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DESCRIPCION
Procedimiento para el arranque de un reactor de oxidacion en fase gaseosa

La presente invencion se refiere a un procedimiento para la fabricacion de acidos carboxilicos y/o anhidridos de
acidos carboxilicos mediante oxidacion de hidrocarburos aromaticos en fase gaseosa.

Una multiplicidad de acidos carboxilicos y/o anhidridos de acidos carboxilicos es fabricada técnicamente mediante
la oxidacion catalitica en fase gaseosa de hidrocarburos como benceno, los xilenos, naftaleno, tolueno o dureno,
en reactores de lecho solido. De esta forma puede obtenerse por ejemplo acido benzoico, anhidrido maleico,
anhidrido ftalico (PSA), acido isoftalico, acido tereftalico o anhidrido piromelitico. En general, se conduce una
mezcla de un gas y el material de partida que va a ser oxidado, a través de un reactor con una multiplicidad de
tubos, en los cuales se encuentra un relleno de un catalizador. Para la regulacién de la temperatura, por regla
general los tubos estan rodeados por un medio caloportante, por ejemplo un producto fundido de sal.

A pesar de este mantenimiento constante de la temperatura, debido a la elevada exotermia de las reacciones,
dentro de relleno de catalizador pueden formarse las denominadas "manchas calientes" (Hot Spots), en las cuales
la temperatura es esencialmente mas alta que en el resto del relleno. Estas "manchas calientes" inducen
reacciones secundarias indeseadas, como por ejemplo la oxidacion total del material de partida o conducen a la
formacion de productos secundarios indeseados. Aparte de ello, existe el peligro de que el catalizador -
dependiendo de la temperatura en la mancha caliente - se deteriore de manera irreversible.

Para atenuar estas manchas calientes se procedio en la técnica a disponer catalizadores con actividad diferencial,
en capas en el relleno de catalizador. Los catalizadores pueden ser dispuestos por ejemplo de modo que el
catalizador menos activo es puesto en contacto primero con la mezcla de reaccioén, es decir esta en el relleno en el
acceso del gas, mientras el catalizador mas activo se encuentra en la descarga del gas (documentos EP 163 231,
EP 25 46 268). El documento DE 10 2005 009 473 describe un catalizador de varias capas para la fabricacion de
PSA, en el cual la primera capa de catalizador colocada en el lado de acceso del gas, posee una actividad de
catalizador mas alta que la segunda capa de catalizador. La actividad de las siguientes capas aumenta hacia el
lado de escape del gas, es decir la tercera capa de catalizador dispone de una actividad mas elevada que la
segunda. El documento WO2006/053732 describe una estructura de catalizador, en la cual la actividad del
catalizador de las capas individuales aumenta desde el lado de acceso del gas hacia el lado de descarga del gas.
Ademas, se describe como posibilidad que dentro de esta estructuracion, capas individuales estén interrumpidas
por capas previas o intermedias mas activas. Las estructuraciones de actividad en las cuales la capa de
catalizador que se encuentra inmediatamente en el lado de acceso del gas (es decir la primera capa de catalizador)
es la capa menos activa, sobre la cual sigue una segunda capa de catalizador mas activa, sobre la cual a su vez
sigue una tercera capa de catalizador menos activa (con una actividad entre la de la primera capa y la de la
segunda capa) y en las cuales la actividad de las capas de catalizador posiblemente aun siguientes aumenta
adicionalmente, son concebibles de acuerdo con ello.

Para la operacion inicial ("arranque") de un catalizador, se lleva el relleno de catalizador cominmente mediante
calentamiento externo del reactor hasta una temperatura, que esta por encima de la temperatura de operacion
posterior. Por regla general, el catalizador es preformado por varias horas a esta temperatura en una corriente de
gas, el cual contiene en general oxigeno (por ejemplo W02006/131480).

Preferiblemente el reactor es calentado a 100 °C por una corriente de aire de 0,5 a 1 Nm?*/h/tubo. Se espera la
descomposicion del aglutinante organico en el catalizador, entre 100 °C y 250 °C (W0O2005/11862) y en particular
preferiblemente la corriente de aire aumenta por tubo en este intervalo de temperatura. Puede hacerse seguimiento
a la desintegracion térmica del aglutinante mediante analisis de la corriente de salida del reactor con (como se
describe en los documentos EP1831147, EP2024351 y EP2027102) o sin reactor adicional. La desviacion
temprana comun de los productos de descomposicion después del reactor o del reactor adicional, hacia el
ambiente puede ser omitida para el mejoramiento de la proteccion ambiental, cuando existe la posibilidad del
tratamiento del gas de escape. Son formas posibles de realizacién de este tratamiento de gas de escape, un
lavado de gas de escape unido a una combustion térmica o catalitica del gas de escape o una combustion directa
del gas de escape. A temperaturas por encima de 250 °C hasta la temperatura maxima de por ejemplo 400 °C se
disminuye la corriente de aire por tubo, preferiblemente a 0,1 a 1 Nm®h/tubo. A la temperatura maxima, el reactor
es dejado preferiblemente por 12 a 48 h antes de que la temperatura disminuya a la verdadera temperatura de
arranque.

Una vez iniciada la verdadera reaccion de oxidacion mediante la introduccion de los hidrocarburos aromaticos en la
corriente de gas, se mantiene la temperatura de reaccién por la pronunciada exotermia de la transformacion y
puede reducirse gradualmente el calentamiento externo y finalmente suspenderse. La formacion de una
pronunciada mancha caliente impide sin embargo una rapida elevacion de la carga de corriente de gas, puesto que
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desde una determinada temperatura de mancha caliente, el catalizador se deteriora de manera irreversible. Por ello
la carga de la corriente de gas con el hidrocarburo que va a ser oxidado, es elevada en pequefias etapas, mientras
simultaneamente se reduce lentamente la temperatura del medio caloportante, para mantener tan baja como sea
posible la altura absoluta de la temperatura de la mancha caliente.

Se entiende por el tiempo de arranque en general al intervalo de tiempo desde el primer impacto de un catalizador
con el reactivo, hasta alcanzar un estado de produccion esencialmente estacionario. Por regla general, el tiempo
de arranque deberia ser maximo 10% del tiempo util del catalizador, el cual puede estar en el intervalo de varios
afios (véase WO 2011/128814). De acuerdo con el documento EP 2280921, el tiempo de arranque esta por
ejemplo para un catalizador de PSA en un intervalo de 2 a 8 semanas.

