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DESCRIPCION

Procedimiento para la preparacién de acidos car-
boxilicos arométicos con una eficaz recuperacién de
energia.

Campo de la invenciéon

Esta invencién se relaciona con un procedimien-
to para preparar acidos carboxilicos aromaticos me-
diante la oxidacién exotérmica en fase liquida de un
compuesto de alimentacién aromético. Mds particu-
larmente, esta invencidn se relaciona con un procedi-
miento para preparar acidos carboxilicos aromaticos
mediante oxidacién exotérmica en fase liquida de un
compuesto de alimentacién aromatico en donde se re-
cupera de un modo eficaz la energia producida por
la oxidacién exotérmica. Esta invencion se relacio-
na también con un procedimiento eficaz para el trata-
miento de aguas residuales producidas durante la pre-
paracioén de 4cidos carboxilicos arométicos.
Antecedentes de la invencion

Los 4cidos carboxilicos aromaticos son compues-
tos quimicos utiles y constituyen materias primas para
una amplia variedad de articulos manufacturados. Por
ejemplo, el 4cido tereftdlico (TA) se produce a esca-
la mundial en cantidades que superan los 4,5 billo-
nes de kilogramos por afio. Una sola planta de fabri-
cacién puede producir de 100.000 a mas de 750.000
toneladas métricas de TA por afio. ElI TA se emplea,
por ejemplo, para preparar tereftalato de polietileno
(PET), una materia prima para la produccién de fi-
bras de poliéster para aplicaciones textiles y de pe-
licula de poliéster para aplicaciones de envasado y
de recipientes. El TA se puede producir mediante la
oxidacién exotérmica a elevada presién de un com-
puesto de alimentacién aromético adecuado, tal como
para-xileno, en una reaccion en fase liquida usando
aire u otra fuente de oxigeno molecular como oxidan-
te y catalizada por uno o mas compuestos de meta-
les pesados y uno o mds compuestos promotores. Los
métodos para oxidar para-xileno y otros compuestos
aromaticos usando dichas oxidaciones en fase liquida
son bien conocidos en la técnica. Por ejemplo, Saffer
en la Patente US 2.833.816 describe un método para
oxidar compuestos de alimentacién aromaticos a sus
correspondientes dcidos carboxilicos arométicos. Un
hecho comin en estos procesos para la preparacién
de 4cidos carboxilicos aromadticos consiste en el uso
de una reaccién en fase liquida en donde se emplea
un 4cido carboxilico de bajo peso molecular, tal co-
mo acido acético, como parte del disolvente de reac-
cion. También esta presente una determinada cantidad
de agua en el disolvente de la reaccién de oxidacion e
igualmente se forma agua como resultado de la reac-
cién de oxidacion. La reaccién de oxidacion produce
también un gas de reaccién que en general compren-
de diéxido de carbono, monéxido de carbono y que,
en funcién del promotor usado, puede contener bro-
muro de metilo. Por otro lado, cuando se emplea aire
como fuente de oxigeno molecular, el gas de la reac-
cién contiene gas nitrégeno y oxigeno sin reaccionar.
Aunque se pueden emplear diversos medios para con-
trolar la temperaturas de la reaccion de oxidacién al-
tamente exotérmica, generalmente resulta mas conve-
niente disipar el calor permitiendo la vaporizacién del
disolvente, es decir la ebullicion, durante la reaccion
de oxidacion. Por ejemplo, la EP 0 498 591 (Impe-
rial Chemical Industries) describe un procedimiento
de oxidacién exotérmica en donde el disolvente va-
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porizado, que habitualmente es una mezcla de agua
y 4cido carboxilico de bajo peso molecular, es con-
densado en un aparato condensador de cabeza, siendo
reciclado el condensado a la mezcla de reaccion. Sin
embargo, dado que también estd presente agua, al me-
nos parte del condensado se dirige normalmente ha-
cia un aparato de separacidn, en general una columna
de destilacion, para separar el agua del 4cido alifati-
co de bajo peso molecular usado como disolvente, de
manera que la concentracién de agua en el reactor se
mantenga a nivel constante. Los gases de salida de la
reaccion, que no son condensados, son habitualmente
ventilados o pasados a través de un oxidador para que-
mar los subproductos y formar un efluente aceptable
desde el punto de vista medioambiental.

El gas de salida a elevada presion contiene una
cantidad considerable de energia. Aunque los proce-
sos del estado de la técnica, por ejemplo Journal A,
Vol. 25(3), 1984, - “Energy Conservation at Amoco
Chemicals” (J. Reumers) han utilizado, en cierto gra-
do, parte de la energia contenida en el gas de salida
pasando dicho gas a través, por ejemplo, de un expan-
sor o turbina, los procesos del estado de la técnica no
utilizaron de forma completa la energia disponible en
este gas de salida a elevada presion. En los procesos
anteriores, la disipacién del calor de la mezcla de re-
accion se llevé a cabo condensando una porcién del
vapor de reaccién de cabeza para producir vapor de
agua a presion moderada. El vapor de agua a presion
moderada se utilizé en parte para recuperar energia
mediante una turbina de vapor de agua y una parte se
utiliz6 para separar agua del 4cido acético por destila-
cién.

Por tanto, la técnica necesita un procedimiento
mejorado para producir 4dcidos carboxilicos aromati-
cos en donde la energia generada por la reaccién de
oxidacioén a elevada presion, altamente exotérmica,
pueda recuperarse de forma econémica y eficaz y sir-
va, de hecho, como un generador neto de energia. La
presente invencion proporciona dicho procedimiento
mejorado.

Resumen de la invencién

De acuerdo con un aspecto de la presente inven-
cién, se proporciona un procedimiento continuo para
la preparacion de 4cidos carboxilicos aromaticos me-
diante la reaccién de oxidacién exotérmica en fase li-
quida de un compuesto de alimentacién aromético, en
donde se recupera de un modo eficaz la energia deri-
vada de la reaccidon de oxidacion exotérmica en fase
liquida, caracterizado porque comprende:

(a) oxidar un compuesto de alimentacién aromati-
co (tal como para-xileno) a un dcido carboxilico aro-
matico (por ejemplo, 4cido tereftilico) en una mezcla
de reaccién en fase liquida que comprende agua, un
dcido monocarboxilico de bajo peso molecular como
disolvente, un catalizador de oxidacién de metal pesa-
do y una fuente de oxigeno molecular, a una presién
de 0 a 35 kg/cm? y a una temperatura de 150 a 240°C,
para producir una corriente gaseosa de cabeza a ele-
vada presién que comprende agua, subproductos ga-
seosos y dcido monocarboxilico gaseoso de bajo peso
molecular disolvente;

(b) dirigir la corriente gaseosa de cabeza a eleva-
da presion a un aparato de separacion de alta eficacia,
para separar agua del 4cido carboxilico de bajo peso
molecular, de manera que al menos 95% en peso del
dcido monocarboxilico de bajo peso molecular se se-
para de la corriente gaseosa de cabeza a elevada pre-
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sién de la reaccién de oxidacién en fase liquida, pa-
ra formar una segunda corriente de cabeza a elevada
presion que comprende agua y subproductos gaseosos
formador durante la reaccién de oxidacién; y

(c) pasar la segunda corriente de cabeza a eleva-
da presion de la etapa (b) directa o indirectamente a
un expansor para recuperar la energia de la segunda
corriente de cabeza a elevada presion.

