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MEMORIA DESCRIPTIVA 
que ae presenta para unir a la solicitud

de
P A T E N T E  D E  I N V E N C I O N  

formulada el 25 de mayo de 1964, con el ndmero 300.203
en

E S P A Ñ A  
por VEINTE años

a nombre de THE STANDARD OIL COMPANY, entidad norteamericana, 
establecida en Midland Building, Cleveland, Ohio, Estados 
Unidos de América, por:

"UN PROCEDIMIENTO PARA LA DBSHIDROGENACION OXIDANTE CATALITI­
CA DE 0KBFINAS3.

Esta invención se relaciona con la deshidrogenación 
oxidativa catalítica de definas a diolefinas, tal como la 
de buteno-1 a butadieno, y la de ami leños terciarios a iso­
prene, utilizando un catalizador de oxidación sólido fluidi- 

5 ficado y llevando a cabo la reacción en una pluralidad de
compartimentos de reacción.

De acuerdo con el procedimiento presente, una co­
rriente alimentadora en forma de vapor conteniendo la defi­
na a deshidrogenar y oxígeno, se pone en contacto con un 

tO  ̂ catalizador fluidificado a una temperatura relativamente
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baja en una pluralidad de compartimentos de reactor.
Las definas dtiles como materiales de partida en 

la invención presente inoluyen las monolefinas de cadena abier­
ta y cíclicas. Las definas dtiles como material de partida 
en el procedimiento presente deben tener al menos cuatro y 
hasta unos ocho átomos de carbono, no cuaternarios de los 
cuales al menos cuatro están dispuestos en una serie en una 
cadena recta o anillo. Esta definición excluye compuestos 
como el propileno y el isobutileno. Las definas son prefe­
riblemente definas, bien de cadena recta normal, o bien 
terciarias. Ambos isómeros cia y trane. dondequiera que 
existan, pueden deshidrogenarse en el procedimiento presen*- 
te.

Entre los muchos compuestos definí eos que pueden 
deshidrogenarse en el procedimiento presente están el bute* 
no-1 , buteno-2, penteno-1 , penteno-2, isoamilenos, 2-metil- 
penteno-1, 3*%etil-penteno-1 , 2-metil-buteno-2, hexeno-1 , 
hexeno-2, 4-metil-penteno-1, 3,4-dimetil-penteno-*1, 4-metil- 
penteno-2, hepteno-1, ciclopenteno, ciclohexéno, 3-metil- 
cidohexeno, y ciclchepteno.

Las definas de cadena abierta producen didefi­
nas, y, en generd, las definas de anillo de seis miembros 
producen compuestos de anillo aromático. Las definas de 
cadena abierta de peso molecular superior pueden ciclarse en 
compuestos de anillo aromático.

Las materias primas alimentadoras, además de la 
defina y oxígeno pueden contener uno c más hidrocarburos 
parafinicos c naftánicos que tienen hasta unos diez átomos 
de carbono, que pueden estar presentes como impurezas en 
algunas materias primas hidrocarburadas del petróleo y que
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pueden también ser deshidrogenadas en algunos casos. El pro- 
pilano y el isobutileno no deben estar incluidos en cantida­
des importantes.

La cantidad de oxigeno utilizada en el procedimien­
to presente debe estar dentro del intervalo de alrededor de 
0,3 a alrededor de 3 moles por mol de olefina. Estequiomé- 
tricamente, se requieren de 0,5 a 1,5 moles de oxigeno por 
mol de olefina para la deshidrogenación a diolefinas e hi­
drocarburos aromáticos, respectivamente. Se prefiere emplear 
un exceso, de desde 1 hasta 2 moles por mol de olefina, con 
elfin de asegurar un rendimiento más alto de diolefina por 
paso. El oxigeno puede suministrarse como oxigeno puro o 
prácticamente puro o como aire, o en forma de peróxido de 
hidrógeno.

Cuando se utiliza oxigeno puro, puede ser deseable 
incorporar en diluyante en la mezcla como vapor de agua, dió­
xido de carbono o nitrógeno.

El material alimentador se deshidrogena preferible­
mente por catálisis en presencia de vapor de agua, pero esto 
no es esencial.Generalmente, se emplean alrededor de 0,1 a 
6 moles de agua por mol de reactanta olefínico, pero pueden 
usarse cantidades mayores.

