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Se obtiene tereftalato de dimetilo de
elevada pureza en alto rendimiento, a partir de p-xileno

aire y metanol, mediante la sigudente secuencia de eta-
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pas operativas:

(2) oxidacién en fase liquida de p-
xileno (pureza de 99 moles %)Vcon aire, en presencia de
un disolvente de dcido acdético, y catalizada por uno de
los iniciadores o promotores de cadenas laterales (ace-
taldehido, metilcetonas o una fuente de bromo) y un ca-
talizador de oxidacidn metdlico, que contiene cobalto,
soluble en Acido acético.

(b) tratamiento de la solucién acuosa
del producto de 4cido tereftdlico en bruto resultante,
con hidrdégeno, en presencia de paladio metdlico, bajo
condiciones en fase liquida, y separacidén ulterior del
catalizador, tras lo cual sé obtisne dcido tereftdlico
sélido que se separa del agua.

7 (¢) estgrificaciéﬁ del dcido tereftd-
lico resultante de la etapa (b) con metanol, en una rela
cidn en peso, respectivamente, de 1,0 : 2,0 - 5,0,

(d4) separacién por destilacién del
metanol sin reaccidn y del agua subproducto del producto

de esterifidacidn, dejando un residuo liquido de DMT bry

fto ¥y

(e) Tectificacién del DMT brubo 1f-
quido par; obtener una péqueﬁa fraccidn de materiales de
imﬁurezas de bajo punto de ebullicién, una fraccidn de
producto DMT de elevada puréza y-una fraccidn de colas
de elevad§ punto de ebullicién como un li{quido que cou~-
tiene éster monometilico de écida tereftdlico reciclado
é la esterificacidn, siendo dicha fraccidn de bajo punto
de ebullicién del 1,2 al 2,5 % aproximadamente de dicho

DMT lfiquido en bruto cargado a la etapa de rectificacidn,
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La preparacidén de tereftalato de di-
metilo de elevada pureza (DMT) a partir de p;xileno, aire
y metanol, cuyo DMI' es necesuéio para la preparacién de ir
5 poliésteres formadores de fil:as mediante la ‘transesteri- -
ficacidn del DMT con un diol, por ejemplo eti;englicol,
ha sido realizada de varias formas, Una de éstas implica
la oxidacidn parcial de p-xlleno al dcido p-toluice bru-
to; la esterificacién de este dltimo a su éster metillco
10. bruto;recuperacion del p-toluato de metilo por destila-
cidén seguido por la oxidacién del p-toluato de metilo a

tereftalato 4dcido de metilo (tereftalato de monometilo

o MMT), recuperaclon del producto MMT bruto como produc-

to de cola, mediante destilacidn; esterificacidn del MMT
15. brutorpor estérificacién adicional con metanol para for-
:mar un producto de esterificacién que contiene DMT e im-
purezas; recuperacidn del DMT por destilacién_de dicho
producto de esterificacidn bara renovar metanol, recupe;
;ar DMT y los productos que puedeﬁ ser reciclados en
20, parte a una de las etapas anterLores. Cada una de las ci
tadas recuperaciones por destilacidén de las separaciones
representan una técnica de purificacidn separada y dis-
‘tinta. Dicho proceso de etaps multiples estd integrado
y es econémica y comercialmente u&il pararobtener DMT de
R5. . elevada pureza pero no es 1o suficientemente versatil y
flexible para adaptarse a la fabricacidn de poliestor

formador de fibras por oliminacidn de una o mds etapas

¥y recuperacidén de dcido tereftdlico con calidad de for-

macidn de fibras como un cido libre para la reaccidn
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produccidn de poliésteres formadores de fibras.

Un segundo método, a partir de p-xilg
no;aire,y metanol,que es econdmica y comercialmente Util
bara la produccidén de DMT de eievada pureza necesario pa
ra la preparacidén de poliésteres formadores de fibras,
consiste tambidén en un método de etapas multiples. Sip
embargo, cada una de las etapas es conducida individual~
mente y, sin la adicidn a las mismas de ulteriores eta-
pas de procesado, no llega a ser, o si .Lo lLlace es muy im
probablemente, un proceso completamente integrado con las
ventajas de modificarse ¢ adaptarse por la eliminacidn
de una o mas de sus etgpaé, aunque se <templeen los apa-

ratos de las etapas eliminadas para la reaccidn directa

' de dcido tereftdlico purificado de calidad formadora de

fibras, como reactante, con un diol, en la produccién de
poliééteres formadores de fibras. Este segundo método se

lleva a cabo convirtiendo mimeramente el p-xileno en aci

do tereftdlico (TA) bajo condiciones de oxidacidén en fa-

se 1fquida, en presencia de 4cido acético, con una fuen-
te de oxigeno molecular, y en presencia de una catdlisis

proporcionada por uno de los iniciadores y promotores

de cadenas laterales, por'ejemplo, acetaldehido, metil~-

cetonas o una fuente de bromo, ¥y un cataiizador.de oxXi~
dacidén metdlico, tal como cobalto,_mangéneso, cerio o
mezclas de ésto;. Mediante un aju;te apropiado de la re-
lacidén de dcido acético a pfxileﬁo, concentracidén de los
compuestos cataliticos, temperatura y présién, dicha
oxidacidn catalitica en fase 1iquida puede llevarse a

caebo para obtenexr elevados rondimientos (superiores a
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90 - 95 moles %) de dcido tereftdlico en brubo, como l=z

torta del filtro. Dicho dcido tereftdlico en bruto tiene

i

casi por debajo del 1,0 % en péso aproximadamerite de impu .
feias totales,qée son ;n ééﬁéial L_carboxibenzaldehido
(4~CBA) cuerpos de color de dcido p-toludco y formadores
de color.En dicho &cido tereftdlico en bruto existe geng
ralmente de 0,1 a 0,5 % de 4 CBA y de 0,01 a 0,05 % de
Adcido pftoluico, en una base en peso, Dicho écido teref-
tdlico eﬁ bruto es entonces esterificado por ;eparado
conrmetanol, empledndose egte ultimo en una cantidad de
15 a 50 ‘moles por mol de dcido tereftilico en bruto, a

una temperatura superior a los 1502C y bajo condiciones

de presidén para mantener al metanol en fase liguida.

