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PATENTE DE INVENCION e
formulada el 13 de noviembre de 1.964, con el mim.305.995
en
EsPalla
| por VEINTE afios

a nombre de ?HILIPS PETROLEUM COMPANY, entidad norteamerieca—
na, esteblecida en Bartlesville, Oklahoma, Estados Unidos
de América, por:

"UN PROCEDIMIENTO PARA LA PRODUCCION DE CICLOHEXANO"

Esta invencién se refiere & un método y a un apa-
rato para la produccidén de ciclohexano.

La hidrogensecidén de benceno para producir ciclohe~
Xano es una resccidn bien conocida, en donde un mol de ben-

5 ceno se hace resccionar con 3 moles de hidrdgeno en presen—

cia de un catalizador de hidrogenacidn apropiado, para for—
mer un mol de ciclohexano. La reaccidén es fuertemente exb—
térmica, liberando 49.742 kecal. por kilogramo mol de ci-
clohexano formado. Esto origina serios problemas en el des—

10 arrollo de la reaceidn a una escala comercial. Cuando la
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operacidn se deéarrolla adiabdticemente en un flujo. dlimen—

o

tador que contiene mds cantidades de benceno de 1aSore1a-

tivamente pequeilas, el aumento de temperatura resultante

‘en el flujo del proceso puede ser tan grande que Bo pueda

ser tolerado, a2 causa de limitaciones de equipo ¥, més sSe—

riamente, a causa de dificultades de proceso, tales comeo

,0.

de la actividad del catalizador y aparicidn de rea ccio nes
secundarias. Una reaccién secundaria que debe evity ?9
todo coste es una reaccidén de hidrogenacidn desmetil? didn
que conduce a temperaturas 1noontroladas. ;'ff,
Anterlormente, se hicieron intentos para resol—
ver esté problems por varios caminos, tales como, reducien—
do la concentracién de benceno en el flujo alimen tador car-
gado en €l reactor de hidrogenaoidn; reduciendo la tempera-
tura de entrada en dicho flujo alimentador y empleando
feactores provistos de dispositivo de refrigeracidn.comyli-
cado, bien como refrigeracidn_entre etapas sistemas que em—

Pplean una pluralidad de reactores, o coﬁo dispositivo de

refrigeracidn interno complicado en sistemas en donde se

emplea Unicamente un reactor. En algunos casos, se ha pro=-
puesto emplear tanfo'refrigeracién entre fases entre reac—
tores, como dispositivo de refrigeracidn.interna en ague-
llos siétemas que emplean una pluralidad de reactores. Ta-—
les dispositivos de refrigeraqidn compliaados son caros de
comprar y mantener y, en general, dejan ﬁuoho que desear.
Cuando se disminuye la concentracidén de bénceno en el flu-
jo alimentador, evidentemente hay un descanso en la capa—
cidad de la unidad. De modo andlogo, cuando se reduce la
temperatura en el fluje alimentador de entrada al reactor,

generalmente se obtiene un descenso en la eficacia del pro-



5

10

15

20

25

505995

ceso. De este modo, pocos; si hay alguno, de 1os‘héf9dos

empleados en técnicas anteriores para resolver el .prebl ema

Cieo *

han sido enteramente satisfactorios.
Cuando seé emplean los catalizadores actualgente co—
nocidos, se ha encontrado que la temperatura en eixfiujo de
entrada a la zona de hidrogenacidn (temperatura de reaccidn
inicial) no debe ser menor de 149 a 2042C, con ebjgiq. de
obtener una velocidad de reacecidn razonable. Para gyigar la
reaceidn antes mencionada de hidrogenacidn.desmetiiébidn ¥

. e ®
otras reacciones secundarias no deseables, se ha errcortrado
v 400

que la temperatura en el efluente de la zona de hiérééenacidn|

(temperatura de reaccidn final) no debe ser mayor de 149

a 3169C, preferiblemente no mayor de 1882C. De esta for-
ma, el aumento mdximo deseable en la temperatura del flujo
de proceso, a través de un reactor, es sproximadamente 149e¢
preferiblemente a 66 a 932C.

