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RESUMO
OXIDAQAO EM FASE LIQUIDA OPTIMIZADA

Sao revelados um processo e aparelho otimizados para
realizar de forma mais eficiente e econdmica a oxidacao em
fase liquida de um composto oxidavel. Tal oxidacdo em fase
liquida € realizada em um reator de coluna de bolhas que
permite uma reacao altamente eficiente a temperaturas
relativamente baixas. Quando o composto oxidado é para-
xileno e o produto da reacdao de oxidacdao € acido
tereftalico bruto (CTn), tal produto CTA pode ser
purificado e separado por técnicas mais econdmicas do gue
as que poderiam ser empregadas se o CTA fosse formado por

um processo convencional de oxidacao a alta temperatura.



DESCRICAO
OXIDACAO EM FASE LIQUIDA OPTIMIZADA

CAMPO DA INVENGAO

Esta invencdo refere-se no geral a um processo para a
oxidacadao <catalitica em fase liguida de um composto
aromatico. Um aspeto da invencgdo diz respeito a oxidacéo
parcial de um composto aromatico de dialquilo (por exemplo,
para-xileno) para produzir um dcido dicarboxilico aromédtico
bruto (por exemplo, &acido tereftalico bruto), que pode em
seguida ser submetido a purificacado e separacgcao. Um outro
aspeto da invencdo esta voltado para um reator de coluna de
bolhas melhorado que fornece um processo de oxidacaoc em

fase liquida mais efetivo e econdmico.
ANTECEDENTES DA INVENQAO

Reacbes de oxidacdo em fase liquida sao empregadas em uma
variedade de processos comerciais existentes. Por exemplo,
oxidacdo em fase ligquida é atualmente usada para a oxidacéao
de aldeidos em &cidos (por exemplo, propionaldeido em acido
propidnico), a oxidagado de cicloexano em dcido adipico e a
oxidagdo de aromaticos de alquilo em 4&alcoois, &acidos ou
didcidos. Um processo de oxidacdo comercial particularmente
significativo na ultima categoria (oxidacdao de aromaticos
de alquilo) é a oxidacao parcial catalitica em fase liquida
de para-xileno em &cido tereftdlico. Acido tereftdlico é um
composto importante com uma variedade de aplicacgdes. O uso
primario de 4acido tereftdalico ¢é como um estoque de
alimentacadao na producaco de poli(tereftalato de etileno)
(PET). PET € um plastico bem conhecido usado em grandes
quantidades em todo o mundo para fabricar produtos tais

como garrafas, fibras e embalagem.



Em um ©processo de oxidacgcdo em fase 1liguida tipico,
incluindo oxidacdo parcial de para-xileno em &cido
tereftdlico, a corrente de alimentacdo em fase liquida e a
corrente de oxidante em fase gasosa sao introduzidas em um
reator e formam um meio de reacgdo multifdsico no reator. A
corrente de alimentagdo em fase liquida introduzida no
reator contém pelo menos um composto orgédnico oxidavel (por
exemplo, para-xileno), enquanto a corrente de oxidante em
fase gasosa contém oxigénio molecular. Pelo menos uma parte
do oxigénio molecular introduzida no reator como um gas
dissolve na fase liguida do meio de reacao para
proporcionar disponibilidade de oxigénio para a reagdo em
fase liguida. Se a fase 1liquida do meio de reacéao
multifdsico tiver uma concentracdo insuficiente de oxigénio
molecular (isto é, se certas partes do meio de reacao forem
"desnutridas em oxigénio"), reacdes adversas indesejaveis
podem gerar impurezas e/ou as reagdes visadas podem ter a
velocidade diminuida. Se a fase liquida do meio de reacéao
tiver muito pouco do composto oxidavel, a velocidade de
reacao pode ser indesejavelmente baixa. Adicionalmente, se
a fase ligquida do meio de reacdo tiver uma concentracao em
excesso do composto oxidavel, reacdes adversas indesejaveis

adicionais podem gerar impurezas.

Reatores de oxidacdo em fase 1ligquida convencionais séao
equipados com dispositivo de agitagcao para misturar o meio
de reacdo multifédsico neles contidos. Agitacdo do meio de
reacdo é suprida em um esforco de promover dissolucao de
oxigénio molecular na fase 1liquida do meio de reacao,
manter concentragdes relativamente uniformes de oxigénio
dissolvido na fase liquida do meio de reacdo, e manter
concentracdes relativamente uniformes do composto orgénico

oxiddvel na fase liquida do meio de reacéo.



Agitacao do meio de reacao que passa por oxidagcao em fase
liguida ¢é frequentemente provida por dispositivos de
agitacdo mecénica, tais como, por exemplo, reatores de
tanque de agitacdo continua (CSTRs). Embora CSTRs possam
proporcionar uma mistura completa do meio de reacao, CSTRs
tém inumeros inconvenientes. Por exemplo, CSTRs tém um
custo de capital relativamente alto por causa da sua
exigéncia de motores caros, mancais e eixos de acionamento
herméticos a fluido e/ou mecanismos de agitacdo complexos.
Adicionalmente, os componentes mecdnicos de rotacdo e/ou
oscilacao de CSTRs convencionais exigem manutengao regular.
A mao-de-obra e tempo de paragem associados com tal
manutencao aumentam os custos operacionais de CSTRs.
Entretanto, mesmo com manutencao regular, os sistemas de
agitacdo mecénica empregues em CSTRs sao propensos a falha
mecédnica e podem exigir substituicdo em periodos de tempo

relativamente curtos.

Reatores de coluna de Dbolhas fornecem uma alternativa
atrativa para os CSTRs e outros reatores de oxidacgao
agitados mecanicamente. Reatores de coluna de Dbolhas
proporcionam agitacao do meio de reacao sem exigir
equipamento mecdnico caro e ndo confidvel. Reatores de
coluna de bolhas tipicamente incluem uma zona de reagao
vertical alongada na qual o meio de reacdo ¢é contido.
Agitacao do meio de reacdo na zona de reacdao & provida
basicamente pela flutuacdo natural de bolhas de gas que
sobem pela fase liquida do meio de reacadao. Esta agitacao
pela flutuacadaoc natural provida em reatores de coluna de
bolhas reduz custos de capital e manutencao em relacao aos
reatores agitados mecanicamente. Adicionalmente, a auséncia
substancial de partes mecdnicas mdvels associadas com
reatores de coluna de bolhas fornece um sistema de oxidacgao
que € menos propenso a falha mecdnica do que reatores

agitados mecanicamente.



Quando oxidacdo parcial em fase liguida de para-xileno &
realizada em um reator de oxidacao convencional (CSTR ou
coluna de Dbolhas), 0 produto extraido do reator &
tipicamente uma lama compreendendo acido tereftdlico bruto
(CTA) e um licor-mae. CTA contém niveis relativamente altos
de impurezas (por exemplo, 4-carboxibenzaldeido, 4acido
para-toluico, fluorenonas e outros corpos coloridos) que
tornam-no indesejavel como um estoque de alimentacdo para a
producao de PET. Assim, o CTA produzido em reatores de
oxidacadao convencionais é tipicamente submetido a um
processo de purificacdo gque converte o CTA em Aacido

tereftdlico (PTA) adequado para fabricacdo de PET.

Um processo de purificacdo tipico para converter CTA em PTA
inclui as seguintes etapas: (1) substituir o licor-mae da
lama contendo CTA por &agua, (2) aquecer a lama de CTA/agua
para dissolver o) CTA em agua, (3) hidrogenar
cataliticamente a solucgdo CTA/Agua para converter impurezas
em compostos mails desejaveis e/ou facilmente separaveis,
(4) precipitar o PTA resultante da solucado hidrogenada via
multiplas etapas de cristalizacadao, e (5) separar o PTA
cristalizado dos 1ligquidos remanescentes. Embora efetivo,
este tipo de processo de purificacao convencional pode ser
muito caro. Fatores individuais que contribuem para o alto
custo dos métodos de purificacdo de CTA convencionais
incluem, por exemplo, a energia térmica exigida para
promover dissolucdo do CTA em &gua, o catalisador exigido
para hidrogenacado, a corrente de hidrogénio exigida para
hidrogenacao, a perda de rendimento causada pela
hidrogenagao de algum &cido tereftdlico, e os multiplos
vasos exigidos para cristalizacdo de maltiplas etapas.
Assim, seria desejavel fornecer um produto CTA que pudesse
ser purificado sem exigir dissolucao promovida por calor em
dgua, hidrogenacdo e/ou cristalizacdo de maltiplas etapas.

O documento US5928521 descreve um processo e um aparelho
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para oxidar um meio aquoso, que contém substéncias
inorgdnicas orgénicas e/ ou oxidéaveis, a uma temperatura
aumentada e uma pressao aumentada para reduzir a demanda
gquimica de oxigénio do meio aquoso até um nivel desejado
predeterminado. O meio aquoso € introduzido num reator
tubular com um meio contendo oxigénio. O reator tubular
contém um mecanismo para dispersar bolhas de oxigénio
gasoso. O documento BE724040 refere-se a um aparelho e a um
método para a preparacdao de 4acido tereftdlico, em que um
produto de oxidacdo intermedidrio ¢ oxidado com oxigénio
molecular, num meio de reacdo ligquido e na presenca de um
catalisador. O documento também descreve um Processo
industrial para a preparacdao de 4&acido tereftdlico de alta

pureza e em rendimentos elevados e uma operacido estavel.
OBJETIVOS DA INVENGCAO

Portanto, €& um objetivo da presente invencdo fornecer um
reator e processo de oxidacao em fase liguida mais efetivo

e econdmico.

Um outro objetivo da invencdo ¢é fornecer um reator e
processo mais efetivo e econdmico para a oxidagao parcial
catalitica em fase 1liquida de para-xileno em é&cido

tereftdlico.

Ainda um outro objetivo da invengdo é fornecer um reator de
coluna de bolhas que toma mais facil reacbes de oxidacdo em

fase ligquida melhoradas com baixa formacdo de impurezas.

Também um outro objetivo da invencdo é fornecer um sistema
mais efetivo e econdmico para produzir &cido tereftalico
puro (PTA) por meio da oxidacdo em fase liquida de para-
xileno para produzir é&cido tereftdlico bruto (CTA) e,

subsequentemente, purificar o CTA em PTA.



Um objetivo adicional da invengao é fornecer um reator de
coluna de bolhas para oxidar para-xileno e fabricar um
produto CTA qgue pode ser purificado sem exigir dissolucgao
promovida por calor do CTA em &gua, hidrogenacdo do CTA
dissolvido e/ou cristalizacdo de multiplas etapas do PTA
hidrogenado. Recursos e vantagens adicionais da presente
invencao ficarao facilmente aparentes aos versados na
técnica mediante revisadao da descricdo detalhada seguinte e

dos desenhos associados.
SUMARIO DA INVENGAO

Uma forma de realizacdo da presente invencdo esta voltada
para um processo compreendendo as seguintes etapas: (a)
introduzir uma corrente de alimentacadao compreendendo um
composto oxidavel em uma =zona de reagdo de um reator de
coluna de bolhas; (b) introduzir uma corrente de oxidante
compreendendo oxigénio molecular na zona de reacdao; (c)
oxidar pelo menos uma parte do composto oxidavel em uma
fase ligquida de um meio de reacdo multifdsico contido na
zona de reacao, em que pelo menos cerca de 10 porcento em
peso do composto oxidavel sdo convertidos em sdélidos no
meio de reacao; e (d) colocar em contato pelo menos uma
parte do meio de reacao com pelo menos um defletor disposto

na zona de reacao, de acordo com a reivindicacao 1.

Uma outra forma de realizacdo da presente invencdo esta
voltada para um processo para produzir &cido tereftalico
compreendendo as seguintes etapas: (a) introduzir um
corrente de alimentacdo de fase predominantemente liquida
compreendendo para-xileno em uma zona de reagdo de um
reator de coluna de bolhas; (b) introduzir uma corrente de
oxidante de fase predominantemente gasosa compreendendo
oxigénio molecular na zona de reacdo; (c) oxidar pelo menos

uma parte do para-xileno em uma fase liquida de um meio de



reacdao trifdsico contido na zona de reacgdo, em dque a
oxidacao faz com que pelo menos cerca de 10 porcento em
preso do para-xileno formem particulas de &dcido tereftdlico
bruto sdélidas; e (d) colocar em contato pelo menos uma
parte do meio de reacao com pelo menos um defletor disposto
na zona de reacgao; e (e) oxidar pelo menos uma parte das
particulas tereftdlicas Dbrutas num reator de oxidacgéo

secunddrio para formar assim dcido tereftdlico mais puro.

Ainda uma outra forma de realizacao da presente invengao
estd voltada para um reator de coluna de bolhas para reagir
uma corrente de fase predominantemente liguida e uma
corrente de fase predominantemente gasosa, de acordo com a
reivindicacao 11. O reator de coluna de bolhas inclui uma
carcaca do vaso, uma ou mais aberturas de gas, uma ou mais
aberturas de liquido e um ou mais defletores. A carcaga do
vaso define uma zona de reacgdo que € alongada ao longo de
um eixo central da carcaga. A zona de reagao apresenta
extremidades normalmente superiores e normalmente
inferiores espacadas axialmente. A uma ou mails aberturas de
gds introduzem a alimentacdo de fase predominantemente
ligquida na =zona de reagao. A uma ou mais aberturas de
liguido introduzem a alimentacdo de fase predominantemente
liquida na zona de reagdo. O um ou mais defletores ficam
dispostos na zona de reacao no geral acima de pelo menos
uma das aberturas de géds. 0Os defletores apresentam uma ou
mais superficies externas expostas. Menos que cerca de 50
porcento da &rea superficial total voltada para cima das
superficies externas expostas sao formadas por superficies
substancialmente planas inclinadas menos que cerca de 20

graus em relacdo a horizontal.

BREVE DESCRICAO DOS DESENHOS



Formas de realizacao preferidas da invencao estao descritas
com detalhes a seguir com referéncia aos desenhos anexos,

em que:

A figura 1 é uma vista lateral de um reator de oxidacgao
construido de acordo com uma forma de realizacdo da
presente invencao, ilustrando particularmente a introducgao
de correntes de alimentacao, oxidante e refluxo no reator,
a presenca de um meio de reacgdo multifédsico no reator, e a
extracdo de um gds e uma lama pelo topo e base do reator,

respetivamente;

A figura 2 é uma vista lateral seccional ampliada da base
do reator de coluna de bolhas feita ao longo da linha 2-2
na figura 3, ilustrando particularmente a localizacao e
configuracao de um aspersor de oxidante usado ©para

introduzir a corrente de oxidante no reator;

A figura 3 é uma vista de topo do aspersor de oxidante da
figura 2, ilustrando particularmente as aberturas de

oxidante no topo do aspersor de oxidante;

A figura 4 é uma vista de base do aspersor de oxidante da
figura 2, ilustrando particularmente as aberturas de

oxidante na base do aspersor de oxidante;

A figura 5 é uma vista lateral seccional do aspersor de
oxidante feita ao longo da 1linha 5-5 na figura 3,
ilustrando particularmente a orientacdo das aberturas de

oxidante no topo e base do aspersor de oxidante;

A figura 6 & uma vista lateral ampliada da parte inferior
do reator de coluna de bolhas, ilustrando particularmente
um sistema para introduzir a corrente de alimentagdo no

reator em miltiplas localizacdes verticalmente espacadas;



A figura 7 é uma vista de topo seccional feita ao longo da
linha 7-7 na figura 6, 1ilustrando particularmente como a
sistema de introducao de alimentacao mostrada na figura 6
distribui a corrente de alimentacao em uma zona de
alimentacdo radial preferida (FZ) e mais de um guadrante

azimutal (Q1,0Q02, 03,Q4);

A figura 8 € uma vista de topo seccional similar a figura
7, mas ilustrando um mecanismo alternativo para descarregar
a corrente de alimentacac no reator usando tubos baioneta,
cada qual tendo uma pluralidade de pequenas aberturas de

alimentacao;

A figura 9 é uma vista isométrica de um sistema alternativo
para introduzir a corrente de alimentacdo na zona de reagao
em multiplas localizacdes verticalmente espacadas sem
exigir miltiplas penetracdes do vaso, ilustrando
particularmente que o) sistema de distribuicao de
alimentacao pode ser suportado pelo menos parcialmente no

aspersor de oxidante;

A figura 10 é uma vista lateral do sistema de distribuicao
de alimentacdo de uma Unica penetracdo e aspersor de

oxidante ilustrado na figura 9;

A figura 11 é uma vista de topo seccional feita ao longo da
linha 11-11 na figura 10 e ilustrando adicionalmente o
sistema de distribuicdo de alimentacdo de uma Unica

penetracao suportado no aspersor de oxidante;

A figura 12 ¢é uma vista isométrica de um aspersor de
oxidante alternativo que tem todas as aberturas de oxidante

localizadas na base do elemento anular;

A figura 13 é uma vista de topo do aspersor de oxidante

alternativo da figura 12;



A figura 14 é uma vista de base do aspersor de oxidante
alternativo da figura 12, ilustrando particularmente a
localizacao das aberturas de Dbase para introduzir a

corrente de oxidante na zona de reacao;

A figura 15 é uma vista lateral seccional do aspersor de
oxidante feita ao longo da 1linha 15-15 na figura 13,
ilustrando particularmente a orientacaoc das aberturas

inferiores de oxidante;

A figura 16 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com um vaso de desaeracdo interna prdximo a

saida inferior do reator;

A figura 17 é uma vista lateral seccional ampliada da parte
inferior do reator de coluna de bolhas da figura 16 feita
ao longo da linha 17- 17 na figura 18, ilustrando
particularmente a configuragcdao do vaso de desaeragao
interna posicionado na saida inferior do reator de coluna

de bolhas;

A figura 18 & uma vista de topo seccional feita ao longo da
linha 18-18 na figura 16, ilustrando particularmente um
dispositivo antiturbilhonamento disposto no vaso de

desaeracao;

A figura 19 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com um vaso de desaeracao externa e
ilustrando a maneira na qual uma parte da lama desaerada
que sal pela base do vaso de desaeracao pode ser usada para
lavar a linha de remocao do estoque acoplada na base do

reator;

A figura 20 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com um vaso de desaeracdo interna/externa
hibrido para separar a fase gasosa de um meio de reacéao

extraido de uma localizacdo lateral elevada no reator;
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A figura 21 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com um vaso de desaeracao hibrido

alternativo préximo a base do reator;

A figura 22 é uma vista lateral seccional ampliada da parte
inferior do reator de coluna de bolhas da figura 21,
ilustrando particularmente o uso de um aspersor de oxidante
alternativo gque emprega condutas de entrada gque recebem a

corrente de oxidante através da cabeca inferior do reator;

A figura 23 é uma vista lateral seccional ampliada similar
a figura 22, ilustrando particularmente um mecanismo
alternativo para introduzir a corrente de oxidante no
reator por meio de uma pluralidade de aberturas na cabeca
inferior do reator e, opcionalmente, que emprega chapas de
colisdo para distribuir mais uniformemente a corrente de

oxidante no reator;

A figura 24 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas que emprega um conduta de fluxo interno para ajudar
melhorar a dispersao de um composto oxidavel pela
recirculacao de uma parte do meio de reacao de uma parte

superior do reator para uma parte inferior do reator;

A figura 25 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas que emprega um conduta de fluxo externo para ajudar
melhorar a dispersdo do composto oxidavel pela recirculacgéo
de uma parte do meio de reacao de uma parte superior do

reator para uma parte inferior do reator;

A figura 26 ¢é uma vista lateral seccional de um edutor
horizontal que pode ser usado para melhorar a dispersao do
composto oxidadvel em um reator de oxidagdo, ilustrando
particularmente um edutor que usa alimentacdo de liguido

que chega para extrair meio de reacadao para o edutor e
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descarrega a mistura de alimentacdo e meio de reacgcdao em uma

zona de reacao a alta velocidade;

A figura 27 ¢é uma vista lateral seccional de um edutor
vertical que pode ser usado para melhorar a dispersao do
composto oxidadvel em um reator de oxidagdo, ilustrando
particularmente um edutor que combina a alimentacgcao de
liguido e gads de entrada e usa o fluido bifdsico combinado
para extrair meio de reacao para o edutor e descarregar a
mistura de alimentacdo de liquido, géds de entrada e meio de

reacao em uma zona de reagao a alta velocidade;

A figura 28 ¢é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas contendo um meio de reacdo multifédsico, ilustrando
particularmente o meio de reacaoc dividido teoricamente em
30 fatias horizontais de mesmo volume a fim de quantificar

certos gradiente no meio de reacao;

A figura 29 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas contendo um meio de reacdo multifédsico, ilustrando
particularmente primeiro e segundo volumes continuos
discretos de 20 porcento do meio de reacdo gue tém
concentracdes de oxigénio e/ou taxas de consumo de oxigénio

substancialmente diferentes;

A figura 30 é uma vista lateral de dois vasos de reacgao
empilhados, com ou sem agitacdo mecdnica opcional, contendo
um meio de reacdo multifdsico, ilustrando particularmente
gque o0s vasos contém colunas continuas discretas de 20
porcento do meio de reacdao gue tém concentracgdes de
oxigénio e/ou taxas de consumo de oxigénio substancialmente

diferentes;

A figura 31 é uma vista lateral de trés vasos de reacgao
lado a lado, com ou sem agitacdo mecanica opcional,

contendo um meio de reacdo multiféasico, ilustrando
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particularmente gque o0s vasos contém volumes continuos
discretos de 20 porcento do meio de reagao dque tém
concentracdes de oxigénio e/ou taxas de consumo de oxigénio

substancialmente diferentes;

A figura 32 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas de velocidade escalonada que tem uma zona de reacao

inferior ampla e uma zona de reacao superior estreita;

A figura 33 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com uma parede divisdria vertical para
adicionar &rea superficial vertical que faz contato com o

meio de reacao;

A figura 34 é uma vista seccional feita ao longo da linha
34-34 na figura 33, ilustrando particularmente que a parede
divisdéria €& um elemento plano que divide a zona de reacao

em duas sec¢des substancialmente iguais;

A figura 35 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com a parede divisédéria vertical reduzida
para adicionar &rea superficial vertical gque faz contato

com o meio de reagao;

A figura 36 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com parede divisdria vertical reduzida e
curva para adicionar &rea superficial vertical gque faz

contato com o meio de reagao;

A figura 37 é uma vista seccional feita ao longo da linha
37-37 na figura 36, ilustrando particularmente que a parede
divisdéria vertical curva & um elemento com forma geral de S
que divide uma parte da =zona de reacao em duas secdes

substancialmente iguais;

A figura 38 é uma vista lateral de um reator de coluna de

bolhas eguipado com um elemento interno vertical reduzido
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para adicionar &rea superficial vertical gque faz contato

com o meio de reagao;

A figura 39 é uma vista seccional feita ao longo da linha
39-39 na figura 38, ilustrando particularmente que o
elemento interno vertical tem uma forma de "X" e as bordas
do elemento interno nao estendem-se por completo até a

parede lateral do reator;

A figura 40 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com elementos internos verticais alternados
configurados de forma diferente para adicionar 4&rea

superficial vertical que faz contato com o meio de reacao;

A figura 41 é uma vista seccional feita ao longo da linha
41-41 na figura 40, ilustrando particularmente uma
configuragdao dos elementos verticais que tém uma forma de
"X" e divide uma parte da =zona de reacao em quatro

quadrantes substancialmente iguais;

A figura 42 é uma vista seccional feita ao longo da linha
42-42 na figura 40, 1ilustrando particularmente a outra
configuracao dos elementos verticais que divide uma parte
da zona de reacao em oito secdes cuneiformes

substancialmente iguais;

A figura 43 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com uma pluralidade de elementos internos
de forma helicoidal ©para adicionar 4drea superficial

vertical que faz contato com o meio de reaciao;

A figura 44 é uma vista seccional feita ao longo da linha
44-44 na figura 43, ilustrando particularmente a forma de

um dos elementos internos de forma helicoidal;

A figura 45 é uma vista lateral de um reator de coluna de

bolhas equipado com uma pluralidade de defletores, cada
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qualcompreendendo uma pluralidade de Dbarras cilindricas

para entrar em contato com o meio de reacao;

A figura 46 € uma vista isométrica ampliada dos defletores
da figura 45, ilustrando particularmente a maneira na qual
as barras cilindricas de defletores adjacentes sao

rotacionadas 90 graus uma em relacdo a outra;

A figura 47 é uma vista seccional feita ao longo da linha
47-47 na figura 45, ilustrando particularmente um Unico dos

defletores;

A figura 48 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com uma pluralidade de defletores, cada
gqual compreendendo uma pluralidade de elementos de secac em

L para entrar em contato com o meio de reacao;

A figura 49 é uma vista lateral ampliada dos defletores da
figura 48, ilustrando particularmente a maneira na qual os
elementos de secao em L de defletores adjacentes sao

rotacionadas 90 graus uns em relagcao aos outros;

A figura 50 é uma vista seccional feita ao longo da linha
50-50 na figura 48, ilustrando particularmente um uUnico dos

defletores;

A figura 51 é uma vista lateral de um reator de coluna de
bolhas equipado com um uUnico defletor em forma de diamante
monolitico cilindrico para entrar em contato com o meio de

reacao;

A figura 52 ¢é uma vista lateral ampliada do defletor

monolitico da figura 51;

A figura 53 é uma vista seccional feita ao longo da linha
53-53 na figura 51 e ilustrando a natureza cilindrica do

defletor monolitico;
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As figuras 54A e 54B sao vistas ampliadas de particulas de
dcido tereftdlico bruto (CTA) produzidas de acordo com uma
forma de realizacao da presente invencao, ilustrando
particularmente que cada particulas de CTA é a particula de
grande &rea superficial e baixa densidade, composta de uma

pluralidade de subparticulas de CTA ligadas fracamente;

As figuras b55A e 55B saoc vistas ampliadas de um CTA
produzido convencionalmente, ilustrando particularmente que
a particula de CTA convencional tem um maior tamanho de
particula, menor densidade e menor Aarea superficial do que

a particula de CTA inventiva das figuras 542 e 54B;

A figura 56 é um fluxograma de processo simplificado de um
pProcesso da técnica anterior para fabricar acido

tereftdlico purificado (PTA);

A figura 57 é um fluxograma de processo simplificado de um
processo para fabricar PTA de acordo com uma forma de

realizacao da presente invencao; e

A figura 58 €& uma tabela gue sumariza varios parametros
operacionais de um reator de oxidagao de coluna de bolhas,
em que certos dos parédmetros operacionais foram ajustados

de acordo com a descricao fornecida na secao Exemplos.

DESCRIQAO DETALHADA

Uma forma de realizacdo da presente invencdo esta voltada
para a oxidagao parcial em fase liquida de um composto
oxidavel. Tal oxidagdo é preferivelmente realizada na fase
liguida de um meio de reagdao multifdsico contido em um ou
mais reatores agitados. Reatores agitados adequados
incluem, por exemplo, reatores agitados por bolhas (por
exemplo, reatores de coluna de bolhas), reatores agitados
mecanicamente (por exemplo, reatores de tanque de agitacgao

continua), e reatores agitados por fluxo (por exemplo,
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reatores de jato). Em uma forma de realizacao da invencao,
a oxidacdo em fase liquida ¢ realizada em um Unico reator

de coluna de bolhas.

Na forma agui usada, o termo "reator de coluna de bolhas”
deve denotar um reator para facilitar reagdes quimicas em
um meio de reacdo multifdsico, em gue agitacdo do meio de
reagdo € provida basicamente pelo movimento ascendente de
bolhas de gas através do meio de reacdo. Na forma aqui
usada, o termo "agitacao" deve denotar trabalho dissipado
para o meio de reagdo causando fluxo e/ou mistura de
fluido. Na forma aqui wusada, o termos "maior parte”,
"basicamente" e "predominantemente" devem significar mais
de 50 porcento. Na forma aqui usada, o termo "agitacao
mecédnica”™ deve denotar agitacdo do meio de reacao causada
pelo movimento fisico de elementos rigidos ou flexiveis
contra ou dentro do meio de reagao. Por exemplo, agitacgao
mecédnica pode ser provida por rotacgdo, oscilacdo e/ou
vibracdo de agitadores, ©pas, vibradores ou diafragmas
acusticos internos localizados no meio de reacao. Na forma
aqui wusada, o termo "agitacao de fluxo" deve denotar
agitacdo do meio de reacdo causada por 1injecdo e/ou
recirculacdo a alta velocidade de um ou mais fluidos no
meio de reacao. Por exemplo, agitacao de fluxo pode ser

provida por bicos, ejetores e/ou edutores.

Em uma forma de realizacao preferida da presente invencao,
menos que cerca de 40 porcento da agitagcao do meio de
reacao no reator de coluna de bolhas durante oxidacao sao
providos por agitagdo de fluxo e/ou mecédnica, mais
preferivelmente menos que cerca de 20 porcento da agitacgao
sdo providos por agitacdo mecénica e/ou de fluxo e acima de
tudo preferivelmente menos que 5 porcento da agitacao sao
providos por agitacéao mecadnica e/ou de fluxo.

Preferivelmente, a quantidade de agitacdo mecénica e/ou de
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fluxo conferida ao meio de reacdo multifdsico durante
oxidacdao & menos que cerca de 3 kilowatts por metro cubico
do meio de reacao, mals preferivelmente menos que cerca de
2 kilowatts por metro cubico e acima de tudo

preferivelmente menos que 1 kilowatt por metro cubico.

Referindo-se agora a figura 1, um reator de coluna de
bolhas preferido 20 estd ilustrado compreendendo uma
carcaga do vaso 22 que tem uma secao de reacgcao 24 e uma
secao de desprendimento 26. A secao de reacao 24 define uma
zona de reacao interna 28, enquanto a secao de
desprendimento 26 define uma zona de desprendimento interna
30. Uma corrente de alimentacao de fase predominantemente
liguida ¢ introduzida na zona de reacao 28 por meio das
entradas de alimentacao 32a,b,c,d. Uma corrente de oxidante
de fase predominantemente gasosa ¢ introduzida na zona de
reacao 28 por meio de um aspersor de oxidante 34 localizado
na parte inferior da zona de reacao 28. A corrente de
alimentagcdo em fase liquida e a corrente de oxidante em
fase gasosa cooperativamente formam um meio de reacgao
multifdsico 36 na zona de reacdo 28. O meio de reacéo
multifdasico 36 compreende uma fase 1ligquida e uma fase
gasosa. Mais preferivelmente, o meio de reacgdo multifdasico
36 compreende um meio trifdsico que tem componentes de fase
s6lida, fase ligquida e fase gasosa. O componente da fase
sélida do meio de reacao 36 preferivelmente precipita na
zona de reacadao 28 em decorréncia da reacadao de oxidacao
realizada na fase liquida do meio de reacdo 36. O reator de
coluna de bolhas 20 inclui uma saida de lama 38 localizada
proxima a base da zona de reacdo 28 e uma saida de gas 40
localizada préxima ao topo da zona de desprendimento 30. Um
efluente de lama compreendendo componentes de fase liquida
e fase sdlida do meio de reacdao 36 & extraido da zona de

reacdo 28 pela saida de lama 38, enguanto um efluente
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predominantemente gasoso é extraido da zona de

desprendimento 30 pela saida de gas 40.

A corrente de alimentacao em fase liguida introduzida no
reator de coluna de bolhas 20 por meio das entradas de
alimentacao 32a,b,c,d preferivelmente compreende um

composto oxidavel, um solvente e um sistema catalitico.

O composto oxidavel presente na corrente de alimentacdo em
fase liquida preferivelmente compreende pelo menos um grupo
hidrocarbonila. Mais preferivelmente, o composto oxidavel é
um composto aromatico. Ainda mais preferivelmente, o
composto oxidavel € um composto aromatico com pelo menos um
grupo hidrocarbonila anexado ou pelo menos um Jgrupo
hidrocarbonila substituido anexado ou pelo menos um
heterodtomo anexado ou pelo menos uma funcdao Aacido
carboxilico anexada (-COOH). Ainda mais preferivelmente, o
composto oxidavel € um composto aromatico com pelo menos um
grupo hidrocarbonila anexado ou pelo menos um Jgrupo
hidrocarbonila substituido anexado com cada grupo anexado
compreendendo de 1 a 5 adtomos de carbono. Também ainda mais
preferivelmente, 0 composto oxidavel é um composto
aromatico que tem exatamente dois grupos anexados, com cada
grupo anexado compreendendo exatamente um atomo de carbono
e consistindo de grupos metilo e/ou grupos metilo
substituido e/ou no maximo um grupo 4&acido carboxilico.
Ainda também mais preferivelmente, o composto oxidavel é
para-xileno, meta-xileno, para-tolualdeido, meta-
tolualdeido, 4&acido para-toluico, &acido meta-toluico e/ou
acetaldeido. Acima de tudo preferivelmente, o composto

oxidavel é para-xileno.

Um "grupo hidrocarbonila", na forma agqui definida, ¢é pelo
menos um atomo de carbono que € ligado somente a &tomos de

hidrogénio ou a outros &tomos de carbono. Um "grupo
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hidrocarbonila substituido™, na forma agui definida, € pelo
menos um Atomo de carbono ligado a pelo menos um
heterodtomo e a pelo menos um 4&atomo de hidrogénio.
"Heterodtomos", na forma aqui definida, sdo todos &tomos
sem  ser atomos de carbono e hidrogénio. Compostos
aromaticos, na forma agui definida, compreendem um anel
aromatico, preferivelmente tendo pelo menos 6 &atomos de
carbono, ainda mais preferivelmente tendo somente atomos de
carbono como parte do anel. Exemplos adequados de tais
anéis aromdaticos incluem, mas sem limitacdes, Dbenzeno,
bifenilo, terfenila, naftaleno e outros anéis aromaticos

fundidos a base de carbono.

Exemplos adequados do composto oxidavel incluem
hidrocarbonetos alifdticos (por exemplo, alcanos, alcanos
ramificados, alcanos ciclicos, alcenos alifédticos, alcenos
ramificados e alcenos ciclicos); aldeidos alifaticos (por
exemplo, acetaldeido, propionaldeido, isobutiraldeido e n-
butiraldeido); 4&lcoois alifaticos (por exemplo, etanol,
isopropancl, n-propanol, n-butanol e isobutancl); cetonas
alifaticos (por exemplo, dimetil cetona, etil metil cetona,
dietil cetona e isopropil metil cetona); ésteres alifdticos
(por exemplo, formato de metilo, acetato de metilo, acetato
de etila); perdxidos alifaticos, peréacidos e hidroperdxidos
(por exemplo, hidroperdxido de t-butila, 4acido peracético e
hidroperdéxido de di-t-butila); compostos alifaticos com
grupos que sao combinagdes das espécies alifadticas citadas
e outros heterodatomos (por exemplo, compostos alifdticos
compreendendo um ou mais segmentos moleculares de
hidrocarbonetos, aldeidos, dlcoois, cetonas, ésteres,
perdxidos, peracidos e/ou hidroperdxidos em combinagdao com
s6édio, bromo, cobalto, manganés e zircdnio); varios anéis
de benzeno, anéis de naftaleno, bifenilos, terfenilas e
outros grupos aromaticos com um ou mais grupos hidrocarbilo

anexados (por exemplo, tolueno, etilbenzeno,
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isopropilbenzenc, n-propilbenzeno, neopentilbenzeno, para-
xileno, meta- xileno, orto—-xileno, todos 1sdmeros de
trimetilbenzenos, todos 1sdmeros de tetrametilbenzenos,
pentametilbenzeno, hexametilbenzeno, todos isdémeros de
etil-metilbenzenos, todos isdmeros de dietilbenzenos, todos
isémeros de etil- dimetilbenzenos, todos 1sdmeros de
dimetilnaftalenos, todos isdmeros de etil- metilnaftalenos,
todos isdmeros de dietilnaftalenos todos isdmeros de
dimetilbifenilos, todos isdmeros de etil-metilbifenilos e
todos 1isdmeros de dietilbifenilos, estilbeno e com um ou
mais grupos hidrocarbilo anexados, fluoreno e com um ou
mais grupos hidrocarbilo anexados, antraceno e com um ou
mais grupos hidrocarbilo anexados, e difenilaetano e com um
ou mais grupos hidrocarbilo anexados); varios anéis de
benzeno, anéis de naftaleno, bifenilos, terfenilas e outros
grupos aromdticos com um ou mais grupos hidrocarbilo
anexados e/ou um ou mails heterodtomos anexados, gue podem
ser conectados a outros &tomos ou grupos de Aatomos (por
exemplo, fenol, todos isdmeros de metilfendis, todos
isémeros de dimetilfendis, todos isdmeros de naftdis, éter
benzil metilico, todos isdémeros de bromofendis,
bromobenzeno, todos isdmeros de bromotoluenos incluindo
alfa- bromotolueno, dibromobenzeno, nafitaleno de cobalto e
todos isdémeros de bromobifenilos); varios anéis de benzeno,
anéis de naftaleno, bifenilos, terfenilas e outros grupos
aromaticos com um ou mais grupos hidrocarbilo anexados e/ou
um ou mais heterodtomos anexados e/ou um ou mais grupos
hidrocarbilo substituido anexados (por exemplo,
benzaldeido, todos isdmeros de bromobenzaldeidos, todos

isdémeros de tolualdeidos bromados incluindo todos isdémeros

de alfa-bromotolualdeidos, todos isdémeros de
hidroxibenzaldeidos, todos isdémeros de bromo-
hidroxibenzaldeidos, todos isdémeros de benzeno

dicarboxaldeidos, todos isdmeros de tricarboxaldeidos de
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benzeno, para-tolualdeido, meta-tolualdeido, orto-
tolualdeido, todos i1sdmeros de tolueno dicarboxaldeidos,

todos isdémeros de tolueno tricarboxaldeidos, todos isdmeros

de tolueno tetracarboxaldeidos, todos isdémeros de
dimetilbenzeno dicarboxaldeidos, todos isdémeros de
dimetilbenzeno tricarboxaldeidos, todos isdémeros de

dimetilbenzeno tetracarboxaldeidos, todos isdémeros de

trimetilbenzeno tricarboxaldeidos, todos isdémeros de
etiltolualdeidos, todos isdémeros de trimetilbenzeno
dicarboxaldeidos, tetrametilbenzeno dicarboxaldeido,

hidroximetil-benzeno, todos isdémeros de hidroximetil-
toluenos, todos isdémeros de hidroximetil- bromotoluenos,
todos isdmeros de hidroximetil-tolualdeidos, todos isdmeros
de hidroximetil- bromotolualdeidos, hidroperdxido de
benzilo, hidroperdxido de Dbenzoila, todos isdmeros de
hidroperdéxidos de tolil metilo e todos isdmeros de
hidroperdéxidos de metilfenol metilo); varios anéis de
benzeno, anéis de naftalenos, Dbifenilos, terfenilas e
outros grupos aromdaticos com um ou mais grupos selecionados
anexados, grupos selecionados significando grupos
hidrocarbilos e/ou  heterocatomos anexados e/ou grupo
hidrocarbilo substituido e/ou grupos &cido carboxilico e/ou
grupos acido perdxi (por exemplo, 4acido benzoico, 4acido
para-toluico, &cido meta-toluico, &acido orto-toluico, todos
isdémeros de acidos etilbenzoicos, todos isdmeros de Aacidos
propilbenzoicos, todos isdémeros de acidos butilbenzoicos,

todos isdémeros de acidos pentilbenzoicos, todos isdémeros de

acidos dimetilbenzoicos, todos isdémeros de acidos
etilmetilbenzoicos, todos isdémeros de acidos
trimetilbenzoicos, todos isdémeros de acidos
tetrametilbenzoicos, acido pentametilbenzoico, todos

isdémeros de Aacidos dietilbenzoicos, todos isdmeros de acido
benzeno dicarboxilicos, todos isdmeros de 4&cidos benzeno

tricarboxilicos, todos isdmeros de &acidos metilbenzeno
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dicarboxilicos, todos isdmeros de 4dcidos dimetilbenzeno
dicarboxilicos, todos isdmeros de 4dcidos trimetilbenzeno
carboxilicos, todos isdémeros de &acidos Dbromobenzoicos,
todos isdmeros de Acidos dibromobenzoicos, todos i1isdmeros
de acidos bromotoluicos incluindo dcidos alfa-
bromotoluicos, 4&dcido tolil acético, todos isdmeros de
acidos hidroxibenzoicos, todos isdémeros de acidos
hidroximetil-benzoicos, todos isdémeros de acidos
hidroxitoluicos, todos 1sdmeros de A&cidos hidroximetil-

toluico, todos 1sdmeros de &cidos hidroximetil-benzeno

dicarboxilicos, todos isdémeros de acidos
hidroxibromobenzoicos, todos isdémeros de acidos
hidroxibromotoluicos, todos isdémeros de acidos

hidroximetil-bromobenzoico, todos isdémeros de carbdoxi
benzaldeidos, todos isdmeros de dicarbdéxi benzaldeidos,
acido perbenzoico, todos isdémeros de acidos
hidroperoximetil- benzoicos, todos isdémeros de Acidos
hidroperoximetil-hidroxibenzoico, todos isdmeros de &cidos
hidroperoxicarbonil-benzoico, todos isdémeros de
hidroperoxicarbonil-toluenos, todos isdémeros de Acidos
metilbifenil carboxilicos, todos isdémeros de acidos
dimetilbifenil carboxilicos, todos isdmeros de Acidos
metilbifenil dicarboxilicos, todos isdmeros de Acidos
bifenil tricarboxilicos, todos isdmeros de estilbeno com um
ou mails grupos selecionados anexados, todos isdmeros de
fluorenona com um ou mais grupos selecionados anexados,
todos isdmeros de naftaleno com um ou mais grupos
selecionados anexados, benzilo, todos isdémeros de benzilo
com um ou mais grupos selecionados anexados, benzofenona,
todos isémeros de Dbenzofenona com um ou mais grupos
selecionados anexados, antragquinona, todos isdémeros de
antraquinona com um ou mails grupos selecionados anexados,

todos isdémeros de difeniletano com um ou mais grupos
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selecionados anexados, benzocumarina e todos isdmeros de

benzocumarina com um ou mais grupos selecionados anexados).

Se o composto oxiddvel presente na corrente de alimentacdo
em fase liquida for um composto normalmente sdélido (isto &,
¢ um sé6lido na temperatura e pressao padrdes), é preferivel
que o composto oxidavel seja substancialmente dissolvido no
solvente quando introduzido na =zona de reacdo 28. E
preferivel que o ponto de ebulicdo do composto oxidavel a
pressao atmosférica seja pelo menos cerca de 50 °C. Mais
preferivelmente, o ponto de ebulicdo do composto oxidavel é
na faixa de cerca de 80 a cerca de 400 °C e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 125 a 155 °C. A qguantidade de
composto oxidavel presente na alimentagdo em fase liquida é
preferivelmente na faixa de cerca de 2 a cerca de 40
porcento em peso, mais preferivelmente na faixa de cerca de

4 a cerca de 20 porcento em peso e acima de tudo

preferivelmente na faixa de 6 a 15 porcento em peso.

Nota-se agora que 0 composto oxidavel presente na
alimentacdo em fase liquida pode compreender uma combinacao
de dois ou mais produtos quimicos oxidéaveis diferentes.
Esses dois ou mais materiais gquimicos diferentes podem ser
alimentados misturados na corrente de alimentacao em fase
liquida ou podem ser alimentados separadamente em multiplas
correntes de alimentacdo. Por exemplo, um composto oxidavel
compreendendo para-xileno, meta-xileno, para-tolualdeido,
dcido para-toluico e acetaldeido pode ser alimentado no
reator por meio de uma uUnica entrada ou em maltiplas

entradas separadas.

O solvente presente na corrente de alimentacdao em fase
liguida preferivelmente compreende um componente acido e um
componente &agua. O solvente é preferivelmente presente na

corrente de alimentacdo em fase liquida a uma concentracao
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na faixa de cerca de 60 a cerca de 98 porcento em peso,
mais preferivelmente na faixa de cerca de 80 a cerca de 96
porcento em peso e acima de tudo preferivelmente na faixa
de 85 a 94 porcento em peso. O componente acido do solvente
é preferivelmente antes de mais nada &cido monocarboxilico
de baixo peso molecular orgadnico gque tem 1-6 Aatomos de
carbono, mais preferivelmente 2 &tomos de carbono. Acima de
tudo preferivelmente, o componente &cido do solvente ¢é
basicamente &cido acético. Preferivelmente, o componente
dcido constitui pelo menos cerca de 75 porcento em peso do
solvente, mails preferivelmente pelo menos cerca de 80
porcento em peso do solvente e acima de tudo
preferivelmente 85 a 98 porcento em peso do solvente, com o
equilibrio sendo basicamente 4dgua. O solvente introduzido
no reator de coluna de bolhas 20 pode incluir pequenas
guantidades de impurezas tais como, por exemplo, para-
tolualdeido, terefialdeido, 4-carboxibenzaldeido (4-CB2),
dcido benzoico, &cido para- toluico, aldeido para-toluico,
dcido alfa-bromo-para-toluico, dcido isoftdlico, acido
ftdlico, &acido trimelitico, poliaromaticos e/ou particulado
suspenso. E preferivel que a quantidade total de impurezas
no solvente introduzidas no reator de coluna de bolhas 20

seja menor que cerca de 3 porcento em peso.

O sistema catalitico presente na corrente de alimentacdo em
fase liquida ¢é preferivelmente um sistema catalitico em
fase liquida homogénea capaz de promover oxidacao
(incluindo oxidacdo parcial) do composto oxidavel. Mais
preferivelmente, o sistema catalitico compreende pelo menos
um metal de transicao multivalente. Também mais
preferivelmente, o) metal de transicao multivalente
compreende cobalto. Ainda mais preferivelmente, o sistema
catalitico compreende cobalto e bromo. Acima de tudo
preferivelmente, o© sistema catalitico compreende cobalto,

bromo e manganés.
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Quando cobalto estd presente no sistema catalitico, ¢é
preferivel que a quantidade de cobalto presente na corrente
de alimentacdo em fase liquida seja tal gue a concentracao
de cobalto na fase liquida do meio de reacdo 36 seja
mantida na faixa de cerca de 300 a cerca de 6.000 partes
por milhd&o em peso (ppm em peso), mals preferivelmente na
faixa de cerca de 700 a cerca de 4.200 ppm em peso e acima
de tudo preferivelmente na faixa de 1.200 a 3.000 ppm em
preso. Quando bromo estd presente no sistema catalitico, é
preferivel que a quantidade de bromo presente na corrente
de alimentacdo em fase liquida seja tal gue a concentracao
de bromo na fase ligquida do meio de reacdo 36 seja mantida
na faixa de cerca de 300 a cerca de 5.000 ppm em peso, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 600 a cerca de 4.000
ppm em peso e acima de tudo preferivelmente na faixa de 900
a 3.000 ppm em peso. Quando manganés estd presente no
sistema catalitico, ¢é ©preferivel que a qguantidade de
manganés presente na corrente de alimentacao em fase
liguida seja tal que a concentracdao de manganés na fase
liguida do meio de reacdo 36 seja mantida na faixa de cerca
de 20 a cerca de 1.000 ppm em peso, malis preferivelmente na
faixa de cerca de 40 a cerca de 500 ppm em peso, acima de

tudo preferivelmente na faixa de 50 a 200 ppm em peso.

As concentracdes do cobalto, bromo e/ou manganés na fase
ligquida do meio de reacao 36, apresentadas anteriormente,
sdo expressas com base na média ao longo do tempo e média
no volume. Na forma aqui usada, o termo "média ao longo do
tempo" deve denotar uma média de pelo menos 10 medigdes
feitas igualmente em um periodo continuo de pelo menos 100
segundos. Na forma aqui usada, o termo "média no volume"
deve denotar uma média de pelo menos 10 medigdes feitas em

um espacamento tridimensional uniforme em um certo volume.
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O rdcio em peso de cobalto para bromo (Co:Br) no sistema
catalitico introduzido na zona de reacao 28 é
preferivelmente na faixa de cerca de 0,25:1 a cerca de 4:1,
mais preferivelmente na faixa de cerca de 0,5:1 a cerca de
3:1 e acima de tudo preferivelmente na faixa de 0,75:1 a
2:1. O racio em peso de cobalto para manganés (Co:Mn) no
sistema catalitico introduzido na zona de reacao 28 ¢é
preferivelmente na faixa de cerca de 0,3:1 a cerca de 40:1,
mais preferivelmente na faixa de cerca de 5:1 a cerca de
30:1 e acima de tudo preferivelmente na faixa de 10:1 a

25:1.

A corrente de alimentacao em fase liguida introduzida no
reator de coluna de Dbolhas 20 pode 1incluir pequenas
quantidades de impurezas tais como, por exemplo, tolueno,
etilbenzeno, para-tolualdeido, tereftaldeido, 4—
carboxibenzaldeido (4-CBA), 4&cido benzoico, &cido para-
toluico, aldeido para-toluico, dcido alfa bromo para-
toluico, acido isoftéalico, acido ftalico, acido
trimelitico, poliaromdaticos e/ou particulado suspenso.
Quando o reator de coluna de bolhas 20 é empregue para a
producdo de 4&cido tereftdlico, meta-xileno e orto-xileno
sdo também consideradas impurezas. E preferivel que a
quantidade total de impurezas na corrente de alimentacao em
fase liquida introduzida no reator de coluna de bolhas 20

seja menor que cerca de 3 porcento em peso.

Embora a figura 1 ilustre uma forma de realizacao onde o
composto oxidavel, o solvente e o sistema catalitico séao
misturados uns com o0s outros e introduzidos no reator de
coluna de bolhas 20 como uma Unica corrente de alimentacao,
em uma forma de realizacao alternativa da presente
invengdo, o composto oxidéavel, o solvente e o catalisador
podem ser introduzidos separadamente no reator de coluna de

bolhas 20. Por exemplo, é possivel alimentar uma corrente
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de para-xileno puro no reator de coluna de bolhas 20 por
meio de uma entrada separada da(s) entrada(s) do solvente e

catalisador.

A corrente de oxidante de fase predominantemente gasosa
introduzida no reator de coluna de bolhas 20 via aspersor
de oxidante 34 compreende oxigénio molecular (02) .
Preferivelmente, a corrente de oxidante compreende na faixa
de cerca de 5 a cerca de 40 porcento em moles de oxigénio
molecular, mais preferivelmente na faixa de cerca de 15 a
cerca de 30 porcento em moles de oxigénio molecular e acima
de tudo preferivelmente na faixa de 18 a 24 porcento em
moles de oxigénio molecular. E preferivel que o equilibrio
da corrente de oxidante seja compreendida basicamente de um
gds ou gases, talis como nitrogénio, que sdo inertes a
oxidagcao. Mails preferivelmente, a corrente de oxidante
consiste essencialmente de oxigénio e nitrogénio molecular.
Acima de tudo preferivelmente, a corrente de oxidante é ar
seco que compreende cerca de 21 porcento em moles de
oxigénio molecular e cerca de 78 a cerca de 81 porcento em
moles de nitrogénio. Em uma forma de realizagao alternativa
da presente invencao, a corrente de oxidante pode

compreender oxigénio substancialmente puro.