A partir del estado de la técnica se conocen algunos procedimientos de arranque. De este modo el documento DE
22 12 947A describe un procedimiento para la fabricacion de PSA, en el cual al comienzo se regula a 370 a 410 °C
la temperatura del bafio de sal y se conduce una cantidad de aire de por lo menos 1 Nm>/h con una carga de por lo
menos 33 g de o-xileno/Nm?® a través de un reactor de tubos, de modo que se forma una temperatura de mancha
caliente de 450 a 465 °C en el primer tercio del relleno.

El documento DE 198 24 532 divulga un procedimiento para la fabricacion de PSA, en el cual la carga de la
corriente de gas fue elevada a un flujo volumétrico constante de 4 Nm*/h en un periodo de varios dias, de 40
g/Nm?® a 80 g/Nm* de o-xileno.

El documento DE 10 2005 031 465 divulga un procedimiento en el cual el relleno de catalizador entra en operacion
entre 360 y 450 °C con una corriente de aire de 1 a 3,5 Nm*h y una carga de o-xileno de 20 a 65 g/Nm®. Al
respecto, en el primer 7 a 20 % del relleno de catalizador se forma una temperatura de mancha caliente de 360 a
menos de 450 °C.

El documento EP 22080921 describe un procedimiento para el arranque de un reactor de oxidaciéon en fase
gaseosa, para la oxidacion de o-xileno hasta anhidrido ftalico mediante un catalizador de varias capas, en el que la
carga inicial es inferior en al menos 30 g/Nm3 que la carga objetivo y la temperatura inicial es superior en al menos
30 °C a la temperatura objetivo. La carga objetivo es indicada con 60 a 110 g/Nm® y la temperatura objetivo con
340 a 365 °C.

El documento DE10 2010 006 854 describe un procedimiento en el cual se regula la temperatura del relleno de
catalizador, primero a 365 a 395 °C y se admite una corriente de aire de 0,5a 5 Nm3/h, en lo cual la corriente de
aire posee una carga de hidrocarburos de 10 a 110 g/Nm>. Al respecto, se forma una mancha caliente en el tltimo
10 a 25 % del relleno de catalizador.

Para poder usar tan rapidamente como sea posible la totalidad de capacidad de un catalizador, el tiempo de
arranque deberia ser tan corto como fuera posible. Aparte de una limitacion de la elevacion de carga por unidad de
tiempo, para limitar la temperatura de mancha caliente en el relleno de catalizador, sin embargo, en el tiempo de
arranque juega un papel importante también ya la productividad (es decir producto fabricado/unidad de tiempo) y
la calidad del producto. La oxidacion de por ejemplo o-xileno hasta PSA es una reaccién consecutiva, que
transcurre a través de diferentes productos intermedios como por ejemplo o-toluilaldehido y ftalida (Krajewski et
al., React. Kinet. Catal. Lett., 1977, vol. 6, paginas 461 a 466). Asi mismo, estos productos intermedios tienen que
reaccionar en el curso de la reacciéon de manera tan cuantitativa como sea posible, como el reactivo o-xileno. En el
gas de salida del reactor se pretenden contenidos de o-xileno y ftalida de en cada caso < 0,1 % en peso.

De acuerdo con el documento DE 10 20120 006 854 puede contrarrestarse un deterioro de la calidad del producto
por elevacion de la temperatura de reaccion, por ejemplo mediante (a) elevaciéon de la temperatura de lecho
caliente, o (b) mediante disminucién de la cantidad de aire para carga constante de hidrocarburos. Esto va
acompafiado sin embargo con un descenso en la cantidad de producto, puesto que en el caso (a) desciende la
selectividad y en el caso (b) se usa una menor cantidad de reactivo y con ello también se transforma menos.

El desempefio del procedimiento para la fabricacion de acidos carboxilicos y/o anhidridos de acidos carboxilicos
mediante oxidacion de hidrocarburos aromaticos en fase gaseosa se mide en primera linea con los rendimientos
obtenidos asi como con su pureza. Por ejemplo se destaca PSA cualitativamente de alto valor (véanse los
documentos DE 10 2010 006 854 A1, WO 2011/128814 A1) mediante contenido tan bajo como sea posible tanto
de productos de suboxidacion (en particular ftalida o naftoquinona) como también de o-xileno o naftaleno que no
reaccionaron, puesto que éstas sustancias se dejan separar una de otra sélo muy dificiimente e influyen
negativamente en el nimero de color del PSA terminado puro.

La influencia de procesos de arranque e interrupcién de operacion sobre la estabilidad de catalizadores para la
oxidacion de o-xileno hasta PSA fue investigada en el modelo experimental y descrita por H. Bo et al. en
Petrochemical Technology 2004, vol. 5, paginas 421 a 423.
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En el documento WO 2009/124947 A1 se ilustra que se conocen procedimientos en los cuales durante el arranque
de la oxidacion de hidrocarburos aromaticos en fase gaseosa, desciende la temperatura del medio caloportante,
mientras de modo paralelo a ello se eleva la carga objetivo.

Existe una necesidad constante por procedimientos mejorados para la oxidacion en fase gaseosa, que permitan un
rendimiento tan alto como sea posible, con elevada selectividad y pureza de producto.

La presente invencion baso el objetivo en suministrar un procedimiento para la fabricacion de acidos carboxilicos
y/o anhidridos de acidos carboxilicos, mediante oxidacion de hidrocarburos aromaticos en fase gaseosa que, para
elevado rendimiento y simultdneamente elevada selectividad, permita acceso a productos tan puros como sea
posible.

Este objetivo se logra mediante un procedimiento para la fabricacion de acidos carboxilicos y/o anhidridos de
acidos carboxilicos mediante oxidacion de hidrocarburos aromaticos en fase gaseosa, en el cual para carga igual o
casi igual de hidrocarburos e igual o casi igual flujo volumétrico, suspenda por un cierto tiempo la disminucién
continua de la temperatura de reaccion.

Con ello, es objetivo de la invenciéon un procedimiento para la fabricacion de acidos carboxilicos y/o anhidridos de
acidos carboxilicos mediante oxidacion de hidrocarburos aromaticos en fase gaseosa, en el cual se conduce una
corriente de gas que comprende por lo menos un hidrocarburo aromatico y oxigeno molecular, continuamente a
través de un catalizador con temperatura regulada mediante un medio caloportante, caracterizado porque durante
el arranque del reactor la temperatura del medio caloportante desciende desde una temperatura en el intervalo de
380 a 410 °C a una temperatura en el intervalo de 340 a 365 °C vy al respecto se mantiene constante durante por
lo menos 24 horas con un cambio de menos de 0,1 °C por 24 horas, y entretanto no se elevan en mas de 3 % ni la
carga de la corriente de gas con hidrocarburos ni el volumen de corriente de gas.