Un objeto de esta invencidn es proporcionar un
procedimiento mejorado para la hidrogenacidén de benceno.
Otro objeto es proporcionar un procedimiento mejorado para
la produccidn de ciclohexano puro por la hidrogenacidm de
benceno puroe. ‘

Segin la presente invencidn, se ha proporcionado
un;procedimignto para la produccidn de ciclohexano, gue
comprende poner en'contacto una mezels de benceno, hidrd-
geno y diluyente eiclohexano con un catalizador de hidro-
genacidn, en condiciones de hidrogenscién, en una plurali-
dad de zonas de contacto, haciendose pasar dicho hidrdgeno
en circulacidén en serie a través de cada una de dichas zo-
nas de contacto, haciéndose pasar partes individuales de

dicho benceno en paralelo a zonas de contacto individunales
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de dicha pluralidad de zonas de contacto, ¥ haciénﬁbsé.pasar

partes individueles de digho diluyente ciclohexano.enipara—

lelo a zonas de contacto iﬁdividuales de dicha plurelidad

de zonas de contbtactoe e E
v ot

La presente inwencidn proporciona pambidn el apa—
rato para la produccidén de ciclohexano por la hidrogeqacidn
catalitica de benceno, gque comprende una pluralida&jéglreao-
tores de hidrogenacidén conectados entre si para ciééhbéoidn.
en serie a través de los mismos: un conducto de traﬁéf@rte
conectado en un extremo del mismo a la salida de un{ﬁééctor
previo y en €l otro extremo del mismo a la entrada dé‘&ﬁ
reactor siguiente;'un primer conducto conectado por un ex-
tremo del mismo a dicho condicto de transparte; un segundo
conducto conectado por un extremo del mismo a dicho conduc—
to de transporte para_introducir el diluyente cilohexano
.en el mismoj un.dispositivd de control de flujo dispuesto
en dicho segundo conductq3 y un dispositivo de contro de
temperatura econectado operativamente a dicho conducto de
transporte en un punto agua abajo de los puntos de conexidn
de dichos conductos primero y segundo al mismd, estando tem-—
bién el dispositivo de control de temperatura conectado ope-
rativamente & dicho dispositivo de control de flujo para
reponer el mismo y controlar el flujo del diluyente ciclo-
hexano a través de dicho conducto segundo sensible a la
temperatura eﬂ'dioho conducto de transporte.

De este modo el procedimiento puede ser realiza—

do dentro de los limites de dicho aumento de temperatura

) .de 93900

Ademds, operando de esta manera puede obtenerse

un econtrol excelente de temperatura y al mismo tiempo la
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eficacia total del procedimiento se aumenta narcedahehte.
En la préctica de la invencidn, la dnio&iéé%rige—
racidn obtenida en €1 las zonas varias de reaceidn, es de-
cir, entre los reactores primero y segundo y'entre:@inho
segundo reactor y el tercero, en la que se obtiene°03£o resul
tado de la adicidn de las partes individuales de diluyente
ciclohexano y/o partes individusles de flujo = imerdtador
de benceno a los efluentes de reactor individuales}géﬁtes
de ecargar los mismos al reactor siguiente. Dichos f@@ﬁgs
afiadidos sirven para absorber el calor de reaccidn inpar—
tido al flujo del proceso en el reactor precedente;HSe.es—
te modo, cuando se opera de acuerdo con la invéneidn; Se
elimina el complicado dispositivo de refrigeraéidn.de tée~-
nicas anteriores, tales como refrigerantes intermedios en
el flujo del procesé entre varios reactores y/o dispositi-
vos complicados de refrigeracién interna dentro de los
reactores. El método de operacidn, dé acuerdo con la inven—
cidn, proporciona una gran ventaja a2l combinar la refrige-
racidn total del flujo del proceso en un solo refrigeran—
te final, siguiente al Ultimo reactor en la merie de reac—
tores. Esto elimina el coste de.instalacidén y ﬁantenimiénp
to de varios refrigerantes intermedios y/o los dispositiVos
complejos de refrigeracidn interna de técnicas anteriores.
La invencidn es particularmente adecuada pars la
hidrogenacidn de flujos alimentadores de benceno que tie-
nen una concentracidén alta de benceno, v.g. 90 por ciento
en peso o mds. Sin embargo, flujos alimentadores de bence—
ho de concentraéidn,menor pueden también ser hidrogenados
ségdh la invencidn. Puesto. que la pureza del producto de

ciclohexano depende de la pureza del flujo alimentador de
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. benceno, como se explica mds adelante, se prefiere Précuen—