Igualmente, el 4dcido tereftdlico en bruto puede ser es-
terificado inyectando en un lecho caliente del mismo va-
pofes de metanol a una temperatura superior al punto de
ebullicién dél DMT para proporcionar un producto gaseoso

que contiene una mezcla de DMT y vapores de metanol, a

pariir del cual se condemnsa el producto en bruto de DMT

a una temperatura ligeramente superior a los 1409C y el
condensado, dicho DML en bruto purificado,puede ser pu-
rificado por recristalizacidén en metanol o xileno, fun-
diéndose entonces el DMT recristalizad; para separar el
disolvente de recristalizaci5n y fraccionandose.a conti-
nuacién -el DMT liquido en dos o més torres de rectifica
cién para separar una fracecidn de bajo punto de ebulli=-
cibn de 5 a 15 % aproximadamente del DMT liquido alimen-
tado y rectificdndose adicionalmente el resto de laai-

mentacién para obtener un.producto de cabeza de DMT de

elevada pureza y para obtener una fraccidn de punto de
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ebullicidn mds elevado que contiene MMT util pafé.su re-
ciclo a la esterificacién. ‘ | |

Mientras que dicho ﬁroceso de etapas
multiples posee sclamente la pﬁrifidacién del DMT y pro-
duce realmente un DMI de elevada calidad en altos reun~
dimientos, las diveréas etapas indiwviduales no son facil
mente adaptables a una exacta integracidnm,tendiendo a
dismiﬁuir los rendimientos potenclales en DMT el 5 - 15
% de la fraccién de impurezas de bajo punto de ebulli-
cidén, De este modo, las otapas de este proceso no son £a
cilmente eliminadas ni pueden utilizarse ventajosamonte
los aparatos empleados en las etapas eliminadas para la

obtencidn de producto TA de elevada pureza, de calidad

formadora de fibras, y/o producto de esterificacidén did--

1ico util en la preparacidén de los poliésteres formado-

res de fibras.
Otgo método propuesto para la prepa~
racién de DMT a partir de p-xilemo, aire, y metanol, com

prende la reaccidn de estos materiales,en una combina-

cién de oxidacién y esterificacidén en fase liquida,en la

citada combinacién de oxidacidén-esterificacibén, La cata-

lisis se proporciona mediante una fuente de'cobalto v
unarfuente de bromo. El embleo de una sola combinacidn
de oxidacidn-esterificacidén se traduce en rendimientos
algo més bajos en DMT comezclado con una multitud de
otros productos. Mediante>una combinacidén de dos o mds
de dichas etapas combinadas de oxidacidn~esterificacidn,
separadés por una eliminaéiéﬂ_adecuada de las impurezas
intermedias entre las etapaé, se obtiene un rendimiento

me jorado de producto éster muy impuro. Por ejemplo, si-
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guiendo la primera oxidacidn-esterificacidn, el producto
recuperado del efluente . del proceso es destilado y
fraccionado de su producto liquido para separar produc-
tos tales como agua, metanol vy formato de metilo, aceta-
to de metilo y metilal para proporcionar una.alimentacién .
a la segunda etapa combinéda de oxidacién-esterificacién.,}
La mezcla resultante de productos contiene dos veces
aproximadamente tanto DMI como estéd presente en un procg
so dg una sola etapa. El citado eﬁpleo de dos combinaw
cioneé de oxidacién y esterificacidén,aplicado al o-xile-
no,produjo, a partir de la segunda etapa de oxidacidne

esterificacidn, una mezcla conteniendo,ademds de impure-

‘zas de compuestos metdlicos, (1 % aproximadamente),los

siguientes compuestos:

Componente del producto * % en peso

of
FPtalato de dimetilo ‘18,9
Ortotolutato de metilo - _ 4,8
Ftalato de monometilo 23,7
-Benzoato de metilo o 2,1
Ftalida ' -8, 7
Ortotolualdehido 1,2
Acido orxrtotoluico 3,8
Ortoxileno ‘ 0,2
Alcohol ortoxililico : 0,8
Metilal 2,5
Acetato de metilo 0,6
mewodemwﬂ# 1,5
Metanol 18,7

Agua ' ’ 11,5
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Es evidente, a partix de la mezcla an
torior de compuestos, que podrian résultar unos produc-
tos similares de parecida mezcla a partir del wuso de p-
xileno y meténol. Dicha mezcla podria ser separada sola-
mente, y recuperarse el DMT,medianté un sistema complejo
y raro de etapas de recuéeracién ¥y purificacidn a causa

de la presencia de tantos compuestos de propiedades inti

-mamente relacionadas. Igualmente, muchios de los compuese

tos asi separados no deberian ser utilizados eﬁ absoluto
en la produccidén adicional de DMT, por ejemplo, el reci-
clo es solo la porcién delrﬁroceso de etaﬁas multiples
anterior, |

1,Obin€mo§ que el empleo anterioxr de
dos. etapas separadas de oxidacidén-esterificacidén combing
das ﬁo deberia conducir Pér si misﬁo a la modificacidn

para,la eliminacidén de una cualquiera de las etapas, con

lo cual los aparatos de las mismas podrian ser utiliza-

dos para la obtepcidn de TA aGielevada pureza de una ca=-
lidad formadora de fibras 6 paré hagerio reaccionar con
etilenglicol, como la primera etapa en la fabricacidn de
poliéstefes formadores de fibras,

. Un procéso completamente integrado
que consiste en una secuencia esencial de etapas operati
vas, ha sido descubierto ;hora para la conversién de p-
xileno, aire y metanol a DMT en un rendimiento y pureza
elevados, Este procesb totélméhﬁe integrado no es sola=-
mente eficaz y dnico en sus propios derechés,sino que tame
bién tiene la particularidéd adicional de que las etapas

del mismo pueden sex eliminadas, pudiéndose emplear los

aparatos de las etapas eliminadas en una o mds etapas di




5.

10,

15.

20,

R5.

2

ferentes para la fabricacidn de poliésteres formadores

de fibras. Igualmente, puesto que la tecnologia y econe-

mia se desarrollan,-puede_serroperada primeramenta una
porciéﬁ del proceso y pﬁedé producirse DMT de elevada pu
reza;*como-un'articulo para ei comercio y venta para los
fabricéntes de polidsteres formadores de fibras,hasta qus
incrementa la demanda hacia el mismo garantizando la in-
tegracién total de nuevo a la o#idacién de - p-xileno,

Aﬁn ﬂés, cuando el avance_tecnolégico y econdmico en el

lugar donde se opera, el proceso haya avanzado hacia el

:uso de TA de elevada pureza de calldad fonnadora de fi-

bras, pueden ser eliminadas algunas de las etapas poste=
riores del proceso integrado y utilizarse los aparatos
parajla reaccién de 4cido tereftélico de calidad forma-
dora dé-fiﬁras con ﬁn dio;,como una primera etapa en la
fabrieacidn de poliésfefes férmﬁdores de fibras.

| Tal como se emplea en la presente Me-

moria y como comprenderfin las personas expertas en la

- técnica de fabricacién de polidsteres formadores de fi-

bras,rel término "elevada puréza" como se aplica al DMT
indica un preducto IMT que tiene un 1ndlce de acidez
(mg de KOH/gr de producto DMT) del érden de 0,005 a 0,03
tipicamente de 0,01 a 0,03, y un punto de congelacidén del
érden de 140,62 a 140,63%C, ﬁormalmente de 140,623 a

140, 625¢C,

RIESUMEN DE LA INVENCION

e S i e 2 -

Ll proceso totalmente integrado para

la produceidén de tereftalato de dimetilo (DMT) de eleva-
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da pureza, a pariir de p4xilenq, aire, u otra fuento da
oxigeno molecular, y metanol; consiste esencialmente en
las siguientes etapas operativas:

