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La presente Invención se relaciona con la 

producción y recuperación de ácido acético.
En general, se relaciona la invención con 

la oxidación de propileno con oxígeno molecular para 

producir ácido acético.
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Un aspecto de la presente invención incluye 

la realización de dicha oxidación en fase líquida com 
prendiendo ásteres noliacilos totalmente esterificados 

de polioles descritos más detenidamente más adelante.

Otro aspecto de esta invención se relaciona 
con un nuevo sistema de recuperación del producto ácido 

acético.
Otro aspecto de esta invención se relaciona 

con un sistema de oxidación de definas no catalítico 

para producir y recuperar ácido acético.

Existen numerosos métodos descritos en el 

arte anterior para la producción y recuperación de 
ácidos carboxílicos. Los métodos ilustrativos del arte 
anterior para producir tales ácidos incluyen varios 
procedimientos de carbonilación, notablemente la reac­
ción de definas con monóxido de carbono y agua. Por 
ejemplo, en la patente estadounidense número 2.831.877 

se hace reaccionar una defina y monóxido de carbono 

en un medio anhidro en presencia de un catalizador tal 
oomo ácido sulfúrico concentrado o fluoruro de hidró­
geno anhidro o ácido clorosulfónico solo o con trifluo- 

ruro de boro. Luego se hidrata la mezcla de reacción 
para producir el resultante ácido carboxílico. Varia­
ciones del anterior procedimiento incluyen el uso de 
diferentes catalizadores, por ejemplo ácido monohidroxi- 

fluobórico solo o mezclado con ácidos fosfórico o sulfú­
rico, como en la patente estadounidense número 2.876.241 

o ácido fosfórico sólido, como se describe en la patente 

estadounidense número 3.036.124.
Otra patente, (estadounidense na 2.913.489 )̂



describe la reacción de alcoholes y/o éteres con monó- 

xido de carbono para producir ácidos carboxíliccs.
Otro procedimiento del arte anterior (paten­

te estadounidense número 2.000.878), describe la reac­

ción de propileno con un hidróxido metálico alcalino 
acuoso en agua para producir acetatos metálicos alca­

linos que pueden acidificarse con ácido sulfúrico o 

ácido clorhídrico concentrados para recuperar ácido 
acético. Este procedimiento utiliza temperaturas del 
orden de 300 a 4202C y compuestos alumínicos básicos 
como catalizadores, por ejemplo óxido o hidróxido alu­

mínico.
Otros métodos del arte anterior se basan en 

el empleo de acetileno como material inicial para pro­
ducir ácido acético. Por ejemplo, en la patente estado 
unidense nS 1.128.780 se reacciona acetileno con un 

agente peroxidante, por ejemplo peróxido de hidrógeno 
o ácido persulfúrico, en presencia de mercurio o un 

compuesto mercúrico. Otra patente (estadounidense nú­
mero 1.174.250) describe un procedimiento para la re­
acción de acetileno, oxígeno y agua en presencia de 

un compuesto mercúrico, un ácido orgánico tal como 
ácido acético y un ácido inorgánico, por ejemplo ácido 

fosfórico.
Otros métodos descritos en el arte anterior 

para producir ácido acético incluyen la oxidación de 
parafinas con oxígeno molecular en un disolvente tal 
como tetracloruro de carbono o benceno conteniendo un 

catalizador de oxidación e iniciador (patente estado­
unidense número 2.265.948). Otro procedimiento de



oxidación de parafinas describe una oxidación no cata­
lítica, pero se basa en una relación crítica de nive­

les de elaboración de oxígeno, parafina y una fracción 
destilada de productos de reacción que hierven por 

debajo de 99^0 en presencia de agua (patente estado­
unidense número 2.825.740).

Otros mótodos de producción de ácido acótico 

implican la oxidación de definas con oxígeno molecular 
en presencia de varios catalizadores. Por ejemplo, en 

10. un procedimiento (patente estadounidense nS 3°057.915)

se oxida etileno con oxígeno en presencia de vapor de 

agua y un catalizador que comprende un vehículo, una 
sal de un metal noble, cloruro cúprico y un óxido de 
un metal tal como hierro, manganeso, y/o cobalto.

15. La mayoría de los procedimientos del arte
anterior anteriormente descritos tienen una o más des­

ventajas, en el sentido de que requieren catalizadores 
de oxidación, iniciadores, ritmos de alimentación crí­
ticos de reactivos, materiales iniciales costosos y 

20. peligrosos, temperaturas de reacción indebidamente 
elevadas o difíciles técnicas de separación.

Es, por consiguiente, un objeto de la pre­
sente invención proporcionar un procedimiento de oxi­

dación de propileno en fase líquida para la producción 
25« y recuperación de ácido acético.

Otro objeto de la invención es la provisión 

de una oxidación directa no oatalítica de propileno 
con oxígeno molecular para producir ácido acético y 
una fase líquida que comprenda ásteres poliacilos to- 

30. talmente esterificados de polioles.
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Otro objeto de la invención es la provisión 
de un procedimiento de producción y recuperación de 
ácido acético, en el que las pérdidas mecánicas de 
disolvente pueden compensarse con productos de la 
oxidación.

Otro objeto es la provisión de un procedi­

miento de producción de ácido acético que no utiliza 
materiales iniciales costosos, inseguros o difíciles 

de obtener, es sencillo, económico y práctico.

Estos y otros objetos de la invención resul­
tarán más evidentes al avanzar la descripción de la 

misma.
La presente invención comprende la produc­

ción de ácido acético mediante la oxidación directa 
y controlada de propileno con oxígeno molecular en 
fase líquida, y un nuevo medio de separación y recu­
peración de este producto.

La fase líquida en que se produce la oxi­

dación comprende disolventes que son esencial y quí­
micamente indiferentes, de elevada ebullición con re­
lación a los productos de oxidación volátiles, y son 

oxidantes y térmicamente estables bajo las condicio­
nes de la reacción descritas. Además, los disolventes 

empleados en la presente invención son muy resistentes 
al ataque por radicales libres que se generan en el 

procedimiento de oxidación. Además, los disolventes 
empleados en la presente invención son eficaces para 
suavizar los efectos nocivos de los componentes ácidos, 
especialmente el ácido fórmico y en un grado menor el 

ácido acético, sobre subproductos no ácidos comercial-



mente valiosos, por ejemplo el óxido propilánico, que 

se forman en la oxidación de definas.
Los disolventes principal y preferiblemente 

considerados aquí comprenden esteres poliacilos total­

mente esterificados de polihidroxialcanos, polihidroxi- 
cicloalcanos, poliglicoles y mezclas de ellos. Los ás­

teres poliacilos aquí considerados contienen en general 

de 1 a 18 átomos de carbono en cada mitad acila y de 
2 a 18 átomos de carbono en cada mitad alquilánica o 

cioloalquilénica. Sin embargo, se obtienen los mejores 

resultados cuando la mitad acila contiene de 1 a 6 áto 

mos de carbono y la mitad alquilánica y cioloalquilónica 

contiene, oada una de ellas, de 2 a 6 átomos de carbono. 
Estos ásteres pueden prepararse fácilmente por métodos 
oonocldos en el arte. Por ejemplo, en la patente esta­
dounidense na 1 .534.752 se describe un método mediante 

el cual se reaccionan glicoles con ácidos carboxílicos 
para producir el correspondiente áster glicólico. Pue­
den emplearse anhídridos ácidos en lugar de los ácidos.

Glicoles representativos incluyen a los gli­
coles de cadena larga tales como glicol etilénico, gli- 
col propilénico, glicol butilenico, glicol pentilánico, 
glicol exilénico, glicol eptilánico, glicol octilánico, 

glicol nonilánico, glicol decilánico, glicol dodecilánico, 
glicol pentadecilánico y glicol octadecilánico. Son 

igualmente adecuados los glicoles de cadena ramificada 
tales como los isómeros iso-, primarios, secundarios y 

terciarios de los anteriores glicoles de cadena recta, 

por ejemplo glicol isobutilénico, glicoles amilenos 

primarios, secundarios y terciarios, 2-metil-2,4-penta-



nodiol, 2-etil-l,3-exanodiol, 2,3-dimetil-2,3-butanodiol, 

2-metil-2,3-butanodiol y 2,3-dimetil-2,3-dodecanodiol. 
Los gliooles polialquilánicos (policies) incluyen al 
glicol dietilénico, glicol dipropilánico, glicol tri- 

5. propilenico, glicol tetrapropilánico y glicol diexil-
enico.

Además de los gliooles de cadena recta y ra­
mificada, pueden emplearse igualmente glicoles alicí- 
clicos tales como el 1,2-ciclopentanodiol, 1,2-ciclo- 

10. exanodiol, l-metil-l,2-cicloexanodiol y similares.

Otros compuestos hidroxilos adecuados inolu 
yen a los aléanos polihidroxilos, tales como glicerol, 
eritritol y pentaeritritol, y similares.

