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“PROCESSO DA PRODUCAO DE CARBONATO DE DIARILA,
METODO PARA REATIVAR A COMPOSICAO SOLIDA DE
CATALISADOR, E, COMPOSICAO SOLIDA DE CATALISADOR”

FUNDAMENTOS DA INVENCAO
Campo da Invengdo

A presente invengdo diz respeito ao processo de produzir
varios carbonatos organicos realizando-se reagdes quimicas, que sio limitadas
pelo equilibrio e separagdo de varios compostos quimicos envolvidos. Atingir
a conversdo mais alta do que a condigdo de equilibrio € altamente desejavel
para a recompensa econdmica melhor. Esta inven¢do divulga um método de
mudar a posi¢do de equilibrio de uma rea¢io quimica para atingir conversio
mais alta.
Informag3o Relacionada

Carbonatos de diarila, por exemplo, carbonato de difenila
(DPC), sio um material bruto importante para a produgio de policarbonatos.
O estabelecido corrente da técnica produz DPC a partir do carbonato de
dimetila (DMC) e fenol e duas etapas utilizando-se reatores multiplos € um
catalisador homogéneo, tal como alcoxido de titinio. As trés seguintes

reacOes estdo envolvidas na produgdo de DPC.

Q
|
(CH40),CO + CygHsOH <=======> CH,0 - C- OCgHs +CH,OH (1)
OMC MPC
o
1
CH,O - C - OCHs +CgHsOH <=s===z=> (C;H,0),CO+CH,0H  (2)
DPC
0
i
(3} 2CH;0-C-0CgHy <=======>(CH;0),C=0 + (CH;0),C=0

O equilibrio para cada uma das reagdes acima esta longe do

lado esquerdo, visto que é um objetivo da presente invengdo que os
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equilibrios sejam movidos para a direita.

J. L. R. Williams et al. (J. Org. Chem., 24 (1 ) pp. 64-68,
1959) descobriu que a desproporcionalizagdo de carbonatos ndo simétricos,
tais como carbonato de metil fenila (MPC) e carbonatos simétricos, tais como
carbonato de dibenzila podem ser realizada na presen¢a de um catalisador
homogéneo adequado, particularmente alcéxido metdlico. Entretanto, as
reagbes acompanham diversas rea¢des colaterais indesejaveis, tais como a
decomposi¢do de compostos de carbonato a didxido de carbono,
polimerizagdo, formag¢do de olefinas e éteres. Os autores concluem que o
curso das reagdes depende da estrutura dos carbonatos e no catalisador e os
catalisadores mais alcalinos e promovem mais reagdes secundarias para a
desproporcionalizagdo do carbonatos de alquil fenila do que os catalisadores
brandamente acidos, tais como butoxido de titanio. O éter alquil fenilico € o
maior sub-produto indesejado.

O US 4.045.464 (1977) divulga um processo para a preparagio
de carbonatos de diarila a partir de carbonatos de fenil alquila por intermédio
da reacdo (3) na presenga de catalisadores de acido de Lewis homogéneos da
formula AIX;, TiXs, UXy, TiXy, VOX;, VX5 e SnXy, quando X € um grupo
halogénio, acetdxi, alcoxi ou ariléxi. O DPC foi produzido realizando-se a
desproporcionalizagdo de fenil etila (EPC) ou MPC a 180°C com 95% de
seletividade na presenga de catalisadores de titdnio homogéneos.

O US 4.554.110 (1985) divulga um processo melhorado para a
preparagdo de carbonatos aromaticos a partir de um carbonato de dialquila e
fenol na presenca de catalisador que compreende compostos de estanho
poliméricos. Os carbonatos de diarila sdo preparados realizando-se a
desproporcionalizagdo de carbonato de alquil arila:

O US 5.210.268 (1993) divulga um processo para a produgio
de carbonatos de diarila realizando-se varias rea¢Ges de transesterificagdo em

duas zonas de reagfo. uma mistura de carbonato aromatica é preparada por
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uma reagdo de transesterificagio entre um carbonato de dialquila, um
carbonato de alquil arila e uma mistura destes e um composto hidréxi
aromatico na primeira etapa. Um carbonato de diarila é produzido realizando-
se primariamente a desproporcionalizagdo do carbonato de alquil arila na
segunda etapa. A patente divulga o método de superar o equilibrio
desfavoravel. A transesterificagdo € realizada no modo de destilagdo reativa
alimentando-se os reagentes as colunas de destilagdo de estdgios multiplos
continuos na presenc¢a de um catalisador homogéneo ou um catalisador sélido,
enquanto retira-se continuamente a mistura de carbonato aromatico produzida
como um produto de ponto de ebuli¢do alto a partir de uma porgao inferior da
coluna de destilagdo e retira-se continuamente os co-produtos leves, tais como
alcool alifatico ou carbonato de dialquila como corrente de vapor a partir da
por¢do superior das colunas de destilagdo. A desproporcionalizagdo de
carbonato de alquil arila ao carbonato de diarila e carbonato de dialquila
também € realizado de uma maneira similar. O carbonato de diarila é
continuamente  produzido  realizando-se a  transesterifica¢io e
desproporcionalizagio em seqiiéncia, utilizando colunas de destilagdo
multiplas de estdgio multiplo.

As patentes U.S. 5.872.275 (1999) e 6.262.210 (2001)
divulgam o processo de produgdo de carbonato de diarila a partir do carbonato
de dialquila ¢ um composto hidroxi aromatico na presenga de catalisador
homogéneo liquido e métodos que removem sub-produtos de ponto de
ebuligdo alto pesados que regeneram o catalisador para reciclagem.

US 6.093.842 (2000) divulga o processo para a produgdo de
carbonato de diarila a partir de um carbonato de dialquila, um composto
hidréxi aromatico e uma solugdo mista contendo carbonato de alquil arila pela
introducdo de trés correntes de reagente em uma coluna de destilagio
extrativa/reativa na presenga de um catalisador. Os exemplos dos

catalisadores sdo compostos de chumbo, compostos de cobre, compostos de
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metal alcalino, compostos de niquel, compostos de zirconio, compostos de
titinio, compostos de vanadio, etc. Os sub-produtos sdo CO,, anisol,
benzoatos e materiais pesados.

US 5.426.207 (1995) divulga o processo que produz um
carbonato de diarila tal como DPC conduzindo a transesterificagio de DMC
com um composto hidroxi aromatico e desproporcionalizagdo de carbonato de
alquil arila na presenga de um catalisador homogéneo nas trés zonas de reagdo
sucessivas. As condigdes sdo selecionadas para maximizar a formagdo de
carbonato de alquil arila na primeira e na Segunda zonas de reagdo, enquanto
a desproporcionalizagdo € favorecida na terceira zona de reagdo.

O US 6.767.517 (2004) divulga um processo para a produgdo
continua de carbonatos de diarila. O processo usa trés reatores de coluna de
destilagio reativa e duas colunas de retificagfio para a preparagdo de produto
de reagdo intermedidrio e produto final.

Para aliviar fraquezas associadas com o uso de catalisadores
homogéneos para a produgdo de carbonatos de diarila, as patentes U. S.
5.354.923 (1994) e 5.565.605 (1996) e WO 03/066569 (2003) divulgam
catalisadores heterogéneos.

O WO 03/066569 divulga um processo que produz
continuamente um carbonato aromatico, tal como DPC na presen¢a de um
catalisador heterogéneo preparado suportando 6xido de titinio em silica (3
mm de didmetro) em duas etapas.

O JP 79.125.617 (1979) e o Pedido JP NO HEI 07[19951-6682
divulgam catalisadores heterogéneos para a preparagdo de carbonato de
difenila pcla transesterificagio de DMC com fenol para o MPC e
desproporcionalizagio de MPC a DPC na presenga de MoQO; ou V20;
suportado em um suporte orginico, tal como silica, zirconia ou titdnia, A
transesterificagdo e a desproporcionalizagdo sfo realizadas em um reator-torre

de destilagio que consiste de um reator e torre de destilagdo com a remogio
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dos co-produtos por destilagdo.

A publicagdo por Z.-H. Fu et al. (J Mol. Catal. A: Chemical
118, (1997) pp. 293-299) relata a sintese de carbonato de difenila a partir de
DMC e fenol na presenga de vdrios catalisadores oOxidos metilicos
heterogéneos. A melhor seletividade ¢ relatada para o catalisador de MoO;
(carregamento otimo de 20% em peso) suportado em silica.

Devido a muitas falhas dos processos de DPC correntes, um
processo melhorado ¢ altamente desejado para salvar materiais, custo de
construgdo mais barato, consumo de energia menor e custo de operagdo da
usina. Embora a técnica anterior ndo trate da vida do catalisador, todos os
catalisadores heterogéneos eventualmente desativam-se e tornam-se sem uso.
Os catalisadores heterogéneos sdo praticos apenas em uso comercial, se seu
ciclo e tempos de servigo sdo longos o bastante ou os catalisadores podem ser
revitalizados insiti sem custo financeiro sério. Desta maneira, os resuitados
da desativagdo do catalisador e o método de regeneragio permanecerem como
obstaculos substanciais para a aplicagio comercial da técnica anterior.

SUMARIO DA INVENCAO

Esta inven¢do diz respeito a um processo para a produgdo de
varios carbonatos orgdnicos realizando-se as reagdes de transesterificagio e
desproporcionalizagdo na presenga de catalisador solido em reator de fase
dupla. O presente processo € benéfico para a realizagdo de reagbes quimicas
limitadas pelo equilibrio envolvendo os carbonatos orgénicos, onde tanto a
fase gasosa quanto a fase liquida devem coexistir para mudar a posigdo de
equilibrio para o lado direito de uma reagdo de equilibrio, desse modo
resultando em alta conversdo. As reagdes quimicas sdo realizadas na presenca
de urmn ou multiplos catalisadores heterogéneos.

Os sdlidos catalisadores preferidos divulgados nesta invengio
sdo catalisadores &Oxidos mistos compostos de dois a quatro elementos

diferentes do Grupo IV, V e VI da Tabela Periddica, preferivelmente Ti, Zr,
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Hf, Nb, Ta, Mo, V, Bi e Si suportados em materiais porosos, tais como silica,
que tem grupos hidroxila de superficie. Catalisadores de alcoxido metalico
suportado ou alcdxido metalico misto do Grupo IV ¢ alcoxidos metalicos V,
tais como alcoxidos de titanio, alcoxidos de zircOnio, alcoxidos de vanddio,
alcoxidos de nidbio, VO(OR); ou oligbmeros de oxoalcoxido e outros
constituem um grupo de catalisador prefertdo. O catalisador de
transesterificagdo e o catalisador de desproporcionalizagdo utilizados no
presente processo podem ser os mesmos ou diferentes.