(a) oxidacidn en fase liquida de p-
xilene con oxigeno molecular como agente oxidante, en
presencia de dcido acético como disolvente de la reace
cién, Yy en presencia de un catalizador que contiene co-
balto, el cual puede contener tambidn manganeso y/o ce-
rio, en combinacidén con un iniciador o promotor de la
oxidacidn de cadenas laterales, en cuya etapa la tempe~
ratura de oxidacidn, relacidn en peso de 4cido Qcético
a p-xileno y concentracidén de los componentes cataliti-
cos, son’selecc;bnados de fofma conbcida Para proporciow
nar un producto de dcido tereftallco en brute (TA) con
umn contenldo total en impurezas indicado por las concen-
traclones de 0,1 a 0,6 % de k- -carboxibenzaldehido (L4~
CBA) y de 0,01 a 0,06 % de 4cido p-toluico, ambas con-
centragiones en una base en peso,

7 (b)ttratamiento con. hidrégeno de una
solucidn acuosa de dicho TA en bruto, en presencia de un
catalizadoxr SOlldO de paladlo metdlico, en cuya etapa
el hidrégeno y el catallzador Se separan primeramente de
la solucidn acuosa liquida tratada y a continuacidn se

separa el agua del producto TA cristalino,

(¢) esterificacidén de dicho producto

TA cristalino con metanol, en una cantidad de 2,0 a 5,0

- partes de este Wltimo por parte de TA, en una base en

peso, a una temperatura superior a los 190¢C, por ejem-
plo del drden de 200 a 3502C, bajo una presidm total de

35 a 350 kg/cm2 o 34 a 340 atmésferas.
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(d) destilacidn del metanol sin reacw

 cionar del producto de esterificacién de la etapa (c)

de jando un producto de DMT liguido en bruto, a una tem=
peratﬁra superior a los 1l41eC y que tiene, como impure=
zas, ésteres metilicos de los citadoé 4-CBA y 4cido p-

toluico y tereftalato de mono—metilog(MMT).

(e) rectificacién de dicho producto

"DMT en bruto a una pequefia fraccidn de bajo punto de

ebullicidén, una fraccidn de producto DMT de elevada pu-
. 2 ) .
reza y una fraccidn de cola que consiste en una mezcla

DMT-MMT,

VERSIONES DE LA IVENCION

e et G oy e e e G e Pt et St g A S Bt S S St S

A,- Oxidacién en fase liquida

Esta etapa ael procedimiento puede
#ealiéarse a temperaturas que varian desde la températu-
ra ambiente hasta temperaturas del Srden de 200 a 23090;
en funcién del sistema catalitico y de la concentracién

de los componente cataliticos y de p-xiieno, en el di=-

solvente de la reacclén, Para esta oxldacldén, se propor-

ciona una catdlisis, como antes se ha indicado, median-
terun catalizador de oxidacidn que contibtne metal en com
binacidén con uno de los iniciadores de la oxidacidn de
cadeﬁas laterales siguientes: acetaldehido, metilcetona,
o una. fuente de bromo., Los sistemas cataliticos son so-
lubles en dcido acético y con preferencia la porcidn me=
t4lica del catalizador se utilizé en forma de acetato

i
metédlico, la cual se encuentra disponible en forma conve
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niente como acetato metéliéo hidratado, por ejemplo ace-
tato de cobalto tetrahidratado. Preferiblementg, el ca~
talizador que contiene metal se proborciona mediénte el
empleo de la forma hidratada del acepato de cobalto,
manganeso, cerio y mezclasidé>estos. ELl catalizadoxr que
contiene metal, cuando se.emplea con los iniciadores or-
génicos de aldebhidos y cotonas, tienen como compoucnte
metdlico principal, el coﬂﬁlto, es decir, 50 % o mas del
componente catalifico metélico calculado como cobalto mg -

talico.

Las condiciones en fase liquida son

mantenidas a presidén atmosférica cuando se emplean tem-

peraturas de reacecidn no superiores a 115 - 1182C (punto

~ de ebullicién del Acido acético). Dichas temperaturas

bajas son dtiles para la catdlisis proporcionﬁda por el

acetato dé cobalto tetrahidratado y acetaldehido, aceta-

to de cobalto tetrahidratado y metiletilcetona y combi-

naciones de fuentes metdlicas y de bromo, en donde esidn

presentes idénticas cantidades de Atomos-gramo, apro-

ximadamente de metal y bromo, Para estas oxidaciones a

‘bajas temperaturas, se emplean soluciones de 4cido acé-

tico con un 2 a un 8 % de metal., Il acetaldehido y las
metilcetonas se utilizan en una cantidad de 2 a 6 moles

por mol de p-xileno.

La relacién de 4cido acético a p-xi-

leno, en una base en peso, es con preferencia del érden

de 3,0 a 10 : 1,0, Naturalmenté, las velocidades de reac

cidn se incrementan mediante el empleo de temperaturas
de hasta 150°C, conseguidas por la operacidn a presidn

super—atmosférica.'Dichas'temperaturas y presiones eleva
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das incrementan la velocidad de reaccléu tanto por el
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efecto de la temperatura incrementada como por las con-
AN :centraciones de oxigeno mds elevadas permitibles en él
medio de reaccidn en fase liquida. Estas oxidaCioneé a
5e temperaturas mids bajas pueden emplear aire u,bxigeno co=-
mercial como la fuente de agente oxidante de oxigeno mo-
lecular,
Puesto que la temperatura de reaccién
se ingrementa por encima de los %5090, se aumenta la pre
10. sién para obtener las condiciones en fase liquida 10
cual proporciona el empleo ventajoso de aire para obte~
ner cbncentraciones elevadas de oxigeno en ei medio li-
quido de reaccidén. A medida que.aumentan'la temperatura
v la citada concentracidén en oxigeno,puede disminuirse
15, la concentracién del componente metalico y del iniciador.
Por ejémplo, a 190 - 2259C, la concentracidn en metal
total en dcido acdtico de 0,05 a 0,5 % en poso llega a
serrexcepciohalmente util y puede reducirse también la
concentracidén de iniciador o promotor en acido acético,
20, 'Por ejemplo, la fuente de bromo solamente necesita pro-
porcionar de O,1 a 0,3 % en peso, calculado como ién bro
" muro. Sin embargo, el acetaldehido y la metilcetona,
utilizados como promotorcs-iniciadorés, se requieren avn
en prqporciohes casi equimolares, basado en el p-xileno.
25. - Para las citadas‘oxidaciones a temperaturas mds elevadas
se emplean de 2,5 a 5,0 partes de .4cido acébico por par-
te de p-xileno en una bdse en poso, Con proferoncia, se
utiliza la catdlisis en dcido acético efectuada por los
Viones cobalto, manganeso, cerio y mezclas de estos con

30. la fuente de bromo, a causa de que pueden obtenerse con-
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versiones de p-xileno a TA y unos rendimientoS en TA de
95 - 98 moles %, con un tiempo de residencia del xileno
de 45 - 60 minutos para lés oxidaciones continuas, sin
la coproduccidn de cantidades en exceso de-écido acético
adicional (por ejomplo, a partir de AOetaldehido o me-
tiletilcetona) y las preéiones més elevadas implicadas
para retener al acetaldehido o'metiletiléetona en fase
liquida.