Referindo-se novamente a figura 1, o reator de coluna de
bolhas 20 é preferivelmente equipado com um distribuidor de
refluxo 42 posicionado acima de uma superficie superior 44
do meio de reacdao 36. O distribuidor de refluxo 42 ¢&é
operavel para introduzir goticulas de uma corrente de
refluxo de fase predominantemente liquida na zona de
desprendimento 30 por gqualgquer mecanismo de formagao de
goticula conhecido na técnica. Mais preferivelmente, o
distribuidor de refluxo 42 produz uma aspersao de goticulas
direcionada para baixo para a superficie superior 44 do

meio de reacao 36. Preferivelmente, esta aspersao de
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goticulas para baixo afeta (isto é, compromete e
influencia) pelo menos cerca de 50 porcento da é&rea
seccional transversal horizontal maxima da zona de
desprendimento 30. Mais preferivelmente, a aspersao de
goticulas afeta pelo menos cerca de 75 porcento da A&rea
seccional transversal horizontal maxima da zona de
desprendimento  30. Acima de tudo ©preferivelmente, a
aspersdao de goticulas afeta pelo menos 90 porcento da &area
seccional transversal horizontal maxima da zona de
desprendimento 30. Esta aspersao de refluxo de liquido para
baixo pode ajudar impedir formacdao de espuma na superficie
superior 44 do meio de reacgao 36, ou acima dela, e pode
também auxiliar no desencaixe de qualgquer goticula de
liquido ou lama aprisionada no gas gue move-se para cima
que escoa em direcdo a sailida de géas 40. Adicionalmente, o
refluxo de liquido pode servir para reduzir a quantidade de
particulados e potencialmente precipitar compostos (por
exemplo, 4&dcido benzoico, acido para-toluico, 4- CBA, &cido
tereftdlico dissolvidos e sais de metais catalisadores) que
saem no efluente gasoso extraido da zona de desprendimento
30 pela saida de gas 40. Além do mais, a introducao de
goticulas de refluxo na zona de desprendimento 30 pode, por
meio de uma acao de destilacao, ser usada para ajustar a
composicdo do efluente gasoso extraido pela saida de gas

40.

A corrente de refluxo de liquido introduzido no reator de
coluna de bolhas 20 por meio do distribuidor de refluxo 42
preferivelmente tem aproximadamente a mesma composicao do
componente solvente da corrente de alimentacao em fase
liquida introduzida no reator de coluna de bolhas 20 por
meio das entradas de alimentacdo 32a,b,c,d. Assim, ¢é
preferivel que a corrente de refluxo de liquido compreenda
um componente acido e agua. O componente acido da corrente

de refluxo ¢é preferivelmente a 4dcido monocarboxilico
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orgédnico de baixo peso molecular gque tem 1-6 &tomos de
carbono, mais preferivelmente 2 &tomos de carbono. Acima de
tudo preferivelmente, o componente &cido da corrente de
refluxo € 4dcido acético. Preferivelmente, o componente
dcido constitui pelo menos cerca de 75 porcento em peso da
corrente de refluxo, mais preferivelmente pelo menos cerca
de 80 porcento em peso da corrente de refluxo e acima de
tudo preferivelmente 85 a 98 porcento em peso da corrente
de refluxo, com o equilibrio sendo 4&gua. Em virtude da
corrente de refluxo tipicamente ter substancialmente a
mesma composicao do solvente na corrente de alimentacao em
fase liquida, quando esta descrigao referir-se ao "solvente
total" introduzido no reator, tal "solvente total"™ deve
incluir tanto a corrente de refluxo como a parte de

solvente da corrente de alimentacao.

Durante oxidacdao em fase liquida no reator de coluna de
bolhas 20, ¢é preferivel gue as correntes de alimentacéao,
oxidante e refluxo sejam introduzidas de forma
substancialmente continua na zona de reacao 28, enquanto as
correntes efluentes de gads e lama sao extraidas de forma
substancialmente continua da zona de reagao 28. Na forma
aqui usada, o termo "de forma substancialmente continua"
deve significar por um periodo de pelo menos 10 horas
ininterruptas por menos que 10 minutos. Durante oxidagao, é
preferivel gque o composto oxidavel (por exemplo, para-
xileno) seja introduzido de forma substancialmente
invaridavel na zona de reacdo 28 a uma taxa de pelo menos
cerca de 8.000 guilogramas por hora, mais preferivelmente a
uma taxa na faixa de cerca de 13.000 a cerca de 80.000
quilogramas por hora, ainda mais preferivelmente na faixa
de cerca de 18.000 a cerca de 50.000 guilogramas por hora e
acima de tudo preferivelmente na faixa de 22.000 a 30.000
quilogramas por hora. Embora seja em geral preferivel que

as vazdes das correntes de alimentacao, oxidante e refluxo
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gque chegam sejam substancialmente estaciondrias, nota-se
agora gue uma forma de realizacao da presente invencgao
contempla pulsar a corrente de alimentacdo, oxidante e/ou
refluxo a fim de melhorar a mistura e transferéncia de
massa. Quando as correntes de alimentacdo, oxidante e/ou de
refluxo que chegam sao introduzidas de uma maneira pulsada,
é preferivel que suas vazdes variem em cerca de 0 a cerca
de 500 porcento em relacao as vazbes de estado estacionario
aqui citadas, mais preferivelmente em cerca de 30 a cerca
de 200 porcento de as vazdes de estado estaciondrio aqui
citadas e acima de tudo preferivelmente em 80 a 120

porcento das vazdes de estado estacionario agui citadas.

A velocidade de reacadao média espacgo-tempo (STR) no reator
de oxidagdo de coluna de bolhas 20 é definida como a massa
do composto oxidavel alimentado por unidade de volume do
meio de reacao 36 por unidade de tempo (por exemplo,
quilogramas de para-xileno alimentado por metro cubico por
hora). FEm uso convencional, uma quantidade de composto
oxiddvel ndo convertida ao produto tipicamente seria
subtraida de uma quantidade de composto oxidavel na
corrente de alimentacao antes do cédlculo da STR.
Entretanto, conversdes e rendimentos tipicamente sao altos
para muitos dos compostos oxidaveis aqui preferidos (por
exemplo, para-xileno), e é conveniente definir o termo aqui
da maneira declarada anteriormente. Por motivos de custo de
capital e inventdario operacional, entre outros, em geral é
preferivel que a reagao seja conduzida com uma alta STR.
Entretanto, a conducao da reacao a STR cada vez mais alta
pode afetar a qualidade ou rendimento da oxidacgao parcial.
O reator de coluna de bolhas 20 ¢é particularmente usado
quando a STR do composto oxidavel (por exemplo, para-
xileno) é na faixa de cerca de 25 quilogramas por metro
cubico por hora a cerca de 400 guilogramas por metro cubico

por hora, mails preferivelmente na faixa de cerca de 30
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gquilogramas por metro cubico por hora a cerca de 250
gquilogramas por metro cubico por  hora, ainda mais
preferivelmente de cerca de 35 quilogramas por metro cubico
por hora a cerca de 150 quilogramas por metro cubico por
hora e acima de tudo preferivelmente na faixa de 40
quilogramas por metro cubico por hora a 100 quilogramas por

metro cubico por hora.

A STR de oxigénio no reator de oxidagao de coluna de bolhas
20 & definida como o peso de oxigénio molecular consumido
por unidade de volume do meio de reacao 36 por unidade de
tempo (por exemplo, quilogramas de oxigénio molecular
consumido por metro cubico por hora). Por motivos de custo
de capital e consumo oxidativo de solvente, entre outros,
em geral é preferivel gque a reacdo seja conduzida com uma
alta STR de oxigénio. Entretanto, a conducao da reacdao a
uma STR de oxigénio cada vez mais alta finalmente reduz a
qualidade ou rendimento da oxidacdo parcial. Sem se ater a
teoria, parece que esta possibilitada diz respeito a taxa
de transferéncia de oxigénio molecular da fase gasosa para
o liquido na &rea superficial interfacial e dai para o
liquido massivo. Uma STR de oxigénio muito alta
possivelmente leva a um teor de oxigénio dissolvido muito

baixo na fase liquida massiva do meio de reacéo.

A STR de oxigénio média global é agui definida como o peso
de todo oxigénio consumido em todo o volume do meio de
reacao 36 por unidade de tempo (por exemplo, quilogramas de
oxigénio molecular consumidos por metro cubico por hora).
Reator de coluna de bolhas 20 ¢é particularmente usado
gquando a STR de oxigénio média global for na faixa de cerca
de 25 quilogramas por metro cubico por hora a cerca de 400
gquilogramas por metro cubico por hora, mais preferivelmente
na faixa de cerca de 30 guilogramas por metro cubico por

hora a cerca de 250 quilogramas por metro cubico por hora,
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ainda mais preferivelmente de cerca de 35 guilogramas por
metro cubico por hora a cerca de 150 guilogramas por metro
cubico por hora e acima de tudo preferivelmente na faixa de
40 quilogramas por metro cubico por hora a 100 guilogramas

por metro cubico por hora.

z

Durante oxidagcao no reator de <coluna de bolhas 20, é
preferivel que a racio da vazdo de massa do solvente total
(tanto da corrente de alimentacao como de refluxo) para a
vazao de massa do composto oxidavel gue entra na zona de
reacao 28 seja mantida na faixa de cerca de 2:1 a cerca de
50:1, mais preferivelmente na faixa de cerca de 5:1 a cerca
de 40:1 e acima de tudo preferivelmente na faixa de 7,5:1 a
25:1. Preferivelmente, a racio da vazado de massa de
solvente introduzido como parte da corrente de alimentacgao
para a vazao de massa de solvente introduzido como parte da
corrente de refluxo seja mantida na faixa de cerca de 0,5:1
para qualquer gque seja a corrente de nao refluxo, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 0,5:1 a cerca de 4:1,
ainda mais preferivelmente na faixa de cerca de 1:1 a cerca
de 2:1 e acima de tudo preferivelmente na faixa de 1.25:1 a

1.5:1.

Durante oxidacdao em fase liquida no reator de coluna de
bolhas 20, ¢é preferivel qgue a corrente de oxidante seja
introduzida no reator de <coluna de Dbolhas 20 em uma
quantidade que fornega oxigénio molecular que excede
ligeiramente a demanda estequiométrica de oxigénio. A
quantidade de oxigénio molecular em excesso exigido para
melhores resultados com um composto oxidavel particular
afeta a economia geral da oxidacao em fase liquida. Durante
oxidacdo em fase liguida no reator de coluna de bolhas 20,
é preferivel que a racio da vazao de massa da corrente de
oxidante para a vazao de massa do composto orgédnico

oxidavel (por exemplo, para-xileno) gque entra no reator 20
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seja mantida na faixa de cerca de 0,5:1 a cerca de 20:1,
mais preferivelmente na faixa de cerca de 1:1 a cerca de

10:1 e acima de tudo preferivelmente na faixa de 2:1 a 6:1.

Referindo-se novamente a figura 1, as correntes de
alimentacdao, oxidante e refluxo introduzidas no reator de
coluna de bolhas 20 cooperativamente formam pelo menos uma
parte do meio de reacdo multifédsico 36. O meio de reacao 36
é preferivelmente um meio trifdsico compreendendo uma fase
s6lida, uma fase liquida, e uma fase gasosa. Conforme
mencionado anteriormente, oxidagdo do composto oxidavel
(por exemplo, para-xileno) ocorre predominantemente na fase
liguida do meio de reacdo 36. Assim, a fase liquida do meio
de reacado 36 compreende oxigénio dissolvido e o composto
oxidavel. A natureza exotérmica da reacdo de oxidacdo que
ocorre no reator de coluna de bolhas 20 faz com gue uma
parte do solvente (por exemplo, &acido acético e 4agua)
introduzido por meio das entradas de alimentacao 32a,b,c,d
ferva/vaporize. Assim, a fase gasosa do meio de reacao 36
no reator 20 é formada basicamente de solvente evaporado e
uma parte nao dissolvida nao reagida da corrente de
oxidante. Certos reatores de oxidacdo da técnica anterior
empregam tubos/aletas de troca de calor para agquecer ou
resfriar o meio de reacao. Entretanto, tais estruturas de
troca de calor podem ser indesejaveis no reator e processo
inventivo aqui descritos. Assim, € preferivel gque o reator
de coluna de bolhas 20 nao inclua substancialmente nenhuma
superficie que faga contato com o meio de reacao 36 e
apresente um fluxo de calor médio ao longo do tempo

superior a 30.000 watts por metro quadrado.

A concentracdo de oxigénio dissolvido na fase liquida do
meio de reacgdo 36 é um equilibrio dindmico entre a taxa de
transferéncia de massa da fase gasosa e a taxa de consumo

reativo na fase liquida (isto &, ela nao é estabelecida
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simplesmente pela pressao parcial de oxigénio molecular na
fase gasosa de suprimento, embora isto seja um fator na
taxa de suprimento de oxigénio dissolvido e afete a
concentracdao superior limite de oxigénio dissolvido). A
quantidade de oxigénio dissolvido varia localmente, sendo
maior préxima as interfaces de bolhas. Globalmente, a
quantidade de oxigénio dissolvido depende do equilibrio de
fatores de suprimento e demanda em diferentes regibes do
meio de reagcao 36. Temporariamente, a qguantidade de
oxigénio dissolvido depende da uniformidade da mistura gas
e liguido em relacdo as taxas de consumo de produtos
gquimicos. Durante o projeto para casar devidamente o
suprimento e demanda de oxigénio dissolvido na fase liquida
do meio de reacao 36, & preferivel gue a concentracado de
oxigénio média ao longo do tempo e média no volume na fase
liguida do meio de reacdo 36 seja mantida acima de cerca de
1 ppm molar, mais preferivelmente na faixa de cerca de 4 a
cerca de 1.000 ppm molar, ainda mais preferivelmente na
faixa de cerca de 8 a cerca de 500 ppm molar e acima de

tudo preferivelmente na faixa de 12 a 120 ppm molar.

A reacao de oxidacédo em fase ligquida realizada no reator de
coluna de Dbolhas 20 ¢é preferivelmente uma reacgao de
precipitagdo que gera sdélidos. Mais preferivelmente, a
oxidacao em fase ligquida realizada no reator de coluna de
bolhas 20 faz com gque pelo menos cerca de 10 porcento em
peso do composto oxidavel (por exemplo, para—-xileno)
introduzido na zona de reacdo 28 formem um composto sdlido
(por exemplo, particulas de &cido tereftdlico bruto) no
meio de reacao 36. Ainda mais preferivelmente, a oxidacgao
em fase liquida faz com que pelo menos cerca de 50 porcento
em peso do composto oxidavel formem um composto sélido no
meio de reacao 36. Acima de tudo preferivelmente, a
oxidacado em fase ligquida faz com que pelo menos 90 porcento

em peso do composto oxidavel formem um composto sélido no
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meio de reacdo 36. E preferivel que a quantidade total de
s6lidos no meio de reacdo 36 seja maior que cerca de 3
porcento em peso com base na média ao longo do tempo e
média no volume. Mais preferivelmente, a quantidade total
de sdélidos no meio de reacdo 36 é mantida na faixa de cerca
de 5 a cerca de 40 ©porcento em peso, ainda mais
preferivelmente na faixa de cerca de 10 a cerca de 35
porcento em peso e acima de tudo preferivelmente na faixa
de 15 a 30 porcento em peso. E preferivel que uma parte
substancial do produto da oxidacdo (por exemplo, acido
tereftdlico) produzido no reator de coluna de bolhas 20
esteja presente no meio de reacdo 36 como sdlidos, ao
contrario de permanecer dissolvida na fase liquida do meio
de reacao 36. A quantidade do produto da oxidacao da fase
sélida presente no meio de reacgao 36 é preferivelmente pelo
menos cerca de 25 porcento em peso do produto da oxidagao
total (fase sdélida e liguida) no meio de reacdao 36, mais
preferivelmente pelo menos cerca de 75 porcento em peso do
produto da oxidacao total no meio de reacao 36 e acima de
tudo preferivelmente pelo menos 95 porcento em peso do
produto da oxidacao total no meio de reacao 36. As faixas
numéricas providas anteriormente para a quantidade de
s6lidos no meio de reagao 36 aplicam-se a operacao
substancialmente de estado estacionario da coluna de bolhas
20 por um periodo de tempo substancialmente continuo, nao
na partida, parada, ou operacao subideal do reator de
coluna de bolhas 20. A quantidade de sdélidos no meio de
reacdo 36 é determinada por um método gravimétrico. Neste
método gravimétrico, uma parte representativa de lama é
extraida do meio de reacdo e pesada. Em condicdo que
efetivamente mantém a divisdao sdélido-ligquido geral presente
no meio de reacao, liquido livre ¢é removido da parte de
s6lidos por sedimentacdo ou filtracdo, efetivamente sem

perda de sdélidos precipitados e com menos que cerca de 10
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porcento da massa de liquido inicial permanecendo com a
parte de sdlidos. O liquido remanescente nos sdlidos ¢é
evaporado até a secura, efetivamente sem sublimacdao de
s6lidos. A parte remanescente de sdélidos é pesada. O réacio
do peso da parte de sdélidos para o peso da parte original
de lama é a fracao de sdélidos, tipicamente expressa como

uma percentagem.

A reacao de precipitacao realizada no reator de coluna de
bolhas 20 pode causar formagcado de depdsitos (isto ¢&,
acumulo de sdélidos) na superficie de estruturas rigidas gue
fazem contato com meio de reacao 36. Assim, em uma forma de
realizacdo da presente invencao, ¢é preferivel que o reator
de coluna de bolhas 20 nao inclua substancialmente nenhuma
estrutura de troca de calor, agitacao ou deflexao interna
na zona de reagao 28 em virtude de tais estruturas serem
propensas a formacgdo de depdsitos. Se estruturas internas
estiverem presentes na zona de reacdo 28, €& desejavel
evitar estruturas internas que tem superficies externas que
incluem uma quantidade significativa de 4&rea superficial
plana voltada para cima em virtude de tais superficies
planas voltadas para cima serem altamente propensas a
formacdao de depdsitos. Assim, se qualguer estrutura interna
estiver presente na zona de reacdo 28, é preferivel que
menos que cerca de 20 porcento da area superficial total
exposta voltada para cima de tais estruturas internas sejam
formados por superficies substancialmente planas inclinadas

menos que cerca de 15 graus em relacdo a horizontal.

Referindo-se novamente a figura 1, a configuracgdo fisica do
reator de coluna de bolhas 20 ajuda promover uma oxidacao
otimizada do composto oxidavel (por exemplo, para-xileno)
com minima geracdo de impurezas. E preferivel que a secdo
de reacao alongada 24 da carcaga do vaso 22 inclua um corpo

principal substancialmente c¢ilindrico 46 e uma cabega
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inferior 48. A extremidade superior da zona de reacgao 28 é
definida por um plano horizontal 50 que estende-se através
do topo do corpo principal cilindrico 46. Uma extremidade
inferior 52 da zona de reacao 28 & definida pela superficie
interna mais baixa da cabeca inferior 48. Tipicamente, a
extremidade inferior 52 da zona de —reacao 28 fica
localizada préxima abertura para saida de lama 38. Assim, a
zona de reacgdo alongada 28 definida no reator de coluna de
bolhas 20 tem um comprimento madximo "L" medido da
extremidade superior 50 até a extremidade inferior 52 da
zona de reacao 28 ao longo do eixo de alongamento do corpo
principal c¢ilindrico 46. O comprimento "L"™ da zona de
reagdo 28 é preferivelmente na faixa de cerca de 10 a cerca
de 100 metros, mais preferivelmente na faixa de cerca de 20
a cerca de 75 metros e acima de tudo preferivelmente na
faixa de 25 a 50 metros. A zona de reagcao <28 tem um
didmetro maximo (largura) "D" que € tipicamente igual ao
didmetro interno madximo do corpo principal cilindrico 46. O
didmetro maximo "D" da zona de reagao 28 & preferivelmente
na faixa de <cerca de 1 a cerca de 12 metros, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 2 a cerca de 10
metros, ainda mais preferivelmente na faixa de cerca de 3,1
a cerca de 9 metros e acima de tudo preferivelmente na
faixa de 4 a 8 metros. Em uma forma de realizacao preferida
da presente invencdo, a =zona de reacdao 28 tem um racio
comprimento-para-didmetro "L:D" na faixa de cerca de 6:1 a
cerca de 30:1. Ainda mais preferivelmente, a zona de reagao
28 tem um racio L:D na faixa de cerca de 8:1 a cerca de
20:1. Acima de tudo preferivelmente, a zona de reacao 28

tem um racio L:D na faixa de 9:1 a 15:1.

Conforme discutido anteriormente, a zona de reacao 28 do
reator de coluna de Dbolhas 20 recebe meio de reacgao
multifdsico 36. 0O meio de reacdo 36 tem a extremidade

inferior coincidente com a extremidade inferior 52 da =zona
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de reacao 28 e a extremidade superior localizada na
superficie superior 44. A superficie superior 44 do meio de
reacdo 36 é definida ao longo de um plano horizontal que
corta a zona de reacgao 28 em uma localizacao vertical onde
0os conteudos da zona de reacdao 28 muda de um estado de fase
gasosa continua para um estado de fase liguida continua. A
superficie superior 44 ¢é preferivelmente posicionada na
localizacdo vertical onde a retencdo de géds média ao longo
do tempo de uma fatia horizontal final dos contetdos da

zona de reacao 28 é 0,09.

0O meio de reacgdo 36 tem uma altura maxima "H" medida entre
suas extremidades superior e inferior. A largura maxima "W"
do meio de reacdo 36 € tipicamente igual ao didmetro maximo
"D" do corpo principal cilindrico 46. Durante oxidagao em
fase liquida no reator de coluna de bolhas 20, é preferivel
gue H seja mantida em cerca de 60 a cerca de 120 porcento
de L, mais preferivelmente cerca de 80 a cerca de 110
porcento de L e acima de tudo preferivelmente 85 a 100
porcento de L. Em uma forma de realizagcao preferida da
presente invencgdo, o meio de reagdo 36 tem um racio altura
para largura "H:W" maior que cerca de 3:1. Mais
preferivelmente, o meio de reacdo 36 tem um racio H: W na
faixa de <cerca de 7:1 a cerca de 25:1. Ainda mais
preferivelmente, o meio de reacdo 36 tem um racio H: W na
faixa de cerca de 8:1 a cerca de 20:1. Acima de tudo
preferivelmente, o meio de reacdo 36 tem um racio H: W na
faixa de 9:1 a 15:1. Em uma forma de realizacao da
invengdo, L=H e D=W sdo tais que varias dimensdes ou
relacdes aqui apresentadas para L e D também se aplicam a H

e W, e vice-versa.

As relacgdes L:D e H:W relativamente altas providenciadas de
acordo com uma forma de realizacdao da invencao podem

contribuir para diversas vantagens 1importantes do sistema
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inventivo. Conforme discutido com mais detalhes a seqguir,
verificou-se que maiores relagdes L:D e H:W, bem como
certos outros recursos discutidos a seguir, podem promover
gradientes verticais benéficos nas concentragdes de
oxigénio molecular e/ou o composto oxidavel (por exemplo,
para-xileno) no meio de reagdo 36. Ao contrario da
sabedoria convencional, que favoreceria um meio de reagao
com concentracgdes relativamente uniformes, verificou-se que
0 estagio vertical das concentracgdes do oxigénio e/ou do
composto oxidavel favorece uma reacdo de oxidacdo mais
efetiva e econdmica. A minimizacdo das concentracdes de
oxigénio e composto oxidavel prdéximas ao topo do meio de
reacdo 36 pode ajudar a evitar a perda de oxigénio néao
reagido e composto oxidadvel ndo reagido através da saida de
gds superior 40. Entretanto, se as concentragdes de
composto oxidavel e oxigénio ndo reagido forem baixas no
meio de reacdo 36, entdo a taxa e/ou seletividade de
oxidacdao sao reduzidas. Assim, & preferivel qgue as
concentracdes de oxigénio molecular e/ou o composto
oxidavel sejam significativamente mais altas préximas a
base do meio de reacdo 36 do que prdédéximas ao topo do meio

de reacao 36.

Além do mais, altas relacgbes L:D e H: W fazem com qgue a
pressaoc na base do meio de reacao 36 seja substancialmente
mais alta que a pressao no topo do meio de reagcao 36. Este
gradiente de pressado vertical é um resultado da altura e
densidade do meio de reacao 36. Uma vantagem deste
gradiente de pressdo vertical ¢é que a elevada pressao na
base do vaso favorece uma maior solubilidade do oxigénio e
transferéncia de massa do que de outra forma seria obtido a
temperaturas e colunas de pressdao equiparavelis em reatores
mais rasos. Assim, a reacao de oxidagao pode ser realizada
temperaturas mais baixas do gque seria necessdario em um vaso

mais raso. Quando reator de coluna de bolhas 20 € usado
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para a oxidacgédo parcial de para-xileno em &cido tereftdlico
bruto (CTA), a capacidade de operar a temperaturas de
reagdo mais baixas com taxas de transferéncia de massa de
oxigénio iguais ou melhores apresenta inumeras vantagens.
Por exemplo, oxidacao a baixa temperatura de para-xileno
reduz a quantidade de solvente gqueimado durante a reacgao.
Conforme discutido com mais detalhes a seguir, oxidacao a
baixa temperatura também favorece a formacdo de pequenas
particulas de CTA facilmente dissolvidas, fracamente
ligadas, de grande Area superficial, que podem ser
submetidas a técnicas de purificacdo mais econdmicas do gue
grandes particulas de CTA densas, de baixa &rea superficial
produzidas por processos de oxidacao convencionais a altas

temperaturas.

Durante oxidacdo em reator 20, & preferivel que a
temperatura média ao longo do tempo e média no volume do
meio de reacao 36 seja mantida na faixa de cerca de 125 a
cerca de 200 °C, mais preferivelmente na faixa de cerca de
140 a cerca de 180 °C e acima de tudo preferivelmente na
faixa de 150 a 170 °C. A pressao manométrica no topo acima
do meio de reacgao 36 é preferivelmente mantida na faixa de
cerca de 1 a cerca de 20 bar (bar man.), mais
preferivelmente na faixa de cerca de 2 a cerca de 12 bar
man. € acima de tudo preferivelmente na faixa de 4 a 8 bar
man.. Preferivelmente, a diferenca de pressao entre o topo
do meio de reacadao 36 e a base do meio de reacadao 36 € na
faixa de cerca de 0,4 a cerca de 5 bar, mais
preferivelmente a diferenca de pressao €& na faixa de cerca
de 0,7 a cerca de 3 bar e acima de tudo preferivelmente a
diferenga de pressao é 1 a 2 Dbar. Embora seja em geral
preferivel gque a pressdao no topo acima do meio de reacao 36
seja mantida em um valor relativamente constante, uma forma
de realizacadao da presente invencao contempla pulsar a

pressdao no topo para favorecer uma melhor mistura e/ou
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transferéncia de massa no meio de reacdo 36. Quando a
pressdao no topo é pulsada, ¢é preferivel que as pressdes
pulsadas variem entre cerca de 60 a cerca de 140 porcento
da pressdo no topo no estado estacionario agui citadas,
mais preferivelmente entre cerca de 85 e cerca de 115
porcento da pressdo no topo no estado estaciondrio aqui
citadas e acima de tudo preferivelmente entre 95 e 105
porcento da pressdo no topo no estado estaciondrio aqui

citada.

Uma vantagem adicional da alta réacio L:D da zona de reacgéo
28 & que ela pode contribuir para um aumento na velocidade
superficial média do meio de reacao 36. O termo "velocidade
superficial" e "velocidade superficial do gés", na forma
aqui wusada com referéncia ao meio de reacgao 36, devem
denotar a vazao volumétrica da fase gasosa do meio de
reacdo 36 em uma elevagcdo no reator dividida pela A&rea
seccional transversal horizontal do reator nessa elevagao.
A maior velocidade superficial provida pela alta racio L:D
da zona de reacao 28 pode promover uma mistura localizada e
aumentar a retencdo de gads do meio de reacao 36. As
velocidades superficiais médias no tempo do meio de reacéao
36 a um guarto da altura, metade da altura e/ou trés
quartos da altura do meio de reacao 36 sao preferivelmente
maiores que cerca de 0,3 metros por segundo, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 0,8 a cerca de 5
metros por segundo, ainda mais preferivelmente na faixa de
cerca de 0,9 a cerca de 4 metros por segundo e acima de

tudo preferivelmente na faixa de 1 a 3 metros por segundo.

Referindo-se novamente a figura 1, a secao de
desprendimento 26 do reator de coluna de bolhas 20 ¢é
simplesmente uma parte alargada da carcaga do vaso 22
localizada 1imediatamente acima da secdo de reacao 24. A

secao de desprendimento 26 reduz a velocidade da fase
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gasosa gque escoa para cima no reator de coluna de bolhas 20
a medida gque a fase gasosa sob acima da superficie superior
44 do meio de reacdo 36 e aproxima-se da saida de géas 40.
Esta reducadao na velocidade ascendente da fase gasosa ajuda
facilitar a remocdo de liquidos e/ou sdélidos aprisionados
na fase gasosa que escoa para cima e reduz assim a perda
indesejavel de certos componentes presentes na fase liquida

do meio de reacgao 36.

A secao de desprendimento 26 preferivelmente inclui uma
parede de transicdo no geral troncocdnica 54, uma parede
lateral ampla no geral cilindrica 56, e uma cabega superior
58. A extremidade inferior estreita da parede de transicgao
54 & acoplada no topo do corpo principal cilindrico 46 de
secao de reacao 24. A extremidade superior larga da parede
de transicado 54 é acoplada na base da parede lateral ampla
56. E preferivel que parede de transicdo 54 estenda-se para
cima e para fora de sua extremidade inferior estreita em um
dngulo na faixa de cerca de 10 a cerca de 70 graus em
relacdo a vertical, mais preferivelmente na faixa de cerca
de 15 a cerca de 50 graus em relacdo a vertical e acima de
tudo preferivelmente na faixa de 15 a 45 graus em relacdo a
vertical. A parede lateral ampla 56 tem um didmetro maximo
"X" que € em geral maior que o didmetro méximo "D" de secgao
de reacao 24, embora, quando a parte superior de secao de
reacdo 24 tem um menor didmetro que o didmetro maximo geral
da secao de reacao 24, entao X pode ser realmente menor que
D. Em uma forma de realizacao preferida da presente
invencdo, a racio do didmetro da parede lateral ampla 56
para o didmetro maximo da secdo de reacgdo 24 "X:D" € na
faixa de cerca de 0,8:1 a cerca de 4:1, acima de tudo
preferivelmente na faixa de 1,1:1 a 2:1. A cabecga superior
58 & acoplada no topo da parede lateral ampla 56. A cabeca
superior 58 ¢é preferivelmente um elemento de cabeca no

geral eliptico que define uma abertura central gue permite
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que gdas escape da zona de desprendimento 30 pela saida de
gds 40. Alternativamente, a cabeca superior 58 pode ser de
qualgquer forma, incluindo cénica. A zona de desprendimento
30 tem uma altura maxima "Y" medida do topo 50 da zona de
reagao 28 até a parte mais superior da zona de
desprendimento 30. O rdcio do comprimento da zona de reacgdo
28 para a altura da zona de desprendimento 30 "L:Y" &
preferivelmente na faixa de cerca de 2:1 a cerca de 24:1,
mais preferivelmente na faixa de cerca de 3:1 a cerca de

20:1 e acima de tudo preferivelmente na faixa de 4:1 a

16:1.

Referindo-se agora as figuras 1-5, a localizacao e
configuracao do aspersor de oxidante 34 serao agora
discutidas com mais detalhes. As figuras 2 e 3 mostram que
0 aspersor de oxidante 34 pode incluir um elemento anular
60, um elemento transversal 62, e um par de condutas de
entrada de oxidante 64a,b. Convenientemente, esses condutas
de entrada de oxidante 64a,b podem entrar no vaso em uma
elevacao acima do elemento anular 60 e em seguida virar
para baixo conforme mostrado nas figuras 2 e 3.
Alternativamente, um conduta de entrada de oxidante 64a,b
pode entrar no vaso abaixo do elemento anular 60 ou
aproximadamente no mesmo plano horizontal que o elemento
anular 60. Cada conduta de entrada de oxidante 64a,b inclui
uma primeira extremidade acoplada a uma respetiva entrada
de oxidante 66a,b formada na carcagca do vaso 22 e uma
segunda extremidade acoplada fluidicamente no elemento
anular 60. O elemento anular 60 & preferivelmente formado
de condutas, mais preferivelmente de uma pluralidade de
secbes de conduta retas e acima de tudo preferivelmente uma
pluralidade de secgbes de tubos retas, acopladas rigidamente
uma na outra para formar um anel poligonal tubular.
Preferivelmente, o elemento anular 60 & formado de pelo

menos 3 secgdes de tubos retas, mais preferivelmente 6 a 10
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secbes de tubos e acima de tudo preferivelmente 8 segdes de
tubos. Dessa maneira, quando o elemento anular 60 é formado
de 8 seglbes de tubos, ele tem uma configuracao no geral
octogonal. O elemento transversal 62 ¢é preferivelmente
formado de uma secdao de tubos substancialmente reta que é
acoplada fluidicamente nas secgcdes de tubos opostas, e
estende-se diagonalmente entre as mesmas, do elemento
anular 60. A secao de tubos usada para o elemento
transversal 62 preferivelmente tem substancialmente o mesmo
didmetro das sec¢des de tubos usadas para formar o elemento
anular 60. E preferivel que as secdes de tubos gque
constituem os condutas de entrada de oxidante 64a,b,
elemento anular 60, e elemento transversal 62 tenham um
didmetro nominal maior gque <cerca de 0,1 metro, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 0,2 a cerca de 2
metros e acima de tudo preferivelmente na faixa de 0,25 a 1
metro. Conforme talvez mais bem ilustrado na figura 3, o
elemento anular 60 e o elemento transversal 62 apresentam
cada gqual uma pluralidade de aberturas superiores de
oxidante 68 para descarregar a corrente de oxidante para
cima na zona de reacao 28. Conforme talvez mais bem
ilustrado na figura 4, o elemento anular 60 e/ou o elemento
transversal 62 podem apresentar uma ou mais aberturas
inferiores de oxidante 70 para descarregar a corrente de
oxidante ©para baixo na zona de reacgcao 28. Aberturas
inferiores de oxidante 70 podem também ser wusadas para
descarregar liquidos e/ou sdélidos gue podem penetrar no
elemento anular 60 e/ou elemento transversal 62. A fim de
impedir que sdlidos acumulem-se dentro do aspersor de
oxidante 34, uma corrente de liquido pode passar continua
ou periodicamente pelo aspersor 34 para lavar qualquer

sélido acumulado.

Referindo-se novamente as figuras 1-4, durante a oxidacéo

no reator de coluna de bolhas 20, correntes de oxidantes
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sao forcadas pela entrada de oxidantes 66a,b e nos condutas
de entrada de oxidante 64a,b, respetivamente. As correntes
de oxidantes sao entao transportadas wvia condutas de
entrada de oxidante 64a,b para o elemento anular 60. Uma
vez que a corrente de oxidante entra no elemento anular 60,
a corrente de oxidante é distribuida por todos os volumes
internos do elemento anular 60 e do elemento transversal
62. A corrente de oxidante ¢ entdao forcada para fora do
aspersor de oxidante 34 e para a zona de reacao 28 pelas
aberturas de oxidante superiores e inferiores 68, 70 do

elemento anular 60 e do elemento transversal 62.

As saidas das aberturas superiores de oxidante 68 séao
espacadas lateralmente umas das outras e sao posicionadas
substancialmente na mesma elevacao na zona de reagao 28.
Assim, as saidas das aberturas superiores de oxidante 68
Sao em geral localizadas ao longo de um plano
substancialmente horizontal definido pelo topo do aspersor
de oxidante 34. As saidas das aberturas inferiores de
oxidante 70 sao espacadas lateralmente uma da outra e sao
posicionadas substancialmente na mesma elevagao na zona de
reacdo 28. Assim, as saidas das aberturas inferiores de
oxidante 70 sao em geral localizadas ao longo de um plano

substancialmente horizontal definido pela base do aspersor

de oxidante 34.

Em uma forma de realizacao da presente invencao, 0 aspersor
de oxidante 34 tem pelo menos cerca de 20 aberturas
superiores de oxidante 68 formadas nele. Mais
preferivelmente, o0 aspersor de oxidante 34 tem na faixa de
cerca de 40 a cerca de 800 aberturas superiores de oxidante
nelas formadas. Acima de tudo preferivelmente, o aspersor
de oxidante 34 tem na faixa de 60 a 400 aberturas
superiores de oxidante 68 formadas nele. O aspersor de

oxidante 34 preferivelmente tem pelo menos cerca de 1
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abertura inferior de oxidante 70 formada nele. Mais
preferivelmente, o0 aspersor de oxidante 34 tem na faixa de
cerca de 2 a cerca de 40 aberturas inferiores de oxidante
70 formadas nele. Acima de tudo preferivelmente, o0 aspersor
de oxidante 34 tem na faixa de 8 a 20 aberturas inferiores
de oxidante 70 formadas nele. O racio do numero das
aberturas superiores de oxidante 68 para aberturas
inferiores de oxidante 70 no aspersor de oxidante 34 é
preferivelmente na faixa de cerca de 2:1 a cerca de 100:1,
mais preferivelmente na faixa de cerca de 5:1 a cerca de
25:1 e acima de tudo preferivelmente na faixa de 8:1 a
15:1. Os diémetros substancialmente de todas as aberturas
superiores e inferiores de oxidante 68, 70 sdao de
preferéncia substancialmente os mesmos, para que a racio da
vazdo volumétrica da corrente de oxidante para fora das
aberturas superiores e inferiores 68, 70 sejam
substancialmente as mesmas das relacdes, dadas
anteriormente, para o numero relativo das aberturas

superiores e inferiores de oxidante 68, 70.

A figura 5 ilustra a direcao de descarga de oxidante pelas
aberturas superior e inferior de oxidante 68, 70. Com
referéncia as aberturas superiores de oxidante 68, ¢é
preferivel que pelo menos uma parte das aberturas
superiores de oxidante 68 descarregue a corrente de
oxidante em um &ngulo "A" gue € assimétrico em relacdo a
vertical. E preferivel que a percentagem das aberturas
superiores de oxidante 68 gue sdo assimétricas em relacdo a
vertical no é&ngulo "A" fique na faixa de cerca de 30 a
cerca de 90 porcento, mais preferivelmente na faixa de
cerca de 50 a cerca de 80 porcento, ainda mais
preferivelmente na faixa de 60 a 75 porcento e acima de
tudo preferivelmente cerca de 67 porcento. O &ngulo "A"™ é
preferivelmente na faixa de cerca de 5 a cerca de 60 graus,

mais preferivelmente na faixa de cerca de 10 a cerca de 45
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graus e acima de tudo preferivelmente na faixa de 15 a 30
graus. Tal como para as aberturas inferiores de oxidante
70, ¢é preferivel gque substancialmente todas as aberturas
inferiores de oxidante 70 figquem localizadas préximas a
parte mais da base do elemento anular 60 e/ou elemento
transversal 62. Assim, qualguer liquido e/ou sdélido que
possa ter entrado nao intencionalmente no aspersor de
oxidante 34 pode ser facilmente descarregado do aspersor de
oxidante 34 pelas aberturas inferiores de oxidante 70.
Preferivelmente, as aberturas inferiores de oxidante 70
descarregam uma corrente de oxidante para baixo em um
dngulo substancialmente vertical. Com propdsitos desta
descricao, uma abertura superior de oxidante pode ser
qualgquer abertura que descarregue uma corrente de oxidante
em uma direcdo no geral para cima (isto €, em um &ngulo
acima da horizontal), e uma abertura inferior de oxidante
pode ser qualquer abertura que descarregue uma corrente de
oxidante em uma direcdo no geral para baixo (isto &, em um

dngulo abaixo da horizontal).

Em muitos reatores de coluna de bolhas convencionais
contendo um meio de reacdo multifédsico, substancialmente
todo o meio de reacdo 1localizado abaixo do aspersor de
oxidante (ou outro mecanismo para introduzir a corrente de
oxidante na zona de reacdo) tem um valor de retencdo de gas
muito baixo. Como & conhecido na técnica, "retencdo de géas"
¢ simplesmente a fragdo volumétrica de um meio multifdsico
gque estda no estado gasoso. Zonas de baixa retencdo de gas
em um meio podem também ser referidas como zonas "nao
aeradas". Em muitos reatores de coluna de bolhas de lama
convencionais, uma parte significativa do volume total do
meio de reacao fica localizada abaixo do aspersor de
oxidante (ou outro mecanismo para introduzir a corrente de

oxidante na zona de reacgao). Assim, uma parte significativa
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do meio de reacao presente na base de reatores

convencionais de coluna de bolhas nao € aerada.

Verificou-se que a minimizacdao da quantidade de zonas nao
aeradas em um meio de reacao submetido a oxidacdao em um
reator de coluna de Dbolhas pode minimizar a geracao de
certos tipos de impurezas indesejaveis. Zonas ndo aeradas
de um meio de reacdo contém relativamente poucas bolhas
oxidantes. Este pequeno volume de bolhas oxidantes reduz a
quantidade de oxigénio molecular para dissolucdo na fase
liguida do meio de reacdo. Assim, a fase liquida em uma
zona nao aerada do meio de reagao tem concentracao de
oxigénio molecular relativamente baixa. Essas zonas nao
aeradas desnutridas em oxigénio do meio de reacdo tém a
tendéncia de promover reacgdes laterais, em vez de a reacéao
de oxidacao desejada. Por exemplo, guando para-xileno é
parcialmente oxidado para formar &cido tereftdlico, a
disponibilidade insuficiente de oxigénio na fase liguida do
meio de reacgcao pode causar a formacao de quantidades
indesejavelmente altas de dcido benzoico e anéis arométicos
acoplados, notavelmente incluindo moléculas coloridas
altamente indesejéaveis conhecidas como fluorenonas e

antragquinonas.

De acordo com uma forma de realizacdo da presente invencao,
a oxidacdo em fase 1liquida ¢é realizada a um reator de
coluna de bolhas configurado e operado de uma maneira tal
que a fracdo volumétrica do meio de reacdo com baixos
valores de retencao de gas seja minimizada. Esta
minimizacao de zonas nao aeradas pode ser quantificada
dividindo teoricamente todo o wvolume do meio de reacao em
2.000 fatias horizontais discretas de volume uniforme. Com
a excecao das fatias horizontais mais altas e mais baixa,
cada fatia horizontal é um volume discreto delimitado nos

seus lados pela parede lateral do reator e delimitado no
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seu topo e base por planos horizontais imagindrios. A fatia
horizontal mais alta é delimitada na sua base por um plano
horizontal imagindrio e no seu topo ©pela superficie
superior do meio de reagdo. A fatia horizontal mais baixa é
delimitada no seu topo por um plano horizontal imagindrio e
na sua base pela extremidade inferior do vaso. Uma vez que
o meio de reacao tenha sido dividido teoricamente em 2.000
fatias horizontais discretas de mesmo volume, a retencao de
gds média ao longo do tempo e média no volume de cada fatia
horizontal pode ser determinada. Quando este método de
quantificar a quantidade de zonas nao aeradas & empregue, &
preferivel que o numero de fatias horizontais com a
retencgdo de géas média ao longo do tempo e média no volume
menor gque 0,1 seja menor que 30, mais preferivelmente menor
que 15, ainda mais preferivelmente menor que 6, até mesmo
mais preferivelmente menor dque 4 e acima de tudo
preferivelmente menor que 2. E preferivel que o numero de
fatias horizontais com uma retencdo de gas menor que 0,2
seja menor que 80, mails preferivelmente menor que 40, ainda
mais preferivelmente menor que 20, até mesmo mais
preferivelmente menor que 12 e acima de tudo
preferivelmente menor que 5. E preferivel que o numero de
fatias horizontais com uma retencdo de gas menor que 0,3
seja menor que 120, mais preferivelmente menor que 80,
ainda mais preferivelmente menor gue 40, até mesmo mais
preferivelmente menor que 20 e acima de tudo

preferivelmente menor que 15.

Referindo-se novamente as figuras 1 e 2, verificou-se gque o
posicionamento do aspersor de oxidante 34 inferior na zona
de reacao 28 proporciona diversas vantagens, 1incluindo
reducao da gquantidade de zonas naoc aeradas no meio de
reacao 36. Dada uma altura "H" do meio de reacao 36, um
comprimento "L" da zona de reacdao 28 e um didmetro maximo

"D" da zona de reacdao 28, é preferivel gue a maior parte
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(isto &, >50 porcento em peso) da corrente de oxidante seja
introduzida na zona de reacao 28 acerca de 0,025H, 0,022L
e/ou 0,25 D da extremidade inferior 52 da =zona de reacao
28. Mais preferivelmente, uma grande parte da corrente de
oxidante ¢é introduzida na =zona de reacao 28 acerca de
0,02H, 0,018L e/ou 0,2D da extremidade inferior 52 da zona
de reacao 28. Acima de tudo preferivelmente, uma grande
parte da corrente de oxidante € introduzida na zona de
reacdo 28 em 0,015H, 0,013L e/ou 0,15D da extremidade

inferior 52 da zona de reacgao 28.

Na forma de realizacdo ilustrada na figura 2, a disténcia
vertical “Y1” entre extremidade inferior 52 da zona de
reagdo 28 e a saida da aberturas superiores de oxidante 68
do aspersor de oxidante 34 & menor que cerca de 0,25H,
0,022L. e/ou 0,25D, para gque substancialmente toda a
corrente de oxidante entre na zona de reagao 28 acerca de
0,25H, 0,022L e/ou 0,25D da extremidade inferior 52 da zona
de reacgao 28. Mais preferivelmente, Y:1 é menor que cerca de
0,02H, 0,018L e/ou 0,2D. Acima de tudo preferivelmente, Y;
¢ menor que 0,015H, 0,013L e/ou 0,15D, mas mais de 0,005H,
0,004L e/ou 0,06D. A figura 2 ilustra uma linha tangente 72
na localizacao onde a borda inferior do corpo principal
cilindrico 46 da carcagca do wvaso 22 une-se com borda
superior da cabeca inferior eliptica 48 da carcacga do vaso
22. Alternativamente, a cabeca inferior 48 pode ser de
qualgquer forma, incluindo c¢dénica, e a linha tangente &
ainda definida como a borda inferior do corpo principal
cilindrico 46. A distédncia wvertical "Y;" entre a linha
tangente 72 e o topo do aspersor de oxidante 34 &
preferivelmente pelo menos cerca de 0,0012H, 0,001L e/ou
0,01 D; mails preferivelmente pelo menos cerca de 0,005H,
0,004L e/ou 0,05D; e acima de tudo preferivelmente pelo
menos 0,01H, 0,008L e/ou 0,1D. A disténcia vertical "Y3"

entre a extremidade inferior 52 da zona de reacao 28 e a
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saida das aberturas inferiores de oxidante 70 do aspersor
de oxidante 34 é preferivelmente menor gque cerca de 0,015H,
0,013L e/ou 0,15D; mais preferivelmente menor qgue cerca de
0,012H, 0,01L e/ou 0,1D; e acima de tudo preferivelmente
menor que 0,01H, 0,008L e/ou 0,075D, mas mais de 0,003H,
0,002L e/ou 0,025D.

Em uma forma de realizacao preferida da presente invencao,
as aberturas que descarregam a corrente de oxidante e a
corrente de alimentacac na zona de reacgao sao configuradas
para que a gquantidade (em peso) do oxidante ou corrente de
alimentacao, descarregada por uma abertura seja diretamente
proporcional a &rea aberta da abertura. Assim, por exemplo,
se 50 porcento da &rea aberta acumulada definida por todas
as aberturas de oxidante ficarem localizados em 0,15D da
base da zona de reacao, entao 50 porcento em peso da
corrente de oxidante entra na zona de reacac em 0,15D da

base da zona de reagcao e vice-versa.

Além das vantagens providas pela minimizagao das zonas nao
aeradas (isto é, zonas com baixa retencdo de géds) no meio
de reacao 36, verificou-se que a oxidacao pode ser
intensificada pela maximizacdo da retencdo de gas de todo o
meio de reacao 36. O meio de reacao 36 preferivelmente tem
retencgdo de géas média ao longo do tempo e média no volume
de pelo menos cerca de 0,4, mais preferivelmente na faixa
de cerca de 0,6 a <cerca de 0,9 e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 0,65 a 0,85. Diversos atributos
fisicos e operacionais do reator de coluna de bolhas 20
contribuem para a alta retencdao de géds supradiscutida. Por
exemplo, para um dado tamanho do reator e fluxo de corrente
de oxidante, a alta racio L:D da =zona de reagao 28 produz
um menor didmetro gue aumenta a velocidade superficial no
meio de reacao 36 gque, por sua vez, aumenta a retencao de

gds. Adicionalmente, sabe-se que o verdadeiro didmetro da
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coluna de bolhas e a réacio L:D influenciam na retencao de
gds média, mesmo para uma dada velocidade superficial
constante. 2Além do mais, a minimizacao de =zonas nao
aeradas, particularmente na base da zona de reacao 28,
contribui para um maior valor de retencdo de (géas.
Adicionalmente, a pressao no topo e a configuracdo mecénica
do reator de coluna de bolhas podem afetar a estabilidade
operacional a altas velocidades superficiais e os valores

de retencdo de géds aqui revelados.

Além disso, os inventores verificaram a importéncia da
operagaoc com uma pressao no topo otimizada para obter maior
retencdo de gds e maior transferéncia de massa. Pode-se
perceber que a operagdo cCom uma menor pressaoc no topo, que
reduz a solubilidade de oxigénio molecular de acordo com o©
efeito da lei de Henry, reduziria a taxa de transferéncia
de massa de oxigénio molecular de gas para liguido. Em um
vaso agitado mecanicamente, isto é tipicamente o caso, em
virtude de niveis de aeracdo e taxa de transferéncia de
massas serem governados pelo desenho do agitador e a
pressao no topo. Entretanto, em um reator de coluna de
bolhas de acordo com uma forma de realizacgcao preferida da
presente invencao, verificou-se como usar uma menor pressao
no topo para fazer com que uma dada massa de corrente de
oxidante em fase gasosa ocupe mais volume, aumentando a
velocidade superficial no meio de reacao 36 e por sua vez
aumentando a retencdo de gads e a taxa de transferéncia de

oxigénio molecular.

O equilibrio entre coalescéncia e quebra de bolha & um
fenémeno extremamente complicado, levando, por um lado, a
tendéncia de formacdo de espuma, que reduz as taxas de
circulacado interna da fase liquida e que pode exigir =zonas
de descarga excessivamente grandes e, por outro lado, a uma

tendéncia de menos bolhas, muito grandes, que dao uma menor
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retencdo de gas e menor taxa de transferéncia de massa da
corrente de oxidante para a fase liquida. No que diz
respeito a fase 1liquida, sabe-se que sua composicao,
densidade, viscosidade e tensao superficial, entre outros
fatores 1interagem de uma maneira muito complicada para
produzir resultados muito complicados, mesmo na auséncia de
uma fase sdélida. Por exemplo, pesquisadores de laboratdédrio
observaram que ¢é Util fazer a qualificacdo se a "agua" é
dgua de torneira, &gua destilada ou agua deionizada, quando
reporta- se ou avalia-se observacdes de colunas de bolhas
de Aagua—-ar até mesmo simples. Para misturas complexas na
fase liquida e para a adicdo de uma fase sdlida, o grau de
complexidade aumenta ainda mais. As irregularidades
superficiais de ©particulas de sélidos individuais, o
tamanho médio de sdélidos, a distribuicdo de tamanho de
particula, a quantidade de sdélidos em relacdo a fase
liquida, e a capacidade de o liquido molhar a superficie do
s6lido, entre outras coisas, sao todos importantes nas suas
interagdes com a fase liquida e a corrente de oxidante no
estabelecimento de gual comportamento da formagao de bolhas

e padrdes de fluxo convectivo natural resultara.