No geral, os catalisadores heterogéneos sdo mais desejaveis
em comparac¢io com os catalisadores homogéneos, por causa das dificuldades
envolvidas na reciclagem de catalisadores homogéneos. Entretanto, todos os
catalisadores heterogéneos eventualmente desativam-se. os catalisadores
desativados devem ser substituidos por catalisadores frescos ou regenerados
insitu sem muita dificuldade.

Para os propositos da presente invengdo, o termo "modo de fase
dupla" significa qualquer processo tendo tanto uma fase de liquido e de vapor
presente na zona de reagdo com respeito ao meios de atingir as fases de liquido e
vapor incluindo "destilagio reativa", "destilagdo catalitica”, que entra em
ebulicdo e reagdo concorrente e destilagio fracional em uma coluna. O termo
"suporte tratado" ou "silica tratada" € entendida significar um suporte tendo uma
popula¢do otimizada de grupos hidroxila de superficie para uma dada érea de
superficie para a preparagdo dos catalisadores descritos nos mesmos.

Em uma forma de realizagdo preferida o processo para a
produgio de carbonato de diarila compreende;

(a) uma pluralidade de zonas de reagdo que compreende uma
zona de reagdo primdria ¢ uma secundaria;

(b) fornecer a dita zona de reagdo primaria, um carbonato de
dialquila e um composto hidréxi aromético;

(c) manter uma zona de rea¢do primdria sob condigGes de fase
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dupla e de reagio que contribui para a formagdo de carbonato de alquil arila;

(d) transesterificar o carbonato de dialquila com o composto
hidroxi aromatico na presenga de um catalisador sélido selecionado do grupo
que consiste dois a quatro elementos do Grupo IV, V e VI da Tabela
Periodica suportados em material poroso que tem grupos hidroxila de
superficie;

(e) recuperar um corrente de produto de fase dupla da zona de
reagdo primaria;

(f) separar a corrente de produto de fase dupla a partir de (e)
para a recuperagdo de dlcool alquilico vaporoso e carbonato de alquil arila
liquido;

(g) manter uma zona de reagdo secunddria sob condi¢des de
fase dupla e de reagdio condutora para a desproporcionalizagdo de carbonato
de alquil arila a carbonato de diarila;

(h) desproporcionar carbonato de alquil arila na presen¢a de
um catalisador solido selecionado do grupo que consiste dois a quatro
elementos do Grupo 1V, V ¢ VI da Tabela Periddica suportados em material
poroso que tem grupos hidroxila de superficie;

(i) recuperar um corrente de produto de fase dupla da zona de
reacdo secunddria e

(j) separar a corrente de produto de fase dupla de (i) para a
recuperagdo de um componente vaporoso que compreende carbonato de aril
alquila e produto liquido que compreende carbonato de diarila.

Mais preferivelmente, as etapas adicionais sdo realizadas:

(k) separar o carbonato de diarila por destilagiio e

(I) reciclar o carbonato de aril alquila & zona de reagdo
secundaria.

E importante que um suporte tenha grupos hidroxila de

superficie. A silica é um suporte preferido. Preferivelmente, o suporte é um
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suporte tratado.

BREVE DESCRICAO DOS DESENHOS

A figura € uma representagio esquematica de uma forma de
realizagdo do processo da presente invengao.

DESCRICAO DETALHADA

Os aperfeigoamentos do processo foram feitos introduzindo-se
os reatores de fase dupla para a realizacdo da transesterificacdo e
desproporcionalizagdo para estabelecer as seguintes condi¢des de processo
para a produgio de DPC:

(1) alimentar essencialmente uma corrente isenta de etanol ao
reator de transesterificagéo;

(2) minimizar o DEC na corrente de alimentagdo ao reator de
desproporcionalizagdo;

(3) realizar a transesterificagdo na presenca de fenol, tal que o
a razdo molar de fenol para EPC seja maior do que 0,2, preferivelmente maior
do que cerca de 0,3, mais preferivelmente maior do que cerca de 0,35;

(4) realizar a desproporcionalizagdo na presenca de fenol na
razdo molar de fenol para DPC na faixa de 0,05 a 10, preferivelmente de 0,1 a
6 e razdo molar de fenol para EPC de 0,01 a 6;

(5) introduzir, opcionalmente uma quantidade trago de dgua na
zona de reagdo catalitica de desproporcionalizagdo em uma quantidade de até
0,3% em peso, preferivelmente até 0,1% em peso,

(6) Capitalizar na auséncia de um azedtropo de DEC/etanol
para separar DEC do etanol;

(7) essencialmente, eliminar os pontos frios nas zonas de
reagdo cataliticas;

(8) eliminar a reciclagem de catalisador, separagdo de
catalisador e adi¢do continua de fabricagdo de catalisador;

(9) mistura eficaz de reagentes e produtos e
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(10) preferivelmente, manter uma presenga, tanto de vapor
quanto de fases liquidas nas zonas de reagdo para remover um produto de
reagiio de ebuli¢do baixa em uma fase gasosa para a obtengdo de conversido
alta, ndo limitado pelo equilibrio constante.

Os reatores de leito fixo sio operados no modo de fase dupla,
significando que a coexisténcia tanto de vapor quanto de liquido nas zonas de
reacdo que criam uma condi¢do de ebuligdo na zona de reacdo catalitica de
um reator de fase dupla é desejavel. Entretanto, a operagdo do reator de fase
dupla sob condigdes de ebuligdo ndo € necessaria visto que tanto as fases
liquidas quanto gasosas coexistem na zona de reagio.

A dire¢do do fluxo em um reator de fase dupla pode ser fluxo
descendente ou fluxo ascendente. O fluxo descendente € preferido. Também,
os reatores de leito fixo de fase dupla tém arcos de reciclagem. Um reator de
ponto de ebuli¢do de fluxo descendente ¢ operado preferivelmente para ter
uma queda de pressdo negativa, que significa uma pressio mais baixa na parte
inferior do reator do que na parte superior do leito do catalisador. A queda de
pressdo negativa ¢ criada pela vazdo de massa alta de mistura de vapor liquido
através de um leito de catalisador heterogéneo fixo em uma zona de reagio
catalitica. A queda de pressdo negativa € desejavel, mas ndo necessiria. Uma
queda de pressdo de aproximadamente 0,2 psi por ft (4,5 kPa/m) ou mais é
preferivel.

A operagdo de um reator de fase dupla sob a condigdo de
ponto de ebuligdo tem diversas vantagens sobre a operagdo de um reator de
leito fixo tradicional, isto é:

- transporte e massa dos reagentes a partir da fase de carga nas
particulas de catalisador e transporte dos produtos de reagdo a partir dos poros
internos de pelotas de catalisador formado na zona de reagéo catalitica,

- mistura Jateral dos reagentes e produtos na fase de carga,

- desenvolvimento de nenhuma ou queda de pressédo negligivel
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ou ponto quente em uma zona de reagdo catalitica para a reagdo tendo ou
exotérmica e

- remover os produtos de reagdo leves a parir do meio de
reacdo liquido na fase gasosa, que resulta em uma dire¢do de equilibrio
favoravel.

Em uma dada temperatura de reagio e vazio na zona de reagéo
catalitica, a condigdo de reacdo de ebuli¢do na zona de reagdo catalitica é
criada controlando-se a pressdo, que é determinada pela composi¢do do meio
de rea¢do. Opcionalmente pode-se escolher usar um solvente de ebuligdo
baixa para a criagdo de condi¢do de ebulicdo melhor na zona de reagido
catalitica, quando o ponto de ebuligdo do reagente ou produto estiver proximo
a ou maior do que a temperatura de reagiio pretendida.

Esta inven¢do € particularmente util para reagdes onde o ponto
de ebuligdo do produto de reagdo € mais alto do que a temperatura de reagdo
tal que ndo exista ou volume de fase gasosa insuficiente na zona de reagio sob
a condi¢do de reagdo, os exemplos de uma tal reagdo incluem a producio de
carbonato de difenila pela desproporcionalizag¢iio de carbonato de etilfenila ou
carbonato de metil fenila ou produzindo carbonato de bis-(2-etil-1-hexila)
pela reagdo de transesterificagdo de um carbonato de alquila com 2-etil-1-
hexanol. A temperatura de reagdo preferidas é de cerca de 200° a 400°F
(93,33 a 204,44°C). Visto que o DMC ¢ o DEC entram em cbulicdo em
temperaturas mais altas do que cerca de 305°F (151,67°C), a criagdo de uma
fase de vapor no reator de leito fixo comercial grande tormna-se dificil em
vazdes de liquido relativamente altas. Controlando-se o fluxo de volume de
vapor no reator em uma dada vazdo de mistura de reagdo liquida em um reator
de fase dupla como divulgado nesta invengdo, torna-se relativamente fécil
criar um volume apropriado de fase gasosa na zona de reagdo em dadas
condigdes de reagdo e mantendo-se uma operagdo de reator de estado fixo.

As vantagens significantes obtidas sobre a técnica anterior sdo:
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(a) alta produtividade dos produtos desejados,

(b) alta seletividade dos produtos desejados,

(c) nenhuma separag¢io de catalisador a partir da corrente de
produto de reagdo,

(d) excelente vida de catalisador,

(e) consumo de energia menor e

(f) regeneracdo facil do catalisador desativado.

A alimentacdo ao reator de transesterificagdo preferivelmente
compreende fenol e DEC fresco e uma corrente de reciclagem mista contendo
DEC, PhOH e EPC. Uma corrente de alimentagdo essencialmente livre de
etanol para o reator de transesterificagdo cria condi¢Ges favoraveis para a
conversdo de fenol e uma taxa de reagdo alta. Isto também é verdade para a
corrente de alimentagdo essencialmente isenta de DECao reator de
desproporcionalizagdo. Praticamente ndo existem pontos frios nas zonas de
reagdo cataliticas, que é importante para manutengdo de taxas de rcagdo fixas.
Visto que existem tanto fases de vapor quanto liquidas nas zonas de reagio de
transesterificagdo e desproporcionalizagdo em reatores de fase dupla, os
produtos de reacdo leves (etanol e DEC em cada zona de reagdo) sido
vaporizados a uma fase gasosa que cria condigdes favoraveis para a alta
produtividade dos produtos pretendidos. Como nfo existe exposi¢do dos
reagentes a temperaturas desnecessariamente altas na presenca de catalisador,
existem menos sub-produtos indesejados, o que toma mais facil e mais barato
a purificagdo de produto de DPC bruto. Desde que a corrente de alimentagao
para a zona de reagdo de desproporcionalizagio possa ser composta de
compostos de ponto de ebuli¢do razoavelmente alto, tais como EPC ou MPC,
nitrogénio, um componente de ponto de ebuli¢gdo baixo ou ambos sdo
introduzidos na zona de reacgfo para a criagdo de volume suficiente de fase
gasosa na zona de reagdo. os exemplos de tais componentes de ponto de

ebuligio baixo sdo éter etilico, éter propilico, éter dimetilico, metano, etano,
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propano, butano, hexano, heptanos, tolueno e xilenos.