La deshidrogenacidn se verifica a temperaturas en 
el intervalo de unos 325 a unos 1 .000SC. Se obtienen rendi­
mientos óptimos a temperaturas en el intervalo de unos 400 
a 550SC. Sin embargo, puesto que la reacción es exotérmica, 
no deben usarse temperaturas por encima de 550SC, a menos 
que se prevean medios de quitar el calor liberado en el trans­
curso de la reacción. Debido a la naturaleza exotérmica de 
la reaccién, la temperatura de la mezcla de reacción gaseosa
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será mayor en 75& O que la temperatura del alimentador que 
entra en el sistema. Las temperaturas de referencia son las 
del alimentador gaseoso entrante cerca de la entrada del 
reactor.

La presión de reacción preferida es aproximadamen­
te atmosférica dentro del intervalo de unos 0,35 a unos 5,3 
kg/cm?. Pueden emplearse presiones de hasta unos 21 kg/m^, 
con la ventaja de simplificar la recuperación del producto.

Sólo se requiere un tiempo de contacto corto con 
el catalizador para una deshidrogenación eficaz. El tiempo 
aparente de contacto con el catalizador puede variar desde 
unos 0,5 hasta unos 50 segundos, pero pueden utilizarse 
tiempos de contactos superiores si se desea. El tiempo de 
oontacto aparente puede definirse como el tiempo en segun­
dos que el volumen unidad de gas medido bajo las condicio­
nes de la reacción está en contacto con el volumen unidad 
aparente del catalizador. Puede calcularse, por ejemplo, 
a partir del volumen aparente del lecho catalizador, la 
temperatura media, la presión del reactor y las velocidades 
del flujo de los diversos componentes de la mezcla de reac­
ción. Con estoe tiempos de contacto, puede emplearse un reac­
tor relativamente pequeño y una pequeña cantidad de catali­
zador con efectividad.

El catalizador puede ser cualquier catalizador 
dtil para la Conversión del hidrocarburo monolefinico en 
diolefinas e hidrocarburo aromático, como los catalizadores 
de antimonio-óxido de uranio. Otros catalizadores Rtiles 
incluyen los óxidos combinados de antimonio y cario, anti­
monio y manganeso, antimonio y estaño, antimonio y wolfra­
mio, antimonio y molibdeno, antimonio y titanio; molibdato
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de bismuto, fosfato de bismuto, wolframato de busmuto, óxi­
do de hierro más una pequeña cantidad de sales crómicas y 
alumínicas, yoduros y sales de yoduro, molibdatoa y fosfo- 
molibdatoe sódico y Utico, óxido de bismuto más óxidos de 
mlibdeno, wolframio y fosforo, oro y metales del grupo del 
platino, fosfatos, wolframatos o molibdatoa de indio; áci­
dos no volátiles, tales como ácido fosfórico, íosfomolibdico, 
fosfowolfrámico, fosfobórico y sus mezclas sobre alámina 
activada; los wolframatos y molibdatoa de cobalto, vanadio, 
wolframio, titanio y otros.

De forma análoga, los catalizadores incorporados 
el procedimiento presente están revelados en las Patentes 
de los E.B.U.U. Nss 2.991.320; 2.991321; 2991.322; 3.050.572 

3.028440, Patente Británica n$ 902.952, Patentes Belgas Na^ 
598.594; 602709; 603.068; 609050; 611 . 378;  611.379; 612.094 

y Patente Sudafricana Ni 62/597.

El catalizador puede emplearse sin un soporte y 
mostrará actividad excelente. También puede combinarse con 
un soporte, y en este casó se emplea al menos, preferible­
mente, del 10 hasta alrededor del 90% del compuesto sopor­
tador por peso de la composición total. Puede utilizarse 
cualquier material soporte como, por ejemplo, sílice, alámi­
na, óxido de ziroonio, alundum, carburo de silicio, alámina 
-sílice, y los fosfates, silicatos, aluminatos, boratos y 
carbonatos inorgánicos estables bajo las condio&ones de 
reacción que sean encontradas en el empleo del catalizador.