Assim, a capacidade de o reator de coluna de Dbolhas
funcionar a contento com altas velocidades superficiais e
alta retencdo de gas aquili reveladas depende, por exemplo,
de uma selecao apropriada de: (1) a composicaoc da fase
liguida do meio de reacao; (2) a qguantidade e tipo de
s6lidos precipitados, ambas as quais podem ser ajustadas
pelas condicdes de reacao; (3) a quantidade de corrente de
oxidante alimentada ao reator; (4) a pressao no topo, Jque
afeta o fluxo volumétrico de corrente de oxidante, a
estabilidade das bolhas, e, por meio do balanco de energia,
a temperatura de reacao; (b)) a prépria temperatura de
reacgao, que afeta as propriedades fluidicas, as

propriedades dos sélidos precipitados, e volume especifico
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da corrente de oxidante; e (6) os detalhes geométricos e

mecédnicos do vaso de reacdo, incluindo a réacio L:D.

Referindo-se novamente a figura 1, verificou-se qgue a
melhor distribuicdao do composto oxidavel (por exemplo,
para-xileno) no meio de reacgcao 36 pode ser provida
introduzindo-se a corrente de alimentacdo em fase liquida
na zona de reacao 28 em multiplas localizacgdes
verticalmente espacadas. Preferivelmente, a corrente de
alimentacdo em fase liquida ¢ introduzida na zona de reacéao
28 por meio de pelo menos 3 aberturas de alimentacao, mais
preferivelmente pelo menos 4 aberturas de alimentacado. Na
forma aqui usada, o termo "aberturas de alimentacao”™ deve
denotar aberturas onde a corrente de alimentacao em fase
liguida é descarregada na zona de reacdo 28 para misturar
com meio de reacdo 36. E preferivel que pelo menos 2 das
aberturas de alimentacao sejam verticalmente espacadas uma
da outra em pelo menos cerca de 0,5 D, mais preferivelmente
pelo menos cerca de 1,5D e acima de tudo preferivelmente
pelo menos 3D. Entretanto, é preferivel que a abertura de
alimentacao mais alta seja verticalmente espacada da
abertura de oxidante mais baixa nao mais que cerca de
0,75H, 0,65L e/ou 8D; mais preferivelmente ndo mais que
cerca de 0, bH, 0,4L e/ou 5D; e acima de tudo

preferivelmente ndo mais de 0,4H, 0,35L e/ou 4D.

Embora seja desejavel introduzir a corrente de alimentacgéo
em fase liguida em multiplas localizagdes verticais,
verificou-se também que a melhor distribuicao do composto
oxiddavel no meio de reacdo 36 € provida se a maior parte da
corrente de alimentacado em fase liquida for introduzida na
metade inferior do meio de reacdo 36 e/ou zona de reacio
28. Preferivelmente, pelo menos cerca de 75 porcento em
preso corrente de alimentacao em fase liguida sao

introduzidos na metade inferior do meio de reacao 36 e/ou
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zona de reacao 28. Acima de tudo preferivelmente, pelo
menos 90 porcento em peso da corrente de alimentacao em
fase liquida sé&o introduzidos metade inferior do meio de
reagdo 36 e/ou zona de reagdo 28. Além do mais, é
preferivel que pelo menos cerca de 30 porcento em peso da
corrente de alimentacdo em fase liguida sejam introduzidos
na zona de reacao 28 em cerca de 1,5D da localizacgao
vertical mais baixa onde a corrente de oxidante é
introduzida na zona de reacao 28. Esta localizacao vertical
mais baixa onde a corrente de oxidante ¢ introduzida na
zona de reacao 28 ¢é tipicamente na base do aspersor de
oxidante; entretanto, uma variedade de configuracgdes
alternativas para introduzir a corrente de oxidante na zona
de reacao 28 ¢é contemplada por uma forma de realizacéao
preferida da presente invencao. Preferivelmente, pelo menos
cerca de 50 porcento em peso da alimentacdo em fase liquida
sao introduzidos em cerca de 2,5D da localizacao vertical
mais baixa onde a corrente de oxidante ¢ introduzida na
zona de reacgao 28. Preferivelmente, pelo menos cerca de 75
porcento em peso da corrente de alimentacgdo em fase liquida
sao introduzidos em cerca de 5D da localizacao vertical
mais baixa onde a corrente de oxidante ¢ introduzida na

zona de reacao 28.

Cada abertura de alimentacdo define uma Aarea aberta através
da qual a alimentacdo é descarregada. E preferivel que pelo
menos cerca de 30 porcento da &rea aberta acumulada de
todas as entradas de alimentacao fiquem localizadas em
cerca de 1,5 D da localizacao vertical mais baixa onde a
corrente de oxidante é introduzida na zona de reacdo 28.
Preferivelmente, pelo menos cerca de 50 porcento da 4area
aberta acumulada de todas as entradas de alimentacao ficam
localizadas em cerca de 2,5D da localizacao vertical mais
baixa onde a corrente de oxidante sao introduzidos na zona

de reacao 28. Preferivelmente, pelo menos cerca de 75
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porcento da &rea aberta acumulada de todas as entradas de
alimentacdo ficam localizadas em cerca de 5D da localizacéao

vertical mais baixa onde a corrente de oxidante é

introduzida na zona de reacgao 28.

Referindo-se novamente a figura 1, em uma forma de
realizacao da presente invencao, as entradas de alimentacao
32a,b,c,d sao simplesmente uma série de aberturas alinhadas
verticalmente ao longo de um lado da carcaca do vaso 22.
Essas aberturas de alimentacao preferivelmente tém
didmetros substancialmente similares de menos que cerca de
7 centimetros, mais preferivelmente na faixa de cerca de
0,25 a cerca de 5 centimetros e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 0,4 a 2 centimetros. O reator
de coluna de bolhas 20 ¢é preferivelmente equipado com um
sistema para controlar a vazao da corrente de alimentacao
em fase ligquida para fora de cada abertura de alimentacéao.
Tal sistema de controlo preferivelmente inclui uma valvula
de controlo de fluxo individual 74a,b,c,d para cada
respetiva entrada de alimentacédo 32a,b,c,d. Além do mais, &
preferivel que o reator de coluna de bolhas 20 seja
equipado com um sistema de controlo de fluxo que permite
gue pelo menos uma parte da corrente de alimentacao em fase
liquida seja introduzida na zona de reacgao 28 a uma elevada
velocidade superficial de entrada de pelo menos cerca de 2
metros por segundo, mails preferivelmente pelo menos cerca
de 5 metros por segundo, ainda mais preferivelmente pelo
menos cerca de 6 metros por segundo e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 8 a 20 metros por segundo. Na
forma aqui wusada, o termo "velocidade superficial de
entrada" denota vazdo volumétrica média ao longo do tempo
da corrente de alimentacao para fora da abertura de
alimentacdo dividida pela area da abertura de alimentacéo.
Preferivelmente, pelo menos cerca de 50 porcento em peso da

corrente de alimentacao sao introduzidos na zona de reagao
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28 a uma elevada velocidade superficial de entrada. Acima
de tudo preferivelmente, substancialmente toda a corrente
de alimentacdo é introduzida na zona de reacgao 28 a uma

elevada velocidade superficial de entrada.

Referindo-se agora a figuras 6-7, estd ilustrado um sistema
alternativo para introduzir a corrente de alimentacao em
fase 1liquida na zona de reagdo 28. ©Nesta forma de
realizacao, a corrente de alimentagdo ¢ introduzida na zona
de reacao 28 em quatro diferentes elevacgdes. Cada elevacao
¢ equipada com um respetivo sistema de distribuicadao de
alimentacao 76a,b,c,d. Cada sistema de distribuicao de
alimentacdao 76 1inclui um conduta de alimentacado principal
78 e um coletor 80. Cada coletor 80 ¢é provido com pelo
menos duas saidas 82, 84 acopladas no respetivo conduta de
insercao 86,88, gue estende- se na zona de reacao 28 da
carcaga do vaso 22. Cada conduta de insercao 86,88
apresenta uma respetiva abertura de alimentacao 87, 89 para
descarregar a corrente de alimentacao na zona de reacao 28.
As aberturas de alimentacdao 87, 89 preferivelmente tém
didmetros substancialmente similares de menos que cerca de
7 centimetros, mais preferivelmente na faixa de cerca de
0,25 a cerca de 5 centimetros e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 0,4 a 2 centimetros. E
preferivel que as aberturas de alimentacgdo 87, 89 de cada
sistema de distribuicdao de alimentacao 76a,b,c,d sejam
diametralmente opostas de maneira a introduzir a corrente
de alimentacao na zona de reacao 28 em diregbes opostas.
Adicionalmente, é preferivel que as aberturas de
alimentacao diametralmente opostas 86, 88 dos sistemas de
distribuicadao de alimentacao adjacentes 76 sejam orientadas
90 graus de rotacdo umas em relacdo as outras. Em operacao,
a corrente de alimentacdo em fase ligquida ¢é carregada no
conduta de alimentacao principal 78 e subseguentemente

entra no coletor 80. O coletor 80 distribui a corrente de
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alimentacdo uniformemente para introducdo simultdnea em
lados opostos do reator 20 pelas aberturas de alimentacgao

87, 89.

A figura 8 ilustra uma configuracao alternativa em gue cada
sistema de distribuicdo de alimentacdao 76 é equipado com
tubos baioneta 90, 92, em vez de condutas de insercao 86,
88 (mostrados na figura 7). Tubos baioneta 90, 92 projetam-
se na zona de reacgao <28 e incluem uma pluralidade de
pequenas aberturas de alimentacao 94,96 para descarregar a
alimentacdo em fase 1ligquida na =zona de reacdo 28. E
preferivel gue as pequenas aberturas de alimentacao 94,96
de tubos baioneta 90, 92 tenham substancialmente o0s mesmos
didmetros de menos que cerca de 50 milimetros, mais
preferivelmente cerca de 2 a cerca de 25 milimetros e acima

de tudo preferivelmente 4 a 15 milimetros.

As figuras 9-11 ilustram um sistema de distribuicao de
alimentacdo alternativo 100. O sistema de distribuicao de
alimentacdao 100 introduz a corrente de alimentacadao em fase
liguida em uma pluralidade de localizacgdes espacadas
verticalmente e espacadas lateralmente sem exigir multiplas
penetracdes da parede lateral do reator de coluna de bolhas
20. O sistema de introducao de alimentacao 100 em geral
inclui um Unico conduta de entrada 102, um tubo de
comunicacao 104, uma pluralidade de tubos de distribuicao
vertical 106, um mecanismo de suporte lateral 108, e um
mecanismo de suporte vertical 110. O conduta de entrada 102
penetra na parede lateral do corpo principal 46 da carcacga
do wvaso 22. O conduta de entrada 102 ¢é& acoplado
fluidicamente no tubo de comunicacao 104. O +tubo de
comunicagao 104 distribui a corrente de alimentacéao
recebida da conduta de entrada 102 uniformemente entre
tubos de distribuicao vertical 106. Cada tubo de

distribuicao 106 tem uma pluralidade de aberturas de
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alimentacao espacadas verticalmente 112a,b,c,d para
descarregar a corrente de alimentacao na zona de reacao 28.
O mecanismo de suporte lateral 108 é acoplado a cada tubo
de distribuicao 106 e inibe o movimento lateral relativo
dos tubos de distribuicao 106. 0O mecanismo de suporte
vertical 110 ¢é preferivelmente acoplado no mecanismo de
suporte lateral 108 e no topo do aspersor de oxidante 34. O
mecanismo de suporte vertical 110 inibe substancialmente
movimento vertical dos tubos de distribuicaoc 106 na zona de
reacdo 28. E preferivel que aberturas de alimentacdo 112
tenham substancialmente os mesmos didmetros de menos gue
cerca de 50 milimetros, mais preferivelmente cerca de 2 a
cerca de 25 milimetros e acima de tudo preferivelmente 4 a
15 milimetros. O espacamento vertical das aberturas de
alimentacao 112 do sistema de distribuicao de alimentacao
100 ilustrado nas figuras 9-11 pode ser substancialmente o
me smo supradescrito com referéncia ao sistema de

distribuicao de alimentacao da figura 1.

Verificou-se que os padrdes de fluxo do meio de reagao em
muitos reatores de coluna de Dbolhas podem permitir
distribuigdao azimutal diferente do composto oxidéavel no
meio de reacdo, especialmente quando o composto oxidavel é
basicamente introduzido ao longo de um lado do meio de
reagcao. Na forma aqui wusada, o termo "azimutal" deve
denotar um &ngulo ou espacamento em tomo do eixo vertical
de alongamento da zona de reacao. Na forma aqui usada,
"vertical" deve significar em 45 o em relacgdo a vertical.
Em uma forma de realizacao da presente invencao, a corrente
de alimentacdo contendo o composto oxidéavel (por exemplo,
para-xileno) € introduzida na zona de reacdo por meio de
uma pluralidade de aberturas de alimentacao espacadas
azimutalmente. FEssas aberturas de alimentacao espacgadas
azimutalmente podem ajudar impedir regides de concentracdes

de composto oxidavel excessivamente altas e excessivamente
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baixas no meio de reacdo. Os varios sistemas de introducgéo
de alimentacao ilustrados nas figuras 6-11 sao exemplos de
sistemas que fornecem espacamento azimutal adequado das

aberturas de alimentacao.

Referindo-se novamente a figura 7, a fim de qguantificar a
introducgao espacada azimutalmente da corrente de
alimentacdo em fase liquida no meio de reacao, o meio de
reacao pode ser dividido teoricamente em quatro quadrantes
azimutais verticais "Q1,Q02,03,04" de volumes aproximadamente
iguais. Esses quadrantes azimutais "Q1,Q2, 03, Qa" sao
definidos por um par de planos verticais perpendiculares
imagindrios gque se intercetam "Pi,P2” que estende-se além
da dimensado vertical méxima e dimensdo radial maxima do
meio de reacdo. Quando o meio de reacado € contido em um
vaso cilindrico, a linha de intersecao dos planos verticais
imagindrios gque se intercetam Pi,P; serda aproximadamente
coincidente com a linha de centro vertical do cilindro, e
cada guadrante azimutal Qi,Q2,Q3,Q4 serd um volume vertical
no geral cuneiforme com uma altura igual a altura do meio
de reacdo. E preferivel que uma parte substancial do
composto oxidavel seja descarregada no meio de reacao pelas
aberturas de alimentacao localizadas em pelo menos dois

quadrantes azimutais diferentes.

Em uma forma de realizacao preferida da presente invencao,
nao mais qgue cerca de 80 porcento em peso do composto
oxidavel sdo descarregados no meio de reacdo pelas
aberturas de alimentacao gue podem ser localizadas em um
unico quadrante azimutal. Mais preferivelmente, naoc mais
que cerca de 60 porcento em peso do composto oxidavel sao
descarregados no meio de reacao pelas aberturas de
alimentacgdo que podem ser localizadas em um Unico quadrante
azimutal. Acima de tudo preferivelmente, naoc mais de 40

porcento em peso do composto oxidavel sao descarregados no
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meio de reacao pelas aberturas de alimentacao que podem ser
localizadas em um unico quadrante azimutal. Esses
parédmetros para distribuicdo azimutal do composto oxidavel
sao medidos quando os quadrantes azimutais sao orientados
azimutalmente de maneira tal que a maxima quantidade
possivel de composto oxidavel seja descarregada em um dos
quadrantes azimutais. Por exemplo, se toda a corrente de
alimentacao for descarregada no meio de reacao por meio de
duas aberturas de alimentacao que sao separadas
azimutalmente uma da outra 89 graus, com propdsitos de
determinacao da distribuicao azimutal em gquatro gquadrantes
azimutais, 100 porcento em peso da corrente de alimentacao
sdo descarregados no meio de reacdo em um Unico gquadrante
azimutal em virtude de os guadrantes azimutais poderem ser
orientados azimutalmente de uma maneira tal gque ambas as
aberturas de alimentacdo figuem localizadas em um unico

quadrante azimutal.

Além das vantagens associadas com o devido espacgamento
azimutal das aberturas de alimentacao, verificou-se também
que o) devido espacamento radial das aberturas de
alimentagdo a um reator de coluna de bolhas pode ser também
importante. E preferivel que uma parte substancial do
composto oxidavel introduzido no meio de reacdo seja
descarregada pelas aberturas de alimentacao gque sao
radialmente espacadas para dentro das paredes laterais do
vaso. Assim, em uma forma de realizacao da presente
invencdo, uma parte substancial do composto oxidavel entra
na zona de reagao pelas aberturas de alimentacao
localizadas em uma "zona de alimentacao radial preferida”
que €& espacgada para dentro das paredes laterais verticais

que definem a zona de reagao.

Referindo-se novamente a figura 7, a zona de alimentacéo

radial preferida "Fz" pode tomar a forma de um cilindro
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vertical tedrico centralizado na zona de reacgao 28 e com um
didmetro externo "Do" de 0,9D, onde "D" é o didmetro da
zona de reacao 28. Assim, um espaco anular externo "OA" com
uma espessura de 0,05D ¢é definida entre a zona de
alimentagdo radial preferida FZ e o lado de dentro da
parede lateral que define zona de reacdo 28. E preferivel
que pouco ou nada do composto oxidavel seja introduzido na
zona de reacao 28 pelas aberturas de alimentacao

localizadas neste espaco anular externo OA.

Em uma outra forma de realizacdo, é preferivel que pouco ou
nada do composto oxiddvel seja introduzido no centro da
zona de reacao 28. Assim, conforme ilustrado na figura 8, a
zona de alimentacao radial preferida FZ pode tomar a forma
de um espaco anular vertical tedrico centralizado na zona
de reacdo 28, com um didmetro externo Do de 0,9D, e com um
didmetro interno Di de 0,2D. Assim, nesta forma de
realizacdo, um cilindro interno IC com um dié&metro de 0,2D
¢ "recortado" do centro da zona de alimentagdo radial
preferida FZ. E preferivel que pouco ou nada do composto
oxidavel seja introduzido na zona de reacdo 28 pelas
aberturas de alimentacao localizadas neste cilindro interno

IC.

Em uma forma de realizacao preferida da presente invencao,
uma parte substancial do composto oxidavel € introduzida no
meio de reacao 36 pelas aberturas de alimentacao
localizadas na zona de alimentacao radial preferida,
independente se a zona de alimentacao radial preferida tem
a forma cilindrica ou anular supradescrita. Mais
preferivelmente, pelo menos cerca de 25 porcento em peso do
composto oxidavel sao descarregados no meio de reacdo 36
pelas aberturas de alimentacdao localizadas na zona de
alimentacdo radial preferida. Ainda mais preferivelmente,

pelo menos cerca de 50 porcento em peso do composto
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oxidavel sdo descarregados no meio de reacgdo 36 pelas
aberturas de alimentacao localizadas na zona de alimentacao
radial preferida. Acima de tudo preferivelmente, pelo menos
75 porcento em peso do composto oxidavel sdo descarregados
no meio de reacao 36 pelas aberturas de alimentacao

localizadas na zona de alimentacao radial preferida.

Embora os quadrantes azimutais tedricos e a zona de
alimentacdo radial tedrica preferidos ilustrados nas
figuras 7 e 8 estejam descritos com referéncia a
distribuicdo da corrente de alimentacdo em fase liquida,
verificou-se que a devida distribuicao azimutal e radial da
corrente de oxidante em fase gasosa pode também
proporcionar certas vantagens. Assim, em uma forma de
realizacao da presente invencao, a descricao da
distribuicao azimutal e radial da corrente de alimentacao
em fase liguida, provida anteriormente, também aplica-se a
maneira na gqual a corrente de oxidante em fase gasosa ¢é

introduzida no meio de reacgao 36.

Referindo-se agora as figuras 12-15, estda 1lustrado
aspersor de oxidante 200 alternativo compreendendo em geral
um elemento anular 202 e um par de condutas de entrada de
oxidante 204, 206. O aspersor de oxidante 200 das figuras
12-15 é similar ao aspersor de oxidante 34 das figuras 1-11
com as trés diferencas béadsicas seguintes: (1) o aspersor de
oxidante 200 n&o inclui um elemento transversal diagonal;
(2) a parte superior do elemento anular 202 nao tem
aberturas para descarregar o oxidante em uma direcgao
ascendente; e (3) aspersor de oxidante 200 tem muito mais

aberturas na parte inferior do elemento anular 202.

Conforme talvez mais bem ilustrado nas figuras 14 e 15, a
parte inferior do anel do aspersor de oxidante 202

apresenta uma pluralidade de aberturas de oxidante 208. As
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aberturas de oxidante 208 sao preferivelmente configuradas
de maneira tal que pelo menos cerca de 1 porcento da &rea
aberta total definida pelas aberturas de oxidante 208 fique
localizado abaixo da linha de centro 210 (figura 15) do
elemento anular 202, onde a linha de centro 210 fica
localizada na elevacdo do centrdide volumétrico do elemento
anular 202. Mais preferivelmente, pelo menos cerca de 5
porcento da &rea aberta total definida por todas as
aberturas de oxidante 208 ficam localizados abaixo da linha
de centro 210, com pelo menos cerca de 2 porcento da A&rea
aberta total sendo definidos por aberturas 208 que
descarregam a corrente de oxidante em uma direcdo em geral
descendente em cerca de 30 graus em relacgdo a vertical.
Ainda mais preferivelmente, pelo menos cerca de 20 porcento
da &rea aberta total definida por todas as aberturas de
oxidante 208 ficam localizados abaixo da linha de centro
210, com pelo menos cerca de 10 porcento da 4area aberta
total sendo definidos por aberturas 208 que descarregam a
corrente de oxidante em uma direcao em geral descendente em
30 graus com relacgao a vertical. Acima de tudo
preferivelmente, pelo menos cerca de 75 porcento da é&rea
aberta total definida por todas as aberturas de oxidante
208 ficam localizados abaixo da linha de centro 210, com
pelo menos cerca de 40 porcento da &area aberta total sendo
definida por aberturas 208 que descarregam a corrente de
oxidante em uma direcao em geral descendente em 30 graus em
relacdo a vertical. A fragdo da &rea aberta total definida
por todas as aberturas de oxidante 208 gue ficam
localizadas acima da linha de centro 210 é preferivelmente
menor que cerca de 75 porcento, mais preferivelmente menor
que cerca de 50 porcento, ainda mais preferivelmente menor
que cerca de 25 porcento e acima de tudo preferivelmente

menor gque 5 porcento.
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Conforme ilustrado nas figuras 14 e 15, as aberturas de
oxidante 208 incluem aberturas voltadas para baixo 208a e
aberturas assimétricas 208b. As aberturas voltadas para
baixo 208a sao configuradas para descarregar a corrente de
oxidante em geral para baixo em um angulo cerca de 30 graus
com a vertical, mais preferivelmente em cerca de 15 graus
com a vertical e acima de tudo preferivelmente em 5 graus
com a vertical. As aberturas assimétricas 208b sao
configuradas para descarregar a corrente de oxidante em
geral para fora e para baixo em um A&angulo "A" que € na
faixa de cerca de 15 a cerca de 75 graus em relacdao a
vertical, mais preferivelmente dngulo A é na faixa de cerca
de 30 a cerca de 60 graus em relacdo a vertical e acima de
tudo preferivelmente &dngulo A é na faixa de 40 a 50 graus

em relagdo a vertical.

E preferivel que substancialmente todas as aberturas de
oxidante 208 tenham aproximadamente o mesmo didmetro. O
didmetro das aberturas de oxidante 208 é preferivelmente na
faixa de <cerca de 2 a cerca de 300 milimetros, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 4 a cerca de 120
milimetros e acima de tudo preferivelmente na faixa de 8 a
60 milimetros. O numero total de aberturas de oxidante 208
no elemento anular 202 ¢é selecionado para atender o
critério de baixa queda de pressdao detalhado a seguir.
Preferivelmente, o numero total de aberturas de oxidante
208 formadas no elemento anular 202 & pelo menos cerca de
10, mais preferivelmente o numero total de aberturas de
oxidante 208 é na faixa de cerca de 20 a cerca de 200 e
acima de tudo preferivelmente o numero total de aberturas

de oxidante 208 € na faixa de 40 a 100.

Embora as figuras 12-15 ilustrem uma configuracao bastante
egspecifica do aspersor de oxidante 200, nota-se agora que

uma variedade configuracdes do aspersor de oxidante pode
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ser empregada para se alcangarem as vantagens aqui
descritas. Por exemplo, o aspersor de oxidante nao precisa
necessariamente ter a configuracao octogonal do elemento
anular ilustrada nas figuras 12-13. Em vez disso, &
possivel que o© aspersor de oxidante seja formado de
qualgquer configuracao de conduta(s) de fluxo que empregue
uma pluralidade de aberturas separadas para descarregar a
corrente de oxidante. O tamanho, numero e direcao de
descarga das aberturas de oxidante no conduta de fluxo sao
preferivelmente na faixa estabelecida anteriormente.
Adicionalmente, o aspersor de oxidante é preferivelmente
configurado para fornecer a distribuicdo azimutal e radial

de oxigénio molecular supradescrita.

Independente da configuracdo especifica do aspersor de
oxidante, ¢é preferivel que o aspersor de oxidante seja
fisicamente configurado e operado de uma maneira que
minimize a queda de pressao associada com a descarga da
corrente de oxidante para fora do(s) conduta(s) de fluxo,
pelas aberturas de oxidante e na zona de reacao. Tal queda
de pressdo é calculada como a pressdo estatica média ao
longo do tempo da corrente de oxidante dentro da conduta de
fluxo na entradas de oxidante 66a,b do aspersor de oxidante
menos a pressdo estatica média ao longo do tempo na zona de
reagdo na elevacao onde a metade da corrente de oxidante é
introduzida acima dessa localizacgao vertical, e a metade da
corrente de oxidante é introduzida abaixo dessa localizacéao
vertical. Em uma forma de realizacao preferida da presente
invencao, a queda de pressao média ao longo do tempo
associada com a descarga da corrente de oxidante pelo
aspersor de oxidante é menor que cerca de 0,3 megapascal
(MPa), mais preferivelmente menor que cerca de 0,2 MPa,
ainda mais preferivelmente menocr que cerca de 0,1 MPa e
acima de tudo preferivelmente menor que 0,05 MPa. Sob

condigdes operacionais preferidas do reator de coluna de
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bolhas aqui descrito, a pressao da corrente de oxidante
dentro do(s) conduta(s) de fluxo do aspersor de oxidante é
preferivelmente na faixa de cerca de 0,35 a cerca de 1 MPa,
mais preferivelmente na faixa de cerca de 0,45 a cerca de
0,85 MPa e acima de tudo preferivelmente na faixa de 0,5 a

0,7 MPa.

Conforme mencionado anteriormente com referéncia a
configuracao de aspersor de oxidante ilustrado nas figuras
2-5, pode ser desejavel lavar continua ou periodicamente o
aspersor de oxidante com um liguido (por exemplo, 4acido
acético, 4&agua, e/ou para—-xileno) para impedir formacdo de
depdsitos de sdélidos do aspersor de oxidante. Quando é
empregada uma lavagem de liquido como essa, € preferivel
gque uma quantidade efetiva do ligquido (isto €&, nao apenas
uma quantidade secunddria de goticulas de liguido gue possa
estar naturalmente presente na corrente de oxidante) passe
através do aspersor de oxidante e saia pela aberturas de
oxidante pelo menos por um periodo de mais de um minuto por
dia. Quando um 1ligquido ¢é descarregado continua ou
periodicamente pelo aspersor de oxidante, é preferivel que
a relacao média ao longo do tempo da vazdo da massa do
liguido através do aspersor de oxidante para vazao de massa
de oxigénio molecular através do aspersor de oxidante fique
na faixa de cerca de 0,05:1 a cerca de 30:1, ou na faixa de
cerca de 0,1:1 a cerca de 2:1, ou ainda na faixa de 0,2:1 a

1:1.

Em uma forma de realizacao da presente invencao, uma parte
significativa do composto oxidavel (por exemplo, para-—
xileno) pode ser introduzida na zona de reagao através do
aspersor de oxidante. Em uma configuracdo como essa, &
preferivel gque o composto oxidavel e o oxigénio molecular
sejam descarregados pelo aspersor de oxidante pelas mesmas

aberturas no aspersor de oxidante. Conforme notado antes, o

68



composto oxidavel ¢é tipicamente um liquido na CNTP.
Portanto, nesta forma de realizacdo, uma corrente bifdsica
podem ser descarregada pelo aspersor de oxidante, com a
fase liguida compreendendo o composto oxidavel e a fase
gasosa compreendendo o oxigénio molecular. Entretanto,
deve-se perceber gque pelo menos uma parte do composto
oxidavel pode estar em um estado gasoso guando descarregado
pelo aspersor de oxidante. Em uma forma de realizacao, a
fase 1liguida descarregada pelo aspersor de oxidante &
formada predominantemente do composto oxidavel. Em uma
outra forma de realizacgdo, a fase ligquida descarregada pelo
aspersor de oxidante tem substancialmente a mesma
composicao da corrente de alimentacaoc, conforme descrito
anteriormente. Quando a fase 1liquida descarregada pelo
aspersor de oxidante tem substancialmente a mesma
composicao da corrente de alimentacdo, tal fase 1liquida
pode compreender um solvente e/ou um sistema catalitico em
quantidades e relacdes supradescritas com referéncia a

composicao da corrente de alimentacéao.

Em uma forma de realizacdo da presente invencao, ¢é
preferivel que pelo menos cerca de 10 porcento em peso de
todo o composto oxidéavel introduzido na zona de reagao
sejam introduzidos wvia o aspersor de oxidante, mais
preferivelmente pelo menos cerca de 40 porcento em peso do
composto oxidédvel sdo introduzidos na zona de reagao via o
aspersor de oxidante e acima de tudo preferivelmente pelo
menos 80 porcento em peso do composto oxidavel séo
introduzidos na zona de reacaoc por meio do aspersor de
oxidante. Quando todo ou parte do composto oxidavel séao
introduzidos na zona de reacao via o aspersor de oxidante,
é preferivel que pelo menos cerca de 10 porcento em peso de
todo o oxigénio molecular introduzido na =zona de reagao
sejam introduzidos wvia o mesmo aspersor de oxidante, mais

preferivelmente pelo menos cerca de 40 porcento em peso do
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composto oxidédvel sejam introduzidos na zona de reacdo via
o) mesmo aspersor de oxidante e acima de tudo
preferivelmente pelo menos 80 porcento em peso do composto
oxidavel sejam introduzidos na zona de reacdo por meio do
mesmo aspersor de oxidante. Quando uma parte significativa
do composto oxidavel sdo introduzidos na zona de reacgao por
meio do aspersor de oxidante, é preferivel gue um ou mais
dispositivos de detecao de temperatura (por exemplo,
termopares) fiquem dispostos no aspersor de oxidante. Esses
sensores de temperatura podem ser empregues para ajudar
certificar que a temperatura no aspersor de oxidante nao

fica perigosamente alta.

Referindo-se agora as figuras 16-18, o reator de coluna de
bolhas 20 estd ilustrado incluindo um vaso de desaeracio
interna 300 disposto na base da zona de reacdo 28 prodéxima a
saida de 1lama 38. Verificou-se que as reacdes adversas
formadoras de impurezas ocorrem a uma velocidade
relativamente alta durante desaeracao do meio de reacao 36.
Na forma aqui usada, "desaeracao" deve denotar o desencaixe
da fase gasosa do meio de reacdo multifdsico. Quando o meio
de reacdo 36 é altamente aerado (retencdo de géas >0,3), a
formagcao de impurezas é minima. Quando o meio de reacgdo 36
ndo é altamente aerado (retencao de gas <0,01), a formacao
de impurezas ¢ também minima. Entretanto, quando meio de
reacdo € parcialmente aerado (retencdo de gas 0,01-0,3),
reagbes adversas 1indesejadas sao promovidas, e mais
impurezas sao geradas. O vaso de desaeracao 300 aborda este
e outros problemas minimizando o volume do meio de reacgao
36 em um estado parcialmente aerado, e minimizando o tempo
que leva para desaerar o meio de reacao 36. Uma lama
substancialmente desaerada ¢ produzida pela base do vaso de
desaeracdo 300 e sai do reator 20 pela saida de lama 38. A
lama substancialmente desaerada preferivelmente contém

menos que cerca de 5 porcento em volume de fase gasosa,
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mais preferivelmente menocs que cerca de 2 porcento em
volume de fase gasosa e acima de tudo preferivelmente menos

que 1 porcento em volume de fase gasosa.

Na figura 16, o reator de coluna de Dbolhas 20 esté
ilustrado incluindo um controlador de nivel 302 e uma
valvula de controlo de fluxo 304. O controlador de nivel
302 e a véalvula de controlo de fluxo 304 cooperam para
manter o meio de reacao 36 a uma elevagao substancialmente
constante na zona de reacdo 28. O controlador de nivel 302
é operédvel para detetar (por exemplo, detetando o nivel de
pressdo diferencial ou detetando o nivel nuclear) a
elevagao de superficie superior 44 do meio de reacgcdo 36 e
gerar um sinal de controlo 306 em resposta a elevacgdo do
meio de reagdo 36. A valvula de controlo de fluxo 304
recebe sinal de controlo 306 e ajusta a vazao de uma lama
pelo conduta de saida de lama 308. Assim, a vazao da lama
na saida de lama 38 pode variar entre uma vazao volumétrica
de lama maxima (Fuax) gquando a elevacdo do meio de reacdo 36
¢ muito alta e uma vazao volumétrica de lama minima (Fmin)

quando a elevacdao do meio de reacdo 36 é muito baixa.

A fim de remover produto da oxidacdo da fase sélida da zona
de reacao 28, uma parte tem qgque primeiramente passar
através do vaso de desaeracao 300. O vaso de desaeracao 300
fornece um volume interno de baixa turbuléncia que permite
que a fase gasosa do meio de reacao 36 suba naturalmente no
liguido e as fases sélidas do meio de reacdao 36 enquanto o
liquido e sdélidos escoam para baixo em direcdo a saida de
lama 38. A subida da fase gasosa para fora das fases
liquida e sdélida ¢ causada pela flutuabilidade natural
ascendente da fase gasosa nas fases 1ligquida e sdélida.
Quando o wvaso de desaeracado 300 é empregue, a transicao do

meio de reacgdo 36 de um meio trifdsico completamente aerado
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para uma lama bifdsica completamente desaerada é rapida e

eficiente.

Referindo-se agora as figuras 17 e 18, vaso de desaeracédo
300 inclui a parede lateral em geral vertical 308 que
define a zona de desaeracao 312 entre ela. Preferivelmente,
a parede lateral 308 estende-se para cima em cerca de 30
graus em relagdo a vertical, mais preferivelmente em cerca
de 10 graus em relagado a vertical. Acima de tudo
preferivelmente, a parede lateral 308 ¢é substancialmente
vertical. A zona de desaeracao 312 é separada da zona de
reagdo 28 e tem altura "h" e um didmetro "d". Uma
extremidade superior 310 da parede lateral 308 ¢é aberta de
maneira a receber meio de reacao da zona de reagao 28 no
volume interno 312. A extremidade inferior da parede
lateral 308 ¢ fluidicamente acoplada na saida de lama 38
por meio de uma secao de transicao 314. Em certos casos,
tais como quando a abertura de saida de lama 38 €& grande,
ou quando o didmetro "d" da parede lateral 308 & pegueno, a
secao de transicao 314 pode ser eliminada. Conforme talvez
mais bem ilustrado na figura 18, o vaso de desaeracao 300
pode também incluir um dispositivo anti turbilhonamento 316
disposto na zona de desaeracao 312. 0O dispositivo anti
turbilhonamento 316 pode ser gqualguer estrutura operavel
para inibir a formacdo de vértices a medida que as fases
s6lidas e liquida escoam para baixo em direcdo a saida de

lama 38.

A fim de permitir o devido desprendimento da fase gasosa
das fases sdélida e liquida no vaso de desaeracao 300, a
altura "h" e a 4&rea seccional transversal horizontal da
zona de desaeracao interna 312 Sao cuidadosamente
selecionadas. A altura "h" e a &rea seccional transversal
horizontal da zona de desaeragao 1interna 312 devem

proporcionar uma distdncia e tempo suficientes para dque,
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mesmo quando a maxima quantidade de lama estiver sendo
extraida (isto ¢, guando lama estiver sendo extraida a Fpax)
substancialmente todo o volume de bolhas de gas pode subir
nas fases sdélida e 1liquida antes gque as bolhas de gas
atinjam a saida inferior do vaso de desaeracao 300. Assim,
é preferivel qgue a &rea seccional transversal da zona de
desaeracao 312 seja tal que a maxima velocidade descendente
(Vamax) das fases 1ligquida e sdlida através da zona de
desaeracao 312 seja substancialmente menor que a velocidade
de subida natural (Vy,) das bolhas da fase gasosa através
das fases liguida e sdélida. A maxima velocidade descendente
(Vamax) das fases 1ligquida e sdlida através da zona de
desaeracdao 312 ocorre na maxima vazao volumétrica de lama
(Frax), discutida anteriormente. A velocidade de subida
natural (Vy) das bolhas de gds através das fases liquida e
s6lida varia dependendo do tamanho das bolhas; entretanto,
a velocidade de subida natural (Vup,s) de bolhas de gas de
0,5 centimetro de didmetro através das fases liquida e
s6lida pode ser usada como um valor de corte, em virtude de
substancialmente todo o volume de bolhas inicialmente no
meio de reacao 36 sem em geral maior que 0,5 centimetros.
Preferivelmente, a 4&rea seccional transversal da zona de
desaeracdo 312 & de maneira tal gue Vanax Seja menor dgue
cerca de 75 porcento de Vug,s5, mails preferivelmente Vamx €
menor que cerca de 40 porcento de Vuo,5, acima de tudo

preferivelmente Vanax € menor que 20 porcento de Vup,s.

A velocidade descendente das fases liquida e sdélida na zona
de desaeracdo 312 do vaso de desaeracadao 300 é calculada
como a vazao volumétrica da lama desaerada através da saida
de lama 38 dividida pela &rea seccional transversal minima
da zona de desaeracao 312. A velocidade descendente das
fases liquida e sélida na zona de desaeragao 312 do vaso de
desaeracdao 300 ¢é preferivelmente menor gque cerca de 50

centimetros por segundo, mais preferivelmente menor gue
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cerca de 30 centimetros por segundo e acima de tudo

preferivelmente menor que 10 centimetros por segundo.

Nota-se agora que, embora a parede lateral vertical 308 do
vaso de desaeracao 300 esteja ilustrada com uma
configuragdo cilindrica, a parede lateral 308 poderia
compreender uma pluralidade de paredes laterais que forma
uma variedade de configuracgdes (por exemplo, triangular,
quadrada ou oval), desde que as paredes definam um volume
interno com um volume, &rea seccional transversal, largura
"d" e altura "h" apropriados. Em uma forma de realizacao
preferida da presente invencao, "d" é na faixa de cerca de
0,2 a cerca de 2 metros, mais preferivelmente na faixa de
cerca de 0,3 a cerca de 1,5 metro e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 0,4 a 1,2 metro. Em uma forma
de realizacdo preferida da presente invencao, "h" & na
faixa de cerca de 0,3 metro a cerca de 5 metros, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 0,5 a cerca de 3
metros e acima de tudo preferivelmente na faixa de 0,75 a 2

metros.

Em uma forma de realizacao preferida da presente invencao,
a parede lateral 308 é substancialmente vertical para que a
drea seccional transversal horizontal da zona de desaeracéao
312 figue substancialmente constante ao longo de toda
altura "h"™ da zona de desaeracao 312. Preferivelmente, a
drea seccional transversal horizontal maxima da zona de
desaeracdao 312 é menor que cerca de 25 porcento da A&rea
seccional transversal horizontal méxima da zona de reacao
28. Mais preferivelmente, a 4drea seccional transversal
horizontal méxima da zona de desaeracao 312 é na faixa de
cerca de 0,1 a cerca de 10 porcento da &rea seccional
transversal horizontal méxima da zona de reacgdo 28. Acima
de tudo preferivelmente, a Adrea seccilional transversal

horizontal méxima da zona de desaeracao 312 é na faixa de
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0,25 a 4 porcento da &area seccional transversal horizontal
maxima da =zona de reacdo 28. Preferivelmente, a Aarea
seccional transversal horizontal maxima da zona de
desaeracao 312 tem na faixa de cerca de 0,02 a cerca de 3
metros quadrados, mais preferivelmente na faixa de cerca de
0,05 a cerca de 2 metros quadrados e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 0,1 a 1,2 metros quadrados. O
volume da zona de desaeracao 312 é preferivelmente menor
que cerca de 5 porcento do volume total do meio de reacgao
36 ou zona de reacao 28. Mais preferivelmente, o volume da
zona de desaeracdo 312 é na faixa de cerca de 0,01 a cerca
de 2 porcento do volume total do meio de reagdao 36 ou zona
de reacao 28. Acima de tudo preferivelmente, o volume da
zona de desaeracadao 312 é na faixa de 0,05 a cerca de 1
porcento do wvolume total do meio de reacgdao 36 ou zona de
reacao 28. O wvolume da =zona de desaeragao 312 &
preferivelmente menor que cerca de 2 metros cubicos, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 0,01 a cerca de 1
metro cubico e acima de tudo preferivelmente na faixa de

0,05 a 0,5 metro cubico.

De volta agora a figura 19, o reator de coluna de bolhas 20
estd ilustrado incluindo um vaso de desaeracdo externa 400.
Nesta configuracao, meio de reacao aerado 36 & extraido da
zona de reacdo 28 por meio de uma abertura elevada no lado
da carcaca do vaso 22. O meio aerado extraido &
transportado para o vaso de desaeracgao externa 400 por meio
de um conduta de saida 402 para desprendimento da fase
gasosa das fases sé6lida e liquida. A fase gasosa separada
sal do wvaso de desaeracao 400 por meio da conduta 404,
enquanto a lama substancialmente desaerada sai do vaso de

desaeracao 400 por meio da conduta 406.

Na figura 19, o conduta de saida 402 estda mostrado

aproximadamente reto, horizontal e ortogonal a carcacga do
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vaso 22. Isto é meramente uma configuracdo conveniente; e o
conduta de saida 402 pode ser de outra foram sob todos os
aspetos, desde gue ele conecte de forma operacional o
reator de coluna de bolhas 20 com vaso de desaeragao
externa 400. De volta ao conduta 404, é de praxe que este
conduta seja conectado no vaso superior de desaeracao 400,
ou préximo a ele, a fim de controlar problemas de seguranga
relacionados a uma bolsa de gas estagnado contendo composto
oxidavel e oxidante. Além disso, os condutas 402 e 404
podem convenientemente compreender mecanismos para

isolamento de fluxo, tails como valvulas.

Quando o meio de reagao 36 é extraido do reator 20 por meio
de uma saida elevada, conforme mostrado na figura 19, é
preferivel que o reator de coluna de bolhas 20 seja
equipado com uma saida inferior 408 préxima a base 52 da
zona de reacgao 28. A saida inferior 408 e o conduta
inferior 410, acoplado nela, podem ser usados para remover
0 estoque (isto é, esvaziar) do reator 20 durante paradas.
Preferivelmente, uma ou mais saidas inferiores 408 sao
providas na base a um terco da altura do meio de reacgao 36,
mais preferivelmente na base a um quarto do meio de reacgao

36 e acima de tudo preferivelmente no ponto mais baixo da

zona de reacao 28.

Com o sistema de extracao e desaeracao de lama elevado
mostrado na figura 19, o conduta inferior 410 e a saida 408
nao sao usados para extrair lama da zona de reacao 28
durante a oxidacdo. E conhecido na técnica que soélidos
tendem sedimentar por forgcas de gravidade em partes nao
aeradas e de outra forma nao agitadas da lama, incluinda
condutas de fluxos estagnante. Além disso, os sdlidos
sedimentados (por exemplo, &cido tereftdlico) podem tender
solidificar em grandes aglomerados continuando a

precipitacdo e/ou reorganizagdo cristalina. Assim, a fim de
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evitar entupimento da conduta inferior de fluxo 410, a
fracdao da lama desaerada da base do vaso de desaeracao 400
pode ser usada para lavar de forma continua ou intermitente
o conduta inferior 410 durante operacdao normal do reator
20. Um mecanismo preferido de prover uma lavagem de lama
como essa ao conduta 410 € abrir periodicamente uma valvula
412 no conduta 410 e deixar que uma fracao da lama
desaerada escoe através da conduta 410 e na zona de reacao
28 via a abertura inferior 408. Mesmo quando a valvula 412
estiver completa ou parcialmente aberta, somente uma fracao
da lama desaerada escoa através da conduta inferior 410 e
de volta para a zona de reacao 28. A fracao remanescente da
lama desaerada nao usada para lavar o conduta inferior 410
é levada por meio da conduta 414 para fora do reator 20
para processamento adicional a jusante (por exemplo,

purificacao).

Durante operacao normal do reator de coluna de bolhas 20
por um periodo de tempo substancial (por exemplo, >100
horas), ¢é preferivel qgue a guantidade de lama desaerada
usada para lavar o conduta inferior 410 seja menor que 50
porcento em peso da lama desaerada total produzida pela
base do vaso de desaeracao 400, mais preferivelmente menor
que cerca de 20 porcento em peso e acima de tudo
preferivelmente menor que 5 porcento em peso.
Adicionalmente, ¢é preferivel qgue em um periodo de tempo
substancial a vazao média de massa de lama desaerada usada
para lavar o conduta inferior 410 seja menor que cerca de 4
vezes a vazdao média de massa do composto oxidavel na zona
de reacao 28, mais preferivelmente menor que cerca de 2
vezes a vazdao média de massa do composto oxidavel na zona
de reacao 28, ainda mais preferivelmente menor que a wvazao
média de massa do composto oxiddvel na zona de reacdo 28 e
acima de tudo preferivelmente menor que 0,5 vez a wvazao

média de massa do composto oxidavel na zona de reacdo 28.
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Referindo-se novamente a figura 19, o vaso de desaeracédo
400 inclui uma parede lateral preferivelmente cilindrica
substancialmente vertical 416 que define wuma zona de
desaeracao 418. A zona de desaeracao 418 tem um diédmetro
"d" e altura "h." A altura "h" é medida como a disténcia
vertical entre a localizacao onde o meio de reacgao aerado
entra no vaso de desaeracao 400 e a base da parede lateral
416. A altura "h", didmetro "d", &rea e volume da zona de
desaeracdo 418 sao de preferéncia substancialmente o0s
mesmos supraaescritos com referéncia a zona de desaeracéo
312 do vaso de desaeracao 300 ilustrado nas figuras 16-18.
Além do mais, o vaso de desaeracadao 400 inclui uma secéao
superior 420 formada estendendo a parede lateral 416 acima
da zona de desaeracao 418. A secao superior 420 do vaso de
desaeracao 400 pode ser de qualquer altura, embora
preferivelmente ela estenda-se para cima até o nivel do
meio de reacao 36, ou mais, na zona de reagcao 28. A secao
superior 420 garante que a fase gasosa tem ambiente para se
separar devidamente das fases liquida e sdélida antes de
sair do vaso de desaeracao 400 por meio da conduta 404.
Nota-se agora que, embora o conduta 404 esteja ilustrado
retomando a fase gasosa separada para a zona de
desprendimento do reator 20, o conduta 404 alternativamente
poderia ser acoplado na carcaca do vaso 22 em dqualquer
elevagao acima da conduta de saida 402. Opcionalmente, o
conduta 404 poderia ser acoplado no conduta de saida de gas
40 para que a fase gasosa separada do vaso de desaeracao
400 combine com a corrente de vapor superior removida no
conduta 40 e seja transmitida a jusante para processamento

adicional.

De volta agora a figura 20, o reator de coluna de bolhas 20
estd ilustrado incluindo um vaso de desaeracgdo interna-
externa hibrido 500. Nesta configuracdo, uma parte do meio

de reacdo 36 é extraida da zona de reacgdo 28 através de uma
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abertura elevada relativamente grande 502 na parede lateral
da carcaca do vaso 22. 0 meio de reacdo extraido 36 é entéo
transportado através de um conduta de cotovelo 504 de
didmetro relativamente grande e entra no topo do vaso de
desaeracao 500. Na figura 20, o conduta de cotovelo 504
estd mostrado conectando ortogonalmente na parede lateral
da carcaca do wvaso 22 e compreendendo uma curva suave com
um é&ngulo de cerca de 90 graus. Isto € meramente uma
configuracao conveniente; e o conduta de cotovelo 504 pode
ser de outra forma sob todos o©0s aspetos, desde que ele
conecte proveitosamente o reator de coluna de bolhas 20 com
vaso de desaeracao externa 500, da maneira descrita
anteriormente. Além disso, o conduta de cotovelo 504 pode
compreender proveitosamente mecanismos de isolamento de

fluxo, tails como valvulas.

No vaso de desaeracao 500, a fase gasosa move-se para cima,
enquanto as fases sdlida e liquida movem-se para baixo. A
fase gasosa em movimento ascendente pode entrar novamente
no conduta de cotovelo 504 e em seguida escapar pela
abertura 502 de volta para a zona de reacao 28. Assim, um
fluxo contracorrente gque entra no meio de reacdo 36 e o gas
separado que sail podem ocorrer na abertura 502. A lama
desaerada sai do vaso de desaeracao 500 por meio da conduta
506. O wvaso de desaeracao 500 inclui a parede lateral
preferivelmente cilindrica substancialmente vertical 508
que define a zona de desaeracao 510. A zona de desaeragao
510 tem uma altura "h" e um didmetro "d." E preferivel que
abertura elevada 502 e conduta de cotovelo 504 tenham um
didmetro igual ou maior que o diédmetro "d" da zona de
desaeracao 510. A altura "h", didmetro "d", &rea e volume
da zona de desaeracgao 510 sado de forma preferivel
substancialmente o0s mesmos supradescritos com referéncia a
zona de desaeracao 312 do vaso de desaeracao 300 ilustrado

nas figuras 16-18.
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As figuras 19 e 20 ilustram uma forma de realizacdao do
reator de coluna de bolhas 20 onde o produto sdélido (por
exemplo, 4&acido tereftdlico bruto) produzido na zona de
reacado 28 é extraido da zona de reacao 28 por meio de uma
saida elevada. A extracdao do meio de reacao aerado 36 de
uma localizacao elevada acima da base do reator de coluna
de bolhas 20 pode ajudar evitar acumulo e estagnacgao do
meio de reacaoc fracamente aerado 36 na base 52 da zona de
reagcao 28. De acordo com outros aspetos da presente
invencao, as concentracdes de oxigénio e o composto
oxidavel (por exemplo, para-xileno) no meio de reacgcao 36
préoximo ao topo do meio de reacdo 36 sao preferivelmente
menores do gue proéximas a base. Assim, a extracdao do meio
de reacao 36 em uma localizacao elevada pode aumentar o
rendimento reduzindo a quantidade de reagentes nao reagidos
extraida do reator 20. Também, a temperatura do meio de
reacao 36 varia significativamente na direcao vertical
gquando o reator de coluna de bolhas 20 é operado com a alta
STR e o0s gradientes de composicdo quimica aqui revelados.
Em tais condicbes, a temperatura do meio de reagao 36
tipicamente terda o minimo local préximo a extremidade
inferior e a extremidade superior da zona de reacdo 28.
Préximo a extremidade inferior, o minimo estd relacionado
com a evaporacado de solvente prdéximo a onde todo ou parte
do oxidante € admitida. Préximo a extremidade superior, o
minimo €& novamente por causa da evaporacdo de solvente,
embora aqui por causa da gueda de pressao no meio de
reacdo. Além do mais, outros minimos locais podem ocorrer
entre as extremidades superior e inferior sempre dgue
alimentacdo ou oxidante adicional for admitido no meio de
reagcdo. Assim, existe uma ou mais temperaturas maximas,
ativadas pelo calor exotérmico de reacdes de oxidacao,
entre a extremidade inferior e extremidade superior da zona

de reacao 28. A extracao do meio de reacao 36 em uma
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localizacgao elevada de maior temperatura pode ser
particularmente vantajosa quando o processamento a jusante
ocorre a maiores temperaturas, em virtude de os custos de
energia associados com o aquecimento do meio extraido para

processamento & jusante serem reduzidos.

