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DESCRIPCION
Procedimiento de oxidacién en dos etapas para la produccion de acido tereftalico
CAMPO DE LA INVENCION

La presente invencion se refiere a un nuevo procedimiento para la produccién de acido tereftadlico mediante la
oxidacion de paraxileno. Mas especificamente, la presente invencion se refiere a un procedimiento de oxidacion
donde el paraxileno se oxida en &acido tereftadlico por medio de un procedimiento en dos etapas que usa
determinadas condiciones para obtener acido tereftalico que tiene una pureza mejorada.

ANTECEDENTES DE LA INVENCION

Los acidos dicarboxilicos aromaticos son producidos por la oxidaciéon de productos aromaticos dialquilicos. El acido
tereftalico (TPA) es producido comercialmente por la oxidacion en fase liquida de p-xileno en presencia de un
catalizador de oxidacion tal como Co-Mn-Br y un disolvente tal como acido acético. El acido isoftalico es producido
por la oxidacion de m-xileno. Los dos procedimientos producen acidos dicarboxilicos en bruto que contienen
impurezas coloreadas y acidos monocarboxilicos tales como carboxibenzaldehido, es decir, 4-carboxibenzaldehido
(4-CBA) para &cido tereftalico y 3-carboxibenzaldehido (3-CBA) para &cido isoftélico, y acido toluico, &cido p-toluico
para acido tereftdlico y acido m-toluico para acido isoftalico. Para conseguir, por ejemplo, el acido tereftalico
purificado usado en la produccion de fibras de poliéster, peliculas y resinas, el acido tereftdlico en bruto se trata
adicionalmente para eliminar las impurezas presentes debido a la oxidacion parcial o incompleta de p-xileno. Los
procedimientos comerciales tipicos eliminan las impurezas aislando un sélido de acido tereftdlico en crudo,
disolviendo el sélido en agua a temperaturas y presiones elevadas, hidrogenando la solucidn resultante, enfriando y
cristalizando el producto desde la solucién y separando el producto sélido del liquido. Las impurezas coloreadas (de
las familias del bencilo, la antraquinona y la fluorenona) son hidrogenadas en forma de productos incoloros que o
bien estan presentes en el producto de TPA o bien se eliminan en los flujos de aguas residuales. El 4-
carboxibenzaldehido monofuncional es hidrogenado en acido p-toluico, que es separado del producto
comercializado en la seccion de cristalizacion del procedimiento.

La patente de EE.UU. 4.158.738 describe un procedimiento para la produccién de acido tereftalico mediante la
oxidacion en dos etapas de p-xileno a temperaturas elevadas. Este procedimiento requiere una oxidacion primaria a
temperaturas superiores a 210°C. A esta temperatura se oxidan cantidades importantes de acido acético, usado
normalmente como disolvente en el procedimiento de oxidacién, junto con el p-xileno. La oxidacion produce acetato
de metilo y metano, que deben desecharse, y diéxido de carbono. La oxidacion secundaria del procedimiento
descrito en el documento US-4.158.738 tiene lugar a una temperatura igual o inferior a la de la oxidacién primaria.
La oxidacion primaria produce un producto de TPA en bruto cristalino que contiene impurezas coloreadas y 4-CBA
contenido en los cristales de TPA donde es dificil oxidar mas las impurezas de TPA. La temperatura de oxidacion
secundaria propuesta por el documento US-4.158.738 no permite una disoluciéon adecuada de los cristales de TPA
en bruto, y asi no permite la conversion suficiente de las impurezas intermedias parcialmente oxidadas, por ejemplo,
4-CBA y acido p-toluico, contenidas en la misma en TPA.

La patente de EE.UU. 4.772.748 describe un procedimiento para producir TPA por medio de cuatro etapas de
oxidacion, una de las cuales se realiza a una temperatura superior a la etapa de oxidacién primaria. Esta etapa de
oxidacion a temperatura superior usa oxigeno molecular. Cada una de las etapas de la oxidacién es realizada
usando oxigeno en exceso controlando el flujo del aire u otro gas que contiene oxigeno en el oxidante. Sin embargo,
al suministrar oxigeno en exceso se produce una oxidacion (combustion) excesiva de acido acético. Ademas, como
el procedimiento usa cuatro etapas de oxidacién para alcanzar el nivel de impurezas deseado, los costes operativos
y de equipo son elevados.