Preferivelmente, toda ou pelo menos uma por¢io substancial
dos componentes de ponto de cbuli¢do baixo sdo introduzidos na zona de
reagdo como gas super-aquecido. Visto que o etanol € o DEC ndo formam um
azeodtropo, a separagdo de DEC para a reciclagem resulta em consumo de
energia mais baixo e custo de construgdo mais baixo em comparagdo com os
processos comerciais existentes onde o DPC e produzido a partir de DMC e
fenol.

Existem duas ou trés zonas de rea¢dio. na primeira zona de
rea¢do, um carbonato de alquil arila, tal como EPC ¢é produzido por
transesterificacdo de DEC com fenol. Na segunda zona de reagido, o DPC ¢é
produzido realizando-se a desproporcionalizagdo de EPC. As zonas de reagio
compreendem dois reatores de leito fixo. Opcionalmente trés zonas de reagdo
podem compreender trés reatores de leito fixo ou dois reatores de leito fixo
em um reator de coluna de destilagdo catalitica. Os reatores sdo carregados
com um ou dois catalisadores heterogéneos diferentes.

Os exemplos de carbonatos organicos produzidos por esta
invengdo sio DPC, EPC, MPC, DEC, DMC, carbonato de bis-(2-etilexila) e
carbonatos de mono-glicerideo de &4cido graxo. A presente invengdo é
particularmente 1til na produgdo de carbonato de difenila (DPC) a partir de
DEC e fenol. Embora o DEC seja o carbonato de dialquila preferido para a
produgio de DPC, ¢ entendido que o processo também ¢ util para a produgio
de DPC usando-se DMC ou qualquer outro carbonato de alquila ou carbonato
de alquil arila.

Para evitar o aquecimento excessivo do refervedor enquanto se
conduz a transesterificacdo e a desproporcionalizagio em reator de coluna de
destilagdo catalitica, um componente de baixo ponto de ebuligdo ou uma
mistura de componentes de ponto de ebuli¢do baixo podem ser bombeados

diretamente no refervedor.,
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Portanto, esta técnica é uma parte da presente invengfo para a
produgdo de varios carbonatos organicos tanto para catalisador sélidos quanto
para catalisadores homogéneos usados em um processo. Esta técnica nio foi
divulgada na técnica anterior para a produgdo de carbonatos orgénicos, tais
como DPC, DEM e DEC.

Os catalisadores heterogéneos preferidos sdo 6xidos mistos
suportados, hidroxidos, oxiidréxidos e alcdxidos dos elementos do Grupo IV,
V e VI que s@o depositados em suportes porosos. Os catalisadores de 6xido
mistos podem ser combinagdes de dois, trés ou quatro elementos escolhidos
de Mo, Nb, Ti, V Zr, Bi e Si. Estes elementos s3o depositados nas formas de
oxido ou hidroxido ou de oxiidréxido em um suporte poroso, tal como silica,
zircOnia e titdnia. Os suportes podem ser pilulas, granulos, extrusados, Esferas
e outros, em tamanhos de cerca de 1 a cerca de 5 mm. A deposi¢do pode ser
realizada em uma etapa simples ou etapas multiplas. Os exemplos dos
catalisadores 6xidos mistos sio Nb,O3 - TiO,, V20; - TiO,, MoO; -~ TiO,,
TiO; - ZrO,, Nb,Os - V20;, MoO; - V205, MoO; - ZrO,, TiO; - ZrO, - Si0,,
TiO; - Nb,Os - Si0,, MoO; -Nb,Os - Ti0,, V,05 - Nb,Os - TiO,, MoO; -
Nb,Os - Si0;, TiO; - Bi,0; - Si0;, MoO; -NbQOs-ZrO,, TiO2 - Nb,0s-Bi,03,
MoQ3 - V,0s-Ti0,, TiO2 -Bi20; - SiO,, MoO; - Bi,0; - Si0,, TiO; - ZrO, -
Bi,0; - Si0,, e TiO; - ZrO; - Nb,O5 - Bi,0; - Si0,.

O procedimento geral para a preparagdo destes catalisadores
Oxidos mistos sdo a impregnacdo e a co-precipitagdo ou uma combinagio
destes dois, que sdo realizadas em uma etapa simples ou etapas multiplas.
Pode-se realizar a impregnagdo de um, dois ou trés componentes metalicos
em um suporte poroso ou em um suporte de 6xido misto preparado pela co-
precipitagdo. A impregnagdo pode ser realizada em uma etapa ou em etapas
multiplas.

Os produtos de co-precipitagio e os produtos de impregna¢io

obtidos nas formas em po sdo submetidos ao tratamento por calor adequado
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em temperaturas de cerca de 150° a cerca de 600°C. os materiais em pd sdo
formados em um tamanho adequado de cerca de 1 a 5 mm para o reator de
leito fixo. Os materiais formados s3o calcinados em temperatura de 200° a
cerca de 750°C, preferivelmente de cerca de 250° a cerca de 600°C em ar.
opcionalmente, um ou dois componentes metalicos podem ser depositados em
um material formado preparado por um método de co-precipitagdo ou
impregnagdo na forma de p6 ou forma formada e depois calcinada de 200° a
cerca de 750°C, preferivelmente de cerca de 250° a cerca de 600°C em ar, A
co-precipitacdo e a impregnagio podem ser realizadas em fase aquosa ou em
fase organica, tais como hidrocarbonetos, éteres, cetonas, alcoois e misturas
dos mesmos.

Quando a precipitagio é realizada na fase orginica, os
compostos organometdlicos sdo preferivelmente usados. Por exemplo, duas
solucdes diferentes de compostos organometalicos diferentes sio adicionadas
a um solvente orginico adequado simultaneamente com agitac¢do vigorosa sob
condi¢Ges de precipitagdo em temperaturas adequadas. Algumas vezes, uma
terceira solugdo € necessaria durante a adigdo ou posteriormente para causar a
formagdo de gel ou a precipitagdo. Um exemplo da terceira solugdo é agua,
solugdo aquosa acida ou bdsica em um solvente organico adequado, tal como
alcool, éter, cetona, éster orgdnico ou misturas dos mesmos. Um outro método
opcional é a adi¢do simultinea da primeira solugdo organometilica e da
terceira solugdo a uma Segunda solugdo organometdlica com agitagdo
vigorosa. Se necessdrio, os precipitados sdo envelhecidos em uma
temperatura adequada de cerca de 25° a cerca de 200°C de 30 minutos a cerca
de 30 horas em um meio adequado. Algumas vezes, um produto co-
precipitado em meio aquoso € envelhecido em meio orgénico levemente acido
ou basico neutro.

O meio de envelhecimento pode ou pode nio conter uma

quantidade menor de 4gua dependendo da natureza do material a ser
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envelhecido. O meio de envelhecimento pode ser levemente acido, levemente
basico ou neutro. O produto envelhecido ¢ secado em uma temperatura de
cerca de 100° a cerca de 400°C e depois calcinada em uma temperatura de
cerca de 250° a cerca de 750°C. Se necessario, a impregnag¢do de um ou dois
elementos em um suporte adequado ¢ realizado usando-se uma solugdo
organica contendo um ou dois compostos organometalicos ou solugdo aquosa
contendo um ou dois compostos. Opcionalmente, pode-se realizar
impregnagdes multiplas usando-se solugdes diferentes.

Entretanto, pode-se escolher usar qualquer -catalisador
heterogéneo divulgado na técnica anterior, visto que o catalisador € adequado
para um reator de leito fixo para a operagdo de um reator comercial grande.
Os exemplos de catalisadores heterogéneos divulgados na técnica anterior sdo
oxido de titanio, TS-1, Ti-MCM-41, dxido de molibdénio, 6xido de vanadio,
oxido de nidbio, 6xido de chumbo e 6xido misto de MgLa quando apropriado
e preferivelmente suportado como descrito no mesmo.

E importante que um suporte deve ter grupos hidroxila de
superficie. A silica é um suporte preferido. O termo "suporte tratado” ou
"silica tratada" ¢ entendida significar um suporte tendo uma populagio
otimizada de grupos hidroxila de superficie para uma dada 4rea de superficie
para a preparagdo dos catalisadores descritos nos mesmos. Dependendo de
como a silica é preparada, a silica pode ter um nimero suficiente de grupos
hidroxila de superficie em uma dada éarea de superficie. Para uma tal silica, a
silica é tratada para introduzir grupos hidroxila de superficie extras com uma
solugdo basica aquosa e depois lavado cuidadosamente com &gua, seguido
pela calcinagio em uma temperatura de 280° a 650°C, antes do uso.
Opcionalmente pode-se tentar hidratar novamente um suporte de silica
comercialmente disponivel. A silica hidratada novamente ¢ calcinada em uma
temperatura de 280° a 650°C para otimizar a densidade de populagio de

grupos hidroxila de superficie antes do uso. Portanto, o suporte de silica
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preferido usado para a preparagdo de um catalisador sélido é "silica tratada”.
Uma classe de suportes preferidos, particularmente suportes de silica, sdo
aqueles que tém os grupos hidroxila de superficie aumentados pelo tratamento
com uma base como descrito para obter o nuimero maximo de grupos
hidroxila sem degradar a integridade fisica e a forga do suporte. Controlar o
teor de solido em suporte de silica € muito importante para a prepara¢io de
carbonatos aromaticos, tais como EPC e DPC, por causa das impurezas
basicas, tais como 6xido de metal alcalino em silica causa rea¢des colaterais
indesejadas e tende causar uma instabilidade de catalisador. Metal alcalino em
suporte de silica causa instabilidade do desempenho de catalisador ¢ reagGes
colaterais indesejadas para a transesterificagdo e desproporcionalizagdo, que
produz carbonato de alquil arila e carbonato de diarila. O suporte de "silica
tratada" preferida terda menos do que cerca de 0,05% em peso de Na,
preferivelmente, menos do que cerca de 0,03% em peso de Na. O tratamento
de silica com solugdo de metal alcalino aquoso tem um beneficio adicional de
ampliar os poros. Entretanto, a retirada por lixiviagio de muita silica do
suporte de silica durante o tratamento com solugdo de metal alcalino pode
causar o problema de manutengido da integridade e forga fisica.