En una forma preferida de realizacion de la invencién, en el intervalo de tiempo durante el cual se mantiene
constante la temperatura del medio caloportante, se aumenta la carga de la corriente de gas con hidrocarburos en
maximo 1,5 %.

En otra forma preferida de realizacion de la invencién, en el intervalo de tiempo durante el cual se mantiene
constante la temperatura del medio caloportante, el volumen de corriente de gas aumenta en maximo 2,5 %.

En la fabricacion de acidos carboxilicos y/o anhidridos de acidos carboxilicos mediante oxidacion de hidrocarburos
aromaticos en fase gaseosa, al comienzo del arranque el medio caloportante que rodea al reactor es calentado
usualmente a una temperatura de 380 a 410 °C, que entonces es reducida gradualmente hasta una temperatura de
340 a 365 °C mientras simultaneamente se eleva la carga de la corriente de gas con hidrocarburos de
aproximadamente 25 a 30 g/Nm3 a aproximadamente 70 a 120 g/Nm3. Al respecto, puede elevarse la carga de la
corriente de gas con hidrocarburos por ejemplo con una rata de 0,5 a 10 g/Nm3 por dia.

En general, la temperatura inicial es al menos 30 °C mas alta que la temperatura de operacion, usualmente 35 a
50 °C mas alta que la temperatura de operacién. La temperatura de operacién es vista como la temperatura del
medio caloportante en el estado estacionario, es decir después de terminada la fase de arranque, durante la
operacion productiva del reactor. Para compensar la actividad decreciente del catalizador, en el estado de
operacion la temperatura del medio caloportante puede sin embargo ser aumentada ligeramente en el largo plazo
(en menos de 10 °C/afo).

En el marco de esta invencioén, se entiende por reduccion gradual de la temperatura del medio caloportante, una
disminuciéon medible de la temperatura del medio caloportante de por lo menos 0,1 °C por 24 horas. En el marco
de esta invencion, se entiende por mantenimiento constante de la temperatura del medio caloportante, que la
temperatura del medio caloportante cambia en menos de 0,1 °C por 24 horas.

El volumen de corriente de gas usado en el procedimiento de acuerdo con la invencion esta determinado por el
tamanfo del reactor y el tiempo de residencia necesario para la respectiva transformacion y esta usualmente en el
intervalode 0,5a 5 Nm®¥h por tubo de reactor, preferiblemente en el intervalo de 2,5 a 4,2 Nm®/h.

El procedimiento de acuerdo con la invencion es adecuado por ejemplo para la oxidacion en fase gaseosa de
hidrocarburos Cs a Cio aromaticos como benceno, los xilenos, tolueno, naftaleno o dureno (1,2,4,5-
tetrametilbenceno) hasta acidos carboxilicos y/o anhidridos de acidos carboxilicos como anhidrido maleico,
anhidrido ftalico, acido benzoico y/o anhidrido piromelitico. El procedimiento es adecuado en particular para la
preparacion de anhidrido ftalico a partir de o-xileno y/o naftaleno. Las reacciones en fase gaseosa para la
preparacion de anhidrido ftalico son conocidas en general y descritas por ejemplo en WO 2004/103561 en la
pagina 6.
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Como catalizadores se han establecido para estas reacciones de oxidacién, los denominados catalizadores de
concha, en los cuales la masa con actividad catalitica es aplicada en forma de conchas sobre un material inerte de
soporte, como esteatita. Como componentes cataliticamente activos de las masas cataliticamente activas de estos
catalizadores de conchas se usan en general dioxido de titanio y pentdxido de vanadio. Ademas, en la masa
cataliticamente activa pueden estar presentes en pequefias cantidades una multiplicidad de otros compuestos de
oxidos, que como promotores influyen en la actividad y selectividad del catalizador.

Como materiales inertes de soporte pueden encontrar aplicacion practicamente todos los materiales de soporte del
estado de la técnica, como se usan ventajosamente en la fabricacion de catalizadores de conchas, para la
oxidacion de hidrocarburos aromaticos hasta aldehidos, acidos carboxilicos y /o anhidridos de acidos carboxilicos,
como por ejemplo cuarzo (SiO;), porcelana, 6xido de magnesio, dioxido de estafio, carburo de silicio, rutilo, arcilla
(Al,O3), silicato de aluminio, esteatita (silicato de magnesio), silicato de zirconio, silicato de cerio o0 mezclas de
estos materiales de soporte. Los soportes de catalizador pueden ser usados por ejemplo en forma de esferas,
anillos, tabletas, espirales, tubos, extrudidos o gravilla. Las dimensiones de estos soportes de catalizador
corresponden a los soportes de catalizador usados cominmente para la fabricacién de catalizadores de conchas,
para las reacciones en fase gaseosa de hidrocarburos aromaticos. Preferiblemente se usa esteatita en forma de
esferas con un diametro de 3 a 6 mm o de anillos con un diametro exterior de 5 a 9 mm y una longitud de 3 a 8
mm y un grosor de pared de 1 a 2 mm.

Para la oxidacion catalitica en fase gaseosa de o-xileno y/o naftaleno hasta PSA los catalizadores adecuados
contienen una masa cataliticamente activa, que comprende por lo menos 6xido de vanadio y diéxido de titanio y
pueden ser aplicados sobre el material de soporte en una o varias capas. Diferentes capas pueden diferenciarse al
respecto, en su composicion.

Preferiblemente, la masa cataliticamente activa contiene, referido a la cantidad total de la masa cataliticamente
activa, 1 a 40 % en peso de 6xido de vanadio, calculado como V20s, y 60 a 99 % en peso de didxido de titanio
calculado como TiO,. Aparte de ello, en formas preferidas de realizacién, la masa cataliticamente activa puede
contener hasta 1 % en peso de un compuesto de cesio, calculado como Cs, hasta 1 % en peso de un compuesto
de fésforo, calculado como P, y hasta 10 % en peso de 6xido de antimonio, calculado como Sb;03.T Todos los
datos de la composicién de la masa cataliticamente activa se refieren a su estado calcinado, por ejemplo después
de la calcinacién del catalizador por una hora a 450 °C.

Comunmente se usa dioxido de titanio en la forma de Anatas para masas cataliticamente activas. El diéxido de
titanio exhibe preferiblemente una superficie BET de 15 a 60 m2/g, en particular 15 a 45 m2/g, en particular
preferiblemente 13 a 28 m2/g. El diéxido de titanio usado puede consistir en un diéxido de titanio individual o una
mezcla de didxidos de titanio. En este ultimo caso, el valor de la superficie BET es determinado como valor
promedio ponderado de la contribucién de los didxidos de titanio individuales. El diéxido de titanio usado consiste
por ejemplo ventajosamente en una mezcla de un TiO; con una superficie BET de 5 a 15 m%g y un TiO, con una
superficie BET de 15 a 50 m?/g.

