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DESCRIPCION
Sistema de oxidacién con reactor secundario de extraccion lateral
REFERENCIA CRUZADA A SOLICITUDES RELACIONADAS

Esta solicitud reivindica prioridad de las siguientes tres: solicitud provisional de EE.UU. de nUumero de serie:
61/299.450, presentada el 29 de enero de 2010, titulada "SISTEMA DE OXIDACION CON REACTOR
SECUNDARIO DE EXTRACCION LATERAL", solicitud provisional de EE.UU. n° de serie 61/299.453, presentada el
29 de enero de 2010, titulada "SISTEMA DE OXIDACION CON REACTOR SECUNDARIO DE EXTRACCION
LATERAL" y solicitud provisional de EE.UU. n° de serie 61/299.453, presentada el 29 de enero de 2010, titulada
“SISTEMA DE OXIDACION CON REACTOR SECUNDARIO DE EXTRACCION LATERAL".

ANTECEDENTES
1. Campo de lainvencion

Esta invencion se refiere en general a un proceso para la produccién de una composicion de acido tereftalico. Un
aspecto de la invencion atafie a la oxidacion parcial de para-xileno para producir acido tereftalico bruto, que puede
someterse después de ello a purificacion y separacion. Otro aspecto de la invencion atafie a un sistema reactor
mejorado que proporciona un proceso de oxidacion mas efectivo y econémico.

2. Descripcion de latécnicarelacionada

Las reacciones de oxidacion en fase liquida se emplean en una variedad de procesos comerciales existentes. Por
ejemplo, actualmente se usa la oxidacion en fase liquida para la oxidacién de aldehidos a acidos (p.ej.,
propionaldehido a &cido propiénico), la oxidacion de ciclohexano a acido adipico y la oxidacion de productos
alquilaromaticos a alcoholes, acidos o diacidos. Es un proceso de oxidacién comercial particularmente significativo
de la ultima categoria (oxidacién de productos alquilarométicos) la oxidacién parcial catalitica en fase liquida de
para-xileno a &cido tereftalico. El acido tereftélico es un compuesto importante con una variedad de aplicaciones. El
uso primario del acido tereftélico es como materia prima en la produccion de poli(terefetalato de etileno) (“PET"). El
PET es un plastico bien conocido usado en grandes cantidades en todo el mundo para elaborar productos tales
como botellas, fibras y envases.

En un proceso de oxidacion en fase liquida tipico, incluyendo la oxidacién parcial de para-xileno a &cido tereftalico,
se introducen una corriente de alimentacién en fase liquida y una corriente de oxidante en fase gaseosa en un
reactor y forman un medio de reaccién multifasico en el reactor. La corriente de alimentacién en fase liquida
introducida en el reactor contiene al menos un compuesto organico oxidable (p.ej., para-xileno), mientras que la
corriente de oxidante en fase gaseosa contiene oxigeno molecular. Al menos una porcion del oxigeno molecular
introducido en el reactor en forma de gas se disuelve en la fase liquida del medio de reaccion, proporcionando
disponibilidad de oxigeno para la reaccion en fase liquida. Si la fase liquida del medio de reaccién multifasico
contiene una concentracion insuficiente de oxigeno molecular (es decir, si ciertas porciones del medio de reaccion
estan “privadas de oxigeno”), reacciones secundarias indeseables pueden generar impurezas y/o las reacciones
pretendidas pueden retardar su tasa. Si la fase liquida del medio de reaccién contiene demasiado poco compuesto
oxidable, la tasa de reaccién puede ser indeseablemente lenta. Ademas, si la fase liquida de medio de reaccién
contiene una concentracion en exceso del compuesto oxidable, las reacciones secundarias indeseables adicionales
pueden generar impurezas.

Los reactores de oxidacion en fase liquida convencionales estan equipados con medios de agitacion para mezclar el
medio de reaccién multifasico contenido en los mismos. La agitacion de medio de reaccion se suministra en un
esfuerzo por promover la disolucién del oxigeno molecular en la fase liquida del medio de reaccién, mantener
concentraciones relativamente uniformes de oxigeno disuelto en la fase liquida del medio de reaccién y mantener
concentraciones relativamente uniformes de compuesto organico oxidable en la fase liquida del medio de reaccién.

La agitacion del medio de reaccidon que experimenta oxidacion en fase liquida se proporciona frecuentemente por
medios de agitacion mecanica en recipientes tales como, por ejemplo, reactores continuos de tanque agitado
(“CSTR"). Aunque los CSTR pueden proporcionar un mezclado exhaustivo del medio de reaccion, los CSTR tienen
una serie de inconvenientes. Por ejemplo, los CSTR tienen un coste de capital relativamente alto debido a su
requisito de motores caros, soportes y ejes de transmision sellados para fluidos y/o mecanismos de agitaciéon
complejos. Ademas, los componentes mecdanicos rotativos y/u oscilantes de los CSTR convencionales requieren un
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mantenimiento regular. El tiempo de trabajo y de apagado asociado a dicho mantenimiento afiade coste operativo a
los CSTR. Sin embargo, incluso con un mantenimiento regular, los sistemas de agitacion mecanica empleados en
los CSTR tienden al fallo mecéanico y pueden requerir el reemplazo en periodos relativamente cortos de tiempo.

Los reactores de columna de burbujas proporcionan una alternativa atractiva a los CSTR y otros reactores de
oxidacion agitados mecanicamente. Los reactores de columna de burbujas proporcionan la agitacion del medio de
reaccion sin requerir un equipo mecanico caro y poco fiable. Los reactores de columna de burbujas incluyen
tipicamente una zona de reaccion vertical alargada en la que esta contenido el medio de reaccion. La agitacion del
medio de reaccion en la zona de reaccion se proporciona principalmente por la flotabilidad natural de las burbujas de
gas que se elevan a través de la fase liquida del medio de reacciéon. Esta agitacion por flotabilidad natural
proporcionada en los reactores de columna de burbujas reduce los costes de capital y mantenimiento respecto a los
reactores agitados mecanicamente. Ademas, la ausencia sustancial de partes mecanicas moviles asociadas a los
reactores de columna de burbujas proporciona un sistema de oxidaciéon que tiende menos al fallo mecanico que los
reactores agitados mecanicamente.

Cuando se lleva a cabo la oxidacién parcial en fase liquida de para-xileno en un reactor de oxidaciéon convencional
(CSTR o columna de burbujas), el producto extraido del reactor es tipicamente una suspensiéon que comprende
acido tereftalico bruto (“CTA”) y una solucion madre. El CTA contiene niveles relativamente altos de impurezas (p.€j.,
4-carboxibenzaldehido, acido para-toluico, fluorenonas y otros cuerpos coloreados) que lo vuelven inadecuado como
materia prima para la produccion de PET. Por tanto, el CTA producido en reactores de oxidacion convencionales se
somete tipicamente a un proceso de purificacion que convierte el CTA en acido tereftalico purificado (“PTA”)
adecuado para elaborar PET.

El documento WO 2007/081507 (y de forma similar el WO 2007106289) da a conocer procesos y aparatos para
llevar a cabo la oxidacion en fase liquida de un compuesto oxidable. Dicha oxidacién en fase liquida se lleva a cabo
en un reactor de columna de burbujas que proporciona una reaccion eficiente a temperaturas relativamente bajas.
Cuando el compuesto oxidado es para-xileno y el producto de la reaccion de oxidacion es acido tereftalico (CTA),
dicho producto de CTA puede purificarse y separarse mediante técnicas mas econdmicas que las que podrian
emplearse si el CTA se formara mediante un proceso de oxidacidn a alta temperatura convencional.

Aunque se han hecho avances en la técnica de las reacciones de oxidacion en fase solida, siguen necesitdndose
mejoras.

RESUMEN DE LA INVENCION

Una realizacién de la presente invencion atafie a un sistema para producir acido tereftalico poniendo en contacto una
suspension con un oxidante en fase gaseosa, de acuerdo con la reivindicacién 1. El sistema de esta realizacion
comprende un reactor de oxidacion primario que comprende una primera salida de suspension y un segundo reactor
de oxidacion secundario que comprende una entrada de suspension, una segunda salida de suspension, una
entrada de oxidante normalmente inferior y una entrada de oxidante normalmente superior. En esta realizacion, la
entrada de suspension estd en comunicacion de flujo fluido posterior con la primera salida de suspension; el reactor
de oxidacién secundario define en el mismo una zona de reaccidn secundaria que tiene una longitud méxima Ls y un
diametro maximo Ds, la entrada de oxidante normalmente inferior estd espaciada de la parte inferior de la zona de
reaccion secundaria menos de 0,5Ls, la entrada de oxidante normalmente superior estd espaciada de la parte
inferior de la zona de reacciéon secundaria al menos 0,5Ls y la entrada de suspension esta espaciada de la parte
inferior de la zona de reaccién secundaria una distancia en el intervalo de 0,3Ls a 0,9Ls ademas de acuerdo con la
reivindicacion 1.

Otra realizacion de la presente invencién atafie a un sistema para producir acido tereftalico poniendo en contacto
una suspension producida mediante oxidacion con un oxidante en fase gaseosa. El sistema de esta realizacion
comprende un reactor de oxidacion primario que comprende una primera salida de suspension y un reactor de
oxidacién secundario que comprende una entrada de suspension, una segunda salida de suspension y una entrada
de oxidante normalmente superior. En esta realizacion, la entrada de suspensién estd en comunicacion de flujo
fluido posterior con la primera salida de suspension; el reactor de oxidacion secundario define en el mismo una zona
de reaccién secundaria que tiene una longitud maxima Ls y un didmetro maximo Ds, la entrada de suspensién esta
espaciada de la parte inferior de la zona de reaccién secundaria una distancia en el intervalo de 0,3Ls a 0,9Ls y la
entrada de oxidante normalmente superior esta espaciada por encima de la entrada de suspension menos de 0,4 Lg
de acuerdo con la reivindicacion 4.

Todavia otra realizacion de la presente invencion atafie a un procedimiento para elaborar una composiciéon de acido

3



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

ES 2 640483 T3

tereftdlico de acuerdo con la reivindicacion 11. El procedimiento de esta realizacién comprende (a) someter un
primer medio de reaccién multifasico que comprende un compuesto oxidable a oxidacidon en una zona de reaccion
primaria definida en un reactor de oxidacion primario para producir asi una primera suspension; y (b) poner en
contacto al menos una porcion de la primera suspension con un oxidante en fase gaseosa en una zona de reaccion
secundaria definida en un reactor de oxidacion secundario para producir asi una segunda suspension. En esta
realizacién, la zona de reaccion secundaria tiene una longitud maxima Ls y un diametro maximo Ds, se introduce una
primera porcion del oxidante en fase gaseosa en la zona de reaccién secundaria en una primera regién de entrada
de oxidante espaciada de la parte inferior de la zona de reaccién secundaria al menos 0,5 Ls, donde la primera
porcion del oxidante en fase gaseosa constituye en el intervalo de 5 a 49 % en peso del volumen total del oxidante
en fase gaseosa introducido en la zona de reaccién secundaria, y donde se introduce al menos una porcién de la
primera suspension en la zona de reaccion secundaria en una region de entrada de suspension espaciada de la
parte inferior de la zona de reacciéon secundaria una distancia en el intervalo de 0,3Ls a 0,9Ls, ademas de acuerdo
con la reivindicacion 11.

BREVE DESCRIPCION DE LOS DIBUJOS

Las realizaciones de la invencion se describen con detalle a continuacién con referencia a las figuras dibujadas
adjuntas, donde:

la FIG. 1 es una vista lateral de un reactor de oxidacién construido de acuerdo con una realizacion de la presente
invencion, que ilustra particularmente la introduccion de corrientes de alimentacion, oxidante y reflujo al reactor, la
presencia de un medio de reaccidon multifasico en el reactor y la extraccién de un gas y una suspension de la parte
superior e inferior del reactor, respectivamente;

la FIG. 2 es una vista lateral de un reactor de columna de burbujas equipado con un reactor de oxidaciéon secundario
externo que recibe una suspension de una extraccion lateral en el reactor de oxidacion primario;

la FIG. 3 es una vista en seccion inferior ampliada del reactor de extraccion lateral tomada a lo largo de la linea 3-3
de la FIG. 2, que ilustra particularmente la localizaciéon y configuraciéon de un rociador de oxidante superior usado
para introducir al menos una porcién de una corriente de oxidante en el reactor;

la FIG. 4 es una vista lateral de un reactor de columna de burbujas que contiene un medio de reaccién multifasico,
que ilustra particularmente el medio de reaccion que se reparte tedricamente en 30 cortes horizontales de igual
volumen para cuantificar ciertos gradientes en el medio de reaccion:

la FIG. 5 es una vista lateral de un reactor de columna de burbujas que contiene un medio de reaccién multifasico,
que ilustra particularmente el primer y segundo volimenes continuos del 20 % discretos del medio de reaccion que
tienen concentraciones de oxigeno y/o tasas de consumo de oxigeno sustancialmente diferentes; y

la FIG. 6 es un diagrama de flujo de proceso simplificado de un proceso para elaborar PTA de acuerdo con una
realizacion de la presente invencion.

DESCRIPCION DETALLADA

Diversas realizaciones de la presente invencién atafien a la oxidacion parcial en fase liquida de un compuesto
oxidable. Dicha oxidaciéon puede llevarse a cabo en la fase liquida de un medio de reaccion multifasico contenido en
uno o mas reactores agitados. Los reactores agitados adecuados son reactores agitados de burbujas, en particular
reactores de columna de burbujas de acuerdo con la presente invencion, la oxidacién en fase liquida se lleva a cabo
usando al menos un reactor de columna de burbujas.

Como se usa en la presente memoria, el término "reactor de columna de burbujas" denotara un reactor para facilitar
reacciones quimicas en un medio de reaccién multifasico, donde la agitacion del medio de reaccién se proporciona
principalmente por el movimiento ascendente de las burbujas de gas a través del medio de reaccién. Como se usa
en la presente memoria, el término “agitacion” denotara el trabajo disipado en el medio de reaccién que causa flujo
y/o mezclado del fluido. Como se usan en la presente memoria, los términos “mayoria”, “principalmente” y
“predominantemente” significaran mas de un 50 %. Como se usa en la presente memoria, el término “agitacion
mecanica” denotara agitacion del medio de reaccion causada por el movimiento fisico de un elemento o elementos
rigidos o flexibles contra o dentro del medio de reaccién. Por ejemplo, la agitacion mecanica puede proporcionarse
por rotacién, oscilacion y/o vibracion de agitadores internos, paletas, vibradores o diafragmas acusticos localizados
en el medio de reaccidon. Como se usa en la presente memoria, el término “agitacion de flujo” denotara agitacion del
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medio de reaccidn causada por inyeccion a alta velocidad y/o recirculacion de uno o mas fluidos en el medio de
reaccion. Por ejemplo, la agitacion de flujo puede proporcionarse por toberas, eyectores y/o eductores.

En diversas realizaciones, la porciéon de agitacion del medio de reaccion en el reactor de columna de burbujas
durante la oxidacién proporcionada por la agitacion mecéanica y/o de flujo puede ser menor del 40 %, menor del 20 %
o menor del 5 %. Adicionalmente, la cantidad de agitacion mecanica y/o de flujo conferida al medio de reaccién
multifasico durante la oxidacion puede ser menor de 3 kilowatios por metro cubico del medio de reaccién, menor de
2 kilowatios por metro ctibico o menor de 1 kilowatio por metro cubico.

Haciendo referencia ahora a la FIG. 1, se ilustra un reactor de columna de burbujas (20) que comprende una
carcasa de recipiente (22) que tiene una seccion de reaccion (24) y una seccién de desprendimiento (26). La seccion
de reaccion (24) define una zona de reaccion (28), mientras que la seccion de desprendimiento (26) define una zona
de desprendimiento (30). Puede introducirse en la zona de reaccion (28) una corriente de alimentacién
predominantemente en fase liquida a través de las entradas de alimentacion (32a,b,c,d). Puede introducirse en la
zona de reaccion (28) una corriente de oxidante en fase predominantemente gaseosa a través de un rociador de
oxidante (34) localizado en la porcion inferior de la zona de reaccién (28). La corriente de alimentacion en fase
liquida y la corriente de oxidante en fase gaseosa forman cooperativamente un medio de reaccion multifasico (36) en
la zona de reaccién (28). En diversas realizaciones, el medio de reaccion multifasico (36) comprende una fase
liquida y una fase gaseosa. En otras diversas realizaciones, el medio de reaccion multifasico (36) puede comprender
un medio trifasico que tiene componentes de fase solida, fase liquida y fase gaseosa. El componente de fase sélida
del medio de reaccién (36) puede precipitar en la zona de reaccién (28) como resultado de la reaccion de oxidacion
llevada a cabo en la fase liquida del medio de reaccion (36). El reactor de columna de burbujas (20) incluye una
salida de suspension (38) localizada cerca de la parte inferior de la zona de reaccion (28) y una salida de gas (40)
localizada cerca de la parte superior de la zona de desprendimiento (30). Puede extraerse un efluente de suspension
gue comprende componentes de fase liquida y de fase sélida del medio de reaccion (36) de la zona de reaccién (28)
a través de la salida de suspension (38), mientras que se puede extraerse un efluente predominantemente gaseoso
de la zona de desprendimiento (30) a través de la salida de gases (40).

La corriente de alimentacién en fase liquida introducida en el reactor de columna de burbujas (20) a través de las
entradas de alimentacion (32a,b,c,d) puede comprender un compuesto oxidable, un disolvente y un sistema
catalizador.

El compuesto oxidable presente en la corriente en fase liquida comprende para-xileno. En una o mas realizaciones,
el compuesto oxidable es para-xileno.

Un “grupo hidrocarbilo”, como se define en la presente memoria, es al menos un atomo de carbono que esta unido
solo a atomos de hidrogeno u otros atomos de carbono. Un “grupo hidrocarbilo sustituido”, como se define en la
presente memoria, es al menos un atomo de carbono unido a al menos un heterodtomo y a al menos un atomo de
hidrégeno. “Heteroatomos”, como se define en la presente memoria, son todos los atomos distintos de atomos de
carbono e hidrogeno. Los compuestos aromaticos, como se definen en la presente memoria, comprenden un anillo
aromatico. Dichos compuestos aroméaticos pueden tener al menos 6 atomos de carbono y, en diversas realizaciones,
pueden tener solo atomos de carbono como parte del anillo. Los ejemplos adecuados de dichos anillos aromaticos
incluyen, pero sin limitacion, benceno, bifenilo, terfenilo, naftaleno y otros anillos aromaticos fusionados basados en
carbono.