Outros catalisadores divulgados nesta invengdo séo
catalisadores de alcoxido metalico suportados ou de alcoxido metalico mistos,
que s3o preparados ligando-se os alcoxidos metalicos a materiais de suporte
porosos através das ligagdes em ponte de oxigénio. Os materiais de suporte
porosos devem ter grupos hidroxila de superficie, que reagem com grupos
alcoxi para a formagdo de ligagdes de ponte em hidrogénio. O suporte
preferido ¢ silica tratada, que tem menos do que cerca de 0,05% em peso de
Na, preferivelmente menos do que cerca de 0,03% em peso de Na. Otimizar a
populagdo dos grupos hidroxila de superficie em suporte de silica é muito
importante criar locais ativos de alcoxido metalico fortemente ancorados

estaveis, visto que calcinagdes em alta temperatura estdo envolvidas para a
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ligacdo de atomos metalicos ativos & superficie de silica por intermédio de
ligagdes em ponte de M - O - Si. A maximizag¢io do niimero de ligagSes em
ponte de M - O - Si € altamente desejada.

Desta maneira, uma populagdo otimizada de grupos hidroxila
para uma dada superficie inclui o nimero maximo de grupos hidroxila que
pode ser obtido para a dada drea de superficie dentro das restrigdes de teor de
metal alcalino e forca de suporte como descrito acima.

Os alcdxidos metalicos preferidos sfo alcoxidos metalicos do
Grupo IV e V ais como alcoxidos de titanio, alcoxidos de zircénio, alcoxidos
de vanadio, alcoxidos de niobio e outros. Os alcéxidos metalicos do Grupo V
incluem um alcoxido valente inferior, tais como tetraalcoxido e um
oxitrialcoxido, tal como VO(OR); ou oligomeros de oxoalcoxido. Os
exemplos de suportes preferidos sfo silica, zircdnia, titdnia, titdnia-silica,
silica-alumina e silica-zirconia. Usando-se silica tratada é especialmente
importante para a preparagdo de catalisadores metalicos alcdxidos suportados.
Um catalisador de alcoxido em um suporte pode ter um ou dois alcoxidos
metalicos diferentes.

Os catalisadores de alcoxido metalico heterogéneos sio
preparados contactando-se uma solugfio de alcoxido metalico ou uma solugéo
mista de dois alcoxidos metalicos diferentes por um suporte, tal como silica
em temperatura de cerca de 20° a cerca de 400°F (de cerca de -6,67° a cerca
de 204,44°C), preferivelmente de cerca de 40° a cerca de 300°F (de cerca de -
6,67° a cerca de 148,89°C). a solugio de alcdxido é preparada dissolvendo-se
um ou dois alcéxidos metalicos diferentes em um solvente. O solvente ndo
deve interferir com a rea¢do que forma a ponte de oxigénio de qualquer
maneira. Os exemplos de tais solventes sdo hidrocarbonetos, éteres, cetonas,
alcoois e misturas dos mesmos. Quando dois alcoxidos metalicos diferentes
sdo suportados em um suporte, opcionalmente duas solugdes de alcoxido

metalico diferentes sdo preparados e sdo reagidos com um suporte em
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seqiiéncia.
M(OR), + x OH (em uma superficie de suporte) => (RO),.(O-)x (no
catalisador) + x ROH

Onden=4o0u5,x=1,2,30u4eR =grupo alquila ou arila

O alcdxido de titanio suportado € um catalisador acido. A
atividade mais alta de catalisador de alcoxido de titinio suportado em silica
em comparagio com alcoxido de titdnio em catalisador homogéneo é
atribuido a acidez mais alta do Ti"* suportado. A acidez catalitica desempenha
um papel importante para as reagdes catalisadas por 4cido de
transesterificagio e desproporcionalizagio na produgdo de carbonatos
aromaticos.

E possivel preparar um catalisador de alcéxido metalico
suportado insitu como um método opcional. Os reatores sdo carregados com
um suporte tratado. As solugdes de alcoxido metalico sdo circuladas através
do reator em uma temperatura ambiente a cerca de 400°F (204,44°C). apods a
formagdo de catalisador de alcoxido metélico suportado, qualquer solvente
remanescente ¢ drenado dos reatores. Apds a lavagem dos com um solvente
adequado, tal como etanol, pentano ou tolueno e opcionalmente, tratamento
com calor dos catalisadores em fluxo de um gas inerte, tal como nitrogénio
em uma temperatura de cerca de 80° a cerca de 400°F (de cerca de 26,67° a
cerca de 204,44°C, preferivelmente de cerca de 100° a cerca de 350°F (de
cerca de 37,78° a cerca de 176,67°C), os catalisadores estio prontos para a
transesterificagdo e desproporcionalizagdo. Para a preparagdo de catalisadores
de alcoxido metdlico suportados por metal ou mistos, € especialmente
importante usar um "suporte tratado". Um exemplo de um suporte tratado é a
silica tratada descrita acima.

Na presente invencdo, a desativagio de catalisadores
heterogéneos foi observada. E especialmente verdade que a reagdo de

desproporcionalizagdo de carbonatos de alquil arila, tais como MPC, EPC,
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etc. Foi observado que a causa da desativagdo de catalisador é a deposigdo de
polimeros pesados em catalisador solido, que bloqueia os locais ativos de
catalisador e enche os poros de catalisador. O catalisador desativado ¢
marrom escuro ou negro, dependendo do grau de deposigdo de polimero. A
taxa de desativagdo para um dado catalisador heterogénco € muito mais ripida
para a reagdo de desproporcionalizagio do que uma reagdo de
transesterificagdo. Foi descoberto que os catalisadores desativados podem ser
regenerados insitu pela despolimerizagdo dos polimeros depositados no
catalisador contactando-se o catalisador desativado com um composto
contendo um grupo hidroxila, tal como vapor, metanol, etanol, fenol ou
misturas de compostos hidréxi em uma temperatura elevada. Opcionalmente
pode-se usar uma solugfio de composto hidréxido e um solvente. Os solventes
preferidos sio benzeno, tolueno, xilenos, pentano, hexano, octano, decano,
THF ou quaisquer misturas de solventes. O uso de um solvente para
despolimerizagio de polimeros depositados em catalisador desativado ¢
apenas opcional e ndo requerido. O catalisador regenerado é preferivelmente
secado em temperatura de 200° a cerca de 500°F (de 93,33° a cerca de 260°C)
em um fluxo de gas inerte (por exemplo, nitrogénio) antes do uso. A
regeneraciio de catalisador com os compostos contendo hidroxi foi realizado
pelo tratamento de catalisadores desativados insitu no fluxo de um élcool ou
solu¢do de agua-alcool ou com vapor em uma temperatura de 250° a 600°F
(de 121,11° a 315,56°C), preferivelmente de 270° to 450°F (de 132,22° a
232,22°C). O tratamento dos catalisadores desativados pode ser realizado
tanto com a solug@o alcodlica quanto vapor. Por exemplo, um catalisador
desativado pode ser tratado primeiro com alcool ou solugio alcodlica e depois
com vapor na ordem reversa. E preferivel realizar a regeneracio de
catalisador sob pressdo suficiente de modo que pelo menos, alguma fase
liquida presente no leito de catalisador. O alcool preferido é metanol, etanol

ou mistura destes dois. Opcionalmente, uma solugdo alcodlica pode conter
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agua em uma quantidade de até 80% em peso, preferivelmente até 20% em
peso, mais preferivelmente até 5%. A corrente do reator de despolimerizagéo
contém, fenol, DEC, EPC e quantidades trago de fenetol e pesados como o
produtos de rea¢do de despolimerizaggo.

Para usar um éter glicélico para a lavagem dos polimeros ¢
melhorar a seletividade, o solvente como descrito acima, € introduzido como
um componente da mistura de reagdo catalitica e separado da mistura de
reagdo para reciclagem. Os exemplos de tais solventes de éter sdo éter
dietilico de etileno glicol, éter dimetilico de etileno glicol, éter dietilico de
dietileno glicol, éter dimetilico de dictileno glicol, etc.

A técnica de regeneragdo de catalisador divulgada nesta
invengdo também pode ser usada em qualquer processo para a produgio de
carbonatos aromadticos, quando um catalisador homogéneo € usado. para a
regeneragdo de um sistema de catalisador homogéneo, uma solugdo alcoodlica
pode ser razoavelmente seca de modo que o teor dc dgua ndo possa exceder
cerca de 0,2% em peso. Portanto, a técnica de regeneragdo de catalisador
divulgada nesta invengiio € aplicavel para a producdo de carbonatos
organicos.

Foi surpreendentemente descoberto que esta desativa¢do de
catalisador pode ser aliviada realizando-se a reagdo de desproporcionalizagio
na presen¢a de um composto hidroxi aromatico, tal como fenol. Além disso,
existe um beneficio adicional pela realizagdo da desproporcionalizagdo na
presenga de uma quantidade trago de dgua na zona de reagdo catalitica em
uma quantidade de até 0,3% em peso, preferivelmente até 0,10%. Parece que
a porgdo substancial dos polimeros pesados depositados nos catalisadores sdo
policarbonatos. Realizando-se a desproporcionalizagdo na presenga de um
composto de hidroxila aromético ou tanto o composto de hidroxila aromatico
quanto uma quantidade trago de dgua na zona de reagio catalitica resulta em

desempenho de catalisador e estavel aceitavel. Entretanto, também ¢é
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entendido que muito de um composto hidréxi aromatico resulta em taxa
inaceitavelmente baixa de producdo de DPC devido a natureza do equilibrio
da reagdo de transesterificagdo. Portanto, manter uma taxa de mol do
composto hidroxi aromatico ao DPC de 0,05 a 10, preferivelmente de 0,1 a 6,
na zona de reagdo de desproporcionalizagdo ¢ essencial garantir tanto o
periodo de ciclo de catalisador aceitavel longo quanto a boa produtividade do
DPC. Para a reagdo de transesterificagdo, a taxa em mol de fenol para o DEC
é mantida mais alta do que 0,2, preferivelmente, maior do que cerca de 0,3,
mais preferivelmente maior do que cerca de 0,35.