Como fuentes de vanadio son adecuados en particular pentdxido de vanadio o metavanadato de amonio. Como
fuentes de antimonio son adecuados diferentes 6xidos de antimonio, en particular triéxido de antimonio. Ademas,
el vanadio y antimonio pueden ser usados también en forma de un compuesto de antimonato de vanadio (WO
2011/061132). ElI antimonato de vanadio aplicado en por lo menos una capa en la masa activa puede ser
preparado mediante reaccion de cualquier compuesto de vanadio y antimonio. Se prefiere la reaccion directa de los
6xidos, a un 6xido mixto o antimonato de vanadio. El antimonato de vanadio pueden exhibir diferentes relaciones
molares de vanadio a antimonio, asi como dado el caso también contener otros compuestos de vanadio o
antimonio y ser usado en mezcla con otros compuestos de vanadio o antimonio.

Como fuentes de fésforo entran en consideracion en particular acido fosférico, acido fosforoso, acido
hipofosforoso, fosfato de amonio o ésteres de acido fosférico y sobre todo dihidrogenofosfato de amonio. Como
fuentes de cesio entran en consideracion el 6xido o hidroxido o las sales que pueden ser transformados por via
térmica en el oOxido, como carboxilatos, en particular el acetato, malonato u oxalato, carbonato,
hidrogenocarbonato, sulfato o nitrato.

Aparte de las adiciones opcionales, cesio y fésforo pueden estar presentes en la masa cataliticamente activa en
pequefias cantidades de una multiplicidad de otros compuestos de 6xido, que como promotores influyen en la
actividad y selectividad del catalizador, por ejemplo disminuyendo o elevando su selectividad. Como tales
promotores se mencionan por ejemplo los metales alcalinos, en particular aparte de los mencionados cesio, litio,
potasio y rubidio, que normalmente son usados en forma de sus 6xidos o hidroxidos, 6xido de talio (1), 6xido de
aluminio, éxido de zirconio, 6xido de hierro, 6xido de niquel, 6xido de cobalto, 6xido de manganeso, 6xido de
estafio, 6xido de plata, 6xido de cobre, 6xido de cromo, 6xido de molibdeno, 6xido de wolframio, éxido de iridio,
o6xido de tantalo, 6xido de niobio, 6xido de arsénico, 6xido de antimonio, 6xido de cerio.
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Ademas de los mencionados promotores, entran en consideracion aun preferiblemente como adiciones los 6xidos
de niobio y wolframio, en cantidades de 0,01 a 0,50 % en peso, referidas a la masa cataliticamente eficaz.

La aplicacion de la(s) capa(s) del catalizador de conchas ocurre de manera conveniente mediante atomizacion de
una suspension de TiO; y V205, que dado el caso contiene fuentes de los elementos promotores mencionados
anteriormente, sobre el soporte fluido (EP 1670741, WO 2005/030388). Antes del recubrimiento, se agita la
suspension preferiblemente por un tiempo suficiente, por ejemplo 2 a 30 horas, en particular 12 a 25 horas, para
desintegrar los aglomerados de sélidos suspendidos y obtener una suspensiéon homogénea. Normalmente, la
suspension tiene un contenido de solidos de 20 a 50 % en peso. En general el medio de suspensién es acuoso, por
ejemplo agua en si misma o una mezcla acuosa con un solvente organico miscible en agua, como metanol, etanol,
isopropanol, formamida y similares.

Por regla general, a la suspension se afiaden aglutinantes organicos, preferiblemente copolimeros, ventajosamente
en forma de una dispersion acuosa de acido acrilico/acido metacrilico, vinilacetato/vinillaurato, vinilacetato/acrilato,
estireno/acrilato asi como vinilacetato/etileno. Los aglutinantes son comunes en el comercio como dispersiones
acuosas, con un contenido de soélidos de por ejemplo 35 a 65 % en peso. La cantidad usada de tales dispersiones
de aglutinante es en general de 2 a 45 % en peso, preferiblemente 5 a 35 % en peso, en particular preferiblemente
7 a 20 % en peso, referida al peso de la suspension.

El soporte es fluidizado por ejemplo en un aparato de lecho fluido o lecho turbulento en una corriente de gas
ascendente, en particular aire. Los aparatos consisten usualmente en un recipiente cénico o esférico, al cual se
introduce el gas que da fluidez, desde abajo o desde arriba mediante un tubo de inmersion. La suspension es
atomizada en el lecho turbulento mediante boquillas desde arriba, lateralmente o desde abajo. Es ventajoso el uso
de un tubo de admision dispuesto en el centro o de modo concéntrico con el tubo de inmersiéon. Dentro del tubo de
admision prevalece una velocidad de gas alta, que transporta hacia arriba las particulas de soporte. En el anillo
exterior la velocidad de gas esta solo ligeramente por encima de la velocidad de relajacion. De este modo las
particulas se mueven verticalmente en forma de circulo. Por ejemplo en el documento DE-A 4006935 se describe
un dispositivo adecuado de lecho fluido.

Para el recubrimiento del soporte de catalizador con la masa cataliticamente activa se aplican en general
temperaturas de recubrimiento de 20 a 500 °C, en lo cual el recubrimiento puede ocurrir bajo presién atmosférica o
bajo presién reducida. En general el recubrimiento ocurre a 0 °C a 200 °C, preferiblemente es ejecutado a 20 a 150
°C, en particular a 60 a 120 °C.

El espesor de capa de la masa cataliticamente activa es por regla general 0,02 a 0,2 mm, preferiblemente 0,05 a
0,15 mm. La fraccién de masa activa en el catalizador esta comunmente en 5 a 25 % en peso, usualmente 7 a 15
% en peso.

Mediante tratamiento térmico del precatalizador asi obtenido, a temperaturas superiores a 200 a 500 °C, se
desprende el aglutinante por descomposicion térmica y/o combustion de la capa aplicada. Preferiblemente el
tratamiento térmico ocurre in situ en el reactor de oxidacion en fase gaseosa.