Assim, em uma forma de realizacao preferida da presente
invencdo, e especialmente gquando o processamento a jusante
ocorre a mailores temperaturas, o meio de reacdo 36 é
extraido do reator de coluna de bolhas 20 por meio de
uma (s) saida(s) elevada(s) posicionada(s) acima da(s)
localizacao(s) onde pelo menos 50 porcento em peso da
corrente de alimentacdo em fase liquida e/ou a corrente de
oxidante em fase gasosa entram na zona de reacao 28. Mais
preferivelmente, o meio de reagao 36 é extraido do reator
de coluna de bolhas 20 por meio de uma(s) saida(s)
elevada(s) posicionada(s) acima da(s) localizacao(s) onde
substancialmente toda a corrente de alimentacao em fase
liguida e/ou a corrente de oxidante em fase gasosa entra na
zona de reacao 28. Preferivelmente, pelo menos 50 porcento
em peso da fase sdélida e fase liquida componentes extraido
do reator de coluna de bolhas 20 sao extraidos por meio de
uma (s) saida(s) elevada(s). Mais preferivelmente,
substancialmente todos componentes da fase sélida e da fase
liquido extraidos do reator de coluna de bolhas 20 sao
extraidos por meio de uma (s) saida(s) elevada(s) .
Preferivelmente, a(s) saida(s) elevada(s) fica(m)
localizada(s) pelo menos cerca de 1D acima da extremidade
inferior 52 da =zona de reacao 28. Mais preferivelmente,
a(s) saida(s) elevada(s) fica(m) localizada(s) pelo menos
cerca de 2D acima da extremidade inferior 52 da =zona de
reagdo 28. Acima de tudo preferivelmente, a(s) saida(s)
elevada(s) fica(m) 1localizada(s) pelo menos 3D acima da
extremidade inferior 52 da zona de reacao <28. Dada uma

altura "H" do meio de reacdao 36, ¢é preferivel qgue af(s)
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saida(s) elevada(s) fiquem localizadas verticalmente entre
cerca de 0,2H e cerca de 0,8H, mais preferivelmente entre
cerca de 0,3H e cerca de 0,7H e acima de tudo
preferivelmente entre 0,4H e 0,6H. Além disso, & preferivel
gque a temperatura do meio de reacdo 36 em uma saida elevada
da zona de reacdao 28 seja pelo menos 1 °C superior a
temperatura do meio de reacao 36 na extremidade inferior 52
da zona de reacao 28. Mais preferivelmente, a temperatura
do meio de reagao 36 na saida elevada da zona de reacgao 28
¢ na faixa de cerca de 1,5 a cerca de 16 °C mais alta que a
temperatura do meio de reacao 36 na extremidade inferior 52
da zona de reacao 28. Acima de tudo preferivelmente, a
temperatura do meio de reacao 36 na saida elevada da zona
de reagao 28 ¢é na faixa de 2 a 12 °C mais alta que a
temperatura do meio de reacao 36 na extremidade inferior 52

da zona de reacgao 28.

Referindo-se agora a figura 21, o reator de coluna de
bolhas 20 estd ilustrado incluindo um vaso de desaeracio
hibrido alternativo 600 posicionado na base do reator 20.
Nesta configuracao, o meio de reacdo aerado 36 é extraido
da zona de reacao 28 por meio de uma abertura relativamente
grande 602 na extremidade inferior 52 da carcaga do vaso
22. A abertura 602 define a extremidade superior aberta do
vaso de desaeracao 600. No vaso de desaeracao 600, a fase
gasosa move-se para cima, enquanto as fases sdélida e
liguida movem-se para baixo. A fase gasosa gque move-se para
cima pode entrar novamente na zona de reacao 28 pela
abertura 602. Assim, um fluxo contracorrente do meio de
reacdao que entra 36 e o gas separado que sail pode ocorrer
na abertura 602. A lama desaerada sail do vaso de desaeracgao
600 por meio da conduta 604. O vaso de desaeracao 600
inclui a parede lateral preferivelmente cilindrica
substancialmente vertical 606 que define wuma zona de

desaeracao 608. Zona de desaeracao 608 tem uma altura "h" e
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um didmetro "d." E preferivel que a abertura 602 tenha um
didmetro igual ou maior que o diédmetro "d" da zona de
desaeracao 608. A altura "h", didmetro "d", &rea e o volume
da zona de desaeracao 608 sao de preferéncia
substancialmente o0s mesmos supradescritos com referéncia a
zona de desaeracao 312 do vaso de desaeracao 300 ilustrado

nas figuras 16-18.

Referindo-se agora a figura 22, o reator de coluna de
bolhas 20 da figura. 21 estd idlustrado incluindo um
aspersor de oxidante 620 alternativo. 0O aspersor de
oxidante 620 inclui um elemento anular 622 e um par de
condutas de entrada 624, 626. Elemento anular 622 de
preferéncia tem substancialmente a mesma configuracao gue o
elemento anular 202, descrito anteriormente com referéncia
as figuras 12-15. Os condutas de entrada 624, 626 estendem-—
se para cima pelas aberturas na cabeca inferior 48 da
carcagca do vaso 22 e fornecem uma corrente de oxidante ao

elemento anular 622.

Referindo-se agora a figura 23, o reator de coluna de
bolhas 20 da figura. 21 estd idlustrado incluindo um
mecanismo sem aspersor para introduzir a corrente de
oxidante na zona de reacao 28. Na configuracaoc da figura.
23, a corrente de oxidante é provida ao reator 20 por meio
dos condutas de oxidante 630, 632. 0Os condutas de oxidante
630, 632 sao acoplados nas respetivas aberturas de oxidante
634, 636 na cabeca inferior 48 da carcaca do vaso 22. A
corrente de oxidante é introduzida diretamente na zona de
reacao 28 pelas aberturas de oxidante 634, 636. Chapas de
colisao 638, 640 opcionais podem ser providas para defletir
o fluxo da corrente de oxidante uma vez que ela tenha

inicialmente entrado na zona de reacao 28.
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Conforme mencionado anteriormente, ¢é preferivel que o
reator de oxidacao seja configurado e operado de uma
maneira a evitar =zonas de alta concentracao de composto
oxiddvel no meio de reacdo em virtude de tais zonas poderem
levar a formacgdo de impurezas. Uma maneira de melhorar a
dispersdo inicial do composto oxidavel (por exemplo, para-
xileno) no meio de reacdao ¢ diluindo o composto oxidavel
com um liguido. O 1ligquido wusado para diluir o composto
oxidavel pode originar-se de uma parte do meio de reacéo
localizada a uma distancia substancial da(s) localizacao(s)
onde o composto oxidavel é alimentado na zona de reacgéo.
Este ligquido de uma parte distante do meio de reacdo pode
ser circulado para uma localizacdo prdxima a localizacdo de
entrada do composto oxiddavel por meio de um conduta de
fluxo que é disposto internamente e/ou externamente ao vaso

de reacao principal.

As figuras 24 e 25 ilustram dois métodos preferidos de
circular liquido de uma parte distante do meio de reacéao
para uma localizacgdo prdéxima a entrada do composto oxidéavel
usando um conduta interno (figura 24) ou externo (figura
25). Preferivelmente, o comprimento da conduta de fluxo de
sua entrada (isto é, abertura(s) onde o liguido entra no
conduta) até sua saida (isto &, abertura(s) onde o liquido
¢ descarregado da conduta) é maior que cerca de 1 metro,
mais preferivelmente maior que cerca de 3 metros, ainda
mais preferivelmente maior que cerca de 6 metros e acima de
tudo preferivelmente maior que 9 metros. Entretanto, o
verdadeiro comprimento da conduta toma-se menocs relevante
se o ligquido for obtido de um vaso separado, talvez
localizado imediatamente acima ou ao lado do vaso no qual o
composto oxidavel alimentado € 1inicialmente 1liberado.
Liquido de qualgquer vaso separado contendo pelo menos parte
do meio de reacdo é uma fonte preferida para diluicéao

inicial do composto oxidavel.
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E preferivel que o liquido que escoa através da conduta,
qualgquer que seja a fonte, tem uma concentracao fixa de
composto oxidavel inferior a do meio de reacgao
imediatamente adjacente a pelo menos uma saida da conduta.
Além disso, ¢é preferivel que o liquido que escoa pelo
conduta tenha uma concentracdo de composto oxidavel na fase
liguida abaixo de cerca de 100.000 ppm em peso, mais
preferivelmente abaixo de cerca de 10.000 ppm em peso,
ainda mais preferivelmente abaixo de cerca de 1.000 ppm em
peso e acima de tudo preferivelmente abaixo de 100 ppm em
peso, onde as concentracgdes sao medidas antes da adicao no
conduta do incremento da alimentacdo do composto oxidavel e
de qualgquer alimentacac de solvente opcional separado.
Quando medida depois da adicao do incremento da alimentacao
do composto oxidéavel e alimentacdo de solvente opcional, é
preferivel que a corrente de ligquido combinada gue entra no
meio de reacdo tenha uma concentracdao de composto oxidavel
na fase ligquida abaixo de cerca de 300.000 ppm em peso,
mais preferivelmente abaixo de cerca de 50.000 ppm em peso
e acima de tudo preferivelmente abaixo de 10.000 ppm em

peso.

E desejdvel manter o fluxo através da conduta em um valor
baixo o suficiente para que o ligquido circulado suprima o
gradiente geral desejado de composto oxidavel no meio de
reacdo. A este respeito, ¢é preferivel gque a racio da massa
da fase ligquida na zona de reacdao na qual o incremento de
composto oxidéavel é inicialmente liberado para a vazado de
massa de liguido gue escoa pelo conduta seja maior gue
cerca de 0,3 minutos, mais preferivelmente maior gue cerca
de 1 minuto, ainda mais preferivelmente entre cerca de 2
minutos e cerca de 120 minutos e acima de tudo

preferivelmente entre 3 minutos e 60 minutos.
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Existem muitos mecanismos para forcgar o liquido a escoar
pelo conduta. Mecanismos preferidos incluem gravidade,
edutores de todos os tipos gque empregam tanto géds como
liguido, como ambos, como o fluido motriz, e Dbombas
mecédnicas de todos os tipos. Durante o uso de um edutor,
uma forma de realizacao da invengao usa como um fluido
motriz pelo menos um fluido selecionado do grupo que
consiste em: alimentacdo do composto oxidavel (liquido ou
gas), alimentacdao de oxidante (géas), alimentacdo de
solvente (ligquido), e uma fonte bombeada do meio de reacao
(lama) . Uma outra forma de realizacao usa como um fluido
motriz pelo menos dois fluidos selecionados do grupo dque
consiste em: alimentacdo do composto oxidavel, alimentacéo
de oxidante e alimentacdao de solvente. Ainda uma outra
forma de realizacao wusa como um fluido motriz uma
combinacdo combinada de alimentacdo do composto oxidéavel,

alimentacdo de oxidante e alimentacao de solvente.

0O dié&metro ou didmetros apropriados da conduta de
circulacao podem variar de acordo com a quantidade e
propriedades do material gque estd sendo transferido, a
energia disponivel para compelir o movimento de fluxo, e
consideracdo de custo de capital. E preferivel que o
didmetro minimo para tal conduta seja maior gue cerca de
0,02 metros, mais preferivelmente entre cerca de 0,06 metro
e cerca de 2 metros e acima de tudo preferivelmente entre

0,12 e 0,8 metro.

Conforme notado anteriormente, ¢é desejavel controlar o
fluxo através da conduta em certas faixas preferidas.
Existem muitos mecanismos conhecidos na técnica para
realizar este controlo estabelecendo uma geometria fixa
apropriada durante a construcao da conduta de fluxo. Uma
outra forma de realizacdo preferida é usar geometrias gue

sdo varidveis durante operacdo, notavelmente incluindo
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valvulas de todos os tipos e descrigdes, incluindo tanto de
operagaoc manual como de operagaoc acionada por qualquer
mecanismo, incluindo circuitos de controlo de realimentacgao
de um elemento de detegcao, ou sem o mesmo. Um outro
mecanismo preferido para controlar o fluxo do liquido de
diluigdo é wvariar a entrada de energia entre a entrada e
saida da conduta. Mecanismos preferidos incluem mudar a
vazao de um ou mais fluidas motrizes para um edutor, mudar
a entrada de energia em um acionador de bomba, e mudar a
diferenca de densidade ou diferenca de elevagao gquando se
usa forca gravitacional. Esses mecanismos preferidos podem

ser igualmente usados em todas as combinacgdes.

O conduta wusado para circulacado de 1liquido do meio de
reacdo pode ser de qualgquer tipo conhecido na técnica. Uma
forma de realizacdo emprega um conduta construido no todo
ou em parte usando materiais de tubulagdo convencionais.
Uma outra forma de realizacdo emprega um conduta construido
no todo ou em parte usando a parede do vaso de reagao como
uma parte da conduta. Um conduta pode ser construido
completamente encerrado nos limites do wvaso de reacgao
(figura 24), ou pode ser construido completamente fora do
vaso de reacao (figura 25), ou pode compreender secgdes

tanto com como sem o vaso de reagao.

Os 1nventores contemplam que, particularmente em reatores
maiores, pode ser desejavel ter multiplos condutas e de
varios projetos para o movimento do liguido através da
conduta. Adicionalmente, pode ser desejavel fornecer
multiplas saidas em multiplas posigdes em um ou todos os
condutas. As particularidades do projeto equilibrarao o
gradiente geral desejavel nas concentragdes fixas de
composto oxidadvel com a diluicgdo idinicial desejavel de
alimentacdo do composto oxidavel, de acordo com outros

aspetos da presente invencgao.
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As figuras 24 e 25 ilustram ambas projetos que empregam um
vaso de desaeracao acoplado no conduta. Este vaso de
desaeracao garante que a parte do meio de reacao usada para
diluir o) composto oxidavel que chega é lama
substancialmente desaerada. Entretanto, nota-se agora que o
liquido ou lama usada para diluir o composto oxidavel que
chega podem estar em uma forma aerada bem como em uma forma

desaerada.

O uso de um ligquido que escoa através de um conduta para
proporcionar diluicgdo da alimentacdo do composto oxidavel é
usado particularmente em reatores de coluna de bolhas. Além
disso, em reatores de coluna de bolhas, um bom beneficio
para a diluicdo inicial da alimentacdo do composto oxidavel
pode ser alcancado mesmo sem adicao da alimentacgao do
composto oxidavel diretamente no conduta, desde que a saida
dos condutas figque disposta suficientemente prdxima a
posicdo de adicdo do composto oxiddvel. Em uma forma de
realizacdo como essa, ¢ preferivel que a saida da conduta
fique localizada em cerca de 27 didmetros da saida da
conduta da localizagao de adig¢ao mais préxima para o
composto oxidavel, mais preferivelmente em cerca de 9
didmetros da saida da conduta, ainda mais preferivelmente
em cerca de 3 didmetros da saida da conduta e acima de tudo

preferivelmente em 1 didmetro da saida da conduta.

Verificou-se também que edutores de fluxo podem ser usados
para diluicdo inicial de alimentacdo do composto oxidéavel
em colunas de bolhas de oxidacao de acordo com uma forma de
realizacdao da presente invencao, mesmo sem o uso de
condutas para obter liquido de diluicao de wuma parte
distante do meio de reacaoc. Em tais casos, o edutor fica
localizado no meio de reacao e tem um caminho aberto do
meio de reagcao para a garganta do edutor, onde a baixa

pressaoc arrasta o meio de reacao adjacente. Exemplos de
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duas possiveis configuracgdes de edutores estdo ilustrados
nas figuras 26 e 27. Em uma forma de realizacao preferida
desses edutores, a localizacao de alimentacao do composto
oxiddavel mais prdéxima ¢é em cerca de 4 metros, mais
preferivelmente em cerca de 1 metro e acima de tudo
preferivelmente 0,3 metro da garganta do edutor. Em uma
outra forma de realizacdo, o composto oxidavel é alimentado
sob pressaoc as a fluido motriz. Ainda em uma outra forma de
realizacao, tanto o) solvente Ccomo o) oxidante Sao
alimentados sob pressao como fluido motriz adicional
juntamente com o composto oxidavel. Também em uma outra
forma de realizacao, tanto o solvente como um oxidante sao
alimentados sob pressao como fluido motriz adicionai

juntamente com o composto oxidavel.

Os 1nventores contemplam que, particularmente em reatores
maiores, pode ser desejavel ter multiplos edutores e de
varios projetos situados em véarias posigdes no meio de
reagcao. As particularidades do projeto equilibrarao o
gradiente geral desejado em concentracgdes fixas do composto
oxiddvel com diluicdo inicial desejavel da alimentacao do
composto oxidavel, de acordo com outros aspetos da presente
invencao. Além do mais, o0s i1inventores contemplam que as
fumagas do fluxo de saida de um edutor podem ser orientadas
em qualquer direcao. Quando sao usados multiplos edutores,
cada edutor podem ser orientados separadamente, novamente

em qualquer direcao.

Conforme mencionado anteriormente, certos recursos fisicos
e operacionais do reator de coluna de bolhas 20, descrito
anteriormente com referéncia as figuras 1-27, proporcionam
gradientes verticais na pressao, temperatura e
concentracgdes de reagente (isto &, oxigénio e composto
oxidavel) do meio de reacgcao 36. Conforme discutido

anteriormente, esses gradientes verticais podem
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proporcionar um processo de oxidacado mais efetivo e
econdmico, comparado com pProcessos de oxidacgao
convencionais, que preferem um meio de reagcao bem misturado
de pressao, temperatura e concentracao de reagente bem
uniforme. Os gradientes verticais para oxigénio, composto
oxidavel (por exemplo, para-xileno) e temperatura
viabilizados empregando um sistema de oxidacgcao de acordo
com uma forma de realizacao da presente invencao serao

agora discutidos com mais detalhes.

Referindo-se agora a figura 28, a fim de quantificar a
gradientes de concentracao de reagente existentes no meio
de reacao 36 durante a oxidacdo no reator de coluna de
bolhas 20, todo o volume do meio de reacao 36 pode ser
dividido teoricamente em 30 fatias horizontais discretas de
mesmo volume. A figura 28 ilustra o conceito de dividir o
meio de reacao 36 em 30 fatias horizontais discretas de
mesmo volume. Com a excecao das fatias horizontais mais
altas e mails baixas, cada fatia horizontal €& um volume
discreto delimitado no seu topo e base por planos
horizontais imagindrios e delimitado nos seus lados pela
parede do reator 20. A fatia horizontal mais alta ¢é
delimitada na sua base por um plano horizontal imagindrio e
no seu topo pela superficie superior do meio de reacdo 36.
A fatia horizontal mais baixa ¢ delimitada no seu topo por
um plano horizontal imagindrio e na sua base pela base da
carcacga do vaso. Uma vez que o meio de reagao 36 tenha sido
dividido teoricamente em 30 fatias horizontais discretas de
mesmo volume, a concentracdo média ao longo do tempo e
média no volume de cada fatia horizontal pode ser entéao
determinada. A fatia horizontal individual que tem a maxima
concentracao de todas a 30 fatias horizontais pode ser
identificada como a "fatia horizontal C-max". A fatia
horizontal individual localizada acima da fatia horizontal

C-max e que tem a minima concentrac¢cao de todas as fatias
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horizontais localizadas acima da fatia horizontal C-max
pode ser identificada como a "fatia horizontal C-min". O
gradiente de concentracao vertical pode entao ser calculado
como a racio da concentracgdo na fatia horizontal C-max para

a concentracao na fatia horizontal C-min.

Com relacdo a quantificacdo do gradiente de concentracdo de
oxigénio, quando meio de reagao 36 é dividida teoricamente
em 30 fatias horizontais discretas de mesmo volume, uma
fatia horizontal O;-max ¢é identificada como a gue tem a
maxima concentracgdo de oxigénio de todas as 30 fatias
horizontais, e uma fatia horizontal O;-min é identificada
como a que tem a minima concentracado de oxigénio das fatias
horizontais localizadas acima da fatia horizontal Oz;-max.
As concentragdes de oxigénio das fatias horizontais sao
medidas na fase gasosa do meio de reacao 36 com base molhar
molhada média ao longo do tempo e média no volume. E
preferivel que racio da concentracdo de oxigénio da fatia
horizontal Oz-max para a concentracao de oxigénio da fatia
horizontal Oz;-min fique na faixa de cerca de 2:1 a cerca de
25:1, mais preferivelmente na faixa de cerca de 3:1 a cerca
de 15:1 e acima de tudo preferivelmente na faixa de 4:1 a

10:1.

Tipicamente, a fatia horizontal O;-max ficard localizada
proxima a base do meio de reacdo 36, enquanto a fatia
horizontal (Vwnin ficard localizada préxima ao topo do meio
de reacdao 36. Preferivelmente, a fatia horizontal O;—min é
uma das 5 fatias horizontais mais superiores das 30 fatias
horizontais discretas. Acima de tudo preferivelmente, a
fatia horizontal O;-min é a mais superior das 30 fatias
horizontais discretas, conforme ilustrado na figura 28.
Preferivelmente, a fatia horizontal Oz;—max ¢ uma das 10
fatias horizontais mais inferiores das 30 fatias

horizontais discretas. Acima de tudo preferivelmente, a
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fatia horizontal Oz-max é uma das 5 fatias horizontais mais
inferiores das 30 fatias Thorizontais discretas. Por
exemplo, a figura 28 ilustra a fatia horizontal Oz;-max como
a terceira fatia horizontal a partir da base do reator 20.
E preferivel que o espacamento vertical entre as fatias
horizontais Oz;-min e Oz;-max seja pelo menos cerca de 2W,
mais preferivelmente pelo menos cerca de 4W e acima de tudo
preferivelmente pelo menos 6W. E preferivel que o)
espacamento vertical entre as fatias horizontais Oz;-min e
O;-max seja pelo menos cerca de 0,2H, mais preferivelmente
pelo menos cerca de 0,4H e acima de tudo preferivelmente

pelo menos 0, 6H.

A concentracdo de oxigénio média ao longo do tempo e média
no volume, com base molhada, da fatia horizontal Oz;—min é
preferivelmente na faixa de cerca de 0,1 a cerca de 3
porcento em moles, mails preferivelmente na faixa de cerca
de 0,3 a cerca de 2 porcento em moles e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 0,5 a 1,5 porcento em moles. A
concentracdao de oxigénio média ao longo do tempo e média no
volume da fatia horizontal Oz;-max ¢é preferivelmente na
faixa de cerca de 4 a cerca de 20 porcento em moles, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 5 a cerca de 15
porcento em moles e acima de tudo preferivelmente na faixa
de 6 a 12 porcento em moles. A concentragdo de oxigénio
média ao longo do tempo, com base seca, no efluente gasoso
descarregado pelo reator 20 pela saida de gas 40 ¢é
preferivelmente na faixa de cerca de 0,5 a cerca de 9
porcento em moles, mails preferivelmente na faixa de cerca
de 1 a cerca de 7 porcento em moles e acima de tudo

preferivelmente na faixa de 1,5 a 5 porcento em moles.

Em virtude de a concentracdo de oxigénio diminuir bastante
acentuadamente em direcdo ao topo do meio de reacdo 36, é

desejavel que a demanda de oxigénio seja reduzida no topo
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do meio de reacgdo 36. Esta menor demanda de oxigénio
préximo ao topo do meio de reagcao 36 pode ser obtida
criando-se um gradiente vertical na concentracao do
composto oxidavel (por exemplo, para—-xileno), onde a minima
concentracdo de composto oxidavel fica localizada prdéxima

ao topo do meio de reacao 36.

Com relacdo a quantificacdo do gradiente de concentracdo do
composto oxidavel (por exemplo, para—-xileno), guando o meio
de reagdo 36 ¢é dividido teoricamente em 30 fatias
horizontais discretas de mesmo volume, uma fatia horizontal
OC-max € identificada com a maxima concentracdo do composto
oxidavel de todas as 30 fatias horizontais, e uma fatia
horizontal OC-min ¢ identificada com a minima concentracao
do composto oxidavel das fatias horizontais localizadas
acima da fatia horizontal OC-max. As concentracdes do
composto oxidavel das fatias horizontais sdo medidas na
fase liquida com base em fracdo de massa média ao longo do
tempo e média no volume. E preferivel que a racio da
concentracédo do composto oxidéavel da fatia horizontal OC-
max para a concentracdo do composto oxidadvel da fatia
horizontal OC-min seja maior gque <cerca de b5:1, mais
preferivelmente maior que cerca de 10:1, ainda mais
preferivelmente maior que cerca de 20:1 e acima de tudo

preferivelmente na faixa de 40:1 a 1.000:1.

Tipicamente, a fatia horizontal OC-max ficarda localizada
proxima a base do meio de reacdo 36, enquanto a fatia
horizontal OC-min ficard localizada prdxima ao topo do meio
de reacdo 36. Preferivelmente, a fatia horizontal OC-min é
uma das 5 fatias horizontais mais superiores das 30 fatias
horizontais discretas. Acima de tudo preferivelmente, a
fatia horizontal OC-min ¢ a mais superior das 30 fatias
horizontais discretas, conforme ilustrado na figura 28.

Preferivelmente, a fatia horizontal OC-max ¢ uma das 10
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fatias horizontais mais inferiores das 30 fatias
horizontais discretas. Acima de tudo preferivelmente, a
fatia horizontal OC-max é uma das 5 fatias horizontais mais
inferiores das 30 fatias Thorizontais discretas. Por
exemplo, a figura 28 ilustra a fatia horizontal OC-max como
a quinta fatia horizontal a partir da base do reator 20. E
preferivel que o espagcamento vertical entre as fatias
horizontais OC-min e OC-max seja pelo menos cerca de 2W,
onde "W" é a largura maxima do meio de reagado 36. Mais
preferivelmente, o espacamento vertical entre as fatias
horizontais OC-min e OC-max €& pelo menos cerca de 4W e
acima de tudo preferivelmente pelo menos 6W. Dada uma
altura "H" do meio de reacdao 36, ¢é preferivel dque o
espacamento vertical entre as fatias horizontais OC-min e
OC-max seja pelo menos cerca de 0,2H, mais preferivelmente
pelo menos cerca de 0,4H e acima de tudo preferivelmente

pelo menos 0, 6H.

A concentracdao do composto oxidavel (por exemplo, para-
xileno) média ao longo do tempo e média no volume na fase
liquida da fatia horizontal OC-min ¢é preferivelmente menor
que cerca de 5.000 ppm em peso, mais preferivelmente menor
que cerca de 2.000 ppm em peso, ainda mais preferivelmente
menor gque cerca de 400 ppm em peso e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 1 ppm em peso a 100 ppm em
peso. A concentracdo do composto oxidavel médio ao longo do
tempo e média no volume na fase ligquida da fatia horizontal
OC-max € preferivelmente na faixa de cerca de 100 ppm em
peso a cerca de 10.000 ppm em peso, mais preferivelmente na
faixa de cerca de 200 ppm em peso a cerca de 5.000 ppm em
peso e acima de tudo preferivelmente na faixa de 500 ppm em

peso a 3.000 ppm em peso.

Embora seja preferivel que reator de coluna de bolhas 20

forneca gradientes verticais na concentracao do composto
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oxidavel, € também preferivel que o volume percentual do
meio de reacdao 36 com uma concentracdo do composto oxidavel
na fase liquida acima de 1.000 ppm em peso seja minimizado.
Preferivelmente, o volume percentual médio ao longo do
tempo do meio de reacao 36 com uma concentracao do composto
oxidavel na fase ligquida acima de 1.000 ppm em peso € menor
que cerca de 9 porcento, mais preferivelmente menor dgue
cerca de 6 porcento e acima de tudo preferivelmente menor
que 3 porcento. Preferivelmente, o volume percentual médio
ao longo do tempo do meio de reagcao 36 com uma concentragao
do composto oxiddvel na fase liquida acima de 2.500 ppm em
peso é menor que cerca de 1,5 porcento, mais
preferivelmente menor que cerca de 1 porcento e acima de
tudo preferivelmente menor que 0,5 porcento.
Preferivelmente, o volume percentual médio ao longo do
tempo do meio de reacao 36 com uma concentracao do composto
oxiddvel na fase liquida acima de 10.000 ppm em peso &
menor que cerca de 0,3 porcento, mais preferivelmente menor
que cerca de 0,1 porcento e acima de tudo preferivelmente
menor  gue 0,03 porcento. Preferivelmente, o volume
percentual médio ao longo do tempo do meio de reacgdo 36 com
uma concentracdo do composto oxidavel na fase liquida acima
de 25.000 ppm em peso & menor que cerca de 0,03 porcento,
mais preferivelmente menor que cerca de 0,015 porcento e
acima de tudo preferivelmente menor que 0,007 porcento. Os
inventores notam que o volume do meio de reacao 36 com 0s
niveis elevados de composto oxidadvel ndo precisa ficar em
um unico volume contiguo. Muitas vezes, padrdes de fluxo
cadticos num vaso de reacgado de coluna de bolhas produzem
simultaneamente duas ou mais partes do meio de reacao 36
continuas, porém segregadas, com os elevados niveis de
composto oxidavel. Cada vez gue sdo usados no calculo da
média, todos tais volumes continuos porém segregados

maiores que 00,0001 do volume percentual do meio de reagao
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total sao adicionados para determinar o volume total gue
tem os niveis elevados de concentracao do composto oxidavel

na fase liguida.

Além dos gradientes de concentracdo de oxigénio e composto
oxidavel, discutidos anteriormente, & preferivel que exista
um gradiente de temperatura no meio de reacao 36.
Referindo-se novamente a figura 28, este gradiente de
temperatura pode ser quantificado de uma maneira similar
aos gradientes de concentracdo dividindo teoricamente o
meio de reacao 36 em 30 fatias horizontais discretas de
mesmo volume e medindo a temperatura média ao longo do
tempo e média no volume de cada fatia. A fatia horizontal
com temperatura mais baixa das 15 fatias horizontais mais
baixas pode ser identificada como a fatia horizontal T-min,
e a fatia horizontal localizada acima da fatia horizontal
T-min e com maxima temperatura de todas as fatias acima da
fatia horizontal T-min pode entao ser identificada como a
"fatia horizontal T-max". E preferivel que a temperatura da
fatia horizontal T-max seja pelo menos cerca de 1 °C mais
alta que a temperatura da fatia horizontal T-min. Mais
preferivelmente, a temperatura da fatia horizontal T-max &
na faixa de cerca de 1,25 a cerca de 12 °C mais alta que a
temperatura da fatia horizontal T-min. Acima de tudo
preferivelmente, a temperatura da fatia horizontal T-max &
na faixa de 2 a 8 °C mais alta gue a temperatura da fatia
horizontal T-min. A temperatura da fatia horizontal T-max &
preferivelmente na faixa de cerca de 125 a cerca de 200 °C,
mais preferivelmente na faixa de cerca de 140 a cerca de
180 °C e acima de tudo preferivelmente na faixa de 150 a

170 °C.

Tipicamente, a fatia horizontal T-max ficard 1localizada
proxima ao centro do meio de reacadao 36, enquanto a fatia

horizontal T-min ficard localizada prdxima a base do meio
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de reacdo 36. Preferivelmente, a fatia horizontal T-min é
uma das 10 fatias horizontais mais inferiores das 15 fatias
horizontais mais inferiores. Acima de tudo preferivelmente,
a fatia horizontal T-min ¢ uma das 5 fatias horizontais
mais inferiores das 15 fatias horizontais mais inferiores.
Por exemplo, a figura 28 ilustra a fatia horizontal T-min
como a segunda fatia horizontal a partir da base do reator
20. Preferivelmente, a fatia horizontal T-max ¢ uma das 20
fatias  Thorizontais médias das 30 fatias Thorizontais
discretas. Acima de tudo preferivelmente, a fatia
horizontal T-min é uma das 14 fatias horizontais médias das
30 fatias horizontais discretas. Por exemplo, a figura 28
ilustra a fatia horizontal T-max como a vigésima fatia
horizontal a partir da base do reator 20 (isto é, uma das
10 fatias  horizontais médias). E preferivel que o
espacamento vertical entre as fatias horizontais T-min e T-
max seja pelo menos cerca de 2W, mais preferivelmente pelo
menos cerca de 4W e acima de tudo preferivelmente pelo
menos 6W. E preferivel que o espacamento vertical entre as
fatias horizontais T-min e T-max seja pelo menos cerca de
0,2H, mais preferivelmente pelo menos cerca de 0,4H e acima

de tudo preferivelmente pelo menos 0,6H.

Conforme discutido anteriormente, quando existe um
gradiente de temperatura vertical no meioc de reacao 36,
pode ser vantajoso extrair o meio de reagcao 36 em uma
localizacdo elevada onde a temperatura do meio de reacdo é
mais alta, especialmente gquando o produto extraido é
submetido a processamento adicional & Jjusante a maiores
temperaturas. Assim, guando meio de reacdo 36 é extraido da
zona de reacgdo 28 por meio de uma ou mais saidas elevadas,
conforme ilustrado nas figuras 19 e 20, & preferivel gue
a(s) saida(s) elevada(s) figue(m) localizada(s) préxima(s)
a fatia horizontal T- max. Preferivelmente, a saida elevada

fica localizada em 10 fatias horizontais da fatia
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horizontal T-max, mais preferivelmente em 5 fatias
horizontais da fatia horizontal T-max e acima de tudo
preferivelmente em 2 fatias horizontais da fatia horizontal

T-max.

Nota-se agora que muitos dos recursos inventivos aqui
descritos podem ser empregues em multiplos sistemas de
oxidacao de reator - nao somente a sistemas gque empregam um
unico reator de oxidacdo. Além do mais, certos recursos
inventivos aqui descritos podem ser empregues em reatores
de oxidacdo agitados mecanicamente e/ou agitados por fluxo
- nao apenas em reatores agitados por bolhas (isto &,
reatores de coluna de bolhas). Por exemplo, o©0s inventores
verificaram certas vantagens associadas com
estdgio/variacdo da concentracao de oxigénio e/ou taxa de
consumo de oxigénio no meio de reacgao. As vantagens obtidas
prelo estdagio da concentragao/consumo de oxigénio no meio de
reacao podem ser obtidas tanto se o volume total do meio de
reagdo for contido em um uUnico vaso como em maltiplos
vasos. Adicionalmente, as vantagens obtidas pela formacao
de estdgios de concentracao/consumo de oxigénio no meio de
reacao podem ser obtidas tanto se o(s) vaso(s) de reacgao
for(m) agitado(s) mecanicamente, agitado(s) por fluxo como

agitadores de bolhas.

Uma maneira de quantificar o) grau de estagio da
concentracdo e/ou taxa de consumo de oxigénio em um meio de
reagdo € comparar dois ou mais volumes continuos distintos
de 20 porcento do meio de reagdo. Esses volumes continuos
de 20 porcento nao precisam ser definidos por nenhuma forma
particular. Entretanto, cada volume continuo de 20 porcento
deve ser formado de um volume contiguo do meio de reacéao
(isto &, cada volume & "continuo"), e os volumes continuos

de 20 porcento nao devem se sobrepor um ao outro (isto &,

os volumes sao "distintos"™). As figuras 29-31 ilustram que
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esses volumes continuos distintos de 20 porcento podem ser
localizados no mesmo reator (figura 29) ou em multiplos
reatores (figuras 30 e 31). ©Nota-se que o0s reatores
ilustrados nas figuras 29-31 podem ser reatores agitados
mecanicamente, agitados por fluxo e/ou agitados por bolhas.
Em uma forma de realizacdo, ¢é preferivel que o0s reatores
ilustrados nas figuras 29-31 sejam reatores agitados por

bolhas (isto &, reatores de coluna de bolhas).

Referindo-se agora a figura 29, o reator 20 esta ilustrado
contendo um meio de reacao 36. O meio de reacdao 36 inclui
um primeiro volume continuo distinto de 20 porcento 37 e um

segundo volume continuo distinto de 20 porcento 39.

Referindo-se agora a figura 30, estd ilustrado um sistema
de multiplos reatores incluindo um primeiro reator 720a e
um segundo reator 720b. Os reatores 720a,b tém
cooperativamente um volume total de um meio de reacgao 736.
O primeiro reator 720a tem uma primeira parte do meio de
reagao 736a, enquanto o segundo reator 720b tem uma segunda
parte do meio de reacdo 736b. Um primeiro wvolume continuo
distinto de 20 porcento 737 do meio de reacdo 736 esta
mostrado definido no primeiro reator 720a, enquanto um
segundo volume continuo distinto de 20 porcento 739 do meio
de reacgao 736 estd mostrado definido no segundo reator

720Db.

Referindo-se agora a figura 31, estda ilustrado um sistema
de multiplos reatores incluindo um primeiro reator 820a, um
segundo reator 820b e um terceiro reator 820c. Os reatores
820a,b,c tém cooperativamente um volume total de um meio de
reacao 836. 0 primeiro reator 820a tem uma primeira parte
do meio de reacao 836a; o segundo reator 820b tem uma
segunda parte do meio de reacao 836b; e o terceiro reator

820c tem uma terceira parte do meio de reacao 836c. Um
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primeiro wvolume continuo distinto de 20 porcento 837 do
meio de reagdo 836 estd mostrado definido no primeiro
reator 820a; um segundo volume continuo distinto de 20
porcento 839 do meio de reacdao 836 estd mostrado definido
no segundo reator 820b; e um terceiro volume continuo
distinto de 20 porcento 841 do meio de reacgdo 836 esta

mostrado definido no terceiro reator 820c.

O estdgio da disponibilidade de oxigénio no meio de reacao
pode ser quantificado referindo-se ao volume continuo de 20
porcento do meio de reacao que tem a fragcao molar de
oxigénio mais abundante na fase gasosa e referindo-se ao
volume continuo de 20 porcento do meio de reacdo que tem a
fracdo molar mais esgotada de oxigénio na fase gasosa. Na
fase gasosa do volume continuo distinto de 20 porcento do
meio de reacao contendo a concentragcao mais alta de
oxigénio na fase gasosa, a concentracado de oxigénio média
ao longo do tempo e média no volume, com base molhada, é
preferivelmente na faixa de cerca de 3 a cerca de 18
porcento em moles, mails preferivelmente na faixa de cerca
de 3,5 a cerca de 14 porcento em moles e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 4 a 10 porcento em moles. Na
fase gasosa do volume continuo distinto de 20 porcento do
meio de reagcao contendo a concentracdo mais baixa de
oxigénio na fase gasosa, a concentracado de oxigénio média
ao longo do tempo e média no volume, com base molhada, é
preferivelmente na faixa de cerca de 0,3 a cerca de 5
porcento em moles, mails preferivelmente na faixa de cerca
de 0,6 a cerca de 4 porcento em moles e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 0,9 a 3 porcento em moles. Além
disso, a racio da concentracdo de oxigénio média ao longo
do tempo e média no volume, com base molhada, no volume
continuo de 20 porcento mais abundante do meio de reacéao

comparada com o volume continuo de 20 porcento mas esgotado

do meio de reagdo ¢é preferivelmente na faixa de cerca de
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1.5:1 a cerca de 20:1, mais preferivelmente na faixa de
cerca de 2:1 a cerca de 12:1 e acima de tudo

preferivelmente na faixa de 3:1 a 9:1.

O estdgio da taxa de consumo de oxigénio no meio de reacao
pode ser gquantificado em termos da STR de oxigénio,
inicialmente supradescrita. STR de oxigénio previamente
descrita em um sentido global (isto &, da perspetiva da STR
média de oxigénio de todo o meio de reacao); entretanto,
STR de oxigénio pode também considerada em um sentido local
(isto &, uma parte do meio de reacadao) a fim de quantificar

0 estdgio da taxa de consumo de oxigénio no meio de reacédo.

Os inventores verificaram que é muito util fazer a STR do
oxigénio wvariar no meio de reacdao em harmonia geral com o0s
gradientes desejados aqui revelados relacionando a pressao
no meio de reacdo e com a fragcdo molar de oxigénio
molecular na fase gasosa do meio de reacdo. Assim, é
preferivel que a rdacio da STR de oxigénio de um primeiro
volume continuo distinto de 20 porcento do meio de reacéao
comparada com a STR de oxigénio de um segundo volume
continuo distinto de 20 porcento do meio de reacdo figque na
faixa de cerca de 1,5:1 a cerca de 20:1, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 2:1 a cerca de 12:1 e
acima de tudo preferivelmente na faixa de 3:1 a 9:1. Em uma
forma de realizagao, o "primeiro volume continuo distinto
de 20 porcento" fica localizado mais proéximo do "segundo
volume continuo distinto de 20 porcento" da localizacéao
onde oxigénio molecular ¢ inicialmente introduzido no meio
de reacdo. Esses grandes gradientes de STR de oxigénio séao
desejaveis tanto se o meio de reacgdo de oxidagdo parcial
for contido em um reator de oxidacao de coluna de bolhas
como em gqualquer outro tipo de vaso de reagao no dqual
gradientes sdo criados em pressdao e/ou fragdo molar de

oxigénio molecular na fase gasosa do meio de reacao (por
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exemplo, vaso agitado mecanicamente com multiplas zonas de
agitacdo dispostas verticalmente obtido usando multiplos
propulsores com intenso fluxo radial, possivelmente
aumentado por um conjunto de defletores no geral
horizontais, com o fluxo de oxidante indo em geral para
cima de uma alimentacdo prdéxima a parte inferior do vaso de
reagdo, nao importando dgque uma remistura considerdavel de
fluxo de oxidante possa ocorrer em cada z; de agitacgao
disposta verticalmente, e que parte da remistura do fluxo
de oxidante possa ocorrer entre zonas de agitacao dispostas
verticalmente adjacentes). Ou seja, quando existe um
gradiente de ©pressdo e/ou fracdo molar de oxigénio
molecular na fase gasosa do meio de reacao, o0s inventores
verificaram que ¢é desejavel criar um gradiente similar na
demanda quimica de oxigénio dissolvido pelo mecanismo aqui

revelado.

Um mecanismo preferido de fazer com que a STR de oxigénio
local varie & controlando as localizacgdes de alimentacao do
composto oxidédvel e controlando a mistura da fase ligquida
do meio de reacgao de forma a controlar gradientes na
concentracdo de composto oxiddvel de acordo com outras
revelacdes da presente invencao. Outros mecanismos
utilizados de fazer com que a STR local de oxigénio varie
incluem provocar variacao na atividade de reagao provocando
variacao de temperatura local e provocando uma mistura
local de componentes catalisador e solvente (por exemplo,
introduzindo um géds adicional para causar resfriamento
evaporativo em uma parte particular do meio de reacgao e
adicionando uma corrente de solvente contendo uma maior
quantidade de &gua para diminuir a atividade em uma parte

particular do meio de reacao).

Conforme discutido anteriormente com referéncia as figuras

30 e 31, a reacgcao de oxidacao parcial pode ser
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proveitosamente conduzida em multiplos vasos de reacdo em
que pelo menos uma parte, preferivelmente pelo menos 25
porcento, mais preferivelmente pelo menos 50 porcento e
acima de tudo preferivelmente pelo menos 75 porcento do
oxigénio molecular que sai de um primeiro vaso de reagdo é
conduzido para um ou mals vasos de reacao subsequentes para
consumo de um incremento adicional, preferivelmente mais de
10 porcento, mais preferivelmente mais de 20 porcento e
acima de tudo preferivelmente mais de 40 porcento, do
oxigénio molecular gque saem do primeiro vaso de reacao/vaso
a montante. Durante o uso de um fluxo em série como esse de
oxigénio molecular de um reator para outros, €& desejavel
que o primeiro vaso de reacao seja operado com uma maior
intensidade de reacao que pelo menos um dos vasos de reagao
subsequentes, preferivelmente com a racio da STR de
oxigénio média do wvaso no primeiro wvaso de reacdo para a
STR de oxigénio média do vaso no vaso de reacgao subsequente
na faixa de cerca de 1,5:1 a cerca de 20:1, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 2:1 a cerca de 12:1 e

acima de tudo preferivelmente na faixa de 3:1 a 9:1.

Conforme discutido anteriormente, todos tipos de primeiro
vaso de reacao (por exemplo; coluna de bolhas, agitado
mecanicamente, contra misturado, estagiado internamente, de
fluxo tamponado e assim por diante) e todos tipos de vasos
de reacao subsequentes, gque podem ser ou nao de tipos
diferentes do primeiro wvaso de reacao, sao usados para
fluxo em série de oxigénio molecular para vasos de reacéao
subsequente de acordo com a presente invencao. Os
mecanismos de fazer com gue a STR de oxigénio média do wvaso
diminua nos wvasos de reacao subsequentes proveitosamente
incluem menor temperatura, menores concentracgdes de
composto oxidavel e menor atividade de reagdo da mistura
particular de componentes cataliticos e solvente (por

exemplo, menor concentracao de cobalto, maior concentracgao
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de 4dgua e adicdo de um retardante catalitico tais como

pequenas gquantidades de cobre idnico).

Seguindo do primeiro vaso de reagao para um vaso de reagao
subsequente, a corrente de oxidante pode ser tratada por
qualquer mecanismo conhecido na  técnica, tais Ccomo
compressao ou reducgao de pressao, resfriamento ou
aquecimento, e remogcao ou adigcao de massa de qualquer
quantidade ou qualgquer tipo. Entretanto, o uso de
diminuigdo da STR de oxigénio média do wvaso em vasos de
reacdo subsequentes ¢é usado particularmente quando a
pressaoc absoluta na parte superior do primeiro wvaso de
reagcdo ¢é menor gue cerca de 2,0 megapascal, mais
preferivelmente menor que cerca de 1,6 megapascal e acima
de tudo preferivelmente menor gque 1,2 megapascal. Além
disso, o uso de diminuicdo da STR de oxigénio média do wvaso
em vasos de reacdo subsequentes ¢é usado particularmente
quando a racio da pressdo absoluta na parte superior do
primeiro vaso de reagao comparada com a pressao absoluta na
parte superior de pelo menos um vaso de reagcao subsequente
¢ na faixa de cerca de 0,5:1 a 6:1, mais preferivelmente em
uma range de cerca de 0,6:1 a cerca de 4:1 e acima de tudo
preferivelmente em uma faixa de 0,7:1 a 2:1. Reducgdes de
pressaoc em vasos subsequentes abaixo dessas sobreposicdes
do limite inferior reduzem a disponibilidade de oxigénio
molecular, e aumentos de pressac acima desses limites
superiores sao cada vez mais caros, comparados com o uso de

um suprimento de oxidante fresco.

Quando se usa um fluxo de oxigénio molecular em série para
vasos de reacgdo subsequentes que tém STR de oxigénio média
do vaso decrescente, correntes de alimentacao frescas do
composto oxidavel, solvente e oxidante podem escoar para oS
vasos de reacdo subsequentes e/ou para o primeiro vaso de

reagdo. Fluxos da fase 1liquida e da fase sdlida, se

104



presentes, do meio de reacao podem escoar em qualquer
direcao entre vasos de reacao. Toda ou parte da fase gasosa
que deixa o primeiro vaso de reagcao e gque entra em um vaso
de reacao subsequente pode escoar separadamente ou
misturada com partes da fase liguida ou da fase sdlida, se
presentes, do meio de reacao do primeiro vaso de reacgao. Um
fluxo de corrente de produto compreendendo fase liguida e
fase sdélida, se presentes, pode ser extraido do meio de

reagao em qualgquer vaso de reagao no sistema.

Referindo-se novamente as figuras 1-29, em uma forma de
realizacdao da presente invencao, a reator de oxidacao de
coluna de bolhas 20 tem uma taxa de produgao
significativamente mais alta que reatores de coluna de
bolhas de oxidacao convencionais, particularmente reatores
de coluna de bolhas convencionais usados para produzir
dcido tereftdlico. A fim de proporcionar maiores taxas de
producao, o tamanho do reator de coluna de bolhas 20 tem
que ser aumentado. Entretanto, a dindmica de fluxo de
fluido multifdsico naturalmente convectivo em tal reator de
coluna de bolhas de maior escala ¢ significativamente
complicada de forma diferente da dindmica de fluxo em
reatores convencionais menores. Verificou-se que certos
parédmetros de projeto e operacionais sdao importantes para a
devida funcionalidade de reatores de coluna de bolhas de

oxidacao de maior escala de alta taxa de produgao.

Quando a coluna de bolhas 20 ¢ um reator de coluna de
bolhas de oxidacao de maior escala de alta taxa de producao
de acordo com uma forma de realizacao da presente invencao,
a altura "H" do meio de reacdo 36 é preferivelmente pelo
menos cerca de 30 metros, mais preferivelmente na faixa de
cerca de 35 a <cerca de 70 metros e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 40 a 60 metros. A densidade e

altura do meio de reagcao 36 reator de coluna de bolhas de
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maior escala 20 causam um diferencial de pressao
significativo entre o topo do meio de reacaoc 36 e a base do
meio de reagcao 36. Preferivelmente, o diferencial de
pressdao entre o topo e a base do meio de reacdo 36 é pelo
menos cerca de 1 bar, mais preferivelmente pelo menos cerca
de 1,4 bar e acima de tudo preferivelmente na faixa de 1,6
a 3 bar. A largura maxima "W" do meio de reacgdo 36 &
preferivelmente pelo menos cerca de 2.5 metros, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 3 a cerca de 20
metros, ainda mais preferivelmente na faixa de cerca de
3,25 a cerca de 12 metros e acima de tudo preferivelmente
na faixa de 4 a 10 metros. A relacao H:W do meio de reacgao
36 ¢é preferivelmente ©pelo menos cerca de 6:1, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 8:1 a cerca de 20:1 e
acima de tudo preferivelmente na faixa de 9:1 a 15:1. O
volume total do meio de reagdo 36 e/ou zona de reagdo 28 é
preferivelmente pelo menos cerca de 250 metros cubicos,
mais preferivelmente pelo menos cerca de 500 metros cubicos
e acima de tudo preferivelmente pelo menos 1.000 metros

cubicos.

Durante a operacao do reator de coluna de Dbolhas de
oxidacdo de maior escala 20, & preferivel que a velocidade
superficial média ao longo do tempo da fase gasosa do meio
de reacdo 36 a um quarto da altura, metade da altura e/ou
trés quartos da altura figque na faixa de cerca de 0,8 a
cerca de 5 metros por segundo, mais preferivelmente na
faixa de cerca de 0,9 a cerca de 3 metros por segundo e
acima de tudo preferivelmente na faixa de 1 a 2 metros por
segundo. Quando é empregue um reator de coluna de bolhas de
oxidacdo de maior escala 20 para produzir acido tereftédlico
por meio da oxidacdo parcial de para-xileno, ¢é preferivel
que para-xileno seja alimentado na zona de reacao 28 a uma
taxa de pelo menos cerca de 11.000 gquilogramas por hora,

mais preferivelmente a uma taxa na faixa de cerca de 20.000
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a cerca de 100.000 qguilogramas por hora e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 30.000 aa 80.000 qguilogramas
por hora. A taxa de producdo de acido tereftdlico de coluna
de bolhas de maior escala 20 ¢é preferivelmente pelo menos
cerca de 400 tons por dia, mais preferivelmente pelo menos
cerca de 700 tons por dia e acima de tudo preferivelmente
na faixa de 750 a 3.000 tons por dia. Outros parametros de
projeto e operacionais de reator de coluna de bolhas de
oxidacdao de maior escala 20 podem ser substancialmente os
mesmos inicialmente supradescritos com referéncia as

figuras 1-29.

