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La presente invención se refiere  a un 
procedimiento mejorado para la  obtención de alco­
holes y cotonas por oxidación de hidrocarburos 
cioloalifáticos ó aralifá ticos, siendo el objeto 

5. de la  presente invención en particular la  obtención
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de ciclohexanol y ciclohexanona o bien de ciclo- 
octanol y ciolooctanona mediante oxidación de 
ciclohexano o bien ciclooctano con oxígeno, aire 
u otros gases oxigenados, operación que se re a li­
za eventualmente en presencia de catalizadores de 
oxidación conocidos.

Es conocida la  transformación de hi­
drocarburos cic loalifá ticos o ara lifá ticos median­
te  tratamiento de estos con oxígeno o gases oxige­
nados, en la  fase líquida, en alcoholes y cotonas. 
Sin embargo, la s  cantidades más o menos apreciables 
de subproductos ácidos formados durante este proce­
so reducen por una parte el rendimiento de los pro­
ductos de oxidación deseados y son, por otra parte, 
motivo de disminuciones u lterio res sobre todo del 
rendimiento en alcoholes, debidas a la  formación 
de ásteres. Estos ásteres d ificu ltan  además en alto  
grado la  descomposición de las  mezclas de oxidación.

En un procedimiento conocido se evitan 
estos inconvenientes, y en particular la  formación 
de ásteres, mediante realización de la  oxidación 
de los hidrocarburos en presencia de agua añadida 
en una cantidad comprendida entre aproximadamente 
un 10 y un 30 por 100 en peso, respecto a la  canti­
dad de hidrocarburos (váase la  patente estadouni­
dense 2.565.087). Esta forma de operar presenta, 
sin  embargo, varias desventajas: por una parte, es 
preciso emplear recipientes de oxidación de mucha 
más capacidad para obtener los mismos rendimientos 
por volumen y tiempo en productos de oxidación, es
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decir, alcoholes y cetonas; por otra parte, el 
agua añadida actúa como inhibidor porque arrastra  
consigo las  substancias aceleradoras de la  reac­
ción; al u tiliz a r  catalizadores, el agua añadida 
disminuye además la  acción de estos.

En el procedimiento descrito en la  pa­
tente estadounidense 2.557.281, no sólo se pres­
cinde, por los motivos indicados, de la  introduc­
ción de agua en los recipientes de oxidación, sino 
que el agua obtenida durante la  oxidación se elimi­
na incluso inmediatamente después de formada y se 
separa, en dispositivos de separación, de los hidro 
carburos reoirculados al proceso de oxidación. Sin 
embargo, este método no evita la  formación de subs­
tancias acidas y esteres, ni el depósito de los 
ácidos -sólidos a temperatura ambiente- en los con­
ductos de empalme, lo cual puede conducir a obstruc­
ciones e interrupciones del funcionamiento.

El objeto principal de la  presente inven­
ción lo constituye un procedimiento fác il de llevar 
a cabo e indicado para la  realización en escala in ­
dustria l, para la  oxidación de hidrocarburos ciclo- 
a lifá ticos o aralifáticos en la  fase líquida con 
oxígeno, aire u otros gases oxigenados, procedimien 
to que puede realizarse de manera continua y sin  
riesgo de perturbaciones y que permite reducir a un 
mínimo la  formación de ásteres.

Otra característica del procedimiento con­
forme a la  presente invención, consiste en realizar 
la  oxidación de los hidrocarburos cicloalifáticos o
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ara lifá ticos en varias etapas sucesivas, u tiliz a n ­
do varias zonas de oxidación dispuestas en una se­
r ie , y en cuidar de que el contenido en ácidos (los 
cuales son, en principio, subproductos valiosos) en 
los recipientes de oxidación y en el proceso poste­
rio r  de destilación de la  mezcla de oxidación no 
salga de determinados lím ites dentro de los cuales 
los ácidos no se pueden separar ni formar depósitos.

Otro objeto de la  presente invención re­
side en reducir la  formación de ásteres a un míni­
mo, lo  cual se consigue mediante separación de la  
mayor parte de los(componentes ácidos contenidos en 
el producto de oxidación por lo  menos después de 
s a lir  la  mezcla de oxidación de uno de los recipien 
tes de reacción. Otra finalidad de la  invención con 
sis te  en eliminar los componentes ácidos -en cuanto 
su contenido en la  mezcla de oxidación perturbe la  
realización del procedimiento en la s  diversas zonas 
de oxidación- mediante un lavado con agua efectuado 
después de por lo  menos una etapa de la  reacción, 
y en obtener un producto de oxidación de composi­
ción ta l  que la  descomposición posterior del pro­
ducto en los diversos componentes pueda realizarse 
sin  dificultades y que esté asegurada la  obtención 
fác il y ventajosa de los alcoholes y cotonas desea­
dos con rendimientos elevados y pureza satisfacto­
r ia . Además, la  presente invención se refiere  a 
un método extraordinariamente ventajoso para la  
realización del proceso de descomposición de la  
mezcla de oxidación en sus componentes, método que30



se basa en el aprovechamiento de prácticamente la  
totalidad de las  energías existentes, sobre todo 
del calor, por lo cual resulta extremadamente re­
ducido el costo de la  destilación y aumentada la  
rentabilidad económica del proceso.

La presente invención se refiere además 
a la  u tilización  de un recipiente de reacción de 
tipo determinado, para la  realización del proceso 
de oxidación. Los demás objetos se deducen de la  
siguiente descripción detallada del procedimiento 
conforme a la  presente invención.

Encontróse que la  transformación -por 
oxidación- de hidrocarburos cicloalifáticos o 
aralifá ticos en alcoholes y cotonas en la  fase l í ­
quida se verifica  de manera particularmente venta­
josa y sin  que aparezcan los inconvenientes arriba 
mencionados, s i los hidrocarburos se conducen, a 
temperatura elevada y eventualmente en presencia 
de catalizadores de oxidación, a través de varios 
recipientes de reacción sucesivos, en los cuales 
se introduce al mismo tiempo un agente de oxidación 
gaseoso, por ejemplo, oxígeno o un gas oxigenado, 
por ejemplo, a ire , realizándose por lo menos un la ­
vado con agua después de sa lir  la  mezcla de oxida­
ción de uno de los recipientes de reacción , pre­
ferentemente después de s a lir  del último reactor, 
liberándose la  mezcla de reacción, por destilación, 
del hidrocarburo de partida que no ha reaccionado 
y llevándose a cabo por lo menos un tratamiento con 
disoluciones acuosas de compuestos alcalinos de
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acción básica, por ejemplo, hidróxidos o carbonatos 
alcalinos.

En cuanto a los hidróxidos o carbonatos 
alcalinos, entran en consideración sobre todo los 
hidróxidos y carbonatos del sodio y del potasio, 
los cuales se emplean ventajosamente en concentra­
ciones comprendidas entre el 5 y el 35, convenien­
temente entre el 10 y el 25 por 100 en peso.

