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- UN APARATO DE KIDROGENACION "

La presente invención se re fie re  a una hidrogenaoián 

c a ta lít ic a  mejorada de compuestos polin itro  aromáticos. Más 

en partioular, la  presente invención se re fie re  a un proce­

dimiento mejorado para usar catalizadores de níquel, ta l  

5 como catalizaodres de níquel Raney, en la  reducción en fa­

se líquida de compuestos polin itro aromáticos a lo s  oorres- 

uondientes compuestos de poliamina aromática.

Se han desarrollado numerosos prooedimiartos para la  

reducción o hidrogenación o a ta litio a  de compuestos po lin i­

tro aromáticos. Sin embargo, se ha encontrado un cierto nu­lo
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mero de problemas al intentar efectuar l a  hidrogenaoión ca­

t a l í t ic a  de compuestos aromáticos dinitro o polin itro su­

periores a la s  correspondientes diaminas o poliamlnas supe­

riores aromátioas. En particular, lo s  compuestos di- y t r i -  

n itro  son muy peligrosos a temperaturas elevadas, y pueden 

provocar fácilmente explosiones. Por ejemplo, el tr in itro to - 

lueno se descompone en e l margen de 130-140SC. El din itroto- 

lueno es análogamente sensible a una temperatura ligeramen­

te superior. Con el f in  de superar este peligro potenoial, 

es esencial mantener la  temperatura por debajo de este mar­

gen. En el caso de la  hidrogenación del dinitrotolueno, e s ­

to se puede efectuar mediante eL uso de un catalizador de 

metal noble, t a l  como platino. El elevado coste de estos 

catalizadores hace que sea esencial hacer minima la canti­

dad usada, o hidrogenar grandes oantidados del compuesto 

dinitro antes de que se envenene el catalizador. Sin embargo, 

cuando se usan bajas concentraciones de estos catalizadores 

se necesitan grandes tiempos de retención (10-20 horas).

Tambión se han usado catalizadores de níquel, tanto 

en operaciones discontinuas como continuas, usando presiones 

elevadas (54,5-136 atm manom) para mantener la s  temperatu­

ras bajas, en un nivel adecuado, a l tiempo que se consiguen 

la s  conversiones deseadas. Sin embargo, cuando se emplean 

sistemas ca ta lítico s en lecho f i jo  hay una rápida disminu­

ción de la  e ficac ia  del catalizador de níquel Raney, que 

es envenenado por el compuesto polin itro  aromático reaccio­

nante y por sus contaminantes reduoibles. En los procedi­

mientos en lo s que la  reaoción se efeotua agitando una sus­

pensión oalentada de catalizador, compuesto nitro y produo

tos de reaoción separando la  suspensión del^reuptor^-y se-
^ á . . .  ..i ili
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parando después el catalizador por f i lt ra o i ón a otra tác- 

nica de separaoión sólido/líquido, y devolviéndolo a otra 

tanda de reacción, hay tambián un envenenamiento adicional 

del catalizador despuás de la separación del líquido, y se 

5 ha de añadir una gran cantidad de catalizador de reposición. 

Debido al gran consumo de catalizador bajo e sta s condicio­

nes, e l coste del catalizador de níquel es elevado, eliminan­

do a s í  cualquier ventaja sobre lo s catalizadores de metal 

noble.

lo  La industria necesita en los momentos actuales un

procedimiento mejorado para preparar compuestos de polia- 

mina aromática a p artir  de compuestos po lin itro .

Un objeto primordial de la presente invención es pro­

porcionar un procedimiento mejorado para la  hidrogenad ón 

ca ta lít ic a  de compuestos polin itro aromáticca 

15 otro objeto de la  presente invenoión es proporcionar

un procedimiento para aumaotar la  vida eficaz del ca ta liza­

dor empleado en la hidrogenaoión de compuestos polin itro  

aromátioos.

Todavía otro objeto de la presente invenoión es pro- 

2o porclonar una téonioa mejorada para separar catalizador del 

producto de reacción obtenido por hidrogenación de compues­

tos po lin itro  aromátioos.

Otro objeto de la  presente invención es proporcionar 

un nuevo aparato reactor para efectuar la  hidrogenación de 

25 compuestos polinitro aromátioos.

