del soporte usado de acuerdo con la invencién es 0,05 a 1,5 cm?%g, preferiblemente
0,1a1,2cm®gy en particular 0,3 a 1,0 cm3g. El promedio de diametro de poros del soporte usado de acuerdo
con lainvencion es 5 a 20 nm, preferiblemente 8 a 15 nm y en particular 9 a 12 nm.

Preferiblemente la superficie del soporte es de 50 a 500 m%/g, mas preferiblemente 200 a 350 m2/g y en
particular 250 a 300 m2/g del soporte.

La superficie del soporte es determinada de acuerdo con el procedimiento BET mediante absorcidn de N2, en
particular de acuerdo con DIN 66131. La determinacidn del promedio de diametro de poros y la distribucion de
tamafio ocurre mediante porosimetria con Hg, en particular de acuerdo con DIN 66133.

Aungue en principio pueden usarse todos los materiales de soporte conocidos para la fabricacion de
catalizador, es decir que exhiben la distribucién de tamafio de poro definida anteriormente, preferiblemente se
usan carbén activo, carburo de silicio, éxido de aluminio, dioxido de silicio, dioxido de titanio, didxido de zirconio,
oxido de magnesio, oxido de zinc que exhiben macroporos o sus mezclas, mas preferiblemente 6xido de
aluminio y diéxido de zirconio.

Una forma especial de realizaciéon son catalizadores que como metal activo comprenden rutenio solo o en
combinacién con al menos otro metal de los grupos |, VIl u VIll secundarios del Sistema Periddico de elementos,
en una cantidad del metal activo de 0,01 a 30 % en peso, referida al peso total del catalizador, aplicado sobre
un soporte, o catalizadores que como metal activo comprenden paladio solo 0 en combinacién con al menos
otro metal de los grupos I, VIl o VIl secundarios del Sistema Periédico de elementos, en una cantidad de metal
activo de 0,01 a 30 % en peso, referida al peso total de catalizador, aplicado sobre un soporte, en donde en
cada caso 5 a 50 % del volumen de poro del soporte esta formado por macroporos con un diametro de poro en
el intervalo de 50 nm a 10.000 nm y 50 a 95 % del volumen de poro del soporte esta formado por mesoporos
con un diametro de poro en el intervalo de 2 a menos de 50 nm, en donde la suma de los volimenes de poro
totaliza 100 %. En particular, como metal activo se usa rutenio solo 0 en combinacién con al menos otro metal
de los grupos |, VIl u VIl secundarios del Sistema Periédico de elementos.

Se encuentran otros detalles respecto al catalizador 2 o a su fabricacion en el documento EP-A-0814098 vy el
documento DE-A 196 24 485, como un documento de prioridad del documento EP-A-0814098. El contenido de
estos documentos es incluido mediante referencia completa en la presente inscripcién.

El uso de los catalizadores 2 como catalizadores de hidrogenacién es una forma de realizacion del
procedimiento de acuerdo con la invencién preferida de modo particular.

Catalizador 3

Los catalizadores 3 usados de acuerdo con la invencién pueden ser fabricados industrialmente mediante
aplicacion de un metal activo del grupo VIII secundarios del Sistema Periédico y, dado el caso, por Io menos
un metal de los grupos | o VIl secundarios del Sistema Periédico, sobre un soporte adecuado. La aplicacion
puede ser lograda empapando el soporte en soluciones acuosas de sales del metal, como por ejemplo
soluciones de sales de rutenio, atomizando las correspondientes soluciones de sal del metal sobre el soporte
0 mediante otro procedimiento adecuado. Como sales de rutenio para la preparacién de las soluciones de sal
de rutenio, como también como sales metalicas de los grupos I, VII u VIl secundarios, son adecuados los
nitratos, nitrosilnitratos, halogenuros, carbonatos, carboxilatos, acetilacetonatos, complejos de cloro, complejos
de nitrito o complejos de amina de los correspondientes metales, al respecto se prefieren los nitratos y
nitrosilnitratos.

Para catalizadores que contienen varios metales aplicados sobre el soporte, las sales metalicas o soluciones
de sales metalicas pueden ser aplicadas simultanea o sucesivamente.
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Los soportes recubiertos 0 empapados con la sal de rutenio o solucion de sales metalicas son secados a
continuacion, preferiblemente a temperaturas de 100 a 150 °C, y opcionalmente calcinados a temperaturas de
200 a 600 °C.

A continuacion de ello, se activan los soportes recubiertos, mediante tratamiento del soporte recubierto, en una
corriente de gas, que contiene hidrégeno libre, a temperaturas de 30 a 600 °C, preferiblemente de 150 a 450
°C. La corriente de gas consiste preferiblemente en 50 a 100 % en volumen de H2y 0 a 50 % en volumen de
N2.

Si sobre el soporte se aplican, aparte de los metales activos del grupo VIII secundarios del Sistema Periédico,
metales de los grupos | o VIl secundarios y la aplicacion ocurre sucesivamente, entonces el soporte puede ser
el secado después de cada aplicacion o de cada impregnacion a temperaturas de 100 a 150 °C y opcionalmente
ser calcinado a temperaturas de 200 a 600 °C. Al respecto, el orden en el cual se aplican o impregnan las
soluciones de sal metalica, es elegido libremente.

La solucion de sal metalica es aplicada sobre el o los soporte(s) en una cantidad tal que esta presente en 0,01
a 30 % en peso de metal activo, referida al peso total del catalizador. Preferiblemente esta cantidad es de 0,2
a 15 % en peso, de modo particular preferiblemente alrededor de 0,5 % en peso.

La superficie de metal sobre el catalizador 3 es en total preferiblemente 0,01 a 10 m2/g, de modo particular
preferiblemente 0,05 a 5 m2/g, en particular 0,05 a 3 m?2 por g de catalizador.

Los materiales de soporte utilizables para la fabricacién de los catalizadores 3 usados de acuerdo con la
invencién son preferiblemente aquellos que son macroporoso y exhiben un promedio de diametro de poro de
por lo menos 0,1 um, preferiblemente porlo menos 0,5 um, y una superficie de maximo 15 m%/g, preferiblemente
méaximo 10 m?/g, de modo particular preferiblemente maximo 5 m?/g, en particular maximo 3 m2/g.

Preferiblemente, el promedio de diametro de poro del soporte esta en unintervalo de 0,1 a 200 um, en particular
de 0,5 a 50 ym. Preferiblemente, |la superficie del soporte es de 0,2 a 15 m?%g, de modo particular
preferiblemente 0,5 a 10 m2/g, en particular 0,5 a 5 m2/g, en especial 0,5 a 3 m2/g del soporte.

La superficie del soporte es determinada de acuerdo con el procedimiento BET mediante adsorcidn de N2, en
particular de acuerdo con DIN 66131. La determinacion del promedio de diametro de poro y de la distribucion
de tamafio de poro ocurrié mediante porosimetria con Hg, en particular de acuerdo con DIN 66133.
Preferiblemente, la distribucién de tamafio de poro del soporte puede ser aproximadamente bimodal, en donde
la distribuciéon de diametro de poro con maximos en aproximadamente 0,6 um y de aproximadamente 20 um
para la distribucion bimodal, representa una forma especial de realizacion de la invencién.

