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En la actualidad la obtención de 
alcoholes y cetonas a partir de hidrocarburos ciclo 
alifúticos por tratamiento de estos últimos con oxí 
geno o gases oxigenados en la fase líquida, se rea- 

5. liza en varios recipientes de reacción dispuestos en
Mod. H3
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serie. Los productos de oxidación se. después
de salir de cada etapa de la ox5L^,ón, ̂ o n el obje­
to de aumentar los rendimientos"y evitar la formación 
de subproductos desfavorables.

En la mayoría de los procedimien­
tos de oxidación en varias etapas, se opera con grados 
de conversión reducidos para aumentar los rendimientos, 
ya que se sabe que éstos disminuyen con grados de con 
versión crecientes. En estos procesos, se impone por 
lo tanto la necesidad de eliminar grandes cantidades 
de substancias de partida quedadas sin transformar, 
de la mezcla de oxidación. La eliminación, por des­
tilación, de estas substancias de partida no trans - 
formadas necesaria antes de efectuar la descomposi­
ción propiamente dicha de los productos de oxidación, 
requiere cantidades relativamente elevadas de ener­
gía.

Según lo indicado en la patente - 
alemana 859.465, la oxidación del ciclohexano es una 
reacción exotémica, por lo cual basta un calentamien 
to exterior de los recipientes de reacción, para orí 
ginarla. Una vez originada la reacción, puede pres- 
oindirse de todo calentamiento ulterior de los reac­
tores, gracias al calor liberado en el transcurso de 
la reacción. Ademas la patente estadounidense - 
2.615.921 se refiere a una posibilidad para emplear 
úttálmente el calor de reacción liberado, es decir por 
ejemplo en el precalentamiento de las substancias de 
partida.

30 Encontróse, pues, que en cuanto -
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al aprovechamiento y economía de calor, el procedimien 
to resulta sumamente ventajoso si la mezcla de reac­
ción caliente saliente de cada recipiente de oxida­
ción y obtenida por introducción de las substancias 
a oxidar y oxígeno o gajes oxigenados, a una tempe­
ratura inferior a la de reacción y a presión elevada, 
en los recipientes de reacción dispuestos en serie, 
en los que las substancias reaccionantes se mantienen 
en movimiento circulante, se conduce - a la presión 
de reacción - a través de un intercambiado!' de calor 
en el que la mezcla cede su calor indirectamente a - 
la mezcla líquida lavada de presión casi normal, des 
cargada del último recipiente de reacción y compues­
ta de productos de oxidación y substancias de parti- 

1 5i da, descomponiendo luego, por destilación, la mezcla 
parcialmente evaporada en los intercambiadores de ca 
lor, en los productos de oxidación y la substancia - 
de partida quedada sin transformar. En este caso, con 
viene conducir la mezcla de oxidación descargada del 

20. primer intercambiado!* de calor a través de un segundo 
intercambiador de calor, para que ceda su calor resi 
dual a la substancia de partida a oxidar.

En cuanto a las substancias de - 
partida, se emplean cicloparafinas tales como ciclo- 

25. hexano o ciclooctano.
Como de costumbre, la substancia 

de partida y el oxígeno o bien el aire se introducen 
juntos o por separado, en el primer recipiente de - 
reacción, siendo la temperatura de la substancia a - 

3 0. oxidar, en el momento de entrar en el reactor, conve
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nientemente en por lo menos 10, preferentemente 15 a 
409C inferior a la temperatura de reacción a la cual 
transcurre la oxidación en este recipiente de reac­
ción. El oxígeno o aire se introduce en el recipien 
te de reacción en estado frío o ligeramente precalen 
tado, eventualmente junto con los catalizadores en - 
cada caso empleados. La introducción simultánea del 
catalizador y el oxígeno o aire permite mantener - 
aquel en estado de fina repartición. En cuanto a los 
catalizadores, entran en consideración el cobalto, el 
titanio, el vanadio, el cromo y el manganeso, emplea 
dos convenientemente en forma soluble en aceite, por 
ejemplo en forma de naftenatos, acetatos o formiatos, 
habiéndose obtenido resultados óptimos con naftenato 
de cobalto.