Acidos carboxílicos representativos incluyen 
1$. a los ácidos grasos tales como el ácido fórmico, ácido

acético, ácido propiánico, ácido butílico, ácido valá- 

rico, ácido caproico, ácido caprílico, ácido láurico, 
ácido palmítico, ácido esteárico, ácidos nafténioos, 

tales como el ácido ciclopentano carboxílico, ácido 
20. cicloexano carboxílico y ácidos aromáticos tales como

el ácido benzoico y similares.
Esteres poliacilos representativos incluyen 

a los ásteres poliacilos de aléanos polihidroxilos, 
tales como ásteres triacilos de glicerol, por ejemplo,

25. triacetato de glicerol; ásteres tetracilos de eritritol

y pentaeritritol, por ejemplo tetraacetato de eritritol 
y tetraacetato de pentaeritritol, y similares, y ásteres 
poliacilos de glicoles polialquilánicos (pollglicoles), 
tales como diaoetato dietileno glicol, diacetato di- 

30. propileno glicol, diacetato tetraetileno &Licol, y



similares. Estos disolventes ásteres poliacilos pueden 

emplearse individualmente o como mezclas, siendo com­
patibles entre sí. Por ejemplo, puede emplearse una 
mezcla de proporciones variables de un áster diacilo 
de un hidroxialcano, tal como diaoetato de propileno 
glicol, y un ester poliacilo de un poliglicol, tal 
como diacetato de dipropileno glicol. 0 una mezcla de 
un áster poliacilo de un poliglicol, tal como dibutí- 
rato de dibutileno glicol, y un áster poliacilo de un 
alcano polihidroxilo, tal como trivalerato de glicerol 
o tetrapropionato de pentaeritritol, puede emplearse 

como disolvente en el presente procedimiento, ilustra­

do en los ejemplos que más adelante se ofrecen.
De particular interás en el presente proce­

dimiento son los ásteres diacilos práximos de glicoles 

alquilándoos, tales como los diformatos, diacetatos, 
dipropionatos, dibutiratos, divaleratos, dicaproatos, 

dicaprilatos, dilauratos, dipalmitatos y diestearatos, 

y mezclas de ellos, de los glicoles alquilánicos y 
polialquilánioos anteriormente indicados. Más parti­

cularmente adn, de mayor interás son los diacetatos 

de glicoles etilánicos y propilánicos usados indivi­
dualmente o en mezclas de cualquier proporcián.

Son igualmente adecuados los ásteres poli­
acilos que tienen grupos acilos mezclados, por ejemplo 
formato butirato de glicol etilánico, acetato propio- 
nato de glicol propilánico, butirato propionato de 

glicol propilánico, acetato caproato de glicol butil- 
ánioo, acetato butirato de glicol dietilánioo, pro- 

pionato caproato de glicol dipropilánico, butirato



caprilato de glicol tetraetilánico, diacetato dipro- 

pionato de eritritol, dibutirato divalerato de penta- 
eritritol, dipropionato butirato de glicerol y acetato 
valerato de oicloexanodiol.

¡y, Esteres monoacilos de polihidroxialcanos y

poliglicoles son inadecuados para su empleo como medio 

de reacción de acuerdo con el presente procedimiento. 
Lo mismo puede decirse de otros compuestos hidroxilos 
o hidroxilados, tales como glioerina, gliooles, poli- 

10. gliooles, y ácidos hidroxioarboxílioos. Esto se debe
a la presencia de una abundancia de grupos hidroxilos 
reactivos que son susceptibles de ataque autooxidante, 
introduciendo por consiguiente reacciones secundarias 

de oxidación concomitantes que compiten con la deseada 
15. oxidación directa de la defina.

En el modo preferido de operación, los ás­

teres poliaoilos aquí usados constituyen la proporción 
principal del medio de reacción liquido respecto a to­

dos los demás constitutivos, incluyendo reactivos, pro, 
20. duotos de oxidación y subproductos disueltos en aquó-

llos. Por principal se entiende que se halla siempre 
presente suficiente disolvente para exceder al peso 
combinado de todos los demás constitutivos. Sin em­
bargo, entra en el ámbito de esta invención, aunque 

25. constituyendo una versión menos preferida, el operar

de tal manera que el peso combinado de todos los com­
ponentes en la fase liquida, aparte de los ásteres 
poliaoilos, exceda del de disolvente ester poliacilo. 

Por ejemplo, puede emplearse un material hidrocarburo 

30. de grado de refinería o un material hidrocarburo crudo



que contenga por ejemplo un ¡50% en peso de la defina 

a oxidar, por ejemplo propileno, y un 50% en peso de 
hidrocarburos saturados, por ejemplo un alcano tal 
como propano, en cantidades de hasta el 50% en peso,

5. basado en el disolvente. Tras la oxidación de este
material, la defina sin reaccionar, alcano y oxigeno, 
junto con productos de oxidación incluyendo al ácido 
acético, materiales de baja ebullición, tales como 
acetaldehido, óxido propilénico, acetona y acetato 

10. metílico, y productos de elevada ebullición (componen­
tes que tengan puntos de ebullición superiores al del 

disolvente ester poliacilo) formados en la reacción 
y/o recirculados al reactor, pueden constituir hasta 
un 75% en peso del medio de reacción líquido, de acuer- 

1$. do con las condiciones de reacción o las condiciones
de recirculación.

Cuando se lleve a cabo la invención de acuer­

do con el modo menos preferido de operación, la can­
tidad de disolvente ester poliacilo presente en el me- 

20. dio de reacción líquido no deberá ser inferior al 25%
en peso del citado medio, a fin de utilizar ventajosa­
mente los citados beneficios característicos de esos 
disolventes de oxidación de definas únicos.

En otras versiones de la presente invención 
25. para producir ácido acético mediante oxidación de

definas con oxígeno molecular en fase líquida, los 
disolventes ásteres pdiacilos se emplean adecuada­
mente en combinación con diluentes o disolventes au­

xiliares que son de elevada ebullición respecto a los 

30. productos de oxidación volátiles, son relativa y



químicamente indiferentes y oxidantes y térmicamente 

estables bajo las condiciones de reaccién. En este 
caso también los disolventes esteres poliacilos deben 

utilizarse en cantidades no inferiores al 25% en peso 

del medio de reaccién líquido a fin de retener los 
superiores beneficios de estos disolventes esteres 

poliacilos en la presente oxidaoién de definas en 
fase líquida.

Adecuados diluentes que pueden utilizarse 
10. con los disolventes esteres poliacilos de esta in-

venoién incluyen, por ejemplo, disolventes hidrocar­
buros tales como xilenos, queroxeno, bifenilo y simi 
lares; bencenos halogenados tales como clorobencenos, 

por ejemplo clorobenceno y similares; esteres de 
1$. ácidos dicarboxílicos, tales como ftalatos, oxalatos,

malonatos, succinatos, adipatos, sebacatos alquílicos, 
por ejemplo ftalato dibutílico, succinato dimetílico, 
adipato dimetílico, sebacato dimetílico, oxalato di­

metílico, malonato dimetílico y similares; éteres 
20. aromáticos tales como éteres diarilos, por ejemplo

éter difenilo; éteres arilos halogenados, tales como 
éter 4,4 '-diclorodifenilo y similares; sulféxidos di­

arilos, por ejemplo sulféxido difenilo; sulfonas di- 
alquílicas y diarílicas, por ejemplo sulfona dimetílica 

25. y sulfona dixilílica y nitroalcanos, por ejemplo nitro-
exano. Aunque lo que antecede se ha citado como diluen­
tes típicos que pueden emplearse en combinacién con los 
disolventes esteres poliacilos en esta invencién, se 
entiende que estos no son los únicos diluentes que 

pueden emplearse. En efeoto, los benefioios derivados30



del empleo de estos ásteres poliaoilos pueden utili­
zarse ventajosamente cuando se combina con ellos un 
diluente sustancial, relativa y químicamente indife­
rente.

5. Por consiguiente, la presente invención en
su uso más amplio comprende la oxidación de materiales 

que contienen definas en un medio de reacción líquido 
consistente esencialmente en un 25% por lo menos en 
peso basado en el medio citado, de un áster poliacilo 

10. totalmente esterificado, por lo menos, anteriormente
descrito.

En cualquier caso, el medio de reacción lí­
quido aquí referido se define como la porción del con 
tenido total en el reactor que se encuentra en fase 

15. líquida.
Es por consiguiente evidente que los medios 

de reacción líquidos aquí considerados poseen no solo 
las características descritas en los disolventes del 

arte anterior, es decir que son de elevada ebullición 
20. con relación a los productos de oxidación volátiles

bajo las condiciones de reacción, esencial y química­

mente indiferentes y oxidante y térmicamente estables, 
sino que además poseen unas características no descri­

tas en las oxidaciones del arte anterior, concretamente 

25. resistencia al ataque de radicales libres, capacidad
de reducción y/o eliminación de los efectos nocivos de 

los componentes ácidos sobre subproductos no ácidos 
valiosos. Además, debido a la fácil manera en que pro­
cede la presente oxidación en los disolventes descritos, 

30. no se requieren catalizadores de oxidación, promotores,



iniciadores, neutralizador es, amortiguadores, inhi­

bidores de polimerización, etco, como en muchos pro­
cedimientos del arte anterior.