El documento GB-1.015.093 describe un procedimiento de oxidacién en dos etapas para preparar acido tereftalico a
partir de paraxileno. La temperatura en el segundo reactor de oxidacion esta controlada mediante la adicién de 4cido
acético y la eliminacion de los vapores de disolvente acuoso a una presion controlada predeterminada.

BREVE RESUMEN DE LA INVENCION

Se ha desarrollado un procedimiento mejorado de oxidacién en dos etapas para la produccién de &cido tereftélico. El
nuevo procedimiento de la presente invencion proporciona un &cido tereftalico que contiene menos de 150 partes
por millén en peso (ppmp), basédndose en el peso del TPA, 4-CBA a la vez que se evita una oxidacion significativa
del disolvente de acido acético. La presente invencién proporciona un procedimiento para la produccién de acido
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tereftalico que contiene menos de un total de 150 ppmp de carboxibenzaldehido y acido toluico que comprende las
etapas de:

(1) la oxidacién de paraxileno a una temperatura de 150 a 180°C y a una presion de 3,5 a 13 bara (50 a 189 psia) en
un medio de reaccién que contiene un gas que contiene oxigeno, y un catalizador de oxidacién disuelto en un
disolvente acuoso de acido acético en un primer reactor de oxidacion presurizado para producir una suspensiéon de
producto de acido tereftalico y 4cidos monocarboxilicos;

(2) la eliminacion continua de la suspension de producto de &cido tereftdlico y subproductos de &cidos
monocarboxilicos en el disolvente del procedimiento acuoso de acido acético a partir del primer reactor de oxidacion
presurizado y la alimentacién de dicho producto de la etapa (1) en un segundo reactor de oxidacién presurizado; y

(3) ademas la oxidacién en fase liquida en presencia de un gas que contiene oxigeno en dicho segundo reactor de
oxidacion presurizado de dicho subproducto de acidos monocarboxilicos en acido tereftalico, donde la temperatura y
la presion en el segundo reactor de oxidacion presurizado son de 185°C a 230°C y de 4,5 a 18,3 bara (65 a 265
psia);

caracterizado porque la velocidad de flujo de gas que contiene oxigeno al segundo reactor de oxidacion presurizado
es del 0,001 al 3% en volumen de la velocidad de flujo de gas que contiene oxigeno al primer reactor de oxidacion
presurizado; y ademas caracterizado porque el calor requerido para el funcionamiento del segundo reactor de
oxidacion se proporciona suministrando un disolvente en fase de vapor al segundo reactor de oxidacion y
permitiendo la condensacion del disolvente en fase de vapor.

BREVE DESCRIPCION DE LOS DIBUJOS

La Figura 1 adjunta es un diagrama de flujo de procedimiento que ilustra un sistema que comprende los principios
del procedimiento de la presente invencion. Si bien la presente invencion es susceptible de expresarse en diversas
formas, en la Figura 1 adjunta y en la descripciébn mostrada a continuacion se describe en detalle una realizacion
preferida de la invencion. La presente descripcion debe considerarse una ilustracion de la invencion.

DESCRIPCION DETALLADA

En referencia a la Figura 1 adjunta, la etapa (1) del nuevo procedimiento de la presente invencién puede realizarse
en una primera zona de oxidacion que comprende el recipiente del reactor (12). Se suministra una mezcla de
suministro que comprende paraxileno, acido acético acuoso y un catalizador de oxidacion adecuado al primer
reactor de oxidacién (12) por medio del conducto (10). EI medio de reaccién de &cido acético o la alimentacion de
disolvente contiene normalmente hasta el 15% en peso de agua. Si se desea, puede suministrarse paraxileno y/o
disolvente de &cido acético que contiene componentes de catalizador al reactor (12) en una pluralidad de puntos a lo
largo del lateral del reactor (12). Se introduce un gas molecular que contiene oxigeno a presién por medio del
conducto (14) en el reactor (12) y se suministra de forma continua en o cerca de la base del recipiente de reaccién
en columna. El gas que contiene oxigeno, por ejemplo, oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o, preferentemente,
aire, se suministra normalmente en o cerca de la base del recipiente de reaccion en columna. La velocidad de flujo
del gas que contiene oxigeno en el reactor (12) se controla para que se mantenga entre 2 y 9, preferentemente del 2
al 5% en volumen de oxigeno (calculado en una base sin disolvente con sequedad) en el gas desprendido que sale
del reactor por medio del conducto (16). Los reactivos en el reactor (12) se mantienen a una presion elevada
suficiente para mantener el medio de reaccién volatilizable contenido sustancialmente en el estado liquido a la
temperatura de reaccion. La temperatura y la presion dentro del reactor (12) son de 150 a 180°C y de 3,5 a 13 bara
(aproximadamente 50 a 189 psia) preferentemente de 155 a 165°C y de 5,2 a 6,9 bara (aproximadamente de 75 a
100 psia).

