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ATENTE DE INVENCION

M/emau'w @édcz%/hm
sathie:

Procedimiento continuo para la obtencién de ésteres

de didcidos orgénicos.

Solvifande: COMPANIA ESPAROIA DE PETROLEOS, S.A., entided

espafiola, residente en Avda. de América, nt 32,

Madrid-2.

—— - —im e

OBJETO DE LA INVENCION

La presente invencién se relaciona con un pro
cedimiento continuo para la obtencién de dsteres gde
didcidos orgénicos con 4 a 10 dtomos de cerbono y al

coholes con 4 a 14 dtomos de carbono, a partir de los
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doidom o sus nnhidridoa ¥y del nlcohol correspondisnte. |

CAUSAS TECNICO-ECONOMICAS MOTIVADORAS DE IA INVENCIOﬂ

Ya se conocen procedimientos para la produccién de &ste
rés de los dcidos mencionados, tanto en forma continua como E
discontinua, pero, en el proceso céntinuo realizedo en la ac{
tualidad en una bateria de reactores agitados; se presenta eﬁ
inconveniente de un gran volumen total de reactores Y, espe-
cialmente, la necesidad de evaporar y condensar en ceds reac=
tor una importsnte cantidad de slcohol que permita la elimi~
nacidn del agua producida en lm reaccidn de esterificacién ¥y
que impediria el avance de ésta. ¥sto lleva a un considera-
ble desperdicio de energfa, que incide muy desfavorablemente
en 8l coste varisble de la operacién.

Se ha descubierto ahora un procedimiento qus evita los
inconvenientes antes mencionados, que, en sintesis, se basa
en efectuar la reaccién en una serie de platos orrecipientes
en los que sélo se asporta calor en el Wtimo de ellos (en sl
sentido del flujo del producto), vaporizando una cantidad de
alecohol que se va poniendo sucesivamente en fntimo contacto
en contracorriente con el lfguido contenido en los siguientes
platos o recipienteé; especiélmente disefindos para ese fin.
Por este procedimiento, se coﬁsigue un arrastre y eliminaéidn
del agus en cada etapa, sin ningdn consumo adicional de calon
Al final, los vapores de alcohol y agus son condensados y el
agua sebaréda en un decantador o similar y eliminsda del sis-

1

tema; el alcohol, que aln contiene el agus de solubilidad, se|

porizado, antes de ser condensado éste, devolviéndose perfec-

tamente seco al @ltimo recipiente de la serie, en donde serd

vaporizado de nuevo.
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TECNICA ANTERIOR

Hasta el presente, el proceso de reaccidén en continuo
se verifica habitualmente en una serie de reactores en serie
(generalmente cuatro), en los que el agua de reaccién es eli~:
minada s base de someterlos a ebulliciédn bajo'vacio, conden- é
sar el vaporizado y decantar el alecohol, que es reciclado sgf
turado de agua al reactor, del agua que se elimins del silate-
ma. En el primer reactor se aslimentan el anhfdrido o dcido y;
el alcohol, y en el Ultimo se cbtlene el éster disuelto en alé

cohol y con una acidez residual muy baja. |

VENTAJAS CON RESPECTO A LA TECNICA ANTERIOR |
Los principales inconvenientes de la técnice anterior
se pueden resumir en los siguientes puntos:

1. Puesto que cada etapa de reaccién significa un recipiente
con su agitador, dispositivo calefactor, tuberfas de vapo-
rizado, condensador, decantador y tuberfas de reciclo de
alcohol, forzossmente, por imperativos econdmicos, el ni~
mero ds tales etapas serd bajo (no mds de cuatro); Dado
que estas reascciones, aun con catalizadores adecuados, son
relativamente lentas, el rendimiento en producto por uni-
dad de volumen total depende grandemente del nimerc de ets
pas8 en serie.

Asi pues, esta limitacidn en el nimero de etapas no
permite alcanzar un buen rendimiento por unidsd de volumen
de reactor, obligando a tener un volumen total de recipien
tes mayor que en caso de poder disponer de més etepas (has
ta diez o quince).