Un objeto más de la  presente invenoión es proporcio­

nar un procedimiento mejorado para reducir dinitrotolueno 

a toluóndiamina, en presencia de catalizador de níquel Ra- 

ney.

-  3 - vy a



Estos y otros objetos de la presente invención re­

saltaran  evidentes por la  siguiente descripción detallada 

de la misma.
Se ha descubierto actualmente un nuevo procedimiento 

continuo para la  hidrogenaoión o a ta lit ic a  de compuestos po- 

lin itro  aromáticos, y se ha descubierto un nuevo aparato 

reactor en e l que se consiguen lo s  objetos anteriores. En 

breve, en este  nuevo procedimiento se suministra lentamen­

te el compuesto polin itro  aromático a la  zona de reacción 

de un reactor que contiene una suspensión agitada de cata­

lizador en un disolvente del producto de reacción. En el 

reactor hay presente una oantidad de catalizador suficiente 

para proporcionar un contenido de sólidos en l a  suspensión 

comprendido entre aproximadamente 2 y aproximadamente 25% 

en peso sobre la  suspensión. El compuesto polin itro  aromá­

tico  se suministra a l  reactor en proporción suficiente pa­

ra proporcionar una carga por unidad de catalizador menor 

de aproximadamente 0,15 equivalentes-gramo de giupos n itro  

del oompuesto nitro aromático introducido en el reaotor, 

por hora y por gr&mo de oatalizador. Durante la  reacción 

se mantienen continuamente saturados con hidrógeno la  sus­

pensión de catalizador y e l oontenido del reactor. La sus­

pensión de catalizador, que contiene e l producto de reao- 

oión, poliamina aromática, se saca continuamente del reao­

tor a travás de un medio de f i l t r o  en contacto con la  sus­

pensión, permitiendo a s í  separardel reactor el producto de 

reacción líquido crudo, a l tiempo que se retiene el cata­

lizador dentro de la  zona de reacción. El producto de reac- 

oión líquido crudo se puede pu rifioar más o se puede alma­

cenar para su uso e l producto de poliamina aromática oruda,



ooEio se describe más adelante de forma más oompleta.

El tármino "carga por anidad de catalizador", tal 

como se emplea en toda la  presente descripción y reivin­

dicaciones, se define como los equivalentes gramos de gra- 

pos nitro presentes en la  alimentación al reactor, por ho­

ra y por gramo de catalizador presente en el reactor.

La técnica anterior menciona "bajas concentraciones" 

de oompuestos nitro en el reactor, pero generalmente se em­

plea en e l  reactor una concentración comprendida entre 2 

y 10% en peso de compaestos n itro . En marcado contraste, 

en la  presente invención se mantiene la  oonoentraoión de 

compaestos n itro  en el reaotor por debajo de 0, 1%, y pre- 

feriblenente por debajo de aproximadamente 0,015% en peso. 

Además la  teanica anterior emplea el termino "elevada con­

centración de oataLizador", en procedimientos para redacir 

compaestos nitro aromáticos, pero este táimino se asa ge­

neralmente para defin ir ana concentración de catalizador de 

hasta aproximadamente 2̂  en peso sobre el compaesto n itro  

aromático, lo qae eqaivale a ana relaoión en peso aproxima­

damente igaal a 0,02: 1. En maroado contraste, bajo la s  con­

diciones de carga por anidad de catalizador de la presante 

invenoión, la  relación en peso entre e l catalizador y com­

paestos nitro sin  redacir, en el reaotor, es generalmente 

del orden de 1200:1 hasta 1500:1, o más elevada. Así, pae- 

de verse que en el procedimiento de la  presente invención 

se mantiene en el reactor una concentración de catalizador 

macho más a lta  qae lo qae se ha utilizado hasta ahora. Como 

resaltado de la  táonica mejorada de la presente invenoión, 

hay un maroado aumento de la  vida del catalizador, así como 

mayores rendimientos en producto, pureza del producto mejo­



rada, y mía reducción sustancial del coste de preparar ca­

da unidad del producto de poliamina aromática. Es sorpren­

dente e inesperada la  reducción del coste del produoto aumen­

tando la  concentración de catalizador, en v is ta  de lo s esfuer 

zos actuales de la  industria para disminuir lo s costes d is­

minuyendo la concentración de catalizador.

