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DESCRIPCION
Procedimiento de oxidacion de hidrocarburos con oxigeno

La presente invencién concierne a un procedimiento de oxidacion con oxigeno de hidrocarburos ciclicos saturados
tales como ciclohexano para la produccion de un hidroperéxido de alquilo.

Mas particularmente, concierne a un procedimiento de oxidacion con oxigeno de hidrocarburos saturados,
llevandose a cabo la oxidacién en varias etapas sucesivas para controlar el avance de la reaccion de oxidacién del
hidrocarburo y para obtener una buena selectividad en el hidroperéxido de alquilo.

Asi, el procedimiento de oxidacion puede llevarse a cabo en varios dispositivos tales como un dispositivo que
comprende varios reactores montados en serie o en cascada o en una columna de burbujas compartimentada que
comprende varias etapas definidas por bandejas, o analogos. Dicha implementacion del procedimiento de oxidacion
permite la obtencién de una selectividad elevada en el hidroperéxido de alquilo.

Esta etapa de oxidacion forma a menudo la primera etapa de un procedimiento que permite fabricar compuestos
oxidados tales como cetonas, alcoholes, aldehidos y acidos. Asi, la oxidacion de ciclohexano con oxigeno para
formar hidroperéxido de ciclohexilo es la primera etapa del procedimiento de fabricacién de ciclohexanol y de la
ciclohexanona, que por ellos mismos pueden ser intermedios de la sintesis, por ejemplo, del acido adipico o de la
épsilon-caprolactama.

En los procedimientos de fabricaciéon del acido adipico, uno de los mas utilizados a escala industrial consiste en
oxidar con oxigeno molecular el ciclohexano en hidroperéxido de ciclohexilo en presencia o no de un catalizador, y
después descomponer cataliticamente el hidroperdxido en una mezcla de ciclohexanona y ciclohexanol. La mezcla
de la cetona y el alcohol es a continuacién oxidada en acido adipico con acido nitrico.

La primera etapa de la oxidacion del ciclohexano se lleva a cabo generalmente en un medio bifasico gas/liquido, el
gas oxidante, oxigeno o un gas que contiene oxigeno, es introducido en el medio liquido en unos reactores
constituidos por una varias columnas de burbujas compartimentadas o no, montadas en serie cuando su numero es
superior a uno, que funcionan bien a favor de corriente o bien a contracorriente del sentido de circulacion de la fase
liquida constituida principalmente por ciclohexano en estado liquido. Esta etapa se describe particularmente en las
patentes GB 777087, 1112837, 964869, 1191573, US 3479394, US 4877903.

El medio de reaccion liquido que contiene los productos oxidados, de los cuales principalmente un hidroperéxido de
alquilo, se recupera generalmente de la cabeza de cada reactor. Cada reactor contiene igualmente al menos una
fase gaseosa que forma el "cielo" de la zona de reaccién.

Para obtener un rendimiento y una selectividad adecuados del hidroperéxido de alquilo, es favorable llevar a cabo la
reaccion con un bajo indice de conversion del hidrocarburo en cada reactor o compartimento, para tener en el medio
de reaccién una concentracion baja de los productos oxidados. Para ello es necesario controlar el desprendimiento
de calor inducido por la reaccion.

En efecto, una concentracion elevada en productos oxidados acelera la velocidad de la reaccidon y degrada su
selectividad en productos valiosos tales como: hidroperoxido de alquilo, alcohol, cetona. La elevacion no controlada
en la temperatura acelera igualmente la velocidad de la reaccién y favorece la desperoxidacion del hidroperéxido de
alquilo.

Por lo tanto, para obtener un indice de produccion del hidroperoxido de alquilo compatible con una explotacion
industrial, la reaccién de oxidacion generalmente se lleva a cabo en varios reactores montados en serie 0 en
cascada, o en una columna de burbujas compartimentada por la presencia de bandejas, o analogos.

