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La presente invencidn se refiere a un
procedimiento mejorado pera le obtencién de alco-
holes y cetonas por oxldecidén de hidrocarburos
cicloaliféticos ¢ aralifféticos, siendo el objeto

de la presente invenoldn en particular la obtencidn
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de ciclohexanol y ciclohexanona o bien de ciclo-~
octanol y ciclooctanons mediante oxidacidn de
ciclohexano o bien ciclooctano con ox{geno, aire
u otros gases oxigenados, operacidn que se reali-
za eventualmente en presencia de catalizadores de
oxidacion conocidos. »

Es conocida la transformacidn de hi-
drocarburos cicloaliféticos o araliféticos median-
te tratamiento de éstos con oxigeno o gases oxige-
nedos, en la fase liquida, en alcoholes y cetonas.
Sin embargo, las cantidedes més o menos apreciables
de subproductos écidos formados durante este proce-
s0 reducen por una parte el rendimiento de los pro-
ductos de oxidacion deseados y son, por otra parte,
motivo de dismimuciones ulteriores sobre todo del
rendimiento en alcoholes, debidas a la formacidn
de égteres. Estos ésteres dificultan ademés en alto
gredo la descomposicidn de las mezclas de oxidacidn.

En un procedimiento conocido se evitan
estos inconvenientes, y en particular la formacidn
de ésteres, mediante realizacidn de la oxidacidn
de los hidrocarburos en presencia de agua afiadida

en una cantidad comprendida entre aproximadamente

~un 10 y un 30 por 100 en peso, respecto a la canti-

dad de hidrocarburos (véase la patente estedouni-
dense 2.5659087). Esta forma de operar presenta,
sin embargo, varias desventajas: por una parte, es
preciso emplear recipientes de oxidacidn de mucha
més capacided para obtener los mismos rendimientos

por volumen y tiempo en productos de oxidacidn, es
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decir, alcoholes y cetonas; por otra parte, el
agua aftadida actia como inhibidor porque arrastra
consigo las substancias eceleradoras de la reac-
cidn; a8l utilizar catalizedores, el ague afadida
dismimiye ademds la aceidn de éstos.

En el procedimiento deserito en la pa-
tente estadounidense 2.557.281, no s0lo se pres-
einde, por los motivos indicados, de la introduc-
cidén de agua en los recipientes de oxidacidn, sino
que el agua obtenida durante la oxidacidn se elimi-
ne incluso immediatamente después de formada y se
separs, en dispositivos de separacién, de los hidro
carburos recirculados al proceso de oxidacidn. Sin
embargb, este método no evita la formacidn de sube-
tancias dcidas y ésteras, ni el depésito de los
geidos -sdlidos & temperatura embiente- en los con-
ductos de empalme, 1o cual puede conducir a obstrue-
ciones e interrupciones del funecionamiento,

El objeto principal de la presente inven-
cidn lo constituye un procedimiento fécil de llevar
2 cabo e indicado para la realizacidn en escala in-
dustrial, para la oxidacidn de hidrocarburos ciclo-
alifaticos o aralifdticos en la fase liquida con
ox{geno, aire u otros gases oxigenados, procedimien
t0 que puede reglizarse de manera contima y sin
riesgo de perturbaciones y que permite reducir a un
minimo 1la formacidn de ésteres.

Otra caracter{stica del procedimiento con-
forme & la presente invencidn, consiste en realizar

la oxidacion de los hidrocarburos cicloaliféticos o
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aralifdticos en varias etapas sucesivas, utilizan-
do varias zonas de oxidacidn dispuestas en una se-
rie, y en cuidar de que el contenido en acidos (los
cuales son, en prineipio, subproductos valiosos) en
los recipientes de oxidacidon y en el proceso poste-
rior de destilacidn de la mezcla de oxidacidén no
salga de determinados 1{mites dentro de los cuales
los écidos no se pueden separar ni former depdsitos.
Otro objeto de la presente invencidn re-
side en reducir la formacidn de ésteres a un mini-
mo, lo cual se consigue mediante separacién de la
mayor parte de loﬁcomponentes goidos contenidos en
el producto de oxidacidn por lo menos despuds de
salir la mezcla de oxidacidén de uno de los recipien
tes de reacciom. Otra finalidad de la invencidn con
siste en eliminar los componentes dcidos -en cuanto
su contenido en la mezcla de oxidacidn perturbe la
realizacidn del procedimiento en las diversas zonas
de oxidacion- mediante un lavado con ague efectuado
después de por lo menos uns etapa de la reaccidn,
y en obtener un producto de oxidacion de composi-
cidn tal que la descomposicidn posterior del pro-
ducto en los diversos componentes pueda realizarse
sin dificultades y que esté asegurada la obtencidn
fécil y ventajosa de los alcoholes y cetonas desea-
dos con rendimientos elevados y pureza satisfacto-

ria. Ademés, la presente invencidn se refiere a

* un método extramordinariamente ventajoso para le

realizacion del proceso de descomposicidn de la

mezcla de oxidacidn en sus componentes, método que
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se basa en el aprovechamiento de précticamente le
totalidad de las emergias existentes, sobre todo

del calor, por lo cual resulta extremadamente re-
ducido el costo de la destilacidn y sumentada la

rentabilidad econémice del proceso.

La presente invencidén se refiere ademss
a la utilizacidn de un recipiente de reaccidn de
tipo determinado, para la realizacion del proceso
de oxidacion. Los demés objetos se deducen de la
siguiente descripcidn detallada del procedimiento
conforme a la presente invencion.

Encontrése que la transformacidn -por
oxidacidn~ de hidrocarburos cicloalifdticos o
aralifaticos en alcoholes y cetonas en la fase 1{-
guida se verifica de manera particularmente venta-
Josa y sin que aparezcan los inconvenientes srriba
mencionados, si los hidrocarburos se conducen, a
temperatura elevads y eventuslmente en presencia
de catalizadores de oxidacidn, e través de varios
recipientes de reaceidn sucesivos, en los cuales
gse introduce el mismo tiempo un agente de oxidacidn
gaseoso, por ejemplo, oxigeno o un gas oxigenado,
por ejemplo, aire, realizéndose por 1o menos un la-
vado con agua después de salir la mezcle de oxida-
¢idn de uno de los recipientes de reaccidn , pre-
ferentemente despuds de salir del Ultimo reactor,
liberdndose la mezela de reaccidn, por destilacidn,
del hidrocarburo de partida que no he reaccionado
y llevéndose & cabo por lo menos un tratamiento con

disoluciones acuosas de compuestos alcalinos de
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accidn bdsica, por ejemplo, hidréxidos o carbonmatos

alcalinos.

En cuanto a2 los hidrdxidos o carbonatos
alcalinos, entran en consideracidn sobre todo los
hidrdxidos y carbonatos del sodio y del potasio,
los cuales se emplean ventajosamente en concentra-
ciones comprendidas entre el 5 y el 35, coxnvenien-
temente entre el 10 y el 25 por 100 en pesoc.

Entre los hidrocarburos cicloaliféticos
0 arilifdticos apropiados para emplearse como subs-—
tancia de partida figuran especielmente las cielo-
parafinas, por ejemplo, ciclohexeno y ciclooctano,
ademas el etil benceno y otros alquil bencenos con
2 o més étomos de carbono, especialmente con 2 has-
ta 6 dtomos de carbonmo en la cadena lateral.