La temperatura de reacción está - 
comprendida entre 100 y 1803C, especialmente entre - 
125 y 1503C, y la presión de reacción, entre 3 y 50 
at, convenientemente entre 3 y 35 at.

Entre los reactores adecuados, fĵ  
guran los recipientes con agitador y las torres de - 
reacción verticales provistas de elementos tubulares 
con los extremos distantes del suelo del recipiente 
de reacción, de forma que la introducción de las subs 
tancias de partida y del aire en el fondo del reac­
tor pueda facilitar la puesta en circulación de la - 
mezcla de oxidación. Esta circulación puede verifi­
carse también con ayuda de tuberías de retorno exte­
riores. Conviene hacer circular una masa de por lo 
menos 10, preferentemente 20 a 50 veces la cantidad
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de subtancias de partida introducidas. Mediante dis_ 
positivos de refrigeración incorporados, se puede ba 
jar la temperatura de la mas a circulante.

A continuación, se lava la mezcla 
de oxidación de forma usual con agua, después de efeĉ  

tuaP un intercambio de calor entre esta mezcla y el 
producto de oxidación lavado, de presión disminuida 
o nula, procedente de la última etapa, en un inter­
cambiador de calor dispuesto detras del primer reci-
piente de reacción.

Puede lavarse des ues de salir la 
mezcla de cada recipiente de reacción, siendo, sin - 
embargo, importantísimo que por lo menos se efectúe 
un lavado con agua después del último recipiente de 
reacción, operación que se realiza conforme a los - 
métodos conocidos descritos en laß patentes alemanas 
1.009.625 y 1.046.610.

Después de eliminar el agua del - 
lavado de la mezcla de oxidación y calentarla eventual 
mente, la mezcla se introduce, junto con oxígeno o -
aire o por separado, en el siguiente recipiente de - 
reacción. La mezcla de oxidación descargada de este 
reactor se conduce luego convenientemente a otro in­
tercambiador de calor, en el cual se encuentra como 
substancia absorbente del calor la mezcla de oxida­
ción lavada y de presión disminuida del primer ínter 
cambiador de calor, para ser enfriada, lavada y libe 
rada luego del agua de lavado. Esta forma de proce­
der permite operar con dos hasta seis y más recipien 
tes de reacción, cada uno seguido de un intercambia-
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dor de calor. Conviene lavar la mezcla de oxidación 
líquida descargada de la última etapa con agua nueva, 
mientras que la mezcla, de oxidación procedente de - 
laß etapaß de oxidación anteriores se tratan con el 

 ̂ agua de lavado de la última etapa. Resulta ventajo­
so someter la mezcla de oxidación de la última etapa 
de oxidación, después de lavóla con agqa, a un tra­
tamiento con una disolución acuosa de hidróxido o - 
carbonato alcalino, por ejemplo una disolución al 5 

10. hasta al 35 por 100, aplicando una temperatura algo 
elevada comprendida por ejemplo entre 50 y 953C. A 
continuación, se elimina la disolución de hidroxido 
o carbonato alcalino de la mezcla de oxidación para 
someter ésta a otro lavado con agua. Después de re- 

1$, ducir parcial o totalmente la presión de la mezcla - 
dé oxidación, debiendo la presión convenientemente - 
ser en por lo menos 10, preferentemente en hasta 20 
at inferior a la de la reacción, se .lleva la mezcla 
al intercambiador de calor dispuesto detrás de la - 

20. primera etapa de oxidación. Conviene reducir la pre 
sión hasta quedar un valor residual inferior a 3 at, 
pudiéndose reducir la presión igualmente a un valor 
inferior a 760 mm Hg. En este intercambiador de ca­
lor la mezcla de oxidación lavada de presión reduci- 

25. da absorbe parte del calor de la mezcla de oxidación 
procedente del primer recipiente de reacción cuya - 
presión es todavía la de la reacción, gracias a un - 
intercambio indirecto de calor. En esta operación, 
se evapora una parte considerable de la substancia - 
de partida quedada sin transformar y oontenida en la30



5.

1 0.

15.

20,

25.