Entre los hidrocarburos cicloalifáticos 
o a rilifá tico s  apropiados para emplearse como subs­
tancia de partida figuran especialmente las  ciclo- 
parafinas, por ejemplo, ciclohexano y ciclooctano, 
además el e t i l  benceno y otros alquil bencenos con 
2 o más átomos de carbono, especialmente con 2 has­
ta  6 átomos de carbono en la  cadena la te ra l.

La oxidación se realiza  a temperaturas 
elevadas, por ejemplo, a temperaturas comprendidas 
entre unos 100 y 170BC. La temperatura a eleg ir de­
pende del hidrocarburo empleado como substancia de 
partida, siendo, en el caso de la s  cicloparafinas, 
preciso que se opere a temperaturas inferiores a 
150SC, por ejemplo, entre 135 y 145^0, en el caso 
de emplear ciclohexano. La reacción se realiza  a 
presión normal o elevada, por ejemplo, entre 2 y 
50 atmósferas.

En lo  que respecta a los reactores, con­
viene u ti l iz a r  recipientes provistos de un tubo 
incorporado. Este tubo in te rio r puede encontrarse 
en el centro o cerca de uno de los lados del reci­
piente de reacción. El corte transversal de este
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tubo in terio r asciende a un 20 hasta un 70 por 100 
del corte transversal to ta l del recipiente, de modo 
que en los dos extremos de la  zona in terio r del re­
cipiente existe un espacio lib re . El tubo puede es­
ta r  fijado en la  pared in te rio r del recipiente en 
cualquier punto apropiado.

La substancia de partida y el oxígeno o 
el gas oxigenado, por ejemplo, a ire , se introducen 
en el in te rio r de este tubo, descargándose luego 
parte de la  mezcla de oxidación líquida compuesta 
de substancias de partida y producto de oxidación, 
junto con el oxígeno o el gas oxigenado sin  consu­
mir, por el extremo opuesto del recipiente de reac­
ción. En el caso de que sólo el gas se descargue 
por el mencionado extremo opuesto, la  mezcla de 
reacción líquida puede saoarse del sistema de c ir­
culación también por el extremo de entrada de las 
substancias participantes en la  reacción. La parte 
restante de la  mezcla de reacción refluye -  a través 
del espacio lib re  entre el tubo y la  pared del reac­
to r- para entrar de nuevo en el in terio r del tubo 
de modo que se forma un ciclo cerrado. No hay tam­
poco inconveniente en introducir la  substancia de 
partida y el gas oxigenado en el espacio lib re  entre 
el tubo in te rio r y la  pared del recipiente de reac­
ción, con ayuda de una o varias toberas, de forma 
que parte de la  mezcla de reacción refluye a través 
del tubo in te rio r para entrar de nuevo en el espacio 
lib re . Por regla general, la  cantidad horaria de 
substancias recirculadas en el in terio r de ta les
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recipientes asciende a más de diez veces, a mentado 
20 hasta 50 veces la  capacidad del recipiente de 
reacción.

A veces puede imponerse la  necesidad de re 
frigerar la  masa recirculada para impedir que la  tem 
peratura de reacción exceda de los lím ites admisi­
bles, lo  cual se consigue por ejemplo, mediante dis­
positivos de refrigeración incorporados en el con­
ducto por el cual circula la  masa de reacción, o des­
cargando parte de la  masa de reacción del recipiente 
para conducirla a un refrigerador colocado fuera del 
reactor y reincorporarla luego en la  masa recircula­
da en e l in te rio r del reactor. La circulación puede 
intensificarse por medio de un conducto situado fue­
ra  del recipiente. Por otra parte, no hay tampoco 
inconveniente en u ti l iz a r  reactores desprovistos del 
tubo in te rio r, en cuyo caso la  circulación es pro­
vocada por uno o varios conductos exteriores que pue 
den i r  provistos de bombas de circulación.

En cuanto a los catalizadores, son apropia 
dos los catalizadores de oxidación conocidos, por 
ejemplo, metales, especialmente cobalto, además ce- 
rio , níquel, hierro, plomo, titan io , vanadio, cromo, 
molibdeno,uranio, manganeso, platino, p la ta , estado, 
calcio o magnesio. Son especialmente indicadas las  
sales solubles en aceites de estos metales, por ejem 
pío, de ácidos naftánicos o ácidos mono o dicarboxí- 
lico s. No hay tampoco inconveniente en emplear cier­
tos compuestos inorgánbos de los metales, por ejem­
plo, óxidos, halogenuros, sulfatos, fosfatos, vana-30
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datos, molibdatos, tungstatos y cromatos. Los catar- 
lizadores pueden estar aplicados sobre cargas, por 
ejemplo, bentonitas, silica to s sintéticos, alúmina 
activa, magnesia u óxido de cinc. Pueden añadirse 
además substancias aceleradoras de la  oxidación, 
por ejemplo, peróxidos. Los catalizadores se añaden 
a l hidrocarburo a oxidar o sea a la  mezcla de oxi­
dación en cantidades comprendidas entre 0,1 y 200 g 
de metal por 1000 kg de hidrocarburo o mezcla de 
oxidación, operándose convenientemente con 0,3 has­
ta  40 g de metal por cada 1000 kg de hidrocarburo 
o mezcla de oxidación.

El procedimiento se realiza de la  siguien- 
te  manera: la  substancia de partida -convenientemen­
te precalentada- entra en el primer recipiente de 
reacción, en el cual se introduce, por ejemplo, por 
inyección, al mismo tiempo el oxígeno o los gases 
oxigenados en forma finamente repartida, a tempera­
tura ambiente o ligeramente elevada, es decir, entre 
20 y 1003C. y eventualmente también los catalizado­
res de oxidación, convenientemente en forma disuel­
ta  o finamente repartida. Conviene precalentar la  
substancia de partida, es decir, los hidrocarburos, 
a una temperatura en unos 10 hasta 50SC in ferio r a 
la  temperatura de la  oxidación. Introdúcense en el 
recipiente de reacción por ejemplo, 20 a 70 m de 
aire por cada 1.000 kg de mezcla líquida.

Después de descargada la  mezcla de reac­
ción, por ejemplo, por el extremo opuesto a la  en­
trada, se introduce en el segundo recipiente de
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reacción, añadiéndose eventualmente cantidades u lte ­
riores de oxígeno o gases oxigenados y catalizadores. 
Después de atravesado el segundo recipiente, la  mez­
cla se conduce en las mismas condiciones a travép de 
los recipientes siguientes, por ejemplo, a través de 
5 reactores. El período de permanencia en la  zona de 
reacción to ta l debe ser.por lo  menos de 15 minutos, 
convenientemente de 40 y más minutos, por ejemplo, 
de 1 hasta 3 y más horas. Por lo  menos después de 
una de las etapas de la  oxidación, preferentemente 
por lo  menos después de la  última etapa y convenien­
temente después de cada etapa, se añade 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 oxidación. Conviene 
enfriar la  mezcla acuosa luego, eventualmente sin  
reducir su presión, en un refrigerador o intercam­
biador de calor, a una temperatura en unos 20 hasta 
70SC in ferio r a la  temperatura de oxidación. Gra­
cias a un intercambio de calor, el calor liberado 
durante el enfriamiento de la  mezcla puede reu ti­
lizarse convenientemente para el precalentamiento 
de la  mezcla de hidrocarburos antes de entrar ésta 
en el primer recipiente de reacción, y especialmen­
te  para evaporar la  mayor parte de la  mezcla de 
oxidación en su camino hacia la  primera columna de 
destilación, después de reducida su presión.