Opcionalmente, de acuerdo con la presente inven-
cion, la segunda corriente de cabeza a elevada pre-
sién que comprende agua y subproductos gaseosos
formada en la etapa de separacién (b), se puede tra-
tar para recuperar materiales subproducto corrosivos
y/o combustibles, antes de pasarse al aparato expan-
sor. Por ejemplo, los materiales subproducto corrosi-
vos y/o combustibles se pueden separar de la segunda
corriente de cabeza a elevada presién que compren-
de agua y subproductos gaseosos, formada en la etapa
de separacion (b), mediante oxidacion catalitica para
formar un efluente gaseoso a elevada presion, antes
de pasarse a un aparato expansor. Otra etapa opcional
comprende dirigir el efluente a elevada presion a un
pre-calentador antes de pasarse a un aparato expan-
sor. El aparato expansor puede estar conectado a un
generador eléctrico para proporcionar asi un medio de
recuperacion de la energfa.

Ademads de proporcionar una recuperacién eficaz
de la energia producida por la oxidacién exotérmica
del compuesto de alimentacién aromético, el uso de
un aparato de separacion de alta eficacia (tal como
una columna de destilacion de alta eficacia, por ejem-
plo una que tenga al menos 30 platos tedricos) propor-
ciona un medio para reciclar al reactor de oxidacidn el
agua normalmente usada para la purificacion de 4ci-
dos carboxilicos aromaticos en bruto. Dicho agua se
puede reciclar como reflujo a la columna de destila-
cién. Con ello, cualquier dcido carboxilico aromadtico
residual presente en el agua, asi como compuestos in-
termedios de la reaccién de oxidacidn, se reciclan al
reactor de oxidacidén y se recuperan como productos
utiles. Igualmente, este reciclo del agua de purifica-
ci6én disminuye o incluso elimina la necesidad de tra-
tar el agua en una instalacion de tratamiento de agua
residuales. Por tanto, se reduce en gran medida la car-
ga en la instalacién de tratamiento de aguas residua-
les. De este modo, esta invencién proporciona tam-
bién un procedimiento para la preparacién de dcidos
carboxilicos aromaticos de acuerdo con las etapas (a)-
(c) y que ademds comprende las etapas de:

(d) separar el acido carboxilico aromatico forma-
do en la etapa (a) del licor madre de reaccién produ-
cido durante la reacciéon de oxidacion en fase liquida
para formar acido carboxilico aromético en bruto;

(e) purificar el 4cido carboxilico aromatico en bru-
to a una temperatura y presion elevadas en un disol-
vente de purificacién que comprende agua, para for-
mar una mezcla de 4cido carboxilico aromadtico puri-
ficado y licor madre de purificacién que comprende
agua; y

(f) separar el dcido carboxilico aromético purifica-
do del licor madre de purificacién formado en la etapa
(e) y reciclar al menos una porcién del licor madre de
purificacién a la columna de destilacién de alta efica-
cia.

La presente invencidon proporciona también un
aparato reactor adecuado para usarse en el procedi-
miento antes descrito, para convertir un compuesto de
alimentacion aromatico a un acido carboxilico aroma-
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tico mediante la oxidacién en fase liquida del com-
puesto de alimentacién aromdtico en una mezcla de
reaccion que comprende dcido acético como disol-
vente en la reaccién y agua, y que proporciona una
eficaz recuperacion de la energia producida por la re-
accion de oxidacidn, cuyo aparato reactor comprende
un recipiente reactor adecuado para efectuar la oxida-
cion en fase liquida de un compuesto de alimentacién
aromadtico a una temperatura elevada, una columna de
destilacién de alta eficacia capaz de separar una mez-
cla de dcido acético y agua, de manera que el vapor
que sale de la columna de destilacién constituya me-
nos de 0,5% en peso de dcido acético, y un medio para
dirigir el vapor producido por la oxidacién en fase 1i-
quida en el reactor hacia la columna de destilacién.
Breve descripcion del dibujo

La Figura 1 muestra, de forma esquemadtica, una
modalidad para llevar a cabo el procedimiento de esta
invencion.

Descripcion detallada de la invencion

En el procedimiento de esta invencién, un com-
puesto de alimentacién aromatico se oxida en una
mezcla de reaccion de oxidacion exotérmica en fase
liquida a un 4cido carboxilico aromatico, y la energia
generada por esta oxidacién altamente exotérmica es
recuperada y utilizada de un modo eficaz, por ejem-
plo, para generar electricidad u otras formas de ener-
gia util y transmisible.

El compuesto de alimentacién aromadtico util en
el procedimiento de esta invencién es cualquier com-
puesto aromatico que tenga sustituyentes oxidables y
que puedan ser oxidados a un grupo 4cido carboxi-
lico. Por ejemplo, el sustituyente oxidable puede ser
un grupo alquilo tal como un grupo metilo, etilo o
isopropilo. También puede ser un grupo alquilo par-
cialmente oxidado tal como un grupo alcohol, un gru-
po aldehido o un grupo cetona. La porcién aroméatica
del compuesto de alimentacién aromadtico puede ser
un nicleo benceno o puede ser un nicleo bi- o poli-
ciclico, por ejemplo, un nicleo naftaleno. El nimero
de sustituyentes oxidables en la porcién aromatica del
compuesto de alimentacién aromatico puede ser igual
al nimero de puntos disponibles en la porcién aroma-
tica del compuesto de alimentaciéon aromdtico, pero
en general es menor y con preferencia es de 1 a 4,
mas preferentemente de 2 o 3. Asi, ejemplos de com-
puestos de alimentacién aromadticos adecuados para
el procedimiento de esta invencién incluyen tolue-
no, etilbenceno, o-xileno, meta-xileno, para-xileno, 1-
formil-4-metilbenceno, 1-hidroximetil-4-metilbence-
no, 1,2,4-trimetilbenceno, 1-formil-2,4-dimetilbence-
no, 1,2,4,5-tetrametilbenceno, compuestos naftaléni-
cos sustituidos con alquilo, hidroximetilo, formilo y
acilo, tales como 2,6- y 2,7-dimetilnaftaleno, 2-acil-
6-metilnaftaleno, 2-formil-6-metilnaftaleno, 2-metil-
6-etilnaftaleno, 2,6-dietilnaftaleno y similares.