El reactor (12) es normalmente un recipiente de reactor de oxidacion presurizado en columna donde la oxidacion
exotérmica en fase liquida de paraxileno por medio del gas que contiene oxigeno tiene lugar en presencia del
catalizador de oxidacién. La primera zona de oxidacién puede comprender un U(nico reactor o una pluralidad de
reactores dispuestos en paralelo. El medio de reacciéon contenido por el reactor (12) comprende asi el gas que
contiene oxigeno, compuesto de paraxileno que sera oxidado en acido tereftdlico, el catalizador y el disolvente de
acido acético acuoso. La cantidad de agua presente no supera normalmente el 15% en peso, y es preferentemente
del 4 al 6% en peso, basandose en el peso del agua y el acido acético. Normalmente, el primer recipiente de
oxidacién generalmente cilindrico tiene una relacion entre altura y diametro en el intervalo de 3 a 20.

Los sistemas de catalizador que pueden emplearse en el procedimiento de oxidacién incluyen cualquier sistema de
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catalizador usado convencionalmente para la oxidacion en fase liquida de un hidrocarburo aromatico de alquilo. Un
sistema de catalizador adecuado comprende una mezcla de compuestos o complejos de cobalto, manganeso y
bromo, solubles en acido acético acuoso. La relaciéon atomica de la combinacion Co:Mn:Br de los elementos de
catalizador esta preferentemente en el intervalo de 5 a 40:1,0:4 a 40, mas preferentemente una relacién atémica de
Co:Mn:Br de 16 a 40:1,0:16 a 40.

Durante el transcurso de la reaccion de oxidacion, el calor de reaccion exotérmico, generado por la oxidacion de 2-
paraxileno, es extraido del reactor (12) por vaporizacion de una parte del medio de reaccion liquido. De acuerdo con
la etapa (2) del presente procedimiento, el medio de reaccion liquido vaporizado (gas desprendido), junto con el gas
del procedimiento con agotamiento de oxigeno que contiene cantidades menores de productos de descomposicion y
compuestos que contienen bromo, pasa en sentido ascendente a través del reactor (12) y es introducido por medio
del conducto (16) en un sistema condensador tal como una columna de agua (18). Los componentes condensables
de los vapores recogidos en la columna (18) consisten principalmente en el disolvente de acido acético que es
devuelto al reactor (12) por medio de los conductos (30) y (32) y el cabezal de nebulizacion (34).

Tal como se muestra en la Figura 1, los vapores acuosos superiores salen de la parte superior de la columna de
extracciéon de agua (18) a través del conducto (20) y son suministrados al condensador (22). La composicién de los
componentes condensables de los vapores acuosos recogidos en el condensador (22), conocidos como destilado,
es mayor que el 99% en peso de agua. Una parte del destilado es devuelta como reflujo a la zona de
fraccionamiento de la columna (18) por medio de los conductos (23) y (24). El resto del destilado es extraido para su
eliminacion por medio de los conductos (23) y (26). Los componentes no condensables se purgan por medio del
conducto (20) desde el sistema de produccion o pueden ser transportados a un dispositivo de control de
contaminacion para su tratamiento ulterior, si se desea.

El liquido inferior destilado que comprende disolvente de &cido acético parcialmente deshidratado, por ejemplo,
acido acético que contiene del 4 al 12% en peso de agua, sale por la parte inferior de la columna de extracciéon de
agua (18) por medio del conducto (30). Una parte del disolvente parcialmente deshidratado es reciclada
directamente al reactor (12) por medio del conducto (32). Esta cantidad esta comprendida entre el 10 y el 100%. El
disolvente parcialmente deshidratado es suministrado al reactor (12) mediante una o mas boquillas de nebulizacién
(34), que pueden estar situadas debajo del conducto de salida (16) y encima de la separacion de fases del contenido
de gas/liquido del reactor (12). Otra parte del disolvente parcialmente deshidratado es eliminada por medio del
conducto (40). Parte o la totalidad del acido acético condensado puede ser devuelta al reactor (12) por medio de la
corriente de suministro (10).