La capa acuosa, eliminada en un separador, 
contiene la  mayor parte de los subproductos ácidos 
desfavorables formados durante la  oxidación, por30
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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 disolución de hidróxi- 
do o carbonato alcalino, seguido de otro proceso de 
eliminación de la  fase acuosa, al siguiente reci­
piente de oxidación o a una columna de destilación.

El agua 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 introducirse tam­
bién en la  última parte del recipiente de reacción, 
donde ya no se verifica ninguna oxidación, en cuyo 
caso son particularmente indicados los recipientes 
arriba descritos provistos de un tubo incorporado.
El agua se aRade por uno o varios puntos de entrada 
a la  masa reciclada, después de descargado el gas 
oxigenado, eventualmente junto con parte de la  mez­
cla de reacción, por el extremo superior del reac­
to r  vertica l, mientras la  parte restante de la  mez­
cla refluye a través del espacio lib re  o del tubo 
in te rio r. La capa acuosa sale por el fondo del re­
cipiente. Encima de la  capa acuosa, se puede des­
cargar parte de la  mezcla de reacción líquida, a 
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  reacción y disminuido el rendimiento.

En lo  que respecta a las disoluciones 
alcalinas de lavado, se u tilizan  convenientemente 
disoluciones acuosas al 5 hasta 30 por 100 de hidró-30



xido o carbonato de sodio o de potasio. La can­
tidad empleada de estas disoluciones asciende a 
un cuarto hasta aproximadamente cuatro veces la  
cantidad del producto de oxidación a tra ta r .  El 
lavado se efectúa a temperatura elevada, preferen­
temente a una temperatura superior a 60SC, por 
ejemplo, entre 65 y 105SC. Después de terminado es 
te  lavado con á lca li, conviene llevar a cabo otro 
lavado con agua. Preferentemente en cada separador, 
pero por lo  menos en el último, se eliminan también 
los gases, los cuales son enfriados, por ejemplo, 
a temperatura ambiente, y tratados luego con diso­
luciones de lavado, empleándose como disolución de 
lavado con preferencia el producto de oxidación 
mismo o una de sus fracciones, por ejemplo, ciclo- 
hexanona o ciclohexanol, o el residuo obtenido des­
pués de separada, por destilación, la  fracción que 
contiene la  ciclohexanona y el ciclohexanol. Con­
viene emplear para el lavado de los gases unos 0,2 
hasta 4 kg de disolvente por cada de gas.

A continuación, la  parte no acuosa de la  
mezcla de oxidación se descompone por destilación, 
operación que se verifica en evaporadores, en los 
cuales la  mezcla permanece por cortos períodos, o 
preferentemente en varias columnas de destilación 
sucesivas, a temperaturas ascendientes, en la s  que 
la  mezcla permanece por períodos más prolongados.
En el último 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^-
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tura es en 20 a 50SC superior a la  temperatura de 
ebullición del hidrocarburo, estando por lo  tanto, 
comprendida, en el caso del ciclohexano, entre 100 
y 130SC.

5. En la  segunda columna, el residuo es l i ­
berado, a temperatura más elevada, por ejemplo, 
aproximadamente a la  temperatura de ebullición del 
producto de oxidación de más bajo punto de ebulli­
ción, por ejemplo, el de la  ciclohexanona de las 

10. partes restantes del hidrocarburo no transformado,
y descompuesto, si así se desea, en sus componentes 
alcohólicos y cetónicos, en otras columnas de des­
tilación . En el caso de llevar a cabo la  destila­
ción en varias etapas, el tratamiento con á lca li 

15* puede realizarse después de terminada la  destila­
ción en la  primera columna, A este tratamiento se 
somete, por ejemplo, aquella mezcla de oxidación 
que contiene todavía un 20 por 100 como mínimo de 
hidrocarburos que no se han oxidado. Sin embargo,

20. no hay tampoco inconveniente en efectuar el tra ta ­
miento con á lca li después de eliminada prácticamen­
te  la  totalidad de los hidrocarburos no oxidados.

Una forma particularmente apropiada y, 
desde el punto de v ista  de economía de calor, espe- 

25. cialmente ventajosa de llevar a cabo la  descomposi­
ción de la  mezcla de oxidación consiste en realizar 
la  destilación en varias etapas sucesivas y en ope­
rar en la  primera etapa a una presión más elevada 
que en la  segunda etapa, de modo que los vapores 

30. salientes de la  primera etapa de la  destilación pro-
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porcionan, gracias a un intercambio indirecto de 
calor, la  totalidad o la  mayor parte del calor 
necesario para la  evaporación en la  segunda etapa 
y convenientemente también por lo  menos parte del 
calor para el reflu jo .

En v ista  de las cantidades apreciables 
-por ejemplo, hasta un 95 por 100- de hidrocarbu­
ros de bajo punto de ebullición contenidos en la  
mezcla saliente de la  última etapa de la  oxidación 
y considerando la  elevada relación de reflujo  ne­
cesaria para lograr una separación exacta de estos 
componentes, el aprovechamiento de la  energía té r­
mica de los vapores procedentes de la  primera etapa 
de la  destilación es de gran interés económico. En 
la  figura 4- se representa gráficamente un sistema 
para la  realización de este proceso de destilación , 
a base del cual se describirá a continuación en de­
ta l le ,  a tí tu lo  de ejemplo, una forma de llevar a 
cabo la  descomposición mencionada de las  mezclas 
de oxidación.

La mezcla de reacción constituida por hi­
drocarburos y productos de oxidación, sobre todo 
alcoholes y cetonas, entra por 1 en el aparato de 
destilación. En el precalentador .2; -calentado por 
el vapor de baja presión del serpentín 3 -  el pro­
ducto de oxidación es precalentado a aproximadamen­
te  953C, después de lo  cual la  mezcla de vapor y 
líquido entra en el fondo de la  columna de destila­
ción 4, mantenida a una presión de 1,5 atmósferas. 
Los componentes más v o lá tiles , es decir e l hidro-
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carburo, salen por la  cabeza de la  columna 4, a 
través del conducto 5. Los vapores se condensan 
en el interoambiador de calor 6 y se llevan luego, 
con ayuda de la  bomba 7 y por medio del conducto 
25, al recipiente 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  válvula 9. La parte del producto de 
oxidación evaporada junto con los vapores de hidro­
carburos ascendentes, refluye, gracias a una rec­
tificación , para reunirse con el residuo. El ser­
pentín de calefacción 4' produce tanto calor en el 
fondo de la  columna 4 que el reflujo es to ta l o 
parcialmente evaporado.