El catalizador puede prepararse por cualquiera de 
los numerosos métodos de preparación de catalizadores que son 
conocidos a losadiestrados en la técnica. Por ejemplo, el 
catalizador puede fabricarse por gelificación simultánea de
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los diversos ingredientes. La masa "co-gelificada" puede 
secarse de acuerdo con las técnicas convencionales. El 
catalizador puede secarse por pulverización, extruído en 
forma de pastillas o dado forma de esferas en aceite, como 
es bien conocido en la especialidad. Alternativamente, los 
componentes catalizadores pueden mezclarse con el soporte 
en forma de suspensión y a continuación el secado o puede 
impregnarse sobre sílice u otros soportes el catalizador 
puede prepararse de cualquier forma conveniente como, per 
ejemplo, partículas pequeñas adaptadas para su empleo en 
el reactor de lecho fluidificado. Para el objeto de esta 
invención, se prefiere un catalizador que tenga un tamaño 
de partículas entre 1 y 500 mieras.

Por lo general, en el procedimiento presente puede 
utilizarse cualquier aparato del tipo apropiado para la rea­
lización de reacciones que comprenda vapores en contacto 
con un sólido en polvo suspendido. El procedimiento puede 
llevarse a cabo de forma continua o intermitente. El dnico 
requisito para el reactor empleado en la invención presen­
te es que esté constituido al menos por dos compartimentos 
que estén separados entre sí por al menos un miembro perfora 
do. Más preferido es el procedimiento efectuado en un reac­
tor que tenga al menos cuatro compartimentos, cada uno sepa­
rado del próximo adyacente por un miembro perforado. El apa­
rato preferido comprende una dumna que contiene una plura­
lidad de.miembros perforados o bandejas perforadas apiladas 
horizontalmente a todo lo largo de la columna. Las perfora­
ciones de las bandejas, las velocidades gaseosas y el tama­
ño de partícula del catalizador estén suficientemente contro­
lados para dar un tipo autoregulador de operación en el que
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el catalizador está uniformemente distribuido a todo lo 
largo del recipiente reactor.

El procedimiento de la invención presente produce 
resultados inesperadamente superiores en comparación con 
los resultados obtenidos bago las mismas condioiones en un 
aparato convencional catalizador fluidificado de comparti­
mento único.

El reactor es preferiblemente un tubo de base re­
donda, plana o cónica construido de metal, tal como acero 
inoxidable u otro material adecuado. Ehlas proximidades y 
por encima de la base del tubo puede haber una rejilla de 
distribuíción de gas reactante, montada transversalmente, o 
una "araña" de distribución, como es bien conocida en la 
especialidad. Esto puede servir tanto de un soporte catali­
zador como de una rejilla de burbujeo para el aire u oxóge- 
no que se introduce debajo dé la rejilla. Más detalles rela­
tivos a la rejilla de burbujeo pueden encontrarse en las 
Patentes de los E.B.U.U. NSg. 2.893849; 2.893.851; y 
2.975.037. Los miembros perforados que separan un comparti­
mento dentro se monta generalmente de forma transversal 
dentro del reactor y pueden ser de uno o más tipos y dis­
puestos de una o más de las formas reveladas más ampliamen­
te en las Patentes de los E.B.U.U. naa 2.433.798;
2.730.556; 2.740.698; 2.823.219! 2.847.360; 2.893.849; y 
2.893.851, asi como en él artículo que apareció en el A.I. 
Ch.Journal, Vol. 5* Ns 1 , páginas 54-60 (Marzo, 1959).

Los tipos de orifioios de los miembros perforados 
pueden variar ampliamente, siendo el único requerimiento 
que por lo menos algunos dé los orificios sean lo suficien­
temente grandes para permitir el paso del catalizador y de
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los reactantes a travos da ellos. Más detalles relativos a 
los numerosos tipos y disposición de los orificios en los 
miembros perforados o placas que definen los compartimen­
tos del reactor serán encontrados en laa Patentes de los 
E.E.U.U. ñas 2.4-33.798; 2.740.698; 2.893.849; 2.893.851 y 
el artículo antes mencionado que aparece en el A.I.Ch.E. 
Journal. Se prefiere que los orificios en los miembros 
perforados de forma rectangular, circular u oval y que 
el tamaño de los orificios caiga dentro de los limites 
de 0,62 a 76 milímetros de diámetro.