En funcionamiento, el primer reactor de oxidacion presurizado (12) produce acido tereftalico que apenas es soluble
en el disolvente del procedimiento y que se elimina a través de un orificio de salida inferior situado en o cerca de la
base del reactor como una suspension en el disolvente que contiene también componentes de catalizador disueltos.
El procedimiento de oxidacion en el reactor (12) produce también subproductos tales como acidos monocarboxilicos
como carboxibenzaldehido y acido toluico. Al menos una parte de estos acidos monocarboxilicos son sélidos que, tal
como se menciona anteriormente, pueden estar contenidos dentro de los cristales de acido tereftalico. Normalmente,
estos acidos monocarboxilicos estan presentes en una concentracion de 600 a 1.000 ppmp de carboxibenzaldehido
y de 100 a 1.000 ppmp de &cido toluico. Estos compuestos monofuncionales son subproductos no deseables ya que
actian como terminadores de cadenas de polimeros y asi pueden producir la formacién de poliésteres de bajo peso
molecular tales como poli(tereftalato de etileno) producido a partir de acido tereftalico y etilenglicol.

La suspension del producto de acido tereftadlico y los subproductos de acidos monocarboxilicos se retira
continuamente en forma de una suspension en el disolvente del procedimiento acuoso de acido acético, que
contiene también catalizador disuelto, desde la parte inferior del reactor (12) y es transportada por medio del
conducto (36) a una segunda zona de oxidacion presurizada mostrada en la Figura 1 como reactor (42). La segunda
zona de oxidacién puede ser un Unico reactor agitado como se representa en la Figura 1 o bien pueden disponerse
dos o mas reactores agitados en serie o en paralelo. El disolvente acuoso de acido acético contiene normalmente
del 5 al 12% en peso de agua, basandose en el peso del agua y el acido carboxilico alifatico. Se suministra también
un gas molecular que contiene oxigeno a un segundo reactor de oxidacion (42) donde el carboxibenzaldehido y el
subproducto de &cido toluico se oxidan adicionalmente en el acido bencenodicarboxilico deseado. Como en el caso
del suministro al primer reactor de oxidacion, el gas que contiene oxigeno puede ser oxigeno, aire enriquecido con
oxigeno o, preferentemente, aire. El gas que contiene oxigeno se suministra normalmente en o cerca de la base del
segundo reactor de oxidacion (42) debajo de la superficie del contenido liquido del reactor.

La velocidad de flujo del gas que contiene oxigeno en el reactor (42) puede controlarse de manera que se mantenga
entre 0 y aproximadamente 5, preferentemente del 0 al 1% en volumen de oxigeno (calculado en base sin disolvente
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seca) en el gas desprendido que sale del reactor por medio del conducto (50). La velocidad de flujo entre el gas que
contiene oxigeno y el reactor (42) es del 0,001 al 3% en volumen, preferentemente del 0,001 al 2% en volumen, de
la velocidad de flujo del gas que contiene oxigeno en el reactor (12). La pequefia cantidad de aire suministrado al
segundo reactor de oxidacion (42) limita la descomposicion oxidativa del disolvente de acido acético, y facilita la
conversion del subproducto de acidos monocarboxilicos en el acido tereftalico deseado.

El primer reactor de oxidante descrito anteriormente se encarga sustancialmente de toda la oxidacion mientras
funciona a presion y temperatura moderadas. El obstaculo principal para conseguir una conversion suficiente de
paraxileno en acido tereftalico en el sistema de oxidante primario procede de las limitaciones de transferencia en
masa asociadas con la difusion de oxigeno en los productos parcialmente oxidados integrados o contenidos en el
acido tereftalico, es decir, los subproductos parcialmente oxidados de acidos monocarboxilicos pueden confinarse
en los cristales del acido tereftalico. Por tanto, resulta relativamente sencillo oxidar la mayoria del acido tereftalico de
paraxileno incluso en condiciones moderadas. Sin embargo, para conseguir una conversién suficientemente
completa se requiere superar las limitaciones de la transferencia en masa. El funcionamiento de la primera zona de
oxidacion en condiciones moderadas de presion y temperatura puede ayudar a la formacion de cristales pequefios o
finos que pueden disolverse y recristalizar en la segunda zona de oxidacion. Cuando los cristales pequefios o finos
se disuelven en la segunda zona de oxidacion, los subproductos cocristalizados son accesibles para su oxidacién
ulterior.

