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Procedimiento continuo para la obtención de ásteres 
de diácidos orgánicos.

<z£?eáci¿ante: COMPAÑIA ESPADOLA DE PETROLEOS, S.A., entidad 
española, residente en Avda. de Amárica, n& 32, 
Madrid-2.

OBJETO DE LA INVENCION
La presente invención se relaciona con un pro 

cedimiento continuo para la obtención de ásteres de 
diácidos orgánicos con 4 a 10 átomos de carbono y al 

5 coholes con 4 a 14 átomos de carbono, a partir de los

\\
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áoidos o sus anhídridos y riel nloohol correspondiente.
CAUSAS TECNICO-ECONOMICAS MOTIVAPORAS BE LA IRVENCIOH 

Ya se conocen procedimientos para la producción de éste 
res de los ácidos mencionados, tanto en forma continua como 
discontinua, pero, en el proceso continuo realizado en la ac-j 
tualidad en una batería de reactores agitados, se presenta elj 
inconveniente de un gran volumen total de reactores y, espe— j 
cialmente, la necesidad de evaporar y condensar en cada reac­
tor una importante cantidad de alcohol que permita la elimi­
nación del agua producida en la reacción de esterificación y 
que impediría el avance de ásta. Esto lleva a un considera­
ble desperdicio de energía, que incide muy desfavorablemente 
en el coste variable de la operación.

Se ha descubierto ahora un procedimiento que evita los 
inconvenientes antes mencionados, que, en síntesis, se basa 
en efectuar la reacción en una serie de platos o recipientes 
en los que sólo se aporta calor en el último de ellos (en el 
sentido del flujo del producto), vaporizando una cantidad de 
alcohol que se va poniendo sucesivamente en íntimo contacto 
en contracorriente con el líquido contenido en los siguientes 
platos o recipientes, especialmente diseñados para ese fin. 
Por este procedimiento, se consigue un arrastre y eliminación 
del agua en cada etapa, sin ningún consumo adicional de calón 
Al final, los vapores de alcohol y agua son condensados y el 
agua separada en un decantador o similar y eliminada del sis­
tema} el alcohol, que aún contiene el agua de solubilidad, se 
trata en contracorriente en unos platos adicionales con el va 
porizado, antes de ser condensado éste, devolviéndose perfec­
tamente seco al último recipiente de la serie, en donde será 
vaporizado de nuevo.
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TECNICA ANTERIOR
Hasta el presente, el proceso de reacción en continuo 

se verifica habitualmente en una serie de reactores en serie 
(generalmente cuatro), en los que el agua de reacción es eli-: 
minada a base de someterlos a ebullición bajo vacío, conden- * 
sar el vaporizado y decantar el alcohol, que es reciclado sa, 
turado de agua al reactor, del agua que se elimina del siste­
ma. En el primer reactor se alimentan el anhídrido o ácido y.

i
el alcohol, y en el último se obtiene el áster disuelto en al| 
cohol y con una acidez residual muy baja. j

VENTAJAS CON RESPECTO A LA TECNICA ANTERIOR 
Los principales inconvenientes de la técnica anterior 

se pueden resumir en los siguientes puntos:
1 . Puesto que cada etapa de reacción significa un recipiente 

con su agitador, dispositivo calefactor, tuberías de vapo­
rizado, condensador, decantador y tuberías de reciclo de 
alcohol, forzosamente, por imperativos económicos, el nú­
mero de tales etapas será bajo (no más de cuatro). Dado 
que estas reacciones, aun con catalizadores adecuados, son 
relativamente lentas, el rendimiento en producto por uni­
dad de volumen total depende grandemente del número de eta 
pas en serie.

Así pues, esta limitación en el número de etapas no 
permite alcanzar un buen rendimiento por unidad de volumen 
de reactor, obligando a tener un volumen total de recipien 
tes mayor que en caso de poder disponer de más etapas (has 
ta diez o quince).