La presión de la  mezcla obtenida en el 
fondo de la  columna de destilación 4 -además de los 
productos de oxidación, especialmente alcoholes y 
cotonas,contiene todavía 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 atmósferas, con ayuda de la  válvula 
10. Parte de esta mezcla, por ejemplo, un 10 por 
100, sobre todo los hidrocarburos de bajo punto de 
ebullición, es evaporada durante esta operación. 
Otra parte mayor del hidrocarburo todavía líquido 
y parte del producto de oxidación 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 son30



condensados. La mezcla que sale por el conu^^v 
11 y 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
lumna 12, calentada adicionalmente por el disposi­
tivo de calefacción 1.3, situado en el fondo & esta 
columna. La columna 12 funciona a una presión redu­
cida comprendida aproximadamente entre o,2 y 0,25 
atmósferas, manteniéndose la  depresión a estos va­
lores con ayuda de un aparato productor de vacío, 
por ejemplo, ^na Lomba de vacío. El destilado sale 
por la  cabeza de la  columna 12, a través del con­
ducto 15, se condensa en el refrigerador 16 re f r i­
gerado por agua, y se conduce luego a través del 
recipiente colector 17 y la  bomba 18 al conducto 
25, el cual lo lleva al recipiente de reserva (no 
representado en la  figura). Con el objeto de frac­
cionar también en esta columna 12 los vapores as­
cendentes e impedir que los productos de oxidación 
se escapen junto con los vapores de hidrocarburos, 
parte de los hidrocarburos del conducto 8 se in tro­
duce como reflu jo , a través de la  válvula 14, en el 
extremo superior de esta columna. El dispositivo de 
calefacción 13 produce tanto calor en la  columna 12 
que el reflujo es parcial o totalmente evaporado.
El dispositivo de calefacción 13 puede suministrar 
otras cantidades adicionales de calor, en cuyo caso 
no sólo 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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líquido. El residuo del fondo de la  columna 12 
atraviesa la  bomba 20 y el precalentador 21, ca­
lentado por vapores de a lta  presión de 20 atmós­
feras r e í . ,  y es empujado luego a la  columna de 
destilación 22. La columna 22 funciona aproximada­
mente a la  misma presión que la  columna 12. En el 
precalentador 21 y gracias a la  acción del dispo­
sitivo de calefacción 23 dispuesto en el fondo de 
la  oolumna 22, se evapora el resto de componentes 
de hidrocarburos todavía contenidos en el producto 
de oxidación descargado por el fondo de la  columna 
12. La mayor parte de productos de oxidación evapo­
rada junto con los hidrocarburos, es fraccionada y 
detenida en su movimiento ascendente mediante in ­
troducción de hidrocarburos procedentes del conduc­
to 8, a través de la  válvula 24, en la  parte supe­
r io r  de la  columna 22. Los vapores salientes por 
la  cabeza de la  columna 22, que contienen sobre to­
do el hidrocarburo, además de reducidas cantidades 
de produotos de oxidación, se recirculan, a través 
del conducto 11, a la  columna 12. El producto de 
oxidación exento de hidrocarburos se descarga por 
el fondo de l#6olumna 22 y, después de atravesar 
la  bomba 26, se saca del sistema.

No hay inconveniente en realizar la  rec ti­
ficación completamente en la  última etapa, conden­
sando los hidrocarburos salientes por la  cabeza de 
la  columna 22 en un condensador especial, en cuyo 
caso no es c r ític a  la  presión a la  cual se mantiene 
la  oolumna 22, pudiéndose operar, por ejemplo, a



presión atmosférica.
Conviene u ti l iz a r  en el primer proceso 

de evaporación de los hidrocarburos en el preca- 
lentador 2, el calor de la  mezcla misma a tra ta r  
obtenida al oxidar los hidrocarburos, así como el 
calor que es preciso eliminar en el intervalo de 
tiempo entre dos recipientes de reacción.
EJEMPLO 1 -

En el recipiente de reacción 4 (véase la  
figura 1) de 1,55 m̂  de cabida, se introducen cada 
hora 5 m-3 de ciclohexano procedente del recipiente 
de reserva 41, a una presión de 30 atmósferas, des­
pués de haberse calentado el ciclohexano a 1003C 
en el precalentador 1. Al mismo tiempo, se introdu­
cen, por el conducto 2, 100 m^/hora de a ire , mien­
tras  que por el conducto 3, se inyectan 15 g/hora 
de cobalto en forma de una disolución acuosa de 
acetato de cobalto. El aire introducido en estado 
fr ío , y el ciclohexano precalentado mantienen cons­
tante la  temperatura del recipiente de reacción, la  
cual asciende a aproximadamente 1403C.

Los 5 m^/hora de mezcla de oxidación ca­
lien te  (140RC) que salen del recipiente de reacción 
4 junto con el aire consumido, se mezclan continua­
mente con 30 kg/hora de agua procedente del conduc­
to 5, se enfrían a aproximadamente 90R0 en el re­
frigerador 6 y se liberan -en el separador 7- de la  
fase acuosa, la  cual se descarga por el conducto 8. 
La mezcla de oxidación casi exenta de componentes 
ácidos y el aire consumido atraviesan luego el pre-
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calentador intermedio 9 y se inyectan en el reci­
piente de reacción 12. Al mismo tiempo, se añaden 
a la  mezcla 100 m^/hora de aire de temperatura am­
biente, procedente del conducto 10 y 15 g de cobal­
to en forma de una disolución aouosa de acetato de 
cobalto, procedente del conducto 11. También en 
este reactor 12, la  temperatura asciende a 140BC y 
se mantiene constante, a l igual que en el recipien 
te  4 y a pesar del calor de reacción liberado,gra­
cias a la  introducción del aire en estado frío  y de 
la  mezcla de reacción de unos 100 a 110SC.

Después de añadir continuamente 30 kg/hora 
de agua procedente del conducto 13 a la  mezcla sa­
lien te  -con una temperatura de 14O0C- del recipien­
te  de reacción 12, en el cual ha sido oxidada hasta 
aproximadamente 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 aproximadamente 90BC. En 
el separador 15, la  mezcla es liberada de la  fase 
acuosa, la  cual se descarga por el conducto 16. Añá­
danse a la  fase no acuosa 75 kg/hora de una disolu­
ción acuosa de hidróxido sódico al 25 por 100 pro­
cedente del conducto 17. La le j ía  cargada de compo­
nentes ácidos se descarga del separador 18 por me­
dio del conducto 19, mientras que el aire consumido 
se escapa a través del conducto 20 y la  mezcla de 
oxidación sale por una abertura situada aproximada­
mente en el centro del separador 18. Esta mezcla se 
lleva luego, después de atravesado el precalentador



5.

10.

15.

20

25.