Los materiales en el segundo reactor de oxidacion (42) se mantienen a una presion elevada suficiente para
mantener el medio de reaccion volatilizable contenido sustancialmente en el estado liquido a la temperatura de
reaccion. La temperatura y la presién dentro del reactor (12) son de 185 a 230°C y de 4,5 a 18,3 bara
(aproximadamente 65 a 265 psia), preferentemente de 205 a 215°C y de 13,4 a 17,2 bara (aproximadamente de 195
a 250 psia). El calor requerido para el funcionamiento de la segunda zona de oxidacibn se proporciona
suministrando un disolvente en fase de vapor al segundo reactor de oxidacion y permitiendo la condensacién del
disolvente en fase de vapor. El disolvente en fase de vapor estar4d normalmente a una presion suficiente para
permitir el paso del vapor al segundo reactor de oxidacion y para proporcionar suficiente calor al contenido del
segundo reactor de oxidacion. Por ejemplo, puede suministrarse acido acético parcialmente deshidratado a partir de
la columna de extraccion de agua (18) al vaporizador de &cido (44) por medio de los conductos (30) y (40). El
vaporizador de acido (44) lleva el acido acético parcialmente deshidratado a una temperatura y presion suficientes
para mantener la temperatura deseada dentro del segundo reactor de oxidacion (42). El disefio del vaporizador de
acido acético requiere normalmente la disponibilidad de un fluido de transferencia de calor tal como Dowtherm o
vapor a alta presion que puede usarse para vaporizar el 4cido acético. El vapor de &cido acético es transferido
desde el vaporizador de acido (44) al segundo reactor de oxidacion (42) por medio del conducto (46).

Se extrae una corriente de gas desprendido que comprende medio de reaccion de liquido vaporizado junto con el
gas de procedimiento con agotamiento de oxigeno que contiene cantidades menores de productos de
descomposicion y compuestos que contienen bromo a partir de la seccién superior o la parte superior del segundo
reactor de oxidacién (42) y es suministrada por medio de los conductos (50) y (16) a un sistema de condensador tal
como una columna de agua (18). Los componentes condensables de la corriente de gas desprendido que consisten
principalmente en disolvente de acido acético pueden recuperarse tal como se describe anteriormente.

El producto de acido tereftdlico es extraido del segundo reactor de oxidacion (42) como una suspension en el
disolvente del procedimiento acuoso de acido acético, que contiene también componentes de catalizador disueltos
por medio del conducto (52). La suspension extraida del reactor (42) comprende normalmente del 20 al 40% en
peso de sélidos y contiene menos de un total de 150 ppmp, basandose en el peso de los sélidos presentes, de
productos de oxidacion incompleta, principalmente carboxibenzaldehido y acido toluico. La concentracion total de
carboxibenzaldehido més acido toluico estd normalmente en el intervalo de 50 a 150 ppmp.