Verificou-se que a variagdo na &area seccional transversal
horizontal da =zona de reacao de um reator de coluna de
bolhas ao longo da altura do reator pode ajudar melhorar a
dindmica de fluxo de fluido do meio de reacgao,
especialmente nos projetos de reator de coluna de bolhas de
oxidagcao de grande escala supradiscutidos. Referindo-se
agora a figura 32, em uma forma de realizacgdo da presente
invencao, a carcaga do wvaso 22 de reator de oxidacao de
coluna de bolhas 20 inclui uma secaoc inferior larga 23, uma
secao superior estreita 25 e uma secao de transicao 27.
Preferivelmente, as secdes inferiores e superior 23, 25 tém
forma substancialmente cilindrica e sado alinhadas ao longo
de um eixo vertical central. A secao de transicao 27 pode
ter muitas formas adequadas (por exemplo, uma forma plana
horizontal, uma forma eliptica 2:1, uma forma hemisférica e
assim por diante). Preferivelmente, a secao de transicao 27
& um elemento em geral tronco- cdénico que faz a transicéao
da carcagca do vaso 22 da secao inferior larga 23 para a
secao superior estreita 25. A secao inferior 23 da carcacga
do vaso 22 define uma zona de reacao inferior ampla 29. A
secao superior 25 da carcacga do vaso 22 define uma zona de
reagcao superior estreita 31. A secao de transicao 27 define

uma zona de transicao localizada entre as zonas de reacao
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inferior e superior 29, 31. A zona de reacao inferior 29,
zona de reacao superior 31 e zona de transicao formam
cooperativamente zona de reacao total do reator de coluna
de bolhas de oxidacao 20 que recebe meio de reacao

multifdsico 36.

Em uma forma de realizacao preferida da presente invencao,
a area seccional transversal horizontal maxima do meio de
reacdo 36 na zona de reacdo inferior 29 é pelo menos cerca
de 10 porcento maior gque a 4&area seccional transversal
minima do meio de reacao 36 na zona de reacdo superior 31.
Mais preferivelmente, a area seccional transversal
horizontal maxima do meio de reacdo 36 na zona de reacgdo
inferior 29 é na faixa de cerca de 25 a cerca de 210
porcento maior que a A&area seccional transversal minima
horizontal do meio de reacao 36 na zona de reagao superior
31. Acima de tudo preferivelmente, a Adrea secclonal
transversal horizontal méxima do meio de reacdo 36 na zona
de reacao inferior 29 é na faixa de 35 a 160 porcento maior
gque a &area seccional transversal minima horizontal do meio

de reacao 36 na zona de reacao superior 31.

Conforme ilustrado na figura 32, a zona de reacao inferior
29 tem um didmetro maximo "Di" que € maior gque o didmetro
minimo "D," da zona de reagao superior 31. Preferivelmente,
"D:" & pelo menos cerca de 5 porcento maior que Dy. Mais
preferivelmente, D: é na faixa de cerca de 10 a cerca de
100 porcento maior qgue cerca de Dy. Acima de tudo
preferivelmente, D; € na faixa de 15 a 50 porcento maior
que D,. A figura 32 também ilustra qgue a zona de reagao
inferior 29 tem uma altura maxima "Li", a zona de reacao
superior 31 tem uma altura maxima "L,", e a zona de
transigdo tem uma altura maxima "L:". Deve-se notar que a
altura da parte do meio de reacao 36 contida na zona de

reacado inferior 29 ¢é Li1 e a altura da parte do meio de
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reagdo 36 contida na zona de transicgdo é L:i. Em uma forma
de realizacao, a altura da parte do meio de reacao 36
localizada na zona de reacdo superior 31 é L,. Entretanto,
em certos casos, a altura do meio de reacao 36 na zona de
reacao superior 31 pode ser menor que Luy. Em outros casos,
a altura total do meio de reacao 36 pode estender-se acima
da extremidade superior 50 da zona de reacao superior 31
(isto &, a altura total do meio de reacdo 36 & maior que a
soma de L; e Lt e Ly). Preferivelmente, a altura total do
meio de reacdo 36 & 50, 25 ou 10 porcento de Ly medida
tanto para cima como para baixo da extremidade superior 50
da zona de reacao superior 31. Preferivelmente, o reator de
coluna de bolhas de oxidacdo 20 tem um rédcio Li:Ly na faixa
de cerca de 0,05:1 a cerca de 5:1, mais preferivelmente na
faixa de cerca de 0,1:1 a cerca de 2,5:1 e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 0,15:1 a 1,5:1.
Preferivelmente, o reator de coluna de bolhas de oxidacao
20 tem um racio Li:D; maior que cerca de 0,5:1, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 1:1 a cerca de 10:1 e
acima de tudo preferivelmente na faixa de 1,5:1 a 8:1. O
reator de coluna de bolhas de oxidacac 20 preferivelmente
tem um rdacio Ly:Dy maior gue <cerca de 2:1, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 2,5:1 a cerca de 20:1
e acima de tudo preferivelmente na faixa de 3:1 a 15:1. Em
uma forma de realizagadao preferida da presente invencao, In
& pelo menos cerca de 2 metros, mais preferivelmente 1L, &
na faixa de cerca de 4 a cerca de 50 metros e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 6 a 40 metros. Preferivelmente,
Ly, € pelo menos cerca de 4 metros, mais preferivelmente na
faixa de cerca de 5 a cerca de 80 metros e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 10 a 60 metros.
Preferivelmente, Di: € na faixa de cerca de 2 a cerca de 12

metros, mails preferivelmente na faixa de cerca de 3,1 a
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cerca de 10 metros e acima de tudo preferivelmente na faixa

de 4 a 9 metros.

A figura 32 também ilustra que o reator de coluna de bolhas
de oxidacao 20 tem uma secao de desprendimento 26
localizada acima da secao superior de reacao 31. A secao de
desprendimento 26 define a =zona de desprendimento 30.
Conforme mostrado na figura 32, a zona de desprendimento 30
tem uma altura maxima "Y" e uma largura médxima "X". E
preferivel gque o reator de coluna de bolhas de oxidagao 20
tenha um rdcio X:D; na faixa de cerca de 0,8:1 a cerca de
4:1, acima de tudo preferivelmente na faixa de 1,1:1 a 2:1.
O reator de coluna de bolhas de oxidacao 20 preferivelmente
tem um racio Ly:Y na faixa de cerca de 1:1 a cerca de 10:1,
acima de tudo preferivelmente na faixa de 2:1 a 5:1. O
reator de coluna de bolhas de oxidacac 20 preferivelmente
tem um rdcio Li:Y na faixa de cerca de 0,4:1 a cerca de
8:1, acima de tudo preferivelmente na faixa de 0,6:1 a 4:1.
A secao de transicao 27 da carcaga do vaso 22 tem um
didmetro méximo "Di" adjacente a secgdo inferior 23 e
didmetro minimo "Dy" adjacente a secgdo superior 25. O
reator de coluna de bolhas de oxidacac 20 preferivelmente
tem um rdcio L::D: na faixa de cerca de 0,05:1 a cerca de

5:1, acima de tudo preferivelmente na faixa de 0,1:1 a 2:1.

A area seccional transversal horizontal que varia
verticalmente do reator de coluna de bolhas de oxidacgao 20
ilustrado na figura 32 prové a parte do meio de reacao 36
contida na zona de reagcao superior 31 com uma maior
velocidade superficial do gds e maior retencdo de gas qgue a
parte do meio de reacao 36 contido na =zona de reagao
inferior 29. Preferivelmente, a velocidade superficial do
gds média ao longo do tempo da parte do meio de reacdo 36
contido na zona de reacao superior 31 na metade da altura

do meio de reacao na zona de reacao superior 31 é pelo
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menos cerca de 15 porcento maior que a velocidade
superficial do gds média ao longo do tempo da parte do meio
de reacadao 36 contido na =zona de reacao inferior 29 na
metade da altura do meio de reagdao na zona de reagao
inferior 29. Mais preferivelmente, a parte do meio de
reagcao 36 contida na =zona de reacao superior 31 tem a
velocidade superficial do gas média ao longo do tempo na
metade da altura do meio de reagdao na zona de reagao
superior 31 qgue é na faixa de cerca de 25 a cerca de 210
porcento maior que a velocidade superficial do gas média ao
longo do tempo da parte do meio de reacao 36 contido na
zona de reacao inferior 29 na metade da altura do meio de
reacao na zona de reagao inferior 29. Acima de tudo
preferivelmente, a velocidade superficial do gas média ao
longo do tempo da parte do meio de reacao 36 contido na
zona de reacao superior 31 na metade da altura do meio de
reacdo na zona de reacgdo superior 31 € na faixa de 35 a 160
porcento maior que a velocidade superficial do gas média ao
longo do tempo da parte do meio de reacao 36 contido na
zona de reacao inferior 29 na metade da altura do meio de
reacao na zona de reacao inferior 29. Preferivelmente, a
retencdo de géas média ao longo do tempo e média no volume
da parte do meio de reacao 36 contido na =zona de reacao
superior 31 é pelo menos cerca de 4 porcento maior que a
retencdo de géas média ao longo do tempo e média no volume
da parte do meio de reacao 36 contido na =zona de reacao
inferior 29. Mails preferivelmente, a retencdo de gads média
ao longo do tempo e média no volume da parte do meio de
reacdo 36 contido na zona de reacgdo superior 31 é na faixa
de cerca de 6 a cerca de 80 porcento maior gue o volume
retencdo de géas médio ao longo do tempo e médio no volume
da parte do meio de reacao 36 contida na =zona de reacao
inferior 29. Acima de tudo preferivelmente, o volume

retencdo de géas médio ao longo do tempo e médio no volume
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da parte do meio de reacao 36 contida na =zona de reacao
superior 31 é na faixa de 8 a 70 porcento maior que o
volume retencdo de géds médio ao longo do tempo e médio no
volume da parte do meio de reacgdao 36 contido na =zona de

reacao inferior 29.

Embora a figura 32 ilustre um projeto de coluna de bolhas
de parede lateral cilindrico de dois estdagios Dbastante
egspecifico, deve-se entender gque muitos outros projetos
podem se enquadrar no ambito desta forma de realizacgdo da
invencao. Por exemplo, as sec¢gdes superior estreita e
inferior ampla do reator podem ser formadas de uma ou mais
paredes laterais inclinadas e/ou uma ©pluralidade de
segmentos de parede lateral de diédmetros escalonados. De
qualguer maneira, as reivindicagdes, nao o projeto, guarda

a esséncia desta forma de realizacéao.

Conforme mencionado anteriormente, em certos casos, pode
ser desejavel empregar reatores de coluna de bolhas maiores
a fim de permitir maiores taxas de producdo para um Unico
reator. Entretanto, a medida gue o tamanho dos reatores de
coluna de Dbolhas aumenta, o comportamento do fluxo de
fluido do meio de reacdo multifdsico neles contido muda
significativamente em relacaoc ao comportamento de fluxo de
reatores menores. Verificou-se que a mudancga de
comportamento do fluxo de fluido de reatores de coluna de
bolhas maiores pode ser contrabalancada colocando em
contato o meio de reacdo multifdsico contido no reator de
coluna de bolhas com superficies wverticais adicionais.
Dessa maneira, as figuras 33-44 ilustram varias maneiras de
prover 4drea superficial wvertical adicional na =zona de
reacao de um reator de coluna de bolhas de maior escala.
Cada um dos reatores de coluna de bolhas ilustrado nas
figuras 33-44 inclui um ou mais elementos 1internos

verticais contidos na zona de reacao do reator de coluna de
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bolhas. FEsses elementos 1internos verticais sao providos
além das paredes laterais de contencdao de pressao verticais
do reator. Conforme previamente discutido, o meio de reacao
contido no reator de coluna de bolhas tem uma altura maxima
"H" e uma largura maxima "W". A minima largura do meio de
reacdo que ocorre acima da altura H/5 € agqui referida como
"Wmin". Em uma forma de realizacao preferida da presente
invengdo, a &area superficial vertical total do reator de
coluna de bolhas que faz contato com o meio de reacgao é
preferivelmente maior que cerca de 3, 25WminH, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 3,5WminH a cerca de
20WminH, ainda mais preferivelmente na faixa de cerca de
dWminH a cerca de 15WminH e acima de tudo preferivelmente
na faixa de 5WminH a 10WminH. Esta 4drea superficial
vertical total que faz contato com o meio de reacao inclui
toda a drea das superficies verticais, incluindo
superficies verticais das superficies de parede lateral do
reator de contencao de pressao e superficies verticais de
gqualquer elemento interno presente na zona de reacao. Na
forma aqui usada, o termo "vertical" denota menos que 45°
em relacdo a vertical. Preferivelmente, a superficie
vertical que faz contato com o meio de reacadao no reator de
coluna de bolhas estendem-se em um angulo de 30° em relacéo
a vertical, mais preferivelmente de 15° em relagdo a
vertical, ainda mais preferivelmente de 5° em relagdo a
vertical e acima de tudo de preferéncia substancialmente

vertical.

E adicionalmente preferivel que a quantidade total de drea
superficial vertical que faz contato com o meio de reagao
que é atribuida aos elemento internos de nao contencao de
pressao seja pelo menos cerca de 10 porcento da quantidade
total de 4drea superficial vertical colocar em contato o
meio de reacdo que ¢€ atribuida as paredes laterais de

contencdo de pressdo do vaso. Mais preferivelmente, a &area
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superficial vertical exposta total apresentada pelos
elementos 1internos e que entra em contato com o meio de
reacdo & na faixa de cerca de 15 a cerca de 600 porcento da
drea superficial vertical exposta total apresentada pelas
paredes laterais de contencao de pressao e gque entra em
contato com o meio de reacao, ainda mais preferivelmente na
faixa de cerca de 25 a cerca de 400 porcento e acima de
tudo preferivelmente na faixa de 35 a 200 porcento. A
presenca de area superficial vertical incorporada na coluna
de Dbolhas oxidacao pode permitir menores relagdes H:W do
gque seria possivel em reatores de coluna de Dbolhas
convencionais com pouca ou nenhuma 4drea superficial
vertical incorporada. Assim, é preferivel que a relacdo H:W
de um reator de coluna de bolhas gue emprega 4area
superficial vertical incorporada seja na faixa de cerca de
3:1 a cerca de 20:1, mais preferivelmente na faixa de cerca
de 3.5:1 a cerca de 15:1 e acima de tudo preferivelmente na

faixa de 4:1 a 12:1.

Referindo-se agora a forma de realizacgdao ilustrada nas
figuras 33 e 34, um reator de oxidacao de coluna de bolhas
20 pode incluir uma UGnica parede divisdéria 33 que estende-
se diametralmente de um lado da parede lateral 46 até o
lado oposto da parede lateral 46. A parede divisdria 33
fica disposta acima do aspersor 34 para que
substancialmente toda a corrente de oxidante seja
introduzida abaixo da base da parede divisdéria 33. Assim,
aproximadamente metade da fase gasosa do meio de reacgao 36,
gue inclui uma parte da corrente de oxidante nao
dissolvida, escoa para cima em cada lado da parede
divisdéria 33. Preferivelmente, aproximadamente a metade da
corrente de alimentacao ¢é introduzida pela entrada de
alimentagcdo 32a em um lado da parede divisdéria 33, e a
outra metade da corrente de alimentagdo é introduzida pela

entrada de alimentacao 32b no outro lado da parede
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divisdéria  33. A altura da parede divisdéria 33 é
substancialmente igual a altura da parede lateral

cilindrica 46.

A parede divisdria 33 divide a zona de reagao 28 em
aproximadamente duas metades, com o meio de reacao 36 sendo
disposto em cada lado da parede divisdria 33.
Substancialmente toda a &rea superficial vertical do reator
20 que faz contato com meio de reacgdo 36 & atribuida as
superficies expostas internas da parede lateral 46 e as
superficies expostas externas da parede divisdria 33. Se a
parede diviséria 33 nao estivesse presente na zona de
reagao 28, entdo substancialmente toda a &rea superficial
vertical em contato com o meio de reacdo 36 seria atribuida
as paredes laterais 46 da carcaca do vaso de contencdo de
pressdo 22. A parede divisdéria 33 fornece area superficial
adicional que afeta a dinédmica de fluxo do fluido do meio
de reacao 36 e permite que o reator de coluna de bolhas de
oxidacao 20 seja levado para uma maior escala sem efeitos

negativos significativos no desempenho do reator.

Referindo-se agora a forma de realizagdo ilustrada na
figura 35, o reator de coluna de bolhas de oxidagdo 20 esta
ilustrado incluindo uma parede divisdria truncada 35. A
parede divisdéria 35 da figura. 35 € similar a parede
diviséria 33 das figuras 33 e 34; entretanto, a parede
diviséria 35 da figura. 35 tem uma altura que é
significativamente menor que a altura geral do meio de
reacdo 36. Na configuracadao ilustrada na figura 35, &
preferido para gue substancialmente toda a corrente de
alimentagcdo e a corrente de oxidante sejam introduzidas na
zona de reacgao 28 abaixo do fundo da parede divisdria 35. A
parte superior da parede divisora 35 estd de preferéncia
espacada a uma distédncia substancial da superficie superior

44 do meio de reacao 36. Nesta configuracao, as duas
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metades do meio de reaccao 36 dispostas em ambos os lados
da parede divisora 35 podem misturar-se entre si acima e

abaixo da parede diviséria 35.

Referindo-se agora a forma de realizacgdao ilustrada nas
figuras 36 e 37, o reator de coluna de bolhas de oxidacgao
20 pode dincluir uma parede divisdéria nao plana 37 dgue
permite que uma quantidade substancial de area superficial
vertical seja adicionada ao reator 20, sem exigir uma
pluralidade de elementos interncos adicionais na zona de
reacado 28. Como as paredes divisérias 33, 35 das figuras
33-35, a parede diviséria 37 das figuras 36 e 37 & acoplada
e estende-se entre as superficies de paredes laterais

internas diametralmente opostas da parede lateral 46.

Na forma de realizacao ilustrada nas figuras 38 e 39, o
reator de coluna de bolhas de oxidacao 20 inclui um
elemento interno vertical 41 gue tem uma configuracao em
geral em forma de X. As bordas verticais externas do
elemento interno 41 sao espacadas para dentro das
superficies internas da parede lateral 46 para que o meio
de reacao 36 possa escoar entre os guadrantes parciais
definidos pelo elemento interno em forma de X 41. As varias
superficies verticais externas expostas do elemento interno
71 adicionam  uma guantidade significativa de area

superficial que faz contato com o meio de reacao 36.

As figuras 40-42 ilustram uma forma de realizacao onde uma
parte da zona de reacadao 28 ¢é dividida em 4 quadrantes
verticais por meio do elemento interno 53, enquanto uma
outra parte da zona de reacdo 28 ¢é dividida em 8 secgdes
cuneiformes verticais por meio do elementoc interno 55.
Conforme ilustrado na figura 40, a =zona de reagao 28

alterna verticalmente entre divisao em 4 quadrantes
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verticais com elemento interno 53 e 8 secbes verticais

cuneiformes por meio do elemento interno 55.

Referindo-se agora as figuras 43 e 44, o reator de coluna
de Dbolhas de oxidacdo 20 estd ilustrado incluindo uma
pluralidade de elementos internos de forma geral helicoidal
6la,b,c,d e um elemento divisor vertical em forma de X 63
disposto acima dos elementos helicoidais 61. Os elementos
helicoidais 61 apresentam superficies externas inclinadas
que 1nduzem um padrao de fluxo turbulento na parte de
escoamento ascendente do meio de reacdo 36. E preferivel
que a direcadao de inclinacao dos elementos helicoidais 61
seja de maneira tal gque elementos helicoidais adjacentes 61
causem turbilhonamento do meio de reacao 36 em diregdes no
geral opostas. Assim, se o elemento helicoidal 6la fizer
com que o meio de reacdo gire no sentido horéadrio a medida
que o meio de reacao 36 sobe na zona de reacao 28, o
elemento helicoidal 61b (disposto imediatamente acima do
elemento helicoidal 61la) faz com gque o meio de reacao em
movimento ascendente 36 turbilhone no sentido anti-horéario.
0 elemento divisor interno vertical 93 incorpora Aarea
superficial vertical adicional ao reator de coluna de
bolhas de oxidacadao 20, e pode também funcionar para
minimizar o redemoinho/turbuléncia do meio de reacdo 36 a
medida gque a fase gasosa sobe em direcdo a superficie

superior 44 do meio de reacgao 36.

Independente de qual configuracao ilustrada nas figuras 33-
44 é empregada no reator de coluna de bolhas de oxidacgao
20, ¢é preferivel que a corrente de oxidante e a corrente de
alimentacgdo sejam introduzidas na zona de reacao 28 de uma
maneira tal que uma parte substancial do oxigénio molecular
e composto oxidédvel seja introduzida na zona de reacdo 28
abaixo de uma parte significativa do elemento ou elementos

internos verticais. Preferivelmente, pelo menos cerca de 50
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porcento em peso de todo o oxigénio molecular e composto
oxidavel introduzidos na zona de reacdo 28 entram na zona
de reacdao 28 abaixo de pelo menos 50 porcento da Aarea
superficial externa exposta vertical do elemento ou
elementos internos, mais preferivelmente peloc menos cerca
de 75 porcento em peso do oxigénio molecular e composto
oxiddvel entram na zona de reacdo abaixo de pelo menos 50
porcento da area superficial externa exposta vertical do(s)
elemento(s) i1interno(s), ainda mais preferivelmente pelo
menos cerca de 90 porcento em peso do oxigénio molecular e
composto oxidavel entram na zona de reacdo abaixo de pelo
menos 50 porcento da &rea superficial externa exposta
vertical do(s) elemento(s) interno (s) e acima de tudo de
preferéncia substancialmente todo o© oxigénio molecular e
composto oxidavel entram na zona de reacdo abaixo de pelo
menos 50 porcento da &rea superficial externa exposta
vertical do(s) elemento(s) interno (s). Além do mais, ¢é
preferivel que a corrente de oxidante e a corrente de
alimentacgdo sejam introduzidas de uma maneira tal gque uma
parte substancial da fase gasosa do meio de reacao 36 escoe
para cima em todos os lados da 4&area superficial externa
exposta adicional provida pelo elemento ou elementos
internos. E adicionalmente preferivel que as correntes de
oxidante e de alimentacao sejam introduzidas na zona de
reacao 28 de acordo com o0s esquemas de distribuicao radial

e azimutal supradescritos.

Embora certos reatores de oxidacdo da técnica anterior
possam empregar superficies de troca de calor gue fazem
contato com o meio de reacdo de uma maneira similar a do(s)
elemento(s) interno(s) aqui descrito(s), deve-se notar gue
¢ indesejavel que o(s) elemento(s) interno(s) da presente
invencao forneca (m) gqualguer grau significativo de
aquecimento ou resfriamento ao meio de reagdo. Assim, é

preferivel que o fluxo de calor da superficie vertical
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exposta (isto ¢, que faz contato com o meio de reacao)
do(s) elemento(s) interno(s) aqui descrito(s) seja menor

que cerca de 30.000 watts por metro guadrado.

As figuras 45-53 ilustram formas de realizacao da presente
invengdo onde o reator de coluna de bolhas de oxidacgao 20 é
equipado com um ou mais defletores que fazem contato com
meio de reacdo multifdasico 36 a fim de facilitar uma melhor
oxidacdao com minima formacdao de impurezas. Defletores séao
especialmente usados para projetos de reator de coluna de
bolhas de maior escala supradescritos. Em cada um dos
reatores de coluna de bolhas com defletor 20 ilustrados nas
figuras 45-53, é preferivel que o defletor ou defletores
tenham uma &rea aberta na faixa de cerca de 10 a cerca de
90 porcento. Na forma aqui usada, percentagem de Aarea
aberta de um defletor significa a minima percentagem da
drea seccional transversal horizontal da zona de reacdo que
& aberta (ou seja, nao preenchida pela estrutura do
defletor) na localizacao vertical do defletor. Mais
preferivelmente, a &rea aberta do defletor ou defletores
ilustrados nas figuras 45-53 é na faixa de cerca de 25 a
cerca de 75 porcento, acima de tudo preferivelmente na

faixa de 35 a 65 porcento.

Um recurso significativo dos defletores ilustrados nas
figuras 45-53 é a capacidade de os defletores resistirem a
formagao de depdsitos. Conforme mencionado anteriormente, ©
reator de coluna de bolhas de oxidacao 20 é preferivelmente
empregue em servigo de oxidacao de precipitacao, onde
s6lidos sao formados no meio de reacdo 36 durante oxidacéo.
Defletores que tém uma gquantidade significativa de Aarea
superficial voltada para cima praticamente horizontal sao
propensos a formacdao de depdsitos em um reator que opera
sob condigdes de precipitacaoc. Quando defletores apresentam

formacdao de depdsitos, sdlidos acumulam-se nas superficies

119



voltadas para cima dos defletores e, a medida dque a
quantidade de sélidos depositada nos defletores aumenta,
pedacos de sdélidos precipitados podem se desalojar dos
defletores e cair na base do reator. Esses pedacgos de
s6lidos desalojados podem acumular-se na base do reator e
podem causar inumeros problemas incluindo, por exemplo,

inibigcao da descarga de lama na base do reator.

Em vista do exposto, ¢ ©preferivel em uma forma de
realizacao que o defletor ou defletores empregues no reator
de coluna de bolhas de oxidacdo 20 apresentem superficies
externas planas voltadas pra cima (por exemplo, o defletor
pode ser construido de materiais de tubulacdo gque tém uma
secao transversal circular). A menos que de outra forma
aqui definida, uma superficie voltada para cima €& uma
superficie que tem um vetor normal gue projeta-se acima da
horizontal. Em uma outra forma de realizacao, uma pedquena
quantidade de superficies substancialmente planas pode ser
utilizada, desde gue menos que cerca de 50 porcento da area
superficial externa exposta total voltada para cima (isto
¢, qgue entra em contato com o meio de reacdo 36) do
defletor ou defletores é atribuida as superficies
substancialmente planas inclinadas menos que 30°, ou 20°,
ou mesmo 10° em relacdo a horizontal. Mais preferivelmente,
menos que cerca de 35 porcento da drea superficial externa
exposta total voltada para cima do defletor ou defletores
sdo atribuidas a superficies planas inclinadas menos gue
30°, ou 20°, ou mesmo 10° em relacdo a horizontal. Acima de
tudo preferivelmente, menos que 25 porcento da A&rea
superficial externa exposta total wvoltada para cima do
defletor ou defletores é atribuida a superficies
substancialmente planas inclinadas menos que 30°, ou 20°,
ou mesmo 10° em relacdo a horizontal. E adicionalmente
preferivel que as superficies externas expostas voltadas

para cima do defletor ou defletores tenha um acabamento
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substancialmente 1liso de maneira a resistir ainda mais a
formagcao de depdsitos. Preferivelmente, pelo menos uma
parte substancial das superficies externas expostas
voltadas par acima do defletor ou defletores tem uma
rugosidade superficial menor que cerca de 125 micron RMS,
mais preferivelmente menor gque cerca de 64 micron RMS e
acima de tudo preferivelmente menor gque 32 micron RMS.
Acabamentos de eletropolimento e acabamentos de laminacao a

frio (2B) sao usadas particularmente.

Além do projeto sem formagao de depdsitos do defletor ou
defletores ilustrado nas figuras 45-53, é preferivel gue
o(s) defletor(s) sejam devidamente espacados das
extremidades superior e inferior do meio de reacaoc 36 de
maneira a proporcionar efetividade otimizada. Em uma forma
de realizacdo preferida da presente invencao. 0 defletor ou
defletores sdo espacados pelo menos 0,5W e/ou 0,05H tanto
da extremidade superior como inferior do meio de reacao 36,
onde "W" é a largura méxima do meio de reacdo 36 e "H" é a
altura méxima do meio de reacgdo 36. Mais preferivelmente, o
defletor ou defletores sdo espacados pelo menos 1W e/ou
0,1H de ambas as extremidades superior e inferior do meio
de reacao 36. Acima de tudo preferivelmente, o defletor ou
defletores sdo espacados pelo menos 1,5W e/ou 0,15H de
ambas as extremidades superior e inferior do meio de reacgao
36. A presenca de um defletor ou defletores no reator de
coluna de Dbolhas de oxidacao 20 pode permitir menores
relagdes H:W do que seria possivel com reatores sem
defletor similares. Assim, é preferivel que a relagao H:W
de reatores de coluna de bolhas com defletor fique na faixa
de cerca de 3:1 a cerca de 20:1, mais preferivelmente na
faixa de cerca de 3.5:1 a cerca de 15:1 e acima de tudo

preferivelmente na faixa de 4:1 a 12:1.
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Referindo-se agora as figuras 45-47 com detalhes, o reator
de coluna de bolhas de oxidacado 20 esta ilustrado incluindo
uma pluralidade de defletores espacados verticalmente
71la,b,c,d. Preferivelmente, o reator de coluna de bolhas de
oxidacao 20 inclui na faixa de 2 a 20 defletores espacgados
verticalmente, acima de tudo ©preferivelmente 3 a 8
defletores espacados verticalmente. Preferivelmente, cada
defletor 71 compreende uma pluralidade de elementos
defletores individuais alongados 73. Nesta forma de
realizacao, cada elemento defletor individual 73 apresenta
uma superficie externa exposta substancialmente cilindrica
gque faz contato com o meioc de reacao 36. Na forma de
realizacao 1lustrada nas figuras 45-47, os defletores
7la,b,c,d sao rotacionados uns em relagcao aos outros para
gque elementos defletores individuais 73 de defletores
adjacentes 71 estendam-se substancialmente perpendiculares

um ao outro.

Referindo-se agora as figuras 48-50 com detalhes, séo
ilustrados defletores alternativos 8la,b,c,d compreendendo
uma pluralidade de elementos defletores individuais
alongados 83. Nesta forma de realizagao, cada elemento
defletor 83 ¢é formado de um elemento de segdo em L e
apresenta uma superficie externa exposta voltada para cima
no geral em forma de V invertido. A configuracao das
superficies externas expostas de elementos defletores
individuais 83 ajuda impedir a formacdo de depdsitos com
s6lidos que se precipitam no meio de reacao 36. O numero,
espacamento e orientacdo de adngulo dos elementos defletores
83 podem ser substancialmente os mesmos supradescritos para

elementos defletores cilindricos 73 das figuras 45-47.

Referindo-se agora as figuras 51-53 com detalhes, esta
ilustrado um reator de coluna de Dbolhas de oxidacao 20

incluindo um tnico defletor monolitico 91 gue tem em geral
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a forma de cones verticals que estendem-se de forma oposta
93a,b unidos na sua base. A inclinagao da superficie
externa voltada para cima exposta do defletor monolitico 91
ajuda impedir formacdao de depdésitos no defletor 91 com os

s6lidos gue se precipitam no meio de reacédo 36.

As varias configuracbes do defletor ilustrado nas figuras
51- 53 sao somente exemplares, e muitas outras
configuracgdes de defletor podem se engquadrar no ambito da
presente invencao. Deve-se notar também que as
configuracgdes do defletor ilustrado nas figuras 45-53 podem

ser usadas em combinacao.

Embora certos reatores de oxidacdo da técnica anterior
possam empregar tubos de troca de calor que fazem contato
com o meio de reacdo de uma maneira similar a do(s)
defletor(s) agui descrito(s), deve-se notar que é
indesejavel que os defletores da presente invencdo fornecgam
qualgquer grau significativo de aquecimento ou resfriamento
do meio de reacgao. Assim, é preferivel gue o fluxo de calor
das superficies externas expostas (isto &, gque entram em
contato com o meio de reacao) dos defletores aqui descritos

seja menor que cerca de 30.000 watts por metro quadrado.

Referindo-se novamente as figuras 1-53, a oxidacao ¢é
preferivelmente realizada no reator de coluna de bolhas 20
sob condigdes que sao notoriamente diferentes, de acordo
com formas de realizacao preferidas agui reveladas, dgue
reatores de oxidagcao convencionais. Quando o reator de
coluna de Dbolhas 20 ¢é wusado para realizar a oxidacéao
parcial em fase 1liquida de @para- xileno em 4&cido
tereftdlico bruto (CTA) de acordo com formas de realizacao
preferidas aqui reveladas, 0s perfis espaciais de
intensidade de reacao local, de intensidade de evaporagao

local e de temperatura local combinados com os padrdes de
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fluxo de liquido no meio de reacdo e as temperaturas de
oxidacao relativamente baixas preferidas contribuem para a
formacdao de particulas de CTA com propriedades exclusivas e

vantajosas.

As figuras 54A e 54B ilustram particulas de CTA Dbase
produzidas de acordo com uma forma de realizacadaoc da
presente invengdo. A figura 54A mostra as particulas de CTA
base com ampliacao de 500 vezes, enquanto a figura 54B
amplifica uma das particulas de CTA base e mostra a
particula com ampliacdo de 2.000 wvezes. Conforme talvez
mais bem ilustrado na figura 54B, cada particula de CTA
base ¢é tipicamente formada de uma grande gquantidade de
pequenas subparticulas de CTA aglomeradas, dando assim a
particula de CTA base uma 4area superficial relativamente
grande, alta porosidade, baixa densidade e boa
dissolubilidade. As particulas de CTA base tipicamente tém
um tamanho de particula médio na faixa de cerca de 20 a
cerca de 150 microns, mais preferivelmente na faixa de
cerca de 30 a cerca de 120 microns e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 40 a 90 microns. As
subparticulas de CTA tipicamente tém um tamanho de
particula médio na faixa de cerca de 0,5 a cerca de 30
microns, mails preferivelmente de cerca del a cerca de 15
microns e acima de tudo preferivelmente na faixa de 2 a b5
microns. A 4drea superficial relativamente grande das
particulas de CTA base ilustradas nas figuras 54A e 54B
pode ser quantificada usando um método de medicdo de é&rea
superficial de Braunauer—-Emmett-Teller (BET) .
Preferivelmente, as particulas de CTA Dbase tém uma
superficie BET média de pelo menos cerca de 0,6 metro
quadrados por grama (m?/g). Mais preferivelmente, as
particulas de CTA base tém uma 4&area superficial BET média
na faixa de cerca de 0,8 a cerca de 4 m?/g. Acima de tudo

preferivelmente, as particulas de CTA base tém uma 4area
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superficial BET média na faixa de 0,9 a 2 m?/g. As
propriedades fisicas (por exemplo, tamanho de particula,
drea superficial BET, porosidade e dissolubilidade) das
particulas de CTA base formadas por um processo de oxidacéao
otimizado da forma de realizacao preferida da presente
invengdo permitem purificagédo das particulas de CTA por
métodos mais efetivos e/ou econdmicos, descritos com mais

detalhes a seguir com relacdo a figura 57.

Os wvalores de tamanho de particula médio providos
anteriormente foram determinados usando microscopia dtica
polarizada e andlise de imagem. O equipamento empregue na
andlise de tamanho de particula incluiu um microscépio
6tico Nikon E800 com uma objetiva 4x Plan Flour N. A. 0.13,
uma camara digital Spot RT™, e um computador pessoal que
roda o suporte ldégico Image Pro Plus™ Vv4.5.0.19. O método
de andlise de tamanho de particula incluiu as seguintes
etapas principais: (1) dispersar os pds de CTA oleo
mineral; (2) preparar uma lamina de microscépio da
dispersdo; (3) examinar a lé&mina usando microscopia de luz
polarizada (condicdo polar cruzada - as particulas aparecem
como objetos brancos em um fundo preto); (4) capturar
diferentes imagens para cada preparacao de amostra (tamanho
do campo = 3 x 2,25 mm; tamanho de pixel - 1,84
microns/pixel); (5) realizar andlise de 1imagem com o©
suporte ldégico Image Pro Plus™; (6) exportar as medicgdes de
particula para uma planilha; e (7) fazer caracterizacgao
estatistica na planilha. A etapa (5) de "realizar andlise
de imagem com suporte 1légico Image Pro Plus™" incluiu as
subetapas de: (a) ajustar o limiar de imagem para detetar
particulas brancas em fundo preto; (b) criar uma imagem
bindria; (c) usar um filtro aberto de uma uUnica passagem
para filtrar ruido de pixel; (d) medir todas particulas na
imagem; e (e) reportar o didmetro médio medido para cada

particula. O suporte 1légico Imagem Pro Plus™ define
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didmetro médio de particulas individual como o comprimento
médio de didmetros de uma particula medido em intervalos de
2 graus e que passa pelo centrdéide das particulas. A etapa
7 de M"realizar caracterizacao estatistica na planilha"
compreende calcular o tamanho de particula médio ponderado
pelo volume como se segue. 0O volume de cada uma das n
particulas em uma amostra € calculado como se ela fosse
esférica usando pi/6*di”3; multiplicar o volume de cada
particula pelo seu didmetro para encontrar pi/6*di"4;
somando todas as particulas na amostra dos valores de pi/6
*di~4; somando os volumes de todas as particulas na
amostra; e calculando o didmetro de particula ponderado
pelo volume como a soma de todas as n particulas na amostra
de (pi/6 *di”4) dividido pela soma de todas n particulas na
amostra de (pi/6*di”3). Na forma agui usada, "tamanho de
particula médio" refere-se ao tamanho de particula médio
ponderado pelo volume determinado de acordo com o método de

teste supradescrito; ele & também referido como D(4,3).

Além do mais, a etapa 7 compreende encontrar o tamanho de
particulas para o qual varias fragdes do volume total da
amostra sao menores. Por exemplo, D(v,0, 1) & o tamanho de
particula para o gqual 10 porcento do volume total da
amostra sao menores e 90 porcento sao maiores; D(v,0,5) & o
tamanho de particula para o qual a metade do volume de
amostra € maior e a metade € menor; D(v,0,9) & o tamanho de
particula para o gqual 90 porcento do volume total da
amostra € menor e assim por diante. Além do mais, a etapa 7
compreende calcular o valor de D(v,0,9) menos D(v,0, 1),

que ¢é aqui definido como a "dispersdo de tamanho de
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particula"; e etapa 7 compreende calcular o valor da
dispersdao de tamanho de particula dividido por D(4,3), gue
¢ aqui definido como a "dispersao relativa de tamanho de

particula™".

Além disso, é preferivel que o D(v,0, 1) das particulas de
CTA da maneira medida anteriormente fique na faixa de cerca
de 5 a cerca de 65 microns, mais preferivelmente na faixa
de cerca de 15 a cerca de 55 microns e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 25 a 45 microns. E preferivel
que o D(v,0,5) das particulas de CTA medido anteriormente
fique na faixa de cerca de 10 a cerca de 90 microns, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 20 a cerca de 80
microns e acima de tudo preferivelmente na faixa de 30 a 70
microns. E preferivel que o D(v,0,9) das particulas de CTA
medido anteriormente fique na faixa de cerca de 30 a cerca
de 150 microns, mais preferivelmente na faixa de cerca de
40 a cerca de 130 microns e acima de tudo preferivelmente
na faixa de 50 a 110 microns. E preferivel que a dispersio
relativa de tamanho de particula fique na faixa de cerca de
0,5 a cerca de 2,0, mais preferivelmente na faixa de cerca
de 0,6 a cerca de 1,5 e acima de tudo preferivelmente na

faixa de 0,7 a 1,3.

Os valores BET de &rea superficial providos anteriormente
foram medidos em um Micromeritics ASAP2000 (disponivel pela
Micromeritics Instrument Corporation of Norcross, GA). Na
primeira etapa do processo de medicao, 2 a 4 gramas de
amostra das particulas foram pesados e secos a vacuo a 50
°C. A amostra foil entdo colocada no coletor de gas de
andlise e resfriado a 77 °K. Uma isoterma de adsorcao de
nitrogénio foi medida em um minimo de 5 pressdes de
equilibrio expondo-se a amostra a volumes conhecidos de gas
nitrogénio e medindo a queda de pressdao. As pressdes de

equilibrio ficaram devidamente na faixa de P/Po = 0,01 -
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0,20, onde P é pressadao de equilibrio e Py é pressao de
vapor de nitrogénio liquido a 77 °K. A isoterma resultante
foi entdo colocada em grafico de acordo com a seguinte

equacao de BET:

P 1 ,.€C- E( 3

Ve(PoP) Val VaC \Pe)
onde Vs €& o volume de gas adsorvido pela amostra em P, Vy &
o volume de gds necessario para cobrir toda a superficie da
amostra com uma monocamada de géds, e C & uma constante. A
partir deste grafico, V, e C foram determinado. V, foi
entdo convertido em uma &rea superficial wusando A&rea

seccional transversal de nitrogénio a 77 °K por:

Fox
RY

onde o & &rea seccional transversal de nitrogénio a 77 °K,

T & 77 °K, e R é& a constante dos gases.

Conforme referido anteriormente, o CTA formado do de acordo
com uma forma de realizacao da presente invencao apresenta
propriedades de dissolugaoc superiores em relacao a CTA
convencional produzido por outros processos. Esta melhor
taxa de dissolugcaoc permite que o CTA inventivo seja
purificado por processos de purificacao mais eficientes
e/ou mais efetivos. A descricdo seguinte aborda a maneira

na qual a taxa de dissolucao de CTA pode ser quantificada.

A taxa de dissolucado de uma quantidade conhecida de sdlidos
em uma gquantidade conhecida de solvente em uma mistura
agitada pode ser medida por varios protocolos. Na forma
aqui wusada, um método de medicao denominado "teste de

dissolugdo cronometrado" ¢é definido como se segue. Uma
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pressao ambiente de cerca de 0,1 megapascal ¢é usada por
todo o teste de dissolucao cronometrado. A temperatura
ambiente usada em todo o teste de dissolucdo cronometrado é
cerca de 22 °C. Além disso, os sdélidos, solvente e todo o
aparelho de dissoclucao sao termicamente equilibrados por
completo nesta temperatura antes de comegcar o teste, e nao
ha aquecimento ou resfriamento apreciavel béquer ou seus
conteudos durante o periodo de tempo de dissolugdo. A parte
de solvente de tetraidrofurano grau analitico de HPLC
fresco (>99,9 porcento de pureza), doravante THF, pesando
250 gramas, é colocada em uma forma KIMAX limpa pequena de
um béquer de vidro de 400 mililitros (Kimble® numero da
parte 14020, Kimble/ Kontes, Vineland, NJ), que néao ¢é
isolado, com lados lisos e em geral de forma cilindrica.
Uma barra de agitacdo magnética revestida com Teflon (VWR
numero da parte 58948-230, <cerca de 1 polegada de
comprimento com 3/8 de polegada de diédmetro, secao
transversal octogonal, VWR International, West Chester, PA
19380) & colocada no béquer, onde ela naturalmente se
sedimenta na base. A amostra ¢& agitada usando um agitador
magnético de 15 multipontos Variomag® (H&P Labortechnik AG,
Oberschleissheim, Alemanha) ajustado a 800 revolugbes por
minuto. A agitacao comeca nao mais de 5 minutos antes da
adicdo de sdélidos e continua estavelmente pelo menos por 30
minutos depois da adicgao de sdélidos. Uma amostra de sdlido
de particulados de TPA brutos ou purificados chegando a 250
miligramas é pesada em um recipiente de pesagem de amostra
sem aderéncia. No momento inicial designado como t=0, os
s6lidos pesados sao vertidos todos de uma vez no agitador
THF, e um crondmetro ¢ iniciado simultaneamente. Feito
devidamente, o THF molha rapidamente os sélidos e forma uma
lama bem agitada diluida em 5 segundos. Subseguentemente,
amostras desta mistura sao obtidas nos tempos seguintes,

medidos em minutos a partir de t=0: 0,08, 0,25, 0,50, 0,75,
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1,00, 1,50, 2,00, 2,50, 3,00, 4,00, 5,00, 6,00, 8,00,
10,00, 15,00 e 30,00. Cada peguena amostra ¢é extraida da
mistura bem agitada diluida wusando uma seringa nova
descartavel (Becton, Dickinson e Co, 5 mililitros, REF
30163, Franklin Lakes, NJ 07417). Imediatamente apds
extragao do béquer, aproximadamente 2 mililitros de amostra
de liquido claro séao rapidamente descarregados por meio de
um filtro de seringa nao usada nova (25 mm didmetro, 0,45
micron, Gelman GHP Acrodisc GF®, Pall Corporation, East
Hills, NY 11548) em um novo vial de amostra de vidro
rotulado. A duracao de enchimento de cada seringa,
colocagédo do filtro e descarregamento no vial de amostra é
corretamente menor qgue cerca de 5 segundos, e este
intervalo ¢é apropriadamente iniciado e terminado em cerca
de 3 segundos em cada lado de cada tempo de amostragem
visado. Em cerca de cinco minutos de cada enchimento, os
viais de amostra tampados e mantidos a temperatura
aproximadamente constante até a realizagdo da anédlise
gquimica seguinte. Depois que a amostra final € retirada no
tempo de 30 minutos depois de t=0, todas as dezesseis
amostras sdo analisadas com relacdo a guantidade de TPA
dissolvido usando um método HPLC- DAD descrito de forma
geral em algum lugar nesta revelacaoc. Entretanto, no
presente teste, os padrdes de calibracao e os resultados
reportados sao ambos Dbaseados em miligramas de TPA
dissoclvido por grama de solvente de THF (doravante "ppm em
THE") . Por exemplo, se todos os 250 miligramas de sdélidos
fossem TPA muito puro e se toda esta guantidade fossem
completamente dissolvidos nos 250 gramas de solvente THF
antes de uma particular amostra ser retirada, a
concentracao corretamente medida seria cerca de 1.000 ppm

em THEF.

Quando CTA de acordo com a presente invencao é submetido ao

z

teste de dissolucao cronometrado supradescrito, é
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preferivel gue a amostra retirada um minuto depois de t=0
dissolva até uma concentracdo de pelo menos cerca de 500
ppm em THF, mais preferivelmente a pelo menos 600 ppm em
THF. Para uma amostra retirada dois minutos depois de t=0,
& preferivel que CTA de acordo com a presente invencéo
dissolva até uma concentracdo de pelo menos cerca de 700
ppm em THF, mais preferivelmente a pelo menos 750 ppm em
THF. Para uma amostra retirada a quatro minutos depois t=0,
& preferivel que CTA de acordo com a presente invencéo
dissolverd até uma concentracdo de pelo menos cerca de 840
ppm in THF, mais preferivelmente até pelo menos 880 ppm em

THE.

Os 1nventores observaram gque um modelo de crescimento
exponencial negativo relativamente simples pode ser usado
para descrever a dependéncia do tempo de todo o conjunto de
dados de um teste de dissoclucgao cronometrado completo, sem
importar a complexidade das amostras do particulado do
processo de dissolucao. A forma da equagao, doravante o

"modelo de dissolucgdo cronometrado", €& a seguinte:

S=A+B*(1—expl-C* 1),
onde
t = tempo em unidades de minutos;

S = solubilidade, em unidades de ppm em THF, no tempo t;

exp = funcao exponencial na base do logaritmo natural 2;

A, B = constantes da regressac em unidades de ppm em THF,
onde A estd malis Dbasicamente relacionado a rapida
dissolucédo das particulas menores em tempos muito pequenos,
e onde a soma de A + B estd malis basicamente relacionado
com a quantidade total de dissolugadao prdxima ao fim do

periodo de teste especificado; e
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C = constante de tempo da regressao em unidades de minutos

inversos.

As constantes da regressao sao ajustadas de forma a
minimizar a soma dos quadrados dos erros entre os pontos de
dados reais e os valores correspondentes do modelo, método
¢ normalmente denominado ajustes dos "minimos guadrados™.
Um pacote de suporte 1ldgico preferido para executar esta
regressao de dados & JMP Release 5.1.2 (SAS Institute Inc.,
JMP Software, SAS Campus Drive, Cary, NC 27513).

Quando CTA de acordo com a presente invencdo é testado com
o teste de dissolugao cronometrado e ajustado ao modelo de
dissolucédo cronometrado supradescrito, ¢é preferivel que o
CTA tenha uma constante de tempo "C" maior que cerca de 0,5
minutos inversos, mais preferivelmente maior qgue cerca de
0,6 minutos inversos e acima de tudo preferivelmente maior

que 0,7 minutos inversos.

As figuras 55A e 55B ilustram uma particula de CTA
convencional feita por um processo de oxidacao a alta
temperatura convencional em um reator de tangque de agitacao
continua (CSTR). A figura 55A mostra a particula de CTA
convencional com 500 vezes de aumento, enguanto a figura
55B amplia e mostra a particula de CTA com 2.000 vezes de
aumento. Uma comparac¢ao visual das particulas de CTA
inventivas ilustradas nas figuras 54A e 54B e da particula
de CTA convencional ilustrada nas figuras 55A e 55B mostra
que a particula de CTA convencional tem uma maior
densidade, menor area superficial, menor porosidade e maior
tamanho de particula que as particulas de CTA inventivas.
De fato, o CTA convencional representada nas figuras 554 e
55B tém um tamanho de particula médio de cerca de 205

microns e uma area superficial BET de cerca de 0,57 m?¢/g.
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A figura 56 ilustra um processo convencional para produzir
dcido tereftdalico purificado (PTA). No ©processo PTA
convencional, para-xileno ¢é parcialmente oxidado em um
reator de oxidacao de alta temperatura agitado
mecanicamente 700. A lama compreendendo CTA é extraida do
reator 700 e em seguida purificada em um sistema de
purificacao 702. O produto PTA do sistema de purificacgao
702 & introduzido no sistema de separacao 706 para
separacdo e secagem das particulas de PTA. O sistema de
purificacao 702 reapresenta uma grande parte dos custos
associados com a producao de particulas de PTA por métodos
convencionais. O sistema de purificacao 702 em geral inclui
um sistema de adicado/troca de &agua 708, um dispositivo de
dissolucédo 710, um sistema de hidrogenacdo 712 e trés vasos
de cristalizacgao separados 704a,b,c. No sistema de
adicdo/troca de &agua 708, uma parte substancial do licor-—
mae é deslocado com &gua. Depois da adicdo de &gua, a lama
dgua/CTA é introduzida no sistema de dissolugdo 710 onde a
mistura agua/CTA é aquecida até que as particulas de CTA se
dissolvam completamente na 4&agua. Depois da dissolucdo de
CTA, a solucdo CTA-em- agua ¢ submetida a hidrogenacao no
sistema de hidrogenacgao 712. O efluente hidrogenado
proveniente do sistema de hidrogenacdo 712 & entao
submetido a trés etapas de cristalizagcdo em vasos de
cristalizacao 704a,b,c, seguido por separacao de PTA no

sistema de separacao 706.

A figura 57 ilustra um processo melhorado para produzir PTA
gue emprega um reator de oxidacao de coluna de bolhas 800
configurado de acordo com uma forma de realizacao da
presente invencao. Uma lama inicial compreendendo
particulas de CTA sdélidas e um licor-mae liquido é extraida
do reator 800. Tipicamente, a lama inicial pode conter na
faixa de cerca de 10 a cerca de 50 porcento em peso de

particulas de CTA sélidas, com o equilibrio sendo licor-mae
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liguido. As particulas de CTA sdélidas presentes na lama
inicial tipicamente contém pelo menos cerca de 400 ppm em
peso de 4-carboxibenzaldeido (4-CBA), mais tipicamente pelo
menos cerca de 800 ppm em peso de 4-CBA e acima de tudo
tipicamente na faixa de 1.000 a 15.000 ppm em peso de 4-
CBA. A lama inicial extraida do reator 800 é introduzida em
um sistema de purificacao 802 para reduzir a concentracao
de 4-CBA e outras impurezas presentes no CTA. Uma lama mais
pura/purificada € produzida pelo sistema de purificacdo 802
e é gsubmetida a separacdo e secagem em um sSistema de
separacao 804 para produzir assim particulas de 4&acido
tereftdlico sdédlido mais puro compreendendo menos gue cerca
de 400 ppm em peso de 4-CBA, mais preferivelmente menos que
cerca de 250 ppm em peso de 4-CBA e acima de tudo

preferivelmente na faixa de 10 a 200 ppm em peso de 4-CBA.