!. La repetición de elementos accesorios (agitadores, dispo 
sitivos calefactores, condensadores, etc.) encarece la ins 
lalación proporclonalmente al número de etapas.
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3* la necesidad de suministrar calor a cada etapa para vapori 
zar el alcohol y agua lleva a un considerable desperdicio 
de energía, tanto mayor cuanto mayor sea el minero de eta­
pas. ¡

í»

la presente invención evita de raiz estos inconvenien­
tes ya que a un coste de inversión adicional mínimo permite 
ampliar el minero de etapas hasta donde sea necesario y, por

i

su integral aprovechamiento de la energía calórica, reduce el 
calor necesario al valor aproximado de una sola etapa de la 
técnica anterior y, por tanto, consigue:
1 . Inversión en equipo menor (dependiendo del tamaño de la 

instalación).
2. Rendimiento energético mucho mayor y, por tanto, coste va 

riable de operación menor.
3. Equipo más compacto y, por tanto, mejor posibilidad de co 

locación en planta, con el consiguiente ahorro de espacio, 
tuberías, estructuras, etc.

EESCRIPCION US LA INVENCION 
Como antes se ha mencionado, la presente invención se 

relaciona con un procedimiento continuo para la obtención de 
ásteres de ácidos orgánicos con alcoholes, que se caracteri­
za pór el especial diseño de la unidad de reacción. ■ Para 
ilustrar mas detalladamente el procedimiento de la invención 
se hace referencia al dibujo adjunto el cual muestra un dia—' 
grama de flujos del proceso en cuestión.

El ácido o su anhídrido (indistintamente) 1 se pone en 
contacto con el alcohol 2 en un recipiente de mezcla previa 
R- 1  en las cantidades adecuadas.

En el recipiente de mezcla R- 1  se introduce solamente 
la cantidad precisa de alcohol para ajustar las condiciones
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físico-químicas a las óptimas para la cinética de la reacción 
a través del reflujo al mismo 2 qué se deshidrata en C-2.

La alimentación de anhídrido 1 al recipiente de mez­
cla R-1 tiene convenientemente una temperatura en la gama de i 
80 a 150°C aproximadamente, mientras que el reflujo de aleo- ■ 
hoí 2, procedente del deshidratador C-2, se alimenta al reci-i 
piente de mezcla R-1 a una temperatura en la gama de 90 a 170. 
°C aproximadamente. Convenientemente, el deshidratador C—2 j 
está constituido por una serie de etapas de contacto cuyo nú—

l

mero oscila preferiblemente entre 2 y 4. ¡
En el recipiente R—1 se efectúa parte de la reacción, 

juntamente con el proceso de mezcla de ámbos reactivos. Ade­
cuadamente, esta reacción se efectúa a una temperatura oom—t
prendida entre 130 y 220°C aproximadamente, realizándose la 
reacción bajo vacío o a presión atmosférica. En general, la 
presión de reacción en R- 1  oscila entre 400 y 760 mm Hg apro­
ximadamente.

El propio calor de reacción vaporiza psrte del alco­
hol y, con una pequeña adición de calor exterior, se obtiene 
la cantidad de vaporizado 3 suficiente para eliminar el agua 
formada por la fracción reaccionada en esta etapa previa. Es­
te vapor se envía al circuito principal para ser condensado 
en un condensador común y único I-í para todo el sistema. La 
mezcla íntima de los dos reactivos 4 se alimenta, por vía de 
la bomba P - 1  la primera etapa del reactor propiamente dicho 
0-1 , en el que fluye por gravedad a lo largo de los platos 
o etapas sucesivas, hasta llegar en el fondo a un recipiente 
hervidor 1 -2, en el que, por medio de un dispositivo calefac 
tor, se introduce la cantidad de calor necesaria para vapori­
zar la cantidad suficiente de alcohol, cuyo vapor recorre el
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camino inverso del líquido, poniéndose en oontaoto con él, de 
modo que abandone cada etapa de contacto tan cerca del'equili 
brio termodinámieo como sea posible.