En dicho procedimiento es importante controlar, por un lado, la temperatura en cada reactor o en cada
compartimento para mantener el medio de reaccién en el dmbito 6ptimo, y por otro lado, la concentracion de los
productos oxidados en el medio de reaccién. Esta regulacion puede obtenerse, por ejemplo, mediante la
alimentaciéon del hidrocarburo a una temperatura mas baja en uno o en varios reactores o compartimentos,
particularmente en los ultimos reactores de la cascada o en los ultimos compartimentos de la columna.

Para la economia del procedimiento es igualmente importante recuperar la fase gaseosa que forma el cielo de los
reactores o los compartimentos, y reciclar los productos presentes en estas fases gaseosas tales como el
hidrocarburo no oxidado, los productos oxidados tales como los hidroperoxidos, los alcoholes y las cetonas. Sin
embargo, el reciclaje de estos productos recuperados no debe alterar ni disminuir los rendimientos del
procedimiento, y particularmente las condiciones de funcionamiento del reactor o del compartimento en el que tiene
lugar dicho reciclaje.
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La patente US 3510526 describe un procedimiento de preparacion de un hidroperdxido de ciclohexilo a partir de
ciclohexano en un reactor de oxidacion, poniéndose el ciclohexano no oxidado en contacto con una soluciéon acuosa
de un agente basico.

Uno de los objetivos de la presente invencion es proponer un procedimiento de oxidacion de un hidrocarburo
saturado implementado en un dispositivo que permite llevar a cabo la oxidacion en varias etapas sucesivas tales
como, por ejemplo, varios reactores montados en serie, 0 una o varias columnas de burbujas compartimentadas, y
que comprende un proceso de recuperacion y reciclaje de las fases gaseosas que forman el cielo de los reactores o
de los compartimentos de la columna, presenta numerosas ventajas para la economia global del procedimiento.

A este efecto, la invencion propone un procedimiento de oxidacion con oxigeno de un hidrocarburo saturado para
producir un hidroperéxido de alquilo. Este procedimiento consiste en poner en contacto un hidrocarburo en fase
liguida con oxigeno o un gas que contiene oxigeno, llevandose a cabo esta reaccién en varias etapas sucesivas. En
dicho procedimiento, el hidrocarburo saturado es alimentado al menos en la primera etapa a una temperatura
comprendida entre 100 y 250 °C, preferiblemente entre 150 y 200 °C cuando la reaccion es implementada en
ausencia de un catalizador. Ademas, al menos en la ultima etapa, el medio de reaccion es refrigerado para mantener
la temperatura del medio de reaccién en un nivel inferior o igual al de la primera etapa, para obtener una selectividad
adecuada del hidroperdxido de alquilo. Preferentemente, al menos en la ultima etapa, el medio de reaccion es
refrigerado para mantener la temperatura del medio de reaccién en un nivel inferior al de la primera etapa.

El procedimiento de la invencidn se caracteriza porque las fases gaseosas que forman el cielo en cada etapa de
reaccion son recuperadas y al menos parcialmente condensadas, bien por separado o bien después de mezclar las
fases gaseosas procedentes de varias etapas de reaccion. El o los condensados obtenidos son reciclados en al
menos una etapa cuya concentracion en productos oxidados en el medio de reaccion alimentado en dicha etapa es
al menos igual a la concentracidon de los productos oxidados contenidos en el o los condensados que se van a
reciclar. El o los condensados obtenidos son reciclados directamente en al menos una etapa cuya concentracion en
productos oxidados en el medio de reaccién alimentado en dicha etapa es al menos igual a la concentracion de los
productos oxidados contenidos en el o los condensados que se van a reciclar. Por directamente se entiende, en el
sentido de la presente invencion, que el o los condensados no experimentan ningun tratamiento de purificacion
intermedio, particularmente una destilacion. Segun un modo de realizacién de la invencién, la fase gaseosa
recuperada de la cabeza de una etapa de reaccién es parcialmente condensada, y el condensado obtenido es
reciclado a la alimentacion de la etapa precedente.