3 2 1 5 5 0 - 7 -

mezcla de oxidación lavada de presión disminuida. "Con 
viene conducir la mezcla de oxidación parcialmente - 
evaporada igualmente a través de los demás intercam­
bladores de calor dispuestos detrás de los recipientes
de las etapas de oxidación subsiguientes, los cuales 
pueden ceder las mismas cantidades de calor, de for­
ma que por lo menos la mayor parte de la substancia 
de partida no transformada contenida en la mezcla es 
convertida en vapor, antes de efectuarse la destila­
ción propiamente dicha. En cuanto a economía y apro 
vechamiento de calor, se obtienen resultados óptimos 
en el caso de reducir la presión del producto de oxi 
dación lavado, según lo indicado más arriba, a un va 
lor inferior a 3 at, por ejemplo a 1 at, convirtién­
dose en vapor, gracias al calor recuperado, hasta el 
80 por 100 de los hidrocarburos cicloalifáticos que­
dados sin transformar.

A continuación, se libera la mez­
cla de oxidación medio líquida, medio evaporada, por 
destilación de las partes residuales de substancia - 
de partida no transformada. En el fondo de la colum 
na de ¿estilación, la temperatura es en 20 hasta 803C 
superior a la temperatura de ebullición de la subs­
tancia de partida. Opérase convenientemente confor­
me al procedimiento descrito en la patente alemana - 
1.067.429. La descomposición del producto de oxida­
ción en alcoholes y cotonas se realiza luego a tempe, 
ratura elevada. La mezcla de oxidación saliente del 
recipiente de reacción y que, en el primer intercam­
biador de calor, ya ha cedido parte de su calor al -30 .



producto de oxidación layado de presión disminuida pa 
ra la evaporación de las substanciad de partida no - 
transformadas, puede conducirse a, través de un según 
do intercambiador de calor, en el que cede cantidades 
ulteriores de calor a lab substancias de partida a - 
oxidar.

Este procedimiento ofrece la ven­
taja de que, gracias al intercambio de calor indirec¡ 
to entre la mezcla de oxidación caliente cuya presión 
es la de la reacción, y la mezcla de oxidación lavada 
de la última etapa, de presión disminuida o nula, la 
destilación subsiguiente de la mezcla puede realizar 
se con un consuno mínimo do en.rgía, con lo cual es 
posible aprovechar la mayor parte del calor de la - 
mezcla de oxidación saliente de cada etapa Para la - 
operación de destilación. En el caso de prescindir 
del intercambio de calor descrito, se impondría la - 
necesidad de eliminar por refrigeración el calor de 
la mezcla de oxidación saliente del recipiente de reas 
ción y de suministrar de otras fuentes la energía ne 
cesaría para destilar la totalidad de lab substancias 
de partida no transformadas.

La realización de la oxidación pro 
píamente dicha y el tratamiento de los productos de 
oxidación con agua y eventualmente con disolución de 
hidróxido o carbonato alcalino no constituyen objetos 
de la presente invención, por lo cual no se extiende 
a ellos la protección reivindicada de la presente in 
vención.
Ejemplo:



9 m3 de ciclohexano compuesto de 
ciclohexano nuevo y ciclohexano quedado sin trausfor 
mar y separado por destilación de los productos de - 
oxidación, se introducen a 608C, por el conducto 1, 
en el ínter-cambiador de calor 2 y luego en el inter- 
cambiador de calor 3 : en el primero, se realiza un - 
precalentamiento a 7080, en el segundo, a 8080. El 
aumento ulterior del calor a la temperatura necesa­
ria lo recibe la substancia de partida en el preca­
lentador 4. calentado por gases. El ciclohexano en­
tra con una. temperatura de 10080 en el reactor 5 de 
4 m-3 de capacidad. Este reactor va provisto de un - 
tubo interior fijo cuyo diámetro es en un quinto has 
ta un tercio inferior al diámetro interior del reci­
piente. Este tubo cuya longitud es en una cuarta - 
parte más corta que la altitud interior del reactor, 
está dispuesto en el interior del reactor de forma - 
que entre los extremos del tubo y los del recipiente 
existe un espacio libre. Al mismo tiempo, introdú- 
cense en este recipiente por el conducto 6 y a tra­
vés de la bomba 7, 300 de aire y 15 g de cobalto 
en forma de una disolución de naftenato de cobalto - 
en ciclohexano. La temperatura de la reacción ascien 
de a 140SC, la presión , a 25 at. Debido a la intro 
ducción de las substancias de partida y el aire en - 
el fondo del reactor se forma una corriente ininte­
rrumpida la cual lleva la mezcla de reacción, en el 
interior ¿el tubo fijo, hacia arriba y de allí hacia 
abajo, h través del espacio libre entre el tubo fijo 
y la pared exterior. Parte de la mezcla de oxidación