De modo particular se prefiere un soporte con una superficie de aproximadamente 1,75 m?/g, la cual exhibe
esta distribucion bimodal del diametro de poro. El volumen de poro de este soporte preferido es preferiblemente
aproximadamente 0,53 ml/g.

Como materiales de soporte macroporosos son utilizables por ejemplo carboén activo, carburo de silicio, dxido
de aluminio, diéxido de silicio, diéxido de titanio, didxido de zirconio, éxido de magnesio, éxido de zinc que
exhiben macroporos o0 sus mezclas. Se prefieren éxido de aluminio y diéxido de zirconio.

Otros detalles respecto al catalizador 3 0 a su fabricacion son encontrados en el documento DE-A 196 04 791.9,
cuyo contenido a este respecto es incluido completamente como referencia en la presente inscripcion.

Catalizador 4:

De acuerdo con la invencion, son adecuados de modo particular los catalizadores de concha (catalizadores 4)
con un metal activo sobre un soporte. En el documento WO 2011/082991 se mencionan los correspondientes
catalizadores de concha. El contenido del documento WO 2011/082991 es incluido completamente mediante
referencia en la presente inscripcion.

De modo particular, se prefiere un correspondiente catalizador de concha, que contiene un metal activo elegido
de entre el grupo consistente en rutenio, rodio, paladio, platino y mezclas de ellos, aplicado sobre un material
de soporte que contiene didxido de silicio, en donde el volumen de poro del material de soporte es de 0,6 a 1,0
ml/g, determinado mediante porosimetria con Hg, la superficie BET es de 280 a 500 m?/g, y por lo menos 90
% de los poros presentes exhibe un de 6 a 12 nm.

Por ello, la presente invencion se refiere preferiblemente a procedimiento de acuerdo con la invencién, en
donde como catalizador se usa un catalizador de concha, que contiene un metal activo elegido de entre el
grupo consistente en rutenio, rodio, paladio, platino y mezclas de ellos, aplicado sobre un material de soporte
que contiene dioxido de silicio, en donde el volumen de poro del material de soporte es de 0,6 a 1,0 ml/g,
determinado mediante porosimetria con Hg, la superficie BET es de 280 a 500 m%/g, y por lo menos 90 % de
los poros presentes exhibe un diametro de 6 a 12 nm.

24



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

ES 2992 652 T3

El catalizador de concha usado preferiblemente contiene un metal activo elegido de entre el grupo consistente
en rutenio, rodio, paladio, platino y mezclas de ellos, preferiblemente rutenio, de modo muy particular
preferiblemente rutenio como metal activo Unico.

En el catalizador de concha usado preferiblemente de acuerdo con la invencién, la cantidad de metal activo es
en general menor que 1 % en peso, preferiblemente 0,1 a 0,5 % en peso, de modo particular preferiblemente
0,25 a 0,35 % en peso, referida al peso total del catalizador.

Los catalizadores de concha son de por si conocidos por los expertos. En el marco de la presente invencion,
el término "catalizador de concha", significa que el por lo menos un metal activo presente, preferiblemente
rutenio, esta presente predominantemente en una concha exterior del material de soporte.

En los catalizadores de concha usados preferiblemente de acuerdo con la invencién esta presente
preferiblemente 40 a 70 % en peso, de modo particular preferiblemente 50 a 60 % en peso del metal activo,
referido a la cantidad total de metal activo, en la concha del catalizador hasta una profundidad de penetracion
de 200 ym. En una forma de realizacién preferida de modo particular de 60 a 90 % en peso, de modo muy
particular preferiblemente 70 a 80 % en peso del metal activo, referido a la cantidad total de metal activo, esta
presente en la concha del catalizador hasta una profundidad de penetraciéon de 500 um. Los datos mencionados
en este documento son determinados mediante EDXS (espectroscopia de rayos X de dispersion de energia)
EPMA (microanalisis de muestra con electrones) SEM (microscopia de barrido de electrones) y representan
valores medios. por ejemplo en Spectroscopy in Catalysis de J.W. Niemantsverdriet, VCH, 1995 o Handbook
of Microscopy de S. Amelinckx et al. se divulgan otras informaciones respecto a los procedimientos de medicidn
y técnicas mencionados anteriormente. Para la determinacién de la profundidad de penetracién de las
particulas de metal activo se afilan varias particulas de catalizador (por ejemplo 3, 4 0 6). Mediante escaneo
lineal se capturan entonces los perfiles de las relaciones de concentracién de metal activo/Si. Sobre cada linea
de medicién se miden varios, por ejemplo 15 a 20, puntos de medicidn con la misma distancia, el tamafio del
parche de medicién es de mente 10 um * 10 um. Después de la integracion de la cantidad de metal activo a lo
largo de la profundidad, puede determinarse la frecuencia del metal activo en una zona.

De modo muy particular preferiblemente la cantidad de metal activo, referida a la relacion de concentracién de
metal activo a Si, en la superficie del catalizador de concha, es de 2 a 25 %, preferiblemente 4 a 10 %, de modo
particular preferiblemente 4 a 6 %, determinada mediante EDXS EPMA SEM. El analisis de superficie ocurre
mediante analisis de zona de zonas de 800 uym * 2000 uym y con una profundidad de informacién de
aproximadamente 2 uym. La composicion de elementos es determinada en % en peso (estandarizada a 100 %
en peso). El promedio de relacién de concentracion (metal activo/Si) es el promedio de 10 zonas de medicion.

En el sentido de la presente invencidn, se entiende por la superficie del catalizador de concha, la concha exterior
del catalizador hasta una profundidad de penetracién de aproximadamente 2 um. Esta profundidad de
penetracidon corresponde a la profundidad de informacion para el analisis de superficie mencionado
anteriormente.

De modo muy particular se prefiere un catalizador de concha, en donde la cantidad de metal activo, referida a
la relacidn en peso de metal activo a Si (peso/peso en %) en la superficie del catalizador de conchaes 4 a 6
%, en una profundidad de penetraciéon es de 50 ym 1,5a 3 % y en el intervalo de 50 a 150 um de profundidad
de penetracion es de 0,5 a 2 %, determinado mediante EPMA SEM (EDXS). Los valores mencionados
representan valores promedio.

Ademas, preferiblemente con el aumento en la profundidad de penetracidon disminuye el tamafio de las
particulas de metal activo, determinado mediante analisis (FEG)-TEM.

El metal activo esta presente en el catalizador de concha de acuerdo con lainvencién, preferiblemente en forma
parcial o totalmente cristalina. En casos preferidos, en la concha del catalizador de concha de acuerdo con la
invencién puede detectarse metal activo de méaxima finura cristalina, mediante SAD (difraccion de area
seleccionada).