Si un compuesto oxidable presente en la corriente de alimentacién en fase liquida es un compuesto normalmente
sélido (es decir, es un solido a temperatura y presion estandares), dicho compuesto oxidable puede disolverse
sustancialmente en el disolvente cuando se introduce en la zona de reaccion (28). El punto de ebullicion de un
compuesto oxidable a presion atmosférica puede ser de al menos aproximadamente 50 °C, en el intervalo de 80 a
400 °C, o en el intervalo de 125 a 155 °C. La cantidad de compuesto oxidable presente en la alimentacién en fase
liquida puede estar en el intervalo de 2 a 40 % en peso, en el intervalo de 4 a 20 % en peso o en el intervalo de 6 a
15 % en peso.

Se sefiala ahora que el compuesto oxidable presente en la alimentacién en fase liquida puede comprender una
combinacion de dos o mas compuestos quimicos oxidables diferentes. Estos dos o mas materiales quimicos
diferentes pueden alimentarse entremezclados en la corriente de alimentacion en fase liquida o pueden alimentarse
separadamente en mudltiples corrientes de alimentacién. Por ejemplo, puede alimentarse al reactor un compuesto
oxidable que comprende para-xileno, meta-xileno, para-tolualdehido, acido para-toluico y acetaldehido a través de
una sola entrada o multiples entradas separadas.
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El disolvente presente en la corriente de alimentacion en fase liquida puede comprender un componente acido y un
componente acuoso. El disolvente puede estar presente en la corriente de alimentacion en fase liquida a una
concentracioén en el intervalo de aproximadamente 60 a aproximadamente 98 % en peso, en el intervalo de
aproximadamente 80 a aproximadamente 96 % en peso o en el intervalo de 85 a 94 % en peso. El componente
acido del disolvente es preferiblemente principalmente un acido monocarboxilico organico de bajo peso molecular
que tiene 1-6 atomos de carbono o 2 atomos de carbono. En diversas realizaciones, el componente acido del
disolvente puede ser principalmente acido acético. El componente acido puede constituir al menos aproximadamente
un 75 % en peso del disolvente, al menos aproximadamente un 80 % en peso del disolvente o en el intervalo de 85 a
98 % en peso del disolvente, siendo el resto agua o principalmente agua. El disolvente introducido en el reactor de
columna de burbujas (20) puede incluir pequefias cantidades de impurezas tales como, por ejemplo, para-
tolualdehido, tereftaldehido, 4-carboxibenzaldehido (“4-CBA”), acido benzoico, acido para-toluico, aldehido para-
toluico, acido alfa-bromo-para-toluico, acido isoftalico, acido ftalico, acido trimelitico, compuestos poliaromaticos y/o
particulas suspendidas. En diversas realizaciones, la cantidad total de impurezas en el disolvente introducido en el
reactor de columna de burbujas (20) es menor de aproximadamente un 3 % en peso.

El sistema catalizador presente en la corriente de alimentacion en fase liquida puede ser un sistema catalizador en
fase liquida homogéneo capaz de promover la oxidacién (incluyendo la oxidacion parcial) del compuesto oxidable.
En diversas realizaciones, el sistema catalizador puede comprender al menos un metal de transicion multivalente. En
una o mas realizaciones, el metal de transicién multivalente puede comprender cobalto. Adicionalmente, el sistema
catalizador puede comprender cobalto y bromo. Ademas, el sistema catalizador puede comprender cobalto, bromo y
manganeso.

Cuando estd presente cobalto en el sistema catalizador, la cantidad de cobalto presente en la corriente de
alimentacion en fase liquida puede ser tal que la concentracion de cobalto en la fase liquida del medio de reaccién
(36) se mantenga en el intervalo de aproximadamente 300 a 6.000 partes por millén en peso (ppmp), en el intervalo
de aproximadamente 700 a aproximadamente 4.200 ppmp o el intervalo de 1.200 a 3.000 ppmp. Cuando esta
presente bromo en el sistema catalizador, la cantidad de bromo presente en la corriente de alimentacion en fase
liquida puede ser tal que la concentracién de bromo en la fase liquida del medio de reaccién (36) se mantenga en el
intervalo de aproximadamente 300 a aproximadamente 5.000 ppmp, en el intervalo de aproximadamente 600 a
aproximadamente 4.000 ppmp o en el intervalo de 900 a 3.000 ppmp. Cuando esta presente manganeso en el
sistema catalizador, la cantidad de manganeso presente en la corriente de alimentacién en fase liquida puede ser tal
gue la concentracién de manganeso en la fase liquida del medio de reaccion (36) se mantenga en el intervalo de
aproximadamente 20 a aproximadamente 1.000 ppmp, en el intervalo de aproximadamente 40 a aproximadamente
500 ppmp o en el intervalo de 50 a 200 ppmp.

Las concentraciones de cobalto, bromo y/o manganeso en la fase liquida del medio de reaccion (36) proporcionado
anteriormente se expresan con una base promediada en tiempo y promediada en volumen. Como se usa en la
presente memoria, el término “promediado en tiempo” denotara una media de al menos 10 medidas tomadas
igualmente durante un periodo continuo de al menos 100 segundos. Como se usa en la presente memoria, el
término “promediado en volumen” denotara una media de al menos 10 medidas tomadas a espaciados
tridimensionales uniformes a lo largo de un cierto volumen.

La relacién en peso de cobalto a bromo (Co:Br) en el sistema catalizador introducido en la zona de reaccién (28)
puede estar en el intervalo de aproximadamente 0,25:1 a aproximadamente 4:1, en el intervalo de aproximadamente
0,5:1 a aproximadamente 3:1 o en el intervalo de 0,75:1 a 2:1. La relacion en peso de cobalto a manganeso (Co:Mn)
en el sistema catalizador introducido en la zona de reaccion (28) puede estar en el intervalo de aproximadamente
0,3:1 a aproximadamente 40:1, en el intervalo de aproximadamente 5:1 a aproximadamente 30:1 o en el intervalo de
10:1 a 25:1.

La corriente de alimentacion en fase liquida introducida en el reactor de columna de burbujas (20) puede incluir
pequefias cantidades de impurezas tales como, por ejemplo, tolueno, etilbenceno, para-tolualdehido, tereftaldehido,
4-CBA, acido benzoico, acido para-toluico, aldehido para-toluico, acido alfa-bromo-para-toluico, acido isoftalico,
acido ftalico, acido trimelitico, compuestos poliaromaticos y/o particulas suspendidas. Como se emplea el reactor de
columna de burbujas (20) para la produccion de acido tereftalico, meta-xileno y orto-xileno se consideran también
impurezas. En diversas realizaciones, la cantidad total de impurezas en la corriente de alimentacion en fase liquida
introducida al reactor de columna de burbujas (20) puede ser menor de un 3 % en peso.

Aunque la FIG. 1 ilustra una realizacién donde el compuesto oxidable, el disolvente y el sistema catalizador se

mezclan conjuntamente y se introducen en el reactor de columna de burbujas (20) como una sola corriente de
alimentacién, en una realizacién alternativa, el compuesto oxidable, el disolvente y el catalizador pueden introducirse
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separadamente en el reactor de columna de burbujas (20). Por ejemplo, es posible alimentar una corriente de para-
xileno puro al reactor de columna de burbujas (20) a través de una entrada separada de la entrada o entradas de
disolvente y catalizador.

La corriente de oxidante en fase predominantemente gaseosa introducida en el reactor de columna de burbujas (20)
a través del rociador de oxidante (34) comprende oxigeno molecular (O2). En diversas realizaciones, la corriente de
oxidante comprende en el intervalo de 5 a 40 % en moles de oxigeno molecular, en el intervalo de 15 a 30 % en
moles de oxigeno molecular o en el intervalo de 18 a 24 % en moles de oxigeno molecular. El resto de la corriente
de oxidante puede estar comprendido principalmente por un gas o gases, tales como nitrégeno, que sean inertes a
la oxidacién. En una o mas realizaciones, la corriente de oxidante puede consistir esencialmente en oxigeno
molecular y nitrégeno. En diversas realizaciones, la corriente de oxidante puede ser aire seco que comprende un
21 % en moles de oxigeno molecular y aproximadamente un 78 a aproximadamente un 81 % en moles de nitrégeno.
En otras realizaciones, el oxidante en fase gaseosa puede ser aire enriquecido y puede comprender un 25 % en
moles, un 30 % en moles, un 35 % en moles, un 40 % en moles, un 50 % en moles, un 55 % en moles, un 60 % en
moles, un 70 % en moles o un 80 % en moles de oxigeno molecular. En todavia otras realizaciones, la corriente de
oxidante puede comprender oxigeno sustancialmente puro.

Haciendo referencia todavia a la FIG. 1, el reactor de columna de burbujas (20) puede estar equipado con un
distribuidor de reflujo (42) colocado sobre una superficie superior (44) del medio de reaccion (36). El distribuidor de
reflujo (42) es operativo para introducir gotitas de una corriente de reflujo en fase predominantemente liquida en la
zona de desprendimiento (30) mediante cualquier medio de formacion de gotitas conocido en la materia. En diversas
realizaciones, el distribuidor de reflujo (42) puede producir una pulverizacion de gotitas dirigidas descendentemente
hacia la superficie superior (44) del medio de reaccioén (36). Esta pulverizacion descendente de gotitas puede afectar
(es decir, compromete e influye en) al menos aproximadamente un 50 %, al menos aproximadamente un 75 % o al
menos un 90 % del area de seccion transversal horizontal maxima de la zona de desprendimiento (30). Esta
pulverizacién de reflujo liquido descendente puede ayudar a prevenir la formacién de espuma en o por encima de la
superficie superior (44) del medio de reaccion (36) y puede ayudar también al desprendimiento de cualquier gotita de
liquido o suspension atrapada en el gas de movimiento ascendente que fluye hacia la salida de gas (40). Ademas, el
reflujo liquido puede servir para reducir la cantidad de particulas y compuestos potencialmente precipitantes (p.ej.,
acido benzoico, acido para-toluico, 4-CBA, &cido tereftdlico y sales metalicas cataliticas disueltas) que salen en el
efluente gaseoso extraido de la zona de desprendimiento (30) a través de la salida de gases (40). Ademas, la
introduccion de gotitas de reflujo en la zona de desprendimiento (30) puede usarse, mediante una accion de
destilacion, para ajustar la composicion del efluente gaseoso extraido a través de la salida de gases (40).

La corriente de reflujo liquida introducida en el reactor de columna de burbujas (20) a través del distribuidor de reflujo
(42) puede tener la misma o aproximadamente la misma composicion que el componente disolvente de la corriente
de alimentacion en fase liquida introducida en el reactor de columna de burbujas (20) a través de las entradas de
alimentacion (32a,b,c,d). Por tanto, la corriente de reflujo liquida puede comprender un componente &cido y agua. El
componente acido de la corriente de reflujo puede ser un &cido monocarboxilico organico de bajo peso molecular
gue tiene 1-6 atomos de carbono o 2 atomos de carbono. En diversas realizaciones, el componente acido de la
corriente de reflujo puede ser &acido acético. Ademas, el componente acido puede constituir al menos
aproximadamente un 75 % en peso de la corriente de reflujo, al menos aproximadamente un 80 % en peso de la
corriente de reflujo o en el intervalo de 85 a 98 % en peso de la corriente de reflujo, siendo el resto agua o
principalmente agua. Debido a que la corriente de reflujo puede tener tipicamente la misma o sustancialmente la
misma composicion que el disolvente en la corriente de alimentacion en fase liquida, cuando esta descripcidén hace
referencia al “disolvente total” introducido en el reactor, dicho “disolvente total” incluird tanto la corriente de reflujo
como la porcién de disolvente de la corriente de alimentacion.

Durante la oxidacion en fase liquida en el reactor de columna de burbujas (20), pueden introducirse de forma
sustancialmente continua las corrientes de alimentacién, oxidante y reflujo en la zona de reaccién (28), mientras que
las corrientes efluentes de gas y suspension se extraen de forma sustancialmente continua de la zona de reaccién
(28). Como se usa en la presente memoria, el término “de forma sustancialmente continua” significara durante un
periodo de al menos 10 horas interrumpido por menos de 10 minutos. Durante la oxidacién, puede introducirse de
forma sustancialmente continua el compuesto oxidable (para-xileno) en la zona de reaccién (28) a una tasa de al
menos aproximadamente 8.000 kilogramos por hora, a una tasa en el intervalo de aproximadamente 15.000 a
aproximadamente 200.000 kilogramos por hora, en el intervalo de aproximadamente 22.000 a 150.000 kilogramos
por hora o en el intervalo de 30.000 a 100.000 kilogramos por hora. Aunque los caudales de las corrientes de
alimentacién, oxidante y reflujo entrantes pueden ser sustancialmente estacionarios, se sefiala ahora que una
realizacién contempla aplicar por pulsos la corriente de alimentacién, oxidante y/o reflujo entrante para mejorar el
mezclado y la transferencia de masa. Cuando la corriente de alimentacion, oxidante y/o reflujo entrante se introduce
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en forma de pulsos, sus caudales pueden variar dentro de aproximadamente 0 a aproximadamente 500 % de los
caudales de estado estacionario indicados en la presente memoria, dentro de aproximadamente 30 Yy
aproximadamente 200 % de los caudales en estado estacionario indicados en la presente memoria o dentro de 80 y
120 % de los caudales en estado estacionario indicados en la presente memoria.

La tasa de reaccion espaciotemporal media (“STR”) en el reactor de columna de burbujas (20) se define como la
masa de compuesto oxidable alimentada por unidad de volumen de medio de reaccion (36) por unidad de tiempo
(p.€j., kilogramos de para-xileno alimentados por metro cubico por hora). En el uso convencional, la cantidad de
compuesto oxidable no convertido en producto se restaria tipicamente de la cantidad de compuesto oxidable en la
corriente de alimentacion antes de calcular la STR. Sin embargo, las conversiones y rendimientos son tipicamente
altos para muchos de los compuestos oxidables a los que se hace referencia en la presente memoria (p.ej., para-
xileno) y es conveniente definir el término en la presente memoria como se afirma anteriormente. Por razones de
costes de capital e inventario operativo, entre otras, la reaccion puede realizarse con una alta STR. Sin embargo,
realizar la reaccion a una STR cada vez mayor puede afectar a la calidad o el rendimiento de la oxidacion parcial. El
reactor de columna de burbujas (20) puede ser particularmente Util cuando la STR del compuesto oxidable (p.ej.,
para-xileno) esta en el intervalo de aproximadamente 25 kilogramos por metro cubico por hora (“kg/m3/h") a
aproximadamente 400 kg/m3/h, en el intervalo de aproximadamente 30 kg/m3/h a aproximadamente 250 kg/m3/h, en
el intaervalo de aproximadamente 35 kg/m3/h a aproximadamente 150 kg/m3/h o en el intervalo de 40 kg/m3/h a 100
kg/m’/h.

La STR de oxigeno en el reactor de columna de burbujas (20) se define como el peso de oxigeno molecular
consumido por unidad de volumen del medio de reaccion (36) por unidad de tiempo (p.ej., kilogramos de oxigeno
molecular consumidos por metro cubico por hora). Por razones de costes de capital y consumo oxidativo de
disolvente, entre otras, la reaccion puede realizarse con una alta STR de oxigeno. Sin embargo, realizar la reaccion
a una STR de oxigeno cada vez mas alta reduce eventualmente la calidad o rendimiento de la oxidacion parcial. Sin
ligarse a teoria alguna, parece que esto se relaciona posiblemente con la tasa de transferencia de oxigeno molecular
desde la fase gaseosa al liquido del area superficial interfasica y por ello al grueso del liquido. Una STR de oxigeno
demasiado alta conduce posiblemente a un contenido de oxigeno disuelto demasiado bajo en el grueso de la fase
liquida del medio de reaccion.

La STR de oxigeno media global se define en la presente memoria con el peso de todo el oxigeno consumido en
todo el volumen de medio de reaccion (36) por unidad de tiempo (p.ej., kilogramos de oxigeno molecular consumido
por metro cubico por hora). El reactor de columna de burbujas (20) puede ser particularmente util cuando la STR de
oxigeno media global esta en el intervalo de aproximadamente 25 kg/m°/h a aproximadamente 400 kg/m°/h, en el
intervalo de aproximadamente 30 kg/m3/h a aproximadamente 250 kg/m3/h, en el intervalo de aproximadamente 35
kg/m>/h a aproximadamente 150 kg/m>/h o en el intervalo de 40 kg/m°h a 100 kg/m*/h.

Durante la oxidacién en el reactor de columna de burbujas (20), la relacién de caudal de masa de disolvente total
(tanto de las corrientes de alimentacion como de reflujo) a caudal de masa de compuesto oxidable que entra en la
zona de reaccion (28) puede mantenerse en el intervalo de aproximadamente 2:1 a aproximadamente 50:1, en el
intervalo de aproximadamente 5:1 a aproximadamente 40:1 o en el intervalo de 7,5:1 a 25:1. En diversas
realizaciones, la relacion de caudal de masa de disolvente introducido como parte de la corriente de alimentacion a
caudal de masa de disolvente introducido como parte de la corriente de reflujo puede mantenerse en el intervalo de
aproximadamente 0,5:1 a nada de flujo de corriente de reflujo en absoluto, en el intervalo de aproximadamente 0,5:1
a aproximadamente 4:1, en el intervalo de aproximadamente 1:1 a aproximadamente 2:1 o en el intervalo de 1,25:1
alb5:1.

Durante la oxidacion en fase liquida en el reactor de columna de burbujas (20), puede introducirse la corriente de
oxidante en el reactor de columna de burbujas (20) en una cantidad que proporcione oxigeno molecular algo por
encima de la demanda estequiométrica de oxigeno. La cantidad de oxigeno molecular en exceso requerida para los
mejores resultados con un compuesto oxidable particular afecta a la economia global de la oxidacion en fase liquida.
Durante la oxidacién en fase liquida en el reactor de columna de burbujas (20), la relacion de caudal de masa de
corriente de oxidante a caudal de masa de compuesto organico (p.€j., para-xileno) que entra en el reactor (20) puede
mantenerse en el intervalo de aproximadamente 0,5:1 a aproximadamente 20:1, en el intervalo de aproximadamente
1:1 a aproximadamente 10:1 o en el intervalo de 2:1 a 6:1.