Como antes so ha menclonudo, las ci-

tadas oxidaciones pueden efectuarse bajo sus condiciones

mds adecuadas de temperatura, presién, concentracidn del

componente catalitico y relacidén de acido acético a p-

_xi;gno, para propordipnap un TA en brutp con un conteni-
Qo en impurezas indicado por 0,1 a 0,5 % de 4-CDA y 0,01

‘a 0,05 %‘de Acido p-toluiqé; en una base en peso. In el

TA en bruto existen también otras impurezas de los tipos

de cuerpos de colores y formadores de ceoclores. Sin em-

" bargo,. mediante la indicacidn de las concentraciones de

impurezas de 4~CBA y 4cido p-toluico, se indican tambien
otras impurezas para aquéiias personas que sean expertas
en la técnica. ;
| Péra el:propésito de esta etapa de

v s ) 03
oxidacion, se requiere el empleo de p-xilenc con una pu~

reza de por lo memos 99 moles %. La impureza estd consti

' tuida principalmeénte por m-xileno (0,5 % aproximadamente )

con cantidades mds pequefias de o-xileno (0,2 % aproxima-

4

'damente) vy etilbenceno (0,1 -~ 0,2 % aproximadamente) cu~

yos productos de oxidacién permanecén convenientemente
como solutos.en el licor madre de 4dcido acético a partir

del cual se recupera el TA en bruto a 90 ~ 1002C aproxi-
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B.~ Tratamiento con hidrdgeno

Esta etapardelrprocedimiento puede
efectuarse de forma conocida, en presencia de paladio me
tdlico, con preferencia paladio metdlico dispersado en
la superficie de carbén activo de bajo contenido en otros
elementos conocidos que envenenan al paladio, por_ejem-
plo, azufre y cobre entre otros. Dos de las técnicas
Utiles emplean agua como vehiculo para el TA bruto. Una
de las técnicas emplea agua para llevar al TA bruto su-
blimado a partir del TA bruto sélido. La otra técnica
emplea agua liquida como disolvente para-el TA bruto a
temperafuras superiores a 2254C, por ejemplo, del Srden
de 250 a 3152C para transportaf el TA bruto en cantida-
des de procesado comercialmente factibles. Ambas técni-
cas emplean solamente una pequeila cantidad de hidrégené
por kg de TA bruto procesado, por ejemplo, de 0,01l a

0,1, aproximadamente,con preferencia de 0,03 a 0,06 mo-

" les de hidrégenc por mol de TA en el TA bruto,e incluso

entonces no se consume todo el hidrégeno., En dichas téc-

‘nicas de tratamiento con hidrégeno, cuando estas se em-

plean para la produccidén de producto TA de calidad for-
mad&ra de fibras (el TA-de calidad formadora de fibras
esrel producto reaccionado directamente con un diol, tal
como etilenglicol en la fabricacidn de poliésteres for-
madores de fibras), es importante la forma de llevar a
cabo la precipitacidn del T& y la separacidén del agua de

los cristales del TA,después de la separacidn del catali
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zador, para obtener un producto de TA con hasta lO‘ppm
de 4-CBA v hasta 150 ppm de dcido p-toluico. Estos mis-
mos controles para la formacidn de cristales de TA y se-
ﬁaracién del agua de los mismos no constituyen un factox
importahte para el propdsito de este proceso en combina-
cién, totalmente int&grado, como més tarde se explicard,
a céusa de que en la esterificacidén puede utilizarse TA
con 150 hasta 6.000 ppm de dcido p-tdluico y 10 ppm de
L-CBA,

Los citados controles para la produc-
¢cidn de TA de calidad formadora de fibras se establecen
para maximizar ;a retenciéh de dcido p-toluico en agua
como solﬁto. La impureza 4-CBA se reduce sustancialmente,
medianﬁe dicﬁas fécnicas déftratamiento con hidrégeno, a
4cido p-toluico dejando una pequefia canbidad de 4-CBA
no reducido., Para este proceso de etapas smcuenciales to-
talmente integradas, el ééidg p~toluico, en la gama de
100 ~ 6,000 ppm y el 4-CBA en la gama de 5 a 10 ppm, co=-
mo impurezas, pueda asociarse con el TA recupérado, debi

do a que estas impurezas son esterificadas tambidén con

‘metanol. Los puntos de ebullicidn de los &steres metfli~

cos resultantes a una presién de 760 mm de Hg, son:

pMT '  287,8 - 287,92C

p~-toluato de .
metilo 2198C

Bster metilico de

" 4-CBA : 265¢C

MMt ' 315 - 316<C
Estos diferentes puntos de ebullicidn

perniten la separacidn mediante rectificacién,

.5;:ngv_ . IJ()C}
R QUA“?‘Y
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Esta etapa de esterificacidn se lleva
a cabo con prefercncia ompleando de 2 a 5, mds particu-
larmente de 2 a 4 partes en peso de metanol por parte de
TA, a temperaturas superiores a 190¢2C, .por ejemplo, 200 -
3502C, y a una presidén de 35 a 350 kg/cm2 absolutos (34 -
340 atmosferas). Preferiblemente,la esterificacién se
efectua en presencia de un catalizador sélido que acele-
ra la esterificacidn sin‘acelgra¥ practicamente la for-

macién de &ter a partir del alcohol. Como ya se sabe, es

indeseable la formacidn excesiva de éter. Entre los catg

lizadores sélidos de esterificacldn comocidos, preferim
dos, se encuentran el zine metalico, 6xidd de zinc, ace-
tato de =zinc, sulfato de cadmid, éxidos y acetatos do cg
balto, cobre y manganeso yrentpe éstos, se prefiere al
zinc metdlico y al dxido de zinc.

Una caracteristica importante y esen-
cial del proceso integrado ée la presente invencidn v eﬁ
especial de la produccidn de DMI bruto a partitr del cual
puede:. separarse fééilmente DMT de elevada pureza, con-
siste en el empleo de técnicas de esterificacién en las
que esta Ultima se llevara cabo primeramente en una zona
turbu;enﬁé~para mantener al TA en suspensidén hasta la

producclén de MMT, sepguldo por ol complotamiento on une

‘zona tranquila., La memcla de reaccidn tiene, en estas

zonas, el mismo tiempo de residencia aproximadamente, ElL
producto de esterificacidn se extrae por el extremo de
descarga de la zona tranquila como un medio para sepa-

rar el producto liguido que contiene éster de los sélidos
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" cacién. Al calderin de dicho destilador simple, se sumi-

P
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suspendidos. La cantidad de catalizador basada en ol TA,

P
]

es del érden de 0,1 - 0,5, con preforencia de 0,2 - 0,3,
en tanto por ciento en peso.

El empleo de 2 a 5, preferiblcmente

2 a I partes en peso de metanol por pérte de TA en la

~esterificacidn, proporcicna un elevado equilibrio de e¢s-

terificacidn (en una conversidn de al menos 94 - 95 %
aproximadamente de grupos dcido carboxilico a grupos és-
ter metilico) en un tiempo relativamente corta, por cjem
plo 40 - 70 minutos sin el empleo de extesos de alcohol
excesivamente grandeé. Por ejemplo, una convqrgién del 94
% de grupos fcldo carboxilico-a grupos éstor metllico
proporciona un 10 % de MMT en el producto de DMT, en una

base en peso, Dicha cantidad de metanol proporciona su=

ficiente disolvente para disolver al MMT asi como al DMT.