Como se indica anteriormente, no se requie 

ren catalizadores añadidos en el presente procedi­
miento de oxidación. Sin embargo, debido a la adapta 

bilidad de los disolventes anteriormente descritos en 
oxidaciones de definas, pueden tolerarse los habitúa 
les catalizadores de oxidación, si bien no se deriva 
ningún beneficio apreciable de su empleo. Por ejemplo, 

pueden hallarse presentes en bruto catalizadores me­
talíferos, tales como platino, selenio, vanadio, hie­

rro, níquel, cobalto, oerio, cromo, manganeso, plata, 

cadmio, merourio y sus compuestos, preferiblemente en 
forma óxida, sustentados o sin sustentar, o como sus­

pensiones finamente divididas.
De modo análogo, como las oxidaciones de 

definas de acuerdo con esta invención progresan a 
un ritmo rápido después de un breve período de induc­
ción, no se requieren iniciadores ni promotores, pero 
pueden emplearse para acortar o eliminar el breve pe­
riodo de inducción, después del cual no se neoesita 
añadir ningún iniciador ni promotor adicional.

Adecuados iniciadores incluyen peróxidos 
orgánicos, tales como peróxido de benzoilo, peróxidos 

inorgánicos, tales como peróxidos de sodio e hidrógeno 
perácidos, tales como ácidos peracético y perbenzoico; 
cetonas, tales como acetona; éteres, tales como éter 

dietílioo; y aldehidos, tales como acetaldehído, pro- 
pionaldehido e isobutiraldehido.



El uso de los disolventes aquí descritos, 
libres de la necesidad de emplear varios aditivos 
descritos en los procedimientos del arte anterior, 
acentúa la separación y recuperación de ácido acótioo 

mediante la secuencia de operaciones más adelante des, 
crita con detalle.

En la práctica del procedimiento de la pre­

sente invención, la mezcla de reacción puede preparar 
se de una serie de maneras. Por ejemplo, la defina y 

10. oxigeno pueden premezclarse con el disolvente e intro.
ducirse en el reactor, o bien puede premezclarse la 

defina con el disolvente (adecuadamente hasta un 50% 
en peso basado en el disolvente y, preferiblemente, 

del 5 al 30% en peso basado en el disolvente). Prefe- 
15. riblemente, la defina se premezcla con el disolvente

y el gas conteniendo oxígeno se introduce incrementada 
o continuamente en la mezcla de defina y disolvente, 
o bien pueden introducirse simultáneamente la defina 

y el gas conteniendo oxígeno a través de conductos de 

20. alimentación separados o comunes en una masa del di­
solvente en un adecuado recipiente de reacción (más 
adelante descrito). En una versión, se introduce una 
defina y una mezcla gaseosa conteniendo oxígeno en 
el disolvente en un reactor de tanque continuamente 

25. agitado, bajo las condiciones de temperatura y presión

descritas más adelante. Unas adecuadas relaciones vo­
lumétricas defina: oxígeno se encuentran dentro del 
orden de 1:5 a 15:2. Generalmente, los ritmos de ali­

mentación pueden variar entre 0,0142 y 42,5 metros 

cúbicos por hora o más y dependerán en gran medida30



del tamaño del reactor. La entrada de oxígeno se ajusta 

de tal manera que se evite un exceso de oxígeno (supe­
rior al 1%) en el gas desprendido o por encima de la 

mezcla de reacción. De lo contrario, se presenta una 
peligrosa concentración de gases explosivos. Asimismo, 
si el ritmo de alimentación de oxigeno (o aire) es de­
masiado elevado, la defina será separada de la mezcla, 
reduciéndose así la concentración de defina en la fase 
líquida y reduciéndose el ritmo de oxidación de la mis- 

10. ma, dando por consiguiente unas conversiones inferiores 
por unidad de tiempo.

Se obtiene un íntimo contacto de los reac­
tivos, defina y oxígeno molecular, en el disolvente 
por varios medios conocidos en el arte, por ejemplo,

15. mediante removido, agitación, vibración, pulverización,

rociado u otra agitación vigorosa de la mezcla de reac­

ción.
Los materiales de alimentación de defina 

aquí considerados incluyen propileno puro, mezclas de 
20. propileno con otras definas, por ejemplo etileno, o

materiales definióos que contengan hasta un 50% o más 
de compuestos saturados, por ejemplo propano. Los ma­
teriales de alimentación definióos incluyen los for­
mados por cracking de aceite hidrocarburos, cera para 

25. fínica u otras fracciones de petróleo tales como ma­
teriales de aceite lubricantes, gasoils, querosenos, 
naftas y similares.

Las temperaturas y presiones de reacción se 
hallan sujetas solo a los límites fuera de los cuales 

30. se producen sustanciales descomposición, polimerización



y excesivas reacciones secundarias en oxidaciones en 

fase líquida de propileno con oxígeno molecular. Ge­
neralmente, se consideran temperaturas del orden de 
160 a 25020. Los niveles de temperatura suficiente­

mente elevados para evitar una sustancial acumulación 
de cualquier peróxido peligroso que se formen son im­
portantes por consideraciones de seguridad en la ope­
ración. Temperaturas preferidas son del orden de 180 

a 2302C. Temperaturas más preferidas aún son del orden 

de 190 a 210SC. Adecuadas presiones son del orden de 
0,5 a 350 atmósferas, es decir, presiones inferiores, 

iguales o superiores a la atmosférica. Sin embargo, 
la reacción de oxidación se facilita mediante el uso 

de temperaturas y presiones superiores, siendo por 
consiguiente el nivel preferido de presión de 5 a 200 
atmósferas. Más preferidas aún son unas presiones del 

orden de 25 a 75 atmósferas. Las presiones y tempera­

turas seleccionadas serán naturalmente tales que se 
mantenga una fase líquida.

La oxidación de definas, por ejemplo pro­

pileno, en el presente procedimiento es autocatalítica, 
procediendo con gran rapidez después de un breve pe­
riodo de inducción. Una típica oxidación de propileno 
requiere aproximadamente de 0,1 a 20 minutos.

El recipiente de reacción puede consistir 

en una amplia variedad de materiales. Por ejemplo, 

aluminio, plata, níquel, casi cualquier clase de ma­
terial cerámico, porcelana, vidrio, sílice y varios 

aceros inoxidables, por ejemplo Hastelloy 0, son ade, 
cuados. Debe destacarse que en el presente procedí-
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miento, cuando no sean necesarios catalizadores aña­

didos, no se confía a las paredes del reactor la pro 
visión de actividad catalítica. Por consiguiente, no 

se tiene en cuenta la geometría del reactor para pro- 

5. porcionar una actividad catalítica de gran superficie.
Los productos de oxidación son retirados del 

reactor preferiblemente como mezcla líquida y gaseosa 
combinada, o bien la mezcla de reacción líquida que 
contiene a los productos de oxidación se retira a un 

10. sistema de separación de productos, un detalle del
cual comprende en combinación una disposición de di­
lución centelleadora-separadora. Esta disposición, en 
combinación con la precedente reacción de oxidación 

de propileno y con sucesivas operaciones de separación 
15. de producto, constituye un procedimiento único, seguro, 

sencillo, económico y práctico para la producción y 
recuperación comerciales de ácido acético.

En lo que respecta al sistema de dilución 

oentelleador-separador, las principales ventajas de- 

20. rivadas de su empleo consisten en que el sistema si­
multáneamente (l) utiliza el calor de la reacción de 
oxidación en la separación inicial de productos ga­
seosos y líquidos; esto elimina la necesidad de en­
friar el efluente del reactor, (2) reduce al mínimo 

25« la cantidad de disolvente superior total, con el re­

sultado de una reducida carga de disolvente sobre las 
subsiguientes columnas de destilación. Las ventajas 
de esta reducida carga de disolvente consisten en que 

se requieren menores columnas para las requeridas se- 
30. paraciones de productos; (3) reduce a pequeñísimas



cantidades las de componentes ácidos en las corrientes 

de recirculación de disolvente, y (4) suprime el grue­
so de los gases fijos y componentes muy volátiles, re­
duciendo así los requisitos de presión para evitar una 
excesiva pórdida de producto en subsiguientes operacio. 
nes del procedimiento.