322380-
21, al recipiente de reacción 24, en el c u a lie  
introducen al mismo tiempo 100 m^/hora de aire 
procedente del conducto 22 y 5 g de cobalto en 
forma de la  disolución catalizadora ya mencionada, 
procedente del conducto 23. También en este reac­
to r 24, se opera a una temperatura de 1403(3. La 
mezcla de oxidación y el aire consumido salientes 
ambos por la  cabeza del recipiente de reacción 24, 
se mezclan con 30 kg/hora de agua procedente del 
conducto 25 y que se añade continuamente. En el 
refrigerador 26, la  mezcla es enfriada a 9030 has­
ta  1003C y llevada luego a l separador 27, del cual 
la  fase acuosa sale a través del conducto 28, mien­
tras  que el aire se escapa por el conducto 29. Este 
aire se reúne con el aire de escape del conducto 20 
y se enfría, en el refrigerador 30, a 20SC. El con­
dénsalo constituido esencialmente por ciclohexano, 
atraviesa el separador 31 y se lleva luego, por me­
dio del conducto 32, al recipiente de reserva 41,

Los gases frío s  que no se han condénsalo 
salen del separador 31 y entran en el recipiente 
de lavado 33, en el cual son lavados con el produc- 
to de oxidación exento depiclohexano procedente de 
la  columna 49 y que es introducido en el recipiente 
de lavado 33 por medio del conducto 34; a continua­
ción, los gases se escapan por el conducto 35 al 
aire lib re . En este recipiente de lavado, se in tro­
ducen cada hora 200 kg de substancias de lavado.

El producto de oxidaoión -cargado de ci­
clohexano- descargado por medio del conducto 36 del

20

30
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fondo del recipiente de lavado 33 se reúne con el 
producto descargado del separador 27 y contenido 
en el conducto 37, y se lleva a la  columna de des­
tilac ió n  39, después de atravesar el evaporador
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  columna de destilación 39, la  ma­
yor parte del ciclohexano quedado sin convertir se 
separa y sale, a una temperatura de unos 1009C en 
el fondo de la  columna, por la  cabeza de este apa­
rato , par^Licuarse luego en el condensador 40 y 
llevarse al recipiente de reserva 41.

El residuo de la  columna de destilación
39, el cual contiene todavía aproximadamente un 
60% de ciclohexano, se descarga por el fondo de la  
columna, se mezcla con 65 kg/hora de le j ía  sódica 
al 12 por 100 procedente del conducto 42 y se con­
duce luego al separador 43,- en el que la  le j ía  es 
separada y descargada por medio del conducto 44.
La fase no acuosa se mezcla con 50 kg/hora de agua 
procedente del conducto 45 y entra a continuación 
en el separador 46, del cual el agua sale por el 
conducto 47, para emplearse eventualmente en la  
preparación de le j ía  sódica.

El producto lavado sale del separador 46, 
atraviesa el precalentador 48 y entra en la  columna 
de destilación 49, en la  que el ciclohexano residual 
es eliminado por destilación, ascendiendo la  tempe-30.
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ratura en el fondo de la  columna a aproximadamen­
te 1603C. El ciclohexano separado por destilación 
se condensa en el refrigerador 50 y entra luego en 
el recipiente de reserva 41. El residuo de la  co­
lumna de destilación 49 se)compone de un 40 por 100 
de ciclohexanona, aproximadamente un 52 por 100 de 
ciclohexanol y aproximadamente un 8 por 100 de com­
ponentes de punto de ebullición más elevado. Parte 
de este residuo, es decir, 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 conducto 53, se introduce 
ciclohexano nuevo procedente de un recipiente no 
representado en la  figura, en el recipiente de re­
serva 41 a medida que el ciclohexano es consumido 
por la  oxidación.

La mezcla de oxidación liberada de compo­
nentes ácidos y de hidrocarburos no transformados, 
recogida en el colector 52 puede someterse a un pro­
ceso usual de destilación fraccionada a presión re­
ducida, por ejemplo, a una presión comprendida en­
tre  10 y 100 mm Hg, y descomponerse de esta manera 
en ciclohexanol y ciclohexanona.

A p a rtir  del agua de lavado descargada 
por medio de los conductos 8, 16 y 28 se obtienen 
como subproductos cada hora unos 15 kg de ácido 
adípico, mediante eliminación por destilación de 
un 10 hasta un 20 por 100 del agua, junto con hi­
drocarburos disueltos, enfriamiento, crista lización



y filtrac ión . Aproximadamente la  doble cantidad 
se puede obtener en el caso de someter las aguas 
de lavado alcalinas a los tratamientos posterio­
res adecuados.
EJEMPLO 2 —

Después de conducir 8 m^/hora de ciclo- 
hexano procedente del recipiente de reserva 30 
(véase la  figura 2), a una presión de 40 atmósfe­
ras, a través del precalentador 1, en el que la  
substancia de partida es calentada a 105^0, ésta 
se introduce en el recipiente de reacción 4 de 
3,2 m̂  de cabida. Al mismo tiempo se introducen 
300 m^/hora de aire de temperatura ambiente por 
medio del conducto 2 y 20 g de cobalto en forma 
de una disolución de naftenato de cobalto en ciclo- 
hexamo, por medio del conducto 3. Gracias a la  in ­
troducción simultánea del ciclohexano, aire y di­
solución catalizadora, por un conducto de entrada 
común, en la  mezcla de reacción de 140SC recircu­
lada en el in te rio r del recipiente de reacción, 
la  temperatura de reacción es mantenida a un va­
lo r  constante de 140SC.

Al sa lir  la  mezcla de oxidación, junto 
con el aire consumido, del recipiente de reacción 
4, se le  aRaden 75 kg/hora de agua procedente del 
conducto 5. Esta mezcla se enfría a 95SC en el re­
frigerador 6 y se separa en sus fases en el sepa­
rador 7. La fase acuosa cargada de los ácidos 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 conducto 9.
A continuación, la  mezcla de oxidación casi exen­
ta  de ácidos (contiene todavía un 0,2 por 100 en 
peso de ácidos) se lleva al precalentador 10, donde 
ae calienta a 110SC, para introducirse luego en el 
recipiente de reacción 13 de 3,2 m̂  de capacidad, 
añadiéndosele a la  mezcla 250 m^/hora de aire frío  
por medio del conducto 11 y 10 g de cobalto en for­
ma de una disolución de naftenato de cobalto en 
ciclohexano, procedente del conducto 12.

La mezcla de oxidación obtenida se des­
carga del reactor 13, junto con el aire consumido, 
a una temperatura de 14-OSC, se mezcla con 90 kg/ 
hora de agua procedente del conducto 14, se enfría 
a 90SC en el refrigerador 15 y se divide en sus 
fases en el separador 16. El agua cargada de com­
ponentes ácidos sale a través del conducto 17 y 
mientras que el aire consumido se escapa por el 
conducto 18.