2. La repeticién de elementos accesorios (agitedores, dispo

sitivos calefactores, condensadores, etc.) encarece la ing

talacién proporcionalmente al nimero de etapss.
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‘2, Rendimiento energético mucho mayor y, por tento, coste vg

- 3. Equipo més compacto y, por tanto, mejor posibilided de co

~contacto con el alcohol 2 en uﬁ recipiente de mezela previas

—q -
3+ La necesidad de suministrar calor a cads etapa para vapori,
Zar el alcéhol ¥ agua lleva a un considerable desperdicio

de energia, tanto mayor cuanto mayor sea el némerc de eta-
pas.
Lé presente invencidn evita de raiz estos inconvenien—

tes ya que a un coste de inversién adicional mfnimo permite

amplier el nimero de etapas hasts donde sea necesario ¥y por |
su integral asprovechamiento de la energfa calérica, reduce ef
calor neceéario al valor aproximado de una sola etapas de la
téenica anterior y, por tanto, consigue:

1. Inversién en squipo menor (dependiendo del tamafio de 1a

instalscién).
riasble de operacidn menor.
locacién en planta, con el consiguiente ahorro de espacio,

tuber{as, estructuras, etec.

DESCRIPCION DE IA INVENCION

Como antes se ha mencionado, 1la presente invencidn se
relaciona con un procedimiento continuo para la obtencidn de
ésteres de 4cidos orgénicos con alcoholes, que se caracteri-
za por el especisl disefio de la unidad de reaccién. - Para
ilustrar mas detalladamente el procedimiento de la invéncién
88 hace referencia al dibujo adjunto el cusl muestra un dia-—
grama de flujos del proceso en cuestién.

El dcido o su anhidrido (indistintemente) 1 se pone en

R-1 en las cantidades adecuadaé.

En el recipiente de mezcla R-1 se introduce solamente

la cantidad precisa de alcohol para ajustar las condiciones
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fisico-guimicas a las Sptimas para la cindtica de la reaccidn,
a través del reflujo al miemo 2 que se deshidrata en C-2.

La alimentacién de snhidrido 1 al recipiente de mez-
cla R-1 tiene convenientemente una temperatura en la gama de :
80 a 150°G aproximadamente, mientras que el reflujo de alco- '
hol 2, procedente del deshidratador C-2, se alimenta al reci%
piente de mezcla R-1 a una temperatura en la geme ds 80 n 17@
°c aproximadamente. Convenientemente, el deshidratador C-2 i

estd constituldo por una serie de etapas de contacto cuyo ni-
|

mero oscila preferiblemente entre 2 y 4. !

En el recipients R-1 se efectia perte de la reaccidn,
juntamente con el proceso de mezcla de dmbos reactivos. Ade—
cuadamente, esta reaccién se efectia a unas temperaturas com-
prenéida entre 130 y 220°C aproximsdemente, r'salizdndose la
reaccién bajo vacio o a presién atmosférica. En general, la
presién de resccién en R-1 oscile entre 400 y 760 mm Hg apro-
ximadamente.

El propio calor de reaccién vaporiza perte del alco-
hol y, con una pequefia adicién de calor exterior, se obtlene
la cantidad de vaporizado 3 suficiente para eliminar el agus
formeda por la fraccién reaccionads en esta etapa previa. Es-
te vapor se envia al circuito principal para ser condensado
en un condensador comin y tnico I-1 para todo el sistems. ILa
mezcla fntima de los dos reactivos 4 se alimenta, por vie de
la bomba P-1 la primera etapa del reactor propiamente dicho
C-1, en el que fluye por gravedad a lo largo de los platos
o etapas sucesives, hasta llegar én el fondo & un reclpilente
hervidor I-2, en el que, por medio de un dispositivo calefag

tor, se introduce la cantidad de calor necesaris pers vaporil-

zar la cantidad suficiente de alcohol, cuyo vapor recorre el
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' dose asf el efecto deseado, utilizando las especiales propie-
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camino inverso del lfquido, poniénéose en contacto con 81, de
modo que abandone cada etapa de contacto tan cercs del equili
brio termodindmico como sea posible.