El para-xileno, por ejemplo, cuando se oxida pro-
duce 4cido tereftélico, el meta-xileno produce dcido
isoftélico y el 2,6-dimetilnaftaleno produce 4cido 2,6-
naftalenodicarboxilico.

Como se ha mencionado anteriormente, los méto-
dos para oxidar un compuesto de alimentacién aroma-
tico al correspondiente dcido carboxilico aromético,
usando una reaccion de oxidacién en fase liquida, ca-
talizada con metal pesado, son ya bien conocidos en la
técnica. Por ejemplo, la Patente US 2.833.816 de Saf-
fer et al. describe tales procesos. Otros procesos son
descritos en las Patentes US 3.870.754; 4.933.491;
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4.950.786; y 5.292.934. Un método particularmen-
te preferido para oxidar 2,6-dimetilnaftaleno a dcido
2,6-naftalenodicarboxilico se describe en la Patente
US 5.183.933. Sin embargo, en general, los cataliza-
dores de oxidacion a base de metales pesados adecua-
dos incluyen aquellos metales que tienen un ntime-
ro atémico de alrededor de 21 a 82 inclusive, prefe-
rentemente una mezcla de cobalto y manganeso. El
disolvente de oxidacion preferido es un 4cido mono-
carboxilico alifatico de bajo peso molecular que tiene
de 2 a 6 atomos de carbono inclusive, o mezclas del
mismo con agua. Preferentemente es acido acético o
mezclas de 4cido acético y agua. Una temperatura de
reaccion de 145 a 235°C es habitual y la presién de
reaccion es tal que la mezcla de reaccién se encuentra
bajo condiciones en fase liquida. También se puede
emplear un promotor tal como una cetona de bajo pe-
so molecular que tiene de 2 a 6 dtomos de carbono
o un aldehido de bajo peso molecular que tiene de 1
a 6 atomos de carbono. Igualmente, se pueden em-
plear compuestos de bromo promotores conocidos en
la técnica tales como bromuro de hidrégeno, bromo
molecular, bromuro sédico y similares. También se
requiere una fuente de oxigeno molecular la cual es
habitualmente aire. Para la conversién de para-xile-
no a dcido tereftalico, la fuente de oxigeno molecular
puede variar en contenido en oxigeno molecular des-
de aquella que contiene 10% de oxigeno molecular
hasta aquella que contiene gas oxigeno. El aire es la
fuente preferida de oxigeno molecular. Para evitar la
formacién de mezclas explosivas, el gas conteniendo
oxigeno y alimentado al reactor deberd proporcionar
una mezcla gas-vapor de salida que contenga de 0,5
a 8% en volumen de oxigeno (medido con respecto
a una base libre de disolvente). Por ejemplo, una ve-
locidad de alimentacién del gas conteniendo oxigeno
suficiente para proporcionar oxigeno en la cantidad de
1,5 a 2,8 moles por grupo metilo, proporcionara di-
cho 0,5-8% en volumen de oxigeno (medido respecto
auna base libre de disolvente) en la mezcla gas-vapor
de cabeza.

El catalizador empleado en la etapa de oxidacion
para producir 4cido tereftdlico en bruto comprenden
preferentemente componentes de cobalto, mangane-
so y bromo y puede comprender ademds acelerado-
res conocidos en la técnica. La proporcidn de cobal-
to (calculado como cobalto elemental) en el compo-
nente de cobalto del catalizador respecto al p-xileno
en la oxidacidn en fase liquida es adecuadamente del
orden de 0,2 a 10 d4tomos-miligramo (mga) por mol-
gramo de p-xileno. La proporcién de manganeso (cal-
culado como manganeso elemental) en el componente
de manganeso del catalizador con respecto al cobalto
(calculado como cobalto elemental) en el componen-
te de cobalto del catalizador en la oxidacién en fase
liquida es adecuadamente del orden de 0,2 a 10 (mga
por mga) de cobalto. La relacién en peso de bromo
(calculado como bromo elemental) en el componente
de bromo del catalizador con respecto al total de co-
balto y manganeso (calculados como cobalto y man-
ganeso elementales) en los componentes de cobalto
y manganeso del catalizador en la oxidacién en fase
liquida es adecuadamente del orden de 0,2 a 1,5 mg
(mga por mga) del total de cobalto y manganeso.

Cada uno de los componentes de cobalto y manga-
neso se puede proporcionar en cualquiera de sus for-
mas iénicas o combinadas ya conocidas y que propor-
ciona forma solubles de cobalto, manganeso y bromo
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en el disolvente en el reactor. Por ejemplo, cuando
el disolvente es un medio de 4cido acético, se puede
emplear cobalto y/o carbonato de manganeso, acetato
tetrahidratado y/o bromo. La relacién en d4tomos-mi-
ligramo de 0,2:1 a 1,5:1 de bromo a total de cobalto
y manganeso es proporcionada por una fuente ade-
cuada de bromo. Dichas fuentes de bromo incluyen
bromo elemental (Br,) o bromo iénico (por ejemplo
HBr, NaBr, KBr, NH,Br, etc) o bromuros orgédnicos
que son conocidos por proporcionar iones bromuro a
la temperatura operativa de la oxidacién (por ejemplo,
bromuro de bencilo, 4cido mono- y di-bromoacético,
bromuro de bromoacetilo, tetrabromoetano, dibromu-
ro de etileno, etc). El bromo total en bromo molecu-
lar y bromuro iénico se emplea para determinar si se
cumple a satisfaccion la relacién en dtomos-miligra-
mo de 0,2:1 a 1,5:1 de bromo elemental a total de co-
balto y manganeso. El i6n bromo liberado de los bro-
muros orgdnicos en las condiciones operativas de oxi-
dacién puede determinarse facilmente por cualquier
medio analitico conocido.

