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"Mejoras introducidas en el objeto de la patente
principal n? 316.812, concedida el 19 de octubre
de 1965, por : “PROCEDIHIENTO CONTINUO PARA LA
OXIDACION PARCIAL DE HILROCARBUROS".

/ Cl .
Sollcitante: HALCON INTERWATIONAL, INC., entidad norte-
americana, residente en : 2, Park Avenue,

NEW¥ YORK, N.Y. 10016, EE.UU. de A.

Ia presente invencidn, se refiere e mejoras
aportadas a la patente espafiola N® 316.812, concedida
el 19 de octubre de 1965,

El presente invento se refiers a un proce-

3e dimiento perfeccionado para le oxidacion contima de
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hidrocarburos ssturados. En particular, el invento':

se refiere a un procedimiento perfeccionado por el -
que se somete un hidrocarburo saturado, tal como
ciclohexano, a oxidacidn por oxfgeno molecular de
forme continua en unz pluralidad de etapas de oxida-
cidn, cuya oxidacidn se desarrolla en presencia de
un adyuvante de boro,

Ia oxidacion por ox{geno de los hidrocar-
buros como el ciclohexano tiene una gran importancis
comerciael., Anteriormente se han desarrollado proce-
dimientos para llevar s cabo esta reaccién! tan‘bohde
une forms continmma, como en lotes al objeto de pro-
ducir una mezcla de reaccidon que contuviera produc-
tos quimicos de la importancia del ciclohexanol y
ciclohexanona, En las instalaciones de gran volumen
comercial, es preferible que por razones comerciales,

de economia y calidad del producto, se realice el
procedimiento de una forme contima,

BEn las técnicas de oxidacidn empleadas an-
teriormente, los procesos contimos se han realizado
de modo que la oxidacidn de la etapa de la reaccidn
inicial se llevaba a cabo en condiciones de maxima
dilucidn del producto en reaccidn. Fué diluyendo el
producto en la etapa inicial de la reaccidn como se
consiguidé obtener la mayor selectividad de la reac-
cidn, por ejemplo, para el ciclohexanol y la ciclo-
hexanona. La Patente Estadounidense 2.557.281 pro-
porciona una deseripeidn de dicha operacidn.

En fechs reciente, se ha dado un avance

importante en la oxidacidn de hidrocarburos saturados
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con oxigeno molecular. Este importante avance implica
el disponer de un adyuvante de reaccidn, como un acid
metabdérico durante la oxidacidn por ox{geno molecul#r.
La disposicién de este adyuvante ha perfeccionado en
gran manera la selectividad de la reaceiodn al alcohol
correspondiente,

Desde hace algin tiempo se deseaba emplear
la tecnologia del proceso de elaboracion continua al
procedimiento perfeccionado en cuestion empleanio un
adyuvante de boro. No obstanbte, debido a las diferen
cias inherentes en los procedimientos, se averigud
que, aplicando de una forma directa las técnicas an-
terlores de proceso contimuo que implicaban una alta
dilucidn de los productos de la reaceidn, como el
reciclar en la primera etapa todo el hidrocarburo
condensado, en los sistemas que empleaban adyuvante
de boro, no se obtenfa todo el potencial de uso de
dicho adyuvante. Las sele chividades de reaccidn en
el sistema contimuo se hallaban bastante por debajo
de 10 que se penso que se podria obtener.

Uno de los fines de este invento es propor-
cionar un procedimiento perfeccionado pars la oxida-
cion continue de hidrocarburos saturados,

Otro fin adicional del invento es propor-
cionar un procedimiento perfeccionado para la oxide-
cidn contima de ciclohexano en una pluralidad de
etapas de oxidacidn en presencia de un adyuvanie de
boro.

Otros fines del invento se pondran de mani-

fiesto en el transcurso de la descripecidn siguiente.
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Los planos adjuntos 1 y 2, ilusiran en
esquema una forme de realizacidn del invento presente.