Asi particularmente, la fase gaseosa recuperada de la cabeza de la Ultima etapa de reaccion es condensada
parcialmente, el condensado obtenido es ventajosamente reciclado en una de las etapas situadas antes,
particularmente en la alimentaciéon de la etapa precedente.

El reciclaje de este condensado permite particularmente controlar y mantener la temperatura de dicha etapa de
reaccion en el ambito 6ptimo descrito previamente y sin aumentar la concentracion de productos oxidados en el
medio de reaccion. En efecto, la temperatura de estos condensados es inferior a la del medio de reaccion presente
en dicha etapa, y por lo tanto permite mantener la temperatura en un ambito que disminuye la rapidez de avance de
la reaccién de oxidacién, y por lo tanto mejora la selectividad en el hidroperéxido de alquilo. En efecto, esta
selectividad decrece muy rapidamente con el grado de avance de la reaccion. El ambito éptimo de temperatura es
determinado para obtener un efecto autocatalitico minimo de la reaccion.

En los procedimientos conocidos, este control de la temperatura se obtiene generalmente a través de la alimentacion
del hidrocarburo frio en dicha etapa. Las fuentes de hidrocarburo frio disponibles estan constituidas por destilados
que aseguran, al final del procedimiento, el reciclaje del hidrocarburo no transformado. Este hidrocarburo frio es por
lo tanto un producto purificado mediante una destilacion.

Con el procedimiento de la invencion, la cantidad necesaria de hidrocarburo reciclado y purificado que se va a
alimentar en dicha etapa disminuye en gran medida, incluso en ciertos casos, se reduce a cero.

Ademas, el hidrocarburo frio reciclado y purificado alimentado permite mantener la concentracion de los productos
oxidados en dicha etapa en un valor inferior a un valor critico para la selectividad y la velocidad de la reaccion.

Este efecto es igualmente obtenido con el reciclaje de los condensados segun la invencion, ya que estos
condensados presentan una concentraciéon en productos oxidados al menos igual a la que hay presente en el medio
de reaccion alimentado en dicha etapa, y por lo tanto permiten controlar la concentracion de productos oxidados en
dicha etapa.

Ademas, los productos pesados presentes en las fases gaseosas son condensados, y por lo tanto reciclados,
Unicamente en las ultimas etapas de la reaccion. Asi, la reaccién de oxidacion se lleva a cabo en las primeras
etapas con una concentracion baja en productos pesados. Esta baja concentracion permite igualmente mejorar la
selectividad global de la reaccion.



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2 693 689 T3

El procedimiento de la invencion permite, por lo tanto, disminuir la cantidad de hidrocarburo reciclado y purificado
utilizada para refrigerar los medios de reaccion en ciertas etapas de la reaccién. Este hidrocarburo purificado podra
ser, por lo tanto, alimentado directamente en la primera etapa de la reaccion de oxidacion, mejorando la selectividad
de la reaccién y la economia del procedimiento.

Ademas, las fases gaseosas o los condensados reciclados en las primeras etapas del procedimiento contienen
pocos de los productos denominados « pesados », lo que igualmente permite mejorar la selectividad en el
hidroperéxido de la reaccion de oxidacion.

Como se mejora la selectividad global del procedimiento, la cantidad de hidrocarburo consumida por tonelada de
ciclohexanol y de ciclohexanona producidos disminuye.

En un modo de realizacién de la invencion, es ventajoso recuperar y mezclar las fases gaseosas que forman el cielo
de varias etapas de la reaccién de oxidacion y mezclarlas antes de condensarlas parcialmente. El condensado
recuperado es ventajosamente reciclado en una de las etapas cuya concentracion en productos oxidados en la
mezcla de reaccién alimentada es superior o igual a la del condensado que se va a reciclar.

Sin embargo, es posible realizar todas las combinaciones y asociaciones posibles de las fases gaseosas
recuperadas sin salir del marco de la invencién. Ademas, es igualmente posible condensar cada fase gaseosa por
separado y reciclar los diferentes condensados obtenidos de forma individual o después de haberlos mezclado, o
realizar las mezclas de algunos de ellos.