El catalizador de concha preferido de acuerdo con la invencion puede contener adicionalmente iones de
metales alcalinotérreos (M?*), por consiguiente M = Be, Mg, Ca, Sr y/o Ba, en particular Mg y/o Ca, de modo
muy particular Mg. El contenido de ion(es) de metales alcalinotérreos (M2*) en el catalizador es preferiblemente
0,01 a1 % en peso, en particular 0,05 a 0,5 % en peso, de modo muy particular 0,1 a 0,25 % en peso, referido
en cada caso al peso del material de soporte de didxido de silicio.

Un componente esencial de los catalizadores preferidos de acuerdo con la invencién es el material de soporte
que contiene diéxido de silicio, preferiblemente didxido de silicio amorfo. Bajo el término "amorfo" se entiende
en este contexto que la proporcion de fases cristalinas de dioxido de silicio representa menos de 10 % en peso
del material de soporte. Los materiales de soporte usados para la fabricacién de catalizadores pueden sin
embargo exhibir superestructuras que estan formadas por un arreglo regular de poros en el material de soporte.
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Como materiales de soporte entran en consideracion basicamente tipos de didxido de silicio amorfo, que
consisten por lo menos en 90 % en peso de dioxido de silicio, en donde el restante 10 % en peso,
preferiblemente no mas de 5 % en peso, del material de soporte puede ser también otro material de 6xido, por
ejemplo MgO, CaO, TiO2, ZrO2 y/o Al20s.

En una forma preferida de realizacion de la invencion, el material de soporte esta libre de halégenos, en
particular libre de cloro, es decir, el contenido de halégeno en el material de soporte es en general menor que
500 ppm en peso, por ejemplo esta en el intervalo de 0 a 400 ppm en peso. Con ello, se prefiere un catalizador
de concha que contiene menos de 0,05 % en peso de halogenuro (determinado por cromatografia ionica),
referido al peso total del catalizador. De modo particular preferiblemente, el contenido de halogenuro del
material de soporte esta por debajo del limite de deteccién analitico. Se prefieren materiales de soporte que
contienen didxido de silicio, que exhiben una superficie especifica en el intervalo de 280 a 500 m%/g, de modo
particular preferiblemente 280 a 400 m?/g, de modo muy particular preferiblemente 300 a 350 m%/g, (superficie
BET de acuerdo con DIN 66131). Pueden haber sido fabricados tanto de origen natural como también
artificialmente. Son ejemplos de materiales de soporte amorfos adecuados a base de diéxido de silicio, los
geles de silice, tierra de diatomea, acidos silicicos pirégenos y acidos silicicos precipitados. En una forma
preferida de realizacién de la invencion, los catalizadores exhiben geles de silice como materiales de soporte.

El volumen de poro del material de soporte es de acuerdo con la invencion de 0,6 a 1,0 ml/g, preferiblemente
0,65 a 0,9 ml/g, por ejemplo 0,7 a 0,8 ml/g, determinado mediante porosimetria con Hg (DIN 66133). En el
catalizador de concha preferido de acuerdo con la invencién, por lo menos 90 % de los poros presentes exhibe
un diametro de poro de 6 a 12 nm, preferiblemente 7 a 11 nm, de modo particular preferiblemente 8 a 10 nm.
el diametro de poro puede ser determinado de acuerdo con procedimientos conocidos por los expertos, por
ejemplo mediante porosimetria con Hg o fisisorcién de N2. En una forma preferida de realizacién, por lo menos
95 %, de modo particular preferiblemente por lo menos 98 %, de los poros presentes exhibe un diametro de
poro de 6 a 12 nm, preferiblemente 7 a 11 nm, de modo particular preferiblemente 8 a 10 nm.

En una forma preferida de realizacion, en el catalizador de concha preferido de acuerdo con la invencién no
hay poros que sean mas pequefios que 5 nm. Ademas, en el catalizador de concha preferido de acuerdo con
la invencién no hay poros que sean mas grandes que 25 nm, en particular mas grandes que 15 nm. En este
contexto, "no hay poros" significa que con procedimientos comunes de medicién, por ejemplo porosimetria con
Hg o fisisorcidon de N2, no se encontraron poros con estos diametros. En el marco de la exactitud de medicién
de los analisis usados, en el catalizador de concha preferido de acuerdo con la invencién no estan presentes
macroporos, sino exclusivamente mesoporos.

Para el catalizador de conchas preferido de acuerdo con la invencion se usan de modo particular
preferiblemente articulos moldeados del material de soporte, que son obtenibles por ejemplo mediante
extrusién, compresién de cuerda o comprimidos y que pueden exhibir por ejemplo la forma de esferas,
comprimidos, cilindros, cuerdas, anillos o cilindros huecos, estrellas y similares, de modo particular
preferiblemente esferas. Las dimensiones de estos articulos moldeados se mueven usualmente en el intervalo
de 0,5 mm a 25 mm. Preferiblemente se usan esferas de catalizador con diametros de esfera de 1,0 a6,0 mm,
de modo particular preferiblemente 2,5 a 5,5 mm. En el catalizador de concha preferido de acuerdo con la
invencién, la dispersidad del metal positivo es preferiblemente de 30 a 60 %, de modo particular preferiblemente
30 a 50 %. Los procedimientos para la medicién de la dispersidad del metal activo son conocidos de por si por
los expertos, por ejemplo mediante quimisorcién de pulso, en donde la determinacién de la dispersién de metal
noble (superficie especifica del metal, tamafio de la cristalita) es ejecutada con método de pulso de CO (DIN
66136(1-3)).

En el catalizador de concha preferido de acuerdo con la invencion, la superficie del metal activo es
preferiblemente de 0,2 a 0,8 m?/g, de modo particular preferiblemente 0,3 a 0,7 m?/g. Los procedimientos para
la medicién de la superficie del metal activo son de por si conocidos por los expertos.

La fabricacién de los catalizadores de concha preferidos de acuerdo con la invencién ocurre por ejemplo
mediante la impregnacion en primera instancia una o varias veces del material de soporte con una solucion
que contiene un compuesto precursor de metal activo, secado y a continuacion reduccién del sélido obtenido.
Los pasos individuales del procedimiento son de por si conocidos por los expertos y son descritos en el
documento WO 2011/082991.

El uso de los catalizadores 4 como catalizadores de hidrogenacion es otra forma de realizacidon preferida de
modo particular del procedimiento de acuerdo con la invencion.

Catalizador 5:

De acuerdo con la invencién, asi mismo son adecuados catalizadores 5 con un metal activo sobre un soporte
mesoporoso de acuerdo con el documento WO 2004/046078. El catalizador 5 contiene uno o varios metal(es)
cataliticamente activo(s), como platino, paladio, rutenio o0 mezclas de ellos, depositado(s) sobre un material de
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soporte de catalizador, que comprende uno o varios materiales mesoporosos ordenados. El contenido del
documento WO 2004/046078 es incluidos mediante referencia en su totalidad en |la presente inscripcion.