La oxidacion se realiza a temperaturas
elevadas, por ejemplo, a temperaturas comprendidas
entre unos 100 y 1%090. Lo temperatura a elegir de-
pende del hidrocarbufo empleado como substancie de
partide, siendo, en el caso de las cicloparafinas,
preciso que se opere a temperatures inferiores -a
1502C, por ejemplo, entre 135 y 14520, en el caso
de emplear ciclchexano. La reaccidn se realiza &
presidn normal o elevada, por ejemplo, emtre 2 y
50 atmdsferas.

En lo que respecta & los reactores, con-
viene utilizar recipientes provistos de un tubo
incorporado. Este tubo interior puede encontrarse
en el centro o cerca de uno de los lados del reci-

piente de reaccidn. El corte transversal de este
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tubo interior asciende a un 20 hasta un 70 por 100
del corte tranqursal total del reciplente, de modo
que en los dos extremos de la zona interior del re-
cipiente existe un espacio libre. EL tubo puede es-
tar fijado en la pared interior del recipiente en
cuelquier punto apropiado.

Ia substancia de partide y el ox{geno o
el gas oxigenado, por ejemplo, aire, se introducen
en el interior de este tubo, descargéniose luego
parte de la mezela de oxidacidn 1iquida compuesta
de substancias de partida y producto de oxidacion,
junto con el ox{geno o el gas oxigenado sin consu-
mir, por el extremo opuesto del recipiente de reac-
cidén. En el caso de que sdlo el gas se descargue
por el mencicnado extremo opuesto, la mezcla de
resceion 1{quida puede smcarse del sistema de cir-
culacidn tembién por el extremo de entrada de las
substancies participantes en la reaccidn. La parte
restante de la mezcla de reaccidn refluye - a través
del espacio libre entre el tubo y la pared del reac-—
tor- para entrar de mievo en el interior del tubo
de modo gque se forme un eciclo cerrado. No hay tam-
poco inconveniente en introducir la substancia de
partida y el gas oxigenado en el espacio libre entre
el tubo interior y la pared del recipiente de reac-
¢idn, con ayuda de una o varias toberas, de forma
que perte de la mezcla de reaccidn refluye a través
del tubo interior para entrar de mmevo en el espacioc
libre. Por regla general, la cantidad horaria de

substaneias recirculadas en el interior de tales
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recipientes asciende & més de diez veoces, a menudo

20 hasta 50 veces la capacidad del recipiente de
reaccion,

A veces puede imponerse la necesidad de re
frigerar la masa recirculade para impedir que la tem
peratura de reaccidn excede de los limites admisi-
bles, lo cual se consigue por ejemplo, mediante dis-
positivos de refrigeracidn incorporados en el con-
ducto por el cual cirecula la mase de reacci5n, 0o des~
cargando parte de 1a masa de reaccidn del recipiente
para conducirla a un refrigerador colocado fuera del
reactor y reincorporarla luego en la masa recirculé—A
da en el interior del resctor. La circulacidn puede
intensificarse por medio de un conducto situado fue-
ra del recipiente. Por otra parte, no hay tampoco
inconveniente en utilizar reactores desprovistos del
tubo interior, en cuyo caso la circulacidn es Pro-
vocade por uno o varios conductos exteriores que pue
den ir provistos de bombas de circulacidn,

En cvanto a los catalizadores, son apropia
dos los catalizadores de oxidmeidn comocidos, por
ejemplo, metales, especielmente cobalto, ademds ce-
rio, niquel, hierro, plomo, titanio, vanadio, eromo,
molibdeno,uranio, manganeso, platino, plata, estafio,
calecio o magnesio. Son especialmente indicadas las
sales solubles en aceites de estos metales, por ejem
plo, de &cidos nafténicos o dcidos mono o dicarboxi-
licos. No hay tampoco inconveniente en emplear cier-
tos compuestos inorgénbcos de los metales, por ¢jem-

plo, éxidos, helogemuros, sulfatos, fosfatos, vana-
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datos, molibdatos, tungstatos y cromatos. Los cata-
lizedores pueden estar aplicados sobre cargas, por
ejemplo, bentonitas, silicatos sintéticos, alimina
activa, magnesia u Oxido de cinc. Pueden afiadirse
edemds substancias aceleredoras de la oxidacidn,
por ejemplo, perdxidos. Los catalizadores se afiaden
al hidrocarburo a oxidar o sea a la mezcla de oxi-
dacidon en cantidades comprendidas emtre 0,1 y 200 g
de metal por 1000 kg de hidrocarburo o mezela de
oxidacion, operandose convenientemente con 0,3 has-
ta 40 g de metal por cada 1000 kg de hidrocarburo

0 mezela de oxidacidn.

El procedimiento se realiza de la sigulen-

te manera: la substancia de partida ~convenientemen-

te precalentada- entra en el primer recipiente de
reaccién, en el cuel se introduce, por ejemplo, por
inyeccion, sl mismo tiempo el ox{geno o los gases
oxigenados en forme finamente repartida, & tempers-
tura embiente o ligeramente elevada, es decir, entre
20 y 1002C, y eventuslmente también los catalizado-
res de oiidacién, convenientemente en forma disuel-
ta o finamente repertida., Conviene precalentar 1la
substancia de partida, es decir, los hidrocarburos,
a una temperatura en unos 10 hasta 502C inferior a
la temperatura de la oxidacién. Introddcense en el
recipiente de reamccidn por ejemplo, 20 a 70 m°> de
aire por cada 1,000 kg de mezcla liquida.

Después de descargada la mezcla de reac-—
cidn, por ejemplo, por el extremo opuesto a la en-

trada, se introduce en el segundo recipliente de
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reaccidn, afiadiéndose eventualmente cantidades ulte-
riores de ox{geno 0 geses oxigenados y catalizadores.
Después de atravesado el segundo 1recipiente, lz mez-.
cla se conduce en las mismas condiciones a través de
los recipientes sigulentes, por ejemplo, a través de
5 reactores. EL periodo de permsnencie en la zona de
reaccidon total debe ser por lo menos de 15 mimtos,
convenientemente de 40 y mas mimtos, por ejemplo,
de 1 hasta 3 y més horas. Por 1o menos despuds de
ung de lag etapas de la oxidacidn, preferentemente
por 1o menos después de la Wltima etapa y convenien-
temente después de cada etapa, se afiade agua en una
cantidad comprendida entre el 0,3 y el 5 por 100 en
peso, especialmente entre el 0,5 y el 3 por 100 en
peso, respecto a la mezcla de oxidacidn. Conviene
enfriar la mezecla acuosa luego, eventualmente sin
reducir su presidn, en un refrigerador o intercam-
biador de calor, & una temperatura en unos 20 hasta
702C inferior a le ftemperatura de oxidacidn. Gra-
eiés & un intercambio de calor, el calor liberado
durante el enfriamientoc de la mezcla puede reuti-
lizarse convenientemente para el precalentamiento
de la mezelas de hidrocarburos antes de entrar ésta
en el primer recipiente de reaccién, y especialmen-
te para evaporar le mayor parie de la mezcla de
oxidacidn en su cemino hacia la primera columna de
destilacidn, después de reducida su presidn,

La capa acuosa, eliminada en un separador,
contiene la mayor parte de los subproductos dcidos

desfavorables formados durante la oxidacién, por
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ejemplo, el 50 hasta el 90 por 100. La capa no acuo-

sa se lleva luego, eventualmente después de someti-
da a un breve lavado con una disolucidn de hidrdxi-
do o carbonato alcalino, seguido de otro proceso de
eliminscidn de la fase acuosa, al siguiente reci-
piente de oxidacidn o a una columne de destilacion.