Para la oxidacién de para-xileno a 4cido tereftali-
co, la presiéon minima a la cual se mantiene el reac-
tor de oxidacién es habitualmente aquella presion que
mantendré una fase liquida sustancial del p-xileno y
del disolvente. Cuando el disolvente es una mezcla de
dcido acético y agua, presiones relativas de reaccion
adecuadas en el reactor de oxidacién son del orden
de 0 a 35 kg/cm?, generalmente de 10 a 20 kg/cm?.
La gama de temperaturas dentro del reactor de oxida-
cion es en general de 120°C, con preferencia de 150
a 240°C, preferentemente a 230°C. El tiempo de resi-
dencia del disolvente en el reactor de oxidacién es en
general de 20 a 150 minutos y con preferencia de 30
a 120 minutos.

Las condiciones del procedimiento descritas ante-
riormente para oxidar para-xileno a 4cido tereftélico,
pueden ser utilizadas también para oxidar meta-xileno
a 4cido isoftalico.

Para la oxidacion de 2,6-dimetilnaftaleno a acido
2,6-naftaleno dicarboxilico, la relacién en peso de 4ci-
do monocarboxilico disolvente a 2,6-dimetilnaftaleno
es con preferencia de 2:1 a 12:1, la relacién en mga
de manganeso a cobalto es de 5:1 a 0,3:1, la relacién
en mga de bromo al total de cobalto y manganeso es
de 0,3:1 a 0,8:1 y el total de cobalto y manganeso,
calculados como cobalto elemental y manganeso ele-
mental, es de por lo menos 0,40% en peso basado en
el peso del disolvente, y la temperatura de la reaccién
de oxidacién es de 185 a 220°C. El 4cido acético es
el disolvente mas adecuado para la oxidacién de 2,6-
dimetilnaftaleno.

El recipiente reactor usado para llevar a cabo la
oxidacién en fase liquida del compuesto de alimenta-
cién aromatico al dcido carboxilico aromadtico es cual-
quier recipiente reactor que esté disefiado para operar
en las condiciones de reaccién usadas para la reac-
cién de oxidacién en fase liquida. Normalmente, es-
tos reactores estdn construidos en un material inerte
tal como titanio, o bien estan revestidos con un mate-
rial inerte tal como cristal o titanio. Si la reaccion de
oxidacion se efectda a una presion elevada, el reactor
debe estar construido también para soportar las pre-
siones usadas en la reaccién de oxidacién. El reactor
puede estar equipado igualmente con uno o mds agi-
tadores. En general, el reactor es de disefio cilindrico
y estd situado de forma vertical.

Como se ha indicado anteriormente, el calor ge-
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nerado durante la oxidacién en fase liquida se disipa
permitiendo que el disolvente de reaccion se vaporice
de la mezcla de reaccién junto con el agua presente
en la mezcla de reacciéon. Dado que la temperatura a
la cual hierve un liquido esta relacionada con la pre-
sidn, la temperatura de la reaccién de oxidacién pue-
de ser controlada regulando la presion de reaccion. A
una presién de reaccién de 7 a 21 kg/cm?, la tempe-
ratura de la mezcla de reaccidn, usando acido acético
como disolvente, y el vapor producido a partir de la
misma, es de 170 a 210°C. De este modo, el vapor
a elevada temperatura y alta presidn, generado por la
reaccion de oxidacion en fase liquida, constituye una
fuente considerable de energia, en particular cuando
se tiene en cuenta la cantidad producida de dicho va-
por en una planta comercial a gran escala que produce
de 200.000 a 750.000 toneladas métricas de 4cido car-
boxilico aromético por afio.

En el procedimiento de esta invencidn, el disol-
vente de reaccién vaporizado se dirige a un aparato,
tal como una columna de destilacién de alta eficacia,
que puede separar el disolvente, normalmente acido
carboxilico alifatico de bajo peso molecular, del agua
producida durante la reaccién de oxidacién. Por mo-
tivos que se describirdn mds adelante, el aparato usa-
do para separar el agua del disolvente debe ser capaz
de efectuar una separacién tal que se separe al menos
el 95%, més preferentemente el 98% y mds particu-
larmente al menos el 99% en peso del 4cido carbo-
xilico disolvente de bajo peso molecular presente en
la corriente en forma de vapor procedente de la reac-
cién de oxidacion. De este modo, la corriente gaseo-
sa que sale del aparato de separacién tiene un nivel
muy bajo de disolvente de reaccién y, salvo los 6xi-
dos de carbono, gas nitrégeno y oxigeno y cualquier
otro subproducto, estd constituida principalmente por
una corriente de alta presién. Por ejemplo, cuando el
disolvente de reaccién es un acido carboxilico de ba-
jo peso molecular, tal como dcido acético, el vapor
que entra en el aparato de separacién comprende una
mezcla de 4cido acético y agua, en donde la relacién
en peso de 4cido acético a agua es de 20:1 a 3:1, y el
vapor que sale del aparato de separacion contiene en
general menos de 0,5% en peso de dcido acético, mas
preferentemente menos de 0,1% en peso de dcido acé-
tico y mas preferentemente menos de 0,05% en peso
de 4cido acético.

Aunque el aparato usado para efectuar esta sepa-
racion puede ser cualquier aparato que pueda separar
agua del disolvente de reaccién, el aparato o medio
preferido para llevar a cabo dicha separacién es una
columna de destilacién, con preferencia una colum-
na de destilaciéon de alta eficacia. Se puede utilizar
cualquier columna de destilacién de alta eficacia; sin
embargo, las columnas de destilacién preferibles son
aquellas que contienen un relleno de alta eficacia, tal
como Koch Flexipac y similares o que contienen pla-
tos del tipo de valvula de tamiz o del tipo de campana
de burbujeo. Preferentemente, la columna de destila-
cién tiene al menos 30 platos tedricos, mds preferen-
temente al menos 50 platos tedricos. La columna de
destilacién debe ser capaz de efectuar una separacion
tal que se separe al menos el 95%, mas preferente-
mente el 98% y mds particularmente al menos el 99%
en peso del 4cido carboxilico disolvente de bajo peso
molecular presente en la corriente de cabeza de va-
por de la reaccién de oxidacién. Como se ha indicado
anteriormente, en dichas corrientes de cabeza, la re-
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lacién del d4cido monocarboxilico de bajo peso mole-
cular, tal como 4cido acético, al agua, en peso, es en
general de 20:1 a 2:1.