O sistema de purificacao 802 do sistema de produgao de PTA
ilustrado na figura 57 proporciona inUmeras vantagens em
relacdo ao sistema de purificacdao 802 da técnica anterior
ilustrada na figura 56. Preferivelmente, o sistema de
purificacao 802 em geral inclui um sistema de troca de
licor 806, um digestor 808 e um uUnico cristalizador 810. No
sistema de troca de 1licor 806, pelo menos cerca de 50
porcento em pesoc do licor-mae presentes na lama inicial sao
trocados por um solvente de reposicao fresco para fornecer
assim wum lama com o solvente trocado compreendendo
particulas de CTA e o solvente de reposicdo. A lama com ©
solvente trocado que sai do sistema de troca de licor 806 é
introduzida no digestor (ou reator de oxidacdo secundario)
808. No digestor 808, uma reacdo de oxidacdo secundaria é
realizada a temperaturas ligeiramente maiores do dgque as
usadas na reacgdo de oxidacdo inicial/primdria realizada no
reator de coluna de Dbolhas 800. Conforme discutido
anteriormente, a grande &rea superficial, pequeno tamanho

de particula e baixa densidade das particulas de CTA
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produzidas no reator 800 fazem com que certas 1impurezas
aprisionadas nas particulas de CTA figuem disponiveis para
oxidacao no digestor 808 sem exigir completa dissolugao das
particulas de CTA no digestor 808. Assim, a temperatura no
digestor 808 pode ser menor gque muitos processos similares
da técnica anterior. A oxidacdo secunddria realizada no
digestor 808 preferivelmente reduz a concentracao de 4-CBA
no CTA em pelo menos 200 ppm em peso, mais preferivelmente
pelo menos cerca de 400 ppm em peso e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 600 a 6,000 ppm em peso.
Preferivelmente, a temperatura de oxidacdo secundaria no
digestor 808 ¢é pelo menos cerca de 10 °C maior que a
temperatura de oxidacgdo primdria no reator de coluna de
bolhas 800, mais preferivelmente cerca de 20 a cerca de 80
°C mais alta gue a temperatura de oxidagdo primaria no
reator 800 e acima de tudo preferivelmente 30 a 50 °C mais
alta que a temperatura de oxidacgdo primaria no reator 800.
A temperatura de oxidacdo secunddria é preferivelmente na
faixa de cerca de 160 a cerca de 240 °c, mais
preferivelmente na faixa de cerca de 180 a cerca de 220 °C
e acima de tudo preferivelmente na faixa de 190 a 210 °C. O
produto purificado do digestor 808 exige somente uma Unica
etapa de cristalizacdo no cristalizador 810 antes da
separagac no sistema de separacao 804. Técnicas de
oxidacdo/digestdo secundaria adequadas estdo discutidas com
detalhes na publicacao do pedido de patente U.S.
2005/0065373, cuja revelacgdo estd aqul expressamente
incorporada na integra pela referéncia.Acido tereftdlico
(por exemplo, PTA) produzido pelo sistema ilustrado na
figura 57 é preferivelmente formado de particulas de PTA
com um tamanho de particula médio de pelo menos cerca de 40
microns, mais preferivelmente na faixa de cerca de 50 a
cerca de 2.000 microns e acima de tudo preferivelmente na

faixa de 60 a 200 microns. As particulas de PTA
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preferivelmente tém uma 4area superficial BET média menor
que cerca de 0,25 m?/g, mails preferivelmente na faixa de
cerca de 0,005 a cerca de 0,2 m?/g e acima de tudo
preferivelmente na faixa de 0,01 a 0,18 m?/g. PTA produzido
pelo sistema ilustrado na figura 57 ¢ adequado para uso
como um estoque de alimentacao na produgao de PET.
Tipicamente, PET é produzido via esterificacéao de
tereftédlico com etileno glicol, seguido por
policondensacgéao. Preferivelmente, acido tereftédlico
produzido por uma forma de realizacao da presente invengao
¢ empregue como uma alimentagdo ao processo PET de reator
de tubos descrito no pedido de patente U.S. numero de série
10/013.318, depositado em 7 de dezembro de 2001, cuja
revelagao esta aqui incorporada na integra pela
referéncia.As particulas de CTA com morfologia preferida
aqui revelada sao usadas particularmente no processo de
digestao oxidativa descrito para reducgcao do teor de 4-CBA.
Além do mais, essas particulas de CTA preferidas
proporcionam vantagens em uma ampla faixa de outros pds-
processos envolvendo dissolucdo e/ou reacdo quimica das
particulas. Esses pds— processos adicionais incluem, mas
sem limitagdes, reacao com pelo menos um composto contendo
hidroxilo para formar compostos ésteres, especialmente a
reacao de CTA com metancl para formar tereftalato de
dimetilo e ésteres impurezas; a reacdao com pelo menos um
diol para formar compostos de mondmero e/ou polimero de
éster, especialmente a reacdo de CTA com etileno glicol
para formar poli(tereftalato de etileno) (PET) ; e
dissolucao total ou parcial em solventes, incluindo, mas
também sem limitacdes, 4&agua, 4&cido acético e N-metil-2-
pirrolidona, gque podem incluir processamento adicional,
incluindo, mas também sem limitacgdes, ré- precipitacado de
dcido tereftdlico mais puro e/ou redugdao quimica seletiva

de grupos carbonila sem ser grupos de &acido carboxilico.
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Notavelmente incluido é a dissolucdo substancial de CTA em
um solvente compreendendo &agua acoplada com hidrogenacéo
parcial que reduz a quantidade de aldeidos, especialmente

4-CBA, fluorenonas, fenonas e/ou antraguinonas.

Os inventores também contemplam que particulas de CTA com
as propriedades preferidas agui revelados podem ser
produzidos a partir de particulas de CTA sem estar de
acordo com as propriedades preferidas aqui reveladas
(particulas de CTA nao conformes) incluindo, mas também sem
limitacdes, reducdo mecénica do tamanho de particulas de
CTA nao conformes e dissolugcao total ou parcial de
particulas de CTA ndo conformes seguida por ré-precipitacao

total ou parcial.

De acordo com uma forma de realizacao da presente invencao,
é provido um processo para oxidar parcialmente um composto
aromatico oxidavel em um ou mais tipos de acido carboxilico
aromatico em que a pureza da parte do solvente de
alimentacdo (isto ¢é, a "alimentacdo de solvente") e a
pureza da parte do composto oxiddavel da alimentacgdo (isto
¢, a "alimentacdo do composto oxidavel") sdo controladas em
certas faixas especificadas a seguir. Juntamente com outras
formas de realizacao da presente invencgao, isto permite que
a pureza da fase liquida e, se presente, da fase sdélida e
da fase lama combinada (isto ¢, sé6lido mais liquido) do
meio de reacao sejam controladas em certas faixas

preferidas, delineadas a seguir.

Com relacdo a alimentacdo de solvente, ¢é de conhecimento
oxidar um(s) composto(s) aromatico(s) oxidavel(s) para
produzir um &cido carboxilico aromatico em que @ a
alimentacgdo de solvente introduzida no meio de reagdo é uma
mistura de &cido acético de pureza analitica e A&gua,

geralmente empregue em escala de laboratdrio e escala
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piloto. Similarmente, é de conhecimento conduzir a oxidacgao
do composto aromdatico oxiddavel em 4acido carboxilico
aromatico em que o solvente que deixa o meio de reacdo é
separado do &cido carboxilico aromatico produzido e em
seguida reciclado para o meio de reagcao como solvente de
alimentacao, basicamente por motivos de custo de
fabricacao. Esta reciclagem de solvente faz com que certas
impurezas da alimentacao e subprodutos do processo se
acumulem com o tempo no solvente reciclado. Varios
mecanismos sao conhecidos na técnica para ajudar purificar
solvente reciclado antes da re-introdugao no meio de
reagcao. Em geral, um maior grau de purificacao do solvente
reciclado leva a um custo de fabricacao significativamente
mais alto do qgue um menor grau de purificacao por
mecanismos similares. Uma forma de realizagcao da presente
invencao diz respeito ao entendimento e definicado das
faixas preferidas de um grande numero de impurezas na
alimentacdo de solvente, muitos dos quais foram até entéao
considerados Dbastante benignos, a fim de encontrar um
equilibrio ideal entre o custo de fabricacdao geral e a

pureza do produto geral.

"Alimentacdo de solvente reciclado" é aqui definida como
alimentacao de solvente compreendendo pelo menos cerca de b5
porcento em peso que passou previamente por um meio de
reacdo contendo um ou mais compostos aromdticos oxidaveis
que passam por oxidacao parcial. Por motivos de estoque de
solvente e de tempo na corrente em uma unidade de
fabricacao, ¢ preferivel que partes de solvente reciclado
passem por um meio de reacao pelo menos uma vez por dia de
operacao, mais preferivelmente pelo menos uma vez por dia
pelo menos por sete dias consecutivos de operacao e acima
de tudo preferivelmente pelo menos uma vez por dia pelo
menos por 30 dias consecutivos de operagao. Por motivos

econémicos, & preferivel que pelo menos cerca de 20
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porcento em peso da alimentacao de solvente ao meio de
reacao da presente invencao sejam solvente reciclado, mais
preferivelmente pelo menos cerca de 40 porcento em peso,
ainda mais preferivelmente pelo menos cerca de 80 porcento
em peso e acima de tudo preferivelmente pelo menos 90

porcento em peso.

Os inventores verificaram que, por motivos de atividade de
reacdo e consideracadao de impurezas metdlicas deixadas em um
produto da oxidacao, as concentracgdes de metais
multivalentes selecionados na alimentacao de solvente
reciclado sao preferivelmente nas faixas especificadas logo
a seguir. A concentracgcao de ferro no solvente reciclado é
preferivelmente abaixo de cerca de 150 ppm em peso, mais
preferivelmente abaixo de cerca de 40 ppm em peso e acima
de tudo preferivelmente entre 0 e 8 ppm em peso. A
concentragao de niquel no solvente reciclado é
preferivelmente abaixo de cerca de 150 ppm em peso, mais
preferivelmente abaixo de cerca de 40 ppm em peso e acima
de tudo preferivelmente entre 0 e 8 ppm em peso. A
concentracao de Cromo no solvente reciclado é
preferivelmente abaixo de cerca de 150 ppm em peso, mais
preferivelmente abaixo de cerca de 40 ppm em peso e acima
de tudo preferivelmente entre 0 e 8 ppm em peso. A
concentragao de molibdénio no solvente reciclado é
preferivelmente abaixo de cerca de 75 ppm em peso, mais
preferivelmente abaixo de cerca de 20 ppm em peso e acima
de tudo preferivelmente entre 0 e 4 ppm em peso. A
concentracao de titénio no solvente reciclado é
preferivelmente abaixo de cerca de 75 ppm em peso, mais
preferivelmente abaixo de cerca de 20 ppm em peso e acima
de tudo preferivelmente entre 0 e 4 ppm em peso. A
concentracao de cobre no solvente reciclado é
preferivelmente abaixo de cerca de 20 ppm em peso, mais

preferivelmente abaixo de cerca de 4 ppm em peso € acima de
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tudo preferivelmente entre 0 e 1 ppm em peso. Outras
impurezas metdlicas sdo também tipicamente presentes no
solvente reciclado, em geral variando a niveis inferiores
proporcionalmente a uma ou mais dos metais supralistados. O
controlo dos metais supralistados nas faixas preferidas

manterd outras impurezas metdlicas em niveis adequados.

Esses metals podem surgir como impurezas em qualguer das
alimentacdes de processo gue chegam (por exemplo, em
composto oxidavel, solvente, oxidante e compostos
catalisadores que chegam). Alternativamente, os metais
podem surgir como produtos de corrosao de gqualguer das
unidades de processo que entram em contato o meio de reacao
e/ou que entra em contato com o solvente reciclado. Os
mecanismos para controlar os metais nas faixas de
concentracgao reveladas incluem a especificacgao e
monitoramento adequados da pureza de varias alimentacdes e
0 uso apropriado de materiais de construcao, incluindo, mas
sem limitagbes, muitos graus comerciais de titédnio e de
acos 1inoxidédveis incluindo os graus conhecidos como acgos

inoxiddveis duplex e agos inoxiddveis alto molibdénio.

Os inventores também verificaram faixas preferidas para os
compostos aromaticos selecionados no solvente reciclado.
Esses incluem tanto compostos aromaticos precipitados como

dissolvidos no solvente reciclado.

Surpreendentemente, mesmo produto precipitado (por exemplo,
TPA) de uma oxidacao parcial de ©para-xileno, & um
contaminante a ser controlado no solvente reciclado. Em
virtude de existirem faixas surpreendentemente preferidas
para os niveis de sdélidos no meio de reacdo, gualquer
produto precipitado na alimentacdo de solvente diretamente
reduz a quantidade de composto oxidavel gque pode ser

alimentado combinado. Além disso, verificou-se que a
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alimentacdo de sdélidos de TPA precipitados no solvente
reciclado em niveis elevados afeta adversamente o carater
das particulas formadas em um meio de oxidacéao
precipitante, levando a um cardter indesejavel em operacgdes
a Jjusante (por exemplo, filtracdo de produto, lavagem de
solvente, digestaoc oxidativa do produto bruto, dissolugao
do produto bruto para processamento adicional e assim por
diante). Uma outra caracteristica indesejdvel de sdlidos
precipitados na alimentacdo de solvente de reciclagem & gue
esses geralmente tém niveis muito altos de impurezas
precipitadas, comparado com concentragdes de 1impurezas na
massa dos sélidos nas lamas de TPA das guais a maior parte
do solvente reciclado ¢ obtida. Possivelmente, os elevados
niveis de impurezas observados nos sdlidos suspensos no
filtrado reciclado podem estar relacionados com oS tempos
de nucleagcao para a precipitacac de certas impurezas do
solvente reciclado e/ou para resfriamento do solvente
reciclado, tanto intencional ou por causa de perdas para o
ambiente. Por exemplo, concentragdes de 2,6-
dicarboxifluorenona altamente colorido e indesejavel foram
observadas em niveis bem mais altos em sdélidos presentes no
solvente reciclado a 80 °C do que os observados em sdlidos
de TPA separados do solvente reciclado a 160 °C.
Similarmente, concentracdes de Aacido isoftdlico foram
observadas em niveis muito mais altos em sdélidos presentes
no solvente reciclado, comparadas com o0s niveis observados
em sdlidos TPA do meio de reacdo. Exatamente como impurezas
precipitadas especificas aprisionadas no solvente reciclado
se comportam quando reintroduzidas no meio de reacao parece
variar. Isto depende talvez da solubilidade relativa da
impureza na fase liquida do meio de reacdo, talvez como a
impureza precipitada e estratificada nos sélidos
precipitados, e talvez da taxa local de precipitacac de TPA

onde o sdélido primeiro entra novamente no meio de reacgéo.
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Assim, o8 inventores observaram gue ¢é Uutil controlar o
nivel de certas impurezas no solvente reciclado, conforme
revelado a seguir, i1ndependente se essas impurezas estao
presentes no solvente reciclado na forma dissolvida ou se

sao particulados aprisionados nele.

A quantidade de sdélidos precipitados presente no filtrado
reciclado & determinada por um método gravimétrico
seguinte. Uma amostra representativa ¢é extraida do
suprimento de solvente do meio de reacao enquanto o
solvente estd escoando em uma conduta em direcdo ao meio de
reagdo. Um tamanho de amostra usado €& cerca de 100 gramas
capturada em um recipiente de wvidro com cerca de 250
mililitros de volume interno. Antes de ser liberado para a
pressao atmosférica, mas enguanto ainda escoa continuamente
em direcao ao recipiente de amostra, o filtrado reciclado é
resfriado a menos que 100 °C; este resfriamento & a fim de
limitar evaporacao de solvente durante um pegueno intervalo
antes de ser selado hermeticamente no recipiente de wvidro.
Depois que a amostra € capturada a pressao atmosférica, o
recipiente de vidro é imediatamente selado hermeticamente.
Em seguida, a amostra ¢é resfriada naturalmente a cerca de
20 °C enquanto envolvida por ar a cerca de 20 °C e sem
conveccao forcada. Depois de atingir cerca de 20 °C, a
amostra € mantida nesta condicdo pelo menos por cerca de 2
horas. Em seguida, o) recipiente selado é agitado
vigorosamente até que uma distribuicéao de s6lidos
visivelmente uniformes seja obtida. Imediatamente em
seguida, uma barra do agitador magnético é adicionada ao
recipiente de amostra e rotacionado a uma velocidade
suficiente para manter uma distribuicao efetivamente
uniforme de sdélidos. Uma aliquota de 10 mililitros do
liguido misturado com sdélidos suspensos ¢é extraida por
pipeta e pesada. Em seguida, a massa da fase liquida desta

z

aliquota é separada por filtracdo a vacuo, ainda a cerca de
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20 °C e efetivamente sem perda de sdlidos. A maior parte
dos sdélidos filtrados desta aliquota ¢ em seguida seca,
efetivamente sem sublimacdo de sdélidos, e esses sbélidos
secos sao pesados. O racio do peso dos sdélidos secos para o
peso da aliquota de lama original é a fracdo de sélidos,
tipicamente expressa como uma percentagem e aqui referida
como o teor de filtrado reciclado dos sdlidos precipitados

a 20 °cC.

Os inventores verificaram que compostos aromaticos
dissolvidos na fase ligquida do meio de reacao e
compreendendo &acido carboxilico aromédticos faltando grupos
hidrocarbilo ndo-aromdticos (por exemplo; &cido isoftédlico,
dcido benzoico, acido ftéalico, 2,5,4'- tricarboxibifenilo)
sao componentes surpreendentemente perniciosos. Embora
esses compostos sejam muito mails reduzidos na atividade
guimica no meio de reacdo em questdo comparados com
compostos oxidaveis que tém grupos hidrocarbilo néo-
aromatico, os inventores verificaram que esses compostos no
entanto passam por inumeras reag¢des detrimentais. Assim, é
vantajosa controlar o teor desses compostos em faixas
preferidas na fase liquida do meio de reacadao. Isto leva a
faixas preferidas de compostos selecionados na alimentacgao
de solvente reciclado e também a faixas preferidas de
precursores selecionados na alimentacao de composto

aromatico oxidavel.

Por exemplo, em uma oxidacdo parcial em fase ligquida de
para-xileno em A4acido tereftdlico (TPA), os 1inventores
verificaram que a impureza altamente colorida e indesejavel
2, 7-dicarboxifluorenona (2, 7-DCF) é virtualmente
indetetdavel no meio de reacdo e remocgdo de produto quando
compostos aromdaticos meta-substituidos estdo em niveis
muito baixos no meio de reacao. 0s inventores verificaram

que, quando impureza de &cido isofitdlico estd presente em
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niveis crescentes na alimentacdo de solvente, a formacédo de
2, 7-DCF aumenta praticamente em ©proporgcao direta. Os
inventores verificaram também gue, guando impureza de meta-
xileno estd presente na alimentacdo de para-xileno, a
formacao de 2,7-DCF novamente aumenta praticamente em
proporgao direta. Além disso, mesmo se a alimentacgdo de
solvente e alimentacao do composto oxidavel forem
desprovidas de compostos aromdticos meta-substituidos, os
inventores verificaram que parte do &cido isofitdlico &
formado durante uma oxidagdo parcial tipica de para-xileno
muito puro, particularmente gquando &acido Dbenzoico esta
presente na fase liquida do meio de reacgdo. Este Aacido
isoftdlico autogerado, gracas a sua maior solubilidade que
TPA no solvente compreendendo &cido acético e &gua, pode
acumular-se com o0 tempo em unidades comerciais gque empregam
solvente reciclado. Assim, a quantidade de acido isoftdalico
na alimentacao de solvente, a quantidade de meta-xileno na
alimentacdo do composto aromatico oxidédvel e a taxa de
autocriacdo de acido isoftdlico no meio de reacdao sao todos
devidamente considerados no equilibrio uns com os outros e
no equilibrio com qualquer reacdao gque consome 4acido
isoftdlico. Verificou-se que 4&cido isoftdlico passa por
reacdes consumistas adicionais além da formacao de 2, 7-DCF,
conforme revelado a seguir. Além do mais, os inventores
verificaram dque existem outras dquestdes a considerar
durante o estabelecimento das faixas apropriadas para
espécies aromdticas meta-substituidas em uma oxidacao
parcial de para-xileno em TPA. Outras 1impurezas altamente
coloridas e indesejaveis, tal como 2,6- dicarboxifluorenona
(2,6- DCE), parecem estar Dbastante relacionadas com
espécies aromaticas para-substituidas dissolvidas, que
estao sempre presentes na alimentacaoc de para-xileno a uma

z

oxidacdo em fase ligquida. Assim, a supressao de 2,7-DCF é
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mais bem considerada na perspetiva do nivel de outras

impurezas coloridas que sao produzidas.

Por exemplo, na oxidacado parcial em fase liguida de para-
xileno em TPA, os inventores verificaram que a formacao de
dcido trimelitico aumenta a medida que os niveis de &cido
isoftdlico e 4&cido itédlico aumentam no meio de reacédo.
Acido trimelitico ¢é 4&cido carboxilico tri-fimcional que
leva a ramificacdo de cadeias de polimero durante a
producao de PET a partir de TPA. Em muitas aplicac¢des de
PET, o©0s niveis de ramificacdo devem ser controlados em
baixos niveis e, consequentemente, &dcido trimelitico tem
gue ser controlado em baixos niveis em TPA purificado. Além
de levar a acido trimelitico, a presenca de espécies meta-
substituida e orto-substituida no meio de reacao também da
origem a outros acidos tricarboxilicos (por exemplo, 1,3,5-
tricarboxibenzeno). Além disso, a maior presenca de &acidos
tricarboxilicos no meio de reacdao aumenta a quantidade de
formacdo de 4acido tetracarboxilico (por exemplo, 1,2,4,5-
tetracarboxibenzeno). O controlo da producao somada de
todos 4&cidos carboxilicos aromaticos com mais de dois
grupos de acido carboxilico é um fator no estabelecimento
dos niveis preferidos de espécies meta-substituida e orto-
substituida na alimentacdo de solvente reciclado, na
alimentacdo do composto oxidavel, e no meio de reacao de

acordo com a presente invencao.

Por exemplo, na oxidacado parcial em fase liguida de para-
xileno em TPA, os inventores verificaram que maiores niveis
na fase ligquida do meio de reacdo de diversos acidos
carboxilicos aromaticos dissolvidos faltando grupos
hidrocarbilos ndo—-aromaticos leva diretamente a maior
produgcao de mondéxido de carbono e didéxido de carbono. Esta
maior produgado de éxidos de carbono representa a perda de

rendimento tanto no oxidante como no composto oxidavel
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posteriormente, uma vez gque muitos dos &cidos carboxilicos
aromaticos co-produzidos, dque, por um lado, podem ser
vistos como impurezas, por outro lado também tém wvalor
comercial. Assim, a remogao apropriada de acidos
carboxilicos relativamente soltveis faltando grupos
hidrocarbilo ndo-aromaticos do solvente de reciclagem tem
um valor econdmico na prevencdo de perda de rendimento de
composto aromdtico oxiddavel e de oxidante, além de suprimir
a geracac de 1mpurezas altamente indesejadas tails como

varios fluorenonas e acido trimelitico.

Por exemplo, em uma oxidacdo parcial em fase ligquida de
para-xileno em TPA, o0os 1nventores verificaram que a
formacdo de 2,5,4'- tricarboxibifenilo ¢ similarmente
inevitavel. O 2,5,4'-tricarboxibifenilo ¢ um tridcido
carboxilico aromatico formado pelo acoplamento de dois
anéis aromaticos, talvez pelo acoplamento de uma espécie
aromatica para- substituida dissolvida com um radical
arila, talvez um radical arila formado por descarboxilogao
ou decarbonilacao de uma espécie aromatica para-—
substituida. Felizmente, o 2,5,4"-tricarboxibifenilo ¢é
tipicamente produzido a niveis mais baixos gue o 4acido
trimelitico e normalmente leva a dificuldades
significativamente maiores com a ramificagdo de moléculas
de polimero durante a producdao de PET. Entretanto, os
inventores verificaram que elevados niveis de 2,5,4'-
tricarboxibifenilo em um meio de reacao compreendendo
oxidagado de aromaticos de alguilo de acordo com formas de
realizacao preferidas da presente invencao levam a maiores
niveis de 2,6- DCF altamente colorido e indesejavel. O
maior 2,6-DCF ¢é possivelmente criado a partir de 2,5,4'-
tricarboxibifenilo pelo fechamento de anel com perda de uma
molécula de 4&gua, embora © exato mecanismo de reacdo néao
seja conhecido com certeza. Se 2,5,4'-tricarboxibifenilo,

que € mais soluvel no solvente compreendendo acido acético
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e agua do que TPA, puder se acumular muito alto no solvente
reciclado, taxas de conversao em 2,6-DCF podem tomar-se

inaceitavelmente altas.

Por exemplo, em uma oxidacdo parcial em fase ligquida de
para-xileno em TPA, os inventores verificaram que 4&acidos
carboxilicos aromaticos faltando grupos hidrocarbilos néao-—
aromaticos (por exemplo, acido isoftalico) em geral levam a
supressao branda da atividade guimica do meio de reacao
quando presentes na fase liguida em concentracgao

suficiente.

Por exemplo, na oxidacado parcial em fase liguida de para-
xileno em TPA, os inventores verificaram que precipitacao
muito frequentemente nao é ideal (isto &, sem equilibrio)
com relagdo as concentragdes relativas de diferentes
espécies quimicas na fase sélida e na fase liquida. Talvez,
isto € devido a taxa de precipitacdo ser muito alta nas
taxas de reacao espaco-tempo aqui preferidas, levando a co-
precipitacdo nao ideal de 1mpurezas, ou mesmo oclusao.
Assim, quando se deseja limitar a concentracaoc de certas
impurezas (por exemplo, acido trimelitico e 2,6-DCF) em TPA
bruto, por causa da configuracdao de operacgdes de unidades a
jusante, ¢ preferivel controlar sua concentragdo na
alimentacao de solvente bem como sua taxa de geragao no

meio de reacgao.

Por exemplo, os inventores verificaram que compostos de
benzofenona (por exemplo, 4,4'-dicarboxibenzofenona e
2,5,4'- tricarboxibenzofenona), produzidos durante oxidagao
parcial de para-xileno, tém efeitos indesejaveis em um meio
de reacao PET, mesmo que compostos de benzofenona nao sejam
tao altamente coloridos por si em TPA como as fluorenonas e
antragquinonas. Dessa maneira, ¢ desejavel limitar a

presenca de benzofenonas e selecionar precursores no
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solvente reciclado e na alimentacdo do composto oxidavel.
Além disso, o0s inventores verificaram que a presenca de
elevados niveis de 4acido benzoico, tanto admitido no
solvente reciclado como formado no meio de reacao, leva a

elevadas taxas de produgao de 4,4'- dicarboxibenzofenona.

Durante uma revisao, oS inventores verificaram e
quantificaram suficientemente um arranjo surpreendente de
reacdes para compostos aromaticos faltando grupos
hidrocarbilo ndo-aromdticos gque estdo presentes na oxidacgéo
parcial em fase liquida de para—-xileno em TPA.
Recapitulando apenas um unico caso de &cido benzoico, os
inventores verificaram que maiores niveis de acido benzoico
no meio de reacao de certas formas de realizacao da
presente invencdo levam a produgdo muito maior do &acido 9-
fluorenona-2-carboxilico altamente colorido e indesejavel,
a niveis Dbastante elevados de 4,4'-dicarboxibifenilo, a
elevados niveis de 4,4'—- dicarboxibenzofenona, a uma
supressao branda da atividade quimica de oxidacgdo de para-
xileno visada e a maiores niveis de 6éxidos de carbono e
consequentes perdas de rendimentos. Os inventores
verificaram que maiores niveis de dcido benzoico no meio de
reacdo também levam a uma maior producdo de &cido
isoftdlico e &cido ftalico, cujos niveis sdo desejavelmente
controlados em baixas faixas de acordo com aspetos
similares da presente invencdo. O nUmero e importéncia das
reacdes envolvendo 4acido benzoico sdo talvez ainda mais
surpreendentes, uma vez gque alguns 1inventores modernos
contemplam o uso de 4acido benzoico no lugar de é&cido
acético como um componente primario de solvente (Ver, por
exemplo, Patente U.S. 6.562.997). Adicionalmente, 0s
presentes inventores observaram gque &acido benzoico é
autogerado durante oxidacao de para—-xileno a taxas gue sao
bastante importantes em relacgdo a sua formacdo a partir de

impurezas, talis como tolueno e etilbenzeno, normalmente
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encontradas em alimentacao do composto oxidavel

compreendendo para-xileno de pureza comercial.

Por outro lado, os 1inventores verificaram pouco valor da
regulacao adicional da composicao de solvente reciclado em
relacdo a presencga de composto aromdtico oxidavel e em
relacdo a intermedidrios de reacdo aromadticos gue tanto
retém grupos hidrocarbilo nao—-aromdticos como sao também
relativamente soltveis no solvente reciclado. Em geral,
esses compostos sao tanto alimentados gquanto criados no
meio de reagcao a taxas substancialmente maiores gue sua
presenga em solvente reciclado; e a taxa de consumo desses
compostos no meio de reacdo € grande o bastante, retendo um
ou mais grupos hidrocarbilo ndo-aromdticos, para limitar
devidamente seu acumulo no solvente reciclado. Por exemplo,
durante oxidacao parcial de para-xileno em um meio de
reacdo multifédsico, para-xileno evapora até certo ponto
juntamente com grandes quantidades de solvente. Quando este
solvente evaporado sai do reator como parte do géas de
processo & condensado para recuperacgdao como solvente
reciclado, uma parte substancial do para-xileno evaporado
condensa igualmente ai. Nado € necessario limitar a
concentragcao do para-xileno no solvente reciclado. Por
exemplo, se solvente for separado dos sdélidos mediante a
saida da lama do meio de reacdo de oxidacdo de para-
xileno, este solvente recuperado terda uma concentracao
similar de &cido para- toluico dissolvido ao presente no
ponto de remocac do meio de reacao. Embora possa ser
importante limitar a concentracdo fixa de 4dcido para-
toluico na fase liquida do meio de reacdo, ver a seguir,
ndo € necessario regular separadamente o acido para-toluico
nesta parte do solvente reciclado por causa de sua
solubilidade relativamente boa e de sua baixa wvazao de
massa em relacgdo a criacdo de &acido para-toluico no meio de

reacao. Similarmente, 0s inventores verificaram pouco
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motivo para limitar as concentragdes em solvente reciclado
de compostos aromaticos com substituintes de metilo (por
exemplo, acidos toluicos), aldeidos aromaticos (por
exemplo, tereftaldeido), de compostos aromaticos com
substituintes de hidroxi-metil (por exemplo, 4&acido 4-
hidroximetilbenzoico), e de compostos aromaticos bromados
que conservam pelo menos um grupo hidrocarbilo nao-
aromatico (por exemplo, dcido alfa-bromo-para-toluico)
abaixo daqueles inerentemente encontrados na fase liquida
que sal do meio de reacao gue ocorre na oxidacao parcial de
xileno de acordo com formas de realizacao preferidas da
presente invencdo. Surpreendentemente, os inventores também
verificaram que nédo € necessario regular no solvente
reciclado a concentracdao de fendis selecionados produzidos
intrinsecamente durante oxidacgdo parcial de xileno, Jja que
esses compostos sdo criados e destruidos no meio de reacéo
a taxas muito maiores gue sua presenca em solvente
reciclado. Por exemplo, os inventores verificaram que acido
4— hidroxibenzoico tem efeitos relativamente pequenos na
atividade quimica nas formas de realizacdo preferidas da
presente invencao quando co-alimentado a taxas acima de 2
gramas de dcido 4-hidroxibenzoico por 1 quilograma de para-
xileno, muito maior gque a presengca natural em solvente
reciclado, a despeito de ser reportado por outros como um
veneno expressivo em meio de reacao similar (Ver, por

exemplo, W. Partenheimer, Catalysis Today 23 (1995) p. 81).

Assim, existem inumeras reagdes e inumeras consideracgdes no
estabelecimento das faixas preferidas de varias impurezas
aromaticas na alimentacdo de solvente agora reveladas.
Estas descobertas estao declaradas em termos de média
composicao média de peso agregado de todas as correntes de
solvente que estao sendo alimentadas no meio de reagao
durante o curso de um periodo de tempo estabelecido,

preferivelmente um dia, mails preferivelmente uma hora e
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acima de tudo preferivelmente um minuto. Por exemplo, se
uma alimentacao de solvente escoa de forma substancialmente
continua com a composicdo de 40 ppm em peso de Aacido
isoftdlico a uma vazdo de 7 quilogramas por minuto, uma
segunda alimentacéao de solvente escoa de forma
substancialmente continua com a composicdo de 2.000 ppm em
peso de &cido isoftdlico a uma vazédo de 10 guilogramas por
minuto, e nao existem outras correntes de alimentacao de
solvente gque entram no meio de reacao, e entaoc a composicgao
média de peso agregado da alimentacdo de solvente ¢é
calculada como (40 * 7 + 2.000 * 10)/(7 +10) = 1.193 ppm em
peso de Aacido isoftdlico. Nota-se que o peso de qualgquer
alimentacdo do composto oxidadvel ou de qualquer alimentacédo
de oxidante que é talvez misturado com a alimentacgado de
solvente antes de entrar no meio de reacdo nao é
considerada no calculo da composicdo média de peso agregado

da alimentacao de solvente.

A tabela 1, a seguir, lista valores preferidos para certos
componentes na alimentacao de solvente introduzida no meio
de reacao. O0s componentes da alimentacao de solvente
listados na Tabela 1 sdao os seguintes: 4-carboxibenzaldeido
(4-CBA), 4,4'-dicarboxiestilbeno (4,4'-DCS), 2,6-
dicarboxiantragquinona (2,6-DCAh), 2,6-dicarboxifluorenona
(2,6- DCEF), 2, 7-dicarboxifluorenona (2, 7-DCF), 3,5-
dicarboxifluorenona (3,5-DCF), acido 9-fluorenona-2-
carboxilico (9F-2CA), acido 9-fluorenona-4-carboxilico (9F-
4CA), fluorenona total incluindo outras fluorenonas nao
listadas individualmente (fluorenonas totais), 4,4"—-
dicarboxibifenilo (4,4'-DCB), 2,5,4"-tricarboxibifenilo
(2,5,4'-TCB), éacido ftalico (PA), &cido isoftdlico (IPA),
acido benzoico (BA), acido trimelitico (TMA), 2,6-
dicarboxibenzocumarina (2,6-DCBC), 4,4'—- dicarboxibenzilo
(4,4'-DCBZ), 4,4'-dicarboxibenzofenona (4,4'-DCRBP), 2,5,4'-

tricarboxibenzofenona (2,5,4'—- TCBP), 4&cido tereftalico
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(TPA) soélidos precipitados a 20 °C, e &cidos carboxilicos
aromaticos totais faltando grupos hidrocarbilo nao-
aromaticos. A tabela 1 a seguir fornecer quantidades

preferidas de trés impurezas em CTA produzida de acordo com

uma forma de realizacao da presente invencgao.

TABELA 1 - Componentes de

Introduzida no Meio de Reacgao

Alimentacao

de

Solvente

Duantidade Duantidads mais Quantidade asima
Identificacis do Tomponente preferida . preferida ) mai{sien\::?;:‘id;a;
{FPR 8t pesald PR ST pEs0S P ———
$C8SA < 1260 38 - 880 88« 300
£ 4.DCS <3 < Z <1
28-0TA < 3.1-3 32~
2&-DCF = 3@ 0.1 - 18 8.5-8
2. 7-5CF < 18 a.1-8 8852
3.5-DCF < 48 <& <&
SE.2CA L {3 81-§ Gh-2
SELCA <& <3 <1
Flucrenones Iovtails < 48 < 25 f-8
14008 “ 45 < 15 8.5-5
254-TC8 = 45 e S .1 B8
PR < 1 R085 15 - 4030 45~ 153
= 2,500 44 - 1,380 F28 - 408
ga < 4,53 B0 - 1, 5BG 154 - 500
THM& < 1,808 15 - 400 A7 T80
28-DOBT < 4 < 20 <5
4 4L00RE < 4iF < 3 &
3 4-0CEP < 48 < 3G =&
254TCEP < 48 < 20 BE-&
THF& < {4600 200 - 000 400 - 2400
s 207 C < 9,000 200 - §,000 808 - 2000
mATioGs totais 15808 300 -8.000 455 - 3 00F
hile nis

Muitas outras impurezas aromdticas sdo também tipicamente

presentes no solvente reciclado, em geral variando em

niveis ainda mais baixos e/ou em proporcdo a um ou mais dos

compostos aromdticos revelados. Métodos para controlar os

compostos aromaticos revelados nas faixas preferidas
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tipicamente mantém outras impurezas aromaticas em niveis

adequados.

Quando bromo é usado no meio de reacdo, sabe-se que existe
uma grande gquantidade de formas idénicas e orgédnicas de
bromo equilibrio dinédmico. Essas varias formas de bromo tém
diferentes caracteristicas de estabilidade uma vez gue
deixam o meio de reacdo e passam através de varios unidades
operacionais pertinentes ao solvente reciclado. Por
exemplo, &cido alfa-bromo-para-toluico pode persistir como
tal em algumas condig¢des ou pode hidrolisar rapidamente em
outras condigbes para formar acido 4- hidroximetilbenzoico
e brometo de hidrogénio. Na presente invencao, é preferivel
gque pelo menos cerca de 40 porcento em peso, mais
preferivelmente que pelo menos cerca de 60 porcento em peso
e acima de tudo preferivelmente que pelo menos cerca de 80
porcento em peso da massa total de bromo presente na
alimentacao de solvente agregada ao meio de reacao seja em
uma ou mais das seguintes formas quimicas: bromo idnico,

dcido alfa-bromo-para-toluico, e acido bromoacético.

Embora a importéncia e valor de se controlar a pureza média
do peso de agregado da alimentacao de solvente nas faixas
desejadas reveladas da presente invencdo nado tenha sido até
hoje descoberta e/ou revelada, mecanismos adegquados para
controlar a pureza da alimentacao de solvente podem ser
montados de varios métodos Jja conhecidos na técnica.
Primeiramente, qualquer solvente evaporado do meio de
reacdo & tipicamente de pureza adequada, desde que liguido
ou sdélidos do meio de reacdo nao fiquem aprisionados com o
solvente evaporado. A alimentacdo de goticulas de solvente
de refluxo no espaco de desprendimento de gds de processo
acima do meio de reacao, agui revelado, limita devidamente
tal aprisionamento; e solvente reciclado de pureza adequada

com relacdo ao composto aromatico pode ser condensado de
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tal gas de processo. Segundo, a purificacdo mais dificil e
cara de alimentacdo de solvente reciclado tipicamente esta
relacionada ao solvente retirado do meio de reacgao na forma
liguida e ao solvente que subseguentemente faz contato com
as fases liquida e/ou sdélida do meio de reacdo extraido do
vaso de reacao (por exemplo, solvente reciclado obtido de
um filtro no qual sdélidos sdo concentrados e/ou lavados,
solvente reciclado obtido de uma centrifuga na gqual sdlidos
sdo concentrados e/ou lavados, solvente reciclado extraido
da operacgao de cristalizacao e assim por diante).
Entretanto, sadao também conhecidos mecanismos na técnica
para realizar a purificacdo necessdaria dessas correntes de
solvente reciclados usando uma ou mais revelacgdes
anteriores. Com relacdo ao controlo de sdélidos precipitados
no solvente reciclado na faixa especificada, mecanismos de
controlo adequados incluem, mas sem limitacdes,
sedimentagado gravimétrica, filtracdo mecénica usando pano
de filtro em filtros de correia rotativa e filtros de
tambor rotativo, filtracdo mecédnica usando meio de filtro
estacionario em vasos de pressao, hidrociclones e
centrifugas. Com relacgdo ao controlo de espécies aromdaticas
dissolvidas no solvente reciclado nas faixas especificadas,
0os mecanismos de controlo incluem, mas sem limitacdes,
aqueles revelados na patente U.S. 4.939.297 e publicacao do
pedido de patente U.S. 2005-0038288, aqui incorporados pela
referéncia. Entretanto, nenhuma dessas invencgdes da técnica
anterior verificou e revelou niveis de pureza na
alimentacao de solvente agregado na forma aqui revelada. Em
vez disso, essas invencgdes da técnica anterior meramente
fornecem mecanismos para purificar correntes selecionadas e
parciais de solvente reciclado sem deduzir <correntes
selecionadas e parciais de solvente reciclado sem deduzir
0s presentes valores ideais inventivos da alimentacao de

solvente médio do peso agregado ao meio de reacéao.
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De wvolta agora a pureza da alimentacdo de composto
oxidavel, sabe-se qgue certos niveis de 4&acido isoftéalico,
dcido itdlico e 4acido benzoico estdo presentes e séao
tolerdveis a baixos niveis em TPA purificada usada para
produgcao de polimero. Além disso, sabe-se que essas
espécies sao relativamente mais soluveis em muitos
solventes e podem ser vantajosamente removidas de TPA
purificado usado para pProcessos de cristalizacao.
Entretanto, a partir de uma forma de realizacao da invencao
aqui revelada, sabe-se que o controlo do nivel de diversas
espécies aromdticas relativamente soluveils, notavelmente
incluindo acido isoftdlico, &acido itdlico e &acido benzoico,
na fase liquida do meio de reacdo ¢é surpreendentemente
importante para controlar o nivel de compostos aromdticos
policiclicos e coloridos criados no meio de reacdo, para
controlar compostos com mais de 2 fungdes de acido
carboxilico por molécula, para controlar atividade de
reagcaoc em um meio de reacgcao de oxidagao parcial e para
controlar a perdas de rendimento de oxidante e de composto

aromatico.

Sabe-se na técnica que 4&acido isoftdalico, &acido ftalico e
dcido benzoico sdo formados no meio de reacdo da seguinte
maneira. Impureza de alimentacdo de Meta-Xileno oxida com
boa conversao e rendimento em IPA. Impureza de alimentacao
Orto—-Xileno oxida com boa conversdo e rendimento em &cido
ftalico. Impurezas de alimentacdo de etilbenzeno e tolueno
oxidam com boa conversdo e rendimento em &cido benzoico.
Entretanto, 0s inventores observaram que quantidades
significativas de &cido isoftdlico, 4&acido ftalico e 4&cido
benzoico sao também formadas em um meio de reacao
compreendendo para-xileno por meiocs sem ser oxidacao de
meta-xileno, orto—- xileno, etilbenzeno e tolueno. Essas
outras wvias quimicas intrinsecas possivelmente incluem

descarbonilacao, descarboxilocgao, a re—-organizacao de
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estados de transicao e adicao de radicais metilo e

carbonila aos anéis aromdaticos.

Na determinacao de faixas de impurezas preferidas na
alimentacdo de composto oxidavel, muitos fatores sao
relevantes. Qualquer impureza na alimentacao provavelmente
serd uma perda de rendimento direta e custo de purificacéo
de produto se as exigéncias de pureza do produto oxidado
forem suficientemente rigorosas (por exemplo, em um meio de
reagao para oxidacgcao parcial de para-xileno, tolueno e
etilbenzeno tipicamente encontrados em para-xileno de
pureza comercial levam a 4&acido benzoico, e este Aacido
benzoico é amplamente removido da maioria dos TPA
comerciais). Quando o produto da oxidacao parcial da
alimentacao impureza participa em reagbes adicionais,
fatores sem ser a simples perda de rendimento e remogao
tomam-se apropriados gquando se considera em quanto custo de
purificacdo de alimentacdo purificacdo incorrera (por
exemplo, em um meio de reacao para oxidacao parcial de
para-xileno, etilbenzeno leva a &cido benzoico, e 4&cido
benzoico subsequentemente leva a &cido 9-fluorenona-2-
carboxilico altamente colorido, a 4dcido 1sofitalico, a
dcido ftdlico e a maior quantidade de O6xidos de carbono,
entre outros). Quando o meio de reacgao autogera quantidades
adicionais de uma impureza por mecanismos quimicos néao
diretamente relacionados com impurezas de alimentacao, a
andlise toma-se ainda mais complexa (por exemplo, em um
meio de reacdo para oxidacdo parcial de para-xileno, Aacido
benzoico é também autogerada do prdéprio para- xileno). Além
do mais, o processamento a Jjusante produto da oxidacgéo
bruto pode afetar as consideragdes da pureza de alimentacao
preferida. Por exemplo, o custo de remocdo até niveis
adequados de uma impureza direta (dcido Dbenzoico) e
impurezas subsequentes (dcido isoftdlico, 4&cido ftéalico,

dcido 9-fluorenona-2-carboxilico, et al.) pode exatamente o
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mesmo, podem ser diferentes uns dos outros, e pode ser
diferente das exigéncias de remocdo de uma impureza
amplamente nao relacionada (por exemplo, produto da
oxidacao 1incompleta 4-CBA na oxidacadao de para-xileno em

TPA) .

As faixas de pureza de alimentacao reveladas seguintes para
para-xileno sao preferidas onde para-xileno ¢é alimentado
com solvente e oxidante a um meio de reagao para oxidagao
parcial para produzir TPA. Essas faixas saoc mals preferidas
no processo de producdao de TPA gque tem etapas pds-oxidacéao
ara remover do meio de reacao impurezas sem ser oxidante e
solvente (por exemplo, metais catalisadores). Essas faixas
sao ainda mais preferidas em processos de producgcao de TPA
gque removem 4-CBA adicional de CTA (por exemplo, pela
conversao de CTA em tereftalato de dimetilo mais ésteres de
impurezas e a subsequente separacdo do éster de metilo de
4-CBA por destilacadao, por métodos de digestdo oxidativa
para converter 4-CBA em TPA, por métodos de hidrogenizacao
para converter 4-CBA em &cido para-toluico, gque & entéo
separado por métodos de cristalizacgdo parcial). Essas
faixas sao mais preferidas em processos de produgcao de TPA
que removem 4-CBA adicional de CTA por métodos de digestéo

oxidativa para converter 4-CBA em TPA.

Com utilizacao do novo conhecimento de faixas preferidas de
compostos aromdaticos de reciclagem e as quantidades
relativas dos compostos aromdaticos formados diretamente da
oxidacao de impurezas da alimentacao, comparadas com outras
vias quimicas intrinsecas, melhores faixas de impurezas
foram descobertas para para-xileno impuro que € alimentado
a um processo de oxidacao parcial para producao de TPA. A
tabela 2 a seguir fornece valores preferidos para a
quantidade de meta-xileno, orto-xileno e etilbenzeno +

tolueno na alimentacao de para-xileno.
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TABELA 2 - Componentes de Alimentacgdo de para-xileno Impuro

Identificacgéo Quantidade Quantidade Quantidade

do Componente preferida (ppm |mais preferida |acima de tudo
em peso) (ppm em peso) preferida (ppm

em peso)

meta-xileno 20 - 800 50 - 600 100 - 400

orto—xileno 10 - 300 20 - 200 30 — 100

etilbenzeno + 120 - 700 50 - 500 100 - 300

tolueno*

total 50 - 900 100 - 800 200 - 700

* Especificagédo para etilbenzeno + tolueno ¢é cada qual

separadamente e em soma

Os conhecedores da técnica percebem agora que as impurezas
referidas em para-xileno impuro pode ter seu maior efeito
nomeio de reacao depols de seus produtos de oxidacgao
parcial terem acumulado no solvente reciclado. Por exemplo,
a alimentacao da quantidade superior da faixa mais
preferida de meta-xileno, 400 ppm em peso, produzira
imediatamente cerca de 200 ppm em peso de acido isoftdalico
na fase liquida do meio de reacdo durante operacdo com
cerca de 33 porcento em peso de sdélidos no meio de reacdo.
Isto equipara a uma entrada da quantidade superior da faixa
mais preferida para &dcido isoftdlico no solvente reciclado
de 400 ppm em peso que, depois de permitir que uma
evaporagaco de solvente tipica resfrie o meio de reacgao,
quantidades de <cerca de 1.200 ppm em peso de &cido
isoftdlico na fase liquida do meio de reacdo. Assim, € o
acumulo de produtos de oxidacdo parcial com o tempo no

solvente reciclado gue representa o maior impacto provavel
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de impurezas de meta-xileno, orto-xileno, etilbenzeno e
tolueno na alimentacao de para-xileno impuro. Dessa
maneira, € preferivel que as faixas citadas para impurezas
em alimentacao de para-xileno impuro sejam mantidas pelo
menos na metade de cada dia de operacao de qualquer meio de
reacao de oxidacao parcial em uma unidade de fabricacao
particular, mais preferivelmente pelo menos trés quartos de
cada dia pelo menos por sete dias consecutivos de operacgao
e acima de tudo preferivelmente qguando as médias de massa
ponderadas da composicao de alimentacdao de para-xileno
impuro estao nas faixas preferidas pelo menos 30 dias

consecutivos de operacao.

Mecanismos para obter para-xileno impuro de pureza
preferida ja sdo conhecidos na técnica e incluem, mas sem
limitacgdes, métodos de destilacdo, cristalizacadao parcial a
temperaturas subambientes, e métodos de peneira molecular
usando adsorcgao seletiva com tamanho de poros. Entretanto,
as faixas preferidas de pureza aqui especificadas, no seu
limite alto, sao mais demoradas e caras do que
caracteristicamente praticadas por fornecedores comerciais
de para-xileno; e também no limite inferior, as faixas
preferidas evitam purificacdao onerosa sobrejacente de para-
xileno para alimentagcao a um meio de reacao de oxidacgao
parcial descobrindo e revelando onde os efeitos combinados
de autogeracdo de impurezas do préprio para-xileno e das
reacgbes de consumo de impurezas no meio de reacao tomam-se
mais importantes do que as taxas de alimentacao de

impurezas no para-xileno impuro.

Quando a corrente de alimentacdo contendo xileno contém
impurezas selecionadas, tais Como etil-benzeno e/ou
tolueno, a oxidacdo dessas impurezas pode gerar acido
benzoico. Na forma agui wusada, o termo "acido benzoico

gerado de impurezas" deve denotar 4dcido benzoico derivado
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de qualgquer fonte sem ser xileno durante oxidacao de

xileno.

Na forma aqui revelada, uma parte do 4&acido Dbenzoico
produzido durante oxidacgao de xileno é derivada do prdéprio
xileno. Esta producgdo de &cido benzoico a partir de xileno
¢ distintamente em adicdao a qualgquer parte da producao de
dcido benzoico gque pode ser 4Acido Dbenzoico gerado de
impurezas. Sem ficar preso a teoria, acredita-se gue &acido
benzoico ¢ derivado de xileno no meio de reacdo guando
varios produtos de oxidacdo intermedidrios de xileno
descarbonilam espontaneamente (perda de mondxido de
carbono) ou descarboxilom (perda de didéxido de carbono)
para produzir assim radicais de arila. Esses radicais de
arila podem entdo abstrair um atomo de hidrogénio de uma
das muitas fontes disponiveis no meio de reacgao e produzir
dcido benzoico autogerado. Qualquer dque seja © mecanismo
gquimico, o termo "Acido benzoico autogerado™, na forma agqui
usada, deve denotar 4&acido Dbenzoico derivado de xileno

durante oxidacao de xileno.