El minero de platos o etapas sucesivas de .que consta 
el reactor 0- 1 , oscila con preferencia entre 10 y 16 aproxima! 
damente., y la reacción se efectúa en el mismo a una temperatui 
ra de 130 a 200 0 aproximadamente, mientras que en el recipieh 
te hervidor 1 - 2  la temperatura puede oscilar éntre 135 y 230
o _C aproximadamente. La presión, tanto en el reactor C- 1  comoj

í

en el recipiente hervidor 1 -2, es subatmosférica, estando com 
prendida con preferencia entre 250 y 600 mm de Hg aproximada­
mente .

Lado que el agua y el alcohol’ forman una mezcla azeo- 
trópica heterogénea de punto de ebullición inferior a cualquio 
ra de los dos compuestos, el vapor se irá progresivamente en­
riqueciendo en el agua que extrae de cada etapa, consiguién­
dose así el efecto deseado, utilizando ias especiales propie­
dades de los. equilibrios líquido-vapor para evitar un nuevo 
consumo de calor exterior en cada etapa.

El vapor que abandona la primera etapa se lleva a una 
pequeiía columna de deshidratación 7, en la cual como reflujo 8 

se introduce el alcohol saturado de agua separado en el decan 
tador 1 -2, que es así prácticamente deshidratado, conduciéndo 
se éste entonces por el conducto 9, directamente al recipien­
te hervidor 1-2. El vapor enriquecido en el azeotropo 10, se 
condensa en 1 - 2  conjuntamente con el vapor 11 procedente del 
recipiente de mezcla de los reactivos, como ya se ha indicado, 
se decanta el água 12 y el alcohol se recicla, por medio de 
un dispositivo especial de control, de forma proporcional, a 
los caudales de vapor procedentes de ámbas partes.
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la temperatura áe dicha columna de deshidratación 7

oscila preferiblemente entre 90 y 170°0 aproximadamente,
siendo la presión en la misma igual a la del conjunto de
reactor C- 1  y recipiente hervidor 1-2, es decir de 250 a 600 i
mm de Hg aproximadamente. El decantador T-2 opera preferí- :

o 'blemente a una temperatura comprendida entre 40 y 60 0 apro­
ximadamente. !

• i
El producto 13 se recoge en el recipiente hervidor |

1 -2  disuelto en un exceso de alcohol necesario para la buenaj
marcha de la reacción. El alcohol de reposición preciso pe-jira conseguir un funcionamiento estacionario, e igualar el bay 
lance, es decir la cantidad estequiomátrica mas el exceso j
preciso, se añade directamente en el recipiente decantador ¡ 
T-2 por el conducto 14.

A la salida del reactor C-1 se aprovecha el calor sen 
sible de los productos, para recuperar parte del exceso de 
alcohol en un flash a vacío T-1 lo que representa un nuevo { 
ahorro de energía. A continuación, el producto se enfría 
en 1 - 3  cediendo su calor al flujo de alcohol 15 que regresa 
al recipiente de mezcla R-1 desde el decantador T-2. El ca-j

italizador 6, cuando es preciso, se añade en cabeza del reac­
tor C-1.

El producto obtenido en el reactor debe neutralizarse 
y filtrarse ló para eliminar el ácido no reaccionado y, pos­
teriormente, destilarse o hacer un arrastre por vapor para 
eliminar el exceso de alcohol. •i

EJEMPLOS DE REALIZACION PRACTICA JE LA INVENCION j
Los ejemplos siguientes, dados a título no limitativo^¡

ilustran la invención y muestran como puede ser puesta en i 
práctica.

-  7 -
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EJEMPLO 1

Síntesis del ftalato de dioctilo (D.O.E) a partir 
del anhídrido ftálico y 2-etil-hexanol, catalizada por áci­
dos minerales, orgánicos o bien compuestos organometálicos j 
adecuados. ;

En el recipiente de mezcla se introducen 498,8 partes, ! 
por unidad de tiempo, de anhídrido ftálico fundido a unos !i
150 C, y, como reflujo al mismo, se añaden alrededor de I 
2.240 partes en peso de alcohol. . Del recipiente se eliminanJ 
coa el vapor, del orden de 83 partes de agua cuando se traba 
ja a tinos 190°C.