Con preferencia, el aparato de separacion esta di-
seflado para separar el disolvente de reaccion del agua
a presion elevada. El aparato de separacion se hace
funcionar preferentemente a una presién igual o lige-
ramente inferior a la presién de la reaccién de oxida-
cidn en fase liquida.

Se puede usar cualquier medio para dirigir el va-
por producido por la reaccién de oxidacién en fa-
se liquida al aparato de separacién. Por ejemplo, se
pueden utilizar tuberias u otros conductos adecuados.
Ademads, el aparato de separacién, tal como una co-
lumna de destilacién, puede estar conectado directa-
mente con el recipiente reactor usado para llevar a ca-
bo la reaccién de oxidacién en fase liquida.

De este modo, el vapor producido por la reaccién
de oxidacion en fase liquida, junto con cualesquiera
gases subproductos formados como resultado de la
oxidacion, cualesquiera 6xidos de carbono formados
durante la oxidacién y gas nitrégeno, en este tGltimo
caso cuando se utilice aire como fuente de oxigeno
molecular, se pasan a través del aparato de separacién
para separar la mayor parte del disolvente de reac-
cioén. Por tanto, el gas que sale del aparato de separa-
cién comprende generalmente agua (vapor de agua),
oxidos de carbono, gas nitrégeno, cualquier oxigeno
molecular no consumido y subproductos de la reac-
cién de oxidacion tal como bromuro de metilo. De
manera importante, el gas que sale del aparato de se-
paracién se encuentra todavia a una presion elevada
y, por tanto, constituye una valiosa fuente de energia.
Si bien este gas de salida del aparato de separacién
puede ser enviado a un medio para recuperar energia,
por ejemplo un aparato expansor, es preferible sepa-
rar primeramente los materiales subproducto corrosi-
vos y/o combustibles del gas de salida a elevada pre-
sién antes de dirigirlo al aparato expansor o a otro me-
dio recuperador de energia. Aunque resulta adecuado
cualquier medio para separar materiales combustibles
del gas de salida, por ejemplo, un oxidador térmico,
un método preferido consiste en utilizar un aparato de
oxidacion catalitica en donde el gas de salida se pone
en contacto con un material catalitico adecuado a ele-
vada temperatura y alta presion, en presencia de aire
u otra fuente de oxigeno molecular, y los materiales
subproducto corrosivos y combustibles presentes en
el gas de salida son oxidados cataliticamente a mate-
riales compatibles desde el punto de vista medioam-
biental. Dicha unidad de oxidacién catalitica puede
reducir o eliminar, a través de la oxidacidn, cualquier
disolvente de reaccion de oxidacién residual presente
en el gas de salida, y puede oxidar un subproducto tal
como bromuro de metilo. Sin embargo, en el método
de esta invencidn, el aparato de separacién usado se-
para la mayor parte del disolvente de reaccién del gas
de salida de la reaccion. Por tanto, el gas de salida que
entra en el aparato de oxidacidn catalitica del gas de
salida tiene un bajo nivel de disolvente de reaccidn,
de manera que la carga en la unidad de oxidacién ca-
talitica es pequefia. Una elevada carga de disolvente
de reaccién en la unidad de oxidacién catalitica del
gas de salida se traduciria de otro modo en una su-
bida de temperatura excesivamente grande en la uni-
dad de oxidacién catalitica. Ademads, la combustion
del disolvente de reaccién constituiria una gran pér-
dida econémica dado que es deseable conservar y re-
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ciclar la mayor cantidad posible del disolvente de la
reaccion de oxidacién. En general, el efluente de la
unidad de oxidacién catalitica se dirige a un lavador
para eliminar cualquier material inorgdnico 4cido ta-
les como bromo y bromuro de hidrégeno. El bromo
y el bromuro de hidrégeno se formardn mediante la
oxidacion catalitica de bromuro de metilo. Los catali-
zadores de oxidacion para la oxidacién de tales gases
de salida son suministrados, por ejemplo, por Engel-
hard Corp. o AlliedSignal Inc.

El efluente gaseoso a elevada presion procedente
de la unidad de oxidacién catalitica y del lavador se
dirige preferentemente a un precalentador para elevar
la temperatura del gas de salida y convertir asi cual-
quier agua condensada que pueda estar presente a va-
por de agua. La corriente gaseosa seca a elevada pre-
sién que sale del precalentador se dirige a un aparato
expansor o a otro medio para recuperar energia de la
corriente gaseosa a elevada presion.

El medio de recuperacion de energia del gas de sa-
lida a elevada presion, por ejemplo un aparato expan-
sor, estd conectado adecuadamente con un generador
eléctrico y/u otra instalacién que requiera trabajo me-
cénico, tal como un compresor. La energia eléctrica
producida por un generador puede ser usada para ac-
cionar la instalacién usada en la planta de produccién
del 4cido carboxilico aromadtico, por ejemplo, se pue-
de emplear para hacer funcionar los compresores des-
tinados a incorporar aire a la reaccién de oxidacién
en fase liquida, y cualquier exceso de energia eléc-
trica puede ser transmitida a una central de energia
eléctrica local. Para la produccién de édcido tereftlico
a partir de un material de alimentacién de para-xileno,
la cantidad de energia recuperada en el procedimiento
de esta invencién es de por lo menos 0,3 y mds prefe-
rentemente de por lo menos 0,35 kilovatios-hora por
0,454 kg de acido tereftalico producido.

Después de salir del aparato expansor, el gas de
salida se condensa y el agua resultante resulta de uti-
lidad en otros procesos dentro de la planta de produc-
cion. Este agua es de una pureza relativamente alta y
solo contiene una pequefia cantidad de gases disuel-
tos. Por ejemplo, el agua condensada se puede em-
plear como reflujo para una columna de destilacién
usada como aparato de separacion de alta eficacia. El
agua producida por la condensacién del gas de sali-
da se puede emplear también como disolvente para
una etapa de purificacién en donde el 4cido carboxi-
lico aromético en bruto se trata para formar un 4ci-
do carboxilico aromadtico puro. De este modo, el agua
formada por la condensacién del gas de salida de la
reaccion se puede emplear como disolvente de recris-
talizacién o como disolvente para llevar a cabo uno
0 mds tratamientos quimicos y/o fisicos para el d4cido
carboxilico aromadtico en bruto. Uno de tales proce-
sos de purificacién comprende poner en contacto una
solucién o lechada acuosa del dcido carboxilico aro-
madtico en bruto con hidrégeno a una temperatura y
presion elevadas en presencia de un catalizador de hi-
drogenacién. Dicho procedimiento se describe en la
Patente US 3.584.039 de Meyer. Empleando la puri-
ficacién de 4cido tereftdlico como un ejemplo, este
procedimiento de purificacién se efectda a una tem-
peratura y presion elevadas en un lecho catalitico fijo.
Se pueden emplear reactores tanto de flujo descen-
dente como ascendente. El acido tereftdlico en bruto
a purificar se disuelve en agua o en una mezcla de
agua y algun otro disolvente polar tal como un 4cido
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carboxilico alifatico C,-C,.