Ha probado ser en particular ventajoso, cuando se usa un relleno de catalizador de diferentes catalizadores, que se
diferencian en su actividad catalitica y/o la composicion quimica de su masa activa y que son empacados
sucesivamente como capas en diferentes zonas del reactor. Preferiblemente en la aplicacién de dos zonas de
reaccion, en la primera zona de reaccion ubicada por consiguiente en el acceso de la corriente de gas se usa un
catalizador, que en comparacién con el catalizador que se encuentra en la segunda zona de reaccion ubicada por
consiguiente en la descarga de la corriente de gas, exhibe una actividad catalitica ligeramente menor. En general,
la reacciéon es modulada por el ajuste de temperatura, de modo que para maximo rendimiento, en la primera zona
reacciona la mayor parte de los hidrocarburos aromaticos presentes en la corriente de gas. Preferiblemente se
usan sistemas de catalizadores con tres a cinco capas, en particular sistemas de catalizador de tres y cuatro
capas. Por ejemplo en EP 1084115 se describe un sistema de catalizador de tres capas para la oxidaciéon de o-
xileno hasta PSA.

En lugar de capas de los diferentes catalizadores que colindan mutuamente, puede causarse también una
transicion cuasicontinua de las capas y con ello un cambio cuasiuniforme de la composicion de masas activas o de
su contenido, insertando en la transicion de una capa a la siguiente capa una zona con una mezcla de los
catalizadores consecutivos.

La longitud del relleno de la primera capa (KL1) de catalizador esta preferiblemente en el intervalo de 10 a 50 %,
en particular preferiblemente en el intervalo de 15 a 30 % de la totalidad de la altura de relleno del catalizador en el
reactor. Los reactores tipicos exhiben una altura de relleno de 250 cm a 400 cm. Las capas de catalizador pueden
estar distribuidas dado el caso también en varios reactores.
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Mediante el procedimiento de acuerdo con la invencidon se alcanza un claro mejoramiento de la calidad del
producto, expresado en contenidos reducidos de hidrocarburos aromaticos que no reaccionaron y también de
productos de suboxidacion como por ejemplo ftalida o naftoquinona, en el caso de la fabricacién de PSA a partir de
o-xileno y/o naftaleno.

El procedimiento de acuerdo con la invencion puede ser usado también en oxidaciones cataliticas en fase gaseosa,
para el mejoramiento de la calidad del producto.

Otro objetivo de la invencion es el uso del procedimiento descrito anteriormente, para el mejoramiento de la calidad
del producto en la fabricacion de acidos carboxilicos y/o anhidridos de acidos carboxilicos, mediante oxidacion de
hidrocarburos aromaticos en fase gaseosa.

Los siguientes ejemplos aclaran la invencion, sin limitarla.

Ejemplos A: oxidacion de o-xileno hasta anhidrido ftalico

Fabricacion de las capas de catalizador

Capa 1 de catalizador (KL1) (antimonato de vanadio como fuente de V y Sb):
Preparacion del antimonato de vanadio:

Se suspendieron 2.284,1 g de pentéxido de vanadio y 1.462 g de trioxido de antimonio (Antraco ACC-BS,
aproximadamente 4 % de valentinita y 96 % de senarmontita; Sb,O3 = 99,8 % en peso; As < 800 ppm en peso, Pb
< 800 ppm en peso, Fe < 30 ppm en peso, promedio de tamafio de particula = 1,4 ym) en 5,6 | de agua
desmineralizada y se agit6 la suspension bajo reflujo por 15 horas. A continuacion se enfrié la suspension a 80 °C
y se seco mediante secado por atomizacion. Al respecto, la temperatura de entrada estuvo en 340 °C, la
temperatura de salida estuvo en 110 °C. El polvo atomizado asi obtenido tenia una superficie BET de 89 m2/g y
exhibia un contenido de vanadio de 32 % en peso asi como un contenido de antimonio de 30 % en peso. El
producto exhibia los siguientes componentes cristalinos: valentinita (ICPDS: 11-0689): aproximadamente 3%;
senarmontita (ICPDS: 43-1071): aproximadamente 2%; antimonato de vanadio (ICPDS: 81-1219):
aproximadamente 95%. El promedio de tamafo de cristalita del antimonato de vanadio fue de aproximadamente 9
nm.

Carga de suspension y recubrimiento:

Se recubrieron 2 kg de anillos de esteatita (silicato de magnesio) con dimensiones de 7 mm x 7 mm x 4 mm en un
aparato de lecho fluido con 752 g de una suspensién de 4,4 g de carbonato de cesio, 413,3 g de diéxido de titanio
(Fuji TA 100 CT; Anatas, superficie BET 27 m?g), 222,5 g de diéxido de titanio (Fuji TA 100; Anatas, superficie
BET 7 m?g), 86,9 g de antimonato de vanadio (preparado como se mostro arriba), 1.870,1 g de agua
desmineralizada y 76,7 g de aglutinante organico (copolimero de vinilacetato y vinillaurato en forma de una
dispersion acuosa al 50 % en peso).

Después de la calcinacion del catalizador durante una hora a 450 °C, la masa activa aplicada sobre los anillos de
esteatita era de 8,3 %. La composicién analizada de la masa activa consistia en 7,1 % de V205, 4,5 % de Sb,0s3,
0,50 % de Cs, el resto de TiO,.

Capa 2 de catalizador (KL2) (pentéxido de vanadio y triéxido de antimonio como fuentes de V o Sb):

Se recubrieron 2 kg de anillos de esteatita (silicato de magnesio) con dimensiones de 7 mm x 7 mm x 4 mm en un
aparato de lecho fluido con 920 g de una suspensién de 3,0 g de carbonato de cesio, 446,9 g de didxido de titanio
(Fuji TA 100 C; Anatas, superficie BET 20 m?/g), 133,5 g de dioxido de titanio (Fuji TA 100; Anatas, superficie BET
7 m?/g), 45,4 g de pentoxido de vanadio, 11,6 g de tridxido de antimonio, 1.660,1 g de agua desmineralizada y
104,5 g de aglutinante organico (copolimero de vinilacetato y vinillaurato en forma de una dispersion acuosa al 50
% en peso).

Después de la calcinacion del catalizador por una hora a 450 °C, la masa activa aplicada sobre los anillos de
esteatita fue de 10,0 %. La composicion analizada de la masa activa consistia en 7,1 % de V205, 1,8 % de Sb,0s3,
0,38 % de Cs, el resto de TiO,.

Capa 3 de catalizador (KL3) (pentéxido de vanadio y triéxido de antimonio como fuente de V o Sb):

Se recubrieron 2 kg de anillos de esteatita (silicato de magnesio) con dimensiones de 7 mm x 7 mm x 4 mm en un
aparato de lecho fluido con 750 g de una suspension de 2,33 g de carbonato de cesio, 468,7 g de didxido de titanio
(Fuji TA 100 C; Anatas, superficie BET 20 m?/g), 76,3 g de diéxido de titanio (Fuji TA 100; Anatas, superficie BET 7
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m?/g), 48,7 g de pentoxido de vanadio, 16,7 g de triéxido de antimonio, 1.588,0 g de agua desmineralizada y 85,2 g
de aglutinante orgéanico (copolimero de vinilacetato y vinillaurato en forma de una dispersién acuosa al 50 % en
peso).