La cantidad de superficie abierta en les miem­
bros perforados puede variar en tanto está dentro de los 
limites del 7,5 al 50% de superficie de la sección trans­
versal total interna del reactor. Para más detalles en re­
lación con la superficie abierta de los miembros perfora­
dos váase las Patentes de los E.E. U.U. NB^ 2.433*798; 
2.893.849 y 2.893.851.

Como se ha señalado anteriormente y se verá en 
los ejemplos que siguen, el eapaoiamiento de los miembros 
perforados del reactor no es una característica crítica en 
el procedimiento presente. Dicho de otra forma, no es esen­
cial que todos los compartimentos de reacción sean del 
mismo volumen en el procedimiento presente. Pueden utili­
zarse muchos tipos de espaciamiento y disposición de los 
miembros perforados y más detalles con respecto a las va­
riaciones en el espaciamiento se encontrarán en las Paten­
tes de los B.B.U.U. Ñas 2.471.085; 2.823.219; 2.893.849; y 
2.989.544. El empleo dé miembros perforados giratorios, 
como los descritos en la Patente de los E.E.U.U. NS 2.893.851 
está dentro del alcance del procedimiento de la invención

4* -i < . V/ - ^
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presente, pero no es una realización preferida. De todas for­
mas, se prefiere que la distancia entre dos miembros perfo­
rados cualesquiera no sea mayor que unas dos veces el diá­
metro interior del reactor y Dicho de otra forma, se prefie­
re de que la altura de un compartimiento de reacción determi­
nado no sea mayor que unos dos diámetros de la sección trans­
versal interior del compartimiento.

Frecuentemente es deseable, y en realidad prefe­
rido, el incluir serpentines de refrigeración y de calefacción 
dentro de los compartimentos de reacción para un mejor con­
trol de temperatura durante la reacción. Tal disposición es­
tá especificada en la Patente de los E.B.U.U. n8 2.893*851*

Debido a que los finos del catalizador tienden a 
menudo a elutriarse en algdn grado a partir de la parte su­
perior del reactor durante el curso de la reacdión, es con­
veniente ampliar la sección superior del reactor de forma 
que actde como una sección desmenbradora siendo a menudo 
deseable incluir en la parte superior del reactor disposi­
tivos de recuperar casi todos o todos los finos del catali­
zador, segón se expuso en las Patentes de los E.B.U.U. NSs 
2.494.614; 2.730.556; y 2.893.851* Después de la recupera­
ción anteriormente mencionada del catalizador, es también 
conveniente reciclar los finos de catalizador recuperados 
a través de los compartimentos de reacción, volviéndoles a 
introducir en un punto próximo a la base del reactor, segdn 
se reveló en las Patentes de los E.B.U.U. NSS 2.494.614 y 
2.847.360 y en el articulo antes mencionado que apareció 
en el A.I.Ch.B.Journal. Los finos del catalizador pueden 
recuperarse y reciclarse, por ejemplo, empleando un ciclón 
en la seoción superior del reactor y una ramificación sumar-

' i
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gida para volver a introducir el catalizador recuperado en 
la tase o cerca de la base del reactor.

El reactor puede llevarse a la temperatura de 
reacción antes o despuás de la introducción de la mezcla 
alimentadora de la reacción. En una operación en gran es­
cala se prefiere efectuar el proceso de una forma continua 
y en un sistema tal que se comtemple la recirculación de 
la defina sin reaccionar. Tambión se contempla la regene­
ración o reactivación periódica del catalizador, y esto 
puede llevarse a efecto, por ejemplo, poniendo en contacto 
el catalizador con aire a una temperatura elevada.

El reactor es, en esencia, una sucesión de varios 
lechos fluidos con flujo hacia atrás, muy limitado, de vapor. 
La circulación de catalizador a travós del compartimento reac­
tor es lenta, pero preferiblemente no se elimina por comple­
to. Cada compartimento de reacción es un reactor agitado de 
forma casi perfecta en el que los gases que se ponen en 
contacto experimentan un tiempo de contacto medio muy corto.
A causa de que este tiempo de contacto es corto, la distri­
bución de tiempos de contacto es tambión muy nítida. El efec­
to de multiplicar este tiempo de contacto corto y nítido so­
bre varios compartimentos de reacción en el procedimiento 
original presente es producir una distribución global de 
tiempos de contacto que es mucho más nítida que la que po­
dría conseguirse en un lecho fluido sencillo convencional.