Haciendo referencia todavia a la FIG. 1, las corrientes de alimentacion, oxidante y reflujo introducidas en el reactor
de columna de burbujas (20) pueden formar cooperativamente al menos una porcion del medio de reaccién
multifasico (36). EI medio de reaccion (36) puede ser un medio trifasico que comprende una fase sdélida, una fase
liquida y una fase gaseosa. Como se menciona anteriormente, la oxidacion del compuesto oxidable (para-xileno)
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puede tener lugar predominantemente en la fase liquida del medio de reaccion (36). Por tanto, la fase liquida del
medio de reaccion (36) puede comprender oxigeno disuelto y el compuesto oxidable. La naturaleza exotérmica de la
reaccion de oxidacion que tiene lugar en el reactor de columna de burbujas (20) puede causar que se
evapore/vaporice una porcion del disolvente (p.ej., acido acético y agua) introducido a través de las entradas de
alimentacion (32a,b,c,d). Por tanto, la fase gaseosa del medio de reacciéon (36) en el reactor (20) puede estar
formada principalmente por disolvente vaporizado y una porcién no reaccionada no disuelta de la corriente de
oxidante.

Ciertos reactores de oxidacion de la técnica anterior emplean tubos/aletas de intercambio de calor para calentar o
enfriar el medio de reaccion. Sin embargo, dichas estructuras de intercambio de calor pueden ser indeseables en el
reactor y proceso de la invencién descritos en la presente memoria. Por tanto, en diversas realizaciones el reactor de
columna de burbujas (20) puede disefiarse para no incluir sustancialmente superficies que entren en contacto con el
medio de reaccién (36) y que exhiban un flujo térmico promediado en tiempo mayor de 30.000 vatios por metro
cuadrado. Ademas, en diversas realizaciones, se va a retirar menos de aproximadamente un 50 %, menos de
aproximadamente un 30 % o menos de un 10 % del calor de reaccién promediado en tiempo del medio de reaccion
(36) por superficies de intercambio de calor.

La concentracion de oxigeno disuelto en la fase liquida del medio de reaccion (36) es un equilibrio dinamico entre la
tasa de transferencia de masa de la fase gaseosa y la tasa de consumo de reactivo en la fase liquida (es decir, no se
fija simplemente por la presion parcial de oxigeno molecular en la fase gaseosa de suministro, aunque este es un
factor en la tasa de suministro de oxigeno disuelto y afecta a la concentracion superior limitante de oxigeno disuelto).
La cantidad de oxigeno disuelto varia localmente, siendo mayor cerca de las interfases de burbujas. Globalmente, la
cantidad de oxigeno disuelto depende del equilibrio de factores de suministro y demanda en diferentes regiones del
medio de reaccion (36). Temporalmente, la cantidad de oxigeno disuelto depende de la uniformidad del mezclado de
gas y liquido respecto a las tasas de consumo quimico. En el disefio para hacer coincidir apropiadamente el
suministro y la demanda de oxigeno disuelto en la fase liquida del medio de reaccion (36), puede mantenerse la
concentracion de oxigeno promediada en tiempo y promediada en volumen en la fase liquida del medio de reaccién
(36) por encima de aproximadamente 1 ppm molar, en el intervalo de aproximadamente 4 a aproximadamente 1.000
ppm molar, en el intervalo de aproximadamente 8 a aproximadamente 500 ppm molar o en el intervalo de 12 a 120
ppm molar.

La reaccion de oxidacion en fase liquida llevada a cabo en el reactor de columna de burbujas (20) puede ser una
reaccion de precipitacion que genera solidos. En diversas realizaciones, la oxidacion en fase liquida llevada a cabo
en el reactor de columna de burbujas (20) puede causar que al menos aproximadamente un 10 % en peso, al menos
aproximadamente un 50 % en peso o al menos aproximadamente un 90 % en peso del compuesto oxidable (para-
xileno) introducido en la zona de reaccién (28) forme un compuesto sélido (particulas de &cido tereftalico bruto) en el
medio de reaccién (36). En una o mas realizaciones, la cantidad total de sélidos en el medio de reaccion (36) puede
ser mayor de aproximadamente un 3 % en peso, en el intervalo de aproximadamente 5 a aproximadamente 40 % en
peso, en el intervalo de aproximadamente 10 a aproximadamente 35 % en peso o en el intervalo de 15 a 30 % en
peso, en una base promediada en tiempo y promediada en volumen. En diversas realizaciones, puede estar
presente en el medio de reaccion (36) una porcion sustancial del producto de oxidacién (p.ej., acido tereftalico)
producido en el reactor de columna de burbujas (20) en forma de soélidos, en contraposicion al resto disuelto en la
fase liquida del medio de reaccidn (36). La cantidad de producto de oxidacion en fase sdlida presente en el medio de
reaccion (36) puede ser de al menos aproximadamente un 25 % en peso del producto de oxidacion total (fases
sélida y liquida) en el medio de reaccion (36), al menos aproximadamente un 75 % en peso del producto de
oxidacion total en el medio de reaccion (36) o al menos un 95 % en peso del producto de oxidacion total en el medio
de reaccion (36). Los intervalos numéricos proporcionados anteriormente para la cantidad de sélidos en el medio de
reaccion (36) se aplican a la operacién en estado sustancialmente estacionario de la columna de burbujas (20)
durante un periodo sustancialmente continuo de tiempo, no a la operacion de arranque, apagado o suboptima del
reactor de columna de burbujas (20). La cantidad de sélidos en el medio de reaccién (36) se determina mediante un
procedimiento gravimétrico. En este procedimiento gravimétrico, se extrae una porcion representativa de suspensiéon
del medio de reaccion y se pesa. En condiciones que mantienen efectivamente el reparto sélido-liquido global
presente en el medio de reaccidn, se retira el liquido libre de la porcion de sélidos por sedimentacién o filtracion,
efectivamente sin pérdida de sélidos precipitados y con menos de aproximadamente un 10 % de la masa liquida
inicial restante en la porcion de solidos. El liquido restante en los sélidos se evapora hasta sequedad, efectivamente
sin sublimacion de soélidos. Se pesa la porcién restante de los sélidos. La relacion en peso de la porcién de sélidos a
peso de la porcién original de suspension es la fraccion de sélidos, expresada tipicamente como un porcentaje.

La reaccién de precipitacion llevada a cabo en el reactor de columna de burbujas (20) puede causar incrustacion (es
decir, acumulacién de sélidos) sobre la superficie de ciertas estructuras rigidas que entran en contacto con el medio
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de reaccion (36). Por tanto, en una realizacion, puede disefiarse el reactor de columna de burbujas (20) para no
incluir sustancialmente ninguna estructura interna de intercambio de calor, agitacion o deflexion en la zona de
reaccion (28), porque dichas estructuras tendrian tendencia a la incrustacion. Si estan presentes estructuras internas
en la zona de reaccion (28) es deseable evitar estructuras internas que tengan superficies externas que incluyan una
cantidad significativa de area superficial plana orientada hacia arriba, porque dichas superficies planas orientadas
hacia arriba tendrian una alta tendencia a la incrustacién. Por tanto, si esta presente cualquier estructura interna en
la zona de reaccion (28), menos de aproximadamente un 20 % del area superficial externa expuesta orientada hacia
arriba de dichas estructuras internas deberia estar formada por superficies sustancialmente planas inclinadas menos
de aproximadamente 15 ° de la horizontal. Se hace referencia a las estructuras internas con este tipo de
configuracion en la presente memoria como que tienen una configuracion de “no incrustacion”.

Haciendo referencia de nuevo a la FIG. 1, la configuracion fisica del reactor de columna de burbujas (20) ayuda a
proporcionar una oxidacion optimizada del compuesto oxidable (para-xileno) con una generacién minima de
impurezas. En diversas realizaciones, la seccién de reaccion alargada (24) de la carcasa de recipiente (22) puede
incluir un cuerpo principal sustancialmente cilindrico (46) y una cabeza inferior (48). El extremo superior de la zona
de reaccién (28) se define por un plano horizontal (50) que se extiende a través de la parte superior del cuerpo
principal cilindrico (46). El extremo inferior (52) de la zona de reaccion (28) se define por la menor superficie interna
de la cabeza inferior (48). Tipicamente, el extremo inferior (52) de la zona de reaccién (28) esta localizado proximo a
la abertura de la salida de suspension (38). Por tanto, la zona de reaccion alargada (28) definida en el reactor de
columna de burbujas (20) tiene una longitud méaxima “L,” medida desde el extremo superior (50) al extremo inferior
(52) de la zona de reaccion (28) a lo largo del eje de alargamiento del cuerpo principal cilindrico (46). La longitud “Lp”
de la zona de reaccién (28) puede estar en el intervalo de aproximadamente 10 a aproximadamente 100 metros, en
el intervalo de aproximadamente 20 a aproximadamente 75 metros o en el intervalo de 25 a 50 metros. La zona de
reaccion (28) tiene un didmetro maximo (anchura) “Dp" que es tipicamente igual al diametro interno maximo del
cuerpo principal cilindrico (46). El didmetro méximo Dy de la zona de reaccion (28) puede estar en el intervalo de
aproximadamente 1 a aproximadamente 12 metros, en el intervalo de aproximadamente 2 a aproximadamente 10
metros, en el intervalo de aproximadamente 3,1 a aproximadamente 9 metros o en el intervalo de 4 a 8 metros. En
una o mas realizaciones, la zona de reaccion (28) puede tener una relacion de longitud a diametro “Lp:Dp” en el
intervalo de aproximadamente 6:1 a aproximadamente 30:1, en el intervalo de aproximadamente 8:1 a
aproximadamente 20:1 o en el intervalo de 9:1 a 15:1.

Como se discute anteriormente, la zona de reaccién (28) del reactor de columna de burbujas (20) recibe un medio de
reaccion multifasico (36). El medio de reaccién (36) tiene un extremo inferior coincidente con el extremo inferior (52)
de la zona de reaccion (28) y un extremo superior localizado en la superficie superior (44). La superficie superior (44)
del medio de reaccién (36) se define a lo largo de un plano horizontal que corta la zona de reaccion (28) en una
localizacién vertical donde los contenidos de la zona de reaccién (28) pasan de un estado continuo en fase gaseosa
a un estado continuo en fase liquida. La superficie superior (44) puede estar colocada en la localizacion vertical
donde la retencion de gas promediada en tiempo local de un corte horizontal fino de los contenidos de la zona de
reaccion (28) es de 0,9.

El medio de reaccion (36) tiene una altura maxima “H,” medida entre sus extremos superior e inferior. La anchura
maxima “Wp” del medio de reaccion (36) es tipicamente igual al diametro méaximo “D,” del cuerpo principal cilindrico
(46). Durante la oxidacién en fase liquida en el reactor de columna de burbujas (20), la H, puede mantenerse de
aproximadamente un 60 a aproximadamente un 120 % de L,, de aproximadamente un 80 a aproximadamente un
110 % de L, o de 85 a 100 % de Lp. En diversas realizaciones, el medio de reaccion (36) puede tener una relacion
de altura a anchura “Hp:W,"” mayor de aproximadamente 3:1, en el intervalo de aproximadamente 7:1 a 25:1, en el
intervalo de aproximadamente 8:1 a aproximadamente 20:1 o en el intervalo de 9:1 a 15:1. En una realizacion de la
invencion, Lp=Hp y Dp,=W,, de modo que las diversas dimensiones o relaciones proporcionadas en la presente
memoria para Ly y D, se aplican también a Hp y W, y viceversa.

Las relaciones de Lp:Dp y Hp:W,, relativamente altas proporcionadas de acuerdo con una realizacion de la invencion
pueden contribuir a varias ventajas importantes del sistema de la invencién. Como se discute con mas detalle a
continuacion, se ha descubierto que las relaciones altas de Ly:Dp y Hp:Wp, asi como ciertos otros rasgos discutidos
a continuacién, pueden promover gradientes verticales beneficiosos en las concentraciones de oxigeno molecular
y/o compuesto oxidable (para-xileno) en el medio de reaccién (36). Al contrario que los conocimientos
convencionales, que favorecerian un medio de reaccién bien mezclado con concentraciones relativamente uniformes
a lo largo, se ha descubierto que el escalonamiento vertical de las concentraciones de oxigeno y/o compuesto
oxidable facilita una reaccion de oxidacién mas efectiva y econémica. Minimizar las concentraciones de oxigeno y
compuesto oxidable cerca de la parte superior del medio de reaccién (36) puede ayudar a evitar la pérdida de
oxigeno no reaccionado y compuesto oxidable no reaccionado a través de la salida de gas superior (40). Sin

10



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

ES 2 640483 T3

embargo, si las concentraciones de compuesto oxidable y oxigeno no reaccionado son bajas a lo largo del medio de
reaccion (36), entonces la tasa y/o selectividad de la oxidaciéon se reducen. Por tanto, en diversas realizaciones, las
concentraciones de oxigeno molecular y/o compuesto oxidable pueden ser significativamente mayores cerca de la
parte inferior del medio de reaccion (36) que cerca de la parte superior del medio de reaccion (36).

Ademas, las altas relaciones de L,:Dp y Hp:W, pueden causar que la presion en la parte inferior del medio de
reaccion (36) sea sustancialmente mayor que la presion en la parte superior del medio de reaccion (36). Este
gradiente de presion vertical es el resultado de la altura y densidad del medio de reaccion (36). Es una ventaja de
este gradiente de presion vertical que la presion elevada en la parte inferior del recipiente impulsa mas solubilidad de
oxigeno y transferencia de masa que las conseguibles de otro modo a temperaturas y presiones de cabeza
comparables en reactores superficiales. Por tanto, la reaccién de oxidacion puede llevarse a cabo a menores
temperaturas que las que se requeririan en un recipiente mas superficial. Cuando se usa el reactor de columna de
burbujas (20) para la oxidacién parcial de para-xileno hasta acido tereftalico bruto (CTA), la capacidad de funcionar a
menores temperaturas de reaccion con las mismas o mejores tasas de transferencia de masa de oxigeno tiene una
serie de ventajas. Por ejemplo, la oxidacién a baja temperatura de para-xileno reduce la cantidad de disolvente
gquemado durante la reaccion. Como se discute con mas detalle a continuacion, la oxidacion a baja temperatura
favorece también la formacion de particulas de CTA pequefias, de alta area superficial, unidas débilmente y
facilmente disueltas, que pueden someterse a técnicas de purificacion mas econémicas que las particulas de CTA
grandes y densas de baja area superficial producidas por procesos de oxidacion a alta temperatura convencionales.

Durante la oxidacién en el reactor (20), la temperatura del medio de reaccion (36) promediada en tiempo y
promediada en volumen puede mantenerse en el intervalo de aproximadamente 125 a aproximadamente 200 °C, en
el intervalo de aproximadamente 140 a aproximadamente 180 °C o en el intervalo de 150 a 170 °C. La presion de
cabeza por encima del medio de reaccidon (36) puede mantenerse en el intervalo de aproximadamente 1 a
aproximadamente 20 bares manométricos (“barg”), en el intervalo de aproximadamente 2 a aproximadamente 12
barg o en el intervalo de 4 a 8 barg. La diferencia de presién entre la parte superior del medio de reaccion (36) y la
parte inferior del medio de reaccion (36) puede estar en el intervalo de aproximadamente 0,4 a aproximadamente 5
bar, en el intervalo de aproximadamente 0,7 a aproximadamente 3 bar o en el intervalo de 1 a 2 bar. Aunque la
presion de cabeza por encima del medio de reaccién (36) puede mantenerse generalmente a un valor relativamente
constante, una realizacién contempla aplicar pulsos de presién de cabeza para facilitar un mezclado y/o
transferencia de masa mejorados en el medio de reaccion (36). Cuando se aplican pulsos de presion de cabeza, los
pulsos de presién pueden oscilar entre aproximadamente 60 a aproximadamente 140 %, entre aproximadamente 85
y aproximadamente 115 % o entre 95 y 105 % de la presién de cabeza del estado estacionario indicada en la
presente memoria.

Es una ventaja adicional de la alta relacion de Lp:Dp de la zona de reaccion (28) que puede contribuir a un aumento
de la velocidad superficial media del medio de reaccion (36). El término “velocidad superficial” y “velocidad superficial
de gas”, como se usa en la presente memoria con referencia al medio de reaccién (36), denotara el caudal
volumétrico de la fase gaseosa del medio de reaccion (36) a una elevacion en el reactor dividido entre el area de
seccidn transversal horizontal del reactor a esa elevacion. La velocidad superficial aumentada proporcionada por la
alta relacion de Lp:Dp de la zona de reaccion (28) puede promover el mezclado local y aumentar la retencion de gas
del medio de reaccion (36). Las velocidades superficiales promediadas en tiempo del medio de reaccién (36) a un
cuarto de altura, media altura y/o tres cuartos de altura del medio de reaccion (36) pueden ser mayores de
aproximadamente 0,3 metros por segundo, en el intervalo de aproximadamente 0,8 a aproximadamente 5 metros por
segundo, en el intervalo de aproximadamente 0,9 a aproximadamente 4 metros por segundo o en el intervalo de 1 a
3 metros por segundo.

Haciendo referencia todavia a la FIG. 1, la seccion de desprendimiento (26) del reactor de columna de burbujas (20)
puede ser simplemente una porcién ampliada de la carcasa de recipiente (22) localizada inmediatamente por encima
de la seccion de reaccion (24). La seccion de desprendimiento (26) reduce la velocidad de la fase gaseosa de flujo
ascendente en el reactor de columna de burbujas (20) a medida que la fase gaseosa se eleva por encima de la
superficie superior (44) del medio de reaccion (36) y se acerca a la salida de gases (40). Esta reduccion de la
velocidad ascendente de la fase gaseosa ayuda a facilitar la retirada de liquidos y/o sélidos atrapados en la fase
gaseosa de flujo ascendente y reduce asi la pérdida indeseable de ciertos componentes presentes en la fase liquida
del medio de reaccion (36).