El producto de la suspension del segundo reactor de oxidacion (42) puede enfriarse antes de ser introducido en una
separacion solido/liquido y, opcionalmente, un sistema de secado de sélidos. Preferentemente, el producto de la
suspension del segundo reactor de oxidacion (42) es suministrado a una zona de evaporacion flash donde la
temperatura y la presion del segundo producto oxidante se reducen mediante evaporacion flash. La zona de
evaporacion flash puede comprender uno o, preferentemente, una pluralidad de recipientes flash donde el producto
de la suspension se enfria escalonadamente o por evaporacion por reduccion de presion en secuencia. Tal como se
muestra en la Figura 1, para enfriar la suspension, el conducto (52) lleva a un primer recipiente flash (54). Desde
aqui, el conducto (58) lleva a un segundo recipiente flash (56). Los recipientes flash (54) y (56) primero y segundo
proporcionan una reduccion de presion escalonada desde el reactor (42). Esta reduccién de presion escalonada o
en secuencia obedece a dos propdsitos. En primer lugar, elimina la necesidad de bombeo entre las unidades. En
segundo lugar, el proceso flash adiabéatico a partir de la reduccidon de presién entre el reactor (42) y el primer
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recipiente flash (54) permite que el primer recipiente flash (54) actle como un cristalizador de evaporacion. El
tamafio medio de los cristales de acido tereftalico puede aumentar en el primer recipiente flash (54). El vapor de los
dos recipientes flash (54) y (56) puede ser encaminado a un condensador (no mostrado). El primer recipiente flash
(54) puede accionarse a una temperatura de 170 a 190°C y una presién de 2,4 a 5,2 bara (aproximadamente de 35
a 75 psia). La corriente de suspension del primer recipiente flash (54) es suministrada al segundo recipiente flash
(56), que es otro depdsito flash adiabatico a temperaturas de 60 a 100°C y a presion de 0,3 a 0,8 bara
(aproximadamente de 5 a 12 psia). Aunque los dos recipientes flash se muestran en la Figura 1 para las funciones
de enfriamiento y cristalizacion, pueden emplearse menos o mas de dos o bien usarse otro procedimiento de
enfriamiento.

La suspension enfriada es transportada por medio del conducto (62) a la zona de separacion soélido/liquido (60)
donde el acido tereftalico sélido es separado del disolvente acuoso de acido acético/medio de reaccién usando
medios convencionales de separacioén liquido/sélido. Después de la separacion, la torta de acido tereftalico se lava,
por ejemplo, con acido acético enfriado a partir de la columna de extraccion de agua (18). La torta de filtro himeda
puede secarse para evaporar el acido acético residual de la torta. A partir del dispositivo de separacion sélido/liquido
(60) se obtiene un producto seco. La composicion de este producto es esencialmente la misma que la composicion
de los sélidos presentes en el producto de la suspension de la segunda zona de reaccion (42).

EJEMPLO

El procedimiento de la presente invencion se ilustra adicionalmente mediante el ejemplo siguiente donde las partes
de los materiales son partes en peso de p-xileno y se suministré acido acético que tenia un sistema de catalizador
de Co/Mn/Br disuelto en el mismo al lateral del primer reactor de oxidacion (18) a través del conducto (10) mientras
que se suministr aire a la base del reactor por medio del conducto (14). El &cido acético acuoso que contenia
catalizador disuelto se suministré a una velocidad de 3,1 partes por minuto y el p-xileno se suministré a la velocidad
de 0,45 partes por minuto por medio del conducto (10) en el reactor (12) que consistia en un recipiente a presiéon
cilindrico que tenia una relacion altura:diametro de 13,3. El aire se suministré por medio del conducto (14) a una
velocidad de 2,0 partes por minuto. La mezcla de reaccion de oxidacion gas/liquido ocupé aproximadamente el 85%
del volumen del reactor. La temperatura de la mezcla de reaccion mezclada vigorosamente fue de 160°C y la
presion se controld a 6,2 bar absolutos (90 psig). El producto oxidante que consistia en una suspension del 30% en
peso TPA en acido acético acuoso que contenia catalizador disuelto se elimind de la base del reactor por medio de
la linea (36) a la velocidad de 2,4 partes por minuto. Una corriente de vapor que comprendia aire con agotamiento
de oxigeno, acido acético y agua se extrajo de manera continua a través de un orificio situado en la parte superior de
la pared lateral del reactor y fue transportada por medio del conducto (16) a la columna de agua (18). Una parte del
condensado se recicld directamente al reactor por medio de los conductos (30) y (32) y el cabezal de nebulizacion
(34).