El ague empleada en una cantidad compren-
dida entre el 0,3 y el 5 por 100, especialmente en-
tre el 0,5 y el 3 por 100, puede inmtroducirse tam-
pién en la dltima parte del recipiente de reaccidn,
donde ya no se verifica ninguna oxidecidn, en cuyo
caso son particularmente indicados los recipientes
arriba descritos provistos de un tubo incorporado.
El agua se afiade por uno o varios puntos de entrada
a la masa reciclada, despuds de descargado el gas
oxigenado, eventualmente junto con parte de la mez-
cla de reaccidn, por el exiremo superior del reac-
tor vertical, mientras le parte restante de la mez-
cla refluye a través del espacio libre o del tubo
interior. La capa acuose sale por el fondo del re-
cipiente. Encima de la caps acuosa, se puede des-
cargar parte de la mezcla de reaccidn l{quida, )
no ser que haya sido descargada ya junto con el gas
por el extremo superior del reactor. Es muy impor-
tante que se cuide de que no se emplee demasiado
agua, porque en caso contrario resulta retardada
la reaccidn y dismimuido el rendimiento.

En 10 que respecta a las disoluciones

alcalinas de lavado, sge utilizan convenientemente

disoluciones scuosas al 5 hasta 30 por 100 de hidrd-
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xido o carbonato de sodio o de potasio. La can-
tidad empleada de estas disoluciones asciende a

un cuarto hasta sproximadamente cuatro veces la
cantidad del producto de oxidacidn a tratar. EL
lavado se efectua a temperatura elevada, preferen-
temente a una temperatura superior a 602C, por
ejemplo, entre 65 y 1052C. Después de $erminado es
te lavado con dleali, canviéne llevar a cabo otro
lavado con agua. Preferentemente en cada separador,
pero por lo menos en el ultimo, se eliminan también
los gases, los cuales son enfriados, por ejemplo,

a temperaturs ambiente, y tratados luego -con diso-
luciones de lavado, empleéndose como disolucidn de
lavado con preferencia el producto de oxidacidn
mismo o une de sus fracciones, por ejemplo, ciclo-
hexanona o ciclohexanol, o el residuo obtenido des-
puds de separada, por destilacidn, la fraccidn que
contiene la ciclohexanona ¥y el c¢iclohexanol, Cone
viene emplear para el lavado de los gases unos 0,2
hasta 4 kg de disolvente por cade n3 de gas,

A contimuacidn, la parte no acuose de la
mezela de oxidacidén se descompone por destilacidn,
operacidn que se verifica en evaporadores, en 1os
cuasles la mezcla permanece por cortos periodos, o
preferentemente en varias columnas de destilacién

sucesivas, a temperaturas ascendientes, en las que

la mezcla permanece por periodos nés prolongados.

En el dltimo caso, conviene eliminar en la primera
columna la mayor parte del hidrocarburo que no se

ha oxidado. En el fondo de esta columna, la tempera-



5.

10.

15,

20.

25,

30,

tura es en 20 a 509C superior a la temperatura de

ebullicion del hidfocarburo, estando por lo tanto,
comprendida, en el caso del cieclohexano, entre 100
y 1302C.

) En la segunda columna, el residuo es 1li-
berado, a temperatura mds elevada, por ejemplo,
aproximedamente a la temperatura de ebullicidén del
producto de oxidacidn de més bajo punto de ebulli-
cidn, por ejemplo, el de la ciclohexanona de las
partes restantes del hidrocarburo no transformado,
vy descompuesto, si asf se desea, en sus componentes
alcohblicos y cetdmicos, en otras columnas de des-
tilacidn. En el caso de llevar a cabo la destila-
cidn en varias etapas, el tratamiento con &leali
puede realizarse después de terminada la destila-
cidén en la primera columna, A este tratamiento se
somete, por ejemplo, aquella mezcla de oxidacidn
que contiene todavia un 20 por 100 como m{nimo de
hidrocarburos que no se han oxidado. Sin embargo,
no hay tampoco inconveniente en efectnar el trata-
miento con &lcali después de eliminada précticamen—
te la totalidad de los hidrocarburos no oxidados.

Una forme particularmente epropiesda y,
desde el punto de vista de economfa de calor, espe-
clalmente ventajosa de llevar a cabo la descomposi-
cidn de la mezcla de oxidacidn consiste en realizar
la destilacidn en varias etapas sucesivas y en ope-
rar en la primera etapa a una presién més elevada
que en la segunda etapa, de modo que los vapores

salientes de la primera etapa de la destilacidn pro-
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porcionan, graciaes a un intercambio indirecto de
calor, la totelidad o la mayor parite del calor
necesario para la evaporacidn en la segunda etapa

y convenientemente tembién por lo menos parte del
calor para el reflujo. '

En vista de lag cantidades apreciables
-por ejemplo, hasta un 95 por 100~ de hidrocarbu-
ros de bajo punto de ebullicidn contenidos en la
mezelae saliente de la dltime etaps de la oxidacidn
y considerando la elevada relacidn de reflujo ne-
cesaria para lograr una separacién exacta de esbos
componentes, el aprovechamiento de la energfa tér-
mica de los vapores procedentes de la primera etapa
de la destilacidn es de gran interés econdmico. En
la figura 4 se representa grificemente un sistema
pars la realizacidn de este proceso de destilacidn ,
a base del cual se describirs a contimacion en de-
talle, a titulo de ejemplo, una forma de llevar a
cabo la descomposicién.mencionada de las mezclas
de oxidacidn.

La mezcla de reaccidn comstitufda por hi-
drocarburos y productos de oxidacidn, sobre todo
alcoholes y cetonas, entra por 1 en el aparato de
destilacidn. En el precalentador 2; —calentado por
el vapor de baja presidn del serpentin 3 - el pro-
ducto de oxidacion es precalentado a aproximadamen-
te 9520, después de lo cual la mezcla de vapor y
liquiéo entra en el fondo de la columna de destila-
cidn 4, mantenida a una presidn de 1,5 atmbsferas.