La temperatura del reactor, y por tanto la tempera-
tura de la solucién de 4cido tereftdlico durante la pu-
rificacién, puede ser del orden de 100 a 350°C. Con
preferencia, las temperaturas son de 275 a 300°C.

Las condiciones de presion en el reactor dependen
principalmente de la temperatura a la cual se efectiie
el procedimiento de purificacién. En tanto en cuan-
to que las temperaturas a las cuales se pueden disol-
ver cantidades practicas del 4cido tereftdlico impuro
son sustancialmente superiores al punto de ebullicién
normal del disolvente, las presiones del procedimien-
to son por necesidad considerablemente superiores a
la presién atmosférica, para mantener asi las solucio-
nes acuosas en fase liquida. En general, la presion del
reactor durante la hidrogenacién puede ser de 1378 a
10335 kPa (200 a 1500 psig) y normalmente de 6201
a 8268 kPa (900 a 1200 psig). La presién parcial de
hidrégeno es en general de 206,7 a 1378 kPa (30 a
200 psig).

El catalizador usado para esta etapa de purifica-
cién comprende uno o mds metales de hidrogenacién
activos tales como rutenio, rodio, paladio o platino so-
bre un soporte adecuado tal como carbono o titania.
Un soporte adecuado es un carbén activo, derivado
normalmente de carbon vegetal de coco en forma de
granulos que tienen un drea superficial de 600 a 1500
m?/g. La carga de metal sobre el soporte es adecua-
damente de 0,01 a 2% en peso. Materiales adecuados
para preparar 4cidos carboxilicos arométicos puros a
partir de 4cidos carboxilicos aromdticos en bruto se
describen en la Patente US 5.256.817 de Sikkenga et
al. y en la solicitud de Patente US 029.037, presenta-
da el 10 de Marzo de 1993, a nombre de Schroeder et
al.

Después de pasar a través del reactor para purificar
el acido carboxilico aromatico, la solucidén de acido
aromadtico en disolvente acuoso se enfria para precipi-
tar el 4cido carboxilico aromatico puro. La temperatu-
ra a la cual se enfria la solucién es tal que cristaliza la
mayor parte del 4cido carboxilico aromdtico puro. El
acido carboxilico aromdtico puro cristalizado se se-
para del licor madre acuoso usando un dispositivo de
separacion sélido-liquido adecuado tal como una cen-
trifuga o un filtro. La torta de dcido carboxilico aro-
matico puro puede ser lavada con agua pura, secada
y enviada a almacenamiento o puede ser envasada y
transportada.

El licor madre acuoso separado por la centrifuga
o filtro contiene un nimero de impurezas, productos
intermedios de la reaccién y contiene también acido
carboxilico aromadtico suspendido y disuelto. En los
procesos anteriores, esta corriente se enviaba a una
instalacion de tratamiento de residuos. Sin embargo,
en el procedimiento de esta invencién, una parte prin-
cipal de este licor madre puede desviarse hacia el apa-
rato de separacién usado para separar el disolvente de
reaccion de oxidacién del agua producida durante la
reaccion de oxidacién. Asi, las impurezas, productos
intermedios de la reaccién y producto dcido carbo-
xilico aromdtico se reciclan a la mezcla de reaccién
de oxidacién. Las impurezas son oxidadas adicional-
mente, los productos intermedios son convertidos a
productos ttiles y el 4cido carboxilico aromadtico se
recicla para su recuperacion. Dicho reciclo del licor
madre de la reaccion de hidrogenacién es particular-
mente ttil cuando el aparato de separacioén usado para
separar agua del disolvente de la reaccién de oxida-
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cién es una columna de destilacién. El licor madre
acuoso reciclado que se retorna a la columna de des-
tilacién no solo sirve como reflujo para la columna,
sino que sirve también como un método eficaz para
afiadir el licor madre del procedimiento de purifica-
cién a la mezcla de reaccion de oxidacién. De este
modo, el procedimiento de esta invencién contempla
la eliminacién de una corriente de productos residua-
les importante, cuya corriente ha sido en otros casos
enviada a una instalacién de tratamiento de residuos.
Antes del reciclo de la corriente de licor madre a la
columna de destilacion, dicha corriente puede ser tra-
tada para separar cualquier materia suspendida, si esta
presente. Por ejemplo, se puede someter a filtracién o
centrifugado, o bien puede pasarse a través de un hi-
drociclén para separar materia suspendida. Antes de
dicho tratamiento para separar la materia suspendida,
el licor madre puede ser tratado, por ejemplo, por en-
friamiento, para separar compuestos disueltos que de
otro modo podrian ensuciar la columna de destilacién.
Descripcion detallada del dibujo

La Figura 1 muestra de forma esquemdtica una
modalidad preferida para llevar a cabo el procedi-
miento de esta invencién. En un reactor de oxidacién
agitado 10 se hace reaccionar para-xileno con aire en
presencia de dcido acético y agua como disolvente
de la oxidacion, cobalto y manganeso como metales
de oxidacién y uno o mds compuestos de bromo, tal
como bromuro de hidrégeno, como promotores de la
oxidacién. La reaccién de oxidacion se efectiia a una
temperatura de 170 a 210°C y a una presién de 7 a 21
kg/cm?. El calor generado por la reaccién de oxida-
cién exotérmica causa la ebullicién del disolvente del
reactor. El disolvente vaporizado junto con subpro-
ductos gaseosos, 6xidos de carbono, nitrégeno pro-
cedente del aire cargado a la reaccién de oxidacion,
y oxigeno sin reaccionar, pasan a través de la tuberia
12 y se dirigen a la columna de destilacion a elevada
presion 20 que tiene 45 platos tedricos. En la torre de
destilacién, el dcido acético disolvente se separa del
gas de cabeza o de salida de la reaccién. La columna
de destilacion esté construida y operada de tal manera
que al menos el 99% del acido acético se separa del
gas de cabeza. El dcido acético disolvente de la cola
de la columna de destilacién se dirige hacia el tambor
de compensacién 30 a través de la tuberia 25. Desde
el tambor de compensacion 30, el 4cido acético disol-
vente, que puede contener algo de agua, se retorna al
reactor 10 a través de la tuberia 35. La cantidad de di-
solvente retornado se controla de manera que se man-
tenga la cantidad adecuada de disolvente de reaccién
en el reactor de oxidacion.