El aire escapado por los conductos 9 y 
18 se enfría a 20SC en el refrigerador 19? se l i ­
bera -en el separador 20- del ciclohexano condén­
salo, el cual es descargado por medio del conducto 
21 y recirculado al recipiente de reserva 30, y se 
lleva luego al recipiente de lavado 22 provisto de 
cuerpos de relleno. En este recipiente, el gas se 
lava con 200 kg/hora de producto de oxidación exen 
to de ciclohexano procedente del conducto 23, des­
pués de lo cual el producto de oxidación cargado 
de ciclohexano se descarga por medio del conduoto
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25 ̂  con reducción simultánea de la  presión. Este 
producto se reúne con la  mezcla de oxidación exen­
ta  de agua y de gases descargada del separador 16 
por medio del conducto 26 y se introduce en la  co­
lumna 28, después de atravesar el precalentador 
27. Los gases separados por lavado en el recipien­
te  de lavado 22 salen al aire lib re  a través del 
conducto 24.

En la  columna 28, la  mayor parte del c i- 
clohexano que no se ha transformado (aproximadamen 
te  un 90 por 100 en peso), se separa por destila­
ción, se condensa luego en el refrigerador 29 y se 
reúne finalmente el oontenido del recipiente de 
reserva 30. El producto obtenido en el fondo de 
esta columna de destilación, 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 destilación y descargado por la  
cabeza de la  columna se condensa en el refrigerador 
33 y se reúne igualmente al contenido del recipien­
te  de reserva 30. En el fondo de la  columna 32 se 
obtiene un producto de oxidación completamente exen 
to de hidrocarburos.

El producto de oxidación exento de ciclo- 
hexano (600 kg/hora) cuyo índice de acidez ascien­
de todavía a 60 y cuyo índice de esterificación se 
eleva a 50, se descarga del fondo de la  columna 32 
por medio del conducto 34 para someterse al tra ta ­
miento con le jía . Parte del producto contenido en 
el conducto 34 se desvía y se lleva, por medio del



conducto 23, al recipiente de lavado 22, en las 
cantidades arriba indicadas.

EL tratamiento con le j ía  se realiza en 
el conducto circular 35, en cuyo in te rio r 400 kg/ 
hora del producto de oxidación del conducto 34 y 
175 kg/hora de le j ía  sódica al 20 por 100 proce­
dente del conducto 37 se mantienen en movimiento 
oirculante gracias a la  acción de la  bomba 36. La 
mezcla tratada se descarga por el conducto 38 y 
se lleva a la  centrífuga 39. La fase acuosa sale 
a través del conducto 40, mientras el producto 
liberado de la  le j ía  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 del conducto 42, en el 
mezclador 43, se lleva e l conjunto a la  centrífuga 
44, en la  cual el agua se separa y es descargada 
por el conducto 45. El producto exento de agua y 
de ácidos (335 kg/hora) sale por el conducto 46, 
para entrar en el recipiente 47. Por medio del 
conducto 48 se introduce ciclohexano nuevo en el 
recipiente de reserva 30, para suplir la  fa lta  de 
ciclohexano consumido durante la  oxidación.

La oxidación de ciclooctano puede l l e ­
varse a cabo en la  misma foima y condiciones, en 
cuyo caso se obtienen ciolooctanona y ciclooctanol 
como producto principal, y ácido subérico y ácidos 
de bajo peso molecular, como subproductos.
EJEMPLO 3 -

Mediante la  bomba 1 (véase la  figura 3)
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6,5 m^/hora de ciclohexano procedente del reci­
piente colector de ciclohexano 42 se llevan, a 
una presión de 50 atmósferas, al recipiente de 
reacción 3, después de atravesado el precalentar- 
dor 2, en el cual el ciclohexano se calienta a 
una temperatura comprendida entre 100 y 110BC.
La substancia de partida se mezcla con 200 m^/ 
hora de aire procedente del conducto 4 y con 5 
g/hora de manganeso en forma de una disolución 
alcohólica de cloruro de manganeso, procedente 
del conducto 5. La mezcla es inyectada por medio 
de la  tobera d en el tubo de circulación in terio r 
U dispuesto en el centro de la  estufa 3 (la  capa­
cidad de este recipiente de reacción asciende 
aproximadamente a 2 m^). La mezcla que circula 
en el in terio r de la  estufa, recibe un calenta­
miento u lte rio r gracias al calor liberado duran­
te  la  oxidación y se mantiene a una temperatura 
de 1453C. La mezcla de oxidación (6,5 m^/hora) 
obtenida en la  estufa 3 y que contiene aproxima­
damente un 2,5 por 100 de produotos de oxidación 
-sobre todo ciclohexanol y ciclohexanona,además 
de ácidos y ásteres- se descarga, junto con el 
aire consumido, por medio del conducto 6 y se l l e ­
va al refrigerador 7, en el que es enfriada a unos 
80SC. Después de añadir otros 200 m- /̂hora de aire 
de temperatura ambiente procedente del conducto 8, 
se introduce el conjunto en la  estufa 9) cuya ca­
pacidad es de aproximadamente 4 m-3 y que va pro­
v ista  de un tubo de circulación central ; gra-
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cías a la  longitud y disposición adeouadas de es­
te tubo, en el in te rio r de la  estufa, la  estufa 9 
posee dos zonas de separación 'a ' y 'b ' debajo y 
encima de la  zona de circulación, ascendiendo el 
volumen de cada una de las  dos zonas mencionadas 
a aproximadamente un quinto del volumen to ta l de 
la  estufa. Las toberas d̂  inyectan la  mezcla in ­
troducida en la  estufa 9 en la  zona anular situa­
da entre el tubo de circulación in te rio r y la  ca­
misa de la  estufa. La mezcla reciclada se mantiene 
a una temperatura de 140SC. En la  zona de separa­
ción superior, se separa el aire consumido, mante­
niéndose cierto nivel del líquido. El aire descar­
gado por medio del conducto 10 se enfría, en el 
refrigerador 11, a 25^0, 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 oxidación procedente del recipien­
te  46. A través de la  válvula 15, el aire frío  
liberado por lavado del ciclohexano sale al aire 
lib re . Los componentes del hidrocarburo condensad- 
dos en el refrigerador 11 se descargan del sepa­
rador 12 por medio del conducto 23.

Unos 110 kg/hora de disolución acuosa 
procedente del conducto 16 se introducen en el 
tubo de circulación central Û dispuesto en el 
in te rio r de la  estufa 9, a través del cual reflu­
ye la  mezcla de oxidación prácticamente exenta de 
a ire . La disolución acuosa se separa en la  zona 
de separación in ferio r b de la  estufa 9 y sale a l30



aire lib re , después de atravesar la  válvula 17. 
Esta disolución contiene aproximadamente un 70 
por 100 de los ácidos y ásteres ácidos formados 
en los recipientes de reacción 3 y 9, además de 
reducidas cantidades de otros productos de oxida­
ción, ascendiendo la  concentración en estas subs­
tancias orgánicas a aproximadamente el 4-0 por 100 
en peso.