La mezcla resultante se pasa al reactor, donde se adi 
ciona el catalizador, que puede ser, por ejemplo, de 3 a 5 

partes de ácido para-toluenosulfónico o cualquier otro de l 
los citados. El reflujo de alcohol al hervidor deberá ser 
del orden de 1.700 partes como máximo, con lo que, a 1™  tem 
peratura entre 190 y 210°C, se eliminarán con el vapor unas 
54 partes de agua. En el decantador se obtienen uhas 68 par 
tes de agua como fase pesada.

A la salida del reactor se obtienen 1.283 partes de 
D.O.P. con una acidez equivalente a 28 partes de ftalato áci 
do de octilo no reaccionado diluidos en un 20-25JS de alcohol.

La cantidad de alcohol a reponer en el decantador será 
de 1.19 0 partes en peso, por unidad de tiempo.

La mezcla de diáster y alcohol se lleva a un sistema 
de recuperación del exceso de alcohol y purificación conven­
cional.
EJEMPLO 2

Síntesis del ftalato de isodecilo a partir de anhídri 
do ftálico e isodecanol.
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Se introducen 100 partes en peso, por hora, de anhídri 
do ftálico, oon una reposición de alcohol de unas 24-6 partos 
en peso. Se obtiene una cantidad de diáster en bruto de 294 
partes en peso. El proceso sigue las mismas líneas generales 
que en el ejemplo anterior, ajustando las cantidades a las j 
descritas. ;
EJEMPLO 3 i

Síntesis del ftalato de butilo a partir de anhídrido j 
ftálico y butanol.

Por 100 partes de anhídrido ftálico se utilizan unas 
120 partes de butanol, obteniándose 185 partes de áster.

Del mismo modo se obtiene el maleato de butilo, a par 
tir de anhídrido maláico y butanol, y adipato de di-isobuti- 
lo, a partir del ácido adípico e isobutanol.

- N O T A  -
Descrita suficientemente la naturaleza del invento, 

así como la manera de realizarlo en la práctica, debe hacer­
se constar que las disposiciones anteriormente indicadas, sor 
susceptibles de modificaciones de detalle en cuanto no alte­
ren su principio fundamental, siendo lo que constituye la 
esencia del referido invento y por lo que se solicita Paten­
te de Invención por 20 años en España, sobre: PROCEDIMIENTO 
CONTINUO PARA LA OBTENCION DE ESTERES DE DIACIDOS ORGANICOS; 
caracterizándose por lo siguiente:

1*.- Procedimiento continuo para ls obtención de ás­
teres de diácidos orgánicos, a partir de ácidos dicarboxíli- 
cos con 4 a 10 átomos de carbono, o sus anhídridos, y alcoho­
les con 4 a 14 átomos de carbono, aproximadamente; caracteri­
zado porque en unn primera fase, se hace reaccionar previa­
mente dicho ácido, o su anhídrido, en un recipiente de reao-
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ción, con el alcohol, procedente como reflujo al mismo des­
de un recipiente de deshidratación; en una segunda fase, la 
mezcla de reacción previa se alimenta a un reactor propiamen 
te dicho, constituido por una serie de platos o recipientes 
en los que solo se aporta calor al último de ellos en el sen 
tido del flujo de producto, fluyendo por gravedad y entrando 
en reacción, en contracorriente, con ün reflujo de alcohol 
alimentado al último plato o recipiente del reactor y vapori­
zado por la citada aportación de calor; en una tercera fase, 
el vapor que abandona el primer plato, constituido por «tib 
mezcla azeotrópica de alcohol y agua, se introduce a una pe­
queña columna de deshidratación en donde entra en contacto, 
en contracorriente, con un reflujo de alcohol saturado en 
agua separado en un decantador auxiliar el cual se alimenta 
con vapor enriquecido en azeotropo procedente de la columna 
de deshidratación y con el vapor procedente de la reacción 
previa de la primera fase, previamente condensados; en hua • 
cuarta fase, la corriente de alcohol seco, obtenida en la ci­
tada pequeña columna de deshidratación, se recicla como reflu 
jo al último plato o recipiente del reactor; en una quinta fa 
se, se extrae por el fondo del reactor una corriente de pro­
ducto áster que se somete a un flash a vacío para reouperar 
parte del exceso de alcohol y a un enfriamiento por intercam­
bio térmico con un flujo parcial de alcohol saturado en agua 
separado en el citado decantador, cuyo flujo de alcohol se 
recicla entonces al recipiente de reacción previa de la pri­
mera fase; y en una sexta fase, el producto áster enfriado se 
somete a un proceso de purificación.