LR A

" temente que dicho flujo alimentador de benceno conenga por

1o menos 99 por~cién$o en peso de benceno, mds preferible-

mente, por 1o menos 99,5 por ciento en peso de beneend, cuan—

do se desee un producto de ciclohexano de alta pureza. Los

flujos alimentadores varios de benceno gque pueden emplear—
se en la préctica de la invencidén pueden obtenerse dé "eual~

quier procedencia apropiada. Por ejemplo, de diverééé:ppera-
ciones de refineria de petrdleo puede obtenerse mezéi'é’-.de

hidrocarburos que contiene aproximadamente 20 a apr(;ﬁ,‘zﬁada-
mente 80 por ciento en volumen de benpeno. Talex meézaés de

hidrocarburos contienen hidrocarburos que tienen puntos de

.ebullicidn prdéximos al punto Ge ebullicidn del benceno, V.S

o
Metileciclopentano ’71 ,'8
2,2-dimetilpentano 79,2
Benceno E 80,1
' 2,4-dimetilpentano | 80,5
¢iclohexano ' 80,7
3,3~dimetilpentano : 86,1

2,3=dimetilpentano 89,8

Tales mezclas pueden utilizarse como flujo alimén‘taék.:r de
benceno y el producte de- ciclohexano recuperarse en for'ma'.
concentrada dbel efluente del reactor por destilacidn. Si se
desea, dependiendo del equipo disponible y de la integra-
cidn del pfoceso de hidro-éenacidn con.. otras operaciones de
refineria, tal mezcla alimentadora puede concentarse con res—
pecto al benceno antes de ser cargada a la unidad de hidro-

fwnacidn. Yin embargo, a causa de la presencia de hidroear—
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buros que tienen puntos de ebullicidén préximos al;@uﬁto de
ebullicidén del benceno, no es posible ni el flujo{@f%menta—
dor que contiene benceno, ni el flujo de producto‘de ciclo—~
hexano sufchentes para producir un cilohexano de alta pu~—-
YezZa, VeSe 01clohexano de 99,0 por ciento en peso‘prbferl-
blemente 99,5 por ciento en peso, gque se desea para algu-
nos usos, como en la fabricécidn del nylon. En otros tér—
minos, Sl hay una apreciable cantidad de otros hlagocarbu-
ros, como los citados anteriormente que tienen pun@éé.de
ebullicién préximos el punto de ebullicién del benceme, &i-
chos hidrocarburos estardn presentes en el producto *de” ci-
clohexano cuando el Unico medio de separacidn empleado sea
la destilacidn.

9in embargo,‘se dispone de procedimientos por los
que pﬁede recuperarse benceno de alta pureza a partir de
fracciones de petrdleo. Esto‘puede hacerse 'a escala comer-
cial por una combinacidn de técnicas de destilacidén y ex-
traccidn. En tal procedimiento se separa una fraccidn de
hidrocarburo que contiene benceno y otros hidrocarburos. que
hierven en la gama del benceno. Puede tomarse esta frac-—
cién de modo que el benceno es el unico compuesto aromdti-
co presente. Lg fraccidn que contiene benceno se somete en—
tonces a extréccidn con disolvente,vutilizando un disolven—
te apropiado, qué sea altamente selectivo para los arométi-
cos y extraiga selecti&amente el benceno, quedando los
otros hidrocarburos. El benceno asi extraido se recupera
fdcilmente del disolvente por destilacidén. £1 benceno ob-
tenido por tales métodos es précticamente pur, teniendo un
contenido de benceno de por 1o menos 99,0, generalmente

99,5 por ciento en peso,'o mayor. Estd también dentro del
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Puesto que pueden emplearse una variedad de cata-

lizadores en la practica de la invencidn, no se intenta ii-

‘mitar la invencidn a éualqﬁier’catalizador particuiéff Puede

emplearse cualquier'catalizador de hidrogenacidn apropiado,
catalizadores apropiados para sSu uso en la préctioaydéﬁla

invencidn son aquellos que sean capaces de efectuar; I'e.hi-

Vvl

drogenacién de benceno a ciclohexdno. Ejemplos de t§i§§ ca—
talizadores incluyen, entre otros, los sigulentes; éﬁé@el,
platino, paladio, hierro y niguel Raney. Estos mateéiéfes
estdn generalmente finamente divididos v estdn compuestos
con un soporte poroso o portador, tales como las diversas

formas de alumina, silice, coprecipitado de aldmina-sili-

‘ce, kieselguhr, tierra de diatomeas, magnesia, 6xido de

circonio u otros déxidos inorsgdnicos, bien sdlos o en com—
binacidn. Muohas_formés de tales catalizadores son disponi-
bles comercialmente. Un ecatalizador prererido actualmente
para su uso en la prdctica de la invencidén es el niquel
combinado con kieselguhr. |