Los componentes mas voldtiles, es decir el hidro-
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carburo, selen por la cebeza de la columns 4, &
través del conducto 5. Los vapores se condensan
en el intercambiador de celor 6 y se llevan luego,
con ayuda de la bomba & y por medio del conducto
25, al reclpiente de reserva (no representado en
la figura). Parte de los hidrocarburos son desvia~
dos por medio del conducto 8 y recirculados como
reflujo al extremo superior de la columna 4, atra-
vesando la vdlvule 9. La parte del producto de
oxidacidén evaporads junto con los vapores de hidro-
carburos ascendentes, refluye, gracias a una rec-
tificacidn, parae reunirse con el residuo. EL ser-
pentin de calefaccion 4' produce tanto calor en el
fondo de la columna 4 que el reflujo es total o
parcialmente evaporado,

Ia presién de la mezcla obtenida en el
fondo de la columna de destilacidn 4 -ademés de los
productos de oxidacién, especialmente alcoholes y
cetonas,contiens todavia un 85 hasta un 90 por 100
de hidrocarburos, respecto a la mezcla contenida
en el fondo de esta columna- es reducida a aproxi-
madamente 0,3 atmosferas, con ayuda de la valvula
10. Parte de esta mezcla, por ejemplo, un 10 por
100, sobre todo los hidrocarburos de bajo punto de
ebullicidn, es evaporada durante esta operacidn.
Otra parte mayor del hidrocarburo todavia liquido
¥ parte del producto de oxidacidn se evaporan en
el intercambiador 6, gracias a un intercambio de
calor indirecto con los vapores salientes de la co-~

lumna 4 a través del conducto 5, los cuales son
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condensados, La mezcla que sale por el cihuILﬁé
11 ¥ que se compone de vapores y los componentes
que no se han evaporado de la mezcla descargada
por el conducto 10, se introduce luego en la co-
lumne 12, calentada édicionalmente por el disposi-
tivo de calefaccidn 13, situado en el fondode esta
columna. Le columna 12 funciona a una presidn redu~-
cida comprendida aproximademente entre 0,2 y 0,25
atmosferas, manteniéndose la depresidn a estos va-
lores con ayuda de un aparato productor de vacio,
por ejemplo, yna bomba de vacio. El destilado sale
por la cabeza de la columna 12, a través del con-
ducto 15, se condensa en el refrigerador 16 refri-
gerado por agua, y se conduce luego a través del
recipiente colector 174y la bomba 18 &l conducto
25, el cual lo lleva &l recipiente de reserva (no
representado en la figura). Con el objeto de ffac-
cionar también en esta columna 12 los vapores as-
cendentes e impedir que los productos de oxidacidn
se escapen junto con los vapores de hidrocarburos,
parte de los hidrocarburos del conducto 8 se intro-
duce como reflujo, a través de la vélvula 14, en el
extremo superior de esta columna. El dispositivo de
celefaccion 13 produce tanto calor en la columna 12
que el reflujo es parcial o totalmente evaporado.
El dispositivo de calefaccion 13 puede suministrar
otras cantidades adicionales de calor, en cuyo caso
no sélo el reflujo es completamente evaporado, sino
también gran parte de los productos introducidos en

la columna 12 y permanecidos parcialmente en estado
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1{quido. Fl residuo del fondo de le columna 12
atraviesa la bomba 20 y el precalentador 21, ca-
lentado por vapores de alta presidn de 20 atmds-
feras rel., y es empujado luego a la columna de
destilacidn 22, La columna 22 funciona eproximada-
mente & la misma presidn que la columne 12. En el
precalentador 21 y gracias & la accidn del dispo-
sitivo de calefaccidn 23 dispuesto en el fondo . de
la ocolumns 22, se evapora el resto de componentes
de hidrocarburos todavia contenidos en el producto
de oxidacidn descargedo por el fondo de la columna
12, La mayor parte de productos de oxidacidn evapo-
rada junto con los hidrocarburos, es fraccionada y
detenida en su movimiento ascendente mediante in-
troduceidn de hidrocarburos procedentes del conduc-
to 8, a través de la vdlvula 24, en la parte supe-
rior de la columna 22. Los vapores salientes por
la cabeza de la columna 22, que contienen sobre to-
do el hidrocarburo, ademas de reducidas cantidades
de productos de oxidacidn, se recireulan, a través
del conducto 11, a la columnas 12, El producto de
oxidacidn exento de hidrocarburos se descarga por
el fondo de lgkolumna 22 y, después de atravesar
le bombea 26, se saca del sistema.

No hay inconveniente en realizar le recti-
ficacidn completamente en la dltime etapa, conden-
sando los hidrocarburos salientes por la cabeza de
la columna 22 en un condensador especiel, en cuyo
caso no es critica la presidn a la ocual se mantiens

la columna 22, pudiéndose operar, por ejemplo, &
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presidn atmosférica.

Conviene utilizar en el primer proceso
de evaporacidn de los hidrocarburos en el preca-
lentador 2, el calor de la mezcla misma a tratar
obtenida al oxider los hidrocarburos, asi como el
calor que es preciso eliminar en el intervalo de
tiempo entre dos recipientes de reaccidn.

EJEMPIO 1 ~ |

En el recipiente de reaccidn 4 (véase la
figure 1) de 1,55 w de cabida, se introducen cade
hora 5 m3 de ciclohexano procedente del recipiente
de reserve 41, a una presidn de 30 atmésferas, des-
puds de heberse calentado el ciclohexano a 1002C
en el precalentaaor 1. AL mismo tiempo, se intfodu~
cen, por el conducto 2, 100 m3/hora de aire, mien-
tras que por el conducto 3, se inyectan 15 g/hora
de cobalto en forma de una disolucién acuosa.de
acetato de cobalto., El aire introducido en estado
frlo, y el ciclohexano precalentado mantienen cons-
tente la temperatura del recipiente de reaccidn, la
cuel asciende a aproximademente 140%2C,

Los 5 m3/hora de mezcla de oxidacidn ca-
liente (1400C) queAsalen del recipiente de reaccidn
4 junto'con.el aire consumido, se mezclan contima~
mente con 30 kg/hora de agua pfocedente del conduc-
%o 5, se enfrian a aproximademente 902C en el re-
frigerador 6 y se liberan -en el sepaéador T- de la
fase acuosa, la cuul se descarga por el conducto 8,
La mezcla de oxidacidn casi exenta de componentes

fcidos ¥ el aire consumido atraviesan luego el pre-
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calentador intermedio 9 y se inyectan en el reci-

piente de reaccidn 12. Al mismo tiempo, se afiaden
a la mezola 100 m3/hore de aive de temperaturs am-
biente, procedente del conducto 10 y 15 g de cobal~
t0 en forma de una disolucidn acuosa de acetato de
cobalto, procedemte del conducto 11. También en
este reactor 12, la temperatura asciende a 1402C y
se mantiene congtante, al igual que en el reeiﬁiqg
te 4 y a pesar del calor de reaccion liberado,gra-
cias & la introduccildn del aire en estado frio y de
la mezcla de reaccién de unos 100 a 1108C.