Después de la calcinacion del catalizador por una hora a 450 °C, la masa activa aplicada sobre los anillos de
esteatita fue de 8,5 %. La composicion analizada de la masa activa consistia en 7,95 % de V205, 2,7 % de Sb,0s3,
0,31 % de Cs, el resto de TiO,.

Capa 4 de catalizador (KL4) (pentéxido de vanadio y triéxido de antimonio como fuentes de V o Sb):

Se recubrieron 2 kg de anillos de esteatita (silicato de magnesio) con dimensiones de 7 mm x 7 mm x 4 mm en un
aparato de lecho fluido con 760 g de una suspensién de 1,7 g de carbonato de cesio, 370,1 g de diéxido de titanio
(Fuji TA 100 CT; Anatas, superficie BET 27 m?g), 158,6 g de didxido de titanio (Fuji TA 100; Anatas, superficie
BET 7 m?/g), 67,3 g de pentdxido de vanadio, 14,8 g de tridxido de antimonio, 1.587,9 g de agua desmineralizada y
86,3 g de aglutinante organico (copolimero de vinilacetato y vinillaurato en forma de una dispersion acuosa al 50 %
€en peso).

Después de la calcinacion del catalizador por una hora a 450 °C, la masa activa aplicada sobre los anillos de
esteatita fue de 8,5 %. La composicién analizada de la masa activa consistia en 11 % de V205, 2,4 % de Sb,0s3,
0,22 % de Cs, el resto de TiO,.

Capa 5 de catalizador (KL5) (pentéxido de vanadio y triéxido de antimonio como fuentes de V o Sb):

Se recubrieron 2 kg de anillos de esteatita (silicato de magnesio) con dimensiones de 7 mm x 7 mm x 4 mm en un
aparato de lecho fluido con 850 g de una suspension de 389,8 g de didxido de titanio (Fuji TA 100 CT; Anatas,
superficie BET 27 m?/g), 97,5 g de dioxido de titanio (Fuji TA 100; Anatas, superficie BET 7 m%g), 122,4 g de
pentoxido de vanadio, 1.587,9 g de agua desmineralizada y 96,5 g de aglutinante organico (copolimero de
vinilacetato y vinillaurato en forma de una dispersion acuosa al 50 % en peso).

Después de la calcinacion del catalizador por una hora a 450 °C, la masa activa aplicada sobre los anillos de
esteatita fue de 9,1 %. La composiciéon analizada de la masa activa consistia en 20 % de V205, 0,38 % de P, el
resto de TiOs.

Ejemplo 1 (de acuerdo con la invencion): Oxidacion catalitica de o-xileno hasta anhidrido ftalico a escala industrial

La oxidacion catalitica de o-xileno hasta anhidrido ftalico fue ejecutada a escala técnica en un reactor de haz de
tubos enfriado con bafio de sal, con en total 18.900 tubos. Desde la entrada del reactor hasta la salida del reactor
se empacaron en cada caso 80 cm de KL1, 60 cm de KL2, 70 cm de KL3, 50 cm de KL4 y 60 cm de KL5 en los
tubos individuales con un ancho libre de 25 mm. Las capas de catalizador fueron fabricadas siguiendo la
fabricacion descrita anteriormente de las KL1 a KL5 en cargas de en cada caso 150 kg de anillos de esteatita. Para
la regulacion de la temperatura, los tubos de hierro estaban rodeados por un producto fundido de sal.

La preforma de catalizador ocurrié bajo aire a 400 °C.

El arranque del catalizador ocurrié a 386 °C y a continuacion se condujeron corrientes de gas desde arriba hacia
abajo (calculadas como corriente por tubo individual) a través de los tubos: aire 3,0 a 4,0 Nm?h, aire con cargas
de 98,8 a 99,4 % en peso de o-xileno de 30 a 100 g/Nm3. La temperatura de lecho caliente (temperatura de bafio
de sal) fue reducida partiendo de 386 °C y simultaneamente se vario la carga de o-xileno, de acuerdo con la
siguiente tabla. Los rendimientos de PSA fueron medidos en el gas de descarga de reaccion y se indican en % de
masa (kg de PSA por kg de o-xileno que reacciond), referido a o-xileno 100 %.

Tiemp |Temperatura de | Volumen de |Carga [g o- o-xileno en la |Ftalida en la descarga
o de bafio de sal [°C] corriente de gas ineno/NmS] descarga del reactor |del reactor [% en
curso [Nm3/h] [% en peso] peso]

[Horas]

24 386 3,0 35,0 0,002 0,009

48 382 3,25 37,0 0,002 0,008

72 380,1 3,5 38,5 0,003 0,009
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Tiemp | Temperatura de |Volumen de |Carga [g o- o-xileno en la |Ftalida en la descarga
o de bafo de sal [°C] corriente de gas |xileno/Nm®] descarga del reactor |del reactor [% en
curso [Nm3/h] [% en peso] peso]

[Horas]

96 378 3,75 40,0 0,004 0,021

120 376 3,8 40,5 0,003 0,009

144 374 3,8 43,5 0,004 0,014

(continuacion)

Tiemp | Temperatura de |Volumen de |Carga [g o- o-xileno en la |Ftalida en la descarga
o de bafo de sal [°C] corriente de gas |xileno/Nm®] descarga del reactor del reactor [% en
curso [Nm3/h] [% en peso] peso]

[Horas]

168 373 3,8 45,0 0,004 0,014

192 372 3,85 46,0 0,014 0,031

216 371 3,88 47,0 0,004 0,019

240 370 3,83 48,0 0,005 0,022

264 369 3,83 49,0 0,007 0,022

288 368 3,83 50,0 0,007 0,025

312 367 3,83 51,0 0,007 0,026

336 366 3,83 53,0 0,008 0,028

360 365 3,83 54,8 0,007 0,031

384 363 3,83 56,0 0,009 0,035

408 361 3,83 57,4 0,010 0,041

432 359 3,83 59,2 0,014 0,062

456 358,5 3,83 60,9 0,026 0,059

480 357,5 3,83 62,7 0,030 0,064

504 356,6 3,85 63,7 0,031 0,066

528 355,5 3,85 65,0 0,043 0,083

552 354,5 3,85 66,0 0,068 0,102

576 354,4 3,85 67,0 0,088 0,123
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600 354,4 3,85 67,1 0,079 0,100
624 354,4 3,85 68,0 0,060 0,092
648 353,9 3,85 69,3 0,067 0,100
672 353,9 3,85 70,0 0,060 0,090
696 353,4 3,88 71 0,069 0,098

Puede reconocerse que mediante suspension del descenso de la temperatura, se reducen el contenido de o-xileno
y el producto de suboxidacion ftalida en el gas de descarga del reactor (después de 576 a 624 h o después de 648
a 672 h), en lo cual en este caso la carga de o-xileno aumento ligeramente de modo simultaneo.