El nlmero de platos o etapas sycesivas_de;que consta
el reactor C-1, oscila con preferencia entre 10 y 16 aproximg!
damente, y la reaccién se efectla en el mismo & una temperatu!
ra de 130 a 200% éproximadamente, mientras que en el recipiei
te hérvidor I-2 la temperatura puede oscilar sntre 135 y 230
°c aproximademente. ILa presién, tanto en el reactor C~1 como
en el recipiente hervidor I-2, es subatmosférica, estando com
prendids con preferencia entre 250 y 600 mm de Hg aproximada~
mente.

Dado que el agua y el alcohol'formap une mezcla azeo~
trépica heterogénea de punto de ebullicidn inferior a eualquié
ra de los dos compuestos, el vapor se ird progfesivamente en—

rigueciendo en el agua que extrae de cada etaps, consiguién;

dades de los equilibrios ligquido-vapor pares eviter un nuevo
consumo de calor exterior en cada etapa.

El vapor qus gbandors la primera etaps se lleva a uns
peqﬁeﬁa columna de deshidratacién 7, en la cual como reflujo 8
se introduce el alcohol saturado de agua separado en el decan
tador I-2, que es as{ prdcticamente deshidratado, conduciéndp
se éste entonces por el conducto 9, directemente al recipien-
te hervidor I-2. El vapor enriquecido en el azeotropo 10, se
condensa en I-2 conjuntamente con el vapor 11 procedente del
recipiente de mezcla de los reactivoes, camo ya se ha indicado,
se decanta el sgua 12 y el alcohol se recicla, por medio de

un dispositivo especial de control, de forme proporcional, a

los caudales de vapor procedentes de dmbas partes.
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La temperaturs de dicha columns de deshidratacidén 7
oscila preferiblemente entre 90 y 170°C aproximadamenfe,
siendo la presién en la misma igusl a la del conjunto de
reactor C-1 y reclipiente hervidor I-2, es decir de 250 = 6005
mm de Hg aproximadamente; El decantador T-2 opera preferi- é
blemente a una temperatura comprendida entre 40 y GOOC apro—:

i
!

ximg damente. ;
B I
El producto 13 se recoge en el recipiente hervidor

{
I-2 disuelto en un exceso de alcohol necesario para las bueng;

marcha de la reaccién. E1 alcohol de reposicién preciso pe-

ra conseguir un funcionamiento estacionario, e igualar el ba

lance, es decir la cantidasd estequiométrica mas el éxceso
preciso, se afinde directamente en el recipiente decantador
T-2 por el conducto 14.

A la salids del reactor C-1 se aprovechs el calor sen
aible de los productos, para recuperar parte del exceso de
alcohol en un flash a vacfo T-1 lo que representa un nuevo
shorro de energfa. A continuacidn, el produdto se enfria
en I-3 cediendo su calor al flujo de alcohol 15 que regresa
al recipienfe de mezcla R-1 desde el decantador T-2. El ca-
talizador 6, cuando es preciso, se aflade en caebezs del rezc-—
tor C-1.

El producto obtenido en el reactor debe neutralizarse
¥y filtrarse 16 para eliminar el dcido no reaccionado y, pos-
teriormente, destilerse o hacer un arrastre por vapor pars

eliminar el exceso de alecohol. i

EJEMPIOS DE RKMALIZACION PRACTICA DE LA INVENCION

Los ejemplos siguientes, dados a titulo no limitativo,
i
ilustran la invencién y muestran como puede ser puesta en i

prédctica.
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EJENMPLO 1

 Sintesis del ftalato de dioctilo (D.0.R) & partir
del anhidrido ftdlico y 2-etil-hexanol, catalizada por dei-
dos minerales, orgdnicos o bien compusstos organomatélicos
adecuados. |

En 8l recipiente de mezcla se introducen 498,8 partes,

por unidad de tiempo, de anh{drido ftflico fundido a unos

150°C, Yy, como reflujo al mismo, se afladen alrededor de :
2.240 partes en peso de alcohol., . Del recipiente se eliminani
con el vapor, del orden de 83 partes de sgua cusndo se traba
Jja a unos 190°C: '

La mezcla resultante se pasa al reactor, donde se é4i
ciona el catalizador, que puede ser, por ejemplo, de 3 a 5
partes de 4cido para-toluenosulfénico o cualquier otro de
log citados. E1 reflujo de aleohol al hervidor deber§ ser
del orden de 1.70C partes como mdximo, con lo que, a una tem
reratura entre 190 y 21000, se eliminardn con el vapor unes
54 pertes de mgua. En el decantador se obtiénen unas 68 par
tes de agua como fase pesada.