La figura 1 es una v ista  en alzado del nuevo aparato 

en el que se puede efectuar el procedimiento de la  presente 

invenc ión.

La figura 2 es una v ista  en planta del nuevo reactor, 

según la s  lin eas 2-2 de l a  figu ra  1 .

Haciendo referencia a la  figura 1, se muestra un re­

cipiente de reacción 10, que se puede construir de acero, 

acero inoxidable, u otro material de construcción adeouado, 

oapaz de soportar la s  condiciones de temperatura y presión 

empleadas sin  romperse y sin  que experimente una oorrosión 

perju d ic ia l. En un punto adyaoente al fondo del reoipiente 

de reaoción 10, una tubería 11 de suministro de hidrogeno 

pasa desde una fuente de suministro de hidrógeno bajo pre­

sión (que no se muestra), a travós del reoipiente de reao- 

oión 10, y se  f i j a  a una entrada de hidrogeno 12, en posi­

ción ta l que efectúe la  máxima distribución de hidrogeno 

gaseoso por todo el reoipiente de reaoción 10. Las perso­

nas versadas en la  materia reconocerán que el hidrogeno 

se puede d istr ib u ir  de oualquier forma conveniente, para 

conseguir esta distribución.

La tuberia de suministro de compuesto polin itro  aro­

mático 13, pasa a travós de la  pared del reoipiente de reac­

ción 10 en una posición próxima al fondo del reoipiente, y 

se f i j a  a la  entrada 14 del oompuesto polin itro  aromático.



5

lo

15

2o

25

3o

Se prefiere que la entrada 14 del compuesto polin itro  aromá­

tico está en tal posioión que permita introducir el compuesto 

polin itro  aromátioo en un punto aproximadamente ai el cen­

tro del rec ip ia ite  de reacción 10, con el fin  de obtener un 

oontacto sustancialmente uniforme oon el hidrogeno gaseoso 

que sale  de la entrada 12 del hidrogeno. Sin embargo, la  en­

trada 14 del compuesto polinitro aromátioo se puede poner en 

posioión en cualquier punto conveniente del recipiente de 

reaooión 10. Hay un agitador 15, aocionado meoanicamente, s i ­

tuado encima de la entrada 14 del oompuesto polinitro aromá­

tioo, el cual agitador tiene a l menos un juego de paletas 

16 conectadas a l vastago 17 del agitador. El vástago 17 del 

agitador está  ooneotado a l  motor 18 del agitador al que se 

suministra energía e léctrica (que no se muestra) u otro su­

ministro de energía conveniente. Si se desea, se puede ob­

tener agitaoion dentro del reoipiente de reacción 10 su sti­

tuyendo o suplementando el agitador 15 accionado mecánica­

mente, que generalmente está situado a lo  largo del eje ver­

t ic a l  central del recipiente de reacción 10, con uno o más, 

y preferiblemente al menos oon cuatro agitadores acoi onados 

mecánicamente que entran lateralmente ( que no se muestran), 

situados equidistantes entre si alrededor de la  periferia  

del reoipiente de reaooión 10.

En un punto ceroa del fondo del recipiente entra por 

l a  pared del recipiente de reacción 10 un serpentín 19 de 

control de temperatura, que sigue una trayectoria h elico i­

dal adyacente a la  pared vertica l interior del recipiente 

de reacción 10, y luego pasa a travás de la  pared en un 

punto adyacente a la  parte superior del recip ien te .10.