Catalizador 6:

De acuerdo con lainvencion, asi mismo son adecuados los catalizadores 6 con un metal activo sobre un soporte
mesoporoso de acuerdo con el documento US 7,893,295, El catalizador alli mencionado contiene uno o varios
metal(es) cataliticamente activo(s), como platino, paladio, rutenio o mezclas de ellos, depositado(s) sobre un
material de soporte de catalizador que comprende uno o varios materiales mesoporosos ordenados. El
contenido del documento US 7,893,295 es incluidos mediante referencia completa en la presente inscripcion.

Catalizador 7:

De acuerdo con la invencién, son adecuados asi mismo catalizadores 7 de soporte/metal mesoporoso de
acuerdo con el documento DE 10225565. Este catalizador contiene por lo menos un metal del grupo 8 sobre o
en un material de soporte con un promedio de diametro de poro de 25 a 50 nm y una superficie especifica de
mas de 30 m%/g. El contenido del documento DE 10225565 es incluido mediante referencia completa en la
presente inscripcion.

Catalizador 8:

De acuerdo con la invencién, asi mismo son adecuados catalizadores 8 a base de niquel/zinc de acuerdo con
el documento DE 10146847. El contenido del documento DE 10146847 es incluido mediante referencia
completa en la presente inscripcion.

Catalizador 9:

De acuerdo con la invencion, asi mismo son adecuados catalizadores 9 de metal microporosos sobre un
soporte de didxido de titanio de acuerdo con el documento WO 04/009526. El contenido del documento WO
04/009526 es incluido mediante referencia completa en la presente inscripcion.

La temperatura durante la hidrogenacion esta preferiblemente en un intervalo de 50 a 250 °C, de modo
particular preferiblemente de 70 a 200 °C, en particular de 90 a 150 °C.

La presién absoluta durante la hidrogenacion esta preferiblemente en un intervalo de 50 a 330 bar, de modo
particular preferiblemente en un intervalo de 200 a 300 bar, en particular en un intervalo de 220 a 270 bar.

El procedimiento de acuerdo con la invencién puede ser ejecutado bien sea de modo continuo o discontinuo,
en donde se prefiere la ejecucién continua del procedimiento.

Preferiblemente la hidrogenacién de los ésteres de acido bencenopolicarboxilico ocurre en un catalizador de
lecho sélido, en modo de operaciéon de escurrimiento o0 en modo de operacién de fondo. En el modo de
operacidon de escurrimiento se deja escurrir el medio liquido de reaccién en el reactor sobre el lecho de
catalizador dispuesto en él, en donde sobre el catalizador se forma una delgada pelicula de liquido. Durante el
trabajo en el modo de operacidon de fondo se introduce un gas que tiene hidrégeno en el reactor inundado con
el medio liquido de reaccién, en donde el hidrégeno pasa el lecho de catalizador en perlas de gas que
ascienden.

Al respecto, el gas que contiene hidrégeno es conducido sobre el catalizador, tanto en la misma direccidén de
la solucién de la materia prima que va a ser hidrogenada, como también en contracorriente. La hidrogenacién
puede ser ejecutada también de modo discontinuo de acuerdo con el modo de operacion de lote.

En la conduccion continua del procedimiento, la carga de catalizador es preferiblemente 0,05 a 120 kg (acido
bencenopolicarboxilico) / (L(catalizador) x h), de modo particular preferiblemente 0,5 a 12 kg (acido
bencenopolicarboxilico) / (L(catalizador) x h).

El procedimiento de acuerdo con la invencion puede ser gjecutado en ausencia 0 en presencia de un agente
de disolucion o diluyente, es decir, no es necesario realizar el procedimiento en solucion.

Sin embargo, preferiblemente se usa un agente de disolucién o diluyente. Como agente de disolucién o
diluyente puede usarse todo agente de disolucién o diluyente adecuado. Al respecto, la eleccién no es critica,
en tanto el agente de disolucién o diluyente usado esté en capacidad de formar una solucién homogénea con
el al menos un éster de acido bencenopolicarboxilico.

Por ejemplo, el agente de disolucion o diluyente puede contener también agua. Por ejemplo, un agente de
disolucién o diluyente es elegido de entre el grupo consistente en éteres de cadena recta o ciclicos, como por
ejemplo tetrahidrofurano o dioxano, alcoholes alifaticos, en los cuales el radical alquilo exhibe preferiblemente
1 a 10 atomos de carbono, en particular 3 a 6 atomos de carbono, por ejemplo i-propanol, n-butanol, i-butanol,
n-hexanol y mezclas de ellos.
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La cantidad del agente de disolucion o diluyente usado no esta limitada de manera particular y puede ser
elegida libremente de acuerdo con la necesidad, en donde sin embargo se prefieren aquellas cantidades que
conducen a una solucidn al 10 a 70 % en peso del al menos un éster de acido bencenopolicarboxilico provisto
para la hidrogenacion.

En el marco del procedimiento de acuerdo con la invencién se prefiere de modo particular usar como solvente
el producto formado durante la hidrogenacidén, por consiguiente el correspondiente éster de acido
ciclohexanopolicarboxilico, dado el caso, aparte de otros agentes de disolucion o diluyentes. En todo caso
puede mezclarse una parte del producto formado en el procedimiento con el éster de acido
bencenopolicarboxilico que todavia va a ser hidrogenado. Referido al peso del compuesto provisto para la
hidrogenacién, preferiblemente se afiade mezclando de 1 a 30 veces, de modo particular preferiblemente de 5
a 20 veces, en particular de 5 a 10 veces la cantidad del producto de reaccién, como agente de disolucion o
diluyente.

El procedimiento de acuerdo con la invencién es ejecutado en general a una velocidad de tubo vacio de 1 a
500 m/h, preferiblemente el procedimiento de acuerdo con la invencién es ejecutado a una velocidad de tubo
vacio de 5 a 300 m/h, de modo particular preferiblemente el procedimiento de acuerdo con la invencién es
ejecutado a una velocidad de tubo vacio de 10 a 180 m/h.

Las siguientes figuras y ejemplos sirven para ilustrar la invencién, sin limitarla de ninguna manera.
Descripcion de las figuras

A continuacién se ilustra en detalle la invencidon en virtud de las figuras 1 a 3, aunque sin limitar la invencién a
las formas de realizacion representadas alli.

En las figuras se usan los siguientes signos de referencia:
A parte de arrastre

B condensado de vapor desprendido

D columna de destilacién

K condensador

R columna de rectificacién

S recipiente de separacion de fases

V parte de refuerzo

1 producto de fondo (éster)

2 corriente de gas que tiene vapor de agua (vapor)

3 alimentacién (ésteres crudos con alcohol, éter, agua)
4 vapor desprendido

5 condensado de vapor desprendido

6 fase acuosa

7 fase organica (éter, alcohol)

8 retorno de fase organica (éter, alcohol)

8' retorno de condensado de alcohol

9 corriente de descarga de la fase organica (éter, alcohol)
9' corriente de descarga de éter

10 corriente parcial de fase organica

11 fase gaseosa que tiene alcohol

12 condensado de alcohol

13 retorno de condensado
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14 escape de condensado de alcohol

La Figura 1 muestra una forma preferida de realizacidon del procedimiento de acuerdo con la invencién con un
recipiente de separacion de fases de vapor desprendido.