De acuerdo con la invención presente todos los
reaotantes gaseosos pueden introducirse en el reactor en un 
lugar, pueden introducirse por separado o en varias combina­
ciones, a condición que finalmente se mezclen y se ponga en 
contacto con el catalizador fluidificado en una pluralidad

3-  10 -



*á*- 'e

5

10

15

20

25

30

de compartimentos de reacción.
Algunos de los catalizadores incorporados a esta 

invención, en particular los catalizadores que contienen 
óxido de antimonio, son altamente selectivos y activos, 
principalmente cuando se mantienen en su estado de oxida­
ción más alto. Cuando se introducen juntos en el reactor, 
todos los reactantes o en posiciones espaciadas de cerca, 
aparecerá una disminución gradual de selectividad, es decir, 
una formación preferente de didefina a partir de olefina 
y, por último, una disminución en la transformación de ole- 
finatSi se emplean regeneraciones periódicas de aire (o de 
oxígeno) del catalizador en una zona separada, antes de que 
se permita tener lugar esta dism&nución de selectividad y 
actividad en un grado apreciable, puede recuperarse el nivel 
inicial de selectividad y actividad del catalizador cada vez 
que el catalizador regenerado se vuelva a traspasar a la 
zona de reacción. Alimentando el oxigeno en la base de una 
reactor de bandeja-tamiz de compartimento múltiple, e intro­
duciendo el alimentador hidrocarborado por lo menos en un 
punto y preferiblemente varias bandejas tamiz más altas o 
hacia arriba de la corriente en el reactor, el catalizador 
de la base o de hacia abajo de la corriente del reactor está 
expuesto continuamente a una atmósfera oxidante, mantenién­
dose asi un elevado nivel de oxidación, selectividad y acti­
vidad sin la necesidad de una regeneración periódica del 
catalizador. El catalizador de la sección de "regeneración 
del fondo está en movimiento constante. El catalizador "fres­
co" se mueve hacia arriba al interior de la zona de reacción 
y el catalizador "usado" se mueve en sentido descendente al 
interior de la zona de regeneración por el patrón de flujo

-  11
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natural del reactor de bandeja tamiz (y en una escala comer­
cial mediante los ramales sumergidos del ciclón que descarga 
el catalizador y los finos recogidos en la parte superior 
del reactor de nuevo al interior de la zona de reacción) e- 
fectuando así la autoregeneraci ón continua del catalizador.
Las bandejas tamiz entre las dos entradas alimentadoras im­
piden o reducen al mínimo el excesivo remezclado del alimen- 
tador hidrocarburado dentro de la zona de regeneración. En 
esta invención se prefiere el procedimiento anterior para 
regenerar el catalizador.

El efluyente de la zona de reacción puede ser en­
friado, pero normalmente no se requiere esto, puesto que 
hay poca tendencia a que haya reacciones secundarias, parti­
cularmente en el intervalo de temperatura preferido. Enton­
ces se puede lavar el efluyente con sosa cadatica diluida 
para separar cualquier ácido presente y separar el vapor 
de agua. Si se utiliza aire como fuente del oxigeno, enton­
ces se comprime el efluyente y se depura con aceite para 
separar los hidrocarburos del nitrógeno, dióxido de carbo­
no y monóxido de carbono. Entonces pueden separarse los 
hidrocarburos del aceite y someterse a una destilación ex­
tractiva o a un tratamiento con acetato de amonio y cobre 
para separar y recuperar la dioleflna. La monolefina sin 
reaccionar puede reciclarse al reactor.

Bn loa ejemplos, se empleó equipo convencional au­
xiliar, incluyendo contadores, para la realización de la reac­
ción y todos los datos informados aquí están dentro de los 
limites habituales de exactitud experimental para tal equipo. 
El reactor particular empleado era una tubo de acero inoxi­
dable de 91 milímetros de longitud y con diámetro interior

J  U  ^  á12
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de 76 milímetros y cerrado en la base. Junto a la base del 
reactor de base plana había una placa porosa de acero que 
servia tanto de soporte del catalizador como de placa de 
burbujeo para el aire que se introducía en el reactor debajo 
precisamente de la placa de burbujeo y debajo del punto en 
que se introducía la defina# Las bandejas que formaban los 
compartimentos en el reactor eran separables y estaban colga­
das de una cavidad central del termopar de 6,4 milímetros.
Las placas se espaciaban a cualquier intervalo deseado con 
manguitos de 9,5 milímetros que se deslizaban sobre la ca­
vidad central del termopar. Una tuerca en la base de la 
cavidad mantenía intacto todo el conjunto. Las bandejas esta­
ban cortadas circularmente para adaptarse con un mínimo de 
espacio libre sobre el interior del reactor.Durante la ope­
ración, todo el reactor estaba sumergido en un baño de sal 
fundida de temperatura controlada. En los ejemplos se em­
pleó una profundidad de lecho del catalizador de 456 milí­
metros.