Después de oxidado en to ta l aproximada­
mente un 5 por 100 del oiclohexano, se descarga 
la  mezcla de oxidación encima de la  fase acuosa 
de la  estufa 9 y se introduce en el refrigerador 
18, en el cual la  mezcla es enfriada a unos 90BC, 
para lavarse luego, en el recipiente de lavado 19, 
en contracorriente con 100 kg/hora de agua proce­
dente del conducto 20. Durante este lavado, el 
agua absorbe los compuestos ácidos todavía exis­
tentes en la  mezcla de oxidación. Este agua se 
descarga por el fondo del recipiente de lavado 19 
y se lleva, con ayuda de la  bomba 21 y a través 
del conducto 16, a la  estufa 9.

La mezcla de oxidación lavada, cuyo con­
tenido en producto de oxidación en el oiclohexano 
asciende ahora a aproximadamente un 4 por 100, se 
descarga del recipiente de lavado por medio del 
conducto 22, se reúne con el condénsalo descarga­
do por medio del conducto 23 del separador 12, se 
mezcla, en el conducto 24, con 70 kg/hora de le jía  
sódica acuosa al 20 por 100 en peso procedente del 
conducto 25 y se introduce luego en el separador



26. La le j ía  absorbe el resto de ácidos lib res  
y la  mayor parte de aquellos ácidos que se pre­
sentan en forma de ásteres después de lo  cual se 
descarga a través de la  válvula 27.

La mezcla de oxidación neutralizada 
atraviesa la  válvula 28 y el evaporador 29, para 
entrar luego en la  columna de destilación 30 a 
presión reducida. Entre el precalentador 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 destilación 
30, se eliminan por destilación, a una presión 
de 1,5 atmósferas, aproximadamente 2/3 del ciclo- 
hexano. La mezcla de oxidación enriquecida obte­
nida en el fondo de la  columna 30 se reúne con 
el líquido aceitoso de lavado cargado de ciclo- 
hexano y que ha sido descargado del recipiente 
de lavado 14, a través de la  válvula 31, por me­
dio del conducto 32, después de lo  cual se mezcla 
el conjunto con 20 litro s/ho ra  de le j ía  acuosa 
sódica al 10 por 100 en peso, procedente del con­
ducto 34, en el in te rio r del conducto 33. Esta 
le j ía  sódica se separa en el separador 35 y se 
descarga a través de la  válvula 36. Con ayuda de 
la  válvula 37, s$á*educe la  presión de la  mezcla de 
oxidación enriquecida a 0,5 atmósferas, después 
de lo cual la  mayor parte de la  mezcla es evapo­
rada en el intercambiador de calor 38, con ayuda 
de los vapores condensadores procedentes de la  
columna 30. En la  siguiente columna 39, el ciclo-
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hexano es completamente eliminado por destila­
ción, 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 destilación 30, el cual ha sido 
condensado en el intercambiador de calor 38, se 
reúne al contenido del recipiente 42, después de 
atravesar la  válvula 43. Por medio del conducto 
44, se suple la  fa lta  de ciclohexano consumido 
en la  oxidación, ascendiendo la  cantidad de ciclo­
hexano nuevo introducido por medio del conducto 
44 a aproximadamente 250 kg por hora.

El producto de oxidación exento de ciclo­
hexano que se obtiene en el fondo de la  columna de 
destilación 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 ebullición 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 oxidación obtenido en el recipiente 
39 se descargan por medio del conducto 49, para 
someterse a procesos u lteriores de descomposición 
por destilación.

El ejemplo siguiente pone de manifiesto 
la  economía de energía conseguida en la  separa­
ción -por destilación- del hidrocarburo quedado 
sin  transformar del producto de oxidación, gra-
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cías a la  realización de la  destilación en varias 
etapas sucesivas y gracias al hecho de que en la  
primera etapa se opera a una presión más elevada 
que en la  segunda etapa, de forma que los vapores 
procedentes de la  primera etapa proporcionan la  
mayor parte o la  totalidad del calor necesario 
para la  operación de evaporación en la  segunda 
etapa y eventualmente también parte del calor pa­
ra el reflu jo .
EJEMPLO 4 -

En la  separación, por destilación, de 
una mezcla de oxidación obtenida -según lo  des­
crito  en los ejemplos precedentes- por oxidación 
de ciclohexano y que contiene 10.000 kg/hora de 
ciclohexano que no se ha transformado (95 por 100) 
y 500 kg/hora de producto de oxidación (5 por 100), 
se impondría la  necesidad, en los procesos usuales 
de destilación para recuperar el ciclohexano puro, 
de añadir aproximadamente un 30 por 100 de la  can­
tidad del destilado, es decir 3.000 kg/hora de 
líquido de reflu jo , por la  cabeza de la  columna 
de rectificación. Sería, por lo tanto, preciso 
evaporar 13.000 kg/hora de ciolohexano, operación 
que sign ificaría  un consumo de energía de unas 
1.000.000 Kcal/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 
presión de 5 atmósferas re í .  En la  columna 4, 
los vapores son deflemados con 1.200 kg/hora de30



oiclohexano, a una presión de 1,5 atmósferas abs. 
y a una temperatura de unos 90SC. El calor nece­
sario para la  evaporación del reflujo lo produce 
el serpentín de calefacción dispuesto en el in­
te rio r de la  columna, dentro del cual circula 
vapor de baja presión de aproximadamente 5 at­
mósferas re í.

5.200 kg de vapores de oiclohexano de 
903 c entran luego en el intercambiador de calor 
6, en el cual son condensados. El calor de con­
densación sirve para realizar una evaporación 
u lte rio r de la  mezcla procedente de la  válvula 
10, cuya presión ha sido reducida a 0,2 atmós­
feras, es decir, que se evapora más o menos la  
cantidad equivalente de oiclohexano (5.200 kg/hora), 
de forma que en la  columna 12 entran 5.200 kg. de 
oiclohexano en forma de vapor, junto con componen­
tes evaporados del producto de oxidación, y una 
mezcla de sólo 800 kg de oiclohexano líquido y la  
mayor parte del producto de oxidación. La tempera­
tura de evaporación de esta mezcla, que contiene 
aproximadamente un 60 por 100 de oiclohexano, as­
ciende -a  0,2 atms. abs.- a unos 6030, de modo 
que en el intercambiador de calor 6 existe un 
gradiente de calor de unos 303C.

En la  columna 12, hay que rec tifica r 
otrajvez un 30 por 100 de 5.200 kg., es decir, 
unos 1.500 kg. de reflujo . El calor necesario pa­
ra realizar esta operación lo produce el disposi­
tivo de calefacción 13* Los 800 kg de oiclohexano
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restantes se evaporan en el precalentador 21. 
El dispositivo de calefacción 23 dispuesto en 
el fondo de la  columna 22 produce el calor ne­
cesario para la  evaporación de un 30 por 100 = 
240 kg de reflu jo .