La seccién de desprendimiento (26) puede incluir una pared de transicion generalmente frustocénica (54), una pared
lateral ancha generalmente cilindrica (56) y una cabeza superior (58). El extremo inferior estrecho de la pared de
transicion (54) esta acoplado con la parte superior del cuerpo principal cilindrico (46) de la seccién de reaccién (24).
El extremo superior ancho de la pared de transicion (54) esta acoplado con la parte inferior de la pared lateral ancha
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(56). La pared de transicion (54) puede extenderse hacia arriba y hacia afuera desde su extremo inferior estrecho a
un angulo en el intervalo de aproximadamente 10 a aproximadamente 70 grados de la vertical, en el intervalo de
aproximadamente 15 a aproximadamente 50 grados de la vertical o el intervalo de 15 a 45 grados de la vertical. La
pared lateral ancha (56) tiene un diametro maximo “X” que es generalmente mayor que el diametro méaximo “D,” de
la seccién de reaccion (24), aunque cuando la porcién superior de la seccion de reaccion (24) tiene un diametro
menor que el diametro maximo global de la seccion de reaccién (24), entonces X puede ser realmente menor que
D,. En diversas realizaciones, la relacion de didmetro de la pared lateral ancha (56) a diametro méaximo de la
seccion de reaccion (24) “X:D," puede estar en el intervalo de aproximadamente 0,8:1 a aproximadamente 4:1, o en
el intervalo de 1,1:1 a 2:1. La cabeza superior (58) esta acoplada con la parte superior de la pared lateral ancha (56).
La cabeza superior (58) puede ser un miembro de cabeza generalmente eliptico que define una abertura central que
permite escapar al gas de la zona de desprendimiento (30) a través de la salida de gases (40). Como alternativa, la
cabeza superior (58) puede ser de cualquier forma, incluyendo cénica. La zona de desprendimiento (30) tiene una
altura maxima “Y” medida desde la parte superior (50) de la zona de reaccioén (28) a la porcion mas alta de la zona
de desprendimiento (30). La relacién de longitud de la zona de reaccion (28) a altura de la zona de desprendimiento
(30) “Lp:Y” puede estar en el intervalo de 2:1 a 24:1, en el intervalo de aproximadamente 3:1 a 20:1 o en el intervalo
de 4:1 a 16:1.

Haciendo referencia todavia a la FIG. 1, durante la operacion puede introducirse un oxidante en fase gaseosa (p.€j.
aire) en la zona de reaccién (28) a través de las entradas de oxidante (66a,b) y el rociador de oxidante (34). El
rociador de oxidante (34) puede tener cualquier forma o configuracion que permita el paso del oxidante en fase
gaseosa a la zona de reaccion (28). Por ejemplo, el rociador de oxidante (34) puede comprender un miembro de
anillo circular o poligonal (p.ej., octogonal) que define una pluralidad de aberturas de descarga de oxidante. En
diversas realizaciones, algunas o todas de las aberturas de descarga de oxidante pueden configurarse para
descargar el oxidante en fase gaseosa en una direccién generalmente descendente. Independientemente de la
configuracion especifica del rociador de oxidante (34), el rociador de oxidante puede configurarse fisicamente y
funcionar de manera que minimice la caida de presion asociada a la descarga de la corriente de oxidante a través de
la aberturas de descarga de oxidante y a la zona de reaccion. Dicha caida de presién se calcula como la presion
estatica promediada en tiempo de la corriente de oxidante dentro del conducto de flujo en las entradas de oxidante
(66a,b) del rociador de oxidante menos la presion estatica promediada en tiempo en la zona de reaccion a la
elevacion donde se introduce la mitad de la corriente de oxidante por encima de esa localizacién vertical y se
introduce la mitad de la corriente oxidante por debajo de esta localizacién vertical. En diversas realizaciones, la caida
de presion promediada en tiempo asociada a la descarga de la corriente de oxidante del rociador de oxidante (34)
puede ser menor de aproximadamente 0,3 megapascales ("MPa"), menor de aproximadamente 0,2 MPa, menor de
aproximadamente 0,1 MPa, o menor de 0,05 MPa.

Opcionalmente, puede proporcionarse un aclarado continuo o intermitente al rociador de oxidante (34) con un liquido
(p.€j., &cido acético, agua y/o para-xileno) para prevenir la incrustacion del rociador de oxidante con solidos. Cuando
se emplea dicho aclarado liquido, puede pasarse una cantidad efectiva del liquido (es decir, no solo la cantidad
minima de gotitas de liquido que podrian estar naturalmente presentes en la corriente de oxidante) a través del
rociador de oxidante y fuera de las aberturas de oxidante durante al menos un periodo de mas de un minuto cada
dia. Cuando se descarga continua o periédicamente un liquido del rociador de oxidante (34), la relacion promediada
en tiempo de caudal de masa del liquido a través del rociador de oxidante a caudal de masa del oxigeno molecular a
través del rociador de oxidante puede estar en el intervalo de aproximadamente 0,05:1 a aproximadamente 30:1, en
el intervalo de aproximadamente 0,1:1 a aproximadamente 2:1 o en el intervalo de 0,2:1 a 1:1.

En muchos reactores de columna de burbujas convencionales que contienen un medio de reaccion multifasico,
sustancialmente todo el medio de reaccién localizado por debajo del rociador de oxidante (u otros mecanismos para
introducir la corriente de oxidante en la zona de reaccidn) tiene un valor muy bajo de retencién de gas. Como es
conocido en la materia, “retencion de gas” es simplemente la fraccion de volumen de un medio multifasico que esta
en estado gaseoso. Puede hacerse referencia también a las zonas de baja retencién de gas en un medio como
zonas “no aireadas”. En muchos reactores de columna de burbujas de suspensién convencionales, se localiza una
porcion significativa del volumen total del medio de reaccién por debajo del rociador de oxidante (u otro mecanismo
para introducir la corriente de oxidante en la zona de reaccion). Por tanto, una porcion significativa del medio de
reaccion presente en la parte inferior de los reactores de columna de burbujas convencionales esta no aireada.

Se ha descubierto que minimizar la cantidad de zonas no aireadas en un medio de reaccion sometido a oxidacion en
un reactor de columna de burbujas puede minimizar la generacion de ciertos tipos de impurezas indeseables. Las
zonas no aireadas de un medio de reaccion contienen relativamente pocas burbujas oxidantes. Este bajo volumen
de burbujas oxidantes reduce la cantidad de oxigeno molecular disponible para disolucion en la fase liquida del
medio de reaccion. Por tanto, la fase liquida en una zona no aireada del medio de reaccidn tiene una concentracién
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relativamente baja de oxigeno molecular. Estas zonas no aireadas privadas de oxigeno del medio de reaccion tienen
tendencia a promover reacciones secundarias indeseables, en lugar de la reaccion de oxidacién deseada. Por
ejemplo, cuando se oxida parcialmente para-xileno para formar acido tereftalico, una disponibilidad de oxigeno
insuficiente en la fase liquida del medio de reaccién puede causar la formacion de cantidades indeseablemente altas
de acido benzoico y anillos aromaticos acoplados, en particular incluyendo moléculas coloreadas altamente
indeseables tales como fluorenonas y antraquinonas.

De acuerdo con una o mas realizaciones, se puede llevar a cabo la oxidacion en fase liquida en un reactor de
columna de burbujas configurado y operativo de tal manera que se minimice la fracciéon de volumen del medio de
reaccion con bajos valores de retencién de gas. Esta minimizacién de las zonas no aireadas puede cuantificarse
repartiendo tedricamente todo el volumen del medio de reaccién en 2.000 cortes horizontales discretos de volumen
uniforme. Con la excepcion de los cortes horizontales mas alto y méas bajo, cada corte horizontal es un volumen
discreto limitado por sus lados por la pared lateral del reactor y limitado por su parte superior e inferior por planos
horizontales imaginarios. El corte horizontal mas alto esta limitado en su parte inferior por un plano horizontal
imaginario y en su parte superior por la superficie superior del medio de reaccién. El corte horizontal mas bajo esta
limitado en su parte superior por un plano horizontal imaginario y en su parte inferior por el extremo inferior del
recipiente. Una vez se ha repartido teéricamente el medio de reaccion en 2.000 cortes horizontales discretos de igual
volumen, puede determinarse la retencién de gas promediada en tiempo y promediada en volumen de cada corte
horizontal. Cuando se emplea este procedimiento de cuantificacion de la cantidad de zonas no aireadas, el nimero
de cortes horizontales que tienen una retencion de gas promediada en tiempo y promediada en volumen menor de
0,1 puede ser menor de 30, menor de 15, menor de 6, menor de 4 o menor de 2. Ademas, el nimero de cortes
horizontales que tienen una retencién de gas menor de 0,2 puede ser menor de 80, menor de 40, menor de 20,
menor de 12 o menor de 5. También, el nimero de cortes horizontales que tienen una retencién de gas menor de
0,3 puede ser menor de 120, menor de 80, menor de 40, menor de 20 o menor de 15.

Haciendo referencia todavia a la FIG. 1, se ha descubierto que colocar el rociador de oxidante (34) mas abajo en la
zona de reaccion (28) proporciona varias ventajas, incluyendo la reduccion de la cantidad de zonas no aireadas en el
medio de reaccion (36). Dada una altura “Hp” del medio de reaccion (36), una longitud “L,” de la zona de reaccién
(28) y un diametro maximo “Dy” de la zona de reaccion (28), puede introducirse la mayoria de la corriente de
oxidante en la zona de reaccion (28) dentro de aproximadamente 0,025H,, 0,022L, y/o 0,25D, del extremo inferior
(52) de la zona de reaccion (28), dentro de aproximadamente 0,02H,, 0,018L, y/o 0,2D, del extremo inferior (52) de
la zona de reaccion (28) o dentro de 0,015H,, 0,013L, y/o 0,15D, del extremo inferior (52) de la zona de reaccion
(28).

Ademas de las ventajas proporcionadas por la minimizacidon de las zonas no aireadas (es decir, zonas con baja
retencion de gas) en el medio de reaccion (36), se ha descubierto que la oxidacion puede mejorarse maximizando la
retencion de gas de todo el medio de reaccion (36). El medio de reaccién (36) puede tener una retenciéon de gas
promediada en tiempo y promediada en volumen de al menos aproximadamente 0,4, en el intervalo de
aproximadamente 0,6 a aproximadamente 0,9 o en el intervalo de 0,65 a 0,85. Varios atributos fisicos y operativos
del reactor de columna de burbujas (20) contribuyen a la alta retencién de gas discutida anteriormente. Por ejemplo,
para un tamafio de reactor y flujo de corriente de oxidante dados, la alta relacion de Lp:Dp de la zona de reaccién
(28) procura un menor diametro que aumenta la velocidad superficial en el medio de reaccion (36), lo que a su vez
aumenta la retencion de gas. Adicionalmente, el diametro real de una columna de burbujas y la relacién de Ly:Dp
son conocidos por influir en la retencién de gas media incluso para una velocidad superficial constante dada.
Ademas, la minimizacién de las zonas no aireadas, particularmente en la parte inferior de la zona de reaccion (28),
contribuye a un valor de retencion de gas aumentado. Ademas, la presion de cabeza y configuracion mecanica del
reactor de columna de burbujas puede afectar a la estabilidad operativa a las altas velocidades superficiales y
valores de retencién de gas divulgados en la presente memoria.

Haciendo referencia todavia a la FIG. 1, se ha descubierto que puede proporcionarse una distribucién mejorada del
compuesto oxidable (para-xileno) en el medio de reaccién (36) introduciendo la corriente de alimentacién en fase
liquida en la zona de reaccién (28) en mdltiples localizaciones espaciadas verticalmente. En diversas realizaciones,
la corriente de alimentacion en fase liquida puede introducirse en la zona de reaccion (28) a través de al menos 3
aberturas de alimentacion, o al menos 4 aberturas de alimentacién. Como se usa en la presente memoria, el término
“aberturas de alimentacién” denotara aberturas donde la corriente de alimentacion en fase liquida se descarga en la
zona de reaccion (28) para mezclado con el medio de reaccion (36). En una o mas realizaciones, al menos 2 de las
aberturas de alimentacion pueden estar espaciadas verticalmente entre si al menos aproximadamente 0,5D,, al
menos aproximadamente 1,5D, o al menos 3D,. Sin embargo, la abertura de alimentacion més alta puede estar
espaciada verticalmente de la abertura de oxidante mas baja no mas de aproximadamente 0,75H,, 0,65L, y/u 8Dy;
no mas de aproximadamente 0,5Hp, 0,4L, y/o 5Dy 0 no més de 0,4H,, 0,35L; y/o 4Dy.
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Aunque es deseable introducir la corriente de alimentacion en fase liquida en multiples localizaciones verticales, se
ha descubierto también que se proporciona una distribucion mejorada del compuesto oxidable en el medio de
reaccion (36) si se introduce la mayoria de la corriente de alimentacion en fase liquida en la mitad inferior del medio
de reaccion (36) y/o la zona de reaccion (28). En diversas realizaciones, pueden introducirse al menos
aproximadamente un 75 % en peso o al menos un 90 % en peso de la corriente de alimentacion en fase liquida en la
mitad inferior del medio de reaccién (36) y/o la zona de reaccion (28). Ademas, se puede introducir al menos
aproximadamente un 30 % en peso de la corriente de alimentacién en fase liquida en la zona de reaccién (28) dentro
de aproximadamente 1,5D, de la localizacion vertical mas baja donde se introduce la corriente de oxidante en la
zona de reaccion (28). Esta localizacion vertical mas baja donde se introduce la corriente de oxidante en la zona de
reaccion (28) esta tipicamente en la parte inferior del rociador de oxidante (34); sin embargo, se contemplan una
variedad de configuraciones alternativas para introducir la corriente de oxidante en la zona de reaccion (28) por
diversas realizaciones. En una o mas realizaciones, se introduce al menos aproximadamente un 50 % en peso de la
alimentacion en fase liquida dentro de aproximadamente 2,5D, de la localizacion vertical mas baja donde se
introduce la corriente de oxidante en la zona de reaccion (28). En otras realizaciones, se introduce al menos
aproximadamente un 75 % en peso de la corriente de alimentacion en fase liquida dentro de aproximadamente 5D,
de la localizacién vertical mas baja donde se introduce la corriente de oxidante en la zona de reaccion (28).

Cada abertura de alimentacion define un area abierta a través de la cual se descarga la alimentacion. En diversas
realizaciones, al menos aproximadamente un 30 % del area abierta acumulada de todas las entradas de
alimentacion puede estar localizada dentro de aproximadamente 1,5D, de la localizacion vertical mas baja donde se
introduce la corriente de oxidante en la zona de reaccion (28). En otras realizaciones, al menos aproximadamente un
50 % del area abierta acumulada de todas las entradas de alimentacion puede estar localizada dentro de
aproximadamente 2,5D, de la localizacién vertical més baja donde se introduce la corriente de oxidante en la zona
de reaccion (28). En todavia otras realizaciones, al menos aproximadamente un 75 % del area abierta acumulada de
todas las entradas de alimentacion puede estar localizada dentro de aproximadamente 5D, de la localizacion vertical
mas baja donde se introduce la corriente de oxidante en la zona de reaccién (28).

Haciendo referencia todavia a la FIG. 1, en una o mas realizaciones, las entradas de alimentacion (32a,b,c,d)
pueden ser simplemente una serie de aberturas alineadas verticalmente a lo largo de un lado de la carcasa de
recipiente (22). Estas aberturas de alimentacidon pueden tener didmetros sustancialmente similares de menos de
aproximadamente 7 centimetros, en el intervalo de aproximadamente 0,25 a aproximadamente 5 centimetros o en el
intervalo de 0,4 a 2 centimetros. El reactor de columna de burbujas (20) puede estar equipado con un sistema para
controlar el caudal de la corriente de alimentacién en fase liquida fuera de cada abertura de alimentacion. Dicho
sistema de control de flujo puede incluir una valvula de control de flujo individual (74a,b,c,d) para cada entrada de
alimentacion respectiva (32a,b,c,d). Ademas, el reactor de columna de burbujas (20) puede estar equipado con un
sistema de control de flujo que deje introducir al menos una porcién de la corriente de alimentacion en fase liquida
en la zona de reaccion (28) a una velocidad superficial de entrada elevada de al menos aproximadamente 2 metros
por segundo, al menos aproximadamente 5 metros por segundo, al menos aproximadamente 6 metros por segundo
o en el intervalo de 8 a 20 metros por segundo. Como se usa en la presente memoria, el término “velocidad
superficial de entrada” denota el caudal volumétrico promediado en tiempo de la corriente de alimentacion fuera de
la abertura de alimentacion dividido entre el area de la abertura de alimentacion. En diversas realizaciones, puede
introducirse al menos aproximadamente un 50 % en peso de la corriente de alimentacién en la zona de reaccion (28)
a una velocidad superficial de entrada elevada. En una o mas realizaciones, se introduce sustancialmente toda la
corriente de alimentacién en la zona de reaccion (28) a una velocidad superficial de entrada elevada.

Haciendo referencia ahora a la FIG. 2, se ilustra un sistema reactor (100) que comprende un reactor de oxidacion
primario (102) y un reactor de oxidacion secundario (104) de acuerdo con la presente invencion. El reactor de
oxidacion primario (102) puede configurarse y funcionar sustancialmente de la misma manera que el reactor de
columna de burbujas (20) descrito anteriormente con referencia a la FIG. 1.

De acuerdo con la presente invencion, el reactor de oxidacion primario (102) y el reactor de oxidacion secundario
(104) son reactores de columna de burbujas. El reactor de oxidacion primario (102) puede incluir un recipiente de
reaccion primario (106) y un rociador de oxidante primario (108), mientras que el reactor de oxidacion secundario
(104) puede incluir un recipiente de reaccion secundario (110) y un rociador de oxidante inferior (112). Como se
discute con mas detalle a continuacion, el reactor de oxidacién secundario (104) puede comprender opcionalmente
uno o mas rociadores de oxidante superiores también. En una o mas realizaciones, los recipientes de reaccion
primario y secundario (106) y (110) pueden incluir cada uno una pared lateral vertical respectiva que tiene una
configuracion generalmente cilindrica. La relacién de altura maxima de la pared lateral vertical del recipiente de
reaccion secundario (110) a altura méaxima de la pared lateral vertical del recipiente de reaccién primario (106) puede
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estar en el intervalo de 0,1:1 a 0,9:1, en el intervalo de 0,2:1 a 0,8:1, o en el intervalo de 0,3:1 a 0,7:1.

El recipiente de reaccion primario (106) define en el mismo una zona de reaccion primaria (116), mientras que el
recipiente de reaccion secundario (110) define en el mismo una zona de reaccion secundaria (118). En diversas
realizaciones, la relacién de area de seccién transversal horizontal maxima de la zona de reaccién secundaria (118)
a la zona de reaccién primaria (116) puede estar en el intervalo de 0,01:1 a 0,75:1, en el intervalo de 0,02:1 a 0,5:1,
o en el intervalo de 0,04:1 a 0,3:1. Adicionalmente, la relaciéon en volumen de la zona de reaccion primaria (116) a la
zona de reaccion secundaria (118) puede estar en el intervalo de 1:1 a 100:1, en el intervalo de 4:1 a 50:1, o en el
intervalo de 8:1 a 30:1. Ademas, la zona de reaccién primaria (116) puede tener una relacion de altura vertical
maxima a didmetro horizontal maximo en el intervalo de 3:1 a 30:1, en el intervalo de 6:1 a 20:1 o en el intervalo de
9:1 a 15:1.