RECUPERACION DE DMT POR DESTILACION Y RECTIPICACION

e e it 4t Bt et e o St Sy St e e B e e

Estas etapas D y E junto con las con~

diciones de esterificacidn constituyen parte del alma

de,esta'invencién. Sometiendo el efluente total de la

esterificacidn a una simple destilacién se separan el mo
tanol sin reaccilonar, cualquiér éter formado y el agua
subproducto. La recupera&ién del 95 - 100 % de metanol
de dicho metanol destiladorpuede lievarsera cabo de modo
conocido, por ejemplo, mediante fraccionamiento. Egta
simple destilacidn, adeﬁés de proporcionar DMT liquido
en bruto para la rectificacidn, proporciona también un

medio para expansionar y enfriar el efluente de esterifi
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" se somete entonces a una rectificacidn, la cual se lle=-

'damente'l;o a 3,0 %,con preferencia 1,2 - 1,5 % aproxima-

" congelacidn 140,6290) y una fraccidén de cola que contiene

50-90 % de MMT, y 10-50 % db DMT. Lla fraccidén do coln se

- la y no se recicle asf como un medio para evitar la fore-

Teperepe e L e

nistra calor para mantener el residuco en estado fundido
a una temperatura superior a los 1402C, adecuadomente en
la gama de 140 -~ 215¢C, y en particular en la gama de
140 a 2152C. Esto proporciona también la separacidnde
todo el metanol sin reaccionar,

El fesiduo*fundido, cénsistente en

DMT, MMI', y ésteres metflicos de 4-CBA y 4cido p-toluico

va a cabo a presién subatmosférica, por ejemplo, 12 a
700 m, con preferencia 50 -~ 250 mm de Hg, a temperatu~
ras de 182 - 2352C, Al calderin de dicho aparato se su=~

ministra calor para mantener la rectificacidn, por ejem~

plo, calentando la fracoidn de cola medlante sorxrpentinos
calefactores o calentando exteriormente el sistema cal=- ks
derin-reciclo de cola, La rectificacidn se lleva a cabo

con unas relaciones de reflujo adecuadas para separar

~una fraccidn de punto de ebullicién ligero (ésteres metf °

licos de 4-CBA y dcido p-toluico) que comprende.. aproxima |

damente de la carga de DMT brutojuna fraccidén.de DMT de-

elevada pureza (indice de acidez miximo 0,03 y punto de

bombea y recicla a la esterifigacién. De esta forma, la
fracecién de DMT representa de 1,14 a 1,16 kg de DMT
(teoria, 1,17 : 1,0) por kg de TA producido, incluso

aungue se purgue una pequefla cantidad de fraccidn de co-

macidn de impurezas de elevado punto de ebullicidn. Para

demostrar la flexibilidad del proceso de esta invencidnm,
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pueden eliminarse las etapas C, D y E, el contr;ivéonoqi
do de la.cristalizacién del TA y la separacién del agua
del mismo, practicados para obtener TA de calidad forna-
dora de fibras,se cargan dicho TA de calidad formadora de
fibras y diol (por ejemplo,etilenglic;l) (2-5 moles de
diol por mol de TA) al aparato de la etapa C para este-
rificar el TA de calidad formadora de fibras, empleando-
ses entonces el aparato de simple destilacidén de la etapa

D para separar el exceso de diol y el agua subproducto

para obtener, por ejemplo, tereftalato de bis-(Z-hidro-

xietil) y sus oligdémeros inferiores (2- 5 unidades recu-
rrentes) dtiles comb materiales de partida para la pre-

paracién de plidsteres formadores de Ffibras, El aparato

de rectificacién puede reemplazarse por aparatos de po=

licondensacidn para conveffir aqueila mezcla de bis-éster
y oligdmeros inferiores a poliésteres inferioves (6 - 10

unidades concurrentes) los:cuéles,mediante una policonden
sacién final,se convierten en el producto polidster forma

dor de fibras a una presidn mds baja alin del érden de

0,1 a 0,5 mm de Hg aproximadamente.

Las etapas C, D v E pueden realizarse

sin las etapas A y B anteriores, En este caso, puede es-

terificarse TA de elevada pureza, de una .calidad ipual o

apenas inferior a la calidad TA formadora de fibras,con

‘metanol y separarse por simple destilacién y rectifica-

cién a DMT de elevada pureza.Operando de este modo podidn

Y

aprovecharse los beneficios de mds de la mitad de las ven

tajas del proceso integrado de la presente invencidn has-

ta que la tecnologia y economia necesiten  toda la intc-

gracién completa al p-xileno y la integracidn ulterior
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él TA de calidad formadora de fibras.Bl aparatbrdet;étcn;
ficacidn,cuando las etapas c,Dy E'son finalgente eiimi-
nadaé; puede emplearse como un;.segunda linea del proce=~
so para el tratamiento éon hidrégeno del TA bruto car-
éando el reactor de estirificacidén con catalizador,
Con relacidn al dibujo adjunto y a
los siguientes ejemplos se describird la operacidn del

proceso totalmente integrado y sus porciones esbozadas.

DIBUJO

pt— =ittt

Il dibujo adjunto es un diagrama de

flujos que ilustra la instalacidn principal empleada en

- la realizacidén del proceso totalmente integrado de la pre

sente invencidn para preparar DMT de elevada pureza a

'partir de p-xileno, aire y metanol. Los eiementos de la

_instalacidén se indentificardn en relacidn con las versig

nes especificas de la prdctica del proceso ‘integrado de

la presente invencién. En el dibujo adjunto las lineas de

trazo grueso se emplean como un medlo conveniente para

seguir el flujo de producto del proceso.

EJEMPLO 1

En un tanque de alimentacidém 10, se

- combinaron, como alimentacién para la preparacidn del

-

deido tereftallco, en una base horarla, 164,70 kg. (1,50
kmoles) de p-xileno (99 moles %) por la linea 11, 495
kg de 4cido acético (95 % de dcido y 5 % de agua, en

una base en peso) por la linea 39, ¥y por la linea 12
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acetato de cobalto y manganeso tetrahidratados pavra pro=-
porcionar 0,405 kg de metal total (como ionés) y una
fuente de bromo para proporciénar 0,585kg de brome (como
idn bromuro). El Acido aéético suministrado por la linea
39 procede de la recuperacidn de disglvente méds ddelante
descrita. Dicha alimentacidén se toma de dicho tanque ali
mentador.lo por la iinéa 13 y bomba lh, descargandose a
traﬁes de un conducto valvulado 135 por via del brazo su-
mergido 19 en un reactor de oxidacibém 20 gue posee un
agitador 21, Se introduceraire éomprimido por el con-
du;to‘valvulado 22, por fia del tubo de entrada de aire
17 en la mezcla agitada en fase liquida en el reactor