El hidrdgeno empleado en la prédctica de la in-

vencidn puede obtnerse de cualquier fuente apropiada. Ui

 cho hidrégeno puede ser, o hidrdgenc electrolitico de alta

pureza, o un flujo que contenga hidrdgeno, recuperado de
operaciones de reformacidn catalitica, o de otfas operacio=
nes de refineris de petrdleb. Con objeto de mantener el ca-—
talizador en un alto nivel de actividad, el flujo que con-
tiene hidrdgeno, recuperado de dichas operaciones de re—
formacidn u.qtras, se lava generalmente con una solucidn

caistica fuerte o se hace pasar a través de un lecho de sosa
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cadstica en escamas NeOH para eliminar los compueshds:de

‘ g ¥ los mate%‘lales
de hidrocarburos mds pesados contenidos en tales flujos,
poniendo en contacto ¢l flujo gaseoso con un,absorb§n§e
apropiado, como en los procedimientos de absor cidn s cohe
vencional es. ‘ N

La descriﬁcidn siguiente dei4dibujo que S¢*stom—
pafia y el ejemplo especiflco servirdn para expllcar de-for—
ma mds completa la invencidén. Dicho dlbugo es una hogardla-
gramdtica de flu_;po e ilustra una forma preferida actuelmen-
te de la 1nVen01dn. Ha de entenderse que muchos elemenﬁos,
COomo vélvulas, 1nd10adores de presidén y bombas, que no son

necesarios para expllcar la invencidn a aquellos expertos

en la téenice, han sido omitidos para'Simplificar el dibu-

jo;‘También, aunque la descripceidn de dicho dibujo se funda~’

<meﬁta ¥ combina con un ejemplo-eépecifico, ha de entender-

se ‘que la invencidén no estd limitada a dickio ejemplo espe—
cffico. La descripcidén del dibujo se ha combinado con un-

ejemplo especifico Unicamente.en interes de la brevedad.
EJEMPLC

Con referencia ahora a dicho dibujo, se introdu-
ce un flujo alimentador que comprende benceno a una tempe-
ratura dentro de la gama de aproximadamente 10 a aproximade~
mente 6629C, por‘el conducto 10 y entonces se divide en tres

partes apximadamente iguales en los conductos 11, 12 y 13.

La cantidad de benceno que oifcula a través de dichos con-—

ductos 11, 12 y 13 se controla por los reguladores de flu-

jo 14, 16 y 17, resPectivaﬁente, conectados operativamente
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a las vdlvulas motoras en dichos conductos, segin :sé. mues—
tra. Un flujo diluymte de ciclohexano (obtenido d¢ uda
fuente descrita anteriormente) en el conducto 18 se 'divide
en tres partes en los ¢onductos 19, 21 y 22. Un.flugo.de
gases comprimidos conteniendo hidrdégeno, prac’clcamente exen-

tos de azufre se introduee por el conducto 23, se combina

con la parte de flujo alimentador de beneeno en el wontuc—

to 11, y se hace pasar al conducto 24, en donde se igézicla

con la parte de diluyente de ciclohexana ‘del conducky;19.

. ¢

La mezcla resultante, que comprende benceno, ciicl.oh_§xglgo> e
hidrdgeno, se hace pasar a travds del precalentadorﬁ"’é’B;_,
indicado agui como un cambiador de ealor indirecto, pero
que puede ser cﬁalquier tipo apropiado de dispositivo de
calefaccidn, y en donde se celienta a una temperatura de
aproximadamente 14990. Estd dentro del alcance de la in-
vencidén emplear el efluente del reactor final como medio
de intercambio de calor en dicho cambiador de calor 26 pa—
ra obtener por lo menos una parte de aumento d.eseado en lg
temperatura.

Ta mezcla alimentadora precalentada en el conduc-
to 24 se introduce entonces en un primer reactor 27 en don-
de se pone en contacto con un lecho de;niquel sobre cé:ta—
lizador de kieselguhre. Dicho reactor 27 se opera a una pre—
sién de aproximademente 33,7 kg/omz. El efluente de la mez~
cla de reaccidn que comprende ciclohexano e hidrégeno es
retirado de dicho reactor 27 a una temperatura de reaccidn
final de aproximadamente 260¢C por el conducto. de salida
28. El registro de temperaturs 29 estd dispuesto para re~
gistrar la temperaturs de dicho efluente‘ del reactor.