Un aspecto particular de la combinación de 

dilución por centelleo y separación consiste en que 
en el centellcador se realiza una separación inicial 

de l/3 aproximadamente de los ácidos formados en la 
reacción, que se retiran por arriba; y mediante el 
empleo de una columna de separación para el trata­
miento de los fondos del centelleador, se retiran del 

disolvente de recirculación sustancialmente todos los 
restantes ácidos, es decir, todos menos aproximadamente 

el 0,05 al 0,2% basado en la corriente de recirculación. 

Las ventajas proporcionadas por tal separación limpia 
de valores ácidos, particularmente ácido fórmico muy 

corrosivo, del disolvente de recirculación, son las de 

que el equipo para tratar los fondos del separador pue_ 
de construirse ahora de acero carbonoso económico co­

rriente, sustituyendo a aceros inoxidables resistentes 

a la corrosión, muy costosos, tales como el Hastelloy 
0 y similares, hasta ahora requeridos. Las ventajas 
económicas son manifiestas.

El efecto total de las citadas ventajas con­
siste en proporcionar un método eficiente, rápido y 

económico de estabilización de las mezclas de reacción 
de oxidación de propileno mientras se descarga disol­
vente de los productos de oxidación y se reciroula



áisolvente al reactor.

En contraste con la combinación de cente- 
lleador-separador aquí empleada, el uso de centellea- 

dores individuales o columnas de destilación en la 

separación inicial de los productos del efluente del 
reactor, es inadecuado por varias razones. Por ejem­

plo, un solo centelleador no puede reducir al mínimo 
simultáneamente la cantidad de disolvente superior, 
reduciendo por consiguiente la carga líquida en las 
columnas de destilación en el tren de separación, al 
tiempo que reduce al mínimo la cantidad de ácidos en 
la corriente de fondos recirculada al reactor prin­
cipal. Si las condiciones de temperatura y presión 
en un solo centelleador se ajustan de manera que per­
mitan que pase arriba la deseada cantidad de disol­

vente, aparece una gran cantidad de ácidos (15% en 
peso o más) en la corriente de fondos y se recirculan 
al reactor.

Además, cuando se emplea una sola columna 
de destilación en la separación inicial gas-líquido 
del efluente del reactor, esta columna ha de ser apro­

ximadamente 5 veces mayor en área transversal que la 
columna empleada aquí en la que se introducen las co­
rrientes superiores combinadas del centelleador y del 
separador. En la introducción del efluente gas-líquido 

directamente en una columna de destilación, se encuen­
tra presente una gran cantidad de gases fijos, redu­
ciendo así la eficiencia de las placas y requiriendo 
placas adicionales que incrementan materialmente el 

costo de la explotación. Otra desventaja de que haya
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grandes cantidades de gases fijos en una columna de 
destilación adyacente al reactor consiste en que se 
requieren presiones superiores y refrigerantes ( en 
oposición al agua refrigerante) para condensar los 

5, gases superiores.
Por otra parte, el empleo de una serie de 

columnas de destilación o separación para efectuar 
una separación inicial gas-líquido del efluente del 

reactor es desventajoso principalmente debido al re- 

10. querido incremento en el tiempo de retención del pro 
ducto en esas columnas. Este incrementado tiempo de 

retención necesita una mayor exposición del equipo 
de destilación a la acción nociva del ácido fórmico 
y permite indeseadas reacciones secundarias de sub- 

15. productos mediante hidrólisis, esterificación, poli­
merización o descomposición. Además, cuando no se 

emplean centelleadores, el efluente total del reactor 
se carga en aquellas columnas de destilación, requi­
riendo así un equipo de incrementada capacidad y efi 

20. cacia de separación, ¿demás, la eliminación de un

centelleador incrementa la inversión de capital puesto 
que las columnas de destilación son mucho más costosas 

que los centelleadores.
La combinación de dilución por centelleo y 

25. separación usada aquí es de igual modo superior a las 

disposiciones de dilución que comprenden una serie de 

centelleadores, por una serie de razones. En primer 
lugar, mediante el empleo de una combinación de cen­
telleador y separador, se asegura un mayor control y 

30. flexibilidad en la operación del procedimiento, siendo



mucho más fácil cambiar las especificaciones y opera­
ciones de separación de los producios en un separador 
que en un centelleador. Esto se efectúa principalmente 
controlando la entrada de calor en el separador desde 

5. un rehervidor. Como un centelleador tiene solo una 

etapa de equilibrio, un separador amplía en vanas 
etapas, dependiendo del número y eficacia de las pla­
cas del mismo, el grado de separación de productos 

conseguido por los centelleadores. Otra ventaja del 
10. uso de un separador en lugar de un segundo centellaa-

dor, consiste en que el primero separa la totalidad 

salvo una pequeña cantidad, es decir, aproximadamente 
del 0,05 al 0,2% en peso, basado en la corriente de 
recirculación total, de ácidos formados del disolvente 

15. de recirculación, en tanto que mediante el uso de cen­
telleadores, permanece en el disolvente de recircula­

ción aproximadamente del 1 al 2% en peso de ácidos.
Los fondos del separador que contienen el 

grueso del disolvente y residuo, es decir, componentes 
20. que tienen puntos de ebullición superiores al del di­

solvente, se introducen en la parte superior de un 
absorbedor para fluir descendentemente y a contraco­
rriente respecto a una corriente de materiales sin 

condensar procedentes del producto superior del cente- 
25. lleador y separador, que se lleva a una zona inferior 

del absorbedor.

Un importante aspecto del presente procedi­
miento es la oxidación controlada de material residual 
formado en el reactor de oxidación principal para in- 

30. crementar la cantidad de ácido acético producido en el



procedimiento.
La oxidación en fase líquida de hidrocarburos 

tiene por resultado la producción de una mezcla- compleja 
de productos oxigenados. Por ejemplo, en la presente 

5. oxidación en fase líquida de propileno con oxígeno mo­
lecular, se han identificado más de 40 compuestos indi 
viduales. Además de estos compuestos individuales, se 
produce también un residuo de material polímero. Este 

material polímero es de composición compleja y no ha 

10. sido completamente caracterizado, pero se sabe que

contiene una variedad de grupos funcionales, incluyendo 

grupos carboxilos, carbonilos, alcoxilos e hidroxllos.
Cuando este residuo se recircula al reactor 

de oxidación principal, se oxida principalmente a áci- 

15. do acético en lugar a óxidos de carbono y agua mediante
adecuada selección de las condiciones de reacción. Sin 

embargo, este material residual puede recircularse a 
la zona de reacción y utilizarse en la misma para pro­
ducir ácido acético dentro solo de ciertos límites de 

20. concentración, de los ouales el límite superior es orí
tico. El excederse de este límite superior viene indi­
cado por la producción de una serie de efectos interre, 
lacionados, el primero de los cuales es un efecto de 

viscosidad. Debido a la excesiva viscosidad del efluen 
2$. te del reactor, el separador del tren de separación

del producto empieza a atascarse y pronto se inunda, 

con el resultado de un flujo continuamente decreciente 
de la corriente de recirculación del disolvente al 

reactor de oxidación. Concurrentemente con un reducido 
30. flujo de recirculación de disolvente, la producción de
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ácido acético disminuye porque se devuelven al reactor 

cantidades decrecientes de residuo, oxidable a ácido 
acético, en el disolvente de reoirculacién. Asimismo, 
como se devuelven al reactor menos disolvente d9 re- 

5. circulacién y residuo, aumenta la concentración de
propileno sin reaccionar debido a una dilución decre­

ciente. Esto a su vez tiene por resultado la oxidación 
de propileno en más residuo aún, para producir visco­
sidades mayores aún, lo cual se interfiere más en la 

10. normal distribución de oxígeno y evita la completa
oxidación de residuo a ácido acético.

Como resultado de la citada serie de acon­
tecimientos cuando se halla presente un exceso de re­

siduo en el reactor,el procedimiento resulta pronto 

15. inoperable.
Por consiguiente, la concentración de re­

siduo en el reactor debe mantenerse en menos del 60% 
y preferiblemente del 25 al 507" en peso, basado en la 
mezcla de reacción. El procedimiento es realizable 

20. empleando concentraciones de residuo de hasta el 75%
aproximadamente; sin embargo, a niveles residuales 
superiores al 6^%, la viscosidad de la mezcla de reac­
ción presenta crecientes exigencias al equipo auxiliar 
de separación para la manipulación de la carga, y por 

25. consiguiente una decreciente capacidad del mismo.

De acuerdo con el presente procedimiento, 
la concentración de residuo en el reactor se controla 
por consiguiente equilibrando la cantidad de residuo 

oxidado contra la cantidad de residuo formado en la 
30. oxidación dentro de los límites anteriormente definidos.