Segun ofra caracteristica de la invencion, los hidrocarburos saturados adecuados para la invencion son los
hidrocarburos ciclicos saturados tales como el ciclohexano, el ciclooctano, el ciclododecano, la decalina.
Preferentemente, el hidrocarburo saturado adecuado para la invencién es el ciclohexano.

El ciclohexano es el hidrocarburo utilizado para la producciéon de hidroperéxido de ciclohexilo, intermedio de,
particularmente, la produccién de ciclohexanona y/o de ciclohexanol. Esta mezcla de alcohol/cetona se utiliza, por
ejemplo, para la sintesis de acido adipico, mediante una oxidacion nitrica.

En el caso de la oxidacién del ciclohexano implementada sin catalizador, las fases gaseosas recuperadas a nivel de
las diferentes etapas de la reaccion son ventajosamente condensadas parcialmente a una temperatura superior a la
temperatura de condensacion del acido férmico. En efecto, este acido, que se forma en el transcurso de la etapa de
oxidacion, juega un papel desfavorable con respecto a la selectividad de la reaccién al catalizar la desperoxidacion
del hidroperdxido.

Segun ofra caracteristica de la invencion, las fracciones gaseosas recuperadas después de la condensacion parcial
de las fases gaseosas recuperadas a la salida de las diferentes etapas, y los reciclajes de las fases condensadas o
los condensados en las diferentes etapas de oxidacion, se someten a una segunda condensacion total. El
condensado a continuacién es vaporizado instantaneamente para recuperar, en sus incondensables, por un lado,
una fase organica que es ventajosamente reciclada en la primera etapa de la oxidacion, ventajosamente después de
una mezcla con el hidrocarburo reciclado procedente de las diferentes destilaciones después de la oxidacion, por
otro lado, una fase acuosa constituida por el agua formada en el transcurso de la oxidacién que contiene la gran
mayoria del acido férmico. Esta fase acuosa es ventajosamente destruida, por ejemplo, mediante una incineracion.

Por productos oxidados, se entienden los compuestos obtenidos mediante la oxidacion del hidrocarburo y que
comprenden atomos de oxigeno. Estos productos son particularmente hidroperéxidos de alquilo, alcoholes, cetonas,
aldehidos, acidos y analogos.

El procedimiento de la invencion permite la produccion de un hidroperéxido de alquilo, particularmente del
hidroperéxido de ciclohexilo, con un rendimiento adecuado y un consumo de ciclohexano por tonelada de los
productos ciclohexanol y ciclohexanona mas bajo que el que se constata cuando el reciclaje de los condensados
procedentes de las fases gaseosas que forman el cielo de las diferentes etapas de oxidacion implementadas segun
el procedimiento de la invencién es sustituido por una cantidad exacta de ciclohexano frio reciclado y purificado
después de la etapa de oxidacion.

El procedimiento de la invencion puede ser implementado de forma continua en diferentes tipos de instalaciones,
como se describe a continuacion. El nimero de reactores y el tipo de reactor utilizado no son criticos para la
invencion.

Segun las caracteristicas preferidas de la invencion, los tipos de instalacion preferidos son una instalacion que
comprende un reactor de oxidacién constituido por una columna de burbujas compartimentada por bandejas, o una
instalacion que comprende varios reactores de oxidacion montados en cascada o en serie, cada reactor puede ser
del tipo de columna de burbujas. Asi, cada espacio delimitado por dos bandejas adyacentes o cada reactor se
corresponde con una etapa de la reaccidon de oxidaciéon. El numero de bandejas en una columna o el numero de
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reactores que forman una cascada de un reactor es variable, y puede estar ventajosamente comprendido entre 3 y
10.

Otros detalles, ventajas de la invencién apareceran mas claramente en vista de los ejemplos proporcionados a
continuacion, Unicamente a titulo ilustrativo.