Después de afiadir comtimamente 30 kg/hora
de agua précedente del conducto 13 a la mezcla sa-
liente -con una temperatura de 1409C- del recipien~
te de reaccidn 12, en el cual ha sido oxidade hasta

aproximademente el 3,5 por 100, respecto a la can-

- tidad de ciclohexano introducida cada hora en el

reactor 4, la mezcla se conduce al refrigerador 14,
en el cual es enfriada a sproximademente 902C. En
el separsdor 15, la mezcla es liberada de le fase
acuosa, la cual se descarga por el conducto 16. Afé-
dense & la fase no acuosa %5 kg/hora de una disolu-
cidn acuose de hidréxido sddico al 25 por 100 pro-
cedente del conducto 17. La lejfa cargada de compo-
nentes deidos se descarga del separador 18 por me-
dio del conducto 19, mientras que el aire consumido
se escape a través del conducto 20 y la mezcla de
oxidacidn sale por una abertura situada aproximaeda-
mente en el centro del separador 18. Esta mezcla se

lleva luego, después de atravesado el precalentador
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introducen el mismo tiempo 100 m3/hora de aire

procedente del conducto 22 y 5 g de cobalto en
forma de la disolucidn catalizadora ya mencionada,
procedente del conducto 23. También en este reac-
tor 24, se opera a unz temperatura de 1402C, La
mezcle de oxidacidn y el eire consumido salientes
ambos por la cabeza del recipiente de reacoidn 24,
se mezclen con 30 kg/hora de agua procedente del
conducto 25 y que se.aﬁade contimamente, En el
refrigerador 26, la mezcla es enfriada a 909°C has-
ta 1002C y llevada luego al separador 27, dél cual
la fasé acuosa sale & través del conducto 28, mien-
tras que el aire se escapa por el conducto 29, Este
aire se reune con el aire de escape del conducto 20
¥ se enfria, en el refrigerador 30, a 202C, El con- 4
densado constituido esencizlmente por ciélohexano,
atraviesa el separador 31 y se lleva luego, por me-
dio del conducto 32, al recipiente de reserva 41,

Los gases frios que no se han condensado
salen del separador 31 y entran en el recipiente
de lavado 33, en el cuel son lavados con el produc-
to de oxidacidn exento de@iclohexano procedente de
la columna 49 y que es imbtroducido en el recipiente
de lavado 33 por medio del conducto 34; a contimua~
cidn, los gases se escapan por el conducto 35 al
aire libre. En este recipiente de lavado, se intro-
ducen cada hora 200 kg de substancias de lavado,

El producto de oxidacidn -cargedo de ci-

clohexano~ descargedo por medio del condueto 36 del
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fondo del recipiente de levado 33 se reune con el
producto descargado del separador 27 y contenido
en el conducto 37, y se lleve a la columne de des-
tilacidn 39, despuds de atravesar el evaporsdor
38. En este caso, puede verificarse un intercambio
de calor entre los refrigeradores 6, 14, 26 y 30
por una parte y el evaporador 38 y los precalenta-
dores 1, 9 y 21 por la otra.

En la columns de destilacién 39, la ma-
yor parte del ciclohexano quedado sin convertir se
separa y sale, a una temperatura de unos 1002C en
el fondo de la columna, por la cabeza de este apa-
rato, paré}icuarse luego en el condensador 40 y
llevarse al recipiente de reserva 41.

El residuo de la columna de destilacidn

39, el cual contiene todavia aproximadamente un

.60% de ciclohexano, se descarga por el fondo de la

columna, se mezcla con 65 kg/hora de lejfa sédica
al 12 por 100 procedente del conducto 42 y se con-
duce luego al separador 43, en el que la lejia es
separada y descargada por medio del conducto 44.
La fase no acuosa se mezele con 50 kg/hora de agua
procedente del conducto 45 y entra a contimmacidn
en el separador 46, del cual el agua sale por el
conducto 47, para emplearse eventualmente en la
preparacidén de lejia sddica.

El producto lavado sale del separador 46,
atraviesa el precalentador 48 y entra en la columna
de destilacion 49, en la que el ciclohexano residusl

es eliminado por destilacion, ascendiendo la tempe-
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ratura en el fondo de la columna a aproximedamen—
te 1602C. El ciclohexano separado por destilacidn
se conﬁensa en el refrigerador 50 y entra luego en
el recipiente de reserva 41. E1 residuo de la co-
lumna de destilacion 49 sefompone de un 40 por 100
de ciclohexanona, aproximademente un 52 por 100 de
ciclohexanol y aproximadamente un 8 por 100 de com~
ponentes de punto de ebullicidén mds elevado. Parte
de este residuo, es deeir, unos 180 kg/hora, se
introduce en el recipiente colector 52; mientras
que el resto se lleva, por medio del conducto 34,
al recipiente de lavado 33.

Por medio del comducto 53, se introduce
ciclohexano nuevo procedente de un recipiente no
representado en la figura, en el recipiente de re-
serve 41 a medida que el ciclohexano es consumido
por la oxidacidn.

Ia mezcla de oxidacidn liberade de compo-
nentes dcidos y de hidrocarburos no transformados,
recogida en el colector 52 puede someterse a un pro-
ceso usuel de destilacidén fraccionada & presidn re-
ducida, por ejemplo, a una presidn comprendids en-
tre 10 y 100 mm Hg, y descomponerse de esta manera
en ciclohexanol y ciclohexanona.

A partir del agua de lavado descargada
por medio de los conductos 8, 16 y 28 se obtienen
como subproductos cada hora unos 15 kg de dcido
adipico, mediante eliminacion por destilacidn de
un 10 hasta un 20 por 100 del agua, junto con hi-

drocarburos disueltos, enfriamiento, cristalizacidn
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y filtracidn. Aproximedamente la doble cantidaed
se puede obitener en el caso de someter las aguas
de lavado alcalinas a los tratamientos posterio-

res adecuados.

EJEMPLO 2 ~

Despuds de conducir 8 m3/hora de ciclo-
hexano proéedente del recipiente dé reserva 30
(véase la figura 2), & una presidn de 40 atmdésfe-
ras, a través del precalentador 1, en el que la
substancia de pertida es calentada a 1052C, ésta
se introduce en el recipiente de reaccidn 4 de
3,2 n3 de cabida, Al mismo tiempo se introducen
300 ms/hora de aire de temperatura ambiente por
medio &el conducto 2 y 20 g de cobalto en forma
de una disolucion de nafienato de cobalto en ciclo-
hexamo, por medio del conducto 3. Gracias a la in-
troduccion simultédnea del ciclohexano, aire y di-
solucidn catalizadora, por un conducto de entrada
comin, en la mezcle de reaceion de 1402C recircu-
lade en el interior del recipiente de reaccidn,
la temperatura de reaccidn es mantenida a un va-
lor constante de 14092C,

Al salir la mezcla de oxidacidn, junto
con el aire consumido, del recipiente de reaceidn
4, se le afiaden 75 kg/hora de agua procedente del
conducto 5. Bsta mezcla se enfria a 9592C en el re-
frigerador 6 y se separa en sus fases én el sepa-
rador 7. La fase acuosa cargeds de los dcidos di-
sueltos se descarga del separador 7 por medio del

conducto 8, mientras que el aire consumido cargado
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de vapores de ciclohexano sale por el comducto 9.