Este control de niveles residuales en el reactor es 
función de una combinación de variables, principal­
mente temperatura, agitación, tiempo de permanencia 
y relaciones de los reactivos. En un estado firme,

5, la corriente de recirculación de disolvente se su­
pervisa para determinar el nivel de residuos. Si este 
nivel es demasiado elevado, con el resultado de los 

problemas anteriormente descritos, puede reducirse 

incrementando el grado de agitación y/o disminuyendo 

10. (l) las temperaturas de reacción, (2) el tiempo do
permanencia en el reactor ó (3) las relaciones de 

alimentación de defina/bg. Cuando se efectúan (l),
(2) ó (3), han de realizarse adecuados ajustes en las 
otras dos variables para la obtención de unos resul- 

15. tados óptimos. Inversamente, si tras la supervisión
de la corriente de recirculación del disolvente se 

observa que el nivel de residuo es demasiado bajo para 

una máxima producción de ácido acético, puede incre­
mentarse el nivel de residuo en el reactor invirtiendo 

20. los anteriores procedimientos empleados para disminuir
tales niveles.

Cualesquiera residuos refractarios formados 
y no oxidados durante la operación del procedimiento 

y que tiendan a acumularse en el sistema pueden eli- 
25. minarse fácilmente pasando parte del disolvente de

recirculación a través de una pequeña columna de des­

tilación que opere, por ejemplo, sobre la corriente 
de fondos del separador aquí descrito.

Las corrientes superiores del centelleador 

30. y separador se pasan a condensadores desde los cuales
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5.

10.

15.

20.

25.

30.

los materiales no condensados son combinados y lleva­

dos a un absorbedor. Los materiales condensables de 
los condensadores son combinados y suministrados a un 
separador de productos primario, desde el cual el pro 

pileno y propano sin reaccionar son llevados por ¿rri 
ba a un separador de estos componentes, en el que se 
retira propileno por arriba y se recircula al reactor. 
Como variante, el producto superior total del separa­

dor principal de productos se elabora a través de un 
absorbedor y desorbedor tal como se explica más ade­

lante.

Desde una zona superior del separador pri­
mario de productos se retira una corriente secundaria 

que contiene principalmente productos que, con rela- 

cién al ácido acético, se designan componentes de baja 
ebullioién, por ejemplo éxido propilénico, formato me­

tílico, acetaldehido, acetona, acetato metílico y me- 

tanol. Esta corriente secundaria se dirige a una columna 
de separacién de acetaldehido, de la que se retira ace­

taldehido por arriba y se recircula al reactor de oxi­

dación principal, mientras los restantes productos son 
retirados como fondos. El acetaldehido recirculado in­
crementa más aún las producciones de ácido acético ba­
sadas en el propileno consumido por oxidación con oxí­
geno adicional a ácido acético.

El producto ácido acético y otros valiosos 
productos resultantes del presente procedimiento de 
oxidación se recuperan de la corriente de fondos del 
separador de productos principales a que se hace re­

ferencia anteriormente. Esta corriente de fondos
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contiene todo el disolvente retirado por arriba del 
sistema de dilución de centelleador y separador, valores 

ácidos, agua, componentes de baja ebullición no sepa­
rados en la corriente secundaria del separador de pro,

5. ductos principales, incluyendo metanol, acetato metí­
lico, acetona, isopropanol, alcohol alilo, biacetilo 
y otros; y algunos componentes de superior ebullición, 
incluyendo glicol propilénico y varios esteres de ele­
vada ebullición de glicol propilénico formado in situ, 

10. tales como monoacetato de glicol propilénico, monoíor­
nato de glicol propilénico y formato acetato de glicol 

propilénico.
Los fondos del separador de productos prin­

cipales, que contienen los anteriores valores, se pa- 
1$. san a un separador disolvente-ácido en el que se sepa

ran como fondos todos los componentes de superior ebu 

Ilición, incluyendo disolvente, ^Licol propilénico, y 

esteres de glicol propilénico. El tratamiento y utili 
dad de esta corriente de fondos se explican más ade- 

20. lante.

El producto superior del separador de disol­
vente-ácido que contiene todos los valores ácidos, to­
do el agua y todos los componentes de baja ebullición, 

se pasan a una columna de separación de ácidos-materia 
25. les de baja ebullición, en la que estos últimos y una 

pequeña cantidad de agua son recuperados por arriba. 

Estos materiales de baja]ebullioión pueden separarse en 
fracciones adecuadas para varias utilidades del disol­

vente, por ejemplo una fracción de metanol, acetato 

30. metílico, acetona es útil como diluyante de pinturas



o como disolvente para la fundición de películas. Como 

variante, estos materiales de baja ebullición pueden 
separarse en componentes individuales, tales como los 

anteriormente mencionados, por varios medios de ex­
tracción, tales como adsorción selectiva y desorción 
fraccional, extracción de disolvente, destilación ex­

tractiva, destilación azeotrópica, etc., empleando un 
adecuado extractor.

Los fondos de la columna de separación de 
ácidos-materiales de baja ebullición, que contienen 
ácido acético, ácido fórmico y agua, se pasan a una 
columna de destilación azeotrópica que contiene ben­
ceno. En esta columna el benceno forma azeotropos con 
agua y-con ácido fórmico, que se llevan por arriba a 
un condensador enfriado con agua. Tras la condensación, 

se separan agua y ácido fórmico limpiamente del benceno 
y se recogen en un separador desde el que se reciroula 
benceno a la columna de destilación azeotrópica, mien­

tras se separan agua y ácido fórmico como fondos del 
separador. Los fondos de la columna de destilación 

azeotrópica, que comprenden principalmente ácido acé­

tico, se pasan a una columna de refinado de ácido acá, 
tico, de la que se recupera por arriba ácido acético 

purificado, como producto final.
Volviendo ahora a la corriente de fondos del 

separador de disolvente-ácidos, como se explica ante­
riormente, el tratamiento y utilidad de esta corriente 
constituye un importante aspecto de la presente inven­

ción. Se ha observado que varios componentes de esta 
corriente, por ejemplo glicol propilánico y varios



monoásteres del mismo, particularmente monoacetato y 

monoformato de glicol propilénico, ejercen efectos 
nocivos sobre el curso de la reacción en el reactor 
de oxidación principal. Estos efectos nocivos se de­
ben principalmente a la oxidación de esos compuestos 
inestables a productos de oxidación indeseados.

Por consiguiente, es un aspecto del presente 
procedimiento el convertir la desventaja de la presen­
cia de los componentes nocivos antes mencionados en el 

disolvente de recirculación en gran ventaja. Esto se 
consigue mediante el empleo de un procedimiento de tra 
tamiento de disolvente después de la columna separado­

ra de disolvente-ácidos. Los fondos de esta columna 

están constituidos principalmente, es decir del 88 al 
92% en peso aproximadamente, por el disolvente emplea, 
do en el reactor de oxidación principal, por ejemplo 

diaoetato de glicol propilénico, junto con el 8 al 12% 
en peso aproximadamente de glicol propilénico, esteres 

glioólicos y residuo, es decir, material polímero q.ue 
hierve a temperatura superior respecto al disolvente. 
Esta corriente se lleva a un concentrador de esteres, 

una columna de destilación cuya función es la de lle­

var al gliool propilénico y esteres glioólicos por 
arriba en una corriente rica en esos componentes, míen 
tras se reciroulan los fondos 9.ue contienen residuo y 

la mayor parte del disolvente al absorbedor y desde 
éste al reactor.

La corriente superior del concentrador de 

ásteres se combina con ácido acético de los fondos de 

la columna de refinado de ácido acético y de la columna



de separación de agua-ácido fórmico, y esta corriente 

combinada se lleva a un reactor en el que el glicol 

propilónico y los esteres glicólicos experimentan es- 
terificación y algo de transesterificación en proson- 

5, cia de un catalizador ácido, por ejemplo ácido tolueno-
sulfónioo. La corriente efluente del reactor de este- 
rificación se enriquece grandemente en el preferido 
disolvente de oxidación de este procedimiento, connre. 

tamente diacetato de glicol propilónico, y se suprimen 
10. sustancialmente de ella los componentes nocivos ante­

riormente referidos.

Así, por medio de la operación de tratamien 
to del disolvente, pueden convertirse determinados 

productos nocivos de la reacción de oxidación princi- 

1$. pal en un disolvente de oxidación eminentemente ade­
cuado. Asimismo, las perdidas mecánioas de disolvente 

que se producen en el procedimiento pueden compensar­

se al mismo tiempo que se incrementan la eficacia y 
control de la reacción de oxidación.