Ejemplo comparativo n° 1

En una instalacion de oxidacién de ciclohexano en hidroperédxido de ciclohexilo que comprende una cascada de n
reactores de tipo columna de burbujas con una alimentacién a favor de corriente del gas oxidante (aire) y del medio
de reaccion que se va a oxidar, se alimenta un flujo de ciclohexano caliente en el primer reactor de la columna a una
temperatura de 182 °C. El flujo de ciclohexano caliente contiene un 0,31 % en peso de hidroperdxido de ciclohexilo,
ciclohexanol y ciclohexanona.

La reaccién de oxidacion es implementada sin catalizador. El medio de reaccion liquido que sale de un reactor es
alimentado en el siguiente reactor de la cascada. Las fases gaseosas o el gas de oxidacion de cada reactor son
recuperados y condensados, algunos después de una mezcla.

La temperatura en el ultimo reactor n de la cascada es de 180 °C. Para mantener la temperatura en este valor, se
alimenta ciclohexano « frio », a 70 °C, como complemento del medio de reaccion, en los dos ultimos reactores n 'y n-
1 de la cascada. El flujo de ciclohexano « frio » alimentado en cada reactor representa un 8,3 % en peso del flujo de
ciclohexano « caliente » alimentado en el primer reactor de la cascada. A la salida del ultimo reactor de oxidacion,
una parte del ciclohexano que no ha reaccionado es separada de la mezcla de reaccion para ser reciclado en la
oxidacion. La mezcla de reacciéon se lava a continuacidon con agua, después se trata con un catalizador para
transformar el hidroperdxido de ciclohexilo en ciclohexanol y ciclohexanona. A continuacion, el ciclohexano se
separa mediante una destilacion, después la mezcla en bruto de ciclohexanol — ciclohexanona se purifica mediante
una destilacion.

Los gases de oxidacion se mezclan y se condensan en un tren de condensadores. La fraccién liquida recuperada es
vaporizada instantaneamente. La fase organica recuperada después de la separacion del agua es reciclada en el
ciclohexano alimentado en el primer reactor de la cascada antes de la etapa de calentamiento del ciclohexano.

Ejemplo 1 seqgun la invencién:

El ejemplo 1 se lleva a cabo en la instalacién descrita en el ejemplo comparativo con los mismos reactivos.

Sin embargo, segun la invencion, los gases de oxidacién o la fase gaseosa recuperados en el ultimo el reactor n de
la cascada son condensados por separado. El condensado asi recuperado a una temperatura de 145 °C, que
representa un 4,5 % del caudal de ciclohexano caliente alimentado en el primer reactor, se mezcla con el medio de
reaccion alimentado en el reactor n-1 como complemento y sustitucién parcial del ciclohexano « frio » alimentado en
este reactor.

Los gases de oxidacion o las fases gaseosas de los otros reactores se mezclan y se condensan. La fraccion menos
volatil de estos condensados, recuperada a una temperatura de 125 °C, que representa un 11,5 % del caudal de
ciclohexano caliente alimentado en el primer reactor, es reciclada en el medio de reaccion que entra en el reactor n-
2. El resto de los condensados se trata de una forma similar a la descrita en el anterior ejemplo comparativo. La fase
organica finalmente recuperada se mezcla con el ciclohexano resultante de los diferentes reciclajes después de la
oxidacion, antes del calentamiento de este ciclohexano para su alimentacion en el primer reactor de la cascada.

Con el reciclaje de al menos una parte de los condensados, tal como se describe mas arriba, el ciclohexano «
caliente » alimentado en el primer reactor contiene un 0,19 % en peso de hidroperdxido de ciclohexilo, de
ciclohexanol y de ciclohexanona. La temperatura en el primer reactor es igual a 185 °C, la temperatura del ultimo
reactor restante se mantiene a 180 °C.

Los caudales de ciclohexano « frio » alimentados en los dos ultimos reactores de la cascada representan,
respectivamente, un 6,5 y un 5,5 % del caudal de ciclohexano caliente alimentado en el primer reactor.