de oxidacidén 20, Dicha mezéla eﬁ fase liquida se encuen-
tra a una temperatura‘de 223?0 y una presién de 28 kg/cm2
rélativos, aproximadamenté; Se introduce aire péra pro-
porcionar,en una base horaria, un ligero exceso de.oxi-
geno por encima de 10,36 moles de oxigeno rééueridos para
1611770kg de xilemo por horé, suficiente para proPcﬁ-rciQnar
l.- 2 %Ven volumen de Ozxénrel gas agotado, en una base
libre de dcide acético. la méécla gaseosa generada de
dicha mezcla en fase liquida por el calor de reaccifn,
sale del reactor de oxidaéién 20 por el conducto de trag
ferencia 18, descargando en el condensador 23. El conden
sado y la mezcla gaseosa sin condensar, fluyen por el
conducto de_trasferencia 24 hacia el depdsito 25 del cual
se descargan los materiales no condensados poxr via del
conducto valvulado dé ventiiacién 27 v el condensado se
recicla; por el conducto de condensado 26, al interior

del reactor de oxidacién 20,

La mezcla de reaccidn fluida se des~-
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carga desde el reactor de oxidacidn 20, por via del con-

ducto valvulado de transferepcia de lechada 28, en el
cristalizador 95 operado a presién atmosférica y 90 -
1002C, que descarga, por la linea de trasferencia 96,una
lechada de TA en licor madre en el separadqr sélido~1i~
quido 29. Los sélidos_recogidés se lavan con dcido acé-
tico preparado, afladido por la linea valvulada 31. Los
licores madre y de lavado de Acido acético que contienen
los componentes catalitidos disueltos vy las p;queﬁas can
tidades de otros dcidos bencenoccarboxilicos, se descar-
gan del separador sdélido-l{quido 29,mediante el conducto
valvulaao 30,en un separador 32 dotado de un agitador 33.
EL separad;r 32 se caliéﬁta para destilar la mezcla de
Acido aédético y vapor de agua que sale por la linea 34
como alimentacidn a la columna>de fraccionamiento 36, Un

producto ‘de cola bastante viscéso,,que contiene metales

-y las citadas cantidades menores de &cidos bencenocarbo-

x{licos, se descarga del separador 32 por ei conducto val
vulado 35, para su procesado & recuperacién de los com-
ponente cataliticos metédlicos.:

La, mezcla de dcido acético-vapor de
agua.introducida por la linea 34 en el fraccionador 36,
se separa en una fraccidén de cabeza acuosa que sale por
la.linea 4O a través del condensador 41. ElL condensado
del misﬁo . se recoge por la linea 42 mediante un depdsi
t6-43,:para su reflujo, por la linea 45, y se descarga
por el conducto valvulado 45. El dcido acético 1liguido
(95 % de 4cido, 5 % de agua) se extrae del fraccionador

36 por el conducto 37 y bomba 38, descargdndose en la

linea 39. Al fraccionador 36 se suministra calor median-
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te el calderln de cola no mogzrado.

Del separador solido~liquido 29 se
descarga TA bruto himedo, mediante el conducto de trans-
ferencia 46 de alimentaciénrhﬁmeda,en un tanque de lecha
da 47 dotado de un agitador 48. EL TA bruto himedo puede
socarse cuando la economia do lao rocuporucién dol fSeldo
acético (5 ~ 15 % de torta) indica la conveniencila de
ello, E1 TA bruto (en. una base Iibre de dcido acético)
se carga eﬁ.una proporcidn de 251, kg/hora y contiene
aproximadamente un O, 8 de 1mpurezas totales consmsten—
tes en O, 56 de 4-CBA y 0,056 % de &cido p- tolu¢co v

compuestos metilicos y formadores de cuerpos de color,

En el tanque de lechada 47 se carga agua por el conducto

de allmenta01on 49 para propor01onar una lechada al 20

% en peso de TA bruto. La lechada ‘agitada se extrae del

tanque de lechada 47 mediante el conducto de descarga de

la lechada 50,por la bomba 5l,que descarga a través del

’ conducto de trasferencia de lechada valvulado 52 y a con

tinuacién en el disolvedor 53, el cual se calienta me~

diante una fuente externa (no mdstrad@ para proporcionar

" una solucidn en el conducto de transferencia 54 a una

temperatura de 2702C y una presién de 73,5kg/cm2 relati-
vos (72 5 atmosferas) Dicha solucidn de _TA bruto y gas
hldrogeno, a una presién de 73:5 kg/cm2 relativos, por
la linea 56 de gas, se introduce en la parte superior

del reactor catalitico 55 que posee un lecho de catali-

zador particulado de paladio metédlico (0,5 % de Pd) en

carbén vegetal soportado por una malla metdlica, operan

dose a 2702C y 73,5 kg/éﬁz relativos, Dicha solucidn o

hidrdgeno pasan a través del lecho catalitico. El hidré-
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geno no utilizado se extraé por debajé de dicha mélla

soporte a través del conducto de ventilacidn gaseosa val
vulado 56 y la solucidn tratada pricticamente libre de

hidrdégenoc fluye a través-de la descarga 57 por el filtro
58 para la separacidn de particulas catgliticas. Bl £ii-
trado fluye a través del conducto valvulado 59 en el in-
terior del contenido agitado del cristalizador 60 gue ro

see un agitador 61, Dicho cristalizador 60 estd operado

’ 2 -
& una temperatura de 102-1052C y 0,14-0,35 kg/cm” relati

vos por encima de la presidn atmbsférica. El agua que s=
evapora del liquido‘del cristalizador 60 se transfieré
desde el mismo mediante un conducto de vapor 62 a través
del fefrigeradof 63 para céhdénsar el vapor de agua. EL
condensado fluye a través del conducto 64 al depégito 65
del cual puede reciclarse el condensado al cristalizador
60 por via de las lineas de reciclo de condensado 66 y
67 o extraerse total o parcialmente a través del conduc-
to valvulado 68 para su reciclo (no mostrado) al tanque
dellechada L7. La lochade de TA fluye desde el cristali-
zador 60, a través del conducto de descarga de lechada
69, = un separador sélidb-liquido 72 operado a 100 - 102
2C del cual el licor mad;e acuoso separadq se extrac y
selreciélé, por medio del conducto o transferencia del
licor madre 71 al tanque de lechada 47. Il condensado
acuoso extraido por el conducte valvulado 68 pﬁéde afia~
dirse al licor madre transferido directa o indirectamen-
te como iavado afiadido al separador 72. E1 TA separado
se transfiere desde el separador 72, por el conducto de

trensforencia de sélidos himedos 73 (por ejemplo, un tox

" nillo o transferidor de hélicg) al tanque de lechada 74 y
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se combina con metanol v catalizador de esterificaciédn
de baja formacidén de éteres del tipo y cantidad antes
indicados. Los sdélidos de TA himedos puecden secarse antes
de combinarse con el metanol, cuando se desce.