Como se muestra en la FIG. 2, la zona de reaccion secundaria (118) tiene una longitud vertical maxima Ls y un
diametro horizontal maximo Ds. En una o mas realizaciones, la zona de reaccién secundaria (118) puede tener una
relacion de longitud vertical maxima a diametro horizontal maximo "Ls:Ds" en el intervalo de 14:1 a 28:1, en el
intervalo de 16:1 a 26:1, en el intervalo de 18:1 a 24:1, en el intervalo de 20:1 a 23:1 o en el intervalo de 21:1 a 22:1.
En diversas realizaciones, el Ds de la zona de reaccion secundaria (118) puede estar en el intervalo de 0,1 a 5
metros, en el intervalo de 0,3 a 4 metros o en el intervalo de 1 a 3 metros. Ademas, la Ls de la zona de reaccién
secundaria (118) puede estar en el intervalo de 1 a 100 metros, en el intervalo de 3 a 50 metros o en el intervalo de
10 a 40 metros.

Como con el reactor de columna de burbujas (20) descrito anteriormente con respecto a la FIG. 1, la zona de
reaccion primaria (116) tiene una longitud vertical maxima L, y un didmetro horizontal maximo Dy. En diversas
realizaciones, la relacién de diametro horizontal maximo de la zona de reaccién secundaria (118) a diametro
horizontal méximo de la zona de reaccion primaria (116) "Ds:Dp" puede estar en el intervalo de 0,05:1 a 0,8:1, en el
intervalo de 0,1:1 a 0,6:1 o en el intervalo de 0,2:1 a 0,5:1. Ademas, la relacion de longitud vertical maxima de la
zona de reaccion secundaria (118) a longitud vertical maxima de la zona de reaccion primaria (116) "Ls:L," puede
estar en el intervalo de 0,03:1 a 1:1, en el intervalo de 0,1:1 a 0,9:1 o en el intervalo de 0,3:1 a 0,8:1.

En diversas realizaciones, el reactor de oxidacion secundario (104) puede estar localizado al lado del reactor de
oxidacion primario (102) (es decir, al menos una porcion de los rectores de oxidacién primario y secundario (102) y
(104) comparten una elevacion comun). Como se sefiala anteriormente, la zona de reaccion primaria (116) del
reactor de oxidacion primario (102) tiene un didmetro maximo D,. En una o mas realizaciones, el centroide
volumétrico de la zona de reaccion secundaria (118) puede estar espaciado horizontalmente del centroide
volumétrico de la zona de reaccion primaria (416) al menos 0,5Dp, 0,75D, 0 1,0D, y menos de 30D, 10D, 0 3Dp.

Cualquier parametro (p.ej., altura, anchura, area, volumen, colocacion horizontal relativa y colocacion vertical
relativa) especificado en la presente memoria para el recipiente de reaccién primario (106) y accesorios se considera
que se aplica a la zona de reaccion primaria (116) definida por el recipiente de reaccion primario (106), y viceversa.
Ademas, cualquier parametro especificado en la presente memoria para el recipiente de reaccion secundario (110) y
accesorios se considera también que se aplica a la zona de reaccién secundaria (118) definida por el recipiente de
reaccion secundario (110), y viceversa.

Durante el funcionamiento normal del sistema reactor (100), el medio de reaccién (120) puede experimentar en
primer lugar oxidacién en la zona de reaccion primaria (116) del reactor de oxidaciéon primario (102). El medio de
reaccion (120a) puede extraerse entonces de la zona de reaccion primaria (116) y transferirse a la zona de reaccion
secundaria (118) a través del conducto (105). En la zona de reaccion secundaria (118), las fases liquida y/o sélida
del medio de reaccion (120b) pueden someterse a oxidacion adicional. En diversas realizaciones, al menos
aproximadamente un 50, 75, 95 0 99 % en peso de las fase liquida y/o solida extraidas de la zona de reaccion
primaria (116) puede procesarse en la zona de reaccion secundaria (116). Los gases de cabeza pueden salir por
una salida de gases superior del reactor de oxidaciéon secundario (104) y pueden transferirse de nuevo a la reactor
de oxidacién primario (102) a través del conducto (107). Una fase en suspension del medio de reaccién (120b)
puede salir por una salida de suspensién inferior (122) del reactor de oxidacién secundario (104) y después de ello
puede someterse a un procesamiento posterior adicional.

El conducto de entrada (105) puede ligarse al reactor de oxidacion primario (102) a cualquier altura. Aunque no se
muestra en la FIG. 2, el medio de reaccion (120) puede bombearse mecéanicamente a la zona de reaccion
secundaria (118) si se desea. Sin embargo, puede usarse también la el potencial de elevacién (gravedad) para
transferir el medio de reaccion (120) desde la zona de reaccion primaria (116) a través del conducto de entrada (105)
y hasta la zona de reaccion secundaria (118). Por consiguiente, el conducto de entrada (105) puede estar conectado
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por un extremo con el 50, 30, 20 o 10 % superior de la altura y/o volumen total de la zona de reaccién primaria (116).
En otras realizaciones diversas, la salida de suspension (no representada) a través de la cual el medio de reaccion
(120a) puede salir del reactor de oxidacion primario (102) hasta el conducto de entrada (105) puede estar espaciado
al menos 0,1L,, al menos 0,2L, o al menos 0,3L, de cada uno de los extremos normalmente superior y
normalmente inferior de la zona de reaccion primaria (116).

En diversas realizaciones, el otro extremo del conducto de entrada (105) puede estar ligado en comunicacién de flujo
fluido con una entrada de suspension (no representada) localizada en el 30, 20, 10 o 5 % superior de la altura y/o
volumen total de la zona de reaccion secundaria (118). La entrada de suspension en el reactor de oxidacion
secundario (104) es una entrada de suspension a nivel medio espaciada de la parte inferior de la zona de reaccién
secundaria (118) una distancia en el intervalo de 0,3Ls a 0,9Ls, preferiblemente en el intervalo de 0,4Ls a 0,8Ls, en
el intervalo de 0,5Ls a 0,8Ls o0 en el intervalo de 0,55Ls a 0,6Ls. Adicionalmente, la entrada de suspension en el
reactor de oxidacion secundario (104) puede estar espaciada de la parte inferior de la zona de reaccion secundaria
una distancia en el intervalo de 9Ds a 15Ds, preferiblemente en el intervalo de 10Ds a 14Ds, o0 en el intervalo de
11Ds a 13Ds. En funcionamiento, puede introducirse al menos una porcién del medio de reaccién (120a) en la zona
de reaccién secundaria (118) a través de la entrada de suspensién a nivel medio. En diversas realizaciones, puede
introducirse a través de la entrada de suspension a nivel medio al menos un 5 % en volumen, al menos un 10 % en
volumen, al menos un 20 % en volumen, al menos un 30 % en volumen, al menos un 50 % en volumen, al menos un
75 % en volumen o un 100 % en volumen de la cantidad total de medio de reaccién (120a) introducido en la zona de
reaccién secundaria (118).

En diversas realizaciones, el conducto de entrada (105) puede ser horizontal, sustancialmente horizontal y/o
inclinado descendentemente desde el reactor de oxidacion primario (102) hacia el reactor de oxidacién secundario
(104). En una o mas realizaciones, el conducto de entrada (105) es horizontal o sustancialmente horizontal y puede
ser recto o sustancialmente recto. Por consiguiente, en una o mas realizaciones, la salida de suspensién (no
representada) del reactor de oxidacién primario (102) puede estar a la misma o sustancialmente la misma elevacion
vertical que la entrada de suspensién (no representada) en el reactor de oxidacién secundario (104).

En diversas realizaciones, el conducto de salida (107) puede ligarse a cualquier elevacion del reactor de oxidacion
secundario (104). En diversas realizaciones, el conducto de salida (107) puede estar conectado con el reactor de
oxidacion secundario (104) por encima de la elevacion de ligamiento del conducto de entrada (105). Ademas, el
conducto de salida (107) puede ligarse a la parte superior del reactor de oxidacion secundario (104). El conducto de
salida (107) puede ligarse al reactor de oxidacién primario (102) por encima de la elevacion de ligamiento del
conducto de entrada (105). En diversas realizaciones, el conducto de salida (107) se liga al 30, 20, 10 0 5 % superior
de la altura y/o volumen total de la zona de reaccién primaria (116). El conducto de salida (107) puede ser horizontal
ylo inclinado ascendentemente desde el reactor de oxidacion secundario (104) hacia el reactor de oxidacion primario
(202). Aunque no se muestra en la FIG. 2, el conducto de salida (107) puede ligarse también directamente al
conducto de salida de gas que extrae el efluente gaseoso de la parte superior del reactor de oxidacién primario
(102).

La extension superior de la zona de reaccion secundaria (116) puede estar por encima o por debajo de la extension
superior de la zona de reaccién primaria (118). En diversas realizaciones, la extension superior de la zona de
reaccion primaria (116) puede estar dentro de 10 metros por encima a 50 metros por debajo, de 2 metros por debajo
a 40 metros por debajo o de 5 metros por debajo a 30 metros por debajo de la extensiéon superior de la zona de
reaccion secundaria (118). La extension inferior de la zona de reaccion secundaria (118) puede estar elevada por
encima o por debajo de la extension inferior de la zona de reaccién primaria (116). En diversas realizaciones, la
extension inferior de la zona de reaccion primaria (116) puede estar elevada dentro de aproximadamente 40, 20, 5 o
2 metros por encima o por debajo de la extension inferior de la zona de reaccién secundaria (118).

La salida de suspension inferior (122) puede salir a cualquier elevacion del reactor de oxidacion secundario (104). En
diversas realizaciones, la salida de suspension inferior (122) puede estar conectada con el reactor de oxidacion
secundario (104) por debajo de la elevacién de ligamiento del conducto de entrada (105). En diversas realizaciones,
la salida de suspension inferior (122) se liga a la parte inferior del reactor de oxidacidon secundario (104) como se
muestra en la FIG. 2.

El reactor de oxidacion secundario (104) puede comprender al menos una entrada de oxidante que permite
descargar oxigeno molecular adicional en la zona de reaccion secundaria (118). En una o mas realizaciones, el
reactor de oxidacion secundario (104) puede comprender al menos una entrada de oxidante normalmente inferior y
al menos una entrada de oxidante normalmente superior. De acuerdo con la presente invencién, la entrada de
oxidante normalmente inferior esta espaciada de la parte inferior de la zona de reaccion secundaria (118) menos de
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0,5Ls, preferiblemente menos de 0,4Ls, menos de 0,3Ls 0 menos de 0,2Ls. Adicionalmente, la entrada de oxidante
normalmente superior puede estar espaciada de la parte inferior de la zona de reaccion secundaria (118) al menos
0,5Ls, preferiblemente al menos 0,6Ls, al menos 0,7Ls, al menos 0,8Ls o al menos 0,9Ls. En una o mas
realizaciones, el reactor de oxidaciéon secundario (104) comprende al menos dos entradas de oxidante normalmente
superiores, espaciadas cada una de la parte inferior de la zona de reaccién secundaria (118) al menos 0,5Ls,
preferiblemente al menos 0,55Ls, al menos 0,6Ls, al menos 0,7Ls, al menos 0,8Ls 0 al menos 0,9Ls. Adicionalmente,
como se sefiala anteriormente, el reactor de oxidacion secundario (104) puede comprender una entrada de
suspension que esta en comunicacion de flujo fluido con el conducto de entrada (105). En diversas realizaciones, la
entrada de oxidante normalmente superior puede estar espaciada menos de 0,4Ls, menos de 0,3Ls, menos de
0,2Ls, o menos de 0,1Ls de la entrada de suspensiéon en el reactor de oxidacion secundario (104). En otras
realizaciones, la entrada de oxidante normalmente superior puede estar espaciada por encima de la entrada de
suspension menos de 0,4Ls, menos de 0,3Ls, menos de 0,2Ls 0 menos de 0,1Ls.

Durante el funcionamiento, puede introducirse una primera porcion del oxidante en fase gaseosa introducido en la
zona de reaccion secundaria (118) a través de la entrada de oxidante normalmente superior, mientras que puede
introducirse una segunda porcion del oxidante en fase gaseosa a través de la entrada de oxidante normalmente
inferior. En diversas realizaciones, la primera porcién de oxidante en fase gaseosa introducido a través de la entrada
de oxidante normalmente superior puede constituir en el intervalo de 5 a 49 %, preferiblemente en el intervalo de 5 a
35 %, en el intervalo de 10 a 20 % o en el intervalo de 10 a 15 % del volumen total de oxidante en fase gaseosa
introducido en la zona de reaccién secundaria (118). Por consiguiente, la entrada de oxidante normalmente superior
y la entrada de oxidante normalmente inferior pueden definir entre ellas un area abierta total para introducir el
oxidante en fase gaseosa en la zona de reaccion secundaria (118). En una o mas realizaciones, la entrada de
oxidante normalmente superior puede definir en el intervalo de 5 a 49 % del area abierta total, preferiblemente en el
intervalo de 5 a 35 % del &rea abierta total, en el intervalo de 10 a 20 % del area abierta total, o en el intervalo de 10
a 15 % del area abierta total.

Como se muestra en la FIG. 2, la entrada de oxidante inferior anteriormente mencionada puede comprender un
rociador de oxidante inferior (112). Adicionalmente, la entrada o entrada de oxidante superior anteriormente
mencionadas pueden comprender uno o mas rociadores de oxidante superiores (114a,b,c). Haciendo referencia
ahora a la FIG. 3, se muestra una seccién transversal del reactor de oxidacién secundario (104) a lo largo de la linea
3-3, que ilustra particularmente el rociador de oxidante superior (114a). Como se ve en la FIG. 3, el rociador de
oxidante superior (114a) puede comprender una pluralidad de aberturas de descarga de oxidante (124) para
introducir el oxidante en fase gaseosa en la zona de reaccion secundaria (118). Aunque no se muestra, cada uno de
los rociadores de oxidante superiores (114b) y (114c) puede comprender también una pluralidad de aberturas de
descarga de oxidante. De forma similar, el rociador de oxidante inferior (112) puede comprender también una
pluralidad de aberturas de descarga de oxidante. En una o mas realizaciones, al menos un 50 %, al menos un 60 %,
al menos un 70 %, al menos un 80 %, al menos un 90 %, al menos un 95 % o al menos un 99 % de las aberturas de
descarga de oxidante (124) definidas por los rociadores de oxidante superiores (114a,b,c) pueden orientarse a
descargar un oxidante en fase gaseosa en direccion normalmente descendente. Como se usa en la presente
memoria, el término “descendente” denotara cualquier direccion que se extienda por debajo del lado normalmente
inferior de los rociadores de oxidante superiores (114a,b,c) dentro de 15 ° de la vertical. En diversas realizaciones, al
menos un 50 %, al menos un 60 %, al menos un 70 %, al menos un 80 %, al menos un 90 %, al menos un 95 % o al
menos 99 % de las aberturas de descarga de oxidante localizadas en el rociador de oxidante inferior (112) pueden
orientarse para descargar oxidante en fase gaseosa en direccibn normalmente descendente y/o a un angulo de 45 °
0 un angulo de aproximadamente 45 ° del descenso vertical.

Como se sefiala anteriormente, pueden combinarse al menos una porcién del oxidante en fase gaseosa y el medio
de reaccion (120a) introducido en la zona de reaccion secundaria (118) formando el medio de reaccién (120b). En
una o mas realizaciones, puede ser deseable que el medio de reaccion (120b) tenga las zonas minimas de baja
concentracion de oxigeno. Esta minimizacién de las zonas de bajo contenidos de oxigeno puede cuantificarse
repartiendo tedricamente todo el volumen del medio de reaccién (120b) en 20 cortes horizontales discretos de
volumen uniforme. Con la excepcion de los cortes horizontales mas alto y mas bajo, cada corte horizontal es un
volumen discreto limitado por sus lados por la pared lateral del reactor y limitado por su parte superior e inferior por
planos horizontales imaginarios. El corte horizontal méas alto esté limitado en su parte inferior por un plano horizontal
imaginario y en su parte superior por la superficie superior del medio de reaccion o, en el caso de una columna llena
de liquido, por el extremo superior del recipiente. El corte horizontal mas bajo esta limitado en su parte superior por
un plano horizontal imaginario y en su parte inferior por el extremo inferior del recipiente. En diversas realizaciones,
cuando se reparte teéricamente todo el volumen del medio de reaccién (120b) en 20 cortes horizontales discretos de
igual volumen, dos cortes horizontales adyacentes no tienen un contenido de oxigeno promediado en tiempo y
promediado en volumen de menos de 7, menos de 8, menos de 9 o menos de 10 ppmp. En otras realizaciones,

17



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

ES 2 640483 T3

ninguno de los 20 cortes horizontales tiene un contenido de oxigeno promediado en tiempo y promediado en
volumen de menos de 7, menos de 8, menos de 9 o menos de 10 ppmp.

Haciendo referencia de nuevo a la FIG. 2, en general, la manera en que las corrientes de alimentacion, oxidante y
reflujo se introducen en el reactor de oxidacién primario (102) y la manera en que funciona el reactor de oxidacion
primario (102) son sustancialmente las mismas que las descritas anteriormente con referencia al reactor de columna
de burbujas (20) de la FIG. 1. Sin embargo, es una diferencia entre el reactor de oxidacion primario 102 (FIG. 2) y el
reactor de columna de burbujas (20) (FIG. 1) que el reactor de oxidacién primario (102) no incluye una salida que
permita descargar directamente la fase en suspensién del medio de reaccién (120a) desde el recipiente de reaccién
primario (106) para procesamiento posterior. En lugar de ello, el reactor de oxidacién (102) requiere pasar primero la
fase en suspension del medio de reaccion (120a) a través de un reactor de oxidacion secundario (104) antes de
descargarse del sistema reactor (100). Como se menciona anteriormente, en la zona de reaccién secundaria (118)
del reactor de oxidacion secundario (104), se somete el medio de reaccién (120b) a oxidacion adicional para ayudar
a purificar las fases liquida y/o sélida del medio de reaccion (120b).