De acuerdo con el presente invento, se haa
descubierto que para obtemer la mixima selectividad
al alcohol correspondiente mis cetona, es necesario
que en una oxidacion de hidrocarburo contimma de eta-
pas miltiples reaccions con el hidrocarburo la mayorﬂa
del oxigeno de la reaccidn, cuyo hidrocarburo contiene
wna concentracion relativemente alta de productoes de
reaccidn. En el presente invento, de una forma espe-
cifica, se realiza la oxidacion de modo gue al menos
el porcentaje A del oxigeno total reaccionmdo reaccio
na con hidrocarburo que contiene &l menos 1,5 mol de
hidrocarburo oxidado por 100 moles de hidrocarburo

sin reaccionar mds el hidrocarburo oxidado, en donde
x - 1,5 (100)

-

p ¥y % es el porcentaje total de hidro-

carburo que reaccionas en la instelacion. En una oxida-
cidn contimua de etapas miltiples del ¢iclohexano, en
la que se emplea un adyuvante de boro, el nivel de
concentracion del producto de reaccidn en la primera
etapa de reaccidn se mantiene al menos en 1,5 mol por
ciento de los productos de oxidacidn del hidrocarburo
¥y preferiblemente en un 2,0 por ciento basado en el
hidrocarburo mas el hidrocarburo oxidado. De esta for
ma, el ox{geno total reaccionado reacciona mientras
se halla en conbacto con hidrocarburo que tiene &l
menos la concentracidn de 1,5% de los productos de
oxidacién y preferiblemente sl menos el 2%, segun se

ha indicado anteriormente.
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La figwra T-ilustra™ina puesta en practi-

ca del invento muy apropiada. Tomando esta figura
por referencia, en una instalacion para la oxidaciéﬁ.
contima se dispone de tres reactores de oxidacion
separados, numerados respectivamente 1, 2 y 3. Cada
uno de estos reactores esta equipado con un conden-
sador y un decantador que permiten la condensacidn
de los vapores que escapan de cada reactor, la decan
tacion de los vapores condensados y la devolucidn
del hidrocarburo separado a la zona de reacciodn.

BEn la oxidacidn contimia, se alimenta en
el reactor 1 a través de la linea 4 una lechada de
hidrocarburo y adyuvante de boro sélido finamente
dividido. Se alimenta un gas con contenido de oxi-
geno molecular en la instalacion a través de la 1i-
nea 5 y en cada reactor particular a través de las
1{neas 6, 7 y 8. Los vapores separados de cada reac-
tor se condensan en el condensador 9 y se decantan
en el recipiente 10. Se tira la capa inferior de agua
¥y la fase superior de hidrocarburo se devuelve al
reactor 1. De preferencia, la resccidn en cada uno de
los rsactores se desarrolla a una temperatura compren
dida entre 100-3002C, y mejor ain entre 140-1802C y a
una presion de 0,70 a 35,15 kg/em? suficiente para
mantener una fase liquida en el reactor al par que
para permitir la ebullicion del hidrocarburo vy la ex-
traceidn de los vapores de hidrocarburo y sgua. Se
proporoiona calor segun se necesite para asegurar la
ebullicidn del hidrocarburo y la presién parcial del

vapor de agua en la instalacidn.
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Como aspecto critico del presente inventé;'
se regula la Operacién en la instalacidn de modo qué"
la mezcla en el reactor 1 contenga al menos 1,5 mol -
por ciemto de productos de oxidacidn basado en el
hidrocarburo reaccionado. La conversion en el primer
reactor se ajusta mediante préeticas normales de ine
genierfa que comprenden la regulacidon de la cantidad
de oxigeno molecular alimentado en este reactor y/o
el tiempo de permanencia y demés operaciones por ei
estilo. Bs importante que el hidrocarburo condensado
de los reactores no se devuelva todo al primer reac-
tor segin se hacia en los procedimientos empleados
hastgél momento. Solamente se devuelve al primer
reactor el hidrocarburo condensado que sale del mismo.

Una perte de la mezcla de reaccidn proceden
te del reactor 2 se saca conbimiamente y se dirige a
través de la 1{nea 11 al reactor 2.En este reactor,
la reaccidn continia extrayéniose vapores, condensén-
dose en el condensador 12, separéndose en sl decanta-
dor 13 y devolviéndose el hidrocarburo al reactor 2.

Una parte de la mezcla de reaccion del reac
tor 2 sale continuamente y pasa al reactor 3 en el
que tiene lugar una oxidacidn adicional del hidrocar-
buro, segun se pondré de manifiesto & los expertos en
el oficio. El condensador 15 y el decantador 16 se
emplean en unidn al reactor 3. La mezcla de reaccion
finsl se saca del reactor 3 por medio de la linea 16.
Esta mezela de reaccidn contiens principalmente éste-
res de borato del alecanol formado por oxidacion del

hidrocarburo en el hidrocarburo sin reaccionar. Esta
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mezcla se puede trabajar mediante procedimientos
normales, como hidrdlisis, para recuperar 1los va-
lioseos componentes de dicha meszcla.