Como um exemplo do diagrama de fluxo do processo
esquematico para a producido de DPC ¢ ilustrado na figura. Existem dois
reatores de fase dupla de leito fixo ¢ cinco colunas de destilagdo. O primeiro
reator de fase dupla 38 € primariamente para a reagfio de para a produgio de
EPC a partir de DEC e fenol. O segundo reator de fase dupla 37 ¢€
primariamente para a reagdo de desproporcionalizagiio para a produgio de
DPC a partir de EPC. Ambos os reatores de fase dupla 38 e 37 sdo carregados
com um catalisador heterogéneo ou opcionalmente dois catalisadores
heterogéneos diferentes divulgados nesta invengdo. Opcionalmente, pode-se
introduzir reatores de leito fixo adicionais (ndo mostrado) em série entre o 38
e 0 37. O objetivo principal deste reator adicional € produzir EPC adicional. A
corrente de alimentacdo de fenol fresco 1 e corrente de alimentagdo de DEC
fresco 2 sdo misturadas com correntes de reciclagem 11 e 25 e depois
introduzidas no reator de fase dupla 38 através da linha 3. Opcionalmente,
uma corrente de gas nitrogénio € introduzida ao 38 por intermédio da linha 4.
O produto EPC e o co-produto etanol sdo produzidos realizando-se a
transesterificagio em 38. No reator 38, o co-produto etanol é vaporizado na
fase gasosa. A corrente de efluente do reator 5 € introduzida na primeira
coluna de destilagdo 30 por intermédio das linhas S, 6 e 7. O etanol é retirado

na coluna 30 para a corrente superior 8 com quantidade pequena de DEC. A
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corrente 8 ¢ parcialmente esfriada e entfio introduzida ao tambor de separagdo
gas-liquido 36 e a corrente de gds 9 € reciclada ao Reator 38 e 37. A corrente
liquida 10 (etanol) do 36 ¢ reciclada a usina de DEC para a produgio de DEC.
Uma corrente de retirada lateral 11 da coluna 30, que ¢ composta de DEC,
fenol e EPC ¢é reciclada novamente ao reator 38 através da linha 3.
Opcionalmente, pode-se escolher colocar um leito de catalisador 101 na sec¢do
inferior da coluna 30 abaixo do ponto de retirada lateral para a conversio
adicional de fenol a EPC. A coluna de destilagdo 30 ¢é projetada e operada de
modo que a corrente de retirada lateral 11 € essencialmente isenta de etanol. O
arco de reciclagem para o reator de fase dupla 38 compreende as linhas 5,6 ¢
7, coluna 30 e linhas 11 e 3. A corrente inferior 12 da coluna 30 ¢ introduzida
no segundo reator de fase dupla 37 por intermédio das linhas 13 e 14. A
corrente 12 contém EPC e fenol. Mas esta ndo contém quantidades pequenas
de DPC e o sub-produto fenetol. A coluna 30 também € projetada e operada
para minimizar o DEC na corrente inferior 12. A corrente 12 ¢ combinada
com a corrente de reciclagem 19 a corrente 13. A corrente 13 é combinada
com corrente de gds nitrogénio 15 a uma corrente 14, que € introduzida no 37.
O produto DPC e o co-produto DEC sio produzidos no reator 37 realizando-
se a desproporcionalizagdo de EPC. DEC no reator 37 ¢ vaporizado a fase
gasosa. O vapor de efluente do reator 16 ¢ introduzida a Segunda coluna de
destilagdo 32. A corrente 16 ¢ composta, na maioria de DEC, EPC, fenol,
DPC e pequenas quantidades de etanol e sub-produtos. Etanol e DEC na
corrente 16 sdo retirados junto com o vapor na coluna 32 como a corrente
superior 17, que é introduzida na primeira coluna 30 por intermédio da linha
7. A corrente inferior da coluna 18 a partir da coluna 32 divide-se em duas
correntes 19 e 20. A corrente 19 € reciclada novamente ao segundo reator 37
por intermédio das linhas 13 e 14. O arco de reciclagem para o segundo reator
de fase dupla 37 compreende a linha 16, coluna 32 e linhas 18, 19,13 ¢ 14. A

outra corrente 20 é introduzida & terceira coluna de destilagdo 34, onde DEC
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remanescente em uma corrente € recuperado como corrente superior 21, que é
enviada a primeira coluna 30 por intermédio das linhas 6 e 7. Uma corrente de
retirada lateral 22 da 34 ¢ introduzida na Quarta coluna de destilagdo 35 para
a remogdo do sub-produto fenetol como a corrente superior 24. A corrente
inferior 25 da coluna 35 € reciclada a 38. Opcionalmente, a corrente inferior
25 a partir da 35 pode ser reciclada para a primeira coluna 30 por intermédio
das linhas 31, 21, 5, 6 e 7. A corrente inferior 23 a partir da 34 ¢ introduzida
na coluna de destilagdo 33 para a recuperagdo do produto DPC. A corrente
superior 26, que é principalmente composta de EPC, € reciclada ao reator de
desproporcionalizagio 37 por intermédio da linha 14. A coluna 33 € operada
sob pressdo sub-atmosférica. A corrente inferior 27 a partir de 33 ¢ a corrente
de DPC bruta. Pode-se escolher usar outro material, tal como éter dietilico,
éter dimetilico, isopentano ou butano, no lugar de gas nitrogénio ou para
substituir parcialmente o gas nitrogénio para a operagdo dos dois reatores de
fase dupla, 38 ¢ 37.
EXEMPLO DE CONTROLE 1

Um catalisador de 6xido de titanio (9,2% em peso) suportado
em silica foi preparado de acordo com a técnica anterior (WO 03/066569).
3,839 Ti{OC;Hg-n), foi dissolvido em 90 ml de tolueno seco. Silica granular
silica (trama +8, 655 ppm de Na em peso, 300 m%/g de BET SA e 1 cm®/g de
PV) foi pré-secado a 330°C por 2 horas em ar. a solugio de butdxido de
titdnio foi submetida ao refluxo em 25 ml (9,159) dos granulos de silica secos
em solu¢io de tolueno em ebulicio em um frasco de 200 ml com um
condensador. Apds cerca de 6 horas de refluxo, o tolueno em excesso no
frasco, foi retirado por ebulicdo do frasco. A silica suportada por butdxido de
titdnio foi recuperada do frasco e secada a 120°C em um forno de vacuo por
1,5 horas. A silica seca foi calcinada a 500°C por 2 horas 2. O produto
calcinado foi granulo de papel branco. O peso de catalisador total foi de 9,67

g. Este é o catalisador A.
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EXEMPLO 2

Um catalisador de nidbio/oxido de titdnio misto suportado em
silica foi preparado de acordo com a invengdo. 0,592 g de Nb(OC4Hy ,); foi
dissolvido em 80 ml de tolueno. A silica granular usada no Exemplo de
controle 1 € secada a 320°C por 2 horas em ar. 25 ml (9,27 g) desta silica seca
é submetida ao refluxo com a solugéio de butdxido de niébio acima. Apés 5,5
horas de refluxo da mesma maneira como no Exemplo de controle 1, o
excesso de tolueno foi drenado do frasco. Uma solugdo aquosa em metanol
preparado pela mistura de 0,209 g de agua com 120 ml de metanol foi vertida
no frasco e entdo a solugdo foi submetida ao refluxo em metanol em ebulicio
por uma hora. O excesso de metanol foi drenado do frasco. Uma solugfo de
tetrabutoxido de titénio preparado dissolvendo-se 3,56 g de butdxido de
titdnio em 90 ml de tolueno foi vertido no frasco e entdo o teor no frasco foi
submetido ao refluxo no ponto de ebuli¢do do tolueno por 5,5 horas. O
excesso de tolueno no frasco foi retirado por ebulicdo do frasco. O material no
frasco foi recuperado do frasco e secado a 120°C em um forno a vacuo por
1,5 horas. A silica seca foi calcinada a 500°C por 2 horas. A aparéncia do
produto calcinado foi diferente do catalisador no Exemplo de controle 1. Este
pareceu-se mais com o suporte e silica granular do que com o catalisador
branco de papel no Exemplo de controle 1. O peso total do catalisador foi de
10.28¢. Este € o catalisador B,

EXEMPLO 3

Neste exemplo, a silica tratada foi usada para a preparagio de
um catalisador de Oxido de titanio/niobio suportado em silica. Um catalisador
de 6xido de nidbio/titdnio misto suportado em silica tratado foi preparado de
acordo com a invengdo. A mesma silica granular do Exemplo de controle 1
foi usada para a preparagio da silica tratada deste exemplo. A silica granular
(40,56 g) foi tratada com uma solugéo de hidréxido de sodio preparada pela

dissolugdo de 8,059 NaOH em 226 g de dgua em temperatura ambiente por 7
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A silica tratada foi lavada com dgua fria cuidadosamente e
depois com agua quente (cerca de 65°C) diversas vezes para a remogdo do
traco de sodio em silica. A silica tratada foi secada a 150°C por 2 horas e
depois calcinada a 325°C por 2 horas. A silica calcinada continha 300 ppm de
Na em peso. Uma solugdo de alcdxido de nidbio foi preparada pela dissolugio
de 0,844 g de Nb(OC;Hy.,)s em 80 ml de tolueno. 8,46 g da silica tratada foi
submetida ao refluxo na solugdo de butoxido de nidbio acima por 3 horas em
um frasco com condensador esfriado com d4gua. Apds o esfriamento, o
excesso de solugdo no frasco foi drenado do frasco. Uma mistura de agua-
metanol foi preparada misturando-se 0,645 g de dgua com 90 ml de metanol.
Esta mistura de agua-metanol foi vertida no frasco e o contetdo no frasco foi
novamente submetido ao refluxo. Apdés uma hora de refluxo, o excesso da
solugdo no frasco foi drenada. A solugdo de tetrabutoxido de titdnio preparada
dissolvendo-se 3,67 g de butdxido de titdnio em 80 ml de tolueno foi vertida
no frasco e depois o conteudo do frasco foi submetido ao refluxo por 1 hora e
45 minutos. O excesso de tolueno no frasco foi retirado por destilagio do
frasco. O material no frasco foi recuperado do frasco e secado a 120°C em um
forno a vacuo por 1 hora. A silica desejada foi calcinada a 500°C por 2 horas.
A aparéncia do catalisador foi mais semelhante ao suporte de silica granular.
Este € o catalisador C.