En la memoria descriptiva y en los ejemplos se 
empleó la siguiente definición* Moles de Di defina Recuperada
Porcentaje de conversión = — — — — — —   -----------------y

Moles de Olefina Alimentada
x 100.-

EJEMPLO í

Se preparó un catalizador de fosfomolibdato de bis­
muto de la siguiente forma:

Una aolución que contenia 9,3 ce. de ácido fosfó­
rico al 85%, 272 g. de ácido molibdico (85% de M0O3), 40 cc. 
de ácido nítrico y 582 g. de BiíIK^^.Sí^O en 400 cc. de agua

13
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se añadid a 750 g. de úna sílice coloidal acuosa que conte­
nía 30% de sílice. La mezcla se evaporó entonces a sequedad 
y se calentó a 537BC durante 16 horas. A continuación, se 
molió y se pasó por tamiz de 40-100 mallas.

Los miembros perforados o.platos utilizados en es­
ta experiencia eran platos de chapa metálica que tenían ori­
ficios de 4,8 milímetros de diámetro con una superficie a- 
bierta del 20%.Fueron utilizados seis platos y se espacia­
ron con una separación de 76 milímetros en el reactor.

En la reacción se empleó temperatura constante, 
a saber, una temperatura de 454^0, una presión a la atmos­
férica y una proporción molar de 1 de buteno-1 a 8 de aire 
y a 4 de agua. Del principio al final se utilizó un tiempo 
de contacto constante de 6 segundos,Los. resultados de dos 
ensayos, uno en el reactor sin platos (compartimento sen­
cillo) y otro en el reactor de 6 platos antes descrito, se 
tabulan a continuación.

da reaoción estaban constituidas por CO, CO2 y menos del 1% 
de furano, metilvinllcetona, acetaldehido y acrolsina.

EJEMPLO II
Un sistema catalizador compuesto de óxidos de an­

timonio y óxidos de uranio con una proporción atómica de

% Conversión por pasada 
en ÍButadieno-1.3

Reactor sin ningún plato 
(control)

Reactor de 6 platos

43,7

54,9
Pequeñas cantidades de productos secundarios de ca­

-  14 -
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Sb:U de 6:1 se preparó de acuerdo con el procedimiento si­
guiente :

4-5 g. de metal antimonio de 150 mallas se disolvie­
ron en 186 cc. de ácido nítrico (peso especifico 1 ,42) hir­
viendo hasta que había cesado el desprendimiento de los óxi­
dos de nitrógeno. A esta mezcla de reacción se añadieron 
luego 26,7 g. de acetato de urañilo disueltos en 200 cc. de 
agua; se añadieron a la mezcla 150 cc, de hidróxido amónico 
al 28%, y la suspensión de la reacción se filtró y se lavó 
con tres porciones de 100 cc. de agua de lavado que conte­
nia una cantidad pequeña de hidróxido amónico. El catalizador 
se secó entonces a 120BC. en una estufa durante la noche, 
se calcinó a 427SC durante la noche y se activó por calenta­
miento a 9279C durante 12 horas en un horno de mufla abierto 
a la atmosfera. Se añadieron con agitación y calentamiento 
60,6 g. de este catalizador activado a 198 g. de un sol de 
sílice acuoso que contenia el J0% en peso de SiOg. El cata­
lizador se secó entonces en la estufa a 130RC, agitando de 
vez en cuando,, durante tres horas y se calcinó a 42760 du­
rante la noche y se activó por calentamiento a 98230 durante 
12 horas en horno de mufla abierto a la atmosfera.