Se pondra de manfiesto que, a pesar de
que se ha descrito un procedimiento empleando tres
reactores en la forma de realizacidén del invento,
se puede emplear un nimero mayor o menor de resc-
tores. De acuerdo con este invento, es esencial que
X - 1,5

X

més del (100) por ciento del oxigeno absor-

bido en la operacidn comtimia se absorba en concen~
traciones molares de oxidato iguales o mayores que
el 1,5% de conversion del hidrocarburo, siendo x la
conversidn general de hidrocarburo en los reactores
de oxidaciodn.

La figura 2 ilustra otra modalidad del
invento que emples 4 reactores en serie y proporcio-
na también un sistema comin de condensacidn para los
vapores procedentes de obtros reactores.

El hidrocarburo se oxida de una forma con-
tinua empleando ox{geno molecular en un tren de 4
reactores, Tomando como referencia la figura 2, se
introduce hidrocarburo nuevo en el cambiador de ca-
lor por contacto directo 101 por medio de la linea
102. En el cambiasdor de calor por contacto directo,
se calienta el hidrocarburo por contacto con los
vapores de la reaccion de oxidacidn que pasen al
cambiedor de calor por medio de la linea 103.

Se introduce una lechada de hidrocarburo
y écido ortobdrico en el deshidratador 104 por me-

dio de la 1inea 105, En el deshidratador se deshi-
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drata la lechsada por contact:: c;on los vapores gue
pasan al cambiador de calor del deshidratador 104
por medio de la 1inea 106. La lechada deshidratada
de hidrocarburo y écido metaborico pasa del deshi-
dratador 104 por medio de la linea 107 al primero
de la serie de reactores de oxidacidn, el reactor
108.

El hidrocarburo previamente calentado se
saca del cembiador de calor 101 por medio de la 1i-
nea 112, EL chorro se divide en una parte que pasa
por medio de la linea 113 &l vaporizador 114. En el
vaporizador el hidrocarburo se vaporiza pzireialmente
y los vapores de hidrocarburo pasen por vis de la 1i
nea 115 a cada uno de los cuatro reactores 108, 109,
110 y 111 seglin se necesite con el fin de proporcio
nar el calor necesario para mantener la temperatura
de reaccidn., Se saca hidrocarburo liquido del vapo-
rizador 114 por medio de la linea 116,

Bn los reactores de oxidacidn, se oxida el
hidrocarburo por médio de oxigeno molecular que se
introduce en los resctores por via de la 1inea 117.
Es esencial para la practica del presente invento
el mantener la concentracidn de los materiales oxi-
dados en los reactores de forma que al menos un por-
centaje A del oxigeno que reacciona, en el que

P 1;:5 (100)’ siendo x la conversion de hidro-

carburo, reaccions en una zona que tenga una concen-
tracion molar de un 1,5% por lo menos, de productos
oxidados. La mezcla de la reaccion del reactor 108

se saca de una formas contima por medio de la linea
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118 y pasa al reactof 109.“Igualmen$e, la mezcla de B
reaccién del reactor 109 pasa por medio de la linea“
119 a1l reactor 110, del reactor 110 por via de la
1{nea 120 2l reactor 111, sacéndose la mezcla final
de la reaccidn por medio de la linea 121 y trabajan
dose segun procedimientos comnocidos para la recupe-
racidn de los productos de oxidecidon y reciclado del
hidrocarburo que se haya reaccionado. Para simplifi
car, no se han ilustrado en el dibujo estas Ultimas
etapas.

Durante la operacion contimna, 10s vapores
que comprenden hidrocarburo, nitrégeno ¥ égua se sa~
can de cada uno de los reactores combimados, y pasan
por via de la 1{nea 103 al cambiador de calor 101.
Del cambiador de celor 101 los vapores pasan por vie
de la 1inea 106 al deshidratador 104 y de aqui por
via de la 1inea 122 21 cambisdor de calor por contac
0 directo 123. En este cambiador de calor 123 los
vapores precalientan el hidrocarburo de reciclo que
entra en el cambiador de calor por via de la linea
124, Los vapores procedentes del cambiador de calor
123 pasan por medio de la 1inea 125 al condensador
126 donde se enfrian los vapores a una temperatura
lo suficientemente baja para condensar practicamente
todo el ague e hidrocarburo contenidos en los mismos.
La mezcla condensada pasa por medi;.de la linea 127
al separador 128, y los gases no condensados se sa-
can por medio de la linea 129. Una parte de estos
gases se emplea convenientemente para diluir aire y

formar el gas oxidante con contenido de oxigeno. E1



5.