Também na forma agui revelada, guando para-xileno €& oxidado
para produzir &acido tereftdlico (TPA), a produgao de &acido
benzoico auto—-gerado causa perda de rendimento de xileno e
perda de rendimento de oxidante. Além do mais, a presenca
de &cido benzoico autogerado na fase liquida do meio de
reacao correlaciona-se com aumentos de muitas reagdes
adversas indesejaveis, notavelmente incluindo geracao de
compostos altamente coloridos denominados mono-carbdxi-
fluorenonas. Acido benzoico autogerado também contribui
para o acumulo indesejavel de &cido benzoico no filtrado
reciclado que eleva ainda mais a concentragdo de 4acido
benzoico na fase liquida do meio de reacdo. Assim, a
formacdo de 4&cido benzoico autogerado ¢é desejavelmente

minimizada, mas isto € também devidamente considerado
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simultaneamente com acido benzoico gerado de impurezas, com
fatores que afetam o consumo de acido benzoico, com fatores
pertinentes a outras questdes de seletividade de reacao, e

com economias gerais.

Os inventores verificaram gque a autogeracdao de &cido
benzoico pode ser controlada em baixos niveis pela devida
selecao, por exemplo, de temperatura, distribuicao de
xileno e disponibilidade de oxigénio no meio de reacéo
durante a oxidacao. Sem qguerer ficar preso a teoria,
Lemperaturas mails Dbaixas e maior disponibilidade de
oxigénio parecem suprimir as taxas de descarbonilacgédo e/ou
descarboxilogcao, evitando assim o aspeto da perda de
rendimento de acido benzoico autogerado. Disponibilidade de
oxigénio suficiente parece direcionar radicais livres para
outros produtos mais benignos, em particular Aacidos
hidroxibenzoicos. A distribuicao de xileno no meio de
reagdo pode também afetar o equilibrio entre a conversao do
radical arila a acido benzoico ou a acidos
hidroxibenzoicos. Qualguer gque seja o0 mecanismo gquimico, os
inventores verificaram condicdes de reagao dque, embora
brandas o Dbastante para reduzir a producdo de Aacido
benzoico, sao severas o© bastante para oxidar uma grande
fracdao da producgédo de 4acido hidroxibenzoico a mondxido de
carbono e/ou didéxido de carbono, que sao facilmente

removidos do produto de oxidagao.

Em uma forma de realizacao preferida da presente invencao,
0 reator de oxidacdo é configurado e operado de uma maneira
tal que a formagdo de Aacido benzoico autogerado seja
minimizada e a oxidagdo de 4&cidos hidroxibenzoicos em
mondxido de carbono e/ou didxido de carbono seja
maximizada. Quando o reator de oxidacdo é empregue para

oxidar para- xileno em acido tereftdlico, é preferivel que

para-xileno constitua pelo menos cerca de 50 porcento em
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peso do xileno total na corrente de alimentacao introduzida
no reator. Mais preferivelmente, para-xileno constitui pelo
menos cerca de 75 porcento em peso do xileno total na
corrente de alimentacao. Ainda mais preferivelmente, para-
xileno constitui pelo menos 95 porcento em peso do xileno
total na corrente de alimentacao. Acima de tudo
preferivelmente, para-xileno constitui substancialmente

todo o xileno total na corrente de alimentacao.

Quando o reator é empregue para oxidar para-xileno em &cido
tereftdlico, & preferivel que a taxa de producgdo de &acido
tereftdlico seja maximizada, enquanto a taxa de producdo de
dcido benzoico autogerado € minimizada. Preferivelmente, a
racio da taxa de producdo (em peso) de &acido tereftédlico
para a taxa de producdo (em peso) de 4acido benzoico
autogerado é pelo menos cerca de 500:1, mais
preferivelmente pelo menos cerca de 1.000:1 e acima de tudo
preferivelmente pelo menos 1.500:1. Conforme serda visto a
seguir, a taxa de producdo de &acido benzoico autogerado é
preferivelmente medida quando a concentracdo de Aacido
benzoico na fase liguida do meio de reacdo fica abaixo de
2.000 ppm em peso, mals preferivelmente abaixo de 1.000 ppm
em peso e acima de tudo preferivelmente abaixo de 500 ppm
em peso, em virtude de essas concentragdes suprimirem
reagdes com taxas devidamente baixas que convertem acido

benzoico em outros componentes.

Combinando o 4&acido benzoico autogerado e 4&acido benzoico
gerado de impurezas, a racio da taxa de producdo (em peso)
de &4cido tereftdlico para a taxa de producgdo (em peso) de
dcido benzoico total €& preferivelmente pelo menos cerca de
400:1, mais preferivelmente pelo menos cerca de 700:1 acima
de tudo preferivelmente pelo menos 1.100:1. Conforme pode-
se perceber a seguir, a taxa de producdo somada de 4&acido

benzoico autogerado e &cido benzoico gerado de impurezas €
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preferivelmente medida quando a concentracdo de Aacido
benzoico na fase ligquida do meio de reacdo estada abaixo de
2.000 ppm em peso, mals preferivelmente abaixo de 1.000 ppm
em peso e acima de tudo preferivelmente abaixo de 500 ppm
em peso, em virtude de essas baixas concentracgdes
suprimirem devidamente reacodes de baixas taxas que

convertem acido benzoico em outros componentes.

Conforme aqui revelado, elevadas concentragdes de &cido
benzoico na fase ligquida do meio de reacdo levam a maior
formagdo de muitos outros compostos aromdticos, diversos
dos quais sao impurezas nocivas em TPA; e, conforme aqui
revelado, elevadas concentracdes de &acido benzoico na fase
liquida do meio de reacdo levam a maior formacdo de gas de
6xido de carbono, formacdao esta que representa perda de
rendimento de oxidante e de compostos aromdticos e/ou
solvente. Além disso, revelou-se atualmente que 0s
inventores verificaram que uma parte considerdvel desta
maior formagado de outros compostos aromdticos e de dxido de
carbono deriva de reacdes que convertem parte das prdprias
moléculas de dcido benzoico, ao contrdario do acido benzoico
gque catalisa outras reacgdes sem gue o proéprio seja
consumido. Dessa maneira, a "geracdo liquida de 4&acido
benzoico" é definida aqui como o peso com média ao longo do
tempo de todo 4dcido benzoico existente no meio de reacgao
menos o peso com média ao longo do tempo de todos Aacido
benzoico que entra no meio de reacao durante o mesmo
periodo de tempo. Esta geracao liquida de &cido benzoico é
geralmente positiva, ativada pelas taxas de formacao de
dcido benzoico gerado de impurezas e de &cido benzoico
autogerado. Entretanto, os 1nventores verificaram que a
taxa de conversao de acido benzoico em é6xidos de carbono, e
em diversos outros compostos, parece aumentar de forma
aproximadamente linear a medida que a concentracao de acido

benzoico aumenta na fase liquida do meio de reacdao, medida
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quando outras condicgdes de reacao compreendendo
temperatura, disponibilidade de oxigénio, STR e atividade
de reacao sao mantidas aproximadamente constantes. Assim,
quando a concentracgdo de &acido benzoico na fase liquida do
meio de reacdo € grande o bastante, talvez por causa de uma
elevada concentracao de acido benzoico no solvente
reciclado, entdo a conversao de moléculas de adcido benzoico
em outros compostos, incluindo o6éxidos de carbono, pode
tomar—-se igual ou maior que a geracado guimica de novas
moléculas de &acido benzoico. Neste caso, a geracdo liquida
de acido benzoico pode tomar—-se equilibrada prdxima a zero,
ou mesmo negativa. Os inventores verificaram gque, gquando a
geracdo liquida de acido benzoico é positiva, entdo a racio
da taxa de producado (em peso) de acido tereftdlico no meio
de reacdo, comparada com a taxa de geracdo liquida de acido
benzoico no meio de reacdo, ¢é preferivelmente acima de
cerca de 700:1, mais preferivelmente acima de cerca de
1.100:1 e acima de tudo preferivelmente acima de 4.000:1.
Os inventores verificaram que, quando a geracao ligquida de
dacido benzoico é negativa, a réacio da taxa de producdo (em
peso) de &cido tereftdlico no meio de reacdo, comparada com

a taxa de geracdo liquida de 4&acido benzoico no meio de

reacado, ¢é preferivelmente acima de cerca de 200:(-1), mais
preferivelmente acima de cerca de 1.000:(-1) e acima de
tudo preferivelmente acima de 5.000:(-1).

Os inventores também verificaram faixas preferidas para a
composicao da lama (liquido + sdélido) extraida do meio de
reacdo e para a parte de CTA sé6lido da lama. As composicgdes
da lama preferida e de CTA preferido sao surpreendentemente
superiores e Uteis. Por exemplo, TPA purificado produzido a
partir deste CTA preferido por digestao oxidativa tem um
nivel suficientemente baixo de impurezas totais e de

impurezas coloridas, de maneira tal que o TPA purificado é

adequado, sem hidrogenacdo de 4- CBA adicional e/ou
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impurezas coloridas, para uma ampla faixa de aplicagdes em
fibras de PET e aplicacgbes de embalagem PET. Por exemplo, a
composicao de lama preferida fornece uma fase liquida do
meio de reacdo que é relativamente baixa em concentracao de
impurezas importantes e isto reduz de forma importante a
criacdo de outras impurezas ainda mais indesejaveis da
maneira aqui revelada. Além do mais, a composicdao da lama
preferida ajuda de forma importante no processamento
subsequente de 1liquido da lama a toma-se um solvente
reciclado devidamente puro, de acordo com outras formas de
realizacao da presente invencao. CTA produzido de acordo
com uma forma de realizacdao da presente invencdao contém
menos impurezas de tipos selecionados do que CTA produzido
por processos e aparelhos convencionais, notavelmente
aqueles dque empregam solvente reciclado. Impurezas dgue
podem estar presentes no CTA incluem as seguintes 4-
carboxibenzaldeido (4- CBA), 4,4'-dicarboxiestilbeno (4,4'-
DCS), 2,6-dicarboxiantraquinona (2,6-DCa), 2,6-
dicarboxifluorenona (2,6- DCE), 2, 7-dicarboxifluorenona
(2,7-DCF), 3,5- dicarboxifluorenona (3,5-DCF), 4&cido 9-
fluorenona-2-carboxilico (9F-2CA), 4acido 9- fluorenona-4-
carboxilico (9F-4cCn), 4,4'"-dicarboxibifenilo (4,4'-DCB),
2,5,4"-tricarboxibifenilo (2,5,4'- TCB), dcido ftalico
(PA), acido 1isoftdlico (IPA), 4&cido benzoico (BA), acido
trimelitico (TMA), acido para—-toluico (PTAC), 2,6-
dicarboxibenzocumarina (2,6—- DCBC), 4,4'-dicarboxibenzilo
(4,4'-DCBZ) 4,4'—- dicarboxibenzofenona (4,4- DCBP), 2,5,4'-
tricarboxibenzofenona (2,5,4' - TCBP). A tabela 3 a seguir
fornece as quantidades preferidas dessas impurezas em CTA
produzido de acordo com uma forma de realizacgao da presente

invencao.

TABELA 3 - IMPUREZAS DE CTA

Identificacgédo da | Quantidade Quantidade Quantidade

165




Impureza preferida mais acima de tudo
(ppm em | preferida preferida (ppm
peso) (ppm em peso) | em peso)

4-CBA < 15,000 100 - 8,000 400 - 2,000

4,4"-DCS < 12 < 6 < 3

2,6-DCA < 9 < 6 < 2

2,6-DCF < 100 2 - 50 5 - 25

2, 7-DCF < 30 < 15 < 5

3, 5-DCF < 16 < 8 < 2

9F-2CA < 16 < 8 < 4

9F-4CA < 8 < 4 < 2

Fluorenonas Totais | < 100 2 - 60 4 - 35

4,4"-DCB < 64 1 - 32 2 - 8

2,5,4'-TCB < 24 < 12 < 8

PA < 200 3 - 100 5 - 50

IPA < 800 10 - 400 20 - 200

BA < 600 5 - 300 15 - 100

TMA < 800 10 - 400 20 - 200

PTAC < 2,000 10 - 1,000 50 - 500

2,6-DCBC < 64 < 32 < 8

4,4’ -DCRZ < 12 < 8 < 4

4,4'-DCBP < 40 < 30 < 20

2,5,4'-TCBP < 32 < 16 < 4

Além do mais, & preferivel que CTA produzido de acordo com
uma forma de realizacao da presente invencao tenha baixo
conteudo de cor em relacdao ao CTA produzido por processos e
aparelhos convencionais, notavelmente agueles gue empregam
solvente reciclado. Assim, ¢é preferivel gue CTA produzido
de acordo com uma forma de realizacao da presente invencao
tenha uma transmiténcia percentual a 340 nandémetros (nm) de
pelo menos cerca de 25 porcento, mais preferivelmente de
pelo menos cerca de 50 porcento e acima de tudo

preferivelmente de pelo menos 60 porcento. Adicionalmente é
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preferivel que CTA produzido de acordo com uma forma de
realizacdo da presente invencdo tenha uma transmiténcia
percentual a 400 nandmetros (nm) de pelo menos cerca de 88
porcento, mais preferivelmente de pelo menos cerca de 90
porcento e acima de tudo preferivelmente de pelo menos 92

porcento.

O teste da transmiténcia percentual fornece uma medida das
impurezas coloridas absorventes de luz presentes em TPA ou
CTA. Na forma aqui usada, o teste refere-se a medicdes
feitas em uma parte de uma solucao preparada dissolvendo
2,00 gramas de TPA ou CTA sdlido seco em 20,0 mililitros de
sulféxido de dimetilo (DMSO), grau analitico ou melhor. Uma
parte desta solucdo € entdao colocada em uma célula de fluxo
semimicro Hellma, PN 176.700, gque & feita de quartzo e tem
um caminho de luz de 1,0 cm e um volume de 0,39 mililitro.
(Hellma USA, 80 Skyline Drive, Plainview, NY 11803). Um
Espetrdémetro de Arranjo de Diodos Agilent 8453 é usado para
medir a transmitédncia de diferentes comprimentos de onda de
luz através desta célula de fluxo cheia (Agilent
Technologie, 395 Page Mill Road, Paio Alto, CA 94303).
Depois da devida corregcdo da absorbédncia do fundo,
incluindo, mas sem limitar-se a célula e ao solvente
usados, o) resultado é a transmiténcia percentual,
caracterizando a fracao de luz incidente que é transmitida
através da solucdo, gue ¢é reportada diretamente pela
maquina. Os wvalores de transmitédncia percentuais em
comprimentos de onda de 340 nanometros e 400 nandmetros sao
usados particularmente para discriminar TPA puro de muitas

das impurezas normalmente encontradas nele.

As faixas preferidas de varias impurezas aromaticas na fase
lama (s6lido + liquido) do meio de reacdo sao providas a

seguir na tabela 4.
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TABELA 4 - Impurezas da Lama

Identificacgédo da | Quantidade Quantidade Quantidade

Impureza preferida mais acima de tudo
(ppm em | preferida preferida (ppm
peso) (ppm em peso) | em peso)

4-CBA < 8,000 < 5,000 < 2,500

4,4'-DCS < 4 < 2 < 1

2,6-DCA < 6 < 3 < 1

2,6-DCF < 70 2 = 40 4 - 20

2, 7-DCF < 12 < 8 < 4

3, 5-DCF < 12 < 8 < 4

9F-2CA < 12 < 8 < 4

9F-4CA < 8 < 4 < 2

Fluorenonas Totais | < 90 2 - 60 5 - 30

4,4"-DCB < 64 1 - 16 2 - 4

2,5,4"-TCB < 60 2 = 40 4 - 20

PA < 3,000 25 - 1,500 75 - 500

IPA 9,000 75 - 4,500 225 - 1,500

BA 15,000 100 - 6,000 300 - 2,000

TMA < 3,000 25 - 1,500 75 - 500

PTAC < 8,000 100 - 4,000 200 - 2,000

4,4’ -DCRZ < 5 < 4 < 3

4,4'-DCBP < 240 < 160 < 80

2,5,4'-TCBP < 120 < 80 < 40

Essas composigcdes preferidas para a lama 1incorporam a
composicao preferida da fase liquida do meio de reagédo, ao
mesmo tempo evitando de forma util dificuldades
experimentails pertinentes a precipitacdo de componentes da
fase liquida adicionais do meio de reacdo nos componentes
da fase sdélida durante amostragem do meio de reacao,
separacdo de liquidos e sd6lidos, e deslocamento das

condig¢des analiticas.
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Muitas outras impurezas aromdticas sdo também tipicamente
presentes na fase lama do meio de reacao e em CTA do meio
de reacdo, em geral variando a niveis ainda menores e/ou em
proporcao a um ou mais dos compostos aromaticos revelados.
O controlo dos compostos aromaticos revelados nas faixas
preferidas manterd outras impurezas aromaticas em niveis
adequados. Essas composigcdes vantajosas da fase lama no
meio de reacdo e do CTA sdélido obtidas diretamente da lama
sao possibilitadas operando com formas de realizacgao da
invencao aqui reveladas para oxidacado parcial de para-

xileno em TPA.

A medicdo da concentracao de componentes de baixo nivel no
solvente, solvente reciclado, CTA, lama do meio de reacgao e
PTA sado feitas usando métodos de cromatografia liguida.
Duas formas de realizacdo intercambidveis sdo agora

descritas.

0 método aqui referido como HPLC-DAD compreende
cromatografia liquida de alta pressao (HPLC) acoplado com
um detetor de arranjo de diodo (DAD) para proporcionar
separacao e quantificacdo de varias espécies moleculares em
uma dada amostra. O instrumento usado nesta medigdo € um
modelo 1100 HPLC eguipado com um DAD, provido pela Agilent
Technologies (Paio Alto, CA), embora outros instrumentos
adequados sejam também comercialmente disponiveis, e de
outros fornecedores. Como ¢é de conhecimento na técnica,
tanto o tempo de eluigcao como a resposta do detetor sao
calibrados usando compostos conhecidos em quantidades
conhecidas, compostos e quantidade que sao apropriadas as

que ocorrem em amostras desconhecidas reais.

0 método aqui referido Ccomo HPLC-MS compreende
cromatografia liquida de alta pressao (HPLC) acoplado com

espetrometria de massa (MS) para fornecer separacao,
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identificacao e quantificacgao de varias egspécies
moleculares em uma dada amostra. Os instrumentos usados
nesta medicao sao um Alliance HPLC e ZQ MS fornecidos pela
Waters Corp. (Milford, MA), embora outros instrumentos
adequados sejam também comercialmente disponiveis, e de
outros fornecedores. Como ¢ de conhecimento na técnica,
tanto o tempo de eluicdo como a resposta espetrométrica de
massa sao calibradas usando compostos conhecidos presentes
em quantidades conhecidas, compostos e gquantidades gque sao
apropriados aos que ocorrem em amostras desconhecidas

reais.

Uma outra forma de realizacdao da presente invencao diz
respeito a oxidacdo parcial de compostos oxidavel aromdtico
com o devido equilibrio da supressao das impurezas
aromaticas nocivas por um lado contra a producgdo de didxido
de carbono e mondxido de carbono, coletivamente o6xidos de
carbono (COx), por outro lado. Esses 6éxidos de carbono
tipicamente deixam o vaso de reacdo no gas de processo, e
eles correspondem a uma perda destrutiva de solvente e de
composto oxidéavel, incluindo 0s derivados oxidados
finalmente preferidos (por exemplo, 4&cido acético, para-
xileno e TPA). Os inventores verificaram limites inferiores
para a producao de 6xidos de carbono, abaixo dos dquais
parece que a alta criacdo de impurezas aromdticas nocivas,
conforme descrito a seguir, e o baixo nivel de conversao
geral, sdo 1inevitavelmente muito fracos para ser de
utilidade econdémica. Os inventores também verificaram
limites superiores de ¢xidos de carbono acima dos quais a
geragao de ¢xidos de carbono continua aumentar com pouco
valor adicional ©provido ©pela redugao na geracao de

impurezas aromadticas nocivas.

Os inventores verificaram que a redugao das concentracdes

da fase 1liguida de alimentacdo de compostos oxidavel
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aromatico e de espécies intermedidrias aromaticas em um
meio de reacao leva a menores taxas de geracao de impurezas
nocivas durante a oxidacdo parcial de composto oxidavel
aromatico. Essas impurezas nocivas incluem anéis aromaticos

acoplados e/ou moléculas aromaticas contendo mais do que o

numero desejado de grupos de Aacido carboxilico @ (por
exemplo, 2,6— dicarboxiantraquinona, dcido 2,6—
dicarboxifluorenona, trimetilico, 2,5,4"-
tricarboxibifenilo e 2,5,4"-benzofenona) . As egspécies

aromaticas intermedidrias incluem compostos aromdticos
descendentes da alimentacdo de composto aromatico oxidavel
e retendo ainda grupos hidrocarbilo nao aromdticos (por
exemplo, na oxidacao de para-xileno, as espécies
intermedidrias aromaticas compreendem, para-tolualdeido,
tereftaldeido, acido para-toluico, 4-CBA, acido 4—
hidroximetilbenzoico e &cido alfa-bromo- para-toluico). A
alimentacdo do composto oxidavel aromdtico e o0s espécies
intermedidrias aromdticas que retém grupos hidrocarbilo néo
aromaticos de retencdo, gquando presentes na fase ligquida do
meio de reacao, parecem levar a 1mpurezas nocivas de uma
maneira similar a ja agqui revela para espécies aromédticas
dissolvidas que faltam 0s grupos hidrocarbilo nao

aromaticos (por exemplo, acido isoftalico).

Contra esta necessidade de maior atividade de reacao para
suprimir a formagdo de impurezas aromaticas nocivas durante
oxidagao parcial de composto aromatico oxidavel, 0s
inventores verificaram que o) resultado decorrente
indesejavel é a maior producdo de 6éxidos de carbono. E
importante perceber que esses 6xidos de carbono representam
uma perda de rendimento de composto oxidavel e oxidante, e
nao apenas de solvente. Explicitamente, uma fracao
substancial, e algumas vezes principal, dos o6éxidos de
carbono sado provenientes do compostos oxidavel, e seus

derivados, em vez do solvente; e geralmente o composto
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oxidavel custa mais por wunidade de carbono do que o
solvente. Além disso, ¢ importante perceber que o 4acido
carboxilico produto desejado (por exemplo, TPA) €& também
sujeitos a superoxidacao em o6xidos de carbono guando

presentes na fase ligquida do meio de reacéo.

E também importante perceber que a presente invencdo diz
respeito a reagdes na fase liquida do meio de reacdo e a
concentracdes de reagente nele. Isto € ao contrario de
algumas invengdes anteriores que dizem respeito diretamente
a criacdo na forma de sdélido precipitado de composto
aromatico gque retém grupos hidrocarbilo ndo aromaticos.
Especificamente, para a oxidacao parcial de para-xileno em
TPA, certas invencdes anteriores dizem respeito a
quantidade de 4-CBA precipitado na fase sdlida de CTA.
Entretanto, oS presentes inventores verificaram uma
varidncia maior que dois a um para a racio de 4-CBA na fase
s6lida para 4-CBA na fase 1liquida, usando as mesmas
especificacdes de temperatura, pressao, catdalise,
composicao de solvente e taxa de reacao espago-tempo de
para-xileno, dependendo se a oxidacado parcial é conduzida
em uma autoclave bem misturada ou em um meio de reacao com
estdgio de oxigénio e para- xileno de acordo com a presente
invencao. Adicionalmente, os 1inventores observaram dgque a
radcio de 4-CBA na fase sdélida para 4-CBA na fase liguida
pode também variar acima de dois para um, tanto em meio de
reacao bem misturado como estagiado em especificacgdes de
outra forma similares de temperatura, pressdo, catdlise e
composicao do solvente. Adicionalmente, 4- CBA no CTA de
fase sdélida nédo parece contribuir para a formacgao de
impurezas nocivas, e 4-CBA na fase sélida pode ser
recuperado e oxidado em TPA simplesmente e com alto
rendimento (por exemplo, por digestao oxidativa da lama de
CTA da maneira aqui descrita); ao passo que a remocao de

impurezas nocivas € muito mais dificil e cara do dque a
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remocao de 4-CBA da fase sdlida, e a producao de o6xidos de
carbono representa uma perda de rendimento permanente.
Assim, é importante diferenciar gue este aspeto da presente
invencao diz respeito a composicgdes em fase liquida no meio

de reacao.

Quer proveniente do solvente quanto do composto oxidéavel,
os inventores verificaram que com conversdes de utilizacgao
comercial, a producgdo de 6xidos de carbono esta fortemente
relacionada com o nivel da atividade de reacao geral, a
despeito da ampla variacdo na combinagado especifica de
temperatura, metais, halogénios, temperatura, acidez do
meio de reacdo, medida pelo pH, concentracdo da Aagua
empregada para obter o nivel de atividade de reagao geral.
Os inventores observaram que é Util para a oxidacgao parcial
de xileno avaliar o nivel de atividade de reacao geral
usando a concentracdo da fase liquida de &cidos toluicos na
altura intermedidria do meio de reacdo, a base do meio de

reagao e o topo do meio de reacgao.

Agsim, surge um equilibrio simultédneo importante para
minimizar a criacgcao de impurezas nocivas, aumentando a
atividade da reacadao, e também para minimizar a criacao de
oxidos de carbono, abaixando a atividade da reacao. Ou
seja, se a producgdo geral de ¢6xidos de carbono for
suprimida muito baixa, entdo sao formados niveis excessivos

de impurezas nocivas, e vice-versa.

Além disso, o0s inventores verificaram que a solubilidade e
reatividade relativa do 4&acido carboxilico desejado (por
exemplo, TPA) e a presenca de outras espécies aromdticas
dissolvidas que faltam grupos hidrocarbilo ndoc aromdticos
introduzem um fulcro muito importante no equilibrio de
6xidos de carbono em funcgdo de impurezas nocivas. O &acido

carboxilico produto desejado €& tipicamente dissolvido na
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fase liguida do meio de reacdo, mesmo gquando também
presente na forma sdlida. Por exemplo, a temperaturas nas
faixas preferidas, TPA ¢é soluvel em um meio de reagao
compreendendo acido acético e agua em niveis que variam de
cerca de mil ppm em peso até mais de 1 porcento em peso,
com a solubilidade aumentado a medida gue a temperatura
aumenta. Independente se existem diferencas nas velocidades
de reacdo gque formam varias impurezas nocivas a partir da
alimentacdo do composto aromatico oxidavel (por exemplo,
para-xileno), dos intermedidrios da reacdo aromaticos (por
exemplo, acido para—-toluico), do acido carboxilico
aromatico produto desejado (por exemplo, TPA) e de espécies
aromaticas que faltam grupos hidrocarbilo ndo aromdticos
(por exemplo, 4&acido isoftdlico), a presenca e reatividade
dos dois ultimos grupos estabelece uma regido de retornos
decrescentes com relacdo a supressao adicional do primeiro
dos dois grupos, alimentacdo de composto aromdatico oxidavel
e intermedidrios da reacdo aromaticos. Por exemplo, em uma
oxidacao parcial de para-xileno em TPA, se o TPA dissolvido
chegar a 7.000 ppm em peso na fase ligquida do meio de
reacdo em dadas condigdes, o &acido benzoico dissolvido
chega a 8.000 ppm em peso, o &cido isoftdlico dissolvido
chega a 6.000 ppm em peso e o &cido ftédlico dissolvido
chega a 2.000 ppm em peso e entdao o valor no sentido de
reduzir ainda mais os compostos nocivos totais comecga
diminuir & medida que a atividade da reacdo aumenta de
forma a suprimir o &cido para-toluico da concentracdo da
fase sdélida e 4- CBA abaixo de niveis similares. Ou seja, a
presenca e concentracdo na fase liquida do meio de reacéao
de grupos hidrocarbilo ndo aromaticos que faltam espécies
aromaticas € muito pouco alterada pelo aumento da atividade
de reacao, e sua presenca serve para expandir para cima a

regido de retornos diminuidos para reduzir a concentracéo
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de intermedidrios de reacdo a fim de suprimir a formacao de

impurezas nocivas.

Assim, uma forma de realizacao da presente invencao fornece
faixas preferidas de Oéxido de carbono, delimitadas na
extremidade inferior pela baixa atividade de reacao e
excessiva formacdao de 1impurezas nocivas e na extremidade
superior pelas excessivas perdas de carbono, mas a niveis
inferiores aos previamente descobertos e revelados como
comercialmente Uteis. Dessa maneira, a formacao de &éxidos
de carbono ¢é preferivelmente controlada da seguinte
maneira. O racio de moles de Oxidos de carbono totais
produzidos para o©os moles da alimentagcao do composto
aromatico oxidavel ¢é preferivelmente maior que cerca de
0,02:1, mais preferivelmente maior que 0,04:1, ainda mais
preferivelmente maior que cerca de 0,05:1 e acima de tudo
preferivelmente maior que 0,06:1. Ao mesmo tempo, a racio
de moles dos o6xidos de carbono totais produzidos para os
moles da alimentacdo do composto aromatico oxidavel é
preferivelmente menor que cerca de 0,24:1, mais
preferivelmente menor que cerca de 0,22:1, ainda mais
preferivelmente menor que cerca de 0,19:1 e acima de tudo
preferivelmente menor que 0,15:1. 0O réacio de moles de
diéxido de carbono produzido para moles da alimentacao do
composto aromdtico oxidavel ¢€ preferivelmente maior qgue
cerca de 0,01:1, mais preferivelmente maior que cerca de
0,03:1, ainda mais preferivelmente maior que <cerca de
0,04:1 e acima de tudo preferivelmente maior que 0,05:1. Ao
mesmo tempo, a racio de moles de didéxido de carbono
produzido para moles de alimentagdo do composto aromatico
oxidavel ¢é preferivelmente menor que cerca de 0,21:1, mais
preferivelmente menor que cerca de 0,19:1, ainda mais
preferivelmente cerca de 0,16:1 e acima de tudo
preferivelmente menor que 0,11. O racio de moles de

mondéxido de carbono produzido para moles de alimentacao do
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composto aromdtico oxidavel ¢€ preferivelmente maior qgue
cerca de 0,005:1, mais preferivelmente maior que cerca de
0,010:1, ainda mais preferivelmente maior que <cerca de
0,015:1 e acima de tudo preferivelmente maior que 0,020:1.
Ao mesmo tempo, a rdacio de moles de mondéxido de carbono
produzido para moles de alimentagdo do composto aromatico
oxidavel ¢é preferivelmente menor que cerca de 0,09:1, mais
preferivelmente menor que cerca de 0,07:1, ainda mais
preferivelmente menor que cerca de 0,05:1 e acima de tudo

preferivelmente menor que cerca de 0,04:1.

O teor de didéxido de carbono no gas de processo seco do
reator de oxidacdo ¢é preferivelmente maior que cerca de
0,10 porcento em moles, mais preferivelmente maior que
cerca de 0,20 porcento em moles, ainda mais preferivelmente
maior que cerca de 0,25 porcento em moles e acima de tudo
preferivelmente maior que 0,30 porcento em moles. A0 mesmo
tempo, o teor de didxido de carbono no gds de processo seco
do reator de oxidacdo é preferivelmente menor que cerca de
1,5 porcento em moles, mais preferivelmente menor que cerca
de 1,2 porcento em moles, ainda mais preferivelmente menor
que cerca de 0,9 porcento em moles e acima de tudo
preferivelmente menor que 0,8 porcento em moles. O teor de
mondéxido de carbono no gas de processo seco do reator de
oxidacgao é preferivelmente maior que cerca de 0,05 porcento
em moles, mais preferivelmente maior que cerca de 0,10
porcento em moles, ainda mais preferivelmente maior que
0,15 e acima de tudo preferivelmente maior que 0,18
porcento em moles de. Ao mesmo tempo, o teor de mondxido de
carbono no gas de processo seco do reator de oxidacdo é
preferivelmente menor que cerca de 0,60 porcento em moles,
mais preferivelmente menor que cerca de 0,50 porcento em
moles, ainda mais preferivelmente menor gue cerca de 0,35
porcento em moles e acima de tudo preferivelmente menor que

0,28 porcento em moles.
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Os 1nventores verificaram que um fator importante para
reduzir a producao de Oxidos de carbono dessas faixas
preferidas é melhorando a pureza do filtrado reciclado e da
alimentacao de composto oxidavel para reduzir a
concentracédo de grupos hidrocarbilo néo aromédticos gue
faltam compostos aromaticos de acordo com as revelagdes da
presente invengao - 1isto reduz simultaneamente a formacgao
de 6xidos de carbono e de impurezas nocivas. Um outro fator
€& melhorar a distribuicdo de para-xileno e oxidante no wvaso
de reacao de acordo com as revelacdes da presente invencgao.
Outros fatores que permitem os niveis preferidos citados de
carbono sao operar com 0s gradientes no meio de reacao da
maneira aquil revelada para pressao, para temperatura, para
concentracdo de composto oxidavel na fase liguida e para
oxidante na fase gasosa. Outros fatores gque permitem os
niveis preferidos citados de ¢éxidos de carbono sao operar
nas revelacgdes aqui preferidas para velocidade de reacgao
espaco-tempo, pressao, temperatura, composicao de solvente,
composicdo de catalisador e geometria mecénica do vaso de

reagao.

Um beneficio importante para operar nas faixas preferidas
de formacdo de ¢6xido de carbono é gue o uso de oxigénio
molecular pode ser reduzido, embora nao a valores
estequiométricos. Independente do bom estidgio de oxidante e
composto oxidavel de acordo com a presente invencgdo, um
excesso de oxigénio tem que ser mantido acima do wvalor
estequiométrico, calculado par alimentacdo de composto
oxidavel sozinho, para permitir um pouco de perda para
6xidos de carbono e fornecer oxigénio molecular em excesso
para controlar a formacao de impurezas nocivas.
Especificamente para o caso em gue xileno é a alimentacgao
de composto oxidavel, a taxa de alimentacdo de peso de
oxigénio molecular para peso de xileno é preferivelmente

maior que cerca de 0,91:1,00, mais preferivelmente maior
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que cerca de 0,95:1,00 e acima de tudo preferivelmente
maior que 0,99:1,00. Ao mesmo tempo, a taxa de alimentacgao
de peso de oxigénio molecular para peso de xileno é
preferivelmente menor que cerca de 1,20:1,00, mais
preferivelmente menor que cerca de 1,12:1,00 e acima de
tudo preferivelmente menor gque 1,06:1,00. Especificamente
para alimentacgdao de xileno, o teor de oxigénio molecular
médio ao longo do tempo no gas de processo seco do reator
de oxidacdo ¢é preferivelmente maior gque cerca de 0,1
porcento em moles, mais preferivelmente maior que cerca de
1 porcento em moles e acima de tudo preferivelmente maior
que 1,5 porcento em moles. Ao mesmo tempo, o teor de
oxigénio molecular médio ao longo do tempo no gas de
processo seco do reator de oxidacado é preferivelmente menor
que cerca de 6 porcento em moles, mais preferivelmente
menor que cerca de 4 porcento em moles e acima de tudo

preferivelmente menor que 3 porcento em moles.

Um outro Dbeneficio importante de operar nas faixas
preferidas de formacao de 6éxido de carbono é gue menos
composto aromatico € convertido a ¢xidos de carbono e
outras formas de menos valor. Este beneficio ¢ avaliado
usando a soma dos moles de todos compostos aromaticos que
saem do meio de reagao dividida pela soma dos moles de
todos compostos aromdticos gque entram no meio de reacdo em
um periodo de tempo continuo, preferivelmente uma ora, mais
preferivelmente um dia e acima de tudo preferivelmente 30
dias consecutivos. Esta relacdo ¢é doravante aqui referida
como "racio de sobrevivéncia molar" para compostos
aromaticos através do meio de reacdo e € expressa como uma
percentagem numérica. Se todos os compostos aromaticos que
entram sairem do meio de reacdo como compostos aromaticos,
a despeito da maior parte ser em formas oxidadas dos
compostos aromaticos que entram, entao a racio de

sobrevivéncia molar tem seu valor maximo de 100 porcento.
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Se exatamente 1 de cada 100 moléculas aromdticas que entram
for convertida em oéxidos de carbono e/ou outras moléculas
ndo aromaticas (por exemplo, acido acético) engquanto passam
pelo meio de reacdao, entdo a réacio de sobrevivéncia molar é
99 porcento. Especificamente para o caso em que xileno é a
principal alimentacdo de composto aromdtico oxidéavel, a
racio de sobrevivéncia molar para compostos aromdticos
através do meio de reacao é preferivelmente maior gue cerca
de 98 porcento, mais preferivelmente maior que cerca de
98,5 porcento e acima de tudo preferivelmente menor gque
99,0 porcento. Ao mesmo tempo e a fim de que a atividade de
reagdo geral suficiente esteja presente, a racio de
sobrevivéncia molar para compostos aromaticos através do
meio de reacgao ¢ preferivelmente menor que cerca de 99,9
porcento, mais preferivelmente menor que cerca de 99,8
porcento e acima de tudo preferivelmente menor gque 99,7
porcento quando xileno ¢é a alimentagdo do principal

composto aromdtico oxidavel.

Um outro aspeto da presente invencao envolve a producao de
acetato de metilo em um meio de reacgdo compreendendo acido
acético e um ou mais compostos aromdticos oxidaveis. Este
acetato de metilo é relativamente volatil, comparado com
dgua e Aacido acético, e assim tende seguir o gas de
processo, a menos que resfriamento adicional ou outras
operacdes da unidade sejam empregadas para recuperada-lo e/ou
destrui-lo antes de liberar o géds de processo de volta para
o ambiente. A formagcao de acetato de metilo assim
representa um custo operacional e também um custo de
capital. Talvez o) acetato de metilo seja formado
primeiramente combinando um radical metilo, talvez pela
decomposicdo de &cido acético, com oxigénio para produzir
hidroperdéxido de metilo, decompondo subsequentemente para
formar metanol, e finalmente reagindo o metanol produzido

com Aacido acético remanescente para formar acetato de
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metilo. Qualquer que seja o caminho quimico, o©os inventores
verificaram que sempre que a producao de acetato de metilo
estd a uma taxa muito baixa, entdo a producdo de o6xidos de
carbono estd também muito baixa, e a producgdo de impurezas
aromaticas nocivas é muito alta. Se a producdo de acetato
de metilo estiver a uma taxa muito alta, entao a producao
de ¢xidos de carbono também esta desnecessariamente alta,
levando a perdas de rendimento de solvente, composto
oxidavel e oxidante. Quando se empregam formas de
realizacao preferidas aqui reveladas, a taxa de producgao de
moles de acetato de metilo para moles de composto aromatico
oxidavel alimentado ¢é preferivelmente maior que 0,005:1,
mais preferivelmente maior que cerca de 0,010:1 e acima de
tudo preferivelmente maior que 0,020:1. Ao mesmo tempo, a
racio de producdo de moles de acetato de metilo produzida
para moles de composto aromdatico oxidavel alimentado é
preferivelmente menor que cerca de 0,09:1, mais
preferivelmente menor que cerca de 0,07:1, ainda mais
preferivelmente menor que cerca de 0,05:1 e acima de tudo

preferivelmente menor que 0,04:1.

Certas formas de realizacadao desta invencao podem ser
ilustradas adicionalmente pelos exemplos seguintes, embora
deva-se entender que esses exemplos sao incluidos meramente
com propdésitos de ilustracgdo, e ndo visam limitar o &dmbito
da invencao, a menos que de outra forma especificamente

indicada.

EXEMPLOS 1-10

O Exemplo 1 é um exemplo calculado de um reator de oxidacéo
de coluna de Dbolhas para oxidar para-xileno em uma fase
liguida de um meio de reacdo trifédsico. O reator de coluna
de Dbolhas de Exemplo 1 representa projeto industrial

aprovado com uma taxa de alimentacao de para- xileno de
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7.000 guilogramas por hora. Os Exemplos 2 a 10 sao exemplos
calculados para reatores de oxidagcao de coluna de bolhas
que tém capacidades operacionais 7 vezes maiores que o
reator do Exemplo 1. A figura 58 fornece uma tabela gue
resume diferentes pardmetros do reator de oxidacdo de

coluna de bolhas que variam nos Exemplos 1-10.

EXEMPLO 1

Este exemplo emprega um vaso de reacao de coluna de bolhas
que tem uma secdo cilindrica vertical com um didmetro
interno igual a 2,44 metros. A altura da secao cilindrica é
32 metros da linha tangente (TL) inferior até a TL superior
da secdo cilindrica. O +wvaso ¢é equipado com cabecas
elipticas 2:1 no topo e base da secdo cilindrica. A altura
da base do meio de reacdao até o topo da secdo cilindrica é
cerca de 32,6 metros, e a altura geral do vaso de reacao é
cerca de 33,2 metros. O nivel operacional é cerca de 25,6

metros acima da base do meio de reacgao.

Para-xileno ¢ alimentado no reator a uma taxa estavel de
7.000 guilogramas por hora. Um solvente filtrado
compreendendo basicamente Adcido acético é alimentado
intimamente misturado com o para-xileno a uma taxa estavel
de 70.000 guilogramas por hora. A alimentacgdo é distribuida
dentro do vaso de reacdo prdéximo a uma elevacado de 2 metros
acima da base do meio de reagcao usando um conjunto
distribuidor horizontal projetado para fornecer uma
liberacdao substancialmente uniforme da alimentacgdo na &area
da secdo transversal coberta por um raio de 0,45* (didmetro
interno). A concentracao de componentes catalisadores no
solvente filtrado é de maneira tal gue a composicdao na fase
liguida do meio de reacdo seja 1.800 ppm em peso de
cobalto, 1.800 ppm em peso de bromo e 100 ppm em peso de

manganés. A corrente separada de solvente de refluxo ¢é
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alimentada como goticulas na zona de desprendimento de gas
acima do nivel operacional do meio de reagdao a uma taxa
estdvel de 49.000 guilogramas por hora, e ela é distribuida
essencialmente por toda a 4&rea seccional transversal da
zona de desprendimento. Este solvente de refluxo nao tem
niveis significativos de componentes catalisadores. O teor
de Adgua combinada da alimentacdo de solvente e da
alimentacado de solvente de refluxo é de maneira tal gque a
concentracdo de agua na fase liguida do meio de reacdo seja
6 porcento em peso. A taxa de alimentacdo de ar & estavel a
uma taxa de 35.000 guilogramas por hora através de um
distribuidor de entrada de oxidante similar ao mostrado nas
figuras 12-15, e todos os orificios de admissao de oxidante
sdo localizados abaixo da TL inferior da secadao cilindrica.
A pressao manométrica operacional do gds no topo do vaso de
reacdo é estavelmente 0,52 megapascal. 0O vaso de reacao é
operado de uma maneira substancialmente adiabatica para que
0 calor de reacao eleve a temperatura das alimentacdes que
chegam e evapore grande parte do solvente que chega. Medida
proxima a elevacao intermedidaria do meio de reacao, a
temperatura operacional é cerca de 160 °C. O meio de reacéao
compreendendo acido tereftdlico bruto (CTA) é removido pelo
lado do vaso de reacao em uma elevagao de 15 metros a uma

taxa estdavel usando um vaso de desaeragao externa.

z

O rdcio L:D € 13,4 e a relacdo H:w é 10,5. O volume ocupado
pelo meio de reacao é cerca de 118 metros cubicos, e o vaso
de reacdo contém cerca de 58.000 quilogramas de lama. O
radcio de massa de lama para a taxa de alimentacdo de para-
xileno é cerca de 8,3 horas. A intensidade de reacéo
espaco-tempo ¢é cerca de 59 quilogramas de para-xileno
alimentado por metro cubico do meio de reacdo por hora. A
pressdo diferencial da base do meio de reacdo para o gas de
processo no topo que sal o vaso de reacgao € cerca de 0,12

megapascal. A velocidade superficial da fase gasosa na

182



altura intermedidria do meio de reacado € cerca de 0,8 metro
por segundo. A drea superficial wvertical em contato com o
meio de reacdo é cerca de 197 metros quadrados, gue é cerca
de 3,16*Wmin*H. O rdacio do volume do meio de reacdo para a
drea superficial vertical em contato com o meio de reagédo é
cerca de 0,60 metros. Nas condicdes do Exemplo 1, estima-se
que a decomposicdo de 4&cido acético no meio de reacao
chegue a aproximadamente 0,03 guilogramas por quilograma de
CTA produzido. Isto é um custo significativo na economia de

producao geral.

Indicadores usados de vazdes de extremidade-a-extremidade
no vaso de reacao de coluna de bolhas sao as velocidades
ascendentes médias no tempo maximas da lama e da fase
oxidante. FEm um vaso de reacao de coluna de Dbolhas
cilindrico, essas velocidades ascendentes maximas ocorrem
prdéximas ao eixo vertical de simetria da secgdo cilindrica.
Calculada por um método derivado do Modelo de Recirculagao
de Géas-Liguido de Gupta (referéncia Chum-turbulent bubble
columns: experiments and modeling; Gupta, Puneet;
Washington Univ., St. Louis, MO, USA. Avail. UMI, Order No.
DA3065044; (2002), 357 pp. de: Diss. Abstr. Int., B 2003,
63(9), 4269. Dissertacdao em inglés. CAN 140:130325 AN
2003:424187 CAPLUS) e usando a base de dados patenteada, a
velocidade ascendente média ao longo do tempo maxima da
fase gasosa préoxima a elevagado intermedidria do meio de
reacdo é cerca de 3,1 metros por segundo. Similarmente
calculada, a velocidade ascendente média ao longo do tempo
maxima da lama prdxima a elevacgao intermedidria do meio de

reacdo & cerca de 1,4 metro por segundo.

Um outro indicador wusado de vazbes de extremidade-a-
extremidade no vaso de reacdao de coluna de bolhas & a
velocidade descendente média ao longo do tempo méxima da

lama nas partes do vaso de reacgao localizadas afastadas do
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nucleo central. Em um vaso de reacdo cilindrico, esta
velocidade descendente méxima tipicamente ocorre na regido
que fica fora do raio de 0,35* (didmetro interno) do eixo
vertical de simetria da secdo cilindrica. Calculada por um
método derivado do Modelo de Recirculacdo de Gas-Liquido de
Gupta e usando a base de dados patenteada, a velocidade
descendente média ao longo do tempo maxima da lama no
espaco anular externo prdximo a elevacdo intermediaria do

meio de reacdo & cerca de 1,4 metro por segundo.

EXEMPLO 2

Neste exemplo, o reator de coluna de bolhas é para-xileno
alimentado a uma maior taxa de 49.000 gquilogramas por hora
- 7 vezes malor gue no Exemplo 1. A velocidade superficial
do gés, geralmente considerada uma importante varidvel de
aumento de escala para colunas de bolhas, ¢ mantida
aproximadamente igual ao Exemplo 1 aumentando a 4&rea
seccional transversal do vaso de reacao para cerca de 7
vezes maior gque no Exemplo 1. As relagdbes H:W e L:D,
geralmente consideradas importantes varidveis de aumento de
escala para colunas de bolhas, sao também mantidas

aproximadamente iguais ao Exemplo 1.

Os outros fluxos de alimentacao sao aumentados com a mesma
relacao 7:1 do Exemplo 1. As composicdes das alimentacdes
sao 0s mesmos do Exemplo 1, provendo as mesmas
concentracdes de &gua, cobalto, bromo e manganés na fase
liguida do meio de reacdao qgue no Exemplo 1. A pressao
manométrica operacional do gads no topo do vaso de reacdo é
novamente 0,52 megapascal, e a temperatura operacional &
novamente cerca de 160 °C medida prdoéxima a elevacao
intermedidria do meio de reacédo. O meio de reacao

compreendendo CTA é removido pelo lado do vaso de reacdo em
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uma elevacgdo de 40 metros a uma taxa estdvel usando um vaso

de desaeracao externa.

O vaso de reacao de coluna de bolhas compreende uma segao
cilindrica vertical com um dié&metro interno igual a 6,46
metros. O racio L:D é mantida a mesma do Exemplo 1, e a
altura da base do meio de reacdo até o topo da secéao
cilindrica ¢ assim 86,3 metros. O topo e base da secéao
cilindrica sao equipados com cabecas elipticas 2:1, e a
altura geral do vaso de reacdo € muito pequena, cerca de
88,0 metros. A alimentacdo é novamente distribuida dentro
do vaso de reacgdo prdéximo a uma elevacdo de 2 metros acima
da base do meio de reacao usando um conjunto distribuidor
horizontal projetado para a liberacao substancialmente
uniforme da alimentacdo na &area da secdo transversal
coberta por um raio de 0,45* (didmetro interno). A
alimentacdo de ar € novamente através de um distribuidor de
entrada de oxidante similar a um mostrado nas figuras 12-
15, e todos o0s orificios de admissdao de oxidante <sao
localizados abaixo da TL inferior da secao cilindrica. O
solvente de refluxo é distribuido como goticulas
essencialmente por toda a 4&rea seccional transversal da

zona de desprendimento.

A relacdo H:W do meio de reacdo é mantida aproximadamente
igual a do Exemplo 1, e assim o nivel operacional é cerca
de 67,8 metros do meio de reacao. Isto deixa uma altura de
desprendimento de cerca de 18,5 metros na secdao cilindrica
mais cerca de 1,6 metros na cabeca eliptica superior. Esta
altura de desprendimento é excessiva em cerca de 10 metros.
Assim, o aumento da escala do vaso com L:D constante produz
uma instalacdo mecénica que ¢ demasiadamente cara para
capital (por exemplo, custos excessivos para o vaso de

pressao, para fundagbes por causa da massa e carga do
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vento, para ago estrutural, para tubulacac de processo e

utilidade e/ou para instrumento e cabeamento elétrico).

O volume ocupado pelo meio de reacdao € cerca de 2.200
metros cubicos, e o vaso de reacdao contém cerca de
1.100.000 gquilogramas de lama. O racio de massa de lama
para a taxa de alimentacdo de para-xileno é cerca de 22
horas, muito maior, comparada com O Exemplo 1. A
intensidade de reacgado espaco-tempo € somente cerca de 22
quilogramas de para-xileno alimentado por metro cubico do
meio de reagao por hora, muito menor, comparada com O
Exemplo 1. A pressao diferencial da base do meio de reacgao
para o gas de processo no topo que sail o vaso de reacgéo
sobe para cerca de 0,33 megapascal, muito maior, comparada
com o Exemplo 1. A drea superficial vertical em contato com
0 meio de reacgao é cerca de 1.393 metros quadrados, que é
cerca de 3,18*Wmin*H. O rédcio do volume do meio de reacdo
para a 4&area superficial vertical em contato com o meio de
reacdo & cerca de 1,58 metros, muito maior, comparada com ©

Exemplo 1.

Assim, o aumento das dimensdes do meio de reacao de forma a
manter tanto a velocidade superficial e relacao H:W
aproximadamente constante entre este exemplo e o Exemplo 1
produziu mudancgas muito grandes nas condicdes de reagao, no
balangco geral, essas mudangas sado altamente desfavoraveis.
Existem efeitos positivos neste exemplo (por exemplo,
concentracdes mais diluidas de composto oxidéavel, menor
demanda na taxa de transferéncia de massa por unidade de
volume para oxigénio molecular do gds para a fase liquida,
e assim por diante) gque levam a produgdo de menos
subprodutos coloridos indesejaveis por unidade de CTA.
Entretanto, existem penalidades econdmicas severas
relacionadas a decomposicdo de 4&cido acético e a uma

pressdo e poténcia necessdrias para suprir ar na base do
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vaso de reacdo de coluna de bolhas. A decomposicdo de acido
acético € aproximadamente proporcional & massa de 4&acido
acético no meio de reacao, sempre dgue a temperatura
operacional e a composicao da fase ligquida sao mantidas
aproximadamente constantes e quando para—-xileno é
alimentado com um excesso de oxigénio molecular. Por causa
da massa de &cido acético muito maior no vaso de reacao,
comparada com a quantidade de CTA produzido neste exemplo,
estima-se que a decomposicdo de &cido acético suba para
cerca de 0,09 gquilogramas por quilograma de CTA produzido.
Além do mais, o compressor pneumdatico tem que entregar ar
ao meio de reagdo com uma pressao manométrica que é 0,85
megapascal neste exemplo, ao passo que a pressao
manométrica entregue ¢é 0,64 megapascal no Exemplo 1. Para
uma taxa de entrega de ar de 245.000 quilogramas por hora e
com tolerdncia tipica para varias eficiéncias de compressao
e entrega, a exigéncia de poténcia adicional para a maior
pressadao de entrega neste exemplo & cerca de 3.000
kilowatts, continuamente. Assim, o aumento da escala do
meio de reacao deste exemplo com velocidade superficial do
gds e relacdo H:W aproximadamente constantes proporciona
economia inaceitavel, a despeito da boa qualidade de CTA

esperado.