El producto oxidante que comprendia acido tereftalico, p-carboxibenzaldehido y acido p-toluico en &cido acético que
contenia componente de catalizador disuelto se extrajo del primer reactor de oxidacion (18) por medio del conducto
(36) y se suministré a un segundo reactor de oxidacion (42) agitado accionado a 209°C y 15,5 bara (225 psia). El
aire se suministré al segundo reactor de oxidacion (42) a una velocidad que era aproximadamente del 3% del flujo
de aire suministrado al primer reactor (12). Se extrajo un gas desprendido que contenia el 0,5% en volumen de
oxigeno del segundo reactor de oxidacion (42). A continuacion se enfrio el producto del digestor, se separd y se lavo
usando un filtro de vacio giratorio. El producto de TPA obtenido contenia 110 ppm de 4-CBA y 8 ppm de acido p-
toluico, adecuado para producir productos de polimeros y copolimeros de PET.
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REIVINDICACIONES
1. Un procedimiento para la produccion de acido tereftalico que comprende:

(1) la oxidacién de paraxileno a una temperatura de 150 a 180°C y a una presion de 3,5 a 13 bara (50 a 189 psia) en
un medio de reaccidn que contiene un gas que contiene oxigeno, y un catalizador de oxidacién disuelto en un
disolvente acuoso de acido acético en un primer reactor de oxidacion presurizado para producir una suspension de
producto de acido tereftalico y acidos monocarboxilicos;

(2) la eliminaciéon continua de la suspension de producto de acido tereftdlico y subproductos de acidos
monocarboxilicos en el disolvente del procedimiento acuoso de &cido acético a partir del primer reactor de oxidacion
presurizado y la alimentacién de dicho producto de la etapa (1) en un segundo reactor de oxidacion presurizado; y

(3) ademas la oxidacién en fase liquida en presencia de un gas que contiene oxigeno en dicho segundo reactor de
oxidacion presurizado de dicho subproducto de acidos monocarboxilicos en acido tereftalico, donde la temperatura y
la presion en el segundo reactor de oxidacion presurizado son de 185°C a 230°C y de 4,5 a 18,3 bara (65 a 265
psia);

caracterizado porque la velocidad de flujo de gas que contiene oxigeno en el segundo reactor de oxidacién
presurizado es del 0,001 al 3% en volumen de la velocidad de flujo de gas que contiene oxigeno en el primer reactor
de oxidacion presurizado; y ademas caracterizado porque el calor requerido para el funcionamiento del segundo
reactor de oxidacién se proporciona suministrando un disolvente en fase de vapor al segundo reactor de oxidacion y
permitiendo la condensacion del disolvente en fase de vapor.

2. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 1, donde la velocidad de flujo de gas que contiene
oxigeno en el segundo reactor de oxidacion presurizado es del 0,001 al 2% en volumen de la velocidad de flujo de
gas que contiene oxigeno en el primer reactor de oxidacion presurizado.

3. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 1, que comprende:

(1) la oxidacion de paraxileno a una temperatura de 155 a 165°C y a una presion de 5,2 a 6,9 bara (75 a 100 psia)
en un medio de reaccién que contiene un gas que contiene oxigeno, y un catalizador de oxidacion disuelto en un
disolvente acuoso de acido acético en un primer reactor de oxidacion presurizado para producir una suspension de
producto de 4cido tereftélico y acidos monocarboxilicos;

(2) la eliminacion continua de la suspensién de producto de &cido tereftalico y subproductos de &cidos
monocarboxilicos en el disolvente del procedimiento acuoso de acido acético a partir del primer reactor de oxidacion
presurizado y la alimentacion de dicho producto de la etapa (1) en un segundo reactor de oxidacién presurizado; y

(3) ademas la oxidacion en fase liquida en presencia de un gas que contiene oxigeno en dicho segundo reactor de
oxidacion presurizado de dicho subproducto de acidos monocarboxilicos en &cido tereftélico, donde la temperatura y
la presién en el segundo reactor de oxidacion presurizado son de 205°C a 215°C y de 13,4 a 17,2 bara (195 a 250
psia);

caracterizado porque la velocidad de flujo de gas que contiene oxigeno al segundo reactor de oxidacion
presurizado es del 0,001 al 2% en volumen de la velocidad de flujo de gas que contiene oxigeno al primer reactor de
oxidacion presurizado.

4. El procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 3, donde dicho disolvente
en fase de vapor es suministrado a dicho segundo reactor de oxidacién a una presion suficiente para permitir el paso
del vapor en dicho segundo reactor de oxidacién y para proporcionar suficiente calor al contenido del segundo
reactor de oxidacion.

5. El procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, donde el disolvente en
fase de vapor es acido acético parcialmente deshidratado.

6. El procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5, donde los acidos
monocarboxilicos producidos en la etapa (1) son carboxibenzaldehido y acido toluico.
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