La Figura 2 muestra otra forma preferida de realizacion del procedimiento de acuerdo con la invencidon con una
columna de destilacion para la separacién del condensado de vapor desprendido.

La Figura 3 muestra una forma asi mismo preferida de realizacién del procedimiento de acuerdo con la
invencién, con una columna adicional de destilacidén para la separacion del condensado de vapor desprendido,
en una conexion alternativa a la forma de realizacion representada en la Figura 2.

La Figura 4 muestra el contenido de diisononiléter en el producto de fondo, en funcién de la temperatura de
entrada del éster crudo.

La Figura 5 muestra un configuracidon de acuerdo con la variante 1 del procedimiento de acuerdo con la
invencién. La curva 2 muestra que se conduce una cantidad constante de la fase organica obtenida (200
kg/hora) mediante separacion de fases del vapor desprendido condensado, como corriente de retorno a la
cabeza de la columna de arrastre. La curva 3 muestra en cuales intervalos se retorna o se descarga la cantidad
restante de la fase organica en la sintesis de ésteres. La curva 1 muestra el contenido de diisononiléter en el
producto de fondo.

En la Figura 1 se representa una forma de realizacidén del procedimiento de acuerdo con la invencion. En una
columna R de rectificacion se alimenta un éster crudo como alimentacion 3, entre la seccién A de arrastre y
parte V de refuerzo. El éster crudo consiste esencialmente en uno o varios éster(es) de acido
bencenopolicarboxilico, monoalcanol(es) Cs-C4, di-(alquil C4-Cr2)éter(es) y agua. En la seccién A de arrastre
se alimenta una corriente 2 de gas que tiene vapor de agua (denominada en lo sucesivo también como vapor)
en contracorriente desde arriba del fondo de la columna. En el fondo de la columna se retira producto 1 de
fondo. El producto 1 de fondo consiste esencialmente en ésteres de acido bencenopolicarboxilico con una
fraccién empobrecida, respecto a la alimentacidn, en di-(alquil C4-C42)éter, monoalcanol C4-C12y agua. El vapor
2 atraviesa la seccidon A de arrastre y a continuacion la parte V de refuerzo, en donde el alcohol, éter y agua de
la alimentacién 3 pasan a la fase 2 de vapor. En la cabeza de la columna se retira vapor 4 desprendido. El
vapor 4 desprendido es una mezcla que contiene vapor de agua, di-(alquil C4-C12)éter y monoalcanol C4-Cio,
en donde pueden estar presentes también pequefias cantidades de ésteres de acido bencenopolicarboxilico y
otros componentes. El vapor 4 desprendido es condensado por o menos parcialmente en un condensador B
de vapor desprendido y es alimentado como condensado 5 de vapor desprendido a un recipiente S de
separacion de fases. En el recipiente S de separacién de fases se retira en la zona inferior una fase 6 acuosa,
que contiene esencialmente agua. Ademas, se retira una fase 7 organica, que contiene esencialmente di-(alquil
C4-C12)éter y monoalcanol Cs-C12. La fase 7 organica retirada del recipiente S de separacién de fases es
dividida en una corriente 9 de descarga y un retorno 8 de condensado. El retorno 8 de condensado es
alimentado a la cabeza de la columna R de rectificacién por encima de la parte V de refuerzo, de modo que es
conducida al vapor 2 en contracorriente.

La fase 6 acuosa retirada del recipiente S de separacién de fases puede ser descartada de manera adecuada
0, dado el caso, puede ser devuelta al proceso de procesamiento. La corriente 9 de descarga puede ser
descartada de manera adecuada o conducida a un uso adecuado.

En la Figura 2 se representa otra forma de realizacién del procedimiento de acuerdo con la invencién. En la
columna R de rectificacidn, entre la seccidon A de arrastre y la parte V de refuerzo se alimenta el éster crudo
como alimentacidn 3. En la seccién A de arrastre se alimenta vapor 2 en contracorriente desde arriba del fondo
de la columna. En el fondo de la columna se retira del producto 1 de fondo. El vapor 2 atraviesa la seccion A
de arrastre y a continuacién la parte V de refuerzo, en donde el alcohol, éter y agua pasan de la alimentacién
3 ala fase de vapor. En la cabeza de la columna se retira del vapor 4 desprendido. Se condensa por lo menos
parcialmente el vapor 4 desprendido en un condensador B de vapor desprendido y se alimenta como
condensado 5 de vapor desprendido a un recipiente S de separacion de fases. En el recipiente S de separacién
de fases se retira en la zona inferior la fase 6 acuosa. La fase 6 acuosa retirada del recipiente S de separacién
de fases puede ser descartada de manera adecuada o, dado el caso, devuelta al proceso de procesamiento.

En el recipiente S de separacién de fases, sobre la fase 6 acuosa se retira la fase 7 organica. La fase 7 organica
es dividida en un retorno 8 y una corriente 10 parcial. El retorno 8 es alimentado a la cabeza de la columna R
de rectificacidén por encima de la parte V de refuerzo, de modo que es conducido en contracorriente al vapor 2.

La corriente 10 parcial es alimentada a una columna D de destilacion por encima del fondo. En el fondo de la
columna D de destilacion se retira una corriente 9° de descarga, que contiene esencialmente di-(alquil Cs-
C12)éter, monoalcanol C4-C12 y/o ésteres de acido bencenopolicarboxilico. La corriente 9’ de descarga puede
ser descartada de manera adecuada o ser alimentada a un uso adecuado.
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En la cabeza de la columna D de destilacidn se retira una fase gaseosa que tiene alcohol y se condensa por lo
menos parcialmente en un condensador K. La fase gaseosa que tiene alcohol puede contener, aparte de
monoalcanol C4-C12, pequefias cantidades de agua y di-(alquil C4-C+2)-éter. Una parte del condensado 12 de
alcohol obtenido es devuelto como retorno 13 de condensado a la cabeza de la columna D de destilacion. El
condensado restante de alcohol es descargado como escape 14 de condensado y puede ser devuelto parcial
o completamente a la esterificacion del acido bencenopolicarboxilico con el al menos un monoalcanol C4-C12.

La Figura 3 muestra otra forma de realizacion del procedimiento acuerdo con la invencion. Al respecto, se trata
de una conexién alternativa a la variante representada en la Figura 2, con separacion por destilacién de la fase
organica. En la columna R de rectificacion, entre la seccién A de arrastre y la parte V de refuerzo, se alimenta
el éster crudo como alimentacién 3. En la seccion A de arrastre se alimenta vapor 2 en contracorriente por
encima del fondo de la columna. En el fondo de la columna se retira el producto 1 de fondo. El vapor 2 atraviesa
la seccidn A de arrastre y a continuacién la parte V de refuerzo, en donde el alcohol, éter y agua pasan de la
alimentacién 3 a la fase de vapor. En |la cabeza de la columna se retira el vapor 4 desprendido. Se condensa
por lo menos parcialmente el vapor 4 desprendido en un condensador B de vapor desprendido y se alimenta
como condensado 5 de vapor desprendido a un recipiente S de separacion de fases. En el recipiente S de
separacion de fases se retira en la zona inferior la fase 6 acuosa. La fase 6 acuosa retirada del recipiente S de
separacion de fases puede ser descartada de manera adecuada o, dado el caso, devuelta al proceso de
procesamiento.