Con preferencia, se seca el TA sepa-
rado del sepa?ador 72. El TA (base en seco) contiene aho
ra 150 - 6,000 ppm aproximadamente de dcido p-toluico ¥
10 ppm aproximadamente de 4~CBA,(basado en el peso del
TA) y practicamente ningin cuerpo de coloxr, formader de
color o compuesto metédlico. Dicho TA @on 3,000 ppm de
dcido p=-toluico, en una préporcién de;250,2 kg v 753,3 ks
de metanol con 0,2 = 0,25 % en peso de catalizador, se
introduce en el tanque de lechada T4 el cual puede ser
de éiéo“agitado o Ae otro‘modordiseﬁédo para proporcio-
nar una lechada uniforme de TA en metanol. Dicha lechada
de TA en metanol se extraé a través del transferidor de
1echédg 76 por la bomba 77, la cual puede tener una li=-
nea de by-pass 79 que descarga en el tanque de lechada
74 para proporcionar la agitacién v la formacidén de le-
chada en el mismo, descargando la lechada de TA en meta-
nol mediante la linea de trasferencia 78 en el reactor

de esterificacidén 80 operédo a una temperatura de 2602C

.y una presién de 133 kg'/cm2 relativos. Dicho reactorxr

de esterificacidn posee en el fondo del ﬁismo una zona
turbulenta y una zona tranquila en la parte superior del
citado reactor. Estas zonas evitgn pricticamente que los
sélidos catalfticos abandonen el reactor de esterificaecidn
80. Del reactor de esterificacidén 80 fluye un producto
fluido claro (ésteres y agﬁardisueltos en metanol) des-

pués de un tiempo de residencia de los reactantes de 40
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minutos aproximadamente, a través del conducto vzlvulacs
81, penetrandoe en el destilador 82 en el que’précticameg
te todo el disolvete de ﬁetanol, 658 kg aproximadamente
y agua subproducto,SZS kg por horé, son eliminados por
el conducto valvulado 83, Del destilador 82 se descargsas

DMT bruto liquidoe a una temperatura de 140 -~ 2152C por

el conducto de transferencia 84 desde el cual se bombea

al interior del rectificador:87 por la linea de alimene-
tacién 86. Dicho rectificador se opera con una relacidn
de reflujo de 1,0 : 1,0, una temperatura de cola de 217 =

270¢C y una temperatura de cabeza de 2062C a una presién

substmosférica de 80 mm de Hg. aproximadamente, La veloci

dad de alimentacién del DMT bruto es de BOOIkg/hora. Por
la linea 88se separa una fraceidén de bajo punto de ebu-
llicidn deil2,5 % en pPeso aproximadamente de la alimentz
cidn, dpsechéndose. El DMT de elevada pureza (indice de
acidez, 0,03) se separa, en ﬁn; proporcidén de 2563 kg/ho-
ra, por 1a linea 89, teniéndo un punto de congelacién de
140,622C, E1 producto de cola que consiste en un 50 % de
DMT y ur 50 % de MMT se separa por la descarga de cola
90 y se recicla (trayectoria mo mostrada) con una purga
de 10 %r(no mostrada) al reactor de esterificacién 80,
EL feciclo de dicha fraccidn de cola puede ser al tanqus
de lechada 74 o a la linea de trésferencia de lgchada 78
para permitir que el MMT sea esterificado al DMT,
Hedianté el anterior proceso integra-

do, se convierten 164,7 kg de p-xileno a 256,3 kg de DMT
de elovada pureze, en una hase horaria,

7 Para démostrar la versatilidad y fle-

xibilidad del proceso integrado antes deserito, se llevs
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a cabo el misﬁo proceso, excepto que se afladen 290,27 kg
de etilenglicol (EG)yrno se afiade catalizador, por hora
al tangue de lechada 7k, Igualmente, el cristalizador 60
vy el separador 72 se operan a 130%C y 1252C, respectiva-
mente, para proporcionar, en una base horaria,250,2 kg
de TA con 10 ppm de 4-CBA y 85 -~ 90 ppm de acido p-tolui
co, La lechada de TA en EG se carga por el conducto de
lechada 76,bomba 77 vy linea de trasferencila 78, cn el
reactor de esterificacién 80 operado llomo do liquido a
una presidén del liquido de i7,5kg/cm2 relativos, una tem
peratura de 2602C y un tiempo de residencia de los reac~
tantes de 40 - 60 minutoé éproximadamente; El producto
de eéterific;cién que salé”del reactor de esterificacidn
80 por el conducto valvulado 81 consiste en un producto
fluido claro con un contenido en tereftalato de bis-(2-
hidroxietilo) (bis-MET) qﬁe representa una conversidn
del 95 9-96 % del TA habiéndose convertido el resto del
TA al éster monoglicdlico.

A continuacién el producto de éster
TA - EG se transfiere enténces al destilador 83 ope-
radora.una presidn de 50'mm-de Hg aproximadamenﬁe para
separar agua subproducto y EG sin reacciomar por el con
ducto valulado 83. Reemplazando lé rectificacidén por una

policondensacién (se elimina el rectificador 87) el és-

ter extraido a través del conducto de transferencia 8k

por la bomba 85, se carga por la linea de alimentacidn

en un recipiente agitado de policondensacidn (no mostra-

‘do) operado a una presién de 0,5 mm de g y una tempera-

tura de 280 - 2852C, hasta que se obtiene, en 200 minu-

tos aproximadamente, un poliéster blanco de viscosidad
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intrinseca adecuada para la hilatura en fibras, por ejem

plo, 0,5 - 0,6 a medida que se separa el EG.

Antes de que la economia y/o tecnolo-

.gia en la cual se lleva é cabo el proceso integrado de

esta invencidn haya avanzado hasta donde es necesario la
integracidén completa de nuevo‘ai p=-xileno, se repite el
proceso descrito en el ejemplo 1, en una base parcialmen
te esbozada como se describéreﬁ los ejemplos 2 ¥y 3, en
los cuales se omite la etapa de oxidacidn y se carga a la
lechada TA bruto comercialmgnte disponible,

\ .

EJEMPLO 2 C -

SREsERERsES

S, repite el pfoceso del ejemplo 1,
conrla excépcién de que se omiten la oxidacién y la re-
cuperaéién de TA del efluenté de oxidacién, Al tanque de
lechada 47 se ajiaden, en una base horaria, 251 kg de TA
bruto comercial conteniendo'o;B % en peso de impurezas

de las cuales el 0,19 % consistia en 4-CBA, el 0,02 %

era dcido p-toluico y el 0,09 % consistia en un total de
compuestdémétalicos, cuerpos de dolbr vy formadores de co
lor. Se afiade agua para proporcionar un 19,4 % en peso

de sélidos en la lechada. ﬁsta lechada se extrae a tra-
vés del conducto de descérga de la lechada 50 por la bom
ba 51, se descarga a través del transferidor de lechada
valvuledo 52 en el disolvedor 53 operado a 2782C, La so-
lucién que fluye en el conducto transferidor 54 se encuen
tra a una presidn de 6&;¥kg/cm2 relativos (67 atmdésferzs)
combiﬁéndose con 0,17 moles de hidrégeno por hora e in-

‘

troducidéndose en el reactor catalitico 55. E1 filtrado
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pricticamente libre de hidrdégeno procedente del mismo y

del filtro del catalizador 58, sc introduce en el cris-

" talizador 60 operado a 125%C. El separador 72 se opera

a 1252C. El producto TA (base seca) tiene 9 ppm de 4-CBa
y 80 ppm de &cido p-toluico,

Al tanque de lechada 74 se cargan el
producto de TA seco (250,4 kg) y"_7-51,5 kg de metanol (base
horaria) econ dxido de zin¢.(0,05 % de zinc con respecto
al TA) y se llevan fina}menté al reactor de esterifica=-
oién 80 a través del transferidor do lochada 76 por ln
bomba 77 y linea de transferencia 78. Esta esterifica-

cién se realiza a una temperatura de 2600C y una presidén

‘de 105 kg/ém relativos, El efluente de esterificacidn

‘fluye por el conducto valyulado 81 al destilador 82, en

el cual se separan metanol y agua subproducto (92,3 % de
metanol y 7,7 % de aéua) a través del conducto valvulado
83, siendo procesado para la recuperacidn del metanol.