A contimacidn, la mezcla de oxidacidn casi exen-
ta de dcidos (conmtiene todavia un 0,2 por 100 ean
peso de acidos) se lleva al precalentador 10, donde
se calienta a 11020, para introducirse luego en el
recipients de reaccidn 13 de 3,2 m3 de capacidad,
afiadiéndosele 2 la mezcla 250 m>/hora de aire frio
por medio del conducto 11 y 10 g de cobalto en for-
ma de una disolucion de naftenato de cobalto en
ciclohexano, procedente del conducto 12,

La mezcla de oxidacion obtenida se des-
carga del reactor 13, junto con el aire consumido,
a una temperatura de 1409C, se mezcla con 90 kg/
hora de agua procedente éel condueto 14, se enffia
& 902C en el refrigerador 15 y se divide en sus
fases en el separador 16, E1 agua cargada de com-
ponentes écidos sale a través del conducto 17,
mientras gue el alre consumido se escapa por el
conducto 18,

Bl aire escapado por los conductos 9 ¥
18 se enfria a 209C en el refrigerador 19, se li-
bera -en el separédor 20~ del ciclohexano conden-
sedo, el cual es descargado por medio del conducto
21 y recirculado el recipiente de reserva 30, y se
lleva luego al recipiente de lavado 22 provisto de
cuerpos de relleno. En este recipients, el gas se
lava con 200 kg/hora de producto de oxidacidn exen
$0 de ciclohexano procedente del conducto 23, des=
pués de 1o cual el producto de oxidacidn cargado

de cieclohexano se descarga por medio del conducto
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25, con reduccidn simulténee de la presidn. Este
producto se reune con la mezcla de oxidacidn exen-
ta de agua y de gases descargada del separador 16
por medio del conducto 26 y se introduce en la co-
5 lumna 28, después de atravesar el precalentador
27. Los gases separados por lavado en el recipien-
te de lavado 22 salen al aire libre & través del
conducto 24,
En la columns 28, la mayor parte del ei-
10. clohexano que no se ha transformado (aproximadamen
te un 90 por 100 en peso), se separa.por destila-
cidn, se condense luego en el refrigerador 29 y se
reune finalmente el contenido del recipiente de
reserva 30. El producto obtenido en el fondo de
15. esta columna de destilacién, cuyo contenido en ciclo
hexano asciende al 25 por 100, atraviesa el preca-
lentador 31 y entra en la columna 32. El ciclohe-~
xano separado por destilacidn y descargado por la
cabeza de la columna se condense en el refrigerador
20. 33 ¥ se reune igualmente al contenido del recipien-
te de reserva 30. En el fondo de la columna 32 se
obtiene un producto de oxidacidn completemente exen
to de hidrocarburos,
El producto de oxidacidn exento de ciclo-
25, hexano (600 kg/hora) cuyo {ndice de acidez ascien-
de todavia & 60 y cuyo fndice de esterificacidn se
eleva a 50, se descarga del fondo de la columna 32
por medio del conducto 34 para someterse al trate-
miento con lejfa. Parte del producto contenido en

30, el conducto 34 se desvia y se lleva, por medio del
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conducto 23, al recipiente de lavado 22, en las
cantidades arriba indicedas.

El tratamiento con lej{a se realiza en
el conducto circular 35, en cuyo interior 400 kg/
hora del producto de oxidacidn del conducto 34 y
175 kg/hora de lejia sddica al 20 por 100 proce-
dente del conducto 37 se mantienen en movimiento
circulante gracias a le accidn de la bomba 36. ILa
mezcla tratada se descarga por el conducto 38 y
se lleva a la centr{fuga 39. La fase acuose sale
e través del conducto 40, mientras el producto
libersdo de la lejia se descarga por medio del
conducto 41. Después de mezclar el producto des-
cargado por el conducto 41 (350 kg/hora) con 80
kg/hora de agua procedente &el conﬁuctov42, en el
meéolador 43, se lleva el conjunto a la centrifuga
44, en la cual el agua se separa y es descargada
por el conducto 45. El producto exento de agua y
de dcidos (335 kg/hora) sele por el conducto 46,
para emtrar en el recipiente 47. Por medio del
conducto 48 se introduce ciclohexano muevo en el
recipiente de reserva 30, para suplir la falta de
ciclohexano consumido durante la oxidacidn.

Ta oxidacidn de ciclooctano puede lle-
varse a cabo en la misme forma y comdiciones, en
cuyo caso se obtienen ciclooctanona y cicleooetanol
como producto principel, y écido subérico y acidos
de bajo peso molecular, como subproductos,

EJEMPLO 3 -

Mediante la bomba 1 (véase la figura 3)
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6,5 m3/hora de ciclohexano procedente del reci~
piente colector de ciclohexano 42 se llevan, a
una presion de 50 atmosferas, al recipiente de
reaccion 3, después de atravesado el precalenta-
dor 2, en el cual el ciclohexano se calienta a
una temperatura comprendida entre 100 y 1102C,
La substancia de partide se mezcla con 200 53/
hora de aire procedente del conducto 4 y con 5
g/hora de manganeso en forme de una disolucidn

aicohélica de cloruro de manganeso, procedente

del conducto 5. La mezcla es inyectada por medio

de la tobera d en el tubo de circulacidn interior
U dispuesto en el centro de la estufa 3 (la capa-
oidad de este recipiente de reaceidn asciende
aproximadamente a 2 m3). La mezecla que circula

en el interior de la estufa, recibe un calenta-
miento ulterior gracias al calor liberado duran-
te la oxidacidn y se mantiene a una temperatura
de 1459C. Ia mezela de oxidacidn (6,5 m3/hora)
obteniéa en la estufa 3 y que confiene aproxima-
demente un 2,5 por 100 de productos de oxidacidn
~sobre todo ciclohexanol y ciclohexanona,ademés

de dcidos y ésteres- se descargs, junto con el
aire consumido, por medio del conducto 6 y se lle-
va al refrigerador 7, en el que es enfriada a unos
802C. Despuds de afiadir otros 200 m3/hora de aire
de'temperatura embiente procedente del conducto 8,
se introduce el conjunto en le estufa 9, cuya ca-
pacidad es de aproximadamente 4 m3 ¥ que va pro-

viste de un tubo de cireulacién central U, ; gra-
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olas a la longitud y disposicidn adeocusdas de es-
te tubo, en el inbterior de le estufa, la estufa 9
posee dos zonas de separacidn 'a' y 'b' debajo y
encima de la zona de circulacidn, ascendiendo el
volumen de cada unz de las dos zonas mencionadas

a aproximadamente un quinto del volumen total de
la estufa. Las toberas d1 inyectan la mezecla in-
troducida en la estufa 9 en la zonz anular situa-
da entre el tubo de circulacidn interior y la ca-
misa de la estufa. La mezcla reciclada se mantiene
2 una temperatura de 1402C. En la zona de separa-
cidn superior, se separa‘el aire consumido, manbte-
niéndose cierto mivel del 1fquido. El aire descar-
gado por medio del conducto 10 se enfria, en el
refrigerador 11, a 252C, atraviesa luego el sepa-
rador 12 y entra, a través del conducto 13, en el
recipiente de lavado 14, en el cual es lavado con
el producto de oxidacidn procedente del recipien-
te 46. A través de la vélvula 15, el aire frio
liberado por lavado del ciclohexano sale al aire
libre. Los componentes del hidrocarburo condense-
dos en el refrigerador 11 se descargan del sepa-
rador 12 por medio del conducto 23,

Unos 110 kg/hora de disolucidn acuosa
procedente del conducto 16 se introducen en el
tubo de eirculacidn centrel U1 dispuesto en el
interior de la estufa 9, a través del cual reflu-
ye la mezcla de oxidacidn précticamente exenta de
aire. La disolucidn acuosa se separa en le zona

de separacidn inferior b de la estufa 9 y sale al
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eire libre, después de atravesar la vélvula 17,

Bsta disolucidn contiene aproximadamente un 70
por 100 de los dcidos y ésteres 4cidos formados
en los recipientes de resccién 3 y 9, ademds de
reducidas centidades de otros productos de oxida~-
cién, ascendienio le concentracidn en estas subs—
tancias orgdnicas a aproximadamente el 40 por 100
en peso,

Después de oxidado en total aproximada-
mente un 5 por 100 del ciclohexano, se descarge
la mezela de oxidacidn encime de la fase acuosa
de la estufa 9 y se introduce en el refrigerador
18, en el cual la mezcla es enfriada a unos 902C,
para lavarse luego, en el recipiente de 1avado-19,
en contracorriente con 100 kg/hora de agua proce-
dente del conducto 20. Durante este lavado, el
ague absorbe los compuestos acidos todavia exis-
tentes en la mezcla de oxidacién. Este agua se
descarga por el fondo del recipiente de lavado 19
y se lleva, con syuda de la bomba 21 y a través
del conducto 16, a la estufa 9.