20. La corriente efluente del reactor de este-
rificación se lleva a una columna de separación en la 
que el exceso de ácido acático y una pequeña cantidad 
de agua, ácido fórmico y otros productos formados por 
la reacción de esterifioación y/o transesterificación 

25. se llevan por arriba y se combinan con el producto
superior del separador de ácido-disolvente para su 
ulterior tratamiento. Los fondos de la columna separa­
dora comprenden predominantemente diásteres de glicol 

propilónico, los preferidos disolventes aquí, y una 

pequeña cantidad de glicol propilónico y monoesteres.30



Esta corriente de fondos se devuelve al concentrador 

de esteres para su ulterior tratamiento como más arri 

ba se describe.
Se describirá una preferida versión especí- 

5. fica de la presente invención en relación con la di­
recta oxidación de propileno en una operación continua, 
así como un nuevo método específico de separación y 
refinado de ácido acético formado en la reacción. Tam­
bién se exponen adecuadas variaciones en los trenes 

10. de separación.
EJEMPLO

En este procedimiento, un autoclave Magne- 
drive de un litro sirve de porción reactora de un sis­
tema continuo. Se introducen disolvente, propileno y 

15. oxígeno a través de una abertura inferior situada di­
rectamente por debajo de un agitador de turbina Dis- 

persimax que funciona a 900 rpm. 31 reactor se calien­

ta eléctricamente, y se mantiene un control de la tem­
peratura modulando el flujo de agua a través de serpen 

20. tiñes de refrigeración internos. Las temperaturas de
reacción son continuamente registradas sobre una carta 
en forma de tira.

En la operación, los reactivos, un 92% de 

propileno y un 99% de oxígeno, junto con diacetato 
25. de glicol propilénico, disolvente preferido, se in­

troducen en un reactor de oxidación que funciona a 
59)76 k/cm2 y 21030. La relación molar de alimentación 
de C^Hg/bg es de 0,8. El tiempo total de retención es 
de unos 8 minutos. Una variación consiste en disponer 
dos o más reactores en paralelo funcionando bajo oon-30



¿Liciones idénticas y llevando el efluente de estos 

reactores al sistema de dilución de centelleador-se- 
parador que más adelante se describe.

En producto de la reacción, un efluente gas- 

5. líquido combinado, se lleva continuamente a un cente-
lleador que funciona a una presión de 11,77 k/cm2 ab­
solutos y 19080 en el fondo y 17030 en la parte supe­
rior. Desde este centelleador, la mayor parte de los 
componentes de baja ebullición, incluyendo todo el 

10. propileno sin reaccionar, CO2 y por lo menos la mitad,
y en este ejemplo aproximadamente el 60%, de los otros 
materiales de baja ebullición, se va por arriba junto 
con un cuarto aproximadamente de los ácidos, por ejem­
plo ácidos fórmico y acético, todos los gases disueltos 

15. y aproximadamente del 6 al 8% de disolvente. Los fondos
del centelleador son pasados a una columna separadora 
que funciona aproximadamente a 1,736 k/cm2 absolutos 
y 20030 en el fondo y utilizando 6 placas de destila­

ción. Los materiales residuales de baja ebullición, es 
20. decir generalmente entre el 40 y el 50% de los formados,

y aproximadamente el 33% en este ejemplo, prácticamente 

todos los ácidos restantes, componentes más ligeros y 
del 10 al 15% del disolvente, se vaporizan y retiran 
por arriba. Los fondos del separador, que contienen el 

25. grueso del disolvente, se llevan a un absorbedor. El

efluente disolvente del separador contiene aproximada­
mente un 55% en peso de residuo, es decir, productos de 
reacción que tienen puntos de ebullición superiores al 
del disolvente.

30. El producto superior del centelleador y sepa-



rador se dirigen a condensadores parciales Q.u.e funcio­
nan con agua refrigerante. En el oentelleador, los ma­
teriales inoondesables del condensador, incluyendo ga­
ses fijos, la mayor parte del COg, el 7% aproximadamen 

te del total de los materiales de baja ebullición, el 
7470 aproximadamente del propileno sin reaccionar, y 

propano, se separan de los materiales condensables y 

se llevan a contracorriente respecto a los fondos de 
disolvente desde el separador al absorbedor. Los mate­

riales incondesables del separador condensador que 
contienen OOg, propano y propileno, son desechadas si 

se desea o, discrecionalmente, comprimidos y llevados 
al absorbedor para recuperar el propileno. El absor­
bedor se pone en funcionamiento a 10,55 k/cm2 y a tem 
peraturas de 75^C aproximadamente en la parte superior 
y 95&C en el fondo, teniendo 25 placas. De la parte 
superior del absorbedor se ventilan los gases fijos 
Og, Hgt Ng, CH^, 00 y OOg. El propano, propileno y 
otros componentes solubles son absorbidos en el di­

solvente, que es recirculado al reactor o como varian­

te, adicionalmente elaborados para la purificación de 
propileno, como más adelante se explicará.

Los líquidos condensados del condensador 

separador se combinan oon los procedentes del cente- 
lleador y esta oorriente combinada, que contiene un 

95% de los materiales de baja ebullición formados, 

la mayor parte de los ácidos y aproximadamente un 20% 
del disolvente, se lleva a un separador de productos 
principales, una columna de destilación que contiene 
40 placas y funciona aproximadamente a -16so en la



parte superior y a 14530 en el fondo, bajo una presión 

de 2,81 k/:m2 absolutos y una relación de reflujo de 
6, 0.

El propileno y propano sin reaccionar se re­

tiran por arriba del separador de productos principales 
llevándose a un separador de esos componentes, en el 

que se separa propano como fondos y se retira prcpil- 
eno por arriba y se recircula al reactor. El separador 
de propileno-propano tiene 75 placas y funciona a 
21,09 kAm2 absolutos y se calienta a 50SC en la parte 
superior y a 55^0 en el fondo, y emplea una relación 
de reflujo de 11,7. Si se desea, puede retirarse algdn 
propano por arriba incrementando la temperatura en el 
fondo del separador.

Un procedimiento variante para separar pro­

pano de propileno de recirculación consiste en combi­
nar el producto superior del separador de productos 
principales con la corriente superior de los conden­

sadores que van al absorbedor. Como se indica ante­
riormente, los fondos líquidos del absorbedor que con­
tienen disolvente, propileno y propano, pueden recir­
cularse directamente al reactor o elaborarse adicional 
mente para la purificación de propileno, es decir, ]xt. 
ra la separación de propano. Cuando la concentración 
de propano en el reactor tiende a acumularse hasta un 

nivel que obstaculiza la oxidación del propileno, se 
impide la recirculación de propano adicional o exce­
sivo al reactor dirigiendo los fondos efluentes del 
absorbedor, total o parcialmente, a través de una 
corriente secundaria derivada de la corriente de fondos



del absorbedor, por medio de mía válvula distribuidora, 
a un desorbedor que funciona a unos 5030 en la parte 
superior y 10030 en el fondo y a una presión de 21,09 
k/cm2 absolutos. Aquí, se retira disolvente como fon­

dos y se recircula al reactor y se separan propsno y 
propileno por arriba hacia un separador de O^Hg-O^Rg 
que funciona a 21,09 k/bm2 absolutos y está calentado 

a unos 5030 en la parte superior y 5530 en el fondo.
Se separa propaño como fondos y se recircula propileno 

de composición esencialmente igual a la del material 

de alimentación inicial a la corriente de alimentación 

de propileno al reactor.
Del separador de productos principales se 

retira una corriente secundaria aproximadamente a la 
altura de la quinta placa desde la parte superior de 
la columna. Esta corriente secundaria se dirige a una 

columna de separación de acetaldehido, en la que se 
separa acetaldehido por arriba y se recircula al reac­
tor de oxidación principal, mientras los otros materia 

les de baja ebullición son retirados como fondos. Esta 
corriente de fondos puede separarse adecuadamente en 

fracciones útiles en varias aplicaciones de disolventes 
o separarse adicionalmente en componentes individuales, 
si se desea. La columna de separación de acetaldehido 
se calienta a unos 2230 en la parte superior y 6030 en 

el fondo y se mantiene a una presión de 1,055 k/cm2 ab 
solutos. Esta columna tiene 70 placas y emplea una re­

lación de reflujo de 6,0.
Volviendo ahora a la recuperación del produc, 

to ácido acético y otros valiosos subproductos oxigena



dos, se hará referencia a la corriente de fondos del 

separador de productos principales anteriormente des 
crito. Esta corriente contiene todo el disolvente re, 

tirado por arriba del sistema de dilución de cente- 
5, lleador-separador, valores ácidos, agua, componentes

de baja ebullición no separados en la corriente se­

cundaria del separador de productos principales, in­

cluyendo metanol, acetato metílico, acetona, isopro- 
panol, alcohol alilo, biacetilo y otros, varios com- 

10. ponentes de elevada ebullición, incluyendo acetato
de acetonilo, glicol propilánico y varios ásteres del 
mismo, tales como monoacetato de glicol propilánico, 
monoformato de glicol propilánico y acetato formato 

de glicol propilánico, y una pequeña cantidad de re- 
15. siduo. Esta corriente se lleva a un separador de di-

solvente-ácidos. Desde esta columna, que tiene 10 

placas y funciona aproximadamente a 105^0 en la parte 
superior y 192SC en el fondo, bajo una presión de 
1,055 k/cm2 absolutos y empleando una relación de re- 

20. flujo de 3) se separan todo el disolvente y los com­
ponentes de elevada ebullición como fondos y se llevan 

a un sistema de tratamiento de disolvente, que se des­

cribe más adelante. El producto superior del separador 
de disolvente-ácidos, que contiene todos los valores 

25. ácidos, todo el agua y todos los componentes de baja 

ebullición, se pasa a una columna de destilación y 
separación de ácidos-materiales de baja ebullición, 
en la que los componentes de baja ebullición, una pe­
queña oantidad de agua y vestigios de componentes de 
elevada ebullición son recuperados por arriba. Esta30
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columna utiliza 60 placas y funciona a unos 88&C en 
la parte superior y 11630 en el fondo, bajo una pre 

sión de 1,055 k/cm2 absolutos y una relación de reflu 
jo de 8,0.