Se emplearón el procedimiento y el aparato descri­
tos de forma más completa en el Ejemplo I, salvo que se uti­
lizó el catalizador anterior de antimonio-óxido de uranio.
La reacción se realizó en un reactor de 12 platos que usaba 
buteno-1 , aire y agua en la relación molar de 1 :10:4, res­
pectivamente, una temperatura de reacción de 4273C y un 
tiempo de contacto de 6 segundos con los resultados siguien­
tes:

<3j)
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% de Conversión por Pasada 
en Batadieno-1.3________

Reactor sin ningón plato 45,7
(Control)

Reactor de 12 platos 60,5
Resultados análogos sé obtuvieron cuando se susti­

tuyó el buteno-1 por isoamileno y penteao-1 en las reacciones 
anteriores para producir isopreño y piperileno, respectiva­
mente.

EJmPLO III
Se preparó un catalizador compuesto de los óxidos 

de antimonio y hierro de la forma siguiente: 45 gramos de 
antimonio metal, que era lo suficientemente fino para pasar 
a través de un tamiz de 80 mallas, se oxidarón por completo 
en 180 mis de ácido nítrico concentrado y caliente de peso 
especifico 1,42. Se añadieron 17,2 gramos de Fe(N0^)^.9H20 

y la mezcla se evaporó casi a sequedad. A continuación se 
añadieron 43 gramos de un sol acuoso de sílice al 30% y sufi­
ciente agua destilada para lavar. Entonces se añadió NH^OH 
al 28% para obtener un pH de 8,0, El precipitado resultante 
se aisló por filtración y el filtrado se lavó con 600 mis. 
de agua destilada en tres porciones. El material se secó 
a 120BC. durante 15 horas, se oalcinó a 42730 durante 24 
horas y se trató al calor a 75530 durante 8 horas.

El material se molió entonces de forma que pasase 
a través de un tamiz de 170 mallas y luego se mezcló vigoro­
samente con 43 gramos de un sol acuoso de sílice al 30%. Es­
ta pasta se extrujó entonces utilizando un decorador de pas­
tel. El extruído se secó al aire durante cuatro horas y lue-

16 -
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go a 1203C durante 15 horas. Finalmente, el extruído se tra­
tó al calor a 755SC. durante 48 horas y se molió y pasó por 
tamiz de forma que pasase a través de un tamiz de 80 mallas 
y se retuviese en un barniz de 230 mallas.

Resultados análogos a los obtenidos en los ejem­
plos anteriores se consiguieron con el catalizador prece­
dente de óxido de antimonio-óxido de hierro en la deshi- 
drogenación oxidativa de buteno-1 a butadieno en un apara­
to análogo al descrito en el Ejemplo I.

BJBEPLO IV
La deshidrogenación oxidativa de un alimentador 

hidrocarburado que consistía del 40% en peso de buteno-1 y 
60% en peso de buteno-2 (11% de cis y 8%  de trans) se rea­
lizó en un reactor fluidificado análogo al descrito en el 
Ejemplo I. El reactor contenia once bandejas simétricamente 
espaciadas, conteniendo cada bandeja orificios de 3,2 milí­
metros de diámetro y el 28% de espacio abierto. Se utiliza­
ron una relación alimentadora de aire a hidrocarburo de 10, 
una temperatura de reacción de 8503 C y un tiempo de contac­
to de 4 segundos. El aire se introdujo en la base del reactor 
en un punto debajo de la primera bandeja y el alimentador 
hidrocarburado se introdujo en un punto por debajo de la 
tercera bandeja a partir de la base. Esta configuración dió 
por resultado una mezcla, una zona de autorregeneración para 
el catalizador en la base de dos o tres compartimentos. En 
estudios de ensayo de vida, esta reacción fué continuada 
sin interrupción durante más de 444 horas y se mantuvo du­
rante todo este tiempo una conversión por paso de butenos 
mixtos en butadieno de alrededor del 48%, no habiendo indi-30
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cación alguna deque el catalizador hubiese perdido alguna 
actividad o requerido regeneración.

Cuando se repitió la reacción anterior a excepción 
que el aire y el alimentador hidrocarburado se introducían 
ambos en el mismo punto del reactor, debajo de la primera 
bandeja, se obtuvieron inicialmeáte las mismas conversacio­
nes por paso, pero fuá necesario regenerar el catalizador pe­
riódicamente poniéndola en contacto con aire u oxígeno sólo 
con el fin de restablecer su actividad inicialmente elevada.