La mezcla de oxidacion lavada, cuyo con-
tenido en producto de oxidacidn en el ciclohexano
asciende shora a aproximadamente un 4 por 100, se
descarga del recipiente de lavado por medio del
conducto 22, se reune con el condensedo descarga-
do por medio del conducto 23 del separador 12, se
mezcla, en el conducto 24, con 70 kg/hora de lejia

sbdica acuosa al 20 por 100 en peso procedente del

conducto 25 y se introduce luego en el separador
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26. La lejia absorbe el resto de &cidos libres
y la mayor parte de aquellos acidos que se pre-
sentan en forma de ésteres después de lo cual se
descarga a través de la valvula 27,

La mezcla de oxidacidn neutralizada
atraviesa la valvula 28 y el evaporador 29, para
entrar luego en la columna de destilacidn 30 a
presidn reducida. Enbtre el precelentador 2 y el
evaporador 29 por una parte y los refrigeradores
7, 11 y 18 por la otra, puede verificarse un in-
tercambio de calor., En la columna de destilacidn
30, se eliminan por destilacidn, & una presidn
de 1,5 atmdsferas, aproximadamente 2/3 del ciclo-
hexano. La mezcla de oxidacidn enriquecida obte-
nide en el fondo de la columna 30 se reune con
el liquido aceitoso de lavado cargado de ciclo-
hexano y que ha sido descargado del recipiente
de levado 14, a través de la valvula 31, por me-
dio del conducto 32, después de lo cual se mezclsa
el conjunto con 20 litros/hora de lej{a acuosa
sédica al 10 por 100 en peso, procedente del con-
ducto 34, en el interior del conducto 33. Esta
lejia sodica se gepara en el separador 35 y se
descarga a través de la vélvula 36. Con ayuda de
la vélvula 37, se¢feduce la presidén de la mezcla de
oxidecién enriquecida & 0,5 atmdsferas, despuds
de lo cual la mayor parte de la mezcla es evapo-
rade en el intercambiador de calor 38, con ayuda
de los vapores condensadores procedentes de la

columna 30. En la sigulente columna 39, el ciclo-
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cidn, condensado en el condensador 40 y llevado
al recipiente de reserva de ciclohexano 42, a
través de la bomba 41, También el ciclohexano de
la columna de destilacidn 30, el cual ha sido
cordensado en el intercambiador de calor 38, se
reune al contenido del recipiente 42, después de
atravesar la valvula 43. Por medio del conducto
44, se suple la falta de ciclohexano consumido
en la oxidacidn, ascendiendo la cantidad de ciclo-
hexano muevo introducido por medio del conducto
44 g aproximadamente 250 kg por hora.

El producto de oxidecion exento de ciclo-
hexano que se obtiene en el fondo de la columns de
destilacidn 39 y que se compone de 150 kg/hora de
ciclohexanona, 220 kg/hora de ciclohexanol y 20
kg/hora de componentes de punto de ebullicidn ele-
vado, se introduce, mediante la bomba 45, en el
recipiente de reserva 46. 200 kg/hora del produc-
to contenido en este recipiente 46 se llevan, por
medio del conducto 47 y de la bomba 48, al reci-
piente de lavado de los gases 14. 190 kg/hora del
producto de oxidacidn obtenido en el recipiente
39 se descargan por medio del conducto 49, para
someterse a procesos ulteriores de descomposicion
por destilacidmn.

El ejemplo siguiente pone de manifiesto
la economie de energia conseguida en la separe~
cién -por destilacidn- del hidrocarburc gquedado

sin transformar del producto de oxidaeion, gra-



cias a la realizacidén de la destilacidn en varias
etapas sucesivas y gracias al hecho de que en la
primera etapa se opera a una presidn mis elevada
gque en la segunda etapa, de forma que los vapores

De procedentes de la primera etapa proporcionan lsa
mayor parte o la totalidad del calor necesario
para la operacidn de evaporacidn en la segunde
etapa y eventualmente también parte del calor pa-
ra el reflujo.

10, EJEMPLO 4 -

' En la separacidn, por destilacidn, de
une mezcla de oxidacidn obtenida -segin lo des-
crito en los ejemplos precedentes- por oxidacidn
de ciclohexano y que contiene 10.000 kg/hora de

15, ciclohexano que no se ha transformado (95 por 100)
¥ 500 kg/hora de producto de oxidacidn (5 por 100),
se impondria la necesidad, en los procesos usuales
de destilacion para recuperar el ciclohexano puro,
de afiadir aproximedamente un 30 por 100 de le can-

20, tidad del destilado, es decir 3,000 kg/hora de
1{quido de reflujo, por la cabeza de la columna
de rectificacidén. Serfa, por lo tambo, preciso
evaporar 13.000 kg/hors de ciclohexano, operacidn
que significer{e un consumo de enmergia de unas

25. 1,000,000 Keal/hora.

En el sistema representado en la figura
4 se evaporan unos 4,000 kg/hora de ciclohexano
en el evaporador 2, con ayuda de vapor de baja
presién de 5 atmésferas rel. En la columns 4,

30, los vapores son deflemados con 1,200 kg/hora de



ciclohexano, & una presidn de 1,5 atmsferas abs.
vy a una temperatura de unos 90RC, El calor nece-
sario para la evaporacién del éeflujo lo produce
el serpentin de calefaceildn dispuesto en el in-
5e terior de la columna, dentro del cual circula
vapor de baja presién de aproximadamente 5 at-
mdsferas rel.
5,200 kg de vapores de ciclohexano de

902 C entran luego en el intercambiador de calor

10. 6,'en el cual son condensados, EL calor de con-
densacidn sirve para realizar una evaporacién
ulterior de la mezcla procedente de la valvula
10, cuya presidn ha sido reducida a 0,2 atmds-
feras, es decir, que se evapora mis o menos la

15, cantidaed equivalente de ciclohexano (5.200 kg/hora),
de forma que en la columna 12 entran 5,200 kg, de
ciclohexano en forma de vapor, junto con componen-
tes evaporados del producto de oxidacién, y una
mezcla de s6lo 800 kg de ciclohexano l{quido y la

20. meyor parte del producto de oxidacidn. Ia tempera-
tura de evaporacidn de esta mezcla, que contiene
aproximadamente un 60 por 100 de cielohexano, as-
ciende -a 0,2 atms. abs.~ & unos 6020, de modo
que en el intercambiador de calor 6 existe un

25, gradiente de calor de unos 309G,

En la colunmna 12, héy que rectificar

otra&ez un 30 por 100 de 5.200 kg., es decir,
unos 1.500 kg. de reflujo. El calor necesario pe-
ra realizer esta Operacién lo produce el disposi-

30, tivo de calefaccidn 13. Los 800 kg de ciclohexano



restantes se evaporan en el precalentador 21,

El dispositivo de calefaccidn 23 dispuesto en

el fondo de la columna 22 produce el calor ne-

cesario para la evaporacidn de un 30 por 100 =
5 240 kg de reflujo,.