Los fondos de esta columna, que contienen 

aproximadamente un 74% de ácido acético, un 8,5% de ' 

ácido fórmico, un 6,5% de agua y vestigios de otros 
componentes, son dirigidos a una columna de destilación 

azeotrópica que contiene aproximadamente 70 bandejas 

10. y funciona a unos 77&C en la parte superior y 125-0
en el fondo, bajo una presión de 1,055 k/cm2 absolu­

tos. El benceno se emplea como formador de azeotropos 
y se introduce en la columna por un punto superior a 

la bandeja más elevada a razón de 9 partes en peso de 

1 $. benceno por cada parte de producto superior de la co­
lumna. Unicamente en este sistema, el benceno forma 
dos mezclas azeotrópicas distintas; una con agua y 
otra con ácido fórmico, en lugar de un azeotropo ter­
nario de esos tres componentes. En la operación, se 

20. retiran por arriba un azeotropo de benceno-agua y un

azeotropo de benceno-ácido fórmico a un condensador 
(de agua en circulación). Tras condensar, se pasa una 
mezcla de benceno, agua y ácido fórmico a un colector 

en el que se separa la mezcla en una fase bencénica 
25. superior y una fase inferior que contiene aproximada­

mente un 42% de agua, un 55% de ácido fórmico y apro­
ximadamente un 3% de ácido acético. Estos últimos com­
ponentes se retiran del fondo del colector, mientras 

se recircula benceno de la fase superior ( repuesto 
30. con benceno de compensación) a la columna de destilación
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azeotrópica.

Mientras tanto, se retira ácido acético co­
mo grueso de los fondos (más del 86% en peso) de esta 
columna, junto con pequeñas cantidades de los compo- 

5. nentes de superior ebullición, a una columna de refi­
nado de ácido acético que tiene 40 bandejas y opera a 
unos 11820 en la parte superior y 13020 en el fondo, 
bajo una presión de 1,055 k/cm2 absolutos y una rela­
ción de reflujo de 5,0. Se recupera por arriba ácido 

1 0. acético purificado.
Volviendo ahora a la corriente de fondos 

del separador de disolvente-ácidos, esta corriente 

contiene aproximadamente un 90% de diésteres de glicol 
propilénico, principalmente el diacetato (aproximada- 

1 5. mente el 2%); y el resto principalmente glicol propi­

lénico y sus monoésteres, monoacetato y monoformato 
de glicol propilénico, junto con una pequeña cantidad 
de acetato de acetonilo y residuo. Esta corriente se 

lleva a una columna de destilación concentradora de 

20. esteres que tiene 50 bandejas y funciona a temperatu­
ras de 1868c en la parte superior y 195^0 en el fondo 

y empleando una relación de reflujo de 7,0 . Los fondos 
de esta columna contienen más del 97% de los diésteres 
de glicol propilénico útiles como disolventes en la 

25. reacción de oxidación y el resto esencialmente residuo.
Esta corriente se combina con los fondos del separador 
y se lleva al absorbedor y se recircula luego al reac­
tor de oxidación por medio de los fondos del absorbedor. 
Esta corriente de fondos del absorbedor contiene apro- 

30. ximadamente un 50% en peso de residuo al entrar en el



reactor. Bajo las condiciones de reacción en esta 
versión, la cantidad de residuo oxidado es equilibra­
da contra la cantidad de residuo formada en la reac­
ción para mantener un nivel de residuo relativamente 

5. constante en el reactor.
El producto superior de la columna concen­

tradora de esteres, concentrado aproximadamente en un 
20% en peso con glicol propilánico oxidantemente ines. 

table, sus monoósteres-y acetato de acetonilo, ce lie.
10. va a un reactor de esterificación para la esterifioa-

ción y transesterifioación catalizadas con áoido (áci 

do toluenosulfónico) de los componentes anteriores en 
útiles diésteres de glicol propilenico. Otros adecua­

dos catalizadores ácidos para esta reacción de esteri.

15ó ficación incluyen al ácido naftalenosulfónioo y al
ácido xileno sulíónico. Antes de penetrar en el reac­
tor de esterificación, la corriente superior es com­
binada con una corriente consistente en una mezcla de 
la corriente de fondos de la columna de refinado de 

20. ácido acético y una corriente secundaria de los fondos
de la columna de separación de agua-ácido fórmico, 
asegurándose así un exceso de ácido acético para la 
reacción de esterificación. Esta corriente combinada 

contiene ahora un 61% aproximadamente de diésteres de 
25. glicol propilénico, un 1 %  aproximadamente de los com­

ponentes inestables anteriormente mencionados y residuo, 

un 21% aproximadamente ácido acético, y el resto ma­
teriales de elevada ebullición sin identificar. Esta 

corriente se lleva luego al reactor de esterificación 

30. que funciona a 1703C bajo una presión de 1 ,05 5 k/cm2
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absolutos. Tras el completamiento de la reacción, la 

corriente efluente contiene aproximadamente un 70% de 
diésteres de glicol propilénico útiles (un incremento 
del 14% en peso aproximadamente de la cantidad intro­
ducida en el reactor), un 6% aproximadamente de acetato 
de acetonilo, glicol propilénico y sus monoésteres (una 
disminución del 62% en peso aproximadamente de la can­
tidad introducida en el reactor), un 18% aproximadamen 

te de ácido acético, y el resto subproductos de esteri 
ficación y componentes de elevada ebullioión estables.

La corriente efluente del esterificador 3e 

lleva a una columna de separación de disolvente que 
tiene 20 placas y funciona a 1502C qn la parte supe­

rior y 200SC en el fondo, bajo una presión de 1,758 

k/cm2 absolutos y empleando una relación de reflujo 
de 7,0. El producto superior de estoáeparador, que 

contiene más del 77% de ácido acético, un 6% aproxi­
madamente de agua y pequeñas cantidades de ácido fór 
mico, componentes de inferior y superior ebullición, 
se lleva a la columna de separación de ácido-materia­

les de baja ebullición para su ulterior tratamiento, 
mientras que los fondos del separador de disolvente, 
enriquecidos a un 92% aproximadamente de útiles di­
ésteres disolventes, y el resto componentes inesta­
bles, se recircula al concentrador de ésteres para la 
conversión de los componentes inestables a especies 
disolventes estables, recirculándose éstas útiles es­
pecies disolventes estables al absorbedor y finalmen­

te al reactor.

En una oxidación típica de acuerdo con la



5.

10.

15.

20.

25.

30.

presente versión, se aSaden materiales de alimentación 
al reactor de oxidación principal aproximadamente con 
los siguientes ritmos horarios: Propileno, 575 gramos; 
oxígeno, 700 gramos y disolvente (por ejemplo diaceta­
to de glicol propilénioo), 4600 gramos. En un estado 
firme (tiempo de permanencia en el reactor de unos 8,0 

minutos), la conversión de propileno es del 50% apro­
ximadamente y la conversión de oxígeno del 99y95i%. El 

ácido acético se obtiene en una producción aproximada 
del 40% molar, basado en el propileno reaccionado, jun 

to con cantidades menores de otros productos oxigena­

dos.
Aunque la invención se ha descrito especí­

ficamente con referencia a la oxidación de propileno 

y recuperación de ácido acético y otros valiosos pro. 
ductos oxigenados, entra en el ámbito de la invención 
utilizar el sistema anteriormente descrito e ilustra­
do para la oxidación de otros compuestos olefínicos 
a ácidos carboxílicos y recuperación de los mismos, 
junto con asociados productos oxigenados análogamente 
a como se desoribe antes, entendiéndose que las con­
diciones del procedimiento, por ejemplo temperaturas 
y presiones en el reactor, centelleador, separador, 

columnas, etc., se modificarán en consecuencia para 
efectuar las necesarias operaciones.