10.

15,

20.

25,

30.

SR

- 10 -

b

1iquido pasa de;sgé%aggdor 128 por medio de la lineg
130 al decantador 131. Se sepera una fase acnosa ine
ferior por via de la 1linea 132 y se tira. Da fase
organica, principalmente compuesta de hidrocarburo,
pasa por medio de la linea 124 zl cembiador de calor
123, El hidrocarburo precalentado del cambiador de
calor 123 pasa por via de la 1fnea 132 al cembiador
de calor 101, El hidrocarburo celentado del cambia-
dor de calor 101 que no ha pasado el vaporizador

114 pasa por les lineas 112 y 133 de nuevo a las zo-
nas de fraccionamiento. .

Bs esencial para la préctica de este inven—
to, que una cantidad sensible del hidrocarburo asi
devuelto pase por alto el primer reactor 108 y pase
directamente a uno o més de 1os reactores 109, 110
y 111. Por este procedimiento de desviacidn, Se pue-
de mantener una concentracion relativemente alta de
producto de oxidacidn en el primer reactor 109 para
satisfacer las exigencias prescritas de este inven-
to para que el porcentaje del oxigeno reaccionado
en la mezela de la reaccidn tenga al menos un 1,5%
de productos de oxidacion. Segun esta modslidad, el
hidrocarburo devuelto que pasa por la linea 133 se
distribuye por las 1ineas 135, 136, 137, 138 para
proporcionar las condiciones deseadas de concentra—
cidn del producto de reaccidén en cada reactor.

Es preferible que la conversion general
del hidrocarburo en la instalacion de elaboracidn
continua sea de 4 a aproximadamente el 25% y, mejor

aun, del 6 al 15% aproximadamente,
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El adyuvente de boro es un material 50~

lido disperso en forme finamente dividida en la
carge de hidrocarburo pars la reaccidn. EL dcido
metabérico es el adyuvante preferido. Otros mate-
riales que se pueden emplear comprenden sl deido
ortoborico (que se deshidrata bajo las comdiciones
a las que funciona el reactor), acido tetraborico,
écido pirobdrico, Oxido de boro, y sus mezclas.
Estos adyuvantes se emplean en cantidades compren-
didas en el orden de aproximadamente 0,5 al 10% en
peso del ciclohexano y, normelmente, del 1 al 5%
del mismo.

Como resultado de la operacion especifi-
cada, la selectividad de la reaccion mejora de forma
sensible en la primera etapa de la reaccién contimua
empleando una pluralidad de etapas de reaccidn sepa-
radas. Por ejemplo, con la misma instalecidn para
reaceion empleando la misma conversidn general de
hidrocarburo, cuendo la operacidn se realiza segin
los principios de este invento, la selectividad a
una mezela de alcohol y cetona fluctda del 5 al 15%
mas que en los procedimientos empleados en instala-
ciones anteriores de elaboracion continua que reque
rien una dilucién del producto de reaccidén relati-

vamente alta en la primera etapa.

El invento se puede aplicar a la oxidacidn
de hidrocarburos saturados en general y, en especiel,
& los cicloalcanos, como el ciclopentano, ciclohexano,
cicloheptano, ciclooctano, ciclododecanb y los deri-

vados alquilos de los mismos, aun cuando el invento
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se puede aplicar también a las parafings de cadena
directa o ramificada y a los derivados substitufdos.
En general, los hidrocarburos saturados que tienen
de 4 a 20 4tomos de carbono se pueden tratar con
gran ventaja empleando los procedimiento de este
invento.

La fuente de oxigeno molecular oxidante
preferida es el aire o el aire dilufdo con nitrée
geno u otro gas inerte.