Como se alimenta para-xileno a la zona de reaccion (116), la fase liquida del medio de reaccion (120a) que sale de
la zona de reaccion primaria (116) y entra en la zona de reaccion secundaria (118) contiene tipicamente al menos
algo de acido para-toluico. En diversas realizaciones, puede oxidarse en la zona de reaccion secundaria (118) una
porciéon sustancial del acido para-toluico que entra en la zona de reaccidon secundaria (118). Por tanto, la
concentracion promediada en tiempo de &cido para-toluico en la fase liquida del medio de reaccién (120b) que sale
de la segunda zona de reaccion (118) puede ser menor que la concentracion promediada en tiempo de acido para-
toluico en la fase liquida del medio de reaccion (120a/b) que entra en la zona de reaccién secundaria (118). En
diversas realizaciones, la concentracion promediada en tiempo de acido para-toluico en la fase liquida del medio de
reaccion (120b) que sale de la zona de reaccion secundaria (118) puede ser menor de un 50, un 10, oun 5 % de la
concentracion promediada en tiempo de &acido para-toluico en la fase liquida del medio de reaccion (120a/b) que
entra en la zona de reaccién secundaria (118). La concentracién promediada en tiempo de acido para-toluico en la
fase liquida del medio de reaccion (120a/b) que entra en la segunda zona de reaccion (118) puede ser de al menos
250 ppmp, en el intervalo de 500 a 6.000 ppmp o en el intervalo de 1.000 a 4.000 ppmp. En comparacion, la
concentracion promediada en tiempo de acido para-toluico en la fase liquida del medio de reaccion (120b) que sale
de la zona de reaccion secundaria (118) puede ser menor de 1.000, 250 o 50 ppmp.

Como se procesa el medio de reaccion (120b) en la zona de reaccion secundaria (118) del reactor de oxidacion
secundario (104), puede disminuir la retenciéon de gas del medio de reaccion (120b), ya que la fase en suspension
del medio de reaccién (120b) fluye descendentemente a través de la zona de reaccién secundaria (118). En diversas
realizaciones, la relacion de retencidon de gas promediada en tiempo del medio de reaccion (120a/b) que entra en la
zona de reaccion secundaria (118) a medio de reaccion (120b) que sale de la zona de reaccion secundaria (118)
puede ser de al menos 2:1, 10:1 o 25:1. Adicionalmente, la retencién de gas promediada en tiempo del medio de
reaccion (120a/b) que entra en la zona de reaccion secundaria (118) puede estar en el intervalo de 0,4 a 0,9, en el
intervalo de 0,5 a 0,8 o en el intervalo de 0,55 a 0,7. Ademas, la retencion de gas promediada en tiempo del medio
de reaccion (120b) que sale de la zona de reaccion secundaria (118) puede ser menor de 0,1, 0,05 0 0,02. En una o
mas realizaciones, la relacion de retencidn de gas promediada en tiempo del medio de reaccién (120a) en la zona de
reaccion primaria (116) a medio de reaccion (120b) en la zona de reaccién secundaria (118) puede ser mayor de 1:1,
en el intervalo de 1,25:1 a 5:1 o en el intervalo de 1,5:1 a 4:1, donde los valores de retencion de gas se miden a
cualquier altura de las zonas de reaccidn primaria y secundaria (116) y (118), a cualquier altura correspondiente de
las zonas de reaccién primaria y secundaria (116) y (118), a ¥ de altura de las zonas de reaccion primaria y/o
secundaria (116) y (118), a media altura de las zonas de reaccién primaria y/o secundaria (116) y (118), a ¥ de
altura de las zonas de reaccion primaria y/o secundaria (116) y (118) y/o son valores medios de las alturas
completas de las zonas de reaccion primaria y/o secundaria (116) y (118). En diversas realizaciones, la retencion de
gas promediada en tiempo de la porcion del medio de reaccion (120a) en la zona de reaccion primaria 116 puede
estar en el intervalo de 0,4 a 0,9, en el intervalo de 0,5 a 0,8 o en el intervalo de 0,55 a 0,70, donde la retencion de
gas se mide a cualquier altura de la zona de reaccion primaria (116), a ¥ de altura de la zona de reaccién primaria
(116), a %2 de altura de la zona de reaccion primaria (116), a % de altura de la zona de reaccion primaria (116) y/o es
una media de la altura completa de la zona de reaccién primaria (116). Adicionalmente, la retencion de gas
promediada en tiempo de la porcién del medio de reaccion (120b) en la zona de reaccién secundaria (118) puede
estar en el intervalo de 0,01 a 0.6, en el intervalo de 0,03 a 0,3, o en el intervalo de 0,08 a 0,2, donde la retencién de
gas se mide a cualquier altura de la zona de reaccion secundaria (118), a ¥4 de altura de la zona de reaccion
secundaria (118), a % de altura de la zona de reaccién secundaria (118), a % de altura de la zona de reaccion
secundaria (118) y/o es una media de la altura completa de la zona de reaccién secundaria (118).
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La temperatura del medio de reaccién (120) puede ser aproximadamente la misma en las zonas de reaccién primaria
y secundaria (116) y (118). En diversas realizaciones, dicha temperatura puede estar en el intervalo de
aproximadamente 125 a aproximadamente 200 °C, en el intervalo de aproximadamente 140 a aproximadamente
180 °C o en el intervalo de 150 a 170 °C. Sin embargo, pueden formarse diferencias de temperatura dentro de la
zona de reaccion primaria (116), tales como aquellas descritas con mas detalle a continuacién con referencia a la
FIG. 4. En diversas realizaciones, pueden existir también diferencias de temperatura de la misma magnitud dentro
de la zona de reaccion secundaria (118) y también entre la zona de reaccién primaria (116) y la zona de reaccion
secundaria (118). Estos gradientes de temperatura adicionales se refieren a la reaccién quimica que ocurre en la
zona de reaccién secundaria (118), la introduccién de oxidante adicional a la zona de reaccion secundaria (118) y las
presiones estaticas vigentes en la zona de reaccién secundaria (118) en comparacién con aquellas de la zona de
reaccion primaria (116). Como se divulga anteriormente, en diversas realizaciones la retencién de burbujas puede
ser mayor en la zona de reaccion primaria (116) que en la zona de reaccion secundaria (118). Por tanto, la presion
estatica en la zona de reaccién primaria (116) puede ser mayor que en la zona de reaccion secundaria (118). La
magnitud de esta diferencia de presion depende de la magnitud de la densidad de liquido o suspension y de la
diferencia en la retencion de burbujas entre las dos zonas de reaccion. La magnitud de esta diferencia de presion
aumenta a elevaciones muy por debajo del limite superior de la zona de reaccién secundaria (118).

Como se ve en la FIG. 2, se introduce una porcion del oxigeno molecular total alimentado al sistema reactor (100) en
la zona de reaccién secundaria (118) del reactor de oxidacién secundario (104) a través del rociador de oxidante
inferior (112), y opcionalmente a través de uno o mas rociadores de oxidante superiores (114a,b,c). En diversas
realizaciones, la mayoria del oxigeno molecular total alimentado al sistema reactor (100) puede introducirse en la
zona de reaccion primaria (116), introduciéndose el resto en la zona de reaccion secundaria (118). En una o mas
realizaciones, puede introducirse al menos un 70, 90, 95 o0 98 % en moles del oxigeno molecular total alimentado al
sistema reactor (100) en la zona de reaccion primaria (116). Ademas, la relacion molar de la cantidad de oxigeno
molecular introducido en la zona de reaccion primaria (116) a la cantidad de oxigeno molecular introducido en la
zona de reaccion secundaria (118) puede ser de al menos aproximadamente 2:1, en el intervalo de
aproximadamente 4:1 a aproximadamente 200:1, o en el intervalo de 10:1 a 100:1. Aunque es posible alimentar
directamente parte del disolvente y/o compuesto oxidable (p.ej., para-xileno) a la zona de reaccion secundaria (118),
en diversas realizaciones, se alimenta directamente a la zona de reaccidon secundaria (118) menos de
aproximadamente un 10, 5 0 1 % en peso de la cantidad total de disolvente y/o compuesto oxidable alimentada al
sistema reactor (100).

El volumen, tiempo de residencia y tasa espaciotemporal del medio de reaccién (120a) en la zona de reaccion
primaria (116) del recipiente de reaccién primario (106) puede ser, en diversas realizaciones, sustancialmente mayor
que el volumen, tiempo de residencia y tasa espaciotemporal del medio de reaccion (120b) en la zona de reaccion
secundaria (118) del recipiente de reaccion secundario (110). Por lo tanto, la mayoria del compuesto oxidable (para-
xileno) alimentado al sistema reactor (100) puede oxidarse en la zona de reaccién primaria (116). En diversas
realizaciones, puede oxidarse en la zona de reaccion primaria (116) al menos aproximadamente un 80, 90 0 95 % en
peso de todo el compuesto oxidable.

En una o mas realizaciones, la velocidad de gas superficial promediada en tiempo del medio de reaccién (120a) en
la zona de reaccidn primaria (116) puede ser de al menos aproximadamente 0,2, 0,4, 0,8 o 1 metro por segundo,
donde la velocidad de gas superficial se mide a cualquier altura de la zona de reaccion primaria (116), a ¥4 de altura
de la zona de reaccién primaria (116), a media altura de la zona de reaccion primaria (116), a % de altura de la zona
de reaccién primaria (116) y/o es una media de la altura completa de la zona de reaccién primaria (116). Aunque el
medio de reaccién (120b) en la zona de reaccion secundaria (118) puede tener la misma velocidad de gas superficial
gue el medio de reaccién (120a) en la zona de reaccion primaria (116), en diversas realizaciones la velocidad de gas
superficial promediada en tiempo del medio de reaccién (120b) en la zona de reaccion secundaria (118) puede ser
menor que la velocidad de gas superficial promediada en tiempo del medio de reaccién (120a) en la zona de
reaccion primaria (116). Esta velocidad de gas superficial reducida en la zona de reaccion secundaria (118) se hace
posible, por ejemplo, por la demanda reducida de oxigeno molecular en la zona de reaccién secundaria (118) en
comparacion con la zona de reaccién primaria (116). La relacidon de velocidad de gas superficial promediada en
tiempo del medio de reaccion (120a) en una zona de reaccion primaria (116) a medio de reaccién (120b) en la zona
de reaccién secundaria (118) puede ser de al menos aproximadamente 1,25:1, 2:1 o 5:1, donde las velocidades de
gas superficial se miden a cualquier altura en las zonas de reaccion primaria y secundaria (116) y (118), a cualquier
correspondiente altura de las zonas de reaccion primaria y secundaria (116) y (118), a ¥ de altura de las zonas de
reaccién primaria y/o secundaria (116) y (118), a media altura de las zonas de reaccion primaria y secundaria (116) y
(118), a %1 de altura de las zonas de reaccion primaria y secundaria (116) y (118) y/o son valores medios de las
alturas completas de las zonas de reaccion primaria y/o secundaria (116) y (118). En diversas realizaciones, la
velocidad de gas superficial promediada en tiempo y promediada en volumen del medio de reaccién (120b) en la
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zona de reaccidn secundaria (118) puede ser menor de aproximadamente 0,2, 0,1 o 0,06 metros por segundo,
donde la velocidad de gas superficial se mide a cualquier altura de la zona de reaccion secundaria (118), a ¥4 de
altura de la zona de reaccion secundaria (118), a media altura de la zona de reaccion secundaria (118), a ¥ de
altura de la zona de reaccion secundaria (118) y/o son valores medios de las alturas completas de la zona de
reaccion secundaria (118). Con estas velocidades de gas superficial menores, el flujo descendente de la fase en
suspension del medio de reacciéon (120b) en la zona de reaccion secundaria (118) puede hacerse desplazar
direccionalmente hacia el flujo de piston. Por ejemplo, durante la oxidacién de para-xileno para formar TPA, el
gradiente vertical relativo de concentracién en fase liquida de acido para-toluico puede ser mucho mayor en la zona
de reaccion secundaria (118) que en la zona de reaccion primaria (116). Esto es a pesar de que la zona de reaccion
secundaria (118) es una columna de burbujas que tiene un mezclado axial de composiciones liquidas y de
suspension. La velocidad superficial promediada en tiempo de la fase en suspensién (sélido + liquido) y la fase
liquida del medio de reaccion (120b) en la zona de reaccion secundaria (118) puede ser menor de aproximadamente
0,2, 0,1 o 0,06 metros por segundo donde la velocidad superficial se mide a cualquier altura de la zona de reaccion
secundaria (118), a ¥4 de altura de la zona de reaccién secundaria (118), a media altura de la zona de reaccion
secundaria (118), a % de altura de la zona de reaccién secundaria (118) y/o es una media de la altura completa de la
zona de reaccién secundaria (118).

En diversas realizaciones, la fase liquida del medio de reaccién (120b) localizada en la zona de reaccién secundaria
(118) puede tener un tiempo de residencia promediado en masa en la zona de reaccion secundaria (118) de al
menos aproximadamente 1 minuto, en el intervalo de aproximadamente 2 a aproximadamente 60 minutos o en el
intervalo de 5 a 30 minutos.

Como se menciona anteriormente, ciertos rasgos fisicos y operativos de los reactores de columna de burbujas,
descritos anteriormente con referencia a la FIG. 1, proporcionan gradientes verticales de presion, temperatura y
concentraciones de reactante (es decir, oxigeno y compuesto oxidable) del medio de reaccion procesado. Como se
discute anteriormente, estos gradientes verticales pueden proporcionar un proceso de oxidacién mas efectivo y
econémico en comparacion con los procesos de oxidaciones convencionales, que favorecen un medio de reaccion
bien mezclado de presion, temperatura y concentracion de reactante relativamente uniformes en conjunto. Los
gradientes verticales de oxigeno, compuesto oxidable (para-xileno) y temperatura posibilitados por emplear un
sistema de oxidacion de acuerdo con una realizacién de la presente invencion se discutiran ahora con mas detalle.

Haciendo referencia ahora a la FIG. 4, para cuantificar los gradientes de concentracion de reactante existentes en el
medio de reaccion durante la oxidacion en el reactor de columna de burbujas, puede repartirse teéricamente todo el
volumen del medio de reaccién en 30 cortes horizontales discretos de igual volumen. La FIG. 4 ilustra el concepto de
dividir el medio de reaccién en 30 cortes horizontales discretos de igual volumen. Con la excepcion de los cortes
horizontales méas alto y més bajo, cada corte horizontal es un volumen discreto limitado en su parte superior e
inferior por planos horizontales imaginarios y limitado en sus lados por la pared del reactor. El corte horizontal mas
alto esta limitado en su parte inferior por un plano horizontal imaginario y en su parte superior por la superficie
superior del medio de reaccion. El corte horizontal mas bajo esta limitado en su parte superior por un plano
horizontal imaginario y en su parte inferior por la parte inferior de la carcasa de recipiente. Una vez se ha repartido
tedricamente el medio de reaccidon en 30 cortes horizontales discretos de igual volumen, puede determinarse
entonces la concentracion promediada en tiempo y promediada en volumen de cada corte horizontal. El corte
horizontal individual que tiene la concentracién méxima de los 30 cortes horizontales puede identificarse como el
“corte horizontal de C-max”. El corte horizontal individual localizado por encima del corte horizontal de C-max y que
tiene la concentracién minima de todos los cortes horizontales localizados por encima del corte horizontal de C-méax
puede identificarse como el "corte horizontal de C-min”. Puede calcularse entonces el gradiente de concentracion
vertical como la relacién de concentracion en el corte horizontal de C-max a concentracion en el corte horizontal de
C-min.

Con respecto a la cuantificacion del gradiente de concentracién de oxigeno, cuando se reparte tedricamente el
medio de reaccién en 30 cortes horizontales discretos de igual volumen, se identifica un corte horizontal de O2-max
gue tiene la concentracion de oxigeno maxima de todos los 30 cortes horizontales y se identifica un corte horizontal
de O2-min que tiene la concentracion de oxigeno minima de los cortes horizontales localizados por encima del corte
horizontal de O,-max. Se miden las concentraciones de oxigeno de los cortes horizontales en la fase gaseosa del
medio de reacciébn en base humeda molar promediada en tiempo y promediada en volumen. En diversas
realizaciones, la relacion de concentracion de oxigeno del corte horizontal de O2-méax a concentracion de oxigeno
del corte horizontal de O2-min puede estar en el intervalo de aproximadamente 2:1 a aproximadamente 25:1, en el
intervalo de aproximadamente 3:1 a aproximadamente 15:1 o en el intervalo de 4:1 a 10:1.

Tipicamente, el corte horizontal de O»-max estara localizado cerca de la parte inferior del medio de reaccion,
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mientras que el corte horizontal de O,-min estara localizado cerca de la parte superior del medio de reaccién. En
una o mas realizaciones, el corte horizontal de O,-min puede ser uno de los 5 cortes horizontales superiores de los
30 cortes horizontales discretos. Adicionalmente, el corte horizontal de O2-min puede ser el superior de los 30 cortes
horizontales discretos, como se ilustra en la FIG. 4. En diversas realizaciones, el corte horizontal de O2-max puede
ser uno de los 10 cortes horizontales inferiores de los 30 cortes horizontales discretos. Adicionalmente, el corte
horizontal de O,-méx es uno de los 5 cortes horizontales inferiores de los 30 cortes horizontales discretos. Por
ejemplo, la FIG. 4 ilustra el corte horizontal de O2-max como el tercer corte horizontal desde la parte inferior del
reactor. En una o mas realizaciones, el espaciado vertical entre los cortes horizontales de O2-min y O,-max puede
ser de al menos aproximadamente 2W,, al menos aproximadamente 4W, o al menos 6W,. Adicionalmente, el
espaciado vertical entre los cortes horizontales de O»-min y Oz-méax puede ser de al menos aproximadamente
0,2H,, al menos aproximadamente 0,4H, o al menos 0,6H,.

La concentracion de oxigeno promediada en tiempo y promediada en volumen, en base himeda, del corte horizontal
de O2-min puede estar en el intervalo de aproximadamente 0,1 a aproximadamente 3 % en moles, en el intervalo de
aproximadamente 0,3 a aproximadamente 2 % en moles o en el intervalo de 0,5 a 1,5 % en moles. La concentracion
de oxigeno promediada en tiempo y promediada en volumen, en base humeda, del corte horizontal de O2-max
puede estar en el intervalo de aproximadamente 4 a aproximadamente 20 % en moles, en el intervalo de
aproximadamente 5 a aproximadamente 15 % en moles o en el intervalo de 6 a 12 % en moles. La concentracion de
oxigeno promediada en tiempo, en base seca, en el efluente gaseoso descargado del reactor a través de la salida de
gases puede estar en el intervalo de aproximadamente 0,5 a aproximadamente 9 % en moles, en el intervalo de
aproximadamente 1 a aproximadamente 7 % en moles o en el intervalo de 1,5 a 5 % en moles.