2S.- Procedimiento según la reivindicación 1 , caracte­
rizado porque en la reacción previa de la primera fase, se in
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troduce solamente la cantidad precisa de alcohol para ajustar 
las condiciones físico-químicas a las óptimas para la cinéti­
ca de la reacción.

3®.- Procedimiento según la reivindicación 1, caracte-j
t

rizado porque el ácido o anhídrido se alimenta a la reacción j
previa de la primera fase a una temperatura de 80 a 150°C i

!
aproximadamente.

4».- Procedimiento según la reivindicación 1, caracte­
rizado porque el alcohol se alimenta a la reacción previa de j 
la primera fase a una temperatura de 90 a 170°C aproxima damen 
te.

5».- Procedimiento según las reivindicaciones anterio­
res, caracterizado porque la reacción previa de la primera fa 
se se efectúa a una temperatura de 130 a 220°C aproximadamen­
te, hajo una presión que oscila entre 400 y 760 mm Hg, apro­
ximadamente.

63.- Procedimiento según ls reivindicación 1, caracte­
rizado porque la reacción de la segunda fase se efectúa a una 
temperatura de 130 a 200°0 aproximadamente, bajo una presión 
de 250 a 600 mm Hg aproximadamente.

73.- Procedimiento según las reivindicaciones 1 y 6, 
caracterizado porque el número de platos o recipientes dél 
reactor de la segunda fase, está comprendido entre 10 y 16.

8®.- Procedimiento según las reivindicaciones 1, 6 y 
7 , caracterizado porque la aportación de calor al último pla­
to del reactor se lleva a cabo por un recipiente hervidor, 
operado a una temperatura de 135 a 230°0 aproximadamente y 

presión de 250 a 600 mm Hg aproximadamente.
9#.- Procedimiento según la reivindicación 1, caracte­

rizado porque la pequeña columna de deshidratación de la ter—
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cera fase se opera a una temperatura de 90 a 170°0 aproxi­
madamente y una presión de 250 a 600 mm Hg aproximadamente.

108.- Procedimiento según la reivindicación 1 , carac­
terizado porque el decantador de la tercera fase se opera a 
una temperatura de 4-0 a 60°C aproximadamente. j

i

1 1 ®.— Procedimiento según las reivindicaciones 1 y 10,j
icaracterizado porque en el decantador se introduce el alcohol 

de reposición necesario para conseguir un funcionamiento es­
tacionario e igualar el "balance, es decir la cantidad este- 
quiomátrica mas el exceso preciso.

128.- Procedimiento segón la reivindicación 1 , carac­
terizado porque la reacción de la segunda fase se efectúa 
en presencia de un catalizador de esterificación, alimentado 
por cabeza del reactor.

13fi.- Procedimiento segón la reivindicación 12, carao, 
terizado porque el catalizador se elige entre ácidos minera­
les, ácidos orgánicos y compuestos organometálicos.

14a.- Procedimiento continuo para la obtención de ás­
teres de diácidos orgánicos, tal y como queda sustancialmente 
descrito en la presente Memoria e ilustrado en el adjunto di­
bujo.

Esta Memoria consta de 12 hojas, 
por una sola cara.

Madrid
COMPAS LA. ESPADOLA DE PETROLEOS,

escritas a máquina

n  ESE. 1375

S.A.
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