La selectividad del procedimiento en el ciclohexanol y en la ciclohexanona, calculada después de la etapa de
transformacion del hidroperoxido de ciclohexilo, se aumenta en un 1 %. La selectividad representa el porcentaje de
ciclohexano consumido y transformado en ciclohexanol y en ciclohexanona. Esta ganancia en la selectividad en
ciclohexanol y en ciclohexanona se obtiene esencialmente por la disminucién de la concentracion de productos
oxidados en el ciclohexano caliente alimentado en el primer reactor de la cascada.
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Ejemplo comparativo n® 2

En otra instalacion de oxidacion de ciclohexano en hidroperéxido de ciclohexilo que comprende una cascada de n
reactores de tipo columna de burbujas con una alimentacion a favor de corriente del gas oxidante (aire) y del medio
de reaccion que se va a oxidar, se alimenta un flujo de ciclohexano caliente en el primer reactor de la columna a una
temperatura de 185 °C. El flujo de ciclohexano caliente contiene un 0,20 % en peso de hidroperéxido de ciclohexilo,
ciclohexanol y ciclohexanona.

La reaccién de oxidacion es implementada sin catalizador. El medio de reaccion liquido que sale de un reactor es
alimentado en el siguiente reactor de la cascada. Las fases gaseosas o el gas de oxidacion de cada reactor son
recuperados y condensados, algunos después de una mezcla.

La temperatura en el ultimo reactor n de la cascada es de 179 °C. Para mantener la temperatura en este valor se
alimenta ciclohexano « frio », a 70 °C, complementando el medio de reaccién, en los tres ultimos reactores n-2, n-1,
y n de la cascada. El flujo de ciclohexano « frio » alimentado en cada reactor representa un 2,7, un 3,1, y un 2,7 %
en peso del flujo de ciclohexano « caliente » alimentado en el primer reactor de la cascada, es decir, un 8,5 % en
total.

A la salida del ultimo reactor de oxidacion, una parte del ciclohexano que no ha reaccionado es separada de la
mezcla de reaccidn para ser reciclada en la oxidacion. La mezcla de reaccion se lava a continuacion con agua,
después se trata con un catalizador para transformar el hidroperéxido de ciclohexilo en ciclohexanol y
ciclohexanona. El ciclohexano se separa a continuacion mediante una destilacion, después la mezcla en bruto de
ciclohexanol — ciclohexanona se purifica mediante una destilacion.

Los gases de oxidacion se mezclan y se condensan en un tren de condensadores. La fraccion liquida recuperada es
vaporizada instantaneamente. La fase organica recuperada después de la separacion del agua es reciclada en el
ciclohexano alimentado en el primer reactor de la cascada antes de la etapa de calentamiento del ciclohexano.

Ejemplo 2 segun la invencién:

El ejemplo 2 se lleva a cabo en la instalacién descrita en el ejemplo comparativo n° 2 con los mismos reactivos.

Los gases de oxidacion o las fases gaseosas de los n-1 primeros reactores se mezclan y se condensan. La fraccion
menos volatil de estos condensados, recuperada a una temperatura de 125 °C, que representa un 8,1 % del caudal
de ciclohexano caliente alimentado en el primer reactor, es reciclada en el medio de reaccidon que entra en el reactor
n-2. El resto de los condensados se trata de una forma similar a la descrita en el anterior ejemplo comparativo. La
fase organica finalmente recuperada se mezcla con el ciclohexano resultante de los diferentes reciclajes después de
la oxidacion, antes del calentamiento de este ciclohexano para su alimentacion en el primer reactor de la cascada

Con el reciclaje de al menos una parte de los condensados, tal como se describe mas arriba, el ciclohexano «
caliente » alimentado en el primer reactor contiene un 0,16 % en peso de hidroperdxido de ciclohexilo, de
ciclohexanol y de ciclohexanona. La temperatura en el primer reactor es igual a 186,5 °C, la temperatura del ultimo
reactor restante se mantiene a 179 °C.

Se alimenta ciclohexano « frio » en los reactores n-3, n-2, n-1 y n de la cascada con unos caudales que representan
respectivamente un 1, un 0,5, un 2,7 y un 1,6 % del caudal de ciclohexano caliente alimentado en el primer reactor,
es decir, un 5,8 % en total.