Dicho efluente del reactor se mezcla en el con-—

- 10 -
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dnoto 28 con una segunda parte de diluyente de cid&oﬁéxano
del conducto 21 ¥y la mezcla resultante se hsce pasér entonf
ces al conducto 31. donde se mezcla con una segunda parte del
flujo alimentador de benceno del conducto 12. La mezcla re-
sultante se introduce entonces en la parte superio%aﬁé un
segundo reactor 32 a una temperatura de aproximadamente
1779C. Dichos conductos 28 y 31 incluyen de este mode un
conducto de transporte entre dichos reactores 27 y 32..La
cantidad de diluyente de ciclohexano gque circula poﬁ:;i con—.
ducto 21 se controla por medio de una vélvule motora 33, i

s ¢

pulsada por el regulador de flujo 34 que a su vez sefregw—

" la por el regulador de temperatura 35 sensible a la tempe-

ratura de la mezcla en dicho conducto Bl.én un puntd del
mismo, prefériblemente Justemente antes a su‘entrada en di-
cho reactor 32.

Un efluente del segundo reactar'que tiené ung ecom
posicidn similar a la del efluente dél reactor 27 y que com-
prende ciclohexano e hidrdgeno es retirado de dicho reactor

32 a una temperatura de reaccidn final de aproximademente

2602C por el conducfo'de salida 36. El registrador de tem—

pefétura 37 estd dispuesto para registrar la temperatura

de dicho efluente del reactor 32. Una tercera parte de di-

luyente de cilohexano del conducto 22 es mezclada con el

efluente de reactor en el conducto 36 y la mezcla resultan—
te se introduce entonces por‘él cenducto 38, en donde se
mezcla con una tercera parte del flujo alimenxador de ben-—
ceno del conducto 13. La mezcla resultante a una temperatu~
ra de aproximadamente 1772C se introduce entonces en la par—
te superior de un tercer reactor 39: Dichos conductos 36 y

38 forman de este modo un conducto de transporte que conec—

- 11 -
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tan dichos reactores 32 y 39. La cantidad de dichaitercera

parte de diluyente de ciclohexano gue circula por é@;&énduo—
to 22 es controlada por medio de la vdélvula motora 41 im-
pulsada por el regulador de flujo'42, que a su vez.ﬁgﬁre—

pone por el regulador de temperatura 43 sensible a;iédiem—

peraturs del contenido de dicho conducto 38, preferiblemen~

*
.yt u
syt e

R

Un tercer efluente de reactar que tiene utg; com—
posicidn similar al efluente de los reactores 27 y 32ﬁ§%gpe
comprende una mezcla de hidrdgenq y ciclohexano es nééifa—
do de dicho reactor 39 a una temperatura de reaccidné?ﬁﬁal
de aproximadamente 2602C por el conducto de salida 44. El

registrador de temperatura 46 estd dispuesto para registrar

la temperatura de dicho efluente de reactor. Dicho efluente

de reactor del conducto 44 es hecho pasar por el refrige- v
rante 47, en donde se reduce su teﬁperaﬁura a2 una temperatu-
ra dentro de la gama de 10 a 662¢C, preferiblementeA37,890,
aproximadamente; Como se ha sefialado, el efluente de reac—
tor en el conducto 44 puede hacerse pasar por dicho prece-—
lentador alimentador 26‘para reéuperar una parte del calor
en el mismo, antes de hacer pasar dicho efluente por dicheo
refrigerante 47. Il efluente refrigerado se hace pasar en-
tonces a un separador instantdneo 48, en donde se separan
una'fasevliquida y una fase gasebsa. Dicha fese gaseosa,
qﬁe tiene un aslto contenido de'hidrégéno, pero que también
confiené algunos hidrocarburos de bajo punto de ebullicidn,
originalmente presentes en el hidrdgeno introdﬁci&o por el
conducto 23, es retirada del separador 48 por el conducto
49, Dicho separador instantdneo 48 es operado conveniente-

mente a una presidn de aproximadamente 30 kg/bm? ¥ a una

-12 -
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temperatura de aproximadamente 37,8¢C, Por lo mends: ¥na par—