En el recipiente S de separacién de fases, sobre la fase 6 acuosa se retira la fase 7 organica. La fase 7 organica
es alimentada a una columna D de destilacién, por encima del fondo. En el fondo de la columna D de destilacién
se retira una corriente 9 de descarga, que contiene esencialmente di-(alquil Cs4-Cq2)éter y, dado el caso,
adiciones de agua, monoalcanol C4-C12 y/o ésteres de acido bencenopolicarboxilico. La corriente 9' de
descarga puede ser descartada de manera adecuada o alimentada a un uso adecuado.

En la cabeza de la columna D de destilacion se retira una fase 11 gaseosa que tiene alcohol y es condensada
por lo menos parcialmente en un condensador K. La fase gaseosa que tiene alcohol puede contener, aparte
de monoalcanol Cs-C12, pequefias cantidades de agua y di-(alquil C4-C12)éter. Una parte del condensado 12
de alcohol obtenido es devuelta como retorno 13 de condensado a la cabeza de la columna D de destilacion.
Otra parte del condensado 12 de alcohol restante es alimentado como retorno 8' a la cabeza de la columna R
de rectificacidén por encima de la parte V de refuerzo, de modo que es conducida en contracorriente al vapor 2.
La parte restante del condensado 12 de alcohol es descargada como escape 14 de condensado y puede ser
devuelta parcial o completamente a la esterificacién del acido bencenopolicarboxilico con el al menos un
monoalcanol C4-Cr2.

Ejemplos
Ejemplo 1
Influencia de la temperatura de entrada del éster crudo en la columna de arrastre

En una columna de rectificacidén (columna de arrastre) de acuerdo con la Figura 1, entre la seccion de arrastre
y la parte de refuerzo, se alimenta un diisononilftalato crudo como alimentacion, con una tasa de alimentacion
de 13000 kg/h. El éster crudo contiene ademas diisononanol, diisononiléter y agua. La columna de arrastre es
operada a una presion de 50 mbar absolutos. Por encima del fondo de la columna, se inyecta vapor con 4 bar
en contracorriente al éster crudo y se arrastra el éster crudo con 3 % en peso de vapor, referido al éster crudo.
Al respecto, se deja la temperatura de entrada del éster crudo en la columna en primera instancia constante a
185 °C y a continuacion aumenta en varios pasos a 195 °C. En la cabeza de la columna se retira el vapor
desprendido, se le condensa y descarga. No ocurre un retorno del vapor desprendido condensado a la cabeza
de la columna. Se determina el contenido de diisononiléter en el producto de fondo. La Figura 4 muestra el
contenido de diisononiléter en el producto de fondo, en funcion de la temperatura de entrada del éster crudo.
Se muestra que puede disminuirse de aproximadamente 600 - 800 ppm en peso claramente a
aproximadamente 400 ppm en peso el contenido de diisononiléter en el producto de fondo, mediante elevacién
de la temperatura de entrada del éster crudo a la columna.

Ejemplo 2:

Hidrogenacion de diisononilftalato (DINP) hasta diisononilésteres de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico-
(DINCH)

Como materia prima para la hidrogenaciéon de acuerdo con la invencién 1, se usé diisononilftalato de un lote
del Ejemplo 1, en el cual el contenido de diisononiléter como consecuencia de la elevada temperatura de
arrastre estaba en 500 ppm en peso. La hidrogenacién V1 es un ensayo comparativo, en donde como materia
prima se usé diisononilftalato de un lote del Ejemplo 1, en donde la concentracidén de éter debido a la baja
temperatura de arrastre estuvo en 590 ppm en peso. Como catalizador de hidrogenacién se usé para todos los
ensayos un catalizador de rutenio sobre un soporte de 6xido de aluminio macro/mesoporoso, el cual fue
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fabricado de acuerdo con el ejemplo de fabricacién del catalizador de la pagina 7, filas 36 - 47 del documento
DE 19624485 A1. El contenido de rutenio del catalizador estuvo en 0,5 %.

Las hidrogenaciones fueron ejecutadas en una cascada de 3 reactores (diametro interior 1 m, longitud 20 m).
Al respecto, el primer reactor fue operado como reactor principal con circulacién, es decir, la descarga del
primer reactor fue devuelta parcialmente a la entrada del primer reactor. Los Ultimos 2 reactores fueron
operados como reactores posteriores en el paso directo. Se llenaron los dos reactores en cada caso con 9000
kg de catalizador.

La hidrogenacién fue realizada con hidrégeno puro. La alimentacién fue elegida de modo que la carga de
catalizador en el reactor principal (kg(diisonilftalato)/(I(catalizador)-h) alcanza el valor indicado en la siguiente
tabla. La tasa de retorno fue elegida de modo que la velocidad en tubo vacio en el reactor principal esta en los
valores indicados en la tabla 1. El hidrégeno fue alimentado con control de presion a la presién indicada en la
tabla 1. Asi mismo, en la tabla 1 se indican las temperaturas de reaccion.

Tabla 1: Ensayo de hidrogenacion

;Nr EReactor principal :Reactor 1 iReactor :Presion de
: : posterior posterior greactores [bar]

A B iC DA B cC A B C
V1 29,8‘160 123‘10l3,0 52 l138 ‘1,3 23 ‘117 §250

A) carga de catalizador: kg (diisononilftalato)/(I(catalizador) h)

iB) velocidad de tubo vacio: m3(diisononilftalato)/( m?2 (seccion transversal de reactor) (h))
iC) Temperatura [°C]

:D) tasa de retorno: kg producto de hidrogenacion devuelto/ kg diisononilftalato

El analisis del diisononilftalato usado y del diisononiléster de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico obtenido
ocurrié de acuerdo con el siguiente método GC:

Columna: DB-1 30m (100 % de dimetilpolisiloxano), DI 0,32 mm, FD 0,25 um
Detector Detectorde|on|za0|ondeIIama(FID) ...................................................................
EPrograma de temperatura: Temperatura de inicio 80 °C, 1 min de tiempo de retencién,

calentamiento con 5 °C/min a 300 °C, tiempo de retenciéon 15 min

EVqumen de inyeccion: 0,2 ul
Tem peraturadeen trada ...................... 3 OOC .............................................................................................................................
Temperaturadeldetector 3200 ..............................................................................................................................