El hidrocarburo oxidado, que debe estar
presente en una concentracion molar de, por lo me-
nos, 1,5 moles por ciento de hidrocarburo mis el
hidrocarburo oxidado para la reaccidén de, al menos,
el porcentaje A de oxigeno reaccionado, segin se ha
deserito anteriormente, se halla principalmente en
forma de ésteres de borato y perborato de 10s pro-
ductos de oxidacidn del hidroperdxido o de alcohol
del hidrocarburo, as{ como cetona y otros productos
de la oxidacidn.

Los ejemplos siguientes, serviran para

ilustrar el invento.

EJEMPLO 1 -

En este ejemplo, se emplea el aparato des-
crito en conformidad con el plano adjunto. En cada
uno de los tres reactores, se mantiene la tempera-
tura de la mezcla en reaceidn a 1652C. La presion
en cada zona de reaccion es de aproximadamente 8,43
kg/cm>. Le carga de gas oxidante que pasa por la
1{nea % a la instalacidn contiene aproximadamente

un 5% de oxigeno por volumen y el nitrdgeno restante.
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Se caré!&eQna fbl;mgoontima e través

de la 1{nes 4 al reactor 1 ciclohexano con un con-

tenido de aproximadamente el 5% en peso de dcido
nmetaborico finamente dividido. En el reactor 1 la
mezela se pone en contacto con el gas oxidante que
se introduce & través de la 1imea 1. La proporeidn
del oxigeno introducido se regula para obtener una
reaccion sensiblemente completa del oxigeno molecu~
lar introducido. Se inmtroduce suficiente oxigeno
molecular en el reactor 1 por la linea 6 para reac-
cionar aproximadamente el 3,0% del cilclohexano para
producir ciclohexanol y ciclohexanona.

Se sacan vapores compuestos principalmen-
te de nitrdgeno, agua, ciclohexano y algo de dioxido
de carbono, se enfrian en el condensador 9 para con-
densar el agua y el ciclohexano, se reciclan al me-
nos en parte los gases no condensados y se separan
los materiales condensados en el decantador 10. Se
saca el agua y se recicla el ciclohexano condensado
en el reactor. De esta forma, la concentracidn molar
de los productos de oxidacion del hidrocarburo se
mantiene a aproximadamente el 3%.

Se saca de una forma continua la mezcla
de reaccidn del reactor 1 a una velocidad suficien-
te para mantener un volumen neto estable en el reac
tor 1 y se pase al reactor 2, Se iatroduce una su-
ficiente cantidad de gas oxidante en el reactor 2
para que reaccione con un 3% adicional del ciclo-
hexano del mismo.

Se saca la mezcla de la reaccidn del reac—
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tor 2 de una forma contima por la linea 14 y se
reaccions posteriormente en el reactor 3, En el
reactor 3 se lleva a cabo una colversidn de ciclo-
hexano adicional del 3%, danio asi una conversidn
general del 9%.

Se hidroliza con agua el efluente del
reactor 3 y se recuperan el c¢iclohexanol y ciclohe-
xanona producidos, segun técnicas conocidas. ILa
composicidén de la mezcla de reaccidn de oxidacidn
recuperada es la siguiente:

80% de ciclohexanol, 8% de ciclohexanona
y 12% de otros productos de oxidaciodn.

A ti{tulo de comparacion, en una reaccion
similar a la descrita, pero sin llevarse a cabo por
el procedimiento del invento, en l2 que todo el con
densado ciclohexano procedente de los tres reacto-
res se recicla en el reactor 1, la concemtracidn del
producto de oxidacidon del hidrocarburo en el reactor
1 es aproximadamente de 1 mol por ciento y la compo-
sicidn de la mezcla del producto de reaccidn es la
siguiente:

77% de ciclohexanol, 5% de ciclohexanona
y 18% de otros productos de oxidacion.

En el caso anferior, si se devolviera al -
reactor 1 solamente el condemsado ciclohexano sufi-
ciente para mantener una concemtracidén del producto
de oxidacidn del hidrocarburo de aproximadaments un
2% saliendo del reactor 1, la mezcla finmal del pro-

ducto contendria:

80% de ciclohexanol, 7% de ciclohexanona
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¥y 13% de otros productos de oxidacidn.