EXEMPLO 4

Um catalisador de alcoxido de titinio suportado em silica tratada
foi preparado de acordo com a inveng¢fo. A mesma silica granular (80,55 g) usada
no Exemplo de controle 1 foi tratada com uma solu¢do de preparada pela
dissolugio de 8,3 g de NaOH em 580 ml de agua deionizada em temperatura
ambiente por 8 minutos com agitagdo. A silica tratada foi lavada com agua fria e
depois com agua quente. A silica lavada foi tratada com solugdo de nitrato de

amonio preparada pela dissolugdo de 99 g de nitrato de aménia em 2 litros de agua
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deionizada a 80°C por 2 horas. O tratamento da silica com solugdo de nitrato de
amonio foi repetido 13 vezes. Finalmente, a silica [avada com dgua deionizada em
temperatura ambiente. A silica lavada foi secada a 110°C por uma hora, seguido
pela calcinagdo a 370 por 1,5 horas e depois 375°C por 30 minutos. A silica
calcinada continha 23 ppm de Na em peso e 2,9% em peso perdidos nas
calcinagdes a 550°C. um tetrabutoxido de titinio foi preparado dissolvendo-se
4,74 g de tetrabutdxido de titinio em 70 ml de tolueno. 10,44 g (31 ml) de silica
tratada foi submetida ao refluxo na solugdo de tetrabutoxido de titinio por 6 horas
e depois o excesso de solugdo de titdnio no frasco foi drenado. A solugdo de
titdnio drenada continha 0,50% em peso de Ti. A silica foi lavada com 90 ml de
tolueno em temperatura ambiente. o produto lavado foi secado a 170°C por 3
horas em um forno a vacuo. A aparéncia do catalisador finalizado pareceu
semelhante aos granulos de silica tratada. Uma porgdo pequena deste catalisador
finalizado foi calcinada a 500°C por 2 horas em ar para determinar o teor de Ti no
cataltsador. O teor de Ti do catalisador calcinado é de 3,25%. A aparéncia do
catalisador calcinado pareceu semelhante aos grinulos de silica tratada. Este
experimento indica um suporte bem sucedido de alcoxido de titdnio em silica
tratada.
REALIZACAO DA TRANSESTERIFICACAO E
DESPROPORCIONALIZACAO

Os catalisadores foram testados em uma unidade tendo um
reator de leito fixo, uma coluna de destilagdo e um tambor de refluxo. A
dimensdo do reator de leito fixo foi de '/, polegada (1,27 cm) de didmetro e
15 polegadas (38,1 cm) de comprimento. Estes tinhas trés termoliga¢des para
monitorar as temperaturas em trés posi¢des logo acima do leito de catalisador,
na metade do leito de catalisador e logo abaixo do leito de catalisador. A
metade superior ¢ a metade inferior das temperaturas do reator sdo
independentemente controladas. A unidade também tem um pré-aquecedor de

alimentagdo na parte superior do leito de catalisador fixo, cuja temperatura é
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separadamente controlada. O reator de leito fixo foi operado em modo de
fluxo descendente. A coluna de destilagdo consiste de um refervedor de 2
litros de capacidade e coluna de 42 " x 1" OD (0,870" ID). Existem trés
transmissores de pressdo para controlar e registrar a pressdo superior da
coluna, a parte superior e a parte inferior do leito de catalisador. Também, o
refervedor tem um transmissor de nivel de liquido. O leito fixo tem um arco
de recirculagfio; uma corrente do reator para o meio liquido no refervedor foi
bombeada através do reator em fluxo descendente e entdo retornado ao
refervedor. A alimentacdo fresca DEC foi bombeada no arco de recirculagdo
antes do reator. A solugdo de alimentagio de fenol fresco foi separadamente
bombeada no arco de recirculagio ao reator. O gas nitrogénio foi introduzido
no sistema quando necessario. O vapor da coluna de destilagdo foi
condensado e removide como uma corrente de liquido superior. O gis nido
condensavel foi descarregado do condensador.

Para o funcionamento continuo para a transesterificagdo, a
solugdo de alimentagdo de fenol foi continuamente alimentada em uma dada
taxa, enquanto remove-se continuamente o produto vapor do refervedor em
uma taxa constante predeterminada e removendo continuamente o produto
superior. A taxa de alimentagdo de DEC ¢ uma cascata para manter um nivel
de liquido constante no refervedor.

TESTE 1

O propésito desta operagdo é demonstrar o desempenho de um
reator de leito fixo de fase dupla para a reacfio de transesterificacdo. A fase
dupla na zona de reagdo catalitica foi criada por uma mistura em ebuli¢do de
fase de vapor e de fase liquida na zona de reagdo catalitica.

O catalisador A (25 ml; 9,67g) foi carregado no reator. 167,6 g
de fenol e 737,4 g de DEC foram carregados no refervedor.

O teste foi realizado nas seguintes condigdes:

A pressdo da coluna superior: 18 psig (124 kPa manométrico)
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Temperatura do refervedor: 335°F (168,33°C)

Temperatura da coluna de destilagdo: 300 a 310°F (148,89 a
154,44 °C)

Taxa de recircula¢do: 66 ml/min

Pressdo na parte superior do reator de leito fixo: 24.6 psig
(169,6 kPa manométrico)

Pressdo na parte inferior do reator de leito fixo: 20,5 psig
(141,3 kPa manométrico)

Temperatura do reator de leito fixo: 338 a 342°F (170 a
172,22°C)

Vazio de nitrogénio ao refervedor; 60 ml/minuto

0 refluxo a partir do tambor de refluxo

As horas de operagiio comegaram quando a temperatura do reator
de leito fixo atingiu a temperatura alvo de 340°F (171,11°C). Durante a operagio,
o DEC foi continuamente bombeado para manter um nivel de liquido constante.
Apo0s a operagdo por 45 horas, 23 g de fenol foi carregado no sistema como uma
solugio de fenol de 20,92% em peso fenol por um periodo de 55 minutos em 2
ml/minuto de vazio. A operagdo continuou por 77 horas em tempo de corrente. A
vazio de liquido superior média foi de cerca de 0,3 ml/minuto. A corrente superior
foi composta principalmente de DEC e uma pequena quantidade de etanol. As
amostras foram retiradas do refervedor e a corrente superior para analise. No final
do tempo de funcionamento de 77 horas, 64,8% em mol de fenol carregado na
unidade foi convertido. Os rendimentos foram de 63,1% em mol de EPC; 1,52%
em mol de DPC e 0,26% em mol de subprodutos com base na quantidade total de
fenol carregado no sistema. Fenetol foi o sub-produto principal, que considerou
33,6% em mol de sub-produtos. A produtividade média foi de 1,81 m/h/kg de
catalisador para EPC; 0,041 m/h/kg de catalisador para DPC e 0,01 m/h/kg de
catalisador para sub-produtos. A produtividade de EPC neste mesmo exemplo é

superior aquela divulgada na técnica anterior, demonstrando a produtividade
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superior do processo divulgado nesta invengdo.
TESTE 2

O propdsito desta operac@o € demonstrar o desempenho de
um reator de leito fixo de fase dupla e de um catalisador de nidbio e
oxido de titinio misto de acordo com a invengdo para a reagdo de
transesterificacdo. A fase dupla na zona de reagdo catalitica foi criada
por uma mistura em ebuli¢dio de fase de vapor e de fase liquida na zona
de reagdo catalitica.

O Catalisador B (24 ml; 9,172 g} foi carregado no reator. Este
teste foi realizado sob a condigdo idéntica ao Teste 1. 167,6 g de fenol e 7374
g de DEC foram carregados no refervedor. As horas de operagdo comegaram
quando a temperatura do reator de leito fixo atingiu a temperatura alvo de
340°F (171,11°C). Durante a operagdo, DEC foi continuamente bombeado
para manter um nivel de liquido constante. Ap6s a operagdo por 22 horas,
91,62 g de fenol foi carregado no sistema as 31,38% em peso de solugio de
fenol por um periodo de 2 horas 20 minutos em 2ml/minuto de vazdo. A
operagdo continuou por 73 horas em tempo de corrente. A vazio de liquido
superior média foi de cerca de 0,3 ml/minuto. A corrente superior foi
composta principalmente de DEC e uma pequena quantidade de etanol. As
amostras foram retiradas do refervedor e a corrente superior para analise. No
final de 73 horas de operagdo, 64,6% em mol de fenol carregado na unidade
foi convertido. Os rendimentos foram de 63,1% em mol de EPC; 1,4% em
mol de DPC e 0,27% em mol sub-produtos com base na quantidade total de
fenol carregado no sistema. Fenetol foi o sub-produto principal, que foi
considerado 55,9% em mol de sub-produtos. A produtividade média foi 2,567
m/h/kg de catalisador para EPC; 0.059 m/h/kg de catalisador para DPC e
0,022 m/h/kg de catalisador para sub-produtos. O sub-produto principal foi
fenetol, que foi considerado 33,6% em mol dos sub-produtos totais. A

produtividade de EPC neste mesmo exemplo é superior ao catalisador
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divulgado na técnica anterior e Teste 1.
TESTE 3

Este teste  foi realizado para  demonstrar a
desproporcionalizagdo de EPC para DPC na operagiio por batelada. O reator
de leito fixo foi operado no modo de ponto de ebuli¢do usando-se 0 mesmo
equipamento como descrito.

Uma alimentagdo bruta foi preparada como no teste 2 e depois o
excesso de DEC na alimentagdo bruta foi retirada por destilagdo para concentrar
o EPC e depois o tolueno foi adicionado a este. O propdsito da adigdo de tolueno
a alimentagdo bruta concentrada foi realizar a desproporcionalizagdo sob 0 modo
de fase dupla no reator de fluxo descendente. A mistura de reagdo em ebuligdo
da fase de vapor e de fase liquida foi criada na zona de reagdo. As horas de
opera¢do comegaram quando a temperatura do reator de leito fixo atingiu a
temperatura alvo de 340°F (171,11°C). o teste foi realizado com o mesmo
catalisador usado no Teste 2. Durante a operagio, tolueno foi continuamente
bombeado para manter um nivel de liquido constante e a vazio superior foi de
cerca de 7 ml/minuto. A corrente superior foi composta principalmente de
tolueno, uma quantidade pequena de DEC e uma quantidade trago de etanol. O
peso total da alimentagdo no refervedor foi de 635.3g. A composi¢do da
alimenta¢do foi 44,19% em peso de tolueno; 8,42% em peso DEC; 0,07% em
peso de fenetol; 0,29% em peso de sub-produtos; 11,21% em peso de fenol;
31,88% em peso de EPC e 3,94% em peso de DPC. O teste foi realizado nas
seguintes condigbes:

A pressdo da coluna superior: 16,3 psig (112,4 kPa
manométrico)

Temperatura do refervedor: 311°F (155°C)

Temperatura da coluna de destilagdo: 295 a 305°F (146,11 a
151,67°C)

Taxa de recirculagio: 67 ml/min
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Pressiio na parte superior do reator de leito fixo: 32,8 psig
(226,1 kPa manométrico)

Pressdo na parte inferior do reator de leito fixo: 18,5 psig
(127,6 kPa manométrico)

Temperatura do reator de leito fixo: 327 a 330°F (163,89 a
165,56°C)

Vazio de nitrogénio ao refervedor: 50 ml/min

0 refluxo a partir do tambor de refluxo

Apos 6 horas de operacdo, a andlise do produto do refervedor
indicou 5,8% em mol de conversdo de EPC com 95,2% em mol de seletividade ao
DPC. A produtividade de DPC foi de 0,614 m/h/kg de catalisador.