Por e l serpentín 19 de control de temperatura se  puede ha-

7



oer pasar cualquier fluido de control de temperatura adecua­

do, ta l  como agua o vapor de agua, con el fin  de mantener a 

la masa de reacción dentro del intervalo de temperaturas 

deseado. El control de la  temperatura de reacción se obtie­

ne haciendo pasar un flu ido a temperatura adecuada, para 

aumentar o disminuir la  temperatura de reacción ta l  como 

se desee. Para enfriar la nasa de reaoción se nace pasar 

por el serpentín un flu ido  de enfriamiento que tenga una 

temperatura sustanoialmente menor que l a  de la masa de reao­

ción, con el fin  de disminuir la temperatura de la masa de 

reaoción hasta la  temperatura deseada. Para oalentar l a  

masa de reacción, se  hace pasar por el serpentín un fluido 

de calentamiento que tenga una temperatura sustancialmente 

por encima de la  temperatura de la masa de reaoción, hasta 

que la  temperatura se eleva hasta el nivel deseado. Aunque 

solamente se ha ilustrado un serpentín, se pueden emplear 

dos o más serpentines, preferiblemente de forma helicoidal 

con e l f in  de obtener el deseado control de la temperatura 

a medida que avanza la  reaooión.

Además, también se pueden emplear camisas exteriores 

(que no se muestran) para controlar la temperatura de reac­

ción.

En an illo  20 soporte de deflectores está situado con 

su centro a lo  largo del eje vertical del recipiente de 

reaooión 10. Preferiblemente, e l  an illo  e stá  situado entre 

el serpentín de control de temperatura y éL eje vertíoal 

oentral del recipiente de reaoción 10, pero se puede emplear 

cualquier posición conveniente. Dentro del an illo  soporte 

de deflectores hay por lo  menos 2 o más deflectores vertica­

le s  21, fijad os verticalmente, situados de forma sustancial-



mente equidistante alrededor de l a  circunferencia in terior 

del an illo  20 soporte de defLeotores . Si se desea, los Re­

flectores verticales 21 se pueden situ ar de forma equidistan­

te alrededor de la circunferencia exterior del anillo  20, o 

5 se pueden unir a la  pared del recipiente 10. El an illo  20 

soporte de defleotores, se f i j a  a la  pared interior del re­

cipiente de reacción lo  mediante soportes de an illo  22 ade­

cuados, o,por cualquier otro medio conveniente de fijac ió n .

Situados a lo  largo de la p eriferia  in terior del añi­

lo l io  20 soporte de defleotores, se encuentran al menos un 

elemento interior de f i l t r o  23, y preferiblemente 4 o más 

elementos in teriores de f i l t r o ,  situados vertioalmente, Cuan­

do se emplean 2 o más elementos interiores de f i lt ro  23, se 

sitúan preferiblemente de forma equidistante alrededor de la  

15 circunferencia interior del anillo 20 soporte de Reflectores

Cada elemento in terior de f i l t r o  23 se construye, preferib le­

mente, de acero inoxidable sinterizado poroso, que tenga una 

abertura media de poro comprendida entre aproximadamente 1 y 

aproximadamente 20 mieras, y preferiblemente entre aproxima- 

2o damente 2 y aproximadamente 5 mioras. Si se desea, el elemen­

to interior de f i l t r o  23 se puede construir de te la  o malla 

de acero inoxidable, o de oualquier otro tipo adecuado de 

tejido o malla que tenga la  abertura deseada para el tama­

ño de partícula. Entre otros medios f iltra n te s  adeouados 

25 para su uso oomo f i l t r o  interior 23 se incluyen los f i l t r o s  

de bayoneta ceramioos o de p lastioos poroso, y lo s elementos 

de f i l t r o  de hoja no te jid a s , cubiertos de fib ra  sin tática . 

Evidentemente, e l tamaño de la  abertura del poro o de la  

abertura de malla debe ser menor que el tamaño de particu- 

3o la  del catalizador, para retener el catalizador en el reao-

3 1  - - -9



tor. Se puede emplear cualquier tácnioa conveniente de se­

paración sólido/líquido, en la  que el catalizador se reten­

ga en la  zona de reacción mientras se saca e l producto de 

reacoión de poliamina líqu ida. Los elementos in teriores de 

f i l t r o  23 están oonectados a la  tubería 24 de descarga de 

producto de poliamina aromática, que pasa a travás de la 

pared del recipiente de reaooión 10 en una posición en la  

parte superior d e l recipiente. A través del f i l t r o  se mantie­

ne una párdida de carga suficiente para permitir la separa­

ción del producto de poliamina aromática del recipiente de 

reacción 10, a travás de lo s elementos in teriores de f i l t r o  

23 hasta la  tubería de descarga de produoto 24. La tubería 

34 de descarga de produoto transporta el producto líquido 

hasta un colector adeouado del filtrad o  (que no se muestra). 