e de la fase gaseosa de dicho conducto 49 se desc:{'_ez;gia del
sistema por el conducto 54, con objeto de controla}'la acu~
mulacidn de "materias inertes®, v.g. metano y etano. La can—
tidad de dicha fase gaseosa asi descargada se controia por
el regulador de flujo 56 en forma conocida. Per lo menos
une, parte de la fase gaseosa del conducto 49 es hecna ‘pasar
por el conducto 51, comprimida en el compresor 5a,ﬁy entonp
ces se combina como hidrdgeno de reciclado con el hidﬁdge—
no fresco o de compensacidén introduecido orlglnalmeate‘bor
el conducto 23. La cantidad de dicho hidrdgeno de féclclo-
do que circula por el conducto 51 y el compresor 52 se re—-
gistra en forma conocida por el registrador de flujo 53.

El regulador de presidn 57, conectado operativamente con

el separador instantdneo 48 en forms conocida, y conectade
también operativemente al regulador de flujo 58 del con-—
ducto 23, regula dicho regula dicho regulador de flujo 58

y mentiene una relacidén adecuada entre la cantidad de hi-

drégeno de compensacidn o fresco del conducto 23 y la can—

 tidad de hidrédgeno de reciclado del conducto 51. El regule-

dor de presidn 59, conectado operativemente al conducto 23,
mantiene una contrapresidn apropiada en dicho conducto 23.
La fase 1fquida en el separador instantdneo 48
comprende el producto de ciclohexano bruto del procesoe.
Dicha fase 1liquida es retirada del separador instantdneo
48 por el conducto 18 y partes de la misma, controladas por
dichos reguladores de flujo 15, 34 y 42, se utilizan como
diluyente de ciclohexano, segin se describid . anteriormen-
tee

El resto de dicho producto de ciclohexano bruto es

-13 -
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hecho pasar por ¢l conducto 61 y precalentador 62, %qfﬁpnde
se calienta a una temperaturs de aproximadamente 10%§§;.y
luego 2l estabilizador de ciclohexano 63, que puedeiéééiren-
der una columna de fraccionamiento convencional dotada eon
dispositivo de ecalefaccidn rehervidor 64 en el fondéiﬁél mis—-
moe, que proporciona el calor necesario para la operacidn de
dicho estabilizador. Los vapores de la parte sqperiqgégg
eliminan de dicho estabilizador por el conducto 66,Q§g1h&—
cen pasar por el condensador 67 en donde se condensa%i@;
parte y luego el acumulador 68. El liquido dellacumdiaggr
68 se retarna a dicho estabilizador como reflujo y éiééé
para mentener las condiciones de reflujo en dicho estabi-

ligador en forma conocida. Los gases se retiran de dicho

‘acumulador 68 por el conducto 69, controlado por el regula-

dor de presidén 71 en forma conocida, y se mezclan con los
gases en el conducto 547 para su utilizacidén como gas com—
bustible a partir del conducto 54 u otro usc. El producto
de ciclohexano estabilizado del proceso es retirado del
estabilizador 63 por el conducto 72 y el reirigeranfe 73

¥ ‘luego hecho pasar el depdsito.

Las distintas velocidades de flujo empleadas en

"los ejemplos antes descritos se dan a continuacidn en la

Tabla I, donde los nimeros de flujb se refieren g los ni-

meros de tuberia o conducto, mostrados en el dibujo. En di-

_cha Tabla I todas las velocidades de flujo se dan en moles

poY hora.

- 14 -
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Por lo anterior se vé que no se emplea ens 3l pro—
cedimiento de la invencidn ningin equipo de refrlger301dn
0 eliminacién de calor entre 1a entrada del reactorgzv *y la
salida del Ultimo reactor 39. Ye este modo, en el proceso
total desde la entrada del priﬁer reactor 27 a la sé&;ﬁé
del reactor Ultimo 39.h0 se affade ni elimina calor execepto
el que entra o sale por los flujos del rpceso. Esto‘?gg;e~
senta una marcada ventaja, no sélo en la reduccidn de ios
costes de la inversidn inicial y costes de mantenlmléhﬁg
del equipo, como se sefiald anterlormente, sino tamblén‘pro—
porciona ventajas de procesado a causa del contro.d@;éaiar‘
nés uniforme. '

En la préctica de la invencidn, las condiciones
de operacidn en los reactores 27, 32 y 39 pueden variar so—
bre gamas relativamente amplias. Sin embargo, dichas condi-
ciones de operacién estdn relacionadas entre si y el cam—
biar una veriable debe considerarse el efecto sobre otras
veriebles. Como se indicé antes, la reaccidn pueden reali-

zarse a temperaturas dentro de la gema de 149 a 31620, pre-

feriblemente de 204 a 2602C. El aumento méximo deseable

en la temperatura del flujo del proceso a través de cual-
quief reactor, es aproximadamente 149¢C, preferiblemente
de 66 a 932C. Las temperaturas reales'empleadas en dichos
reactores aependerén hasta cierto punto del tipo particu-
lar de catalizador empleado. Catalizadores mds activos ha
cen posible emplear temperaturas més bajas.