Tiempos de retencion:
Isononanol: 4 - 9,5 min
Diisononilésteres de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico (DINCH): 32,5 - 43 min

Tablas 2a y 2b: Resultado de los ensayos de hidrogenacién
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éDiisononiIf‘taIato (DINP) Diisononilésteres de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico (DINCH)
Nr gDiisononiIéter [% en peso]® DINCH [% en peso] §Diisononiléter [% §Suma de otros [%
Lo gen peso] gen peso]
V1 20,059 99,84 §0,113 §0,047
. .99,82 |

Nr éDiisononiIésteres de acido ciclohexano-1,2-dicarboxilico (DINCH)

) :Indice de color §Aromético

§Agua [% en peso] Indice de acido [mg KOH/qg] §Pt/Co iresidual  (DINP)

[ppm]
V10,019 0,03 4
110,013 0,01 2

.........................................................................................................................................................................................................................

Los ensayos muestran que de acuerdo con el procedimiento de acuerdo con la invencion, partiendo de un
diisononilftalato con un bajo contenido de diisononiléter, por hidrogenacion usando un catalizador de rutenio
sobre un soporte de 6xido de aluminio macro/mesoporoso se obtiene un diisononiléster de acido ciclohexano-
1,2-dicarboxilico (DINCH) con un contenido de diisononiléteres de maximo 0,1 % en peso. El ensayo muestra
asi mismo que partiendo de un diisononilftalato con un elevado contenido de diisononiléteres, mediante el
procedimiento de hidrogenacion de acuerdo con la invencién se obtiene un diisononiléster del acido
ciclohexano-1,2-dicarboxilico (DINCH) con un elevado contenido indeseado diisononiléteres de mas de 0,1 %
en peso.

Ejemplo 3°

En la columna de arrastre de acuerdo con la Figura 1 se suministra continuamente un diisononilftalato crudo
como alimentacién con una tasa de alimentacidén de 20000 kg/h. La temperatura de entrada del éster crudo en
le columna es de 185 °C. La columna de arrastre es operada bajo 50 mbar absolutos. Por encima del fondo de
la columna se inyecta vapor con 4 bar en contracorriente al éster crudo, y el éster crudo es arrastrado con 3 %
en peso de vapor, referido al éster crudo. El vapor desprendido condensado es separado en un recipiente de
separacion de fases, en una fase acuosa y una fase organica. En cada caso se descarta la fase acuosa. Hasta
el dia 8 se retira también completamente |la fase organica del recipiente de separacién de fases, como corriente
de descarga. Mediante la transferencia al exterior continua del vapor desprendido condensado disminuye la
concentracion de diisononiléter en el producto de fondo en un periodo de 8 dias, de 310 ppm en peso a 250
ppm en peso. De acuerdo con ello, también disminuye la concentracién de diisononiléter en la fase organica.
Por el contrario, la concentracion de producto valioso (DINP) en la fase organica y la cantidad total de vapor
desprendido (destilado) permanece sin modificacion.

Mediante la conexién adicional de un retorno de 200 kg/hora de fase organica en los dias 28 y 46 y retorno del
resto de la fase organica a la sintesis de ésteres, disminuye claramente la concentracion de DINP en la fase
organica. También disminuye la cantidad total de vapor desprendido (destilado), ocurre simultaneamente una
ligera elevacion de la cantidad de diisononiléter en |la fase organica asi como en el producto de fondo arrastrado.
Este comportamiento es reproducible.
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Tabla 3: Resulfado del ensayo de operacion
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Ejemplo 4:

Como se describe en el Ejemplo 3, en una columna de arrastre de acuerdo con la Figura 1 se trata un
diisononilftalato crudo. Una parte de la fase organica obtenida por separacion de fases del vapor desprendido
condensado es conducida como corriente de retorno a la cabeza de la columna de arrastre (200 kg/hora). La
cantidad restante de la fase organica es devuelta o descargada alternativamente a la sintesis de ésteres.
Mediante este procedimiento se regula la concentracién de diisononiléter en el producto de fondo y se mantiene
en el contenido pretendido de 300 a 400 ppm en peso. Con ello se tiene éxito en el logro de un bajo contenido
de éteres en el producto y de modo simultaneo se disminuye claramente la proporcién de producto valioso
(DINP) en la corriente de vapor desprendido descargada (véase la Figura 5).

Ejemplo 5

Separacién de éter y alcohol a escala de laboratorio
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Se usé un recipiente de doble chaqueta de 2 | calentado con aceite, con agitador y con columna de destilacion
incorporada (diametro 30 mm, longitud 3,05 m llenada con 1,75 m de empaque estructurado Sulzer DXy 1,3
m de Montz A3-1000). La columna dispone de un condensador de cabeza, mediante el cual puede ajustarse
un retorno definido y hace posible la destilacion bajo vacio.

En el fondo del recipiente se colocaron previamente 1,3 kg de una mezcla que contenia 5,36 % en peso de
agua, 1,15 % en peso de sustancias facilmente volatiles (nonenos, anhidrido ftalico, ftalida, acido benzoico),
84,5 % en peso de isononanol, 3,5 % en peso de diisononiléter, 1,04 % en peso de sustancias de punto de
ebullicion medio y 4,4 % en peso DINP.

La destilacién fue ejecutada bajo vacio de 100 mbar, mediante la pérdida de presidon de la columna se controld
el suministro de calor al recipiente y con ello la temperatura de destilacion. Se ajusté la relacion de retorno al
valor 2 y la pérdida de presion en la columna a 2,5 mbar.

Los componentes de la mezcla fueron separados por destilacién sucesivamente de modo correspondiente a
su temperatura de ebullicién. A lo largo de la duracién del experimento se tomaron muestras del destilado, de
en cada caso 20 a 30 g. En total se tomaron 23 muestras y fueron analizadas mediante cromatografia de gases.
En la tabla 4 se reproduce composicidén de las muestras. Al alcanzar una temperatura de fondo de 180 °C se
termind la destilacion. Se analizd el residuo en el recipiente, mediante cromatografia de gases. Mediante la
destilacion se tuvo éxito en concentrar la mezcla de DINP/éter de aproximadamente 7,9 % a aproximadamente
84 %. Como destilados pudieron aislarse mezclas de isononanol/agua con una concentracién de alcohol
superior a 95 %. Un alcohol asi puede ser usado para la sintesis de DINP.

Tabla 4:
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para el procesamiento de un éster crudo de la esterificacibn de un acido
bencenopolicarboxilico con al menos un monoalcanol Cs-C12, en donde el éster crudo contiene adicionalmente
- al menos un di-(alquil C4-C12)éter de la eterificacién del al menos un monoalcanol C4-Cio,

- dado el caso, el al menos un monoalcanol C4-C12, ¥

- dado el caso, agua

en el cual el éster crudo es sometido a una purificacién térmica en al menos un aparato de intercambio de masa
mediante introduccién de una corriente de gas, que tiene vapor de agua, en la zona de fondo del aparato de
intercambio de masas, para obtener un producto de fondo enriquecido en el al menos un éster de acido
bencenopolicarboxilico y empobrecido en el al menos un di-(alquil Cs-C42)éter, y un vapor desprendido
enriquecido en el al menos un di-(alquil Cs-C12)éter,

en donde el vapor desprendido es condensado al menos parcialmente, se separa el condensado en una fase
acuosa y una fase organica que contiene di-(alquil C4-C12)éter y monoalcanol C4-C12, se retorna una parte de
la fase organica como retorno a la purificacion térmica del éster crudo y se descarga otra parte de la fase
organica.

2. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 1, en donde se retorna una tercera parte de la fase organica
a la esterificacion del acido bencenopolicarboxilico, con el al menos un monoalcanol C4-Ca2.

3. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 0 2, en donde la transferencia al exterior de una
parte de la fase organica ocurre de modo discontinuo o continuo.

4. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones precedentes, en donde se regula el contenido del
di-(alquil Cs-C12)éter en el producto de fondo, realizando acciones de control en al menos una de las siguientes
magnitudes de control:

- el flujo masico de retorno de la fase organica,
- el flujo masico de la fase organica devuelta a la esterificacion,
- el flujo masico de la fase organica descargada.

5. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 4, en el cual

- se fija un valor objetivo para el contenido del di-(alquil Cs-C12)éter en el producto de fondo y un valor limite
superior e inferior para la desviacién del valor real respecto al valor objetivo,

- se determina el valor real del contenido del di-(alquil Cs-C12)éter en el producto de fondo,

- una vez alcanzado el valor limite superior para la desviacidn del valor real frente el valor objetivo, se realizan
acciones de control hasta que el contenido del di-(alquil C4-C12)éter en el producto de fondo ha disminuido al
valor limite inferior para la desviacidon del valor real respecto al valor objetivo.

6. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 5, en donde el valor objetivo para el contenido de di-(alquil
Cs-Ca2)éter en el producto de fondo estd en maximo 1000 ppm en peso, preferiblemente maximo 800 ppm en
peso, en particular maximo 600 ppm en peso, en especial maximo 500 ppm en peso.

7. Procedimiento para el procesamiento de un éster crudo de la esterificacién de un bencenopolicarboxilico con
al menos un monoalcanol C4-C12, en donde el éster crudo contiene adicionalmente

- al menos un di-(alquil C4-C12)éter de la eterificacién del al menos un monoalcanol C4-Cio,

- dado el caso, el al menos un monoalcanol C4-C12, ¥

- dado el caso, agua

en el cual se somete al éster crudo a una purificacién térmica en al menos un aparato de intercambio de masa,
mediante la introduccidn de una corriente de gas, que tiene vapor de agua, en la zona del fondo del aparato de
intercambio de masas, para obtener un producto de fondo enriquecido en el al menos un éster de acido
bencenopolicarboxilico y empobrecido en el al menos un di-(alquil Cs-C2)éter y un vapor desprendido
enriquecido en el al menos un di-(alquil Cs-C12)éter,

en donde se condensa al menos parcialmente el vapor desprendido, se separa el condensado en una fase
acuosa y una fase organica que contiene di-(alquil Cs-C12)éter y monoalcanol Cs-C12, se somete al menos una
parte de la fase organica a una separacién en una fraccion enriquecida en di-(alquil C4-C+2)éter y una fraccion
enriquecida en monoalcanol Cs-C12y se descarga parcial o0 completamente la fraccion enriquecida en di-(alquil
Cs-Crz)éter.

8. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 7, en donde una parte de la fase organica es sometida a una
separacion en una fraccion enriquecida en di-(alquil C4-C12)éter y una fraccidon enriquecida en monoalcanol Cas-
C12, y otra parte de la fase organica es devuelta como retorno a la purificacién térmica del éster crudo.

9. Procedimiento de acuerdo con las reivindicaciones 7 u 8, en donde se devuelve parcial o0 completamente la

fraccién enriquecida en monoalcanol C4-C12 como retorno a la purificacion térmica del éster crudo.
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10. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 7 a 9, en donde se retorna completa o
parcialmente la fraccion enriquecida en monoalcanol C4-C12 a la esterificacion del &cido bencenopolicarboxilico
con el al menos un monoalcanol Cs-C12.

11. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones precedentes, en donde el éster crudo usado
para el procesamiento contiene

-91a 99,8 % en peso de al menos un éster de un acido bencenopolicarboxilico con al menos un monoalcanol
C4-Co2,

- 0,05 a1 % en peso de al menos de un di-(alquil C4-C12)éter,

-0,1a5 % en peso de al menos un monoalcanol Cs-C12, y

- 0,05 a 3 % en peso agua.

12. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones precedentes, en donde para la purificacién
térmica se usa al menos una columna que exhibe

- una alimentacion lateral para el éster crudo,

- una parte de refuerzo colocada por encima del punto de entrada para el éster crudo,

- un retorno colocado por encima de la parte de refuerzo para al menos una parte del vapor desprendido
condensado,

- una tuberia para la corriente de gas, que tiene vapor de agua, en la zona del fondo de la columna.

13. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 12, en donde la parte de refuerzo colocada por encima del
punto de entrada para el éster crudo exhibe 0 a 10 pasos teéricos de separacidn, preferiblemente 0 a 5 pasos
tedricos de separacién, en particular 0 a 2 pasos tedricos de separacién.

14. Procedimiento para la fabricacién de un éster de acido ciclohexanopolicarboxilico, en el cual

i) se suministra un éster crudo de la esterificacién de un bencenopolicarboxilico con al menos un monoalcanol
C4-Co2,

ii) el éster crudo suministrado en el paso i) es sometido a un procesamiento, como se definié en una de las
reivindicaciones 1 a 13, en donde se obtiene un éster de acido bencenopolicarboxilico empobrecido en di-(alquil
Cs-Cr2)éteres, respecto al éster crudo,

i) el éster de acido bencenopolicarboxilico obtenido en el paso ii), empobrecido en di-(alquil C4-C12)éter, es
sometido a una hidrogenacion con un gas que tiene hidréogeno, en presencia de un catalizador de
hidrogenacién.

15. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 14, en donde el catalizador de hidrogenacion usado en el
paso iii) es elegido de entre

- catalizadores, que como metal activo comprenden al menos un metal del grupo VIl secundario del Sistema
Periodico de elementos aplicado sobre un soporte, en donde en cada caso de 5 a 50 % del volumen de poro
del soporte esta formado por macroporos con un diametro de poro en el intervalo de 50 nm a 10000 nm, y de
50 a 95 % del volumen de poro del soporte esta formado por mesoporos con un diametro de poro en el intervalo
de 2 a menos de 50 nm, en donde la suma de los volumenes de poro totaliza 100 %, y

- catalizadores de concha, que contienen un metal activo elegido de entre rutenio, rodio, paladio, platino y
mezclas de ellos, aplicado sobre un material de soporte que contiene diéxido de silicio, en donde el volumen
de poro del material de soporte es de 0,6 a 1,0 ml/g, determinado mediante porosimetria con Hg, la superficie
BET es de 280 a 500 m2/g, y por lo menos 90 % de los poros presentes exhibe un diametro de 6 a 12 nm.
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