Ejemplo 2 (de acuerdo con la invencién): Oxidacion catalitica de o-xileno hasta anhidrido ftalico en la escala del
tubo modelo

La oxidacion catalitica de o-xileno hasta anhidrido ftalico fue ejecutada en un reactor de tubos enfriado con bafio
de sal con un diametro interno de tubo de 25 mm. Desde la entrada del reactor hasta la salida del reactor se
empacaron en cada caso 80 cm de KL1, 60 cm de KL2, 70 cm de KL3, 50 cm de KL4 y 60 cm de KL5 en un tubo
de hierro de 3,5 m de longitud con el ancho libre de 25 mm. Para la regulacion de la temperatura, el tubo de hierro
estaba rodeado por un producto fundido de sal, una capsula térmica de diametro exterior de 4 mm con elementos
de traccién incorporados sirvié para la medicion de temperatura del catalizador.

La preforma de los catalizadores ocurrié bajo 0,1 Nm?>/h de aire a 400 °C por aproximadamente 38 horas.

Después del arranque del catalizador a 386 °C se atraveso el tubo de arriba hacia abajo con 3,0 a 4,0 Nm?® de aire
por hora, con cargas de o-xileno de 99-99,4 % en peso, de 30 a 100 g/Nm3. La temperatura de lecho caliente
(temperatura de bafo de sal) disminuy6 partiendo de 386 °C. Los rendimientos de PSA fueron medidos en el gas
de descarga del reactor y estan indicados en % de masa (kg PSA por kg de o-xileno transformado), referido a o-
xileno 100 %.

En la siguiente tabla se compilan los diferentes parametros de operacion:

Tiempo de Temperatura de Volumen de [Carga [g o-|o-xileno en la | Ftalida en la
curso bafo de sal [°C] corriente de gas ineno/NmS] descarga del reactor |descarga del
[Horas] [Nm3/h] [% en peso] reactor [% en peso]
24 386 3,3 33 n.b. n.b.
48 382 3,3 33 n.b. n.b.
72 380 3,3 33 0,00 0,05
96 378 3,5 43 0,01 0,06
120 376 3,7 45 0,02 0,09
144 374 4,0 46 0,04 0,14
168 372 4,0 48 0,05 0,16
192 370 4,0 51 n.b. n.b.
216 368 4,0 51 n.b. n.b.

10



Tiempo
curso
[Horas]

240

264

288

312

336

de | Temperatura
bafno de sal [°C]

366

365

365

365

367

n.b.: no determinado

Puede reconocerse que mediante suspension del descenso de la temperatura, se reducen el contenido de o-xileno
y el producto de suboxidacion ftalida en el gas de descarga del reactor (después de 288 a 312 h), en lo cual en este
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de [Volumen de [Carga [g o-|o-xileno en la
corriente de gas ineno/NmS] descarga del reactor
[Nm3/h] [% en peso]
4,0 51 n.b.
4,0 51 0,12
4,1 51 0,11
4,0 51 0,08
4,0 51 0,06

caso la corriente de volumen aumentoé ligeramente de modo simultaneo.

En los siguientes Ejemplos 3 a 8 el arranque ocurri6 de modo analogo a los Ejemplos 1y 2 a 386 °C y la
temperatura de bafio de sal se redujo continuamente hasta que se alcanzaron los puntos de operacion

representados.

Ejemplo 3 (de acuerdo con la invencion):

En la siguiente tabla se compilan los diferentes parametros de operacion:

11

Ftalida en la
descarga del
reactor [% en peso]

n.b.

0,23

0,23

0,19

0,10
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En la siguiente tabla se compilan los diferentes parametros de operacion:

Ejemplo 4 (de acuerdo con la invencion):
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Una suspension de la reduccién de la temperatura de bafio de sal en los Ejemplos 3 y 4 condujo a un
mejoramiento de la composicion de gas del producto, en lo cual el resto de parametros de reaccion permanecio sin
modificacion.
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Ejemplo 5 (no de acuerdo con la invencion):

En la siguiente tabla se compilan los diferentes parametros de operacion:
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Un descenso consistente de la temperatura de bafio de sal conduce a un deterioro de la composicion de gas de
producto.

Ejemplo 6 (no de acuerdo con la invencion):

En la siguiente tabla se compilan los diferentes parametros de operacion:

Tiempo de | Temperatura |Volumen |Carga [g o- | o-xileno en la |Ftalida en la |Rendimient

curso de bafio de | de ineno/NmS] descarga del |descarga del o en PSA
[Dias] sal [°C] corriente reactor [% en peso] |reactor [% en |[% en peso]
de gas peso]
[INm®/h]
192 370 4,0 64 0,08 0,25 111,5
216 368 4,0 67 0,11 0,26 112,2
240 366 4,0 70 0,12 0,28 112,1

Una reduccion consistente de la temperatura de bafio de sal (combinada con una elevacion de la carga de o-xileno)
en los Ejemplos 5 y 6 conduce a un deterioro de la composicion de gas de producto.

Ejemplo 7 (no de acuerdo con la invencion):

En la siguiente tabla se compilan los diferentes parametros de operacion:

Tiempo de |Temperatur |Volumen |Carga [g o- |o-xileno en la Ftalida en Ila Rendimiento en

curso a de bafo |de ineno/NmS] descarga del |descarga del |PSA [% en peso]
[Dias] de sal [°C] |corriente reactor [% en |reactor [% en
de gas peso] peso]
[INm®/h]
168 368 4 58,5 0,08 0,21 113,0
192 366 4 60,5 0,11 0,23 113,0
216 364 4 60,5 0,15 0,28 113,8
240 364 4 55,5 0,12 0,24 114,0
264 364 3,5 60,5 0,04 0,11 112,5

Una disminucion continua conduce, también para idénticas carga y volumen de corriente de gas (analisis después
de 192 y 216 h) a un deterioro de la composicion de gas de producto. Mediante la reduccién de la carga o del
tiempo de residencia puede mejorarse la calidad de producto sobre costes de la productividad (analisis después de
240 h y después de 264 h).