La pregidn empleada en dichos reactores 27, 32 y
39 es preferiblemente de aproximadamente 21 a aproximadamen-—
te 35 kg/cmz. Dichas presiones no son particularmente eri-

ticas. La presidn se emplea principalmente para aumentar

- 16 -
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la concentra016n 0 presidn parcial del hidrdgeno y qa este
modo ayudar al progreso y finalizacidn de la rea0016n-nr1ma—
ria y hacer minimo o eliminar las reacciones secundarlas.
Asf, las presiones preferidas indicadas son aquellas que se
ha visto que son particularmente adecuadas desde un ;c;um:o de
vigta de operacldn prédctica, pero que no son de ningin mode
critlcas, ni limitan el amplio alcance de la invencidp..

La cantidad de hidrégeno presente en el 31stema es
suficiente para propor01onar una relacidn molar de hldndgeno
a benceno, dentro de la gama de aprox1madamente 4:1 é‘59 21,
preferiblemente.9 1 como minimo. el

La velocidad espacial media (base 1iquida) en los
reactores de hidrogenacidn puede variar sobre uﬁa gama, re—

lativemente amplia de aproximadamente 1 a 8, preferiblemen—

te de 2,5 a 4, volUmenes de bencenoc mds diluyente de ciclo-

heyano por volumen de catalizador por hora,

Aungue la invencidn ha sido descrita baséndose en
el eﬁpleo de una pluralidad de reactores que comprende tres
reactares, se entenderd que dicha pluralidad de reactores
puede ser menos, V.Z. 2, 0 mds, V.g. 4, 0 mds reactores. Las
modificaciones del sistema ilustrado en el dibujo para em—
plear menos o més de tres reactores serédn evidentes para
los expertos en la técnica, é la vista de esta exposicidn.
Por ejemplo, si sélo se emplean dos reactores, el conducto
de salida 36 se deberia conectar gl conducto 44 y aislar
al reactor 39 del sistemé’por medio de vdlvulas adecuadas
en los dlversos conductos que llegan y salen de dicho reac—
tor 39, o eliminarlo totalmente. EL mimero real de reacto-
res empleados en un sistema dado dependerd de un mimero de

factores, que incluye la capacidad diaria de flujo deseado,

—l'?-r



10

15

20

25

30

305995

pureza del material alimentador de benceno, pureza %esqada

del producto de ciclohexano, eentidad de reciclado @@.ﬁir

*> 80

drégenc, cantidad de reciclado de diluyente de cicldhezano,

¥ otros. En general, se ha encontrado que un sistema que

: ) T
emplea tres reactores, como el descrito antes, es completa—-

mente flexible y se adapta 2 su acomodacidn a una amplia va-

riedad de condiciones de procesado.

.
et ee

También, aunque la invencidén ha sido descrita so-

bre la base de introducir cantidades iguales de bencéne en
A o s
los reasctores individuales del sisteme, estd dentro el -al-

cance de la invencidn introducir cantidades diferentgg‘ge

_ beneeno en los reactores individuales. La cantidad de ben—

ceno introdueids en un reactor determina, en sumo grado,
el grado de reaccidn exotérmica que tiene lugar y. una me—
dida del control de temperaturs puede obtenerse regulando
la cantidad de bencéno introducida. Sin embargo, en gene—
ral, se ha encontrddo que el efectuar el contro de tempe-
ratura por regulacidn de la cantidad de benceno introduci-
da en los reactores individuales es menos eficaz y por eso
insatisfactorio. De este modo, en la forma preferida de la
invencidn se prefiere introducir cantidades eproximademen=
te iguales de benceno en 1los reactores individuales e in-
$roducir una cantidad de diluyente de cicloheXsno en cads
reactor, que Sea sufiéiente para obtener el .control de tem=—
peratura deseado. Por razones obvias, dicho diluyente de
ciclohexano se suministra preferibleﬁente cono producto de
ciclohexano reciclado.. Sin embargo, estd dentro del alecan—
ce de la invencidn emplear como tal dilﬁyente'ciclohexano
de la pureza requerida procedente de cualquier otra fuente

disponible.