La selectividad del procedimiento en el ciclohexanol y en la ciclohexanona, calculada después de la etapa de
transformacion del hidroperoxido de ciclohexilo, se aumenta en un 0,6 %. La selectividad representa el porcentaje de
ciclohexano consumido y transformado en ciclohexanol y en ciclohexanona. Esta ganancia en la selectividad en
ciclohexanol y en ciclohexanona se obtiene esencialmente por la disminucién de la concentracion de productos
oxidados en el ciclohexano caliente alimentado en el primer reactor de la cascada.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento de fabricacion de un hidroperéxido de alquilo por la oxidacion de un hidrocarburo saturado en fase
liguida con un gas que contiene oxigeno, implementandose la reaccién en varias etapas sucesivas, siendo el
hidrocarburo alimentado al menos en la primera etapa a una temperatura comprendida entre 100 y 250 °C, estando
al menos la ultima etapa de la reaccioén refrigerada para mantener y controlar la temperatura en dicha etapa en un
nivel inferior o igual al de la primera etapa, caracterizado por que cada etapa de la reaccion comprende una fase
liqguida y una fase gaseosa que forman un cielo gaseoso en dicha etapa, siendo dicha fase gaseosa que forma el
cielo extraida y evacuada para ser condensada al menos parcialmente, y por que el condensado recuperado a partir
de la fase gaseosa de una etapa es reciclado en una de dichas etapas de oxidacion cuya concentraciéon en
productos oxidados en el medio de reaccién alimentado es al menos igual a la concentracion de productos oxidados
en el condensado que se va a reciclar; estando el procedimiento caracterizado ademas por que el condensado es
reciclado directamente en al menos una etapa cuya concentracion en productos oxidados en el medio de reaccion
alimentado en dicha etapa es al menos igual a la concentracion de los productos oxidados contenidos en el
condensado que se va a reciclar y por que el hidrocarburo saturado se elige entre el grupo que comprende el
ciclohexano, el ciclooctano, el ciclododecano y la decalina.

2. Procedimiento segun la reivindicacion 1, caracterizado por que el condensado reciclado en una etapa es obtenido
mediante la mezcla de los condensados o de las fases gaseosas procedentes de al menos dos etapas de oxidacion.

3. Procedimiento segun la reivindicacion 1 o 2, caracterizado por que la fase gaseosa recuperada en la cabeza de
una etapa de reaccion es condensada parcialmente, y el condensado obtenido es reciclado en la alimentacién de la
etapa precedente.

4. Procedimiento segun una de las reivindicaciones 1 a 3, caracterizado por que la fase gaseosa recuperada en la
cabeza de la ultima etapa de reaccion es condensada parcialmente, y el condensado obtenido es reciclado en la
alimentacion de la etapa precedente.

5. Procedimiento segun la reivindicacion 1, caracterizado por que el hidrocarburo saturado es el ciclohexano.

6. Procedimiento segun una de las reivindicaciones anteriores, caracterizado por que después de la condensacion
parcial de las fases gaseosas que forman el cielo de cada etapa, la fraccién no condensada se condensa totalmente,
después dicho condensado obtenido es evaporado instantaneamente para obtener una fraccion liquida acuosa y
una fraccién organica, siendo dicha fraccion reciclada en la primera etapa de oxidacion.

7. Procedimiento segun una de las reivindicaciones anteriores, caracterizado por que la oxidacion se lleva a cabo en
una instalacion que comprende varios reactores de oxidacién montados en serie o en cascada, formando cada
reactor una etapa de oxidacion.

8. Procedimiento segun la reivindicacion 7, caracterizado por que los reactores son de tipo columna de burbujas.
9. Procedimiento segun una de las reivindicaciones 1 a 6, caracterizado por que la oxidacion se lleva a cabo en una

instalacion que comprende como reactor de oxidacién, una columna de burbujas compartimentada, formando cada
compartimento una etapa de oxidacion.
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