Otras definas adecuadas para uso aquí in­

cluyen preferiblemente las de las series etilénica y 
cicloetilénica hasta 8 átomos de carbono por molécula, 
por ejemplo etileno, propileno, butenos, pentenos, 

exenos, eptenos y octanos, ciclobutenos, ciclopentenos,



cicloexenos, ciclooctenos, etc. De particular interés, 

utilidad y conveniencia son las definas acíclicas que 
contienen de 2 a 8 átomos de carbono. Entre ellas es­
tán las olefinas alquil-sustituidas, tales como 2- 
metil-l-buteno, 2-metil-2-buteno, 2-metil-propeno, 

4-metil-2-penteno, 2,3-dimetil-2-buteno y 2-metil-2- 
penteno. Otros adecuados compuestos definióos inclu­
yen dienos tales como butadieno, isopreno, otros pen- 

tadienos y exadienos; ciclopentenos, cicloexenos, ci- 
clopentadienos, cicloalquenos vinil-sustituídos y 
bencenos, estírenos, metilestireno y otros sistemas 
aromáticos vinil-sustituídos.

Deberá entenderse que la anterior descrip­

ción detallada es meramente ilustrativa de la inven­

ción y que los expertos en la materia idearán muchas 
variaciones sin apartarse del espíritu y ámbito de la 

invención.

N O T A
Descrita suficientemente la naturaleza del 

invento así como la manera de realizarlo en la prác­

tica, debe hacerse constar que las disposiciones an­
teriormente indicadas son susceptibles de modifica­
ciones de detalle en cuanto no alteren su principio 

fundamental. También se hace constar que el invento 
se refiere a una solicitud de patente presentada en 

Norteamérica con fecha 12 de febrero de 1964, Ser. 
numero: 344*222, acogiéndose, por lo tanto, a los 
beneficios que conceden los Convenios Internacionales 

en vigor, siendo lo que constituye la esencia del re­

ferido invento y por lo que se solicita Patente de In
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vención por 20 años en España: "PROCEDIMIENTO DE BRODUC 
CION Y RECUPERACION DE ACIDO ACETICO"; caracterizándose
por lo siguiente:

la.- Procedimiento de producción y recuperación 
de ácido acático, que comprende la oxidación de materia­

les propilónicos con oxígeno molecular en un disolvente 
que es oxldativa- y tármicamente estable, químicamente 

indiferente, resistente a los radicales libre y de eleva­

da ebullición, bajo temperaturas y presiones suficien­
tes para hacer que la reacción proceda en fase liquida, 
y la recuperación de dicho ácido acático mediante: (a) 
la dirección de una corriente de efluente de la mezcla 

de reacción desde una zona de reacción a través de una 
zona de separación combinada que comprende una zona de 
centelleo seguida de una zona de separación, mantenién­

dose dichas zonas de centelleo y separación a presiones 
sustancialmente inferiores a las de cada zona precedente 

y a temperaturas necesarias para separar sustancialmente 
todo el ácido acético y productos de inferior ebullición 
por arriba como fase gaseosa, y componentes de superior 

ebullición que incluyen el grueso del disolvente y re­
siduo que se retiran como fondos de dicha zona de sepa­

ración: (b) el paso de dicha fase gaseosa superior a 

zonas de condensación, desde las que los gases sin con­
densar son dirigidos a una zona absorbente a la que se 

pasa también la corriente de fondos procedentes de dicha 
zona de separación para absorber propileno sin condensar, 

propano y cantidades menores de componentes oxigenados 
gí*n condensar; retirando gases de ventilación por arriba 

de dicho absorbedor, mientras se lleva la corriente de
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fondos de dicha zona absorbente de nuevo a la citada 

zona de reacción; (o) el ajuste de las condiciones de 
reacción de tal manera que en un estado firme la con­
centración de residuo en dicha zona de reacción se 

mantenga sustancialmente constante equilibrando la 
cantidad de residuo oxidado contra la cantidad de re­
siduo formado, no excediendo dicha concentración de 
residuo el nivel al que se oxida incompletamente todo 
residuo adicional; (d) el paso de una corriente com­
binada de líquidos condensados desde dichas zonas de 
condensación a una zona de separación de productos 
principales, de la que se retira una corriente supe­
rior que contiene propileno y propano a un separador 

de esos componentes, siendo retirado el propano como 

fondos mientras el propileno es retirado por arriba 
y recirculado a dicha zona de reacción; (e) la direc­

ción de una corriente secundaria desde la citada zona 

de separación de productos principales a una zona de 
separación de acetaldehido, de la que se retira acetal- 

dehido por arriba y se recircula a dicha zona de reac­

ción y de la que se retira una corriente de fondos que 
contiene acetato metílico, formato metílico, acetona, 
metanol, óxido propilónico y otros materiales de baja 
ebullición; (f) el paso de los fondos desde la citada 
zona de separación de productos principales a una zo­
na de separación de ácido-disolvente, en la que prác­
ticamente todo el disolvente y los componentes de su­
perior ebullición son separados como fondos y sustan­

cialmente todos los valores ácidos, agua y materiales 

de baja ebullición son retirados por arriba; (g) el30



paso del producto superior de la operación (f) a una 
zona de separación de ácidos-materiales de baja ebu­
llición, en la que los componentes de baja ebullición 

son recuperados por arriba, mientras se dirigen los 
fondos que contienen valores ácidos y agua desde dioha 
zona de destilación de materiales de baja ebullición- 

ácido a una columna de destilación azeotrópica emplean­

do benceno como formador de azeotropos para agua y 
ácido fórmico; (h) la separación de dicha zona de des­

tilación azeotrópica de una corriente superior que con 
tiene una mezcla de azeotropos de benceno-agua y henee, 

no-ácido fórmico a una zona de condensación en la que 
se separa benceno de agua y ácido fórmico, pasando es­
tos tres componentes a una zona colectora en la que el 
benceno forma una fase superior desde la que se devuel 
ve benceno a dicha zona de destilación azeotrópica, 

mientras se retiran agua y ácido fórmico como fondo, 
mientras se retira de dicha zona de destilación azeo- 

trópioa una corriente de fondos que contiene ácido 
acético a una zona de refinado en la que se recupera 

por arriba ácido acético purificado; (i) el paso de 

los fondos de dicho separador de ácido-disolvente en 
la operación (f) que contiene cantidades mayores de 

disolvente de dioha zona de reacción, cantidades me­
nores de gliool propilénico y monoésteres del mismo, 

a una zona de concentración de esteres de la que parte 
de dicho disolvente sustancialmente desprovisto del 
citado gliool propilénico y de sus monoóstereaés reti­
rada como fondos y recirculada a la citada zona de 
reacción, mientras se separa una corriente superior



formada por el resto de dicho disolvente, ahora enri­

quecido con el citado glicol propilénico y sus mono- 
esteres; (j) el paso del producto superior de dicha 

zona de concentración de esteres, junto con valores 

de ácido monocarboxílico, a una zona de esterificaoiÓn 
en la que se esterifican glicol propilénico y sus mono, 

ásteres a diásteres de glicol propilénico; y (k) el 
paso de una corriente efluente de dicha zona de este- 
rificación, que comprende cantidades incrementadas de 

dichos diásteres y cantidades disminuidas de los cita 
dos valores ácidos, a una zona de separación de disol 
vente en la que dichos valores ácidos son retirados 
por arriba y recirculados a la mencionada zona de se­

paración de ácidos-materiales de baja ebullición en 
la operación (g) y los mencionados diésteres son re­
tirados como fondos y recirculados a la citada zona 
de concentración de ásteres.

23.- Procedimiento, según la reivindicación 

13, caracterizado porqué dicho disolvente en el que 

se produce la mencionada oxidación es seleccionado 
del grupo consistente en ásteres poliacilos total­

mente esterificados de polihidroxialcanos, polihidroxi- 
cicloalcanos, poliglicoles y mezclas de ellos.

3-.- Procedimiento, según la reivindicación 
23, caracterizado porque el citado disolvente compren 

de un áster diacilo próximo de un polihidroxialcano.
43.- Procedimiento, según la reivindicación 

33, caracterizado porque dicho disolvente comprende 
diacetato de glicol propilénico.

53.- Procedimiento, según la reivindicación



13, caracterizado porque la citada oxidación ocurre a 

temperaturas del orden de 160 a 250SC y presiones del 

orden de 0,5 a 350 atmósferas.
6&.- Procedimiento, según la reivindicación 

5. 5-; caracterizado porque dicha oxidación ocurre en
ausencia de catalizadores añadidos.

78.- Procedimiento, según reivindicación 18, 
caracterizado porque dichos valores ácidos comprenden 
ácido acético.

10. 88.- Procedimiento, según reivindicación 78,

caracterizado porque dicha esterificación ocurre en 

presencia de un catalizador ácido.
98.- Procedimiento, según reivindicación 88, 

caracterizado porque dicho catalizador es un ácido 
15. arilsulfúnico.

108.- Procedimiento, según reivindicación 

98, caracterizado porque dicho ácido arilsulfúnico, 
es ácido toluenosulfúnico.

lía.- "Procedimiento de producción y recu- 

20. peración de ácid^ j.co"; tal y jpomo queda sustan­
cialmente descrito 3/memoria,

Esta men 'Cuarenta y seis ho­
jas escritas a máqu: a cara.

adrid/!2FEB.1365
¡ANTO COMPANY
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