-18 -
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Lz presente solicitud, que corresponde a 1% Presen=—
tada en Estados Unidos de América el 26 de.noviembré}éé 1963,
bajo el n%. 326.120, se acoge a los beneficios del articulo

51 del vigente Estatuto sobre Propiedad Industrial.., *

. .
¢ %o

N O T A O

o? e
¢ «*
. * b
. s
. e
‘e o

Los puntos de invencidn propia y nueva, que se
presentan para que sean objeto de esta solicitud de Patente
de Invencidn en,Espaﬁa, por VEINTE afios, son los siguien~
tes: ' o

l.- Un procedimiento para la produceidn de eicleo-
hexano que incluye poner en‘contacto una mezela que eontie—
ne bénceno con un catalizador de hidrogenacidén en condicio-
nes de hidrogenacidn en una pluralidad de zonas de contacto,
caracterizado por hacer pasar hidrdgeno en circulacidn en
gerie a travéds de cada una de dichas zonas de contacto, ha-

ecer pasar partes individuales de benceno en paralelo a zo-

nas de contacto individuales de dicha pluralidad de zonas de

contacto, y hacer pasar partes individuales de diluyente de

eiclohexano en paralelo a dichas zonas de contacto indivi-

~duales de dicha pluralidad de zonas de contacto.

20—~ Un,précedimiento segin la reivindicacidn 1,

caracterizado por el hecho de que la cantidad de diluyente

de ciclohexeno suministrada a cada una de dichas zonas de

contacto es regulada con objeto de controlar la temperatura

- 19 -



10

15

20

25

30

205395

dentro de ellas de modo que la temperaturs en cada imalde
dichas zonas de contacto no sobrepase aproximadamenge‘de
316¢C. ' o

3.~ Un procedimiento seguin las reivindicaciones
* L

1 é 2, caracterizado por el hecho de que dichas par%ésﬁiny
di#iduales de benceno son aproximadamente igueles en canti-
dade : et ou

4.~ Un procedimiento segin cualquiera de lag ‘rei-
vindicaciones 1-3, caracterizado por el hecho de»que:ai%ha
mezcla es puesta en contacto con el catalizador de h&@i@ge—
nacién dentro de dichas zonas de contacto a una tempéréﬁura
inicial de reaccidn dentro de la gams de 149 a 204°C, el
efluente es retirado desde cada una de dichas zonas de con=
tacto a una temperatura dentro de 1a'gama de 232 g 3162C, ¥
la cantidad de diluyente de eiclohexano asi suministrada a
cada una de dichas zonas de contacto es regulada con objeto
de controlar la bemperatura dentro de ellas a fin de mante—
ner la temperatura de dichos efluentes dentro de dicha gema
de 232 a 3162C. '

5.— Un procedimiento segin cualquiera de las rei-

vindicaciones 1-4, caracterizado por el hecho de que el pro-

~ ducto de eiclohexano es separado del efluente desde la Ul-

tima zona de'contacto de dicha pluralidad de zonas.

6.~ Un procedimiento segin la reivindieacidn 5,
caracterizado por el hecho de que el efluente procedente de
dicha Yltima zona de contacto es enfriado, hecho pasar a
une zona de separacidn instantanea, y una'parte de la fase
1iguida que comprende el producto de cielohexano proceden—
te de dicha zona de separacidn se hace pasar a cada una de

dichas zonas como dicho diluyente de ciclohexano.
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7.~ Un procedimiento segin cualquiera de last regivin-

dicaciones precedentes, caracterizado por'el hecho 4&°§Que

“a0 o

la relacidn molar de hidrdgeno a benceno estd dentro de la

gama desde 4:1 a 50:1, .
8.~ Un procedimiento para la produccidén de oi

»
] L)
14

clvohe~

X8N0 .
Tal y como se ha descrito en la Memoris que sabece—~

de, representado en el dibujo que se acompafia y con 9¢s. fi-

Caa®

nes que se han especificado. ot

v’. -
Esta Memoria consta de veinbtiuna hojas escritgs..a
. LY
‘et

Madrid, 25 FEB. 1969

P. A

mdquina por una sola cara.
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