La cola del destilador (R90R kg/hora) extraida del desti-

lador 82 por el conducto de tramsferencia 84 y bomba 83,

sercargé'en el rectificador 87 operado a 80 mm de Hg,

una relacidén de refiujo de 2 : 1, una temperatura de ca
beza de 2042C y una températura de cola de 215 - 2702C,
La fraceién ( 2,9 kg/hora) tomada de la cabeza, a través
de la-linea del calderin 88, como producto gaseoso, con-
tiene principalménte DMT, todos los ésteres metilicos del

4-CBA y dcido p-toluico (0024 kg en total) y representa

el 1 % del producto éster bruto cargado. EL reciclo con-

tinue del producte de cola se conduce por la descarga de
cola 90 bombeado al tanque de lechada 74 para cargar en

el mismo, en una base horaria,BQﬂ kg de las 56,7 kg de
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fraccidn de cola de iguahes partes en peso de bﬁT v NHT.
Actuando de este modo, se recuperan.ZSIkg/hora de DMT.de
elevadarpureza (indice de acidexz 0,03 y punto de comge~-
lacién 140,622¢) siendo la relacién en peso DMT/TA de
1,155 (relacién teéricé.l,l7) que representa un rendi-

miento del 97 % de DMT de elevada pureza,

EJEMPLO 3

P e et 2t s o P e g
sRRRRERETE

- Se repite el proceso delejemplo 2,
excepto que se omite el tratamiento catalitico con hi-
drégeno y el producto TA seco cargado al tanque de lew~
chada 74 es TA seco qué tiene 5 ppm de 4-CBA y 130 ppm
de acido pﬁtoluico. El producto de cabeza de bajo punto
de ebullicién del conducto valvulado 83 asciende al 1,25
% aproximadamente del prédudto-éster bruto (cola del des
tilador 82), 90 % de la cola dei fectificador de la des-
carga de cola 90 (10,8 % de la carga de éster bruto) o
9,72 % del éster bruto se recicla afladiendose a la linea
de transferencia de lechada 78 y el contenido en NﬂT,
aproximadamente el 50 %,se somete a re-esterificacidn.
L1 DMT de elevada pureza (indice de acidez 0,03 v punto
de congelacién 140,622C) se produce de nuevo en una re-

lacidn en peso de 1,155 de DMT a TA cargado.

o e ot e e

Descrita suficientemente la naturale-
za del invento asf como la manera de realizarlo en la

ptdctica, debe hacerse constar que las disposiciones an-
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toriormente indicadas son suscoptibles de modificuacioncs
de detalle en cuanto no alteren su principio fundomental.
También se hace constar que el invento corresponde a una
solicitud de patente presentada en Norteamerica, Ser. n2
3¢733 de 19 de enero de 1970, acogiéndose poxr lo tanto

a los beneficios que conceden los Convenios Internaciong
les en vigor, siendo lo que constituye la esencia del ra
ferido invento y por lo que se soliéita una Patente de
Invencidén por 20 afios en Espafia, sobre: PROCEDIMIENTO
PARA LA OBTENCION DI TEREFTALATO DE DIMETILO DE ELEVADA
PUREZA, oaracterizéndose poxr lo sigulente:

le~ Procedlmlento para la obtencidn

" de tereftalato de dlmetllo de elevada pureza, que tiene

un indice de acidez del dérden de 0,01 a 0,03 y un punto

de congelacién de lh0,62 a 140,639C, caragterizado pox-

que comprende esterificar dcido tereftdlico que ticne

por debajo de 10 ppm de 4-carboxibenzaldehido y 20.000
épm de 4cido p-toluico, con metanol,siendo la relacidn
en peso de los respectivos reactantés de 1,0 : 2,0 a 5,0
a una temperatura en la gama de 200 a 3502C y una presidn
de 35 a 350 kg/cm2 relativos; eliminar por destilacidn

el metanol y el agua subproducto del producto éster re-
sultante, quedando.un residuo liquido-de tereftalato de
dimetilo en bruto gue tiene, comé impurezas de éster,
éstepes metilicos de L~carboxibenzaldehido y &cido p-to=-

luico a una temperatura en la gama de 140 a 215¢C; y

.rectificar el residuo liquido a una presién de 12 a 760

mm de Hg, en tres fracciones consistentes en una primera
fraceidn, impura, en una cantidad del 1 al 3 % del resi-

duo lfquido que contiene los ésteres metilicos del L=
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carboxibenzaldehido y dcido p-toluico, ﬁna segundémffa§-
cién consistente en dicho tereftalafo de dimetilo de
elevada pureza, en una cantidad de 1,14 a 1,16 con res-
pecto al peso de Acido tereftdlico y una fraceidn de co-
la que contiene 50 - 90 % de tereftalato de ﬁonometilo y
10 - 50 % de tereftalato de dimetilo, en una base en pe=
SO . V

2.~ Procedimiento segin la reivindi-
cacién 1, caracterizado porque elrreactante de‘écido te~
reftdlico se obtiene por hidfdgenacién catalitica de una
solucidn acuosa liquida de écidoztereffélico en bruto
que contiene 1,0 % de impurezas totales consistiendo
esencialmente las impurezas en cﬁerpos de color, formado
res de color y 0,1.% - 0,6 % de l4-carboxibenzaldehido y
0,01 - 0,06 % de &4cido p-toluico, basado en el peso de
dicho 4cido tereftdlico bruto, en pfesencia de un catali
zador de paladio metélido; separacién de la solucién tra
tada del catalizador; précipitacién de los cristales de

acido tereftilico de la solucidn separadaj y eliminacién

‘del licor madre acuoso liquido del precipitado, realizdn

dose dicha precipitacidn de cristales y dicha elimina=
cidn del licor madre a una temperatura de 100 a 1502C,

3.~ Procedimlento sogin la reivindi-
cacién 2, caracterizadoipofqﬁe después de eliminar el
licor madre: liquido del préciﬁitado cristalino, se seca
dicho precipitado.

i~ Procedimiento segin la reivindi-
cacién 2, caracterizado porque dicho Acido tereftdlico
bruto ée obtiene como el'pfoductorséliﬁo separado del

efluente liquiao obtenido por oxidacidén catalitica en fa
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se liquida de p-xileno con aire. -

5.= Procedimiento para la obtencidn
do teroftalnto deo dimotilo de oelovada purezn, tal v cono
queda sustancialmente descrito en la presunente Memoria ¢

ilustrado en los dibujos adjuntos.

Esta Memoria consta de 34 hojas escri

na solacara.
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