Comparando 1os resultados anteriores,
se puede ver con claridad que el procedimiento
del presente invento, representa un avance real
e importante en la oxidacidn de hidrocarburos.
EJEMPLO 2 -

Se oxida ciclohexano de una forma conbi-~
ma usando oxigeno molecular en un tren de cuatro
reactores. Tomando la figura 2 como referencia, se
introduce ciclohexano muevo en el cambiador de ca-
lor por comtacto directo 101 por medio de la linea
102, En el cambiedor de calor por contacto directo,
el hidrocarburo se calienta a 1602C por contacto
con los vapores de la reaccidn de oxidacidn que pa-
san al cambiador de calor por medio de la 1inea 103.

Se introduce una lechada de ciclohexano y
dcido ortobdrico con un contenido del 22% en peso
de dcido ortobdrico en el deshidratador 104 por me-—
dio de la 1{nea 105. En el deshidratador, se deshi-
drata la lechada a 149¢C por contacto con los vapo-
res que pasan al cambiador de calor del deshidrata—
dor 101 por medio de 1a 1inea 106, La lechads des-
hidratada de ciclohexano y écido metabdrico pasa del
deshidratador 104 por medio de la lfnea 107 al pri-
mero de la serie de reactores de oxidacidn, reactor
108,

Se sace ciclohexano precelentado del cam~
biador de calor 101 por medio de la 1inea 112, EL
chorro se divide, pasando una parte por medio de

la 1inea 113 al vaporizador 114. En el vaporizador
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se vaporiza parcialmente el ciclohexano y los vapores
de ciclohexano pasan por via de la linea 115 a cada
uno de los cuatro reactores 108, 109, 110 y 111 segin
se necesite con el fin de proporcionar el calor nece-
sario para mantener la temperatura de la reaccidn de
165¢C. Se saca ciclohexano liguido a 19020 del vapo-
rizador 114 por medio de la 1{nea 116.

En los reactores de oxidacidn, se oxida el
ciclohexano mediante ox{geno molecular que se intro-
duce a los reactores por medio de la l{inea 117. El
gas oxidante comprende un 10% de oxigeno en volumen
y las condiciones de la oxidacién son una temperatu-
ra de 1659C y una presidn de 9,84 kgs/ca® en cada
reactor. El gas oxidante se alimenta a una velocidad
que haga reaccionar practicamente a todo el oxigeno.
La conversidn de ciclohexano por paso es del 9%, o
sea que el efluente que sale del reactor 111 por via
de la 1ines 121 contiene 9 moles de ciclohexano oxi-
dado por 100 moles de ciclohexano sin reaccionar mds
ciclohexano oxidado,

Segin el invento, es esencial que la oxi-
dacion se realice de forma que al menos un porcentaje
A del oxigeno reaccionado reaccione con ciclohexano

1iquido que contenga sl menos 1,5% de productos oxi-

dados. Puesto que 4 = EJﬁJhg(“x»y x es 9%, es esen—

cial que al menos —2-=§145-(100) o ol 83,3% del oxi-

geno reaccione en esas condiciones.
Por cada 100 moles de ciclohexano que reac—

cionan, unas 25 moles reaccionan en el reactor 108,
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25 moles en el reactor 109, 25 moles en el reactor

110 y 25 moles en el reactor 111. La cantidad rela-
tiva de gas oxidante alimentado en cada zona se ajus-
ta de forma que proporcions esta conversion en cada
ZOna,

En la zona 108, se alimenta aproximademen—
te 31 moles por hora de ciclohexano 1liquido por via
de la linea 107, O mol por hora por la linea 135, ¥
98 moles poxr hora por la 1inea 116, Los vapores de la
zona 108 contienen por hora 6 moles de ciclohexano
ademds de le cantidad de ciclohexano imtroducida como
vapor por la linea 115 para proporcionar calor. Se
saca efluente liquido de la zona 108 a la velocidad
de 123 moles por hora y pasa al reactor 109 por la
1inee 118. Este efluente contiene 1,8 mol % de ciclo-
hexano oxidado.

Se imtroduce ciclohexano liguido en una can
tidad de 64 moles por hora en el reactor 109 por via
de la linea 136. Los vapores procedentes de la zona
109 contienen por hora 29 moles de ciclohexano ademds
del vapor de ciclohexano introducido por la linea 115
para proporcionar calor. Se saca 1{quido efluente de
la zona 109 a una velocidad de 158 moles por hora y
pasa por la linea 119 al reactor 110. Este efluente
contiene 2,9 moles % de ciclohexano oxidado.