Hay que evaporar, por lo  tanto, las 
siguientes cantidades de cidohexano con ayuda 
de energía suministrada por fuentes exteriores:
Precalentador 2 
Dispositivo de calefacción 4' 
Dispositivo de calefacción 13 
Precalentador 21 
Dispositivo de calefacción 23 

en to ta l:

4.000 kg/hora 
1.200 kg/hora 
1.500 kg/hora 

800 kg/hora 
240 kg/hora

7.740 kg/hora 
En comparación con la  evaporación de 

13.000 kg/hora, la  cantidad de 7.740 kg/hora sig­
nifica una economía de calor de un 41 por 100.

Si en este procedimiento, el calor de 
reacción aprovechable liberado durante la  oxida­
ción, de 400.000 Kcal/hora se aprovecha para la  
evaporación en el intercambiador de calor 2, 
existe la  posibilidad de evaporar unos 5.000 kg 
de cidohexano en el precalentador 2. En este 
caso, las cantidades a evaporar con ayuda de ca­
lo r suministrado por fuentes ajenas se elevan solo a 
Dispositivo de calefacción 4' 200 kg/hora
Dispositivo de calefacción 13 1,500 kg/hora
Precalentador 21 
Dispositivo de calefacción 23

800 kg/hora 
240 kg/hora

2 .7 4 0  k g/h oraen t o t a l  :
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En comparación con la  evaporación de 
13.000 kg/hora de ciolohexano, estas cantidades 
signifioan una economía de calor de un 79 por 100. 

N O T A
Descrita suficientemente la  naturaleza 

del invento,, asi como la  manera de realizarlo en 
la  práctica, debe hacerse constar que las dispo­
siciones anteriormente indicadas son susceptibles 
de modificaciones de detalle en cuanto no alteren 
su principio fundamental, siendo lo que constitu­
ye la  esencia del referido invento y por lo que 
se so lic ita  Patente de Introducción, por 10 años 
en España, sobre: "PROCEDIMIENTO Y APARATO PARA 
LA OXIDACION DE HIDROCARBUROS CICLICOS EN FASE LI 
QUIDA"; caracterizándose por lo siguiente:

13.- Procedimiento y aparato para la  
oxidación de hidrocarburos cíclicos en fase llqu i 
da, caracterizado porque las sustancias de parti­
da, hidrocarburos cicloalifáticos y aralifáticos, 
a las cuales se añaden gases oxigenados, se condu 
cen a través de varios recipientes de reacción su 
cesivos y porque por lo menos después de atravesa 
do uno de los recipientes de reacción se efectúa 
un lavado con agua, para descomponer la  mezcla de 
reacción, después de atravesados todos los reci­
pientes de reacción, por destilación en sus compo 
nentes y llevar a cabo por. lo menos un tratamiento 
con disoluciones alcalinas, del grupo de los h i- 
dróxidos y carbonatos alcalinos.

30 23.- Procedimiento, según reivindica-



clón 13, caracterizado porque se aSade agua a la  
mezcla de reacción, después de s a lir  ésta de cada 
reoipiente de reacción, para enfriar la  mezcla 
luego a una temperatura de 20 hasta 7030, infe- 

5* r io r a la  temperatura de oxidación, lib era rla  a
continuación del agua de lavado y calentar aque­
l l a  parte de la  mezcla de oxidación que se intro­
duzca en el siguiente reoipiente de reacción o tra 
vez a la  temperatura adecuada.

10. 38.- Procedimiento, según reivindica­
ción 13, caracterizado porque el agua de lavado 
se emplea en una cantidad comprendida entre 0,3 y 
el 5 respecto a la  mezcla de reaooión.

43.- Procedimiento, según reivindica- 
15. oión 18, caracterizado porque la  destilación de

la  mezcla de reacción, se realiza  en varias eta­
pas sucesivas, a temperaturas ascendentes.

58.- Procedimiento, según reivindica­
ción 13, caracterizado porque se eliminan en una 

20. columna de destilación, la  mayor parte de los h i
drocarburos que no se han transformado y están 
contenidos en la  mezcla de oxidación y se tra ta  
la  mezcla con una disolución alcalina del grupo 
de los hidróxidos alcalinos y carbonatos a lca li-  

25. nos, y se elimina en o tra  columna de destilación
el hidrocarburo residual, después de separada la  
disolución de lavado.

68,- procedimiento, según reivindica­
ción 18, caracterizado porque se separan los h i- 

30. drocarburos que no se han convertido de la  mezcla
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de oxidación, 3e tra ta  la  mezcla con una disolución
alcalina del grupo de los hidróxidos alcalinos y 
carbonatos alcalinos y se separan las disoluciones 
de lavado.

Procedimiento, según reivindicación 
18, caracterizado por realizarse la  separación por 
destilación, de los hidrocarburos que no se han 
transformado en varias etapas sucesivas y operar en 
la  primera etapa a una presión más elevada que en 
la  segunda etapa, de modo que los vapores salientes 
de la  primera etapa de la  destilación proporcionan, 
gracias a un intercambio indirecto de calor, la  ma­
yor parte del calor necesario para la  evaporación 
en la  segunda etapa.

8a.- Procedimiento, según reivindicación 
18, caracterizado por realizarse la  separación, por 
destilación, de los hidrocarburos que no se han 
transformado en varias etapas sucesivas y operar en 
la  primera etapa a una presión más elevada que en 
la  segunda etapa, da modo que los vapores salientes 
de la  primera etapa de la  destilación proporcionan, 
gracias a un intercambio indirecto de calor, el ca­
lo r necesario para la  evaporación en la  segunda eta 
pa y por lo menos parte del calor para el reflujo 
en la  segunda etapa.

98.- Procedimiento, según reivindicación 
88, caracterizado porque por lo menos en la  prime­
ra etapa el fondo de la  columna recibe un calenta­
miento adicional.

108.- Aparato para realizar el procedimien



to según reivindicación 18, caracterizado porque 
comprende recipientes de reacción provistos de 
un dispositivo tubular, en el que se introduce 
la  sustancia de partida y el gas oxigenado, re­
circulando la  mezcla de reacción liquida, a tra ­
vés del espacio lib re  entre el tubo in te rio r y éL 
recipiente de reacción, al in terio r del menciona 
do tubo, introduciéndose agua en cualquier punto 
del mencionado espacio lib re , en una cantidad com 
prendida entre el 0,3 y el 5 % en peso sobre el 
peso de la  mezcla de reacción recirculada y por­
que se desoarga el gas por el extremo opuesto del 
recipiente de reaooión.

118.- Aparato, según reivindicación 108, 
caracterizado porque la  sustancia de partida y el 
gas oxigenado, se introducen en el espacio lib re  
entre el tubo y el recipiente de reacción, rec ir­
culando la  mezcla de reacción liquida a través del 
tubo in te rio r al mencionado espacio lib re .

128.- "Procedimiento y aparato para la  
oxidación de hidrocarburos cíclicos en fase liqu i 
da"; ta l  y (cobo queda sustancialmente descrito en 
la  presente\temosi?ia e i l u t a d o  en los adjuntos 
dibujos.

Esta mémox̂ .a coq^^a d^ /tre in ta  y ooho ho 
jas escritas a máquina pS^& a sola cara.
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