Hay que evaporar, por lo tanbo, las
siguientes cantidades de ciclohexano con ayuda
de energia suministrada por fuentes exteriores:

Precalentador 2 4,000 kg/hora
10, Dispositivo de calefaccidn 4! 1,200 kg/hora
Dispositivo de calefaccidn 13 1.500 kg/hore.

Precalentador 21 800 kg/hora
Dispositivo de calefaccidn 23 240 kg/hore
en total: 7.740 kg/hora
15, En comparacidn con la evaporacidn de

13,000 kg/hora, la cantidad de T.T40 kg/hora sig-
nifica una economfa de calor de un 41 por 100.
Si en este procedimiento, el calor de

reaccion aprovechable liberado durante la oxida~
20, cidn, de 400,000 Keal/hora se aprovecha para la

evaporacidn en el intercambiador de calor 2,

existe la posibilidad de evaporar unos 5,000 kg

de ciclohexano en el precalentador 2, En este

caso, las cantidades a evaporar con ayuda de ca-

25. lor suministrado por fuentes ajenas se elevan solo as
Dispositivo de calefaccidn 4' 200 kg/hore
Dispositivo de calefaccidn 13 1,500 kg/hora
Precalentador 21 800 kg/hora
Dispositivo de calefaccidn 23 240 kg/hora

30, en total : 2.740 kg/hora
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En comparacidn con la evaporacidén de
13.000 kg/hora de ciclohexano, estas centidades
gignifican una economias de calor de un 79 por 100,
N O T A

Descrite suficlentemente la naturaleza
del invento, asi como la manera de realizarlo en
le préctica, debe hacerse constar que les dispo-
giciones anteriormente indicadas son susceptibles
de modificaciones de detalle en cuanto no alteren
su principio fundamental, siendo lo que constitu-
ye la esencia del referidsc invento y por lo que
Se golicita Patente de Introduceién, por 10 efios
en Espefla, sobre: "PROCEDIMIENTO Y APARATO PARA
LA OXIDACION DE HIDROCARBUROS CICLICOS EN FASE LI
QUIDAY; caracterizéndose por lo siguiente:

18,~ Procedimiento y aparato para la
oxidacién de hidrocarburos ciclicos en fase liqui
da, caracterizado porque las sustancias de parti-
da, hidrocarvuros cicloaliféticos y araliféticos,
a las cuales se afiaden gases oxigenados, se condu
cen B través de varios reciplentes de reaccidén su
cesivos y porque por lo menos después de atravesga
do uno de los recipientes de reaccidn se efectia
un lavado con agua, para descomponer la mezcla de
reaccidn, después de abtravesados todos los reci-
pientes de reaccidn, por destilacién en sus compo
nentes y llevar a cabo por. 1o menos un tratamiento
con discluciones alcalinasg, del grupo de los hi-
dréxidos y carbonatos alcalinos.

2.~ Procedimiento, segin reivindica-
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cién 18, caracterizadoc porque se aflads agua a la
mezcla de reaccidn, despuds de salir ésta de cada
rec¢ipiente de reaccidn, para enfriar la mezcla
luego a una temperatura de 20 hasta T0eC, infe-
rior a la temperatura de oxidacién, liberarla &
cpntinuacidn del ague de lavado y calentar aque-
1lle parte de la mezcla de oxidacibén que se intro-
duzea en el siguilente recipiente de reaccién otra
vez & la temperatura adecuada.

38,~ Procedimiento, segin reivindica-
cidn 18, caracterizado porque el agua de lavado
ge emples en une cantidad comprendida entrs 0,3 ¥y
el 5 %, respectc a la mezcls de reaccidn.

48.~ Procedimiento, segin reivindica-
cién 18, caracterizado porque la destilacidn de
la mezcle de reaccidn, se realiza en varias eta-
pas sucesivas, a temperaturas ascendentes.

55.- Procedimiento, segin reivindica-
cién 18, caracterizado porque Se eliminen en una
colume de destilacién, la mayor parte de los hi
drocarburos que no se hen transformado y estén
contenidos en la mezcla de oxidacidn y se trata
19 mezecla con una disolucién alcalina del grupo
de los hidréxidos slcalinos y carbonatos alcali-
nos, y se elimina en otre columna de destilacién
el hidrocarburo residual, despubs de separada la
disolucidn de lavadoe.

68+~ Procedimiento, gegin reivindica-
cién 18, caracterizado porque se seperan los hi-

drocarburos que no se han convertido de la mezela
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de oxidacidn, se trate la mezola con una disclucién
alcaling del grupo de los hidréxidos alcelinos y
carbonatos alcalinos y se separan las disoluciones
de lavado.

T8 .~ Procedimiento, segin reivindicacidn
18, caracterizado por realizarse le separacién por
destilacidén, de los hidrocarburcs que no se han
transformado en varias etapas sucesivas y operar en
la primera etapas a una presién més elevada que en
la segunda etapa, de modo que los vapores salientes
de la primera etapa de la destilacién proporcionan,
gracias s un intercambio indirecto de calor, la ma-
yor parte del calor necesario para la evaporacidn
en la segunda etapae.

8&,.,~ Procedimiento, segin reivindicacién
18, caracterizado por realizarse le separacidn, por
destilacibén, de los hidrocerburcs que no se han
transformado en varias etapas sucesivas y operar en
la primera etapa a unae presién més elevada que en
le segunda etapa, de modo que los vapores salientes
de la primera etapa de la destilacidn proporcionan,
graciaes g un intercambioc indirecto de calor, el co~
lor necesaric para la evaporacién en la segunda eta
pa ¥y por lo menos parte del calor pare el reflujo
en la segunda etape.

98,~ Procedimiento, seglin reivindicacidn
88, caracterizado porque por 1lc mencs en la prime-
ra etapa el fondo de la columna recibe un calenta-
miento adicional.

108.~ Aparato para realizar el procedimien
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to seglin relv1nd10aci6n 15, caracterizedo porque
comprende recipientes de reaccién provistos de
un dispositivo tubular, en el que se introduce
l% gustancia de partida y el gas oxigenadso, Ye-
éirculando la mezcla de reaceién liquide, a tra-
vés del espacio libre entre el tubo interior y el
recipiente de reaccidn, al interior del menciona
do tubo, introducifndose ague en oualquier punto
del mencionado espacio libre, en una cantidad com
prendida entre el 0,3 y el 5 % en peso sobre el
peso de la mezcla de reaccidén recirculada y por-
que Se descarga el gas por el extremo opuesto del
recipiente de reacoidn.

118+~ Aparato, segin reivindicacidén 108,
caracterizado porque la sustancis de partida y el
gas oxigenado, se introducen en el espacio libre
entre el tubo y el recipiente de reaccidn, recir-
culando la mezcla de reaccidén liquida a través del
tubo interior al mencionado espacic libra.

128,~ "Procedimiento y eparato para la
oxidacién de hidroocarburos ciclicos en fase liqui
da"; tal ¥

colsp queda sustancialments deserito en

la presente nemoyila e ilugis
dibtujose
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