El gas de cabeza o de salida de la reaccién, que sa-
le por la parte superior de la torre de destilacion 20 a
través de la tuberia 38, contiene menos de 0,1% en pe-
so de 4cido acético, y estd constituido principalmente
por agua (vapor de agua), pero contiene también ni-
trogeno, 6xidos de carbono, oxigeno sin reaccionar y
subproductos gaseosos de la oxidacién, tal como bro-
muro de metilo. El gas de salida de la tuberia 38 se
trata en una unidad de oxidacioén catalitica 40 en don-
de se oxidan cataliticamente subproductos tales como
bromuro de metilo y cualquier dcido acético residual
presente en el gas de salida. La unidad de oxidacién
catalitica 40 estd equipada también con un lavador
acuosos para separar cualquier bromo presente en el
gas de salida que sale de la unidad de oxidacién cata-
litica. En el caso de que el acido acético no se separe
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de un modo eficaz del gas de cabeza de la reaccién
de oxidacidn, tendrd que ser oxidado en la unidad de
oxidacion catalitica lo cual se traducird en una pérdida
econdmica. El gas de salida que sale de la unidad de
oxidacion catalitica 40 se dirige a la tuberia 42. Una
porcidn del gas de salida de la tuberia 42 se dirige a la
tuberia 43 y luego al condensador 45 en donde se con-
densa agua del gas de salida. El gas de salida enfriado
se dirige a un tambor purgador 50 a través de la tube-
ria 46. El gas agotado en agua sale del procedimiento
a través de la tuberfa 51. El agua del tambor purgador
50 se dirige al recipiente de lechada PTA 110.

El gas de salida, constituido principalmente por
agua, de la tuberfa 42 se dirige al precalentador 60 a
través de la tuberia 65. En el precalentador 60, el gas
de salida se calienta a una temperatura de 200 a 235°C
aproximadamente y durante un tiempo suficiente pa-
ra evitar la condensacion del gas de salida del reac-
tor agotado en 4cido acético en el aparato expansor
70. El gas de salida precalentado del reactor entra en
el aparato expansor 70 a través de la tuberia 65. El
aparato expansor 70, que recupera energia del gas de
salida del reactor, acciona al compresor 75 el cual su-
ministra aire comprimido al reactor de oxidacién 10 a
través de la tuberia 76. El aparato expansor 75 accio-
na también al generador eléctrico 80 que suministra
energia eléctrica para utilizarse dentro de la planta de
produccion de TA y a la central eléctrica local.

El gas de salida expandido del reactor sale del apa-
rato expansor 70 a través de la tuberia 72 y entra en el
condensador 90 en donde se condensa el agua del gas
de salida expandido. El agua condensada procedente
del condensador 90 se dirige al tambor de reflujo 100
a través de la tuberfa 92. El agua del tambor 100 se di-
rige a la columna de destilacidén a elevada presién 20
a través de las tuberias 102 y 200. Dicho agua retor-
nada a la columna sirve como reflujo para la columna.
El agua del tambor 100 se dirige también al recipiente
de lechada de PTA 110 a través de la tuberia 105.

Una lechada de mezcla de reaccién que compren-
de 4cido tereftédlico en bruto, agua, dcido acético, me-
tales cataliticos, productos intermedios de la reaccién
de oxidacién y subproductos, sale del reactor de oxi-
dacién 10 a través de la tuberia 115 y se dirige al
recipiente 120 en donde se reduce la temperatura de
la mezcla de reaccién de oxidacién para cristalizar el
dcido tereftalico disuelto. El recipiente 120 estd equi-
pado opcionalmente con un pulverizador de aire para
continuar la reacciéon de oxidacién. Los gases de ca-
beza del recipiente 120 se dirigen a la columna de des-
tilacién a elevada presion 20 que tiene 45 platos ted-
ricos aproximadamente, a través de la tuberia 125. La
lechada de la reaccién de oxidacién del recipiente 120
se dirige al recipiente 130 a través de la tuberia 128
en donde se presenta un enfriamiento y cristalizacién
adicionales de 4cido tereftélico. La lechada de mezcla
de reaccidn de oxidacién del recipiente 130 entra en el
aparato de separacion 135 a través de la tuberia 132.
El aparato de separacién 135 consiste normalmente
en una o mds centrifugas o filtros. En el aparato de
separacion 135, el dcido tereftdlico en bruto se separa
del licor madre de la reaccién de oxidacidn. El licor
madre de la reaccion de oxidacién sale del aparato de
separacion 135 a través de la tuberia 138 y entra en
el tambor del licor madre 140. Una porcién principal
del licor madre que contiene catalizador y acido acé-
tico se recicla al reactor de oxidacién 10 a través de
la linea 145. La otra porcién del licor madre se envia
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al separador 150 a través de la tuberia 148 en donde
se separa dcido acético y se dirige al recipiente 130 a
través de la linea 152. El producto de cola del sepa-
rador 150 se envia hacia el punto de residuos a través
de la tuberia 154.

Una lechada de 4cido tereftdlico en bruto y agua
procedente del tambor de lechada de PTA 110 se diri-
ge al reactor de hidrogenacion 160 a través de la tube-
ria 158. En el reactor 160, el acido tereftalico en bruto
disuelto en agua se trata con hidrégeno a una tempe-
ratura elevada, por ejemplo de 260 a 290°C aproxima-
damente, y también a presién elevada, para purificar
el dcido tereftdlico en bruto, por ejemplo, reducien-
do los niveles de 4-carboxibenzaldehido. La mezcla
de reaccién del reactor de hidrogenacién 160 entra en
el recipiente de cristalizacién 170 a través de la tu-
beria 165. La lecha de 4cido tereftdlico puro y agua
formada en el recipiente 170 se dirige al aparato de
separacion 180 a través de la tuberia 175. El 4cido
tereftalico puro sale del aparato de separacién 180 a
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través de la tuberfa 190. El aparato de separacién 180
consiste generalmente en una centrifuga o en un filtro
de vacio rotativo. El licor madre del aparato de se-
paracién 180 que comprende agua, 4cido tereftdlico
puro disuelto y suspendido y diversos productos in-
termedios y subproductos, se recicla a la parte supe-
rior de la columna de destilacion a elevada presion 20
a través de la tuberia 200. El retorno del licor madre
del aparato de separacién 180 a la columna de desti-
lacién a elevada presion 20 permite el reciclo de los
compuestos intermedios y subproductos del licor ma-
dre al reactor de oxidacién en donde son oxidados o
convertidos a 4cido tereftdlico, proporciona también
el reciclo de acido tereftalico valioso que de otro mo-
do se enviaria a una instalacién de tratamiento de re-
siduos o que haria necesario procedimientos costosos
para su recuperacion, y elimina la necesidad de tratar
grandes volimenes de aguas residuales en instalacio-
nes de tratamiento de residuos.
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REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento continuo para la preparacion
de 4cidos carboxilicos aromdticos mediante la reac-
cion de oxidacién exotérmica en fase liquida de un
compuesto de alimentacién aromético, en donde se
recupera de un modo eficaz la energia derivada de la
reaccion de oxidacién exotérmica en fase liquida, ca-
racterizado porque comprende:

a) oxidar un compuesto de alimentacién aromatico
aun 4cido carboxilico aromédtico en una mezcla de re-
accidn en fase liquida que comprende agua, un acido
monocarboxilico de bajo peso molecular como disol-
vente, un catalizador de oxidacién de metal pesado y
una fuente de oxigeno molecular, a una presién de 0
a 35 kg/cm? y a una temperatura de 150 a 240°C pa-
ra producir una corriente gaseosa de cabeza a elevada
presion que comprende agua, subproductos gaseosos
y dcido monocarboxilico gaseoso de bajo peso mole-
cular disolvente;

b) dirigir la corriente gaseosa de cabeza a eleva-
da presion a un aparato de separacién de alta eficacia,
para separar agua del dcido carboxilico de bajo peso
molecular, de manera que al menos 95% en peso del
dcido monocarboxilico de bajo peso molecular se se-
para de la corriente gaseosa de cabeza a elevada pre-
sién de la reaccién de oxidacidn en fase liquida, pa-
ra formar una segunda corriente de cabeza a elevada
presién que comprende agua y subproductos gaseosos
formados durante la reaccion de oxidacién; y

¢) pasar la segunda corriente de cabeza a eleva-
da presion de la etapa (b) directa o indirectamente a
un expansor para recuperar la energia de la segunda
corriente de cabeza a elevada presion.

2. Un procedimiento segtn la reivindicacién 1, ca-
racterizado porque el aparato de separacion de alta
eficacia es una columna de destilacion de alta eficacia
que tiene al menos 30 platos tedricos.

3. Un procedimiento segun la reivindicacién 1, ca-
racterizado porque la segunda corriente de cabeza a
elevada presiéon que comprende agua y subproductos
gaseosos, formada en la etapa de separacion (b), se
trata para separar materiales subproducto corrosivos
y/o combustibles, antes de pasarse a un aparato ex-
pansor.

4. Un procedimiento segun la reivindicacién 1 o
2, caracterizado porque los materiales subproducto
corrosivos y/o combustibles se separan de la segunda
corriente de cabeza a elevada presién que compren-
de agua y subproductos gaseosos, formada en la etapa
de separacion (b), mediante oxidacidn catalitica para
formar un efluente gaseoso a elevada presion, antes de
pasarse a un aparato expansor.

5. Un procedimiento segun la reivindicacién 3, ca-
racterizado porque el efluente gaseoso a elevada pre-
sién se dirige a un pre-calentador antes de pasarse a
un aparato expansor.

6. Un procedimiento segin cualquiera de las rei-
vindicaciones anteriores, caracterizado porque el
aparato expansor estd conectado a un generador
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eléctrico.

7. Un procedimiento segtin cualquiera de las rei-
vindicaciones anteriores, caracterizado porque el
compuesto de alimentacién aromdtico es para-xile-
no y el 4cido carboxilico aromadtico es dcido terefta-
lico.

8. Un procedimiento segiin la reivindicacién 1,
caracterizado porque comprende ademads las etapas
de:

d) separar el acido carboxilico aromatico formado
en la etapa (a) del licor madre de reaccién producido
durante la reaccién de oxidacién en fase liquida para
formar 4cido carboxilico aromético en bruto;

e) purificar el 4cido carboxilico aromadtico en bru-
to a una temperatura y presion elevadas en un disol-
vente de purificacién que comprende agua, para for-
mar una mezcla de 4cido carboxilico aromético puri-
ficado y licor madre de purificacién que comprende
agua; y

f) separar el 4cido carboxilico aromadtico purifica-
do del licor madre de purificacién formado en la etapa
(e) y reciclar al menos una porcién del licor madre de
purificacion a la columna de destilacion de alta efica-
cia.

9. Un procedimiento segun la reivindicacién 8,
caracterizado porque el compuesto de alimentacién
aromadtico es para-xileno y el dcido carboxilico aro-
mético es acido tereftalico.

10. Un aparato reactor adecuado para usarse en
el procedimiento de la reivindicacién 1 para convertir
un compuesto de alimentacién aromdtico a un dcido
carboxilico aromético mediante la oxidacion en fase
liquida del compuesto de alimentacién aromético en
una mezcla de reaccién que comprende 4cido acético
como disolvente de reaccidn y agua, y que propor-
ciona una eficaz recuperacion de la energia producida
por la reaccién de oxidacién, caracterizado porque
comprende:

- un recipiente reactor adecuado para efectuar la
oxidacion en fase liquida de un compuesto de alimen-
tacidn aromadtico a una temperatura elevada;

- una columna de destilacién de alta eficacia ca-
paz de separar una mezcla de 4cido acético y agua, de
manera que el vapor que sale de la columna de desti-
lacién constituya menos de 0,5% en peso aproxima-
damente de 4cido acético; y

- un medio para dirigir el vapor producido por la
oxidacion en fase liquida en el reactor hacia la colum-
na de destilacion.

11. Un aparato reactor segtin la reivindicacién 10,
caracterizado porque la columna de destilacion es
capaz de separar 4cido acético del agua, de manera
que se separe y no esté presente en el efluente de la
parte superior de la columna de destilacion, al menos
el 99% en peso del 4cido acético presente en una mez-
cla de 4cido acético y agua alimentada a la columna
de destilacion.

12. Un aparato reactor segtn la reivindicacién 10
u 11, caracterizado porque comprende ademds un
generador eléctrico conectado al expansor.
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