se escapa por el extremo superior del reactor 5; poB 
el conducto 8, a una temperatura de 140SC, y después 
de mezclarse con 135 kg de agua de layado saliente - 
del conducto 1 1, es llevada sin disminución alguna - 
de la presión, a un intercambiador de calor 9 con pa 
redes resistentes a la presión; en este dispositivo, 
cede su valor, a través de las paredes del tubo, a - 
la mezcla de oxidación lavada cuya presión ha sido - 
reducida a la atmosférica, siendo ella misma enfriada 
a 90SC. A continuación, la mezcla de oxidación del 
reactor 5 es introducida por el conducto 10 en el in 
tercambiador de calor 3 , en el cual cede cantidades 
ulteriores de calor a la substancia de partida a oxi 
dar, siendo al mismo tiempo enfriada a 8020. Por el 
conducto 1 2, la mezcla de oxidación entra, luego en - 
el separador 1 3, en el cual son separadas las partes 
gaseosas y vaporosas como también el agua del lavado. 
Los componentes gaseosos y vaporosos se escapan por 
el conducto 1 4, mientras que el agua del lavado, es 
decir la capa inferior, es descargada por el conduc­
to 15 . A través del conducto 16, la mezcla de oxida 
ción lavada de unos 80SC pasa luego al precalentador 
calentado 17, en el cual es recalentada a 10020. En 
la estufa de reacción 18 - de las mismas dimensiones 
y construcción que el reactor 5 se repite el tra­
tamiento de oxidación en las mismas condiciones, es 
decir que se introducen 300 m^/hora de aire y 15 g - 
de cobalto por el conducto 19 y a través ¿e la bomba 
20 y se calienta la mezcla a 1402C. Esta mezcla de 
oxidación caliente de 1402C se mezcla con 135 kg de



agua áe lavado saliente del conducto 1 1, se Entrodu- 
ce luego por el conducto 21 en el intercambiador de 
calor 22, en el cual cede su calor a la mezcla de - 
oxidación de presión reducida que sale del intercam- 

5, biador de calor 9. y se introduce luego a una tempe­
ratura de 9030 y a través del conducto 23) en el in­
tercambiador de calor 2, donde cede cantidades ulte­
riores de calor al ciclohexano a oxidar. La mezcla 
de oxidación enfriada a 80SC entra) a través del con 

lo. ducto 24) en el separador 25: los componentes voláti 
les se escapan por el conducto 26, mientras que el - 
agua del lavado se descarga por el conducto 27 y la 
mezcla de oxidación líquida sale por el conducto 28.
A continuación, se anuden a la mezcla de oxidación - 

15. 250 kg de agua nueva procedente del conducto 29) lie
vóndose la mezcla luego al separador 3 0, en el cual 
el agua del lavado es eliminada. El agua del lavado 
sale por el conducto 1 1, añadiéndose una parte a la 
mezcla de oxidación en el conducto 12 delante del sts 

20. parador 13 y la otra parte, a la mezcla contenida en 
el conducto 24, delante del separador 25. Después de 
salir la mezcla de oxidación líquida lavada, por el 
conducto 3 1, del separador 3 0, se mezcla con 120 kg/ 
hora de lejía sódica al 15 por 100 procedente del con 

25. ducto 32, y se lleva luego al separador 33, del cual 
se descarga la lejía por el conducto 34. La mezcla 
de oxidación líquida sale por el conducto 35 y, des­
pués de mezclarse con 120 kg de agua nueva saliente 
del conducto 29, es llevada al separador 3 6.