EXEMPLO 3

Este exemplo aumenta a escala do processo do Exemplo 1
usando velocidade superficial e intensidade de reacgao
espaco-tempo. Isto leva a uma baixa qualidade do produto em
virtude de, em termos simples, os padrdes de fluxo
convectivo naturais produzem inerentemente um perfil de

reacao verticalmente deficiente.

Neste exemplo, a taxa de alimentacdo de para-xileno é

novamente 49.000 quilogramas por hora - 7 vezes malior que
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no Exemplo 1. A velocidade superficial do gas €& novamente
mantida aproximadamente igual ao Exemplo 1, mas as relacdes
L:D e H:W nao sadao mantidos iguais. Em vez disso, a STR &
mantida aproximadamente igual a do Exemplo 1. Isto fornece
uma pressdo na base da coluna e um racio de decomposicao de
dcido acético que sédo aproximadamente iguais ao Exemplo 1.
Os outros fluxos de alimentacao sao aumentados com a mesma
relacao 7:1 do Exemplo 1. As composicdes das alimentacdes
sao as mesmas do Exemplo 1, provendo as mesmas
concentracdes de &gua, cobalto, bromo e manganés na fase
liguida do meio de reacdao qgue no Exemplo 1. A pressao
manométrica operacional do gads no topo do vaso de reacdo é
novamente 0,52 megapascal, e a temperatura operacional &
novamente cerca de 160 °C medida prdoéxima a elevacao
intermedidria do meio de reacao. Meio de reacao
compreendendo CTA é removido pelo lado do vaso de reacdo em
uma elevagao de 15 metros a uma taxa estdvel usando um vaso

de desaeracao externa.

O wvaso de reacao de coluna de bolhas inclui uma secgao
cilindrica vertical, com o diédmetro interno igual a 6,46
metros, mantendo a velocidade superficial da fase gasosa
aproximadamente constante, comparada com os Exemplos 1 e 2.
A fim de manter a mesma STR que do Exemplo 1, o nivel
operacional é alterado ligeiramente a cerca de 26,1 metros
do meio de reacgdo. A altura da TL inferior até a TL
superior da secdo c¢ilindrica ¢é 32 metros, a mesma do
Exemplo 1, e provendo cerca da mesma altura de
desprendimento de borda 1livre entre o topo do meio de
reacdo e saida de géads da cabeca superior. O topo e base da
secao cilindrica sao equipados com cabecas elipticas 2:1. A
altura da base do meio de reacdo até o topo da secéao
cilindrica & cerca de 33,6 metros, e a altura geral do vaso
de reacdo é cerca de 35,2 metros. A alimentacado € novamente

distribuida dentro do vaso de reacadao prdéximo a uma elevacao
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de 2 metros acima da base do meio de reacao usando um
conjunto distribuidor horizontal projetado para a liberacao
substancialmente uniforme da alimentacdo na &area da secéo
transversal coberta por um raio de 0,45* (didmetro interno).
A alimentacdo de ar € novamente através de um distribuidor
de entrada de oxidante similar a um mostrado nas figuras
12-15, e todos os orificios de admissdao de oxidante sao
localizados abaixo da TL inferior da secao cilindrica. O
solvente de refluxo é distribuido como goticulas
essencialmente por toda a 4&rea seccional transversal da

zona de desprendimento.

A relagao H:W do meio de reacgdo ¢é diminuida notadamente
para 4,0. O racio L:D do vaso de reacgdo ¢é diminuida
notadamente para 5,2. O volume ocupado pelo meio de reagao
& cerca de 828 metros cubicos, e o vaso de reacdo contém
cerca de 410.000 guilogramas de lama. O racio de massa de
lama para a taxa de alimentacdo de para-xileno é cerca de
8,3 horas. A STR é cerca de 59 guilogramas de para-xileno
alimentado por metro cubico do meio de reacdo por hora. A
pressdo diferencial da base do meio de reacdo para o gas de
processo no topo que sal o vaso de reacgao € cerca de 0,13
megapascal. A 4&area superficial vertical em contato com o
meio de reacdo é cerca de 546 metros quadrados, gue é cerca
de 3,24*Wmin*H. O rdacio do volume do meio de reacdo para a
drea superficial vertical em contato com o meio de reagédo é
cerca de 1,52 metro. Nas condigbes deste exemplo, estima-se
que a decomposicdo de 4&cido acético no meio de reacao
desejavelmente retome para o nivel inferior do Exemplo 1,
aproximadamente 0,03 quilogramas por gquilograma de CTA

produzido.

Entretanto, o maior diédmetro do vaso de reacdo empregue
neste exemplo Jjuntamente com a menor relagcao H:W leva a

deslocamentos bastante indesejaveis nas velocidades de
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fluxo, mistura e estdgio no meio de reacdo. Isto leva a um
aumento significativo na perda de para-xileno no gas de
processo no topo e a formagdo de subprodutos coloridos
indesejaveis. Posto de forma simples, as velocidades de
fluxo axial produzidas pelas forgcas de conveccao naturais
aumenta nas colunas de Dbolhas de maior didmetro mesmo
quando a velocidade superficial ¢é mantida constante.
Calculada por um método derivado do Modelo de Recirculacéo
de Gas-Liquido de Gupta e usando a Dbase de dados
patenteada, a velocidade ascendente méxima média ao longo
do tempo da fase gasosa prdéxima a elevacdo intermedidria do
meio de reacdo ¢é cerca de 3,9 metros por segundo.
Similarmente calculada, a velocidade ascendente média ao
longo do tempo maxima da lama préxima a elevagao
intermedidria do meio de reacdao é cerca de 2,2 metros por
segundo. Similarmente calculada, a velocidade descendente
média ao longo do tempo maxima da lama no espago anular
externo prodxima a elevacdo intermedidria do meio de reacao

& cerca de 2,3 metros por segundo.

Uma vez que a altura do meio de reacao muda pouco entre
este exemplo e Exemplo 1, essas maiores velocidades
verticais média ao longo do tempo fazem com que 0s tempos
de mistura extremidade—-a-extremidade sejam
significativamente reduzidos neste exemplo, comparados com
o Exemplo 1. 1Isto produz um aumento indesejavel na
quantidade de para-xileno que migra para o topo do wvaso
antes da oxidacdo. Isto leva a uma perda indesejavel no
rendimento de para-xileno que sai do topo do vaso de reagao
com o gds de processo, e desloca a maior parte da demanda
de oxigénio molecular dissolvido mais para préximo do topo
reator onde a fragdo molar de oxigénio molecular &
relativamente esgotada na fase gasosa. Além disso, a maior
velocidade descendente média ao longo do tempo de lama em

regides voltadas para a parede do vaso neste exemplo faz
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com que bolhas maiores e em maior gquantidade da fase gasosa
sejam puxadas para baixo contra sua flutuagcao natural em um
campo gravitacional. Isto leva a um aumento indesejavel na
recirculacao da fase Ggasosa parcialmente esgotada de
oxigénio molecular, que, por sua vez, leva a uma menor
disponibilidade de oxigénio dissolvido nessas regides.
Entre outros efeitos, esta menor disponibilidade de
oxigénio dissolvido em varias partes do meio de reacdo leva
a um racio de formacdo significativamente maior de
subprodutos coloridos indesejadveis neste exemplo, comparado
com o Exemplo 1, e este nivel elevado de subprodutos
coloridos indesejaveis toma o produto inutilizdvel para

muitas aplicacdes em PET.

Assim, os Exemplos 2 e 3 demonstram a inadequacao da
técnica anterior para projetar colunas de Dbolhas de
oxidacdo em grande escala usando basicamente velocidade
superficial do gas (Ug), réacio L:D e velocidade de reacéo

espaco-tempo média (STR).

EXEMPLO 4

Neste exemplo, os elementos de contencao de pressao do vaso
de reacao de coluna de bolhas sao os mesmos do Exemplo 3,
mas superficies verticais sao adicionadas no meio de reacgao
para conferir arrasto vertical a fim de estabelecer perfis
de estdagio da reacdo mais similares ao Exemplo 1,
restaurando assim a qualidade do produto e rendimento de
para—- xileno, mas sem aumentar a racio de decomposicgdo de

dcido acético como no Exemplo 2.

A taxa de alimentacdo de para-xileno ¢ novamente 49.000
guilogramas por hora - 7 vezes maior que no Exemplo 1. Os
outros fluxos de alimentacao sao aumentados com a mesma
relacao 7:1 do Exemplo 1. As composicdes das alimentacdes

sao as mesmas do Exemplo 1, provendo as mesmas
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concentracdes de &gua, cobalto, bromo e manganés na fase
liguida do meio de reacdao qgue no Exemplo 1. A pressao
manométrica operacional do gads no topo do vaso de reacdo é
novamente 0,52 megapascal, e a temperatura operacional &
novamente cerca de 160 °C medida prdoéxima a elevacao
intermedidria do meio de reacédo. O meio de reacao
compreendendo CTA é removido pelo lado do vaso de reacdo em
uma elevagao de 15 metros a uma taxa estdvel usando um vaso

de aeracao externa.

O wvaso de reacao de coluna de bolhas inclui uma secgao
cilindrica vertical, com o diédmetro interno igual a 6,46
metros. A altura da TL inferior para a TL superior da secgao
cilindrica é 32 metros, e o nivel operacional é cerca de
26,3 metros do meio de reacao. O topo e base da secao
cilindrica sado equipados com cabecas elipticas 2:1. A
altura da base do meio de reacdo até o topo da secéao
cilindrica & cerca de 33,6 metros, e a altura geral do vaso
de reacdo é cerca de 35,2 metros. A alimentacado € novamente
distribuida dentro do vaso de reacadao prdéximo a uma elevacao
de 2 metros acima da base do meio de reacao usando um
conjunto distribuidor horizontal projetado para a liberacao
substancialmente uniforme da alimentacdo na &area da secéo
transversal coberta por um raio de 0,45* (didmetro interno).
A alimentacdo de ar € novamente através de um distribuidor
de entrada de oxidante similar a um mostrado nas figuras
12-15, e todos os orificios de admissdao de oxidante sao
localizados abaixo da TL inferior da secao cilindrica. O
solvente de refluxo é distribuido como goticulas
essencialmente por toda a 4&rea seccional transversal da

zona de desprendimento.

O vaso de reacao de coluna de bolhas inclui adicionalmente
duas superficies planas ortogonais localizadas com sua

linha de intersecao coincidente com o© eixo vertical de
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simetria da secdo cilindrica. Essas superficies planas
convenientemente compreendem chapa metdlica do mesmo tipo e
acabamento superficial usado na secdo cilindrica do wvaso de
reacdo. Cada superficie plana comegca em uma elevacao
inferior de 3 metros acima da TL inferior e estende-se para
cima 20 metros. As duas superficies planas estendem-se cada
qual de forma essencialmente horizontal por completo até a
parede da secgdo cilindrica (isto é, a largura de cada uma é
igual ao didmetro interno) e sao suportadas pela secédo
cilindrica. A espessura e suporte das superficies planas
sdo projetadas para suportar as varias forcgas que podem
ocorrer condicdes operacionais normais e perturbada. Por
causa do volume ocupado pela chapa metdalica, o nivel
operacional ¢ ajustado ligeiramente para cima em 26,3
metros acima da base do meio de reacao a fim de manter a

mesma STR que do Exemplo 1.

Assim, neste exemplo, o meio de reacado é subdividido em 4
subvolumes igualmente dimensionados e modelados 20 metros
fora da altura total do meio de reacao. Esses 4 subvolumes
comunicam entre si tanto abaixo como acima das superficies
planas. Por causa da distribuicdo relativamente uniforme de
alimentacdo de oxidante e para-xileno abaixo da extremidade
inferior das superficies planas, cada um dos 4 subvolumes
tem uma velocidade superficial da fase gasosa similar e uma
intensidade de perfil de reacadao similar. Os 4 subvolumes
podem ser concebidos como afins dos 4 vasos de reacao de
coluna de bolhas de menor tamanho dentro da carcaca de um

vaso de contencao de pressao.

A relacdo H:W do meio de reacdo € 4,1. O réacio L:D do wvaso
de reacdo é 5,2. 0O volume ocupado pelo meio de reacdao é
cerca de 828 metros cubicos, e o vaso de reacdao contém
cerca de 410.000 guilogramas de lama. O racio de massa de

lama para a taxa de alimentacdo de para-xileno é cerca de
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8.3 horas. A STR ¢é cerca de 59 quilogramas de para-xileno
alimentado por metro cubico do meio de reagao por hora. A
pressdo diferencial da base do meio de reacdo para o gas de
processo no topo que sai do vaso de reacdo €& cerca de 0,13
megapascal. A 4&area superficial vertical em contato com o
meio de reacdo & cerca de 1.066-metros quadrados, gque é
cerca de 6,29*Wmin*H. O radcio do volume do meio de reacéo
para a 4&area superficial vertical em contato com o meio de
reacdo é€ cerca de 0,78 metro. Este valor é intermediario
aos dos Exemplos 1 e 3, e fica normalmente mais prdéximo ao
do Exemplo 1. Nas condigbes deste exemplo, estima-se que a
decomposicao de acido acético no meio de reacao
desejavelmente retome para o nivel inferior do Exemplo 1,
aproximadamente 0,03 quilogramas por gquilograma de CTA

produzido.

As velocidades ascendentes e descendente maxima média ao
longo do tempo da fase gasosa e da lama sao reduzidas neste
exemplo comparado, com Exemplo 3. Isto proporciona
melhorias usadas no perfil vertical de para-xileno, e leva
a maior disponibilidade de oxigénio dissolvido na fase
liguida préximo as superficies de parede vertical. Justas,
essas mudancas melhoram o rendimento de para-xileno e
reduzem a formacdo de subprodutos coloridos indesejaveis

neste exemplo, comparado com Exemplo 3.

EXEMPLO 5

Neste exemplo, os elementos de contencao de pressao do vaso
de reacadao sao o0s mesmos do Exemplo 3, mas elementos
defletores anti formacdo de depdsitos sdo adicionados no
meio de reacdo para restabelecer os perfis de estagio da
reagcao mais similares ao Exemplo 1, restaurando assim a

qualidade do produto e rendimento de para-xileno, mas sem
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aumentar a racio de decomposicdao de &acido acético como no

Exemplo 2.

A taxa de alimentacdo de para-xileno é novamente 49.000
guilogramas por hora - 7 vezes maior que no Exemplo 1. Os
outros fluxos de alimentacao sao aumentados com a mesma
relacao 7:1 do Exemplo 1. As composicdes das alimentacdes
sao as mesmas do Exemplo 1, provendo as mesmas
concentracdes de &gua, cobalto, bromo e manganés na fase
liguida do meio de reacdao qgue no Exemplo 1. A pressao
manométrica operacional do gads no topo do vaso de reacdo é
novamente 0,52 megapascal, e a temperatura operacional &
novamente cerca de 160 °C medida prdoéxima a elevacao
intermedidria do meio de reacédo. O meio de reacao
compreendendo CTA é removido pelo lado do vaso de reacdo em
uma elevagao de 15 metros a uma taxa estdvel usando um vaso

de desaeracao externa.

O wvaso de reacao de coluna de bolhas inclui uma secgao
cilindrica vertical, com o diédmetro interno igual a 6,46
metros. A altura da TL inferior para a TL superior da secgao
cilindrica é 32 metros, e o nivel operacional é cerca de
26,1 metros do meio de reacao. O topo e base da secgao
cilindrica sado equipados com cabecas elipticas 2:1. A
altura da base do meio de reacdo até o topo da secéao
cilindrica & cerca de 33,6 metros, e a altura geral do vaso
de reacdo é cerca de 35,2 metros. A alimentacado € novamente
distribuida dentro do vaso de reacadao prdéximo a uma elevacao
de 2 metros acima da base do meio de reacao usando um
conjunto distribuidor horizontal projetado para a liberacao
substancialmente uniforme da alimentacdo na &area da secéo
transversal coberta por um raio de 0,45% (didmetro
interno). A alimentacdo de ar ¢é novamente através de um
distribuidor de entrada de oxidante similar a um mostrado

nas figuras 12-15, e todos os orificios de admissdo de
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oxidante sao localizados abaixo da TL inferior da secgao
cilindrica. O solvente de refluxo ¢ distribuido como
goticulas essencialmente por toda a area seccional

transversal da zona de desprendimento.

O vaso de reacao de coluna de bolhas inclui adicionalmente
um conjunto defletor horizontal localizado na coluna de
bolhas a uma altura de 12 metros acima da TL inferior do
vaso de reacao. Isto coloca o conjunto defletor cerca de
13,6 metros, ou 2,1*D, acima da base do meio de reacgao.
Este conjunto defletor ¢é composto de 15 elementos
defletores individuais. Cada elemento defletor & composto
de um perfil L extrusado ou fabricado em gue ambas as
pernas do perfil L tém 0,15 metro de largura e o angulo
incluido entre as duas pernas é 90-graus. Os perfis L séao
todos arranjados horizontais, paralelos entre si, com as
guinas apontando para cima, e localizados na mesma
elevacao. As duas bordas terminais de cada perfil L estao
todas na mesma elevacgao, abaixo das quinas gque apontam para
cima. Quando visto na extremidade, cada elemento parece um
Perfil V invertido. Assim, a percentagem do conjunto
defletor compreendendo superficies planas inclinadas
voltadas para c¢ima menos que 5 graus em relacdo a
horizontal ¢é efetivamente nula. A folga entre as bordas
inferiores de cada elemento e seu vizinho préximo é sempre
0,21 metro. Os mais compridos dos elementos tém um
comprimento efetivamente igual ao didmetro interno do vaso
cilindrico, estendendo-se diametralmente através do vaso de
parede a parede. Os outros 14 elementos defletores
individuais sao todos necessariamente de menor comprimento.
Todos elementos defletores sao suportados em cada
extremidade estendendo-se por completo até a parede
cilindrica e anexando-se a ela. Assim, a 4area aberta na
elevagao do conjunto defletor ¢é <cerca de 16- metros

quadrados, que ¢é cerca de 50-porcento da 4&area seccional
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transversal do vaso de reacao nessa elevacao. Os elementos
defletores sao projetados para suportar as varias forcas
que podem ocorrer em condig¢des operacionais normais e
irregulares. Os elementos sao construidos do mesmo metal
dos componentes da tubulacaoc usados no conjunto aspersor de
ar, cujo metal ¢& devidamente selecionado para resistir
corrosao e erosao. Entretanto, as superficies dos elementos
defletores sao polidas até um acabamento superficial de 125
RMS ou mais fmo. A despeito da precipitacao de cerca de
76.000 guilogramas por hora de CTA dentro do wvaso de
reacgao, o conjunto defletor nao forma excessivamente

depdsitos ou promove descamacao de sdélidos.

A relacdo H:W do meio de reacdo € 4,0. O réacio L:D do wvaso
de reacdo é 5,2. 0O volume ocupado pelo meio de reacdao é
cerca de 828 metros cubicos, e o vaso de reacdao contém
cerca de 410.000 guilogramas de lama. O racio de massa de
lama para a taxa de alimentacdo de para-xileno é cerca de
8.3 horas. A STR ¢é cerca de 59 quilogramas de para-xileno
alimentado por metro cubico do meio de reacdo por hora. A
pressdo diferencial da base do meio de reacdo para o gas de
processo no topo que sal o vaso de reacgao € cerca de 0,13
megapascal. A 4&area superficial vertical em contato com o
meio de reacdo é cerca de 546 metros quadrados, gue é cerca
de 3,24*Wmin*H. O rdacio do volume do meio de reacdo para a
drea superficial vertical em contato com o meio de reagédo é
cerca de 1,52 metro. Nas condigbes deste exemplo, estima-se
que a decomposicdo de 4&cido acético no meio de reacao
desejavelmente retoma para o nivel inferior do Exemplo 1,
aproximadamente 0.03 quilograma por quilograma de CTA

produzido.

O efeito do conjunto defletor horizontal é interromper a
velocidade vertical da fase gasosa e da lama dentro do vaso

de reacao. 1Isto retarda o progresso de para-xileno em
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direcdo a superficie superior do meio de reacgao, levando a
uma reducdo benéfica na perda de rendimento de para- xileno
no gas de processo no topo. Adicionalmente, o estagio de
oxigénio molecular e composto oxidavel €& melhorado provendo
uma redugao na formacgao de subprodutos coloridos

indesejavels neste exemplo comparado com Exemplo 3.
EXEMPLO 6

Neste exemplo, © vaso de reacao € projetado para valores de
velocidades superficiais de gas e retencdao de gas muito
altos de acordo com a presente invencao. O uso de um menor
D permite uma maior racio L:D sem recorrer de um vaso de
reacgao excessivamente pequeno e sem incorrer em

decomposicdo excessiva de solvente de acido acético.

A taxa de alimentacdo de para-xileno ¢ novamente 49.000
guilogramas por hora - 7 vezes maior que no Exemplo 1. Os
outros fluxos de alimentacao sao aumentados com a mesma
relacao 7:1 do Exemplo 1. As composicdes das alimentacdes
sao as mesmas do Exemplo 1, provendo as mesmas
concentracdes de &gua, cobalto, bromo e manganés na fase
liguida do meio de reacdao qgue no Exemplo 1. A pressao
manométrica operacional do gads no topo do vaso de reacdo é
novamente 0,52 megapascal, e a temperatura operacional &
novamente cerca de 160 °C medida prdoéxima a elevacao
intermedidria do meio de reacédo. O meio de reacao
compreendendo CTA é removido pelo lado do vaso de reacdo em
uma elevagao de 28 metros a uma taxa estdvel usando um vaso

de desaeracao externa.

O wvaso de reacao de coluna de bolhas inclui uma secgao
cilindrica vertical, com o diédmetro interno igual a 5,00
metros. A altura da TL inferior até a TL superior da secéao
cilindrica é 70 metros. O topo e base da secadao cilindrica

sdo equipados com cabecas elipticas 2:1. A altura da base
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do meio de reacao até o topo da secdo cilindrica é cerca de
71,3 metros, e a altura geral do vaso de reacao & cerca de
72,5 metros. O nivel operacional é cerca de 61.3 metros
acima da base do meio de reacao. A alimentagdo é novamente
distribuida dentro do vaso de reacdao prdxima a uma elevacao
de 2 metros acima da base do meio de reacao usando um
conjunto distribuidor horizontal projetado para a liberacao
substancialmente uniforme da alimentacdo na &area da secéo
transversal coberta por um raio de 0,45* (didmetro interno).
A alimentacdo de ar € novamente através de um distribuidor
de entrada de oxidante similar a um mostrado nas figuras
12-15, e todos os orificios de admissdao de oxidante sao
localizados abaixo da TL inferior da secao cilindrica. O
solvente de refluxo é distribuido como goticulas
essencialmente por toda a 4&rea seccional transversal da

zona de desprendimento.

A relacdo H:W do meio de reacdo € 12,3. O racio L:D do vaso
de reacadao é 14,3. 0O volume ocupado pelo meio de reacao é
cerca de 1.190 metros cubicos, e o vaso de reacdo contém
cerca de 420.000 guilogramas de lama. O racio de massa de
lama para a taxa de alimentacdo de para-xileno é cerca de
8,7 horas. A STR ¢é cerca de 41 quilogramas de para-xileno
alimentado por metro cubico do meio de reacdo por hora. A
pressdo diferencial da base do meio de reacdo para o gas de
processo no topo que sal o vaso de reacgao € cerca de 0,21
megapascal. A 4&area superficial vertical em contato com o
meio de reacdo é cerca de 975 metros quadrados, gue é cerca
de 3,18*Wmin*H. O rdacio do volume do meio de reacdo para a
drea superficial vertical em contato com o meio de reagédo é
cerca de 1,22 metros. O valor relativamente pequeno de D
produz uma velocidade superficial da fase gasosa na altura
intermedidria do meio de reacdo que € cerca de 1,7 vezes a
velocidade superficial usada no Exemplos 1 a 5. A retencao

de gds na elevacdo intermedidria do meio de reacdo é em
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excesso de 0,6. Nas condigdes do Exemplo 6, estima-se que a
decomposicdo de 4acido acético no meio de reacao é
desejavelmente reduzida abaixo de 0,03 quilogramas por
guilograma de CTA produzido. Isto é por causa das reduzidas
quantidades de lama, mais especificamente acido acético, no

vaso de reacao comparadas com o Exemplo 3.

Neste exemplo, a relagdao H:W & favoravel para reduzidas
misturas extremidade-a-extremidade e para estagio benéfico
de oxigénio molecular e composto oxidéavel. Entretanto, as
velocidades axials sao maiores que no Exemplo 1, acelerando
extremidade-a-extremidade a mistura para uma dada H: W.
Felizmente, a menor STR reduz a demanda volumétrica de
transferéncia de oxigénio molecular do géds para o liquido;
e a maior retencdo de gds serve para aumentar a capacidade
de transferir oxigénio molecular do géds para o liquido. No
equilibrio, estima-se que o) nivel de producéao de
subprodutos coloridos indesejaveis seja equiparavel ao do

Exemplo 1.

EXEMPLO 7

Neste exemplo, o vaso de reacdo é projetado também para
maiores valores de velocidades superficiais de gas e
retencdo de gas de acordo com a presente invencdo. Uma zona
de desprendimento da sobremontagem ampliada € usada para
limitar o aprisionamento de lama no gads de processo no

topo.

A taxa de alimentacdo de para-xileno é novamente 49.000
guilogramas por hora - 7 vezes maior que no Exemplo 1. Os
outros fluxos de alimentacao sao aumentados com a mesma
relacao 7:1 do Exemplo 1. As composicdes das alimentacdes
sao as mesmas do Exemplo 1, provendo as mesmas
concentracdes de &gua, cobalto, bromo e manganés na fase

liguida do meio de reacdao qgue no Exemplo 1. A pressao
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manométrica operacional do gads no topo do vaso de reacdo é
novamente 0,52 megapascal, e a temperatura operacional &
novamente cerca de 160 °C medida prdoéxima a elevacao
intermedidria do meio de reacédo. O meio de reacao
compreendendo CTA é removido pelo lado do vaso de reacdo em
uma elevagao de 28 metros a uma taxa estdvel usando um vaso

de desaeracao externa.

O wvaso de reacao de coluna de bolhas inclui uma secgao
cilindrica vertical, com o diédmetro interno igual a 4,60
metros. A altura da TL inferior até a extremidade superior
da secao cilindrica ¢ 60 metros. Na extremidade superior
desta secdo cilindrica, uma secdao cdédnica diverge para um
didmetro interno de 7 metros enquanto sobe na altura em 2
metros. A inclinacdo da parede cdénica é assim cerca de 31
graus em relacgao a vertical. A sobremontando a segdo cdnica
fica uma secdo cilindrica de desprendimento de géds com um
didmetro interno de 7 metros. A altura da secdo cilindrica
superior ¢é 7 metros. O vaso ¢é equipado com cabecas
elipticas 2:1 no topo e base. Assim, a altura combinada do
vaso de reacao & cerca de 71,9 metros. O nivel operacional
& cerca de 61,2 metros acima da base do meio de reacao,
colocando-o préximo da conjuncdao do corpo cilindrico
principal e da segdo cdnica divergente. A alimentacao ¢é
novamente distribuida dentro do vaso de reacdo prodéxima a
elevacao de 2 metros acima da base do meio de reagao usando
um conjunto distribuidor Thorizontal ©projetado para a
liberacdao substancialmente uniforme da alimentacgdo na &area
da secdo transversal coberta por um raio de 0,45* (didmetro
interno). A alimentacdo de ar ¢é novamente através de um
distribuidor de entrada de oxidante similar a um mostrado
nas figuras 12-15, e todos os orificios de admissdo de
oxidante sao localizados abaixo da TL inferior da secgao

cilindrica inferior. O solvente de refluxo é distribuido
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como goticulas essencialmente por toda a &rea seccional

transversal da secao de desprendimento expandida.

A relagdo H:W do meio de reagdo e a racio L:D do vaso de
reacdo sao 13,3. A relacdo X:D do vaso de reacgao é 1,5. O
racio L:Y do vaso de reacao € 5,7. 0O volume ocupado pelo
meio de reacdo & cerca de 1.000 metros cubicos, e o vaso de
reacdao contém cerca de 320.000 quilogramas de lama. O racio
de massa de lama para a taxa de alimentacao de para-xileno
& cerca de 6,5 horas. A STR é cerca de 49 qguilogramas de
para—-xileno alimentado por metro cubico do meio de reacao
por hora. A pressao diferencial da base do meio de reacgao
para o gads de processo no topo gque sai o vaso de reagao é
cerca de 0,19 megapascal. A 4&drea superficial vertical em
contato com o meio de reacdo ¢é cerca de 896 metros
quadrados, que & cerca de 3,19*Wmin*H. O rdcio do volume do
meio de reagdo para a area superficial vertical em contato
com o meio de reacao é cerca de 1,12 metros. O valor
relativamente pegueno de D produz uma velocidade
superficial da fase gasosa na altura intermedidria do meio
de reacdo que & cerca de 2 vezes a velocidade superficial
usada nos Exemplos 1 a b. Entretanto, a velocidade
superficial da fase gasosa na secao de desprendimento
expandida ¢é reduzida a cerca de 0,85 vezes a velocidade
superficial usada nos Exemplos 1 a 5. A retencado de géas na
elevacdo intermedidria do meio de reagdo é cerca de 0,7.
Nas condigcdes deste exemplo, estima-se que a decomposicgao
de 4cido acético no meio de reacdo ¢é desejavelmente
reduzida abaixo de 0,03 qgquilograma por guilograma de CTA
produzido. Isto €& por causa das reduzidas quantidades de
lama, mais especificamente &cido acético, no vaso de
reacado, comparadas com o Exemplo 3. Estima-se que o nivel
de subprodutos coloridos indesejaveis € menor gue no
Exemplo 6 por causa do melhor estdgio e maior retencgdo de
géas.

202



EXEMPLO 8

Neste exemplo, o vaso de reacado € o mesmo do Exemplo 7, mas
0 nivel operacional ¢ aumentado para cerca de 63,2 metros
acima da base do meio de reacdo, colocando-o prdximo da
conjuncado da secdo cbédnica divergente e a secao cilindrica
expandida de desprendimento de géds. Isto proporciona varias
vantagens em relacao ao controlo do nivel na secao do corpo
cilindrico principal, incluindo as reduzidas tendéncias de
o topo do meio de reacao ficar espumoso e com circulagao

muito deficiente.

A taxa de alimentacdo de para-xileno é novamente 49.000
guilogramas por hora - 7 vezes maior que no Exemplo 1. Os
outros fluxos de alimentacao sao aumentados com a mesma
relacao 7:1 do Exemplo 1. As composicdes das alimentacdes
sao as mesmas do Exemplo 1, provendo as mesmas
concentracdes de &gua, cobalto, bromo e manganés na fase
liguida do meio de reacdao qgue no Exemplo 1. A pressao
manométrica operacional do gads no topo do vaso de reacdo é
novamente 0,52 megapascal, e a temperatura operacional &
novamente cerca de 160 °C medida prdoéxima a elevacao
intermedidria do meio de reacédo. O meio de reacao
compreendendo CTA é removido pelo lado do vaso de reacdo em
uma elevagao de 28 metros a uma taxa estdvel usando um vaso

de desaeracao externa.

A relagdo H:W do meio de reagdo é cerca de 13,7, e a réacio
L:D do vaso de reacao €& 13,3. O volume ocupado pelo meio de
reacdo é cerca de 1.060 metros cuUbicos, e o vaso de reacéao
contém cerca de 330.000 guilogramas de lama. O racio de
massa de lama para a taxa de alimentacdo de para-xileno é
cerca de 6,8 horas. A STR é cerca de 46 quilogramas de
para—- xileno alimentado por metro cubico do meio de reacéao

por hora. A pressao diferencial da base do meio de reacgao
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para o gads de processo no topo gque sai o vaso de reagao é
cerca de 0,20 megapascal. A 4drea superficial vertical em
contato com o meio de reacdao ¢é cerca de 953 metros
quadrados, que é cerca de 3,39*Wmin*H. O racio do volume do
meio de reagdo para a area superficial vertical em contato
com o meio de reacdo é cerca de 1,11 metro. A velocidade
superficial da fase gasosa na altura intermedidria do meio
de reacao é cerca de 2 vezes a velocidade superficial usada
no Exemplos 1 a 5. A retencdo de gas na elevacao
intermedidria do meio de reacdo ¢é cerca de 0,7. Nas
condigcdes deste exemplo, estima-se que a decomposigao de
dcido acético no meio de reacdo é desejavelmente reduzida
abaixo de 0,03 guilogramas por quilograma de CTA produzido.
Isto €& por causa das reduzidas quantidades de lama, mais
especificamente acido acético, no vaso de reacao,
comparadas com o Exemplo 3. Estima-se que a o nivel de
subprodutos coloridos indesejaveis é menor gque no Exemplo 6

por causa do melhor estdgio e retencdo de gés.

EXEMPLO 9

Neste exemplo, os elementos de contencao de pressao do vaso
de reacao sao os mesmos do Exemplo 7, mais os elementos
internos usados para introduzir o oxidante e o0 para-xileno
sdo 1mportantemente modificados para fornecer multiplas

entradas verticalmente separadas para cada um.

A taxa de alimentacdo de para-xileno ¢ novamente 49.000
guilogramas por hora - 7 vezes maior que no Exemplo 1. Os
outros fluxos de alimentacao sao aumentados com a mesma
relacao 7:1 do Exemplo 1. As composicdes das alimentacdes
sao as mesmas do Exemplo 1, provendo as mesmas
concentracdes de &gua, cobalto, bromo e manganés na fase
liguida do meio de reacdao qgue no Exemplo 1. A pressao

manométrica operacional do gads no topo do vaso de reacdo é
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novamente 0,52 megapascal, e a temperatura operacional &
novamente cerca de 160 °C medida prdoéxima a elevacao
intermedidria do meio de reacao. Meio de reacao
compreendendo CTA é removido pelo lado do vaso de reacdo em
uma elevagao de 28 metros a uma taxa estdvel usando um vaso

de desaeracao externa.

O wvaso de reacao de coluna de Dbolhas inclui o mesmo
distribuidor de oxidante na cabeca inferior do wvaso de
reacao que no Exemplo 8.Entretanto, somente 70 porcento da
total corrente de oxidante em fase gasosa sao introduzidos
por meio deste distribuidor inferior. Os outros 30 porcento
da fase gasosa oxidante sao introduzidos por meio de um
distribuidor de entrada de oxidante elevado. Esta réacio de
fluxo é imposta por circuitos de controlo de fluxo usando
valvulas de controlo e transmissores de fluxo
convenientemente localizados nas condutas de suprimento
para o ar comprimido externo ao vaso de reacgao. O
distribuidor de oxidante elevado compreende uma conduta de
fluxo de forma quadrada, medida, horizontal, em vez de um
ortogonal gue ¢ usado na cabeca eliptica inferior. A
conduta de forma quadrada convenientemente compreende
materiais de tubulacao Schedule 108 de 14 polegadas
nominal. A distédncia do <centrdide de um lado até o
centrdide do lado oposto é 1 metro. O distribuidor de
oxidante elevado compreende cerca de sessenta suspiros para
oxidante de fase gasosa, todos com 0,03 metro de didmetro e
proximos a base da conduta cerca de 14 metros acima da base
do meio de reacgao. Este distribuidor de oxidante elevado
serve pelo menos a duas fungdes uteis. Primeiramente, o
fluxo de oxidante injetado para baixo no meio de reacgao
quebra o perfil de velocidade axial que sobe no eixo
vertical de simetria da secdo cilindrica. Isto impde uma
deflexdo hidraulica usada para diminuir o espalhamento de

para- xileno nas regides superiores do meio de reacao, que
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relaciona-se com a perda de rendimento na parte de cima e
com a reducao da demanda de oxigénio dissolvido nas regides
superiores. Alguns metros acima da entrada de oxidante
elevada, o padrao de fluxo de convecgao natural se
reorganiza para subir ac longo do eixo de simetria central,
mas a deflexdo hidrdulica no entanto é eficaz. Em segundo
lugar, a maior parte do calor de reacado é removida do meio
de reacao pela evaporagcao de solvente, e a maior parte
desta evaporacao ocorre prdéxima as localizacdes de
alimentagcdo de oxidante. Separando-se verticalmente a
localizacao de introducao de partes da corrente de oxidante
em fase gasosa, o perfil vertical de temperatura no meio de

reacao é ajustado.

O wvaso de reacao de coluna de Dbolhas inclui dois
distribuidores de entrada de para-xileno similares a um do
Exemplo 8. O distribuidor de entrada de para-xileno
inferior fica localizado para fornecer a liberacao
substancialmente uniforme de 50 porcento da alimentacao em
fase liguida na &rea da secdo transversal coberta por um
raio de 0,45* (didmetro interno) a uma elevacdo inferior de
2 metros acima da base do meio de reacao. O distribuidor de
entrada de para-xileno superior fica localizado para
fornecer a liberacao substancialmente uniforme de 50
porcento da alimentacdo em fase liquida na &rea da secéo
transversal coberta por um raio de 0,45* (didmetro interno)
na elevagao superior de 10 metros acima da base do meio de
reacdo. Esta racio de fluxo € imposta por circuitos de
controlo de fluxo usando valvulas de controlo e
transmissores de fluxo convenientemente localizados nos
condutas de suprimento para alimentacdo em fase liquida

externa ao vaso de reacgdo.

Neste exemplo, o nivel operacional aumenta para cerca de

63,7 metros acima da base do meio de reagao, colocando-o
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logo acima da secao cdnica divergente e para a secgao
cilindrica de desprendimento de géds. A relacdo H:W do meio
de reacdo € cerca de 13,8, e a racio L:D do vaso de reacgédo
¢ 13,3. O wvolume ocupado pelo meio de reacdo é cerca de
1.070 metros cubicos, e o vaso de reacdo contém cerca de
340.000 quilogramas de lama. O racio de massa de lama para
a taxa de alimentacao de para-xileno é cerca de 6,9 horas.
A STR é cerca de 46 quilogramas de para-xileno alimentado
por metro cubico do meio de reacdo por hora. A pressao
diferencial da Dbase do meio de reacdo para o gas de
processo no topo que sal o vaso de reacgao é€ cerca de 0,20
megapascal. A 4&area superficial vertical em contato com o
meio de reacdo é cerca de 975 metros quadrados, gue é cerca
de 3,47*Wmin*H. O rdacio do volume do meio de reacdo para a
drea superficial vertical em contato com o meio de reagédo é
cerca de 1,10 metro. A velocidade superficial da fase
gasosa na altura intermedidria do meio de reacgdo é cerca de

2 vezes a velocidade superficial usada nos Exemplos 1 a b.

EXEMPLO 10

Neste exemplo, o vaso de reacdo ¢é projetado com trés
diferentes didmetros cilindricos em diferentes elevacdes,
com o didmetro da elevacdo intermedidria sendo o menor.
Esta configuracdao beneficia a secdo c¢ilindrica inferior,
onde a corrente de alimentacdo de liguido e fase gasosa
oxidante entra primeiro, com uma massa de fase ligquida
relativamente maior para diluicao inicial e reacao de para-
xileno onde oxigénio ¢é ainda mais abundante; a secgao
cilindrica média, onde oxigénio molecular ¢é esgotado cada
vez mais, com uma taxa de retencdo de gads e transferéncia
de massa géas-para- ligquido relativamente maior; e a secgéo
cilindrica do topo, gue é uma zona de desprendimento de

gds, com velocidade da fase gasosa relativamente reduzida
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para limitar o aprisionamento de lama no gads de processo no

topo.

A taxa de alimentacdo de para-xileno é novamente 49.000
guilogramas por hora - 7 vezes maior que no Exemplo 1. Os
outros fluxos de alimentacao sao aumentados com a mesma
relacao 7:1 do Exemplo 1. As composicdes das alimentacdes
sao as mesmas do Exemplo 1, provendo as mesmas
concentracdes de &gua, cobalto, bromo e manganés na fase
liguida do meio de reacdao qgue no Exemplo 1. A pressao
manométrica operacional do gads no topo do vaso de reacdo é
novamente 0,52 megapascal, e a temperatura operacional &
novamente cerca de 160 °C medida prdoéxima a elevacao
intermedidria do meio de reacédo. O meio de reacao
compreendendo CTA é removido pelo lado do vaso de reacdo em
uma elevagao de 28 metros a uma taxa estdvel usando um vaso

de desaeracao externa.

A coluna de bolhas inclui trés secdes cilindricas verticais
de diferentes didmetros. A secdo cilindrica mais inferior
tem um didmetro interno de 6,46 metros, dando uma
velocidade superficial da fase gasosa nesta secao
aproximadamente igual a velocidade superficial do Exemplo
1. A altura desta secdo cilindrica inferior da TL inferior
até a extremidade superior ¢é 8 metros. Na extremidade
superior desta secdo cilindrica inferior, a secdo codnica
converge para um didmetro interno de 4,5 metros enguanto
sobe na altura em 1 metro. A inclinacdo desta parede cdnica
¢ assim cerca de 44 graus em vrelagdo a vertical. A
sobremontagem da secdo cdnica inferior, a secdo cilindrica
intermedidria tem um didmetro interno de 4,5 metros, dando
a velocidade superficial da fase gasosa nesta secdo cerca
de duas vezes a velocidade superficial na secdo cilindrica
mais inferior. A altura da secdo cilindrica intermedidria é

45 metros. Na extremidade superior da secao cilindrica
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intermedidria, a secdo coénica diverge para um didmetro
interno de 7 metros enquanto sobe na altura em 2 metros. A
inclinacdo da parede cdénica é assim cerca de 32 graus em
relacdo a vertical. Sobremontando a secdo divergente cénica
superior fica uma secdo cilindrica de desprendimento de gas
com um didmetro interno de 7 metros. A altura da secéao
cilindrica superior & 7 metros. O wvaso ¢é equipado com
cabecas elipticas 2:1 no topo e base. Assim, a altura
combinada do vaso de reacdo é cerca de 66,4 metros. O nivel
operacional é cerca de 57,6 metros acima da base do meio de
reacdo, colocando-o prdéximo da conjuncao da secao cdnica
divergente e da sec¢ao cilindrica superior. A alimentacgao é
novamente distribuida dentro do vaso de reacdo prodéxima a
elevacao de 2 metros acima da base do meio de reagao usando
um conjunto distribuidor Thorizontal ©projetado para a
liberacdao substancialmente uniforme da alimentacgdo na &area
da secgdo transversal coberta por um raio de 0,45* (didmetro
interno). A alimentacdo de ar ¢é novamente através de um
distribuidor de entrada de oxidante similar a um mostrado
nas figuras 12-15, e todos os orificios de admissdo de
oxidante sao localizados abaixo da TL inferior da secgao
cilindrica mais inferior. 0 solvente de refluxo é
distribuido como goticulas essencialmente por toda a &rea

seccional transversal sec¢ao cilindrica superior.

O volume ocupado pelo meio de reacdao € cerca de 1.080
metros cubicos, e o vaso de reacao contém cerca de 400.000
quilogramas de lama. O récio de massa de lama para a taxa
de alimentacdo de para-xileno & cerca de 8,1 horas. A STR é
cerca de 45 quilogramas de para-xileno alimentado por metro
cubico do meio de reacdo por hora. A pressao diferencial da
base do meio de reacgdo para gas de processo no topo que sai
do vaso de reacdo ¢é cerca de 0,20 megapascal. A Aarea
superficial vertical em contato com o meio de reacgao é

cerca de 944 metros quadrados, que & cerca de 3,64*Wmin*H e
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cerca de 2,34*Wmax*H. O racio do volume do meio de reacdo
para a 4&area superficial vertical em contato com o meio de
reacdo €& cerca de 1,14 metros. O racio de Li:D1 € cerca de
1,5:1. O réacio de Lu:Dy & cerca de 10:1. O racio de Li:Ly é
cerca de 0,21:1. O racio de X:D; €& cerca de 1,1:1. O racio
de Ly:Y é cerca de 4,2:1. O racio de Lt:D1 & cerca de

0,15:1.

O maior didmetro na base do reator fornece uma grande massa
de lama prdéxima a zona de introducgdo para a alimentacdo de
para-xileno, onde liquido escoa e a mistura sao muito
importantes para proporcionar diluicao da alimentacao a fim
de evitar impurezas aromdticas coloridas acopladas. Também,
este maior didmetro coloca uma maior fracdo do meio de
reacao sob uma maior pressao no topo lama acima, promovendo
pressdo parcial de oxigénio e transferéncia de massa de
oxigénio molecular do géas para o ligquido. A secéo
cilindrica intermedidria alongada de menor didmetro fornece
estdgio de reagente e alta retencdo de gas; 1isto melhora a
correspondéncia de demanda de reacgao por oxigénio
dissolvido com a transferéncia do suprimento de massa da
fase gasosa ascendente, em que oxigénio & cada vez mais

consumido e sua pressao parcial reduzida.
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REIVINDICAGOES

1. Um processo que compreende:

(a) introduzir uma corrente de alimentacao compreendendo um
composto oxidéavel numa zona de reacgdo (28) de um reator de
coluna de bolha (20);

(b) a introducadoc de uma corrente de oxidante compreendendo
oxigénio molecular na referida zona de reacao (28);

(c) oxidar pelo menos uma porgao do referido composto
oxidéavel numa fase ligquida de um meio de reagdo multi-fase
(36) contido na referida zona de reacao (28), em que pelo
menos 10 por cento em peso do referido composto oxidavel &
convertido em sdélidos em o meio de reacao (36); e

(dl) contatando pelo menos uma porcao do referido meio de
reacao (36) com uma pluralidade de defletores espacados
verticalmente (7la, b, c, d) dispostos na referida zona de
reacao (28), em que cada defletor (7l1la, b, c, d) compreende
uma pluralidade de elementos deflectores individuais
alongados (73, em que cada elemento deflector (73)
apresenta uma superficie externa exposta substancialmente
cilindrica gue contacta o meio de reacao (36); ou

(d2) contatando pelo menos uma porcao do referido meio de
reacao (36) com uma pluralidade de defletores espacados
verticalmente (8la, b, c, d) dispostos na referida zona de
reacao (28), em que cada defletor (8la, b, c, d) compreende
uma pluralidade de elementos deflectores individuais
alongados (83), em gue cada elemento deflector (83) &
formado por um elemento de secgao L e apresenta uma
superficie exterior exposta ao verso voltada para cima, em
forma de V, geralmente invertida;

e em que os referidos defletores tém uma A&area aberta na

gama de 25 a 75 por cento.



2. Processo de acordo com a reivindicagcao 1, em qgue O0s
referidos defletores (7la, b, ¢, d; 8la, b, ¢, d) séao
rodados em relacao um ao outro de modo que os elementos de
defletor individuais (73, 83) de defletores adjacentes
(71a, b, ¢, d; 8la, b, c, d) se prolongam substancialmente

perpendiculares um ao outro.

3. Processo de acordo com a reivindicacao 1, em gque o

referido composto oxidavel é um composto aromédtico.

4. Processo de acordo com a reivindicacao 1, em dgque o0

referido composto oxidavel é para-xileno.

5. Processo de acordo com a reivindicacao 1, em gque a
referida oxidacdo ¢é realizada na presenca de um sistema

catalitico gue compreende cobalto.

6. Processo de acordo com a reivindicagcao 5, em dque o
referido sistema catalitico compreende ainda bromo e

manganés.

7. Processo de acordo com a reivindicagcao 1, em que o

referido meio de reacdo € um meio de reacdo trifasico.

8. Processo de acordo com a reivindicagcao 1, em que a
referida oxidacdo no referido reator de coluna de bolhas
provoca a formagédo de acido tereftdlico no referido meio de
reacao, em dgque o referido processo compreende ainda a
submissdo de pelo menos uma porcgdo do referido 4acido

tereftdlico a oxidacdo num reator de oxidacdo secundario.

9. Processo de acordo com a reivindicacao 8, em que a

referida oxidagdo no referido reator de oxidagdo secundario

o]

¢ realizada uma temperatura média pelo menos 10 C maior



que a referida oxidacdo no referido reator de coluna de

bolha.

10. Processo de acordo com a reivindicacao 8, em que a
referida oxidagdo no referido reator de oxidagdo secundario
é realizada uma temperatura média na gama de 20 a 80 ° C
superior a temperatura média do referido reator de coluna
de bolha, em que a referida oxidacao no referido reator de
coluna de bolha é realizada a uma temperatura média na gama
de 140 a 180 ° C, em que a referida oxidacdo no referido

reator de oxidacdo secunddrio é realizada a uma temperatura

média na gama de 180 a 220 ° C.

11. Um reator de coluna de bolhas (20) para fazer reagir
uma corrente de fase predominantemente ligquida e uma
corrente predominantemente de fase gasosa, o referido

reator compreendendo:

um invdlucro de wvaso (22) que define uma zona de reacdo
alongada (28), em gque o referido invdlucro de vaso (22) é
alongado ao longo de um eixo central do invdélucro, em que a
referida =zona de reacgao (28) apresenta extremidades
normalmente superiores e normalmente inferiores axialmente
espacadas;

uma ou mails aberturas de gas para introduzir a referida
alimentacdo predominantemente em fase gasosa na referida
zona de reacao (28);

uma ou mais aberturas liquidas para introduzir a referida
alimentagdo de fase predominantemente liquida na referida
zona de reacao (28);

uma pluralidade de defletores espacados verticalmente (71a,
b, ¢, d) dispostos na referida zona de reacao (28), em que
cada defletor (71la, b, c, d) compreende uma pluralidade de

elementos de defletor individuais alongados (73), em dque



cada membro deflector (73) apresenta uma superficie externa
exposta substancialmente cilindrica que contacta o meio de
reacao (36); ou

uma pluralidade de defletores espacados verticalmente (81la,
b, ¢, d) dispostos na referida zona de reacao (28), em que
cada defletor (8la, b, c, d) compreende uma pluralidade de
elementos deflectores individuais alongados (83), em que
cada elemento deflector (83) ¢é formado de um membro em
forma de L e apresenta uma superficie exterior exposta ao
verso, voltada para c¢ima, em forma de V, geralmente
invertida;

os referidos deflectores (71la, b, ¢, d, 8la, b, c¢, d)
dispostos na referida zona de reacao geralmente acima de
prelo menos uma das referidas aberturas de gés, e

em que os referidos deflectores tém uma area aberta na gama

de 25 a 75 por cento.

12. O reator de coluna de Dbolhas da reivindicagao 11, em
que os referidos defletores (71a, b, ¢, d; 8la, b, c, d)
sao rodados em relacao um ao outro de modo que o0s elementos
de defletor individuais (73, 83) de defletores adjacentes
(71a, b, ¢, d; 8la, b, c, d) se prolongam substancialmente

perpendiculares um ao outro.
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