Debido a que la concentracion de oxigeno desciende tan marcadamente hacia la parte superior del medio de
reaccion, es deseable que la demanda de oxigeno pueda reducirse en la parte superior del medio de reaccién. Esta
demanda de oxigeno reducida cerca de la parte superior del medio de reaccion puede lograrse creando un gradiente
vertical de concentracion del compuesto oxidable (p.ej., para-xileno), donde la concentracion minima de compuesto
oxidable esta localizada cerca de la parte superior del medio de reaccién.

Con respecto a la cuantificacion del gradiente de concentracion de compuesto oxidable (para-xileno), cuando el
medio de reaccion se reparte tedricamente en 30 cortes horizontales discretos de igual volumen, se identifica un
corte horizontal de OC-max que tiene la concentracion de compuesto oxidable maxima de los 30 cortes horizontales
y se identifica un corte horizontal de OC-min que tiene la concentraciéon de compuesto oxidable minima de los cortes
horizontales localizados por encima del corte horizontal de OC-méax. Se miden las concentraciones de compuesto
oxidable de los cortes horizontales en la fase liquida basandose en la fraccion de masa promediada en tiempo y
promediada en volumen. En diversas realizaciones, la relacion de concentracion de compuesto oxidable del corte
horizontal de OC-méx a concentracion de compuesto oxidable del corte horizontal de OC-min puede ser mayor de
aproximadamente 5:1, mayor de aproximadamente 10:1, mayor de aproximadamente 20:1 o en el intervalo de 40:1 a
1000:1.

Tipicamente, el corte horizontal de OC-méax estara localizado cerca de la parte inferior del medio de reaccion,
mientras que el corte horizontal de OC-min estara localizado cerca de la parte superior del medio de reaccion. En
una o mas realizaciones, el corte horizontal de OC-min puede ser uno de los 5 cortes horizontales superiores de los
30 cortes horizontales discretos. Adicionalmente, el corte horizontal de OC-min puede ser el superior de los 30
cortes horizontales discretos, como se ilustra en la FIG. 4. En diversas realizaciones, el corte horizontal de OC-max
puede ser uno de los 10 cortes horizontales inferiores de los 30 cortes horizontales discretos. Adicionalmente, el
corte horizontal de OC-méax puede ser uno de los 5 cortes horizontales inferiores de los 30 cortes horizontales
discretos. Por ejemplo, la FIG. 4 ilustra el corte horizontal de OC-max como el 5° corte horizontal desde la parte
inferior del reactor. En diversas realizaciones, el espaciado vertical entre los cortes horizontales de OC-min y OC-
max puede ser de al menos aproximadamente 2W,, (donde "W," es la anchura méaxima del medio de reaccion), al
menos aproximadamente 4W, o al menos 6Wp. Dada una altura “Hy” del medio de reaccion, el espaciado vertical
entre los cortes horizontales de OC-min y OC-max puede ser de al menos aproximadamente 0,2H,, al menos
aproximadamente 0,4H, o al menos 0,6H,.

La concentracion de compuesto oxidable promediada en tiempo y promediada en volumen (para-xileno) en la fase
liquida del corte horizontal de OC-min puede ser menor de aproximadamente 5.000 ppmp, menor de
aproximadamente 2.000 ppmp, menor de aproximadamente 400 ppmp o en el intervalo de 1 ppmp a 100 ppmp. La
concentracion de compuesto oxidable promediada en tiempo y promediada en volumen en la fase liquida del corte
horizontal de OC-max puede estar en el intervalo de aproximadamente 100 ppmp a aproximadamente 10.000 ppmp,
en el intervalo de aproximadamente 200 ppmp a aproximadamente 5.000 ppmp o en el intervalo de 500 ppmp a
3.000 ppmp.
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Aunque el reactor de columna de burbujas puede proporcionar gradientes verticales de concentracion de compuesto
oxidable, puede minimizarse también el porcentaje en volumen del medio de reaccién que tiene una concentracion
de compuesto oxidable en la fase liquida por encima de 1.000 ppmp. En diversas realizaciones, el porcentaje en
volumen promediado en tiempo del medio de reaccién que tiene una concentracion de compuesto oxidable en la
fase liquida superior a 1.000 ppmp puede ser menor de aproximadamente un 9 %, menor de aproximadamente un
6 % o menor de un 3 %. Adicionalmente, el porcentaje en volumen promediado en tiempo del medio de reaccién que
tiene una concentracién de compuesto oxidable en la fase liquida superior a 2.500 ppmp puede ser menor de
aproximadamente un 1,5 %, menor de aproximadamente un 1 % y menor de un 0,5 %. Ademas, el porcentaje en
volumen promediado en tiempo del medio de reaccién que tiene una concentracién de compuesto oxidable en la
fase liquida superior a 10.000 ppmp puede ser menor de aproximadamente un 0,3 %, menor de aproximadamente
un 0,1 % o menor de un 0,03 %. También, el porcentaje en volumen promediado en tiempo del medio de reaccién
gue tiene una concentracion de compuesto oxidable en la fase liquida superior a 25.000 ppmp puede ser menor de
aproximadamente un 0,03 %, menor de aproximadamente un 0,015 % o menor de aproximadamente un 0,007 %.
Los inventores sefialan que el volumen del medio de reaccion que tiene niveles elevados de compuesto oxidable no
tiene que encontrarse en un solo volumen contiguo. Muchas veces, los patrones de flujo cadtico en un recipiente de
reaccion de columna de burbujas producen simultdneamente dos o mas porciones continuas pero segregadas de
medio de reaccion que tienen niveles elevados de compuesto oxidable. En cada momento usado en el promedio
temporal, se suman conjuntamente todos dichos volimenes continuos pero segregados mayores del 0,0001 % en
volumen del medio de reaccion total para determinar el volumen total que tiene niveles elevados de concentracion de
compuesto oxidable en la fase liquida.

Ademas de los gradientes de concentracion de oxigeno y compuesto oxidable discutidos anteriormente, puede
existir un gradiente de temperatura en el medio de reaccion. Haciendo referencia de nuevo a la FIG. 4, este
gradiente de temperatura puede cuantificarse de manera similar a los gradientes de concentracion repartiendo
tedricamente el medio de reaccion en 30 cortes horizontales discretos de igual volumen y midiendo la temperatura
promediada en tiempo y promediada en volumen de cada corte. El corte horizontal con la menor temperatura de los
15 cortes horizontales inferiores puede identificarse entonces como el corte horizontal de T-min, y el corte horizontal
localizado por encima del corte horizontal de T-min y que tiene la temperatura méaxima de todos los cortes por
encima del corte horizontal de T-min puede identificarse entonces como el “corte horizontal de T-méax”. En diversas
realizaciones, la temperatura del corte horizontal de T-max puede ser al menos aproximadamente 1 °C mayor que la
temperatura del corte horizontal de T-min, en el intervalo de aproximadamente 1,25 a aproximadamente 12 °C
mayor que la temperatura del corte horizontal de T-min o en el intervalo de 2 a 8 °C mayor que la temperatura del
corte horizontal de T-min. La temperatura del corte horizontal de T-méax puede estar en el intervalo de
aproximadamente 125 a aproximadamente 200 °C, en el intervalo de aproximadamente 140 a aproximadamente
180 °C o en el intervalo de 150 a 170 °C.

Tipicamente, el corte horizontal de T-max estara localizado cerca del centro del medio de reaccion, mientras que el
corte horizontal de T-min estard localizado cerca de la parte inferior del medio de reaccion. En diversas
realizaciones, el corte horizontal de T-min puede ser uno de los 10 cortes horizontales inferiores de los 15 cortes
horizontales inferiores, o uno de los 5 cortes horizontales inferiores de los 15 cortes horizontales inferiores. Por
ejemplo, la FIG. 4 ilustra el corte horizontal de T-min como el segundo corte horizontal desde la parte inferior del
reactor. En diversas realizaciones, el corte horizontal de T-méax es uno de los 20 cortes horizontales medios de los
30 cortes horizontales discretos, o uno de los 14 cortes horizontales medios de los 30 cortes horizontales discretos.
Por ejemplo, la FIG. 4 ilustra el corte horizontal de T-méx como el vigésimo corte horizontal desde la parte inferior
del reactor (concretamente, uno de los 10 cortes horizontales medios). El espaciado vertical entre los cortes
horizontales de T-min y T-méx puede ser de al menos aproximadamente 2W, al menos aproximadamente 4W, o al
menos 6W,. El espaciado vertical entre los cortes horizontales de T-min y T-max puede ser de al menos
aproximadamente 0,2H,, al menos aproximadamente 0,4H, o al menos 0,6H,.

Como se discute anteriormente, cuando existe un gradiente vertical de temperatura en el medio de reaccion, puede
ser ventajoso extraer el medio de reaccién en una localizacion elevada donde la temperatura del medio de reaccién
sea maxima, especialmente cuando el producto extraido se somete a procesamiento adicional posterior a altas
temperaturas. Por tanto, cuando se extrae el medio de reaccién (120) de la zona de reaccion a través de una o mas
salidas elevadas, como se ilustra en la FIG. 2, la salida o salidas elevadas pueden estar localizadas cerca del corte
horizontal de T-max. En diversas realizaciones, la salida elevada puede estar localizada dentro de 10 cortes
horizontales del corte horizontal de T-max, dentro de 5 cortes horizontales del corte horizontal de T-méax o dentro de
2 cortes horizontales del corte horizontal de T-max.

Se sefiala ahora que muchos de los rasgos de la invencion descritos en la presente memoria pueden emplearse en
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sistemas de reactor de oxidacion multiple, no solo sistemas que emplean un solo reactor de oxidacion. Ademas,
ciertos rasgos de la invencion descritos en la presente memoria pueden emplearse en reactores de oxidacion
agitados mecanicamente y/o agitados por flujo, no solo reactores agitados por burbujas (es decir, reactores de
columna de burbujas). Por ejemplo, los inventores han descubierto ciertas ventajas asociadas a una concentracion
y/o tasa de consumo de oxigeno escalonadal/variable a lo largo del medio de reaccion. Las ventajas alcanzadas por
el escalonamiento de la concentracién/consumo de oxigeno en el medio de reaccién pueden alcanzarse si el
volumen total del medio de reaccion esta contenido en un solo recipiente o en multiples recipientes. Ademas, las
ventajas alcanzadas por el escalonamiento de la concentracion/consumo de oxigeno en el medio de reaccion
pueden alcanzarse si el recipiente o recipientes de reaccidon son agitados mecanicamente, agitados por flujo y/o
agitados por burbujas.

Es un modo de cuantificar el grado de escalonamiento de la concentracién y/o tasa de consumo de oxigeno en un
medio de reaccion comparar dos 0 mas volimenes continuos del 20 % distintos del medio de reaccion. Estos
voliumenes continuos del 20 % no tienen que definirse por ninguna forma particular. Sin embargo, cada volumen
continuo del 20 % debe estar formado por un volumen contiguo del medio de reaccién (es decir, cada volumen es
“continuo”) y los voliumenes continuos del 20 % no deben superponerse entre si (es decir, los volimenes son
“distintos”). Estos volumenes continuos del 20 % distintos pueden localizarse en el mismo reactor o en mdltiples
reactores. Haciendo referencia ahora a la FIG. 5, se ilustra un reactor de columna de burbujas que contiene un
medio de reaccion que incluye un primer volumen continuo del 20 % distinto (37) y un segundo volumen continuo del
20 % distinto (39).

El escalonamiento de la disponibilidad de oxigeno en el medio de reaccion primario puede cuantificarse haciendo
referencia al volumen continuo del 20 % de medio de reaccién que tiene la fraccion molar de oxigeno mas
abundante en la fase gaseosa y haciendo referencia al volumen continuo del 20 % del medio de reaccion que tiene
la fraccion molar de oxigeno mas agotada en la fase gaseosa. En la fase gaseosa del volumen continuo del 20 %
distinto del medio de reaccién que contiene la méxima concentracion de oxigeno en la fase gaseosa, la
concentracion de oxigeno promediada en tiempo y promediada en volumen, en base himeda, puede estar en el
intervalo de aproximadamente 3 a aproximadamente 18 % en moles, en el intervalo de aproximadamente 3,5 a
aproximadamente 14 % o en el intervalo de 4 a 10 % en moles. En la fase gaseosa del volumen continuo del 20 %
distinto del medio de reaccidn primario que contiene la concentracion minima de oxigeno en la fase gaseosa, la
concentracion de oxigeno promediada en tiempo y promediada en volumen, en base himeda, puede estar en el
intervalo de aproximadamente 0,3 a aproximadamente 5 % en moles, en el intervalo de aproximadamente 0,6 a
aproximadamente 4 % en moles o en el intervalo de 0,9 a 3 % en moles. Ademas, la relacion de concentracion de
oxigeno promediada en tiempo y promediada en volumen, en fase himeda, en el volumen continuo del 20 % de
medio de reaccién mas abundante en comparacion con el volumen continuo del 20 % de medio de reaccion primario
més agotado puede estar en el intervalo de aproximadamente 1,5:1 a aproximadamente 20:1, en el intervalo de
aproximadamente 2:1 a aproximadamente 12:1 o en el intervalo de 3:1 a 9:1.

El escalonamiento de la tasa de consumo de oxigeno en el medio de reaccion puede cuantificarse en términos de
STR de oxigeno, inicialmente descrita anteriormente. La STR de oxigeno se describié anteriormente en sentido
global (es decir, desde la perspectiva de la STR de oxigeno promedio del medio de reaccidon completo); sin embargo,
la STR de oxigeno puede considerarse también en sentido local (es decir, una porcion del medio de reaccién) para
cuantificar el escalonamiento de la tasa de consumo de oxigeno a lo largo del medio de reaccion.

Los inventores han descubierto que puede ser util causar que varie la STR de oxigeno a lo largo del medio de
reaccion en sintonia general con los gradientes deseables divulgados en la presente memoria respecto a la presion
en el medio de reaccion y a la fraccion molar de oxigeno molecular en la fase gaseosa del medio de reaccion. Por
tanto, en diversas realizaciones, la relacion de STR de oxigeno de un primer volumen continuo del 20 % distinto del
medio de reacciéon en comparacion con la STR de oxigeno de un segundo volumen continuo del 20 % distinto del
medio de reaccion puede estar en el intervalo de aproximadamente 1,5:1 a aproximadamente 20:1, en el intervalo de
aproximadamente 2:1 a aproximadamente 12:1 o en el intervalo de 3:1 a 9:1. En una realizacion, el “primer volumen
continuo del 20 % distinto” puede estar localizado mas cerca que el “segundo volumen continuo del 20 % distinto” de
la localizacién donde se introduce inicialmente el oxigeno molecular en el medio de reaccion. Estos grandes
gradientes de STR de oxigeno son deseables si el medio de reaccién de oxidacion parcial estd contenido en un
reactor de oxidacion de columna de burbujas o en cualquier otro tipo de recipiente de reaccién en que se creen
gradientes de presién y/o de fraccion molar de oxigeno molecular en la fase gaseosa del medio de reaccion (p.ej., en
un recipiente agitado mecanicamente que tiene miltiples zonas de agitacion dispuestas verticalmente conseguidas
usando mudltiples impulsores que tienen un fuerte flujo radial, posiblemente aumentado por ensamblajes de
deflectores generalmente horizontales, elevandose generalmente un flujo de oxidante ascendentemente desde una
alimentacién cercana a la porcién inferior del recipiente de reaccion, a pesar de que puede aparecer una
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considerable retromezcla de flujo de oxidante en cada zona de agitacion dispuesta verticalmente y de que puede
aparecer cierta retromezcla de flujo de oxidante entre las zonas de agitacion dispuestas verticalmente adyacentes).
Es decir, cuando existe un gradiente de presion y/o de fraccion molar de oxigeno molecular en la fase gaseosa del
medio de reaccion, los inventores han descubierto que es deseable crear un gradiente similar en la demanda
guimica de oxigeno disuelto.

Un modo de causar la variacion del STR de oxigeno local es controlando las localizaciones de alimentacion del
compuesto oxidable y controlando el mezclado de la fase liquida del medio de reaccién para controlar los gradientes
de concentracion de compuesto oxidable segln las otras divulgaciones de la presente memoria. Otros medios Utiles
para causar que varie la STR de oxigeno local incluyen causar la variacién de la actividad de reaccién causando la
variacion de la temperatura local y cambiando la mezcla local de catalizador y componentes de disolvente (p.gj.,
introduciendo un gas adicional para causar el enfriamiento evaporativo en una porcion particular del medio de
reaccion y/o afiadiendo una corriente de disolvente que contiene una mayor cantidad de agua para disminuir la
actividad en una porcion particular del medio de reaccién).

Haciendo referencia ahora a la FIG. 6, se ilustra un proceso para producir acido tereftalico purificado (“PTA”") que
emplea un sistema reactor de oxidacién (200) que comprende un reactor de oxidacién primario (200a) y un reactor
de oxidacién secundario (200b). En la configuracion ilustrada en la FIG, 6, puede producirse una suspension inicial a
partir del reactor de oxidacion primario (200a) y puede someterse después de ello a purificacion en un sistema de
purificacién (202), del que el reactor de oxidacion secundario (200b) es una parte. La suspension inicial extraida del
reactor de oxidacion primario (200a) puede comprender particulas de acido tereftalico bruto sélido (“CTA”) y una
solucién madre liquida. Tipicamente, la suspension inicial puede contener en el intervalo de aproximadamente 10 a
aproximadamente 50 % en peso de particulas de CTA soélidas, siendo el resto solucién madre liquida. Las particulas
de CTA sdlidas presentes en la suspension inicial extraida del reactor de oxidacion primario (200a) pueden contener
al menos aproximadamente 400 ppmp de 4-carboxibenzaldehido ("4-CBA"), al menos aproximadamente 800 ppm de
4-CBA, o en el intervalo de 1.000 a 15.000 ppmp de 4-CBA.

El sistema de purificacion (202) recibe la suspension inicial extraida del reactor de oxidacién primario (200a) y
reduce la concentracidon de 4-CBA y otras impurezas presentes en el CTA. Puede producirse una suspension mas
pura/purificada a partir del sistema de purificacion (202) y puede someterse a separacion y secado en un sistema de
separacion (204), produciendo asi particulas de &cido tereftadlico méas puras que comprenden menos de
aproximadamente 400 ppmp de 4-CBA, menos de aproximadamente 250 ppmp de 4-CBA o en el intervalo de 10 a
200 ppmp de 4-CBA.