Se introduce ciclohexano liguido en una can
tidad de O moles por hora en el reactor 110 por via
de la 1inea 137. Los vapores de la zona 110 contilenen
por hora 29 moles de ciclohexano ademds del vapor de

ciclohexano inmtroducido por via de la linea 115 para
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proporcionar calor. Se saca efluente 1iquido de la

zona 110 a una velocidad de 129 moles por hora y se
hace pasar por via de la 1fnea 120 al reactor 1i1.
Este efluente contiene 5,2 moles % de ciclohexano
oxidado,

Se introduce ciclohexano liquido en una
cantidad de O moles por hora en el reactor 111 por
la 1inea 138. Los vapores de la zona 111 contienen
29 moles por hora de ciclohexano ademds del vapor de
ciclohexano introducido por la linea 115 para propor
cionar calor. Se saca efluente liquido de la zona
111 & una velocidad de 100 moles por hora por la 1i-
nea 121, Este efluente contiene 9 moles % de ciclo-
hexano oxidado.

Se hidroliza el efluente para convertir
el éster de borato a ciclohexancl ¥ se obtiene una
mezcla del producto de oxidacidn que contiene, sobre
una base libre de Ano, un 80% de ciclohexanol y un
8% de ciclohexanona, recuperaniose estos productos
mediante técnicas conocidas.

Durante la operacién contima, se sacan
vapores que comprenden ciclohexano, nitrégeno y agua
de cada uno de los reactores de la oxidacion combi-
nados y se hacen pasar por la lines 103 el cambiador
de calor 101 donde enfrian los vapores a 15692C. Del
cambiador de calor 101 los vapores pasan por via de
la linea 106 al deshidratador 104 y de aqui por la
1inea 122 al cambiador de calor por contacto directo

123.

En este cambiador de calor 123 los vapores
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precalientan ciclohexano de reciclo que entra en el

cambiador de calor por la lineas 124. Los vapores del
cambiador de calor pasen por la linea 125 al conden~
sador 126 domde se enfrian a 3092C para gque se conden
se practicamente todo el agua y ciclohexano conteni-
dos en ellos. La mezcla condensada pasa por la linea
127 &l separador 128 y los gases sin condensar se sg
can por la linea 129. El 1iquido pasa del separador
128 por medio de la 1linea 130 al decantador 131. Se
separa una fase acuosa inferior por la linea 132 y
se tira. La fase orgénica principalmente compuesta
de ciclohexano pasa por medio de le linea 124 a1
cambiador de calor 123. EL hidrocarburo precalentado
del cambiador de calor 123 pasa por la linea 132 al
cambiador de calor 101. El 1liguido procedente del
cambiador de calor 101 pasa, segin se ha descrito
anteriormente.

- KOTA -

Descrita suficientemente la naturaleza del
invento, as{ como la manera de reslizarlo en la préc-
tica, debe hacerse constar que las disposiciones an-
teriormente indicadas, son susceptibles de modifica-
ciones de detalle en cuanto no alteren su prinecipio
fundamental. También se hace constar que el invento
corresponde a una solicitud de patente presentada
en Norteamérica, con fecha 12 de mayo de 1966, bajo
el N2 Ser. 549,60#, acogiéndose por lo tanto, a los
beneficios que conceden los Gonvenios Internaciona-
les en vigor, siendo lo gque constituye la esencia

del referido invento y por lo que se solicita 1°%.
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Certificado de Adicion en Bspafia: "Mejoras introdu~

cidas en el objeto de la patente principal nimero
316.812, concedida el 19 de octubre de 1965, por:
"PROCEDIMIENTO CONEZINUO PARA LA OXIDACION PARCIAL
DE HIDROCARBUROS"; caracterizéandose por lo siguiente:
128,.~ Mejoras introducidas en el objeto de
la petente principal n? 316.812, concedida el 19 de
octubre de 1965, por: Procedimiento continuo para la
oxidacion parcial de hidrocarburos, caracterizades
porque el procedimiento se lleva a cabo de mansra que
los vapores de cada reactor se combinen y el conden-
sado hidrocarburo de tales vapores se distribuye en-
tre las zonas de oxidacidn para mantener la concen-
tracidn de los productos de oxidacidn reivirdicada.
28,~ "Mejoras introducidas en el objeto
de la patente principal n? 316.812, concedida el 19
de octubre de 1965, por: "Procedimiento contimio

para la oxidacidn parcial de hidrocarburos"; tal y
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