Ejemplo B: oxidacién de naftaleno o mezclas de naftaleno y o-xileno hasta anhidrido ftalico
Preparacion de la capa de catalizador
Capa 1 de catalizador (KL1)

Se recubrieron 2 kg de anillos de esteatita (silicato de magnesio) en forma de anillos con dimensiones de 8 mm x 6
mm x 5 mm en un aparato de lecho fluido con 860 g de una suspension de 6,92 g de carbonato de cesio, 562,34 g
de diéxido de titanio (Fuji TA 100 C; Anatas, superficie BET 20 m?/g), 42,86 g de pentoxido de vanadio, 1.75 g de
pentoxido de niobio, 1587,96 g de agua desmineralizada y 97,7 g de aglutinante organico (copolimero de
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vinilacetato y vinillaurato en forma de una dispersion acuosa al 50 % en peso).

Después de la calcinacion del catalizador por una hora a 450 °C, la masa activa aplicada sobre los anillos de
esteatita fue de 9,0 %. La composicion analizada de la masa activa consistia en 7 % de V205, 0,2 % de NbOs,
0,92 % de Cs, el resto de TiO2.

Capa 2 de catalizador (KL2): preparacion analoga a KL1, variacion de la composicion de la suspension. Después
de la calcinacién del catalizador por una hora a 450 °C, la masa activa aplicada sobre los anillos de esteatita fue
de 9,1 %. La composicién analizada de la masa activa consistia en 7 % de V205, 0,2 % de Nb2Os, 0,67 % de Cs, el
resto de TiO, con un promedio de superficie BET de 20 m?/g (Fuji TA 100 C Anatas).

Capa 3 de catalizador (KL3): preparacion analoga a KL1. Variaciéon de la composicion de la suspension. Después
de la calcinacién del catalizador por una hora a 450 °C, la masa activa aplicada sobre los anillos de esteatita fue
de 9,0 %. La composicién analizada de la masa activa consistia en 7 % de V20s, 0,2 % de Nb2Os, 0,35 % de Cs,
0,04 % de K (incorporado en la suspension como sulfato), 0,03 % P (incorporado en la suspension como
dihidrogenofosfato), el resto de TiO2 con un promedio de superficie BET de 22,1 m%g (mezcla de Fuji TA 100 C
Anatas superficie BET de 20 m%g y Fuji TA 100 CT Anatas superficie BET de 27 m?/g).

Capa 4 de catalizador (KL4): preparacion de manera analoga a KL1. Variacion de la composicién de la suspension.
Después de la calcinacién del catalizador por una hora a 450 °C, la masa activa aplicada sobre los anillos de
esteatita fue de 8,0 %. La composicién analizada de la masa activa consistia en 20 % de V205, 0,18 % de P
(incorporado en la suspensién como dihidrogenofosfato), 0,24 % de W (incorporado en la suspension como WO3),
el resto de TiO2 con un promedio de superficie BET de 20 m%g (Fuji TA 100 C Anatas).

Oxidacion catalitica de naftaleno o una mezcla de naftaleno y o-xileno hasta anhidrido ftalico a escala de tubo
modelo

La oxidacion catalitica de o-xileno hasta anhidrido ftalico fue ejecutada en un reactor de tubos enfriado con bafo
de sal con un diametro interior de los tubos de 25 mm. Desde la entrada al reactor hasta la salida del reactor se
llenaron en cada caso 80 cm de KL1, 80 cm de KL2, 90 cm de KL3 y 90 cm de KL4 en tubo de hierro de 3,5 m de
longitud con el ancho libre de 25 mm. Para la regulacién de la temperatura, el tubo de hierro estaba rodeado por
un producto fundido de sal, una termocapsula con diametro externo de 4 mm con elementos incorporados de
traccion sirvio para la medicion de la temperatura del catalizador.

La preforma de los catalizadores ocurrié un bajo 0,1 Nm?>/h de aire a 400 °C por aproximadamente 24 horas.

Después del arranque del catalizador a 380 °C se condujo al tubo de arriba hacia abajo con 3,0 a 4,0 Nm?® de aire
por hora, con cargas de naftaleno de 97,5 % en peso, o mezclas de naftaleno de 97,5 % en peso y o-xileno de 99-
99,4 % en peso de en total 30 a 80 g/Nm®. La temperatura de lecho caliente (temperatura de bafio de sal)
disminuy6 partiendo de 386 °C. Los rendimientos de PSA fueron medidos en el gas de descarga de reaccion y
estan indicados en % de masa (kg PSA por kg de naftaleno o naftaleno y o-xileno transformado), referido a
reactivo al 100 %.

Ejemplo 8 (de acuerdo con la invencion):

En la siguiente tabla se compilan los diferentes parametros de operacion:
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Una suspension de la reduccion de la temperatura de bafio de sal conduce a una reduccién del producto de
suboxidacion naftoquinona y con ello a una composicion mejorada del gas de producto.

17



10

15

20

ES 2717768 T3

REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para la preparacion de acidos carboxilicos y/o anhidridos de acidos carboxilicos mediante
oxidacion en fase gaseosa de hidrocarburos aromaticos, en el cual una corriente de gas que comprende por lo
menos un hidrocarburo aromatico y oxigeno molecular, es conducida de manera continua a través de un
catalizador mantenido a temperatura constante por un medio caloportante, caracterizado porque la temperatura
del medio caloportante durante el arranque del reactor es reducida desde una temperatura en el intervalo de 380 a
410 °C hasta una temperatura en el intervalo de 340 a 365 °C y es mantenida constante durante por lo menos 24
horas con un cambio de menos de 0,1 °C por 24 horas y entre tanto ni la carga de la corriente de gas con
hidrocarburos ni el volumen de corriente de gas aumentan en mas del 3 %.

2. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado porque la temperatura del medio caloportante
es mantenida constante durante por lo menos 48 horas.

3. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 o 2, caracterizado porque en el intervalo de
tiempo durante el cual la temperatura del medio caloportante es mantenida constante, la carga de la corriente de
gas con hidrocarburos aumenta en como maximo el 1,5 %.

4. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 o 2, caracterizado porque en el intervalo de
tiempo durante el cual la temperatura del medio caloportante es mantenida constante, el volumen de corriente de
gas aumenta en como maximo el 2,5 %.

5. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 o 2, caracterizado porque en el curso del
arranque, la carga de la corriente de gas con hidrocarburos aumenta desde 25 a 30 g/Nm3 hasta 70 a 120 g/Nm3.

6. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 5, caracterizado porque se fabrica anhidrido
ftalico a partir de o-xileno y/o naftaleno.

7. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 6, caracterizado porque la masa cataliticamente
activa de catalizador comprende lo menos pentéxido de vanadio y dioxido de titanio.
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