El sistema de purificacién (202) incluye el reactor de oxidacién secundario (200b), un digestor (206) y un solo
cristalizador (208). En el reactor de oxidacién secundario (200b), se somete la suspensién inicial a oxidacién en
condiciones tales como las descritas anteriormente con referencia al reactor de oxidaciéon (104) de la FIG. 2. Se
introduce la suspension que sale del reactor de oxidacion secundario (200b) en el digestor (206). En el digestor
(206), puede efectuarse una reaccion de oxidacion adicional a temperaturas ligeramente mayores que las usadas en
el reactor de oxidacion primario (200a).

La alta area superficial, pequefio tamafio de particula y baja densidad de las particulas de CTA producidas en el
reactor de oxidacion primaria (200a) pueden causar que ciertas impurezas atrapadas en las particulas de CTA se
vuelvan disponibles para oxidacion en el digestor (206) sin requerir la disolucién completa de las particulas de CTA
en el digestor (206). Por tanto, la temperatura en el digestor (206) puede ser menor que en muchos procesos de la
técnica anterior similares. La oxidacion adicional llevada a cabo en el digestor (206) puede reducir la concentracion
de 4-CBA en el CTA en al menos 200 ppmp, al menos aproximadamente 400 ppmp o en el intervalo de 600 a 6.000
ppmp. La temperatura de digestion en el digestor (206) puede ser al menos aproximadamente 10 °C mayor que la
temperatura de oxidacion primaria en el reactor (200a), de aproximadamente 20 a aproximadamente 80 °C mayor
que la temperatura de oxidacion primaria en el reactor (200a), o de 30 a 50 °C mayor que la temperatura de
oxidacion primaria en el reactor (200a). La temperatura de digestion puede estar en el intervalo de aproximadamente
160 a aproximadamente 240 °C, en el intervalo de aproximadamente 180 a aproximadamente 220 °C o en el
intervalo de 190 a 210 °C. En diversas realizaciones, el producto purificado del digestor (206) necesita solo una
Unica etapa de cristalizador (208) antes de la separacién en el sistema de separacion (204). Se discuten las técnicas
de oxidacion secundaria/digestion adecuadas con mas detalle en la patente de EE.UU. 7.132.566, cuya divulgacion
completa se incorpora a la presente memoria como referencia.

El acido tereftalico (p.ej., PTA) producido por el sistema ilustrado en la FIG. 6 puede estar formado por particulas de

PTA que tienen un tamafo de particula de al menos aproximadamente 40 micrometros (um), en el intervalo de
aproximadamente 50 a aproximadamente 2.000 um o en el intervalo de 60 a 200 um. Las particulas de PTA pueden
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tener un area superficial BET menor de aproximadamente 0,25 m2/g, en el intervalo de aproximadamente 0,005 a
aproximadamente 0,2 m2/g o en el intervalo de 0,01 a 0,18 mzlg. El PTA producido por el sistema ilustrado en la FIG.
6 es adecuado para uso como materia prima en la elaboracion de PET. Tipicamente, el PET se elabora mediante la
esterificacion de acido tereftalico con etilenglicol, seguida de policondensacién. En diversas realizaciones, se emplea
el acido tereftalico producido por una realizacion de la presente invencién como alimentacion al proceso de PET en
reactor tubular descrito en la patente de EE.UU. 6.861.494.

Las particulas de CTA con la morfologia preferida divulgadas en la presente memoria pueden ser particularmente
Utiles en el proceso de digestién oxidativa descrito anteriormente para la reducciéon del contenido de 4-CBA.
Ademas, estas particulas de CTA preferidas pueden proporcionar ventajas en un amplio intervalo de otros procesos
posteriores que implican la disolucion y/o reaccion quimica de las particulas. Estos procesos posteriores adicionales
incluyen, pero sin limitacion también, la reaccion con al menos un compuesto que contiene hidroxilo formando
compuestos de éster, especialmente la reaccién de CTA con metanol formando tereftalato de dimetilo y ésteres
impurezas; la reaccién con al menos un diol formando compuestos de éster monoméricos y/o poliméricos,
especialmente la reaccién de CTA con etilenglicol formando poli(tereftalato de etileno) (PET) y la disolucién total o
parcial en disolventes incluyendo, pero sin limitaciéon también, agua, acido acético y N-metil-2-pirrolidona, que puede
incluir procesamiento adicional incluyendo, pero sin limitacién también, reprecipitacion de un acido tereftalico mas
puro y/o reduccién quimica selectiva de grupos carbonilo distintos de los grupos acido carboxilico. Esta incluida en
particular la disolucion sustancial de CTA en un disolvente que comprende agua acoplada con la hidrogenacién
parcial que reduce la cantidad de aldehidos, especialmente 4-CBA, fluorenonas, fenonas y/o antraquinonas.

DEFINICIONES

Deberia entenderse que la siguiente no pretende ser una lista exclusiva de términos definidos. Pueden
proporcionarse otras definiciones en la descripcion anterior tal como, por ejemplo, cuando se acompafian al uso de
un término definido en contexto.

" ou

Como se usa en la presente memoria, los términos “un”, “una” y “el/la” significan uno o mas.

Como se usa en la presente memoria, el término “y/0”, cuando se usa en una lista de dos o mas miembros, significa
gue uno cualquiera de los miembros enumerados puede emplearse por si mismo o que puede emplearse cualquier
combinacion de dos o mas de los términos enumerados. Por ejemplo, si se describe que una composicion contiene
los componentes A, B y/o C, la composicion puede contener A solo, B solo, C solo, Ay B en combinacion, Ay C en
combinacion, By C en combinacién o A, B'y C en combinacion.

Como se usa en la presente memoria, los términos “comprendiendo”, “comprende” y “comprenden” son términos de
transicion de extremos abiertos usados para la transicion desde un sujeto indicado antes que el término hasta uno o
mas elementos indicados después del término, donde el elemento o elementos enumerados después del término de
transicion no son necesariamente los Unicos elementos que constituyen el sujeto.

Como se usa en la presente memoria, los términos “teniendo”, “tiene” y “tienen” tienen el mismo significado de

"o«

extremos abiertos que “comprendiendo”, “comprende” y “comprenden” proporcionado anteriormente.

Como se usa en la presente memoria, los términos “incluyendo”, “incluye” e “incluyendo” tienen el mismo significado
de extremos abiertos que “comprendiendo”, “comprende” y “comprenden” proporcionado anteriormente.

INTERVALOS NUMERICOS

La presente descripcion usa intervalos numéricos para cuantificar ciertos parametros relativos a la invencion.
Deberia entenderse que, cuando se proporcionan intervalos numéricos, ha de considerarse que dichos intervalos
proporcionan soporte literal para las limitaciones de reivindicacion que indican solo el valor inferior del intervalo asi
como las limitaciones de reivindicacion que indican solo el valor superior del intervalo. Por ejemplo, un intervalo
numeérico divulgado de 10 a 100 proporciona soporte literal para una reivindicacion que indique “mas de 10" (sin
limites superiores) y una reivindicacion que indique “menos de 100" (sin limites inferiores).

La presente descripcién usa valores numéricos especificos para cuantificar ciertos parametros relativos a la
invencion, donde los valores numéricos especificos no son expresamente parte de un intervalo numérico. Deberia
entenderse que cada valor numérico especifico proporcionado en la presente memoria ha de considerarse que
proporciona soporte literal para un intervalo amplio, intermedio y estrecho. El intervalo amplio asociado a cada valor
numeérico especificado es el valor numérico mas y menos un 60 % del valor numérico, redondeando a dos digitos
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significativos. El intervalo intermedio asociado a cada valor numérico especifico es el valor numérico mas y menos
un 30 % del valor numérico, redondeado a dos digitos significativos. El intervalo estrecho asociado a cada valor
numérico especifico es el valor numérico mas y menos un 15 % del valor numérico redondeado a dos digitos
significativos. Por ejemplo, si la memoria descriptiva describe una temperatura especifica de 17 °C [62 °F], dicha
descripcion proporciona soporte literal para un intervalo numérico amplio 4 a 37 ° C (16 = 3 °C) [25 a 99 °F (62 + 37
°F)], un intervalo numérico intermedio de 6 a 27 °C (17 + 12 °C) [43 a 81 °F (62 + 19 °F)] y un intervalo numérico
estrecho de 12 a 22 °C (16 + 12 °C) [63 a 71 °F (62 = 9 °F)]. Estos intervalos numéricos amplio, intermedio y
estrecho deberian aplicarse no solo a los valores especificos, sino que deberian aplicarse también a las diferencias
entre estos valores especificos. Por tanto, si la memoria descriptiva describe una primera presiéon de 758 kPa [110
psia] y una segunda presion de 330 kPa [48 psia] (una diferencia de 428 kPa [62 psia]), los intervalos amplio,
intermedio y estrecho para la diferencia de presion entre las dos corrientes seria de 173 a 682 KPa, de 296 a 558
kPay de 172 a 489 kPa [25 a 99 psi, 43 a 81 psi y 53 a 71 psi], respectivamente.
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REIVINDICACIONES

1. Un sistema para producir un acido tereftalico poniendo en contacto una suspension que comprende
para-xileno con un oxidante en fase gaseosa que comprende aire, comprendiendo dicho sistema:

un reactor de oxidacién primario que comprende una primera salida de suspension; y

un reactor de oxidacién secundario que comprende una entrada de suspensién, una segunda salida de suspensién,
una entrada de oxidante normalmente inferior y una entrada de oxidante normalmente inferior,

donde dicha entrada de suspension esta en comunicacion de flujo fluido posterior con dicha primera salida de
suspension,

donde dicho reactor de oxidacién secundario define en el mismo una zona de reaccion secundaria que tiene una
longitud maxima Ls y un diametro maximo Ds,

donde dicha entrada de oxidante normalmente inferior esta espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccion
secundaria menos de 0,5Ls,

donde dicha entrada de oxidante normalmente superior esta espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccion
secundaria menos de 0,5Ls,

donde dicha entrada de suspension esta espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccién secundaria una
distancia en el intervalo de 0,3Ls a 0,9L¢;

donde dicho reactor de oxidacion primario es un reactor de columna de burbujas y donde dicho reactor de oxidacién
secundario es un reactor de columna de burbujas.

2. El sistema de la reivindicacion 1, donde dicha entrada de oxidante normalmente superior y dicha
entrada de oxidante normalmente inferior definen entre ellas un area abierta total para introducir dicho oxidante en
fase gaseosa en dicha zona de reaccién secundaria, donde dicha entrada de oxidante normalmente superior define
en el intervalo de 5 a 49 % de dicha area abierta total y donde dicha entrada de oxidante normalmente superior esta
espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccién secundaria al menos 0,7Ls.

3. El sistema de la reivindicacion 1, en el que dicha entrada de oxidante normalmente superior
comprende un rociador, donde dicho rociador comprende una pluralidad de aberturas de descarga de oxidante y
donde la mayoria de dichas aberturas de descarga de oxidante estan orientadas a descargar dicho oxidante en fase
gaseosa en direcciéon normalmente descendente.

4, El sistema de la reivindicacién 1, donde dicha entrada de oxidante normalmente superior esta
espaciada menos de 0,4Ls de dicha entrada de suspension.

5. El sistema de la reivindicacion 1, donde dicho reactor de oxidaciéon secundario comprende al menos
dos entradas de oxidante normalmente superiores, cada una espaciada individualmente de la parte inferior de dicha
zona de reaccion secundaria al menos 0,5Ls.

6. El sistema de la reivindicacion 1, donde dicha entrada de suspension estd espaciada de la parte
inferior de dicha zona de reaccion secundaria una distancia en el intervalo de 0,5Ls a 0,8Ls, donde dicha entrada de
suspension esta espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccién secundaria una distancia en el intervalo de
9D a 15D y donde dicha zona de reaccion tiene una relacién de Ls:Ds en el intervalo de 14:1 a 28:1.

7. El sistema de la reivindicacion 1, donde dicho reactor de oxidacion primario es un reactor de columna
de burbujas, donde dicho reactor de oxidacion secundario es un reactor de columna de burbujas, donde dicho
reactor de oxidacion primario define en el mismo una zona de reaccién primaria y donde la relacion en volumen de
dicha zona de reaccién primaria a dicha zona de reaccién secundaria esta en el intervalo de 4:1 a 50:1.

8. Un sistema para producir un &acido tereftdlico poniendo en contacto una suspension producida
mediante la oxidacién de para-xileno con un oxidante en fase gaseosa que comprende aire, comprendiendo dicho
sistema:

un reactor de oxidacién primario que comprende una primera salida de suspension; y

un reactor de oxidacién secundario que comprende una entrada de suspension, una segunda salida de suspensiény
una entrada de oxidante normalmente superior,

donde dicha entrada de suspensién esta en comunicacion de flujo fluido posterior con dicha primera salida de
suspension,

donde dicho reactor de oxidacién secundario define en el mismo una zona de reaccién secundaria que tiene una
longitud maxima Ls y un diametro maximo Ds,
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donde dicha entrada de suspension esta espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccién secundaria una
distancia en el intervalo de 0,3Ls a 0,9L,

donde dicha entrada de oxidante normalmente superior estd espaciada por encima de dicha entrada de suspension
menos de 0,4Ls;

donde dicho reactor de oxidacion primario es un reactor de columna de burbujas y donde dicho reactor de oxidacién
secundario es un reactor de columna de burbujas; y

donde dicho reactor de oxidacion secundario comprende una entrada de oxidante normalmente inferior.

9. El sistema de la reivindicacién 8, estando dicha salida de oxidante normalmente inferior espaciada de
la parte inferior de dicha zona de reaccion secundaria menos de 0,3Ls y donde dicha entrada de oxidante
normalmente superior esta espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccidn secundaria al menos 0,7Ls.

10. El sistema de la reivindicaciéon 8, donde (a) dicha entrada de oxidante normalmente superior
comprende un rociador, donde dicho rociador comprende una pluralidad de aberturas de descarga de oxidante,
donde una mayoria de dichas aberturas de descarga de oxidante estan orientadas a descargar dicho oxidante en
fase gaseosa en direccion normalmente descendente, o

donde (b) dicha entrada de suspension esta espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccién secundaria una
distancia en el intervalo de 0,5Ls a 0,8Ls, donde dicha entrada de suspensién esta espaciada de la parte inferior de
dicha zona de reaccién secundaria una distancia en el intervalo de 9Ds a 15Ds, donde dicha zona de reaccién tiene
una relacion de Ls:Ds en el intervalo de 14:1 a 28:1, o

donde (d) dicho reactor de oxidacion primario define en el mismo una zona de reaccion primaria y donde la relacion
en volumen de dicha zona de reaccién primaria a dicha zona de reaccién secundaria esta en el intervalo de 4:1 a
50:1.

11. Un procedimiento para elaborar una composicién de acido tereftalico, comprendiendo dicho
procedimiento:

(a) someter un primer medio de reaccién multifasico que comprende un compuesto oxidable a oxidacién en una zona
de reaccion primaria definida en un reactor de oxidacién primario para producir asi una primera suspension, donde el
compuesto oxidable comprende para-xileno; y

(b) poner en contacto al menos una porcion de dicha primera suspensién con un oxidante en fase gaseosa en una
zona de reaccién secundaria definida en un reactor de oxidacion secundario para producir asi una segunda
suspension, donde el oxidante en fase gaseosa comprende aire,

donde dicha zona de reaccién secundaria tiene una longitud maxima Ls y un diametro maximo Ds,

donde se introduce una primera porcion de dicho oxidante en fase gaseosa en dicha zona de reaccién secundaria en
una primera regién de entrada de oxidante espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccién secundaria al
menos 0,5Ls,

donde dicha primera porcion de dicho oxidante en fase gaseosa constituye en el intervalo de 5 a 49 % del volumen
total de dicho oxidante en fase gaseosa introducido en dicha zona de reaccién secundaria,

donde se introduce al menos una porcién de dicha primera suspensién en dicha zona de reaccién secundaria en una
region de entrada de suspension espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccion secundaria una distancia
en el intervalo de 0,3Ls a 0,9Ls;

donde dicho reactor de oxidacion primaria es un reactor de columna de burbujas y donde dicho reactor de oxidacién
secundario es un reactor de columna de burbujas; y

donde dicho reactor de oxidacion secundario comprende una segunda regién de entrada de oxidante.

12. El procedimiento de la reivindicacién 11, donde dicha primera porcidon de dicho oxidante en fase
gaseosa constituye en el intervalo de 5 a 35 % del volumen total de dicho oxidante en fase gaseosa introducido en
dicha zona de reaccién secundaria, donde dicha primera regién de entrada de oxidante esta espaciada de la parte
inferior de dicha zona de reaccién secundaria al menos 0,7Ls,

donde se introduce una segunda porcién de dicho oxidante en fase gaseosa en dicha zona de reaccion secundaria
en dicha segunda regién de entrada de oxidante espaciada de la parte inferior de dicha zona de reaccién secundaria
menos de 0,3Ls .

13. El procedimiento de la reivindicacion 11, donde dicha primera regién de entrada de oxidante esta
dentro de 0,4Ls de dicha regién de entrada de suspension.

14. El procedimiento de la reivindicacién 11, donde (a) se combinan al menos una porcién de dicho
oxidante en fase gaseosa y al menos una porcion de dicha primera suspension en dicha zona de reaccién
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secundaria formando un segundo medio de reaccién multifasico, donde cuando se reparte tedricamente el volumen
completo de dicho segundo medio de reaccién multifasico en 20 cortes horizontales discretos de igual volumen, dos
cortes horizontales adyacentes no tienen un contenido de oxigeno promediado en tiempo y promediado en volumen
combinado de menos de 7 partes por millon en peso (“ppmp”), o

5 donde (b) se introduce al menos un 75 % en peso de dicha primera suspension en dicha zona de reaccién
secundaria en dicha region de entrada de suspensién, donde dicha region de entrada de suspension esta espaciada
de la parte inferior de dicha zona de reaccién secundaria una distancia en el intervalo de 0,5Ls a 0,8Ls.

15. El procedimiento de la reivindicacién 11, donde dicha zona de reaccién secundaria tiene una relacion
10 de Ls:Ds en el intervalo de 14:1 a 28:1.
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