La disolución acuosa se descarga30
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por el conducto 37, mientras que la mezcla de óxida^* 
ción sale por el conducto 38; con ayuda de la válvu­
la 39 su presión es reducida a la atmosférica, des - 
pues de lo cual se lleva,' a través de los intercam­
bladores de calor 9 y 2 2, a la instalación de desti­
lación.

Sepárense por destilación de la - 
mezcla de oxidación 8,5 m3 de ciclohexano. En una - 
segunda etapa de destilación, se obtienen 110 kg de 
ciclohexanona y 160 kg de ciclohexanol.

6 mP de los 8 ,5 m3 de ciclohexano 
contenidos en la mezcla de oxidación son evaporados 
gracias al intercambio de calor entre la mezcla de - 
oxidación caliente descargada de los dos recipientes 
de reacción y la mezcla de oxidación lavada de pre­
sión reducida, con lo cual se hace una economía de - 
unas 360 000 kcal, en la operación subsiguiente de - 
destilación. En cambio, en el caso de reducir la pre 
sión de la mezcla de reacción ya antes de efectuar - 
el intercambio de calor, no es posible conseguir esta 
economía de calor aprovechable en la operación subsi 
guíente de destilación.

N O T A
Descrita suficientemente la natu­

raleza del invento, así como la manera de realizarlo 
en la práctica, debe hacerse constar que las disposi 
ciones anteriormente indicadas son susceptibles de - 
modificaciones de detalle en cuanto no alteren su - 
principio fundamental, siendo lo que constituye la - 
esencia del referido invento y por lo que se solici-
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ta Patente de Introducción por 10 anos
bre: "PROCEDIMIENTO PARA LA OBTENCION DE ALCOHOLES Y
CET0NA3 POR OXIDACION DE HIDROCARBUROS CICLOALIFAIICOS"

caracterizándose por lo siguiente:
is.- Procedimiento para la obten­

ción de alcoholes y cetonas por oxidación de hidro­
carburos cicloalifáticos en fase líquida a temperatu 
ras comprendidas entre 100 y 180SC y presiones com­
prendidas entre 3 y 50 at, en varios recipientes de 
reacción dispuestos en serie y eventualmente en pre­
sencia de catalizadores de oxidación, introduciendo 
las substancias de partida a oxidar y oxígeno o ga­
ses oxigenados a una temperatura inferior a la de - 
reacción y a presión elevada, en los recipientes de 
reacción dispuestos en serie, en los cuales las subs_ 
tancias reaccionantes se encuentran en movimiento - 
circulante, aprovechando el calor de reacción libera 
do mediante intercambio de calor y transformando los 
productos de oxidación por destilación, después de - 
someterlos a procesos de lavado con agua y eventualmen 
te con hidróxido o carbonato alcalino, caracterizado 
porque se conduce primero la mezcla de reacción calien 
te saliente de cada recipiente de reacción, a la pre 
sión de la reacción, a través de un intercambiador - 
de calor en el cual, cede su calor indirectamente a 
la mezcla líquida lavada de presión parcial o total­
mente reducida, descargada del último recipiente de 
reacción y que se compone del producto de oxidación 
y de substancias de partida, Para reducir luego par­
cial o totalmente la presión y descomponer finclmen-
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-be por destilación usual, la mezcla parcialmente eva 
porada en los intercambiadores de calor, en el pro­
ducto de oxidación y la substancia de partida.

2&.- Procedimiento según la reivin 
dicación 1 , caracterizado porque se introduce la mez 
cía de reacción caliente descargada del recipiente de 
reacción y que ha atravesado ya el primer intercambia 
dor de calor, en un segundo intercambiador de calor, 
en el cual cede cantidades ulteriores de calor a la
substancia de partida a oxidar.

33.- Procedimiento para la obten­
ción de alcoholes y cotonas por oxidación de hidrocar 
buros cicloalifáticos; tal y como queda sustancialmen 
te descrito en 3̂ , presente Memoria, y dibujos.

^sta Memoria consta de catorce ho 
jas escritas máquina por una sql^

^ A D l s A  ANILIN- & SODA-FABRIK 
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Y MODer



V

29

26

Y

29
32
-7-

25

28
i r r

30

31

19 333


	Bibliographic data
	Description
	Claims
	Drawings