TESTE 4

Este teste foi realizado para demonstrar uma operagdo
continua para a produgio de EPC com um reator de leito fixo operado no
modo de reator de ponto de ebuli¢do sob uma condigio de estado fixo.

Um outro grupo do catalisador idéntico ao catalisador B no
Exemplo 2 foi preparado. 9,04 g (cerca de 25 ml) deste catalisador foi
carregado no reator. 200 g de fenol e 610 g de DEC foram carregados no
refervedor para uma operagdo continua. As horas de operagdo comegaram
quando a temperatura do reator de leito fixo atingiu a temperatura alvo de
340°F (171,11°C). Durante a operagdo, DEC foi continuamente bombeado
para manter um nivel de liquido constante. Apds a operagdo por 23,25 horas,
85,58 g de fenol foram carregados no sistema como 31,38% em peso de
solugdo de fenol por um periodo de 2 horas e 15 minutos em 2 ml/minuto de
vazdo. A operagdo continua em uma condi¢do de estado de repouso foi
realizada bombeando-se continuamente 32,2% em peso de solugdo de fenol
em DEC em 0,18 ml/minuto e removendo-se continuamente a corrente de
produto em 0,15 ml/minuto. O DEC foi bombeado para manter um nivel de

liquido constante de 81% no refervedor. Em 242,5 horas em tempo de
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corrente sob uma condi¢do de operagdo em estado de repouso, o seguinte
resultado foi obtido:

Em tempo de corrente: 242,5 horas

A pressio da coluna superior: 19,6 psig (135,1 kPa
manométrico)

Temperatura do refervedor: 354°F (178,89°C)

Temperatura da coluna de destilagio: 330°F (165,56°C)

Taxa de recirculagdo: 67 ml/minuto

Pressdo na parte superior do reator de leito fixo: 20,8 psig
(143,4 kPa manométrico)

Pressio na parte inferior do reator de leito fixo: 19,2 psig
(132,4 kPa manométrico)

Temperatura do reator de leito fixo: 341°F (171,67°C)

Vazio de nitrogénio ao refervedor: 60 ml/minuto

Refluxo a partir do tambor de refluxo: 0

Nivel do liquido no refervedor: 81.04%

Taxa de alimentagdo de 32,2% em peso de solugio de
PhOH/DEc: 0,15 ml/minuto

Vazdo DEC: 0,28 ml/minuto

Vazio superior: 0,269 ml/minuto

Vazio do produto BTM: (,185 ml/minuto

Composicdo das correntes (% em peso):

COMPONENTE OVHD BTM
Etanol 3,5793 0,0448
DEC 96,1344 62,5443
Fenetol - 0,0176
Fenol 0,2208 17,5226
EPC 0,0655 19,2401

DPC - 0,6306
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Conversio de fenol (% em mol) 39.5
Rendimento EPC: 37,6% em mol Seletividade de EPC: 95,04% em mol
Rendimento de DPC: 1,9% em mol  Seletividade DPC: 4,87% em mol
Seletividade de Fenetol: 0,05%

Produtividade de EPC: 1,50 m/h/kg de catalisador

O fenetol foi o Unico sub-produto selecionado na corrente de
produto por gc e ge-ms. Este € um resultado superior a técnica anterior. A
desativacdo do catalisador foi observada.

TESTE 5

Este teste foi realizado para demonstrar uma operagdo
continua para a reagdo de transesterificagfo entre carbonato de propileno e
etanol para a produgdo de DEC e co-produtos de propileno glicol usando-se
um reator de leito fixo operado no modo de ponto de ebuligio.

Um outro grupo do catalisador idéntico ao catalisador B no
Exemplo 2 foi preparado. 9,6 g (cerca de 25 ml) deste catalisador foi
carregado no reator. 280 g de carbonato de propileno e 635 g etanol foram
carregados no refervedor para uma operagdo continua. As horas de operagdo
foram iniciadas quando a temperatura do reator de leito fixo atingiu a
temperatura alvo de 335°F (168,33°C). Durante a operagdo, a corrente de
produto foi continuamente removida a partir do refervedor em uma taxa
constante de 0,14 ml/minuto. para manter um nivel de liquido constante de
85%, uma solugdo de carbonato e propileno de 23,1% em peso em etanol foi
continuamente bombeada no modo cascata do reator. A operagfio continuou
por 162 horas. Durante a operagao, a conversio de carbonato de propileno foi
satisfatoriamente constante. A conversio média de propileno durante a
operacdo foi de 14,5% em mol. A produtividade de DEC média foi de 1,81
mol/h/kg de catalisador.

Teste 6

O objetivo deste experimento é demonstrar um desempenho
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superior do catalisador de Oxido misto suportado em silica tratada ao
catalisador convencional divulgado na técnica anterior. Uma taxa de
desativago mais lenta, atividade mais alta do catalisador C e a regeneragdo
do catalisador pela despolimerizagio do Catalisador C desativado foram
demonstrados. O teste de um catalisador de o6xido de titdnio convencional
suportado em silica (O Exemplo de controle 1) foi realizado no Teste 6A. O
teste do catalisador de Oxido de Ti/Nb misto suportado em silica tratada
(Catalisador C no Exemplo 3) foi realizado no Teste 6B.
Teste 6A

Um outro catalisador de 6xido de Ti similar ao catalisador A no
Exemplo de controle 1 foi preparado. A tnica diferenga do Exemplo de controle
1 foi a calcinag@o da mesma silica a 340°C por 4 horas em ar. 25 ml (9,0 g) de
catalisador foi carregado no reator de leito fixo descrito. A aparéncia deste
catalisador € de granulos de silica revestidos com aglicar branco, a mesma como
o catalisador do Exemplo de controle 1,285 g de fenol e 530 g de DEC foram
carregados no refervedor. O teste foi realizado nas seguintes condigdes:

A pressdo da coluna superior: 19 a 21 psig (131 a 144 kPa
manomeétrico)

Temperatura do refervedor: 345 - 347°F (173,89 a 175°C)

Temperatura da coluna de destilagdo: 270 - 285°F (132,22 a
140,56°C)

Taxa de recirculagio: 66 a 67 ml/minuto

Press@o na parte superior do reator de leito fixo: 20 a 22 psig
(138 a 151,7 kPa manométrico)

Pressdo na parte inferior do reator de leito fixo: 19 a 22 psig
(131 a 151,7 kPa manométrico)

Temperatura do reator de leito fixo: 332 a 337°F (166,67 a
169,44°C)

Vazio de nitrogénio ao refervedor: 60 ml/min
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0 refluxo a partir do tambor de refluxo

Vazdo de solu¢do PhOH/DEC: 0,17 a 0,18 ml/minuto

Vazdo de Btm: 0,18 a 0,19 ml/minuto

Durante a operagiio, o fluxo de DEC foi em cascata a um nivel
de liquido de 88% (escala arbitrdria) para manter um nivel de liquido
constante. A operagdo foi realizada drenando-se continuamente a mistura de
reagio no refervedor, enquanto bombeia-se 40,4% em peso de solugio de
fenol em DEC em uma taxa constante de cerca de 0,19 ml/minuto. A
operagfio continuou por 115 horas sem interrupgdo. A corrente superior foi
composta de, na maioria, DEC, etanol e pequenas quantidades de fenol e
EPC. As amostras foram retiradas do refervedor e a corrente superior para
andlise. O fenetol foi apenas o sub-produto na corrente de produto inferior a
partir do refervedor. Os resultados sdo listados na Tabela 1.

Tabela 1

Horas em tempo de corrente 31 61 85 115

Conversio de fenol (m%) 17.8 20,8 17,7 11,9

Produtividade de EPC (m/h/kg) 0,771 0,869 0,754 0,502

Produtividade de DPC (m~/kg) 0,008 0,013 0,013 0,0092

Produtividade de Fenetol (m/h/kg) [0,0016 0,0018 0,0018 0,0017
Teste 6B

O desempenho do catalisador C preparado no Exemplo 3 foi
testado quanto a transesterificagido de DEC com fenol. 8,4 g (25 ml)
catalisador C foi carregado no reator de leito fixo. 287 g de fenol e 530 g de

DEC foram carregados no refervedor. O teste foi realizado nas seguintes

condicdes:

A pressdo da coluna superior: 17 - 19 psig (117,2 — 131 kPa
manomeétrico)

Temperatura do refervedor: 345 a 348°F (173,89 a 175,56°C)

Temperatura da coluna de destilagdo: 270 a 285°F (132,22 a
140,56°C)

Taxa de recirculagdo: 66 a 67 ml/minuto
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Pressdo na parte superior do reator de leito fixo: 19 a 21 psig
(131 a 144 kPa manométrico)

Pressdo na parte inferior do reator de leito fixo: 19 a 22 psig
(131 a 151,7 kPa manométrico)

Temperatura do reator de leito fixo: 331 a 335°F (166,11 a
168,33°C)

Vazio de nitrogénio ao refervedor: 60 ml/minuto

0 refluxo a partir do tambor de refluxo

vazdo da solugédo de PhOH/DEC: 0,18 a 0,19 ml/minuto

vazio de Btm: 0,18 — 0,20 ml/minuto

Durante a operagio, o fluxo de DEC foi em cascata a um nivel
de liquido de 88% (escala arbitraria) para manter um nivel de liquido constante.
A operagdo foi realizada drenando-se continuamente a mistura de rea¢do no
refervedor, enquanto bombeia-se 36,5% em peso de solugdo de fenol em DEC.
O resultado das 234 horas de corrente no tempo ¢é listado na Tabela 2. A corrente
superior foi composta de, na maioria, DEC, etanol e pequenas quantidades de
fenol e EPC. As amostras foram retiradas do refervedor ¢ a corrente superior
para analise. Fenetol foi apenas o sub-produto na corrente inferior do refervedor.
O resultado desta operagdo na Tabela 2 indica claramente a desativa¢do mais
lenta e a atividade mais alta o que o catalisador A do Teste 6A.

O resultado desta operacdo na Tabela 2 indica claramente a
desativagdio mais lenta e a atividade mais alta do catalisador C do que o
catalisador A.