A la salida del reactor se obtienen 1.283 partes de
D.0.P. con una scidez equivalente a 28 partes de ftalato dci
do de octilo no reaccionado dilufdos en un 20-25% de alcohol.

La cantidad de alcohol & reponer en el decantador serd
de 1.190 partes en peso, por unided de tiempo.

La mezcla de didster y slcohol se lleve a un sistema
de recuperacidén del exceso de alcohoi ¥ purificaeidn conven-
cional,

EJEMPIO 2

Sintesis del ftalato de isodecilo a partir de anhfdri

do Ptdlico e isodecanol.
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Se introducen 100 partes en peso, por hora, de anhfdri

do ftdlico, con una reposicidn de alcohol de unma 246 partes
en peso. Se obtiene una cantidad de didster en bruto de 294
partes en peso. El proceso sigue las mismas 1lineas generales
que en el ejemplo anterior, ajustando las cantidades a las §
descritas. ' f
EJEMPLO 3 ;

Sintesis del ftalato de butild a partif de anhfdrido ;
ftdlico y butanol. '

Por 100 partes de anhfdrido ftdlico se utilizan unas
120 partes de bubanol, obteniéndose 185 partes de éster.

Del mismo modo se obtiene el maleato de butilo, a par
tir de anhidrido maléico y butenol, y adlpato de di-ﬁsobuti-
lo, a partir del dcido adfpico e isobutanol.

-NOTA-~

Descrita suficlentemente la naturaleza del invento,
as{ como la manera de realizarlo en la préctica, debe hacer-
se constar gue las.disposiciones anteriormente indicadas, son
susceptibles de modificaciones de detalle en cuanto no alte-
ren su principio fundamental, siendo lo que constlituye la
esencia del referido invento y por lo que se solicita Paten-
te de Invencién por 20 afios en Espafia, sobre: PROCEDIMIENTO
CONTINUO PARA 1A OBTENCION DE ESTERES DE DIACIDOS ORGANICOS;
caracterizédndose por lo siguiente:

18, Procedimiento continuo para ls obtencidén de és-
teres de difcidos orgénicos, a partir de feidos dicarbox{li-

cos con 4 & 10 £tomos de carbono, o sus anhfdridos, y alcoho-

les con 4 & 14 dtomos de carbono, aproximsdemente; caracteri-

zado porque en una primera fsse, se hace reacclonar previa-

mente dicho dcido, o su anhidrido, en un recipiente de reac-
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cibn, con el alcohol, procedente como reflujo al mismo des-

de un recipiente de deshidratacién; en una segunda fase, la
mezela de reacciénrprevia se alimenta a un reactor propiameg—
te dicho, constituido por una éerie de platoé o recipientes
en los que solo se aporta calor sl ¥ltimo de ellos en el sen
tido del flujo de produé%o, fluyendo por gravedad y entrando
en reaccién, en contracorriente, con un reflujo de alcohol
alimentado al ¥ltimo plato o recipiente del reactor y vapbri—
zado por la citada aportacidén de calor; en una tercera fase,
el vapor qus abandona el primer plato, constituido por una
mezcla azeotrdpica de alcohol y agua, se introduce m una pe-
quefia columns de deshidratacién en donde entra en contacto,
en contracorriente, con un reflujo de slcohol saturzdo en
agua»separado en un decantador suxiliasr el cual se alimente
con vapor enriquecido en azeotropo procedente-de la columna
de deshidratacién y con el vapor procedente de la reaccidn
previa de la primera fase, previemente condensados; en una -
cuarta fase, la corriente de alcohol seco, obtenids en la ci-~
tada pequefla columns de deshidratacidn, se recicla como refly
Jo al @ltimo plato o recipiente del reactor; en una quinta fa
se, se extrase por el fondo del reéctor ung corriente de pro-~
ducto éster que se somete a un flash a vacf{o para recuperar
parte del exceso de alcohol y & un enfriamiento por intercem-
bio térmico con un flujo parciml de alcohol setursdo en agua
separado en el citado decantador, cuyo flujo de alechol se
recicla entonces al recipiente de reaccién previs de la pri-
mera fase; y en uns sexta fase, el producto éster enfriado se
somete & un proceso de purificacién.