Una repetición de los procedimientos anteriores 
utilizando un reactor de once bandejas y un alimentador de 
buteno-1 dió por resultado conversiones por paso iniciales 
(y continuas en el caso de la zona autotorregenerativa) de 
hidrocarburo en butadieno del 71%. De forma anáRoga un ali­
mentador de trans-buteno-2 produjo una conversión por paso 
del 42% un alimentador de cis-buteno-2 dió una conversión 
por paso del 45,1%.

Resultados semejantes a los descritos antes se 
obtuvieron cuando se emplearon los otros catalizadores conte­
niendo óxido de antimonio, aquí descritos, en lugar del 
catalizador de óxido de antimonio-óxido de hierro anterior­
mente descrito.

Esta solicitud que corresponde a la presentada en 
B.U.A. el 31 de Marzo de 1.964, con el ndmero 356.028 se aco­
ge a los beneficios del artículo 51 del vigente Estatuto so­
bre Propiedad Industrial.

30
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Les puntos de invención, propia y nueva que se pre­
sentan para que sean objeto de esta Patente de Invención pn 
España, por VEINTE años, son los siguientes:

19.- Un procedimiento para la deshidrogenación 
oxidante catalítica de definas caracterizado por poner en 
contacto una mezcla de una mono-defina libre de átomos de 
carbono cuaternarios que tiene de 4 a $ átomos de carbono y 
oxígeno con un catalizador de deshidrogenación de sólidos 
fluidificados a una temperatura elevada, a presión próxima 
a la atmosfórica, en dos o más zonas de reacción comunican­
tes.

29.-* Un procedimiento de acuerdo con el punto 19 

caracterizado por el hecho de que al menos 4 átomos de car­
bono de la mono-defina están dispuestos en una serie en una 
cadena recta o anillo.

3$.- Un procedimiento de acuerdo con los puntos 19 

ó 29 caracterizado por alimentar la mezcla de reacción que 
comprende la mono-defina y el oxígeno a una porción inferior 
de un área de reacción vertical oerrada que contiene dichas 
zonas de reacción comunicantes, conteniendo dichas zonas a 
dicho catalizador, a una temperatura elevada y a una presión 
entre aproximadamente 1 y 3 atmósferas, y hacer pasar el 
vapor reaccionante hacia arriba a travós de las zonas suce­
sivas, manteniendo un tiempo de contacto entre 0,1 y 50 segun­
do sy recuperando la didefina de la parte superior del reac­
tor.

49.- Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de 
los puntos 19 a 39 caracterizado por el hecho de que la rela-

-  19 -
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ción molar de oxígeno a defina es entre aproximadamente 
0,3:1 y 3:1.

53*- Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de 
los puntos 13 a 43 caracterizado por el hecho de que la mez­
cla reaccionante contiene también agua en la relación molar 
de agua a olefina entre 0,1:1 y 6:1.

63.- Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de 
los puntos 13 a 53 caracterizado por el hecho de que el nú­
mero de las zonas de reacción es de 4 a 12.

73.- Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de 
los puntos 13 & 6s caracterizado por el hecho de que el cata­
lizador comprende fosfomolibdato de bismuto, molibdato de 
bismuto, óxido de antimonio, los óxidos combinados de anti­
monio y estaño, los óxidos combinados de antimonio y uranio, 
los Óxidos combinados de antimonio y hierro, los óxidos com­
binados de antimonio y cerio, y/o los óxidos combinados de 
antimonio y manganeso.

83.- Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de 
los puntos 13 a 73 caracterizado por el hecho de que la tem­
peratura de reacción es de 325 a 1.000 se.

93.- Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de 
los puntos 13 a 83 caracterizado por el hecho de que la ole- 
fina es buteno-1, isoamileno y/o penteno-1.

103.- Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de 
lúe puntos precedentes caracterizado por alimentar oxígeno 
en un punto en la parte de aguas abajo de un área de reacción 
cerrada que tiene una pluralidad de dichas zonas comunicantes 
que contienen dicho catalizador e introducir dicha monolefi- 
na en una zona comunicante separada al menos por una zona 
del punto de introducción del oxígeno.

20 -



Tal y como se ha descrito en la Memoria que antece­
de, y con los fines que se han especificado.

Esta Memoria consta de ventiuna hojas escritas a
máquina por una sola cara.

Madrid, *7 480. !9M 
P.A.
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