A operagdo continuou por 360 horas de tempo na corrente. A
desativagio do catalisador continuada foi observada. Em tempo de corrente de
360 horas, a operagdo do reator para a sintese de carbonato aromatico foi
determinada realizar a regeneragdo do catalisador. A regeneragio do
catalisador foi realizada a 340°F (171,11°C) e 230 psig ( 1585,8 kPa

manométrico) pela despolimerizagdo dos polimeros no catalisador circulando-
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se ctanol através do reator por 17 horas. Os produtos principais da reagio de
despolimeriza¢do com o etanol foram fenol, DEC e ndo identificado pelos
produtos. a operagdo foi retomada com o catalisador regenerado. O resultado
de teste do catalisador regenerado estd listado na Tabela 3.

5 O resultado na Tabela 3 demonstra claramente que o
catalisador pode ser regenerado realizando-se a despolimerizagdo dos

polimeros depositados no catalisador.

Tabela 2
Horas em tempo de corrente 33 56 94 160 216 234
conversdo de fenol 23,5 18,5 34,7 319 29,1 25,0
produtividade de EPC 0,686 L1119 1,027 0,976 0,556 0,510
produtividade DPC 0,008 0,020 0,019 0,019 0,012 0,012
produtividade de fenetol 0,0018 00019 00014 0,011 0,0006  0,0006
10 Tabela 3
Horas em tempo de corrente: 360 regeneragio 393 428
catalisador
A pressio da coluna superior (psig):
(1psig = 6,9 kPa manométrico) 18,2 19,5 18,1
Temperatura do refervedor (°C): 175 173,3 1733
Temperatura da coluna de destilagio
(°C): 133,8-140,5 133,8-141,1 133,8 -140,5
Taxa de recirculagdo {ml/min): 65 66 67
Pressdo na parte superior do reator
(psig) (1psig = 6,9 kPa manométrico): 20 22,2 204
Pressdo na parte inferior do reator
(psig) {1psig = 6,9 kPa manométrico): 19,2 22,1 20
Temperatura do reator de leito fixo  165,5-165,5 165,5-1646,1 166,1-165,5
(°C):
vazio da solu¢do de PhOH/DEC 0,18 0,18 0,18
(ml/min):
vazio de Btm (mL/min): 0,16 0,18 0,18
conversio de fenol (m%): 17,5 23,4 27,2
Rendimento de EPC (m%): 16,47 22,8 26,2
Rendimento de DPC (m%): 0,95 0,610 1,017
seletividade de EPC {m%): 94,35 97,3 96,3
seletividade de DPC (m%): 5,44 2,60 3,73
Seletividade de fenetol (m%): 0,21 0,13 0,10
Produtividade de EPC (m/h/kg): 0,452 0,681 0,830

produtividade de DPC (m/lVkg): 0,013 0,009 0,016
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REIVINDICACOES

1. Processo da produgio de carbonato de diarila, caracterizado

pelo fato de que compreende:

(a) uma pluralidade de zonas de reagdo que compreende uma
zona de reagdo primaria e uma secundaria;

(b) fornecer a dita zona de reagdo primdria um carbonato de
dialquila e um composto hidréxi aromatico;

(c) manter uma zona de reagdo primdéria sob condig¢des de fase
dupla e de reagdo que contribui para a formagdo de carbonato de alquil arila;

(d) transesterificar o carbonato de dialquila com o composto
hidroxi aromatico na presenga de um catalisador sélido selecionado do grupo
que consiste dois a quatro elementos do Grupo IV, V e VI da Tabela
Periodica suportados em material poroso que tem grupos hidroxila de
superficie;

(e) recuperar um corrente de produto de fase dupla da zona de
rea¢do primdria;

(f) separar a corrente de produto de fase dupla a partir de (e)
para a recuperagdo de alcool alquilico vaporoso e carbonato de alquil arila
liquido;

(g) manter uma zona de reagdo secunddria sob condigbes de
fase dupla e de reagdo condutora para a desproporcionalizagdo de carbonato
de alquil arila to carbonato de dialquila;

(h) desproporcionar carbonato de alquil arila na presenga de
um catalisador solido selecionado do grupo que consiste dois a quatro
elementos do Grupo IV, V e VI da Tabela Periodica em material poroso que
tem_grupos hidroxila de superficie;

(i) recuperar um corrente de produto de fase dupla da zona de
reagfo secundaria e

(j) separar a corrente de produto de fase dupla de (i) para a
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recuperagdo de um componente vaporoso que compreende carbonato de aril
alquila e produto liquido que compreende carbonato de diarila.

2. Processo de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelo fato de que o carbonato de dialquila ¢ DEC, o composto hidroxi
aromatico € fenol, o carbonato de alquil arila é EPC e o carbonato de diarila é

DPC.

3. Processo de acordo com a reivindica¢do 2, caracterizado

pelo fato de que o carbonato de alquila € DEC, o carbonato de alquil arila €
EPC e o composto hidroxi aromatico € fenol.

4. Processo de acordo com a reivindica¢do 3, caracterizado

pelo fato de que em (h) a razdo em mol de fenol para DPC esta na faixa de
0,05a10.

5. Processo de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelo fato de que, o catalisador solido de (d) é oxidos, hidroxidos,
oxiidréxidos, alcoxidos ou misturas dos mesmos de elementos dos Grupos 1V,

VeV

6. Processo de acordo com a reivindicagdo 5, caracterizado

pelo fato de que o suporte compreende silica tratada.

7. Processo de acordo com a reivindicagdo 5, caracterizado

pelo fato de que no catalisador sélido de (h) € Oxidos, hidréxidos,
oxiidroxidos, alcoxidos ou misturas dos mesmos de elementos dos Grupos IV,

VeVL

8. Processo de acordo com a reivindicagdo 6, caracterizado

pelo fato de que no catalisador soélido de (d) € selecionada do grupo que
consiste de a alcoxido metalico e alcdxidos metalicos mistos do Grupo IV e
V.

9. Processo de acordo com a reivindicagdo 5, caracterizado

pelo fato de que no catalisador sélido de (d) é TiO,/Nb,Os suportado em silica

tratada, a dita silica tratada tendo menos do que 0,05% em peso de Na.
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10. Processo de acordo com a reivindica¢do 1, caracterizado

pelo fato de que no catalisador solido de (h) estdo dxidos, hidroxidos,
oxiidroxidos, alcdéxidos ou misturas dos mesmos de elementos dos Grupos 1V,

VeVl

11. Processo de acordo com a reivindicagfio 10, caracterizado

pelo fato de que o suporte compreende silica tratada.

12. Processo de acordo com a reivindicagdo 11, caracterizado

pelo fato de que no catalisador sélido de (h) estdo o6xidos, hidroxidos,
oxiidréxidos, alcoxidos ou misturas dos mesmos de elementos dos Grupos IV,
VeVL

13. Processo de acordo com a reivindicag¢do 12, caracterizado

pelo fato de que no catalisador sélido de (h) estdo selecionados do grupo que
consiste de um alcéxido metalico e alcoxidos metélicos mistos do Grupo 1V e
V.

14. Processo de acordo com a reivindicagdo 10, caracterizado

pelo fato de que, no catalisador solido de (h) esta TiO»/Nb,Os suportado em
silica tratada, a dita silica tratada tendo menos do que 0,05% em peso de Na.,

15. Processo de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelo fato de que (h) ¢ realizado na presen¢ga de um composto hidroxi
aromatico em uma razdo total de composto hidréxi aromatico ao DPC na
faixa de 0,05:1 a 10:1.

16. Processo de acordo com a reivindicagio 15, caracterizado

pelo fato de que (h) ¢ realizado na presenga de uma quantidade trago de dgua
em uma quantidade de até 0,3% em peso.

17. Processo de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelo fato de que (d) é realizado na presenga de um composto hidroxi
aromdtico em uma razio total de composto hidréoxi aromatico a DEC esta
acima de 0,2.

18. Método para reativar a composi¢do solida de catalisador
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selecionado do grupo que consiste de dxidos, hidroxidos, oxiidroxidos ou
alcoxidos de dois a quatro elementos do Grupo IV, V ¢ VI da Tabela
Periodica suportados em material poroso que tem grupos hidroxila de
superficie, que foi desativado pelo polimero desativado no mesmo,

caracterizado pelo fato de que compreende contactar o catalisador desativado

com um fluido que compreende um composto contendo hidroxi em um
solvente selecionado do grupo que consiste de benzeno, tolueno, xilenos,
pentano, hexano, octano, decano, THF e misturas dos mesmos em uma
temperatura na faixa de 250° a 600°F (121,11 a 315,56°C).

19. Método de acordo com a reivindicagdo 18, caracterizado

pelo fato de que o composto contendo hidroxi é selecionado do Grupo
selecionado de agua, alcool, fenol ¢ misturas dos mesmos.

20. Método de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelo fato de que o dito suporte tem os grupos hidroxila de superficie
aumentados pelo tratamento com uma solugdio de base para a obtengdo do
nimero maximo de grupos hidroxila sem degradar a integridade fisica e a
forga do suporte.

21. Composi¢do sdlida de catalisador, caracterizada pelo fato de
que ¢ selecionada do grupo que consiste de Oxidos, hidroxidos, oxiidréxidos e
alcoxidos de dois a quatro elementos do Grupo IV, V e VI da Tabela Periédica
suportados em material poroso que tem grupos hidroxila de superficie.

22. Composigdo solida de catalisador de acordo com a

reivindicagdo 21, caracterizada pelo fato de que o dito suporte foi submetido a

um tratamento para aumentar o nimero de grupos hidroxila no mesmo.
23. Composig¢do solida de catalisador de acordo com a

reivindica¢do 22, caracterizada pelo fato de que o dito tratamento compreende

contactar o dito suporte com uma solug@o basica.
24. Composi¢do solida de catalisador de acordo com a

reivindicagdo 23, caracterizada pelo fato de que o dito suporte compreende silica.
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RESUMO
“PROCESSO DA PRODUCAO DE CARBONATO DE DIARILA,
METODO PARA REATIVAR A COMPOSICAO SOLIDA DE
CATALISADOR, E, COMPOSICAO SOLIDA DE CATALISADOR”

Um processo para a produgdo de vérios carbonatos orginicos
realizando-se as reagdes de transesterificagdo e desproporcionalizagio em
modo de fase de vapor/liquido duplo preferivelmente na presenga de
composi¢do solida de catalisador selecionada do grupo que consiste de
6xidos, hidroxidos, oxiidréxidos ou alcoxidos de dois a quatro elementos do
Grupo 1V, V e VI da Tabela Perioddica suportados em material poroso que tem
grupos hidroxila de superficiec € o método para reativar o catalisador
desativado pela deposi¢io do polimero contactando-se o catalisador
desativado com uma solugiio de composto contendo hidroxi em um solvente,

tal como benzeno ou THF.



	BIBLIOGRAPHY
	DESCRIPTION
	CLAIMS
	DRAWINGS