28,~ Procedimiento segin la reivindicacién 1, caracte-

rizado porque en la reaccidén previa de la primers fase, se in
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troduce solamente la cantidad precisa de alcohol pare ajustar]

las condiciones fisico~-guimicas a las éptimes para la cinéti—i
ca de la reaccién. i

38,~ Procedimiento ségﬂn la reivindicacién 1, caracte-g
rizado porque el dcido o anhidrido se alimenta & la reaccidn i
previa de la primers fase a unz temperatura de 80 a 15000 i

gproximademente.
48, - Procedimiento segin la reivindicacién 1, caracte—:

rizedo porgue el alcohol se alimenta a la reaccidn previa de !

la primera fase a una temperatura de 90 a 170% aproximadameg;
I

te.

58,- Procedimiento segln las reivindicaciones anterio-
res, caracterizado porque la reaccién previa de le primera fg
se sa efectia a una temperatura de 130 & 220°¢ aproximadémen—
te, bajo una presién que oscila entre 400 y 760 mm Hg, apro-

ximadamente.
68,- Procedimiento seglin la reivindicacién 1, caracte-

rizado porque la reaccidén de la segunda fase se efectin a una
temperatura de 130 a 20000 aproximademente, bajo una presidn
de 250 a 600 mm Hg aproximadamente.

78, - Prooedimientd segin las reivindicaciones 1 y 6,
caracterizado porgque el nimero de platos o recipientes del
reactor de la segunda fese, estd comprendido entre 10 y 16.

88.- Procedimiento segln las reivindicaclones 1, 6 y
7, caracterizado porque la aportacién de.calor al dltimo pla-i
to del reactor se lleva a cabo por un recipiente hervidor,
operado a una temperatura de 135 =& 230°C aproximadsmente y
una presién de 250 a 600 mm Hg aproximadamente.

g8, - Procedimiento seglin la reivindicacién 1, caracte-
rizado porque la pequefla columna de deshidratacién de la ter-
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cerz fase se opera a una temperstura de 90 a 17000 aproxi-

mademente y una presidﬁ.de 250 g 600 mm Hg aproximadamente.
108, - Procedimiento segin la reivindicaeién 1, carac-

terizado porque el decantador de la tercere fase se opera &

una temperatura de 40 a 60°C aproximedsmente.

11¢.~ Procedimiento segiin las reivindicaciones 1 y TOé
caracterizado porque en el decantsdor se Iintroduce el alcohoi
de reposicién necesario pare conseguir un funcionamiento es-
tacionario e iguaslar el balance, es decéir la cantidad este-
quiométrica mas el exceso precisé.

12%,~ Procedimiento segin la reivindicacién 1, carec-
terizado porgque la reaccién de la segunda fase se efectla
en presencia de un catalizador de esterificacidn, slimentado
por cebeza del reactor.

| 138.- Procedimiento segin la reivindiecacién 12, carac

terizado porque el catalizador se elige entre dcidos minera-—
les, dcidos orgénicos y compuestos organémetdlicos.

148,~ Procedimiento continuo para la obtencién de és-
teres de didcidos orgdnicos, tal y como queda sustancialmentd
descrito en la presente Memoris e ilustrado en el adjunto di-
bujo.

Esta Memorie consta de 12 hojas, escritass a nméquina
por una solas cara. 19 £WE, 1975
Madrid
COMPANIA ESPAROLA DE PETROLEOS, S.A.
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