Despuás se puede transportar el producto de reacción de po­

liamina líquida hasta el almacenamiento o cualquier etapa 

de tratamiento adeouada.

En un punto cerca de la  parte superior del recipien­

te de reacción 10 se encuentra una sa lid a  25 para descarga 

del exceso de hidrógeno, que comunica con un soplante 26 

adecuada, u otros medios adecuados para aumentar la  preBión. 

La aplicación de presión de esta  manera hace que el exceso 

de hidrógeno pase desde la  parte superior del recipiente 

de reacción 10, por la sa lid a  25 para descarga del exceso 

de hidrógeno, a travás de el soplante 26, hasta la  tubería 

11 de introducción de hidrógeno, donde se mezcla el exoeso 

de hidrogeno y se reoircula con hidrogeno nuevo. La mez ola 

resultante se introduce al recipiente de reacción 10, a 

travás de la tubería 11 hasta la  entrada de hidrógeno 12, 

y a l a  masa de reacción.



La figura 2 es urta v ista  en planta del nuevo reactor, 

tal oomo se ve a travás de un plano horizontal perpendicu­

la r  a l eje vertioal del recipiente de reacción 10, a travás 

de la  línea 2-2 de la figura 1. La figura 2 muestra que el 

recipiente de reacción 10 tiene una tubería 11 de introduc­

ción de nidrogeno, que entra oeroa del fondo de la  pared 

v ertica l del reoipiente, hasta un área por debajo del vas­

tago 17 del agitador, y una tubería 13 de introducción de 

oompuesto polin itro  aromático, que entra por cerca del fon­

do del recipiente de reacción 10, y acaba debajo del ag ita*

dor 15.
El serpentín 19 de control de temperatura es un ser­

pentín helicoidal situado entre la  entrada de hidrógeno 12 

y la  pared del reoipiente de reacción 10. El an illo  2o so­

porte de defleotores, que tiene fijad o s en e l miaño unos 

defleotores 21, e stá  fijado  mediante soportes de an illo  22 

a l a  pared la te ra l del reoipiente de reacción 10 c ilin d r i­

co. Los elementos in teriores de f i l t r o  23 están situados 

verticalmente y de forma equiditante entre los defleotores 

21. Se introduce exoeso de hidrogeno en la  tubería 11 de in­

troducción de hidrogeno, mediante una sa lid a  25 de descarga 

de exceso de hidrógeno.
El nuevo procedimiento de la  presente invención se 

desoribirá oon más d eta lle , ta l oomo se efectúa en el nue­

vo aparato ilustrado en la s  figu ras 1 y 2. Sin embargo, la s  

personas versadas en la materia reconocerán que se pueden 

emplear diversas modificaciones del aparato, algunas de la s  

cuales se describen aquí sin s a l ir  de la  invención del nue­

vo procedimiento.
En la  puesta en marcha, se carga en el reactor una
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suspensión de partícu las de catalizador. El catalizador es, 

preferiblemente, níquel Raney finamente dividido, pero tam­

bién se puede efeotuar el nuevo procedimiento de la presen­

te invención con otros catalizadores de níquel, t a l  como ca­

talizador de niquel pulverizado o en granulos, usando tie rra  

de infusorios alumina, silice/alám ina, carbono, etc, como 

soportes. El tamaño de particula del catalizador e sta  com­

prendido preferiblemente entre aproximadamente 2 y aproxi­

madamente 200 mieras, pero se pueden emplear partíou las de 

mayor o menor tamaño. Como se ha indloado anteriormente, el 

tamaño medio de particu la  del catalizador ha de se r  mayor 

que el tamaño de la s  aberturas de lo s poros del medio de 

f i l t r o  empleado, con e l fin  de que el catalizador quede 

retenido en la  zona de reaooión.

El componente liquido de la  suspensión de cata liza­

dor presente en el reactor en la puesta en maroha puede ser 

cualquier disolvente inerte adeouado para e l  compuesto po- 

l in itro  aromático. Entre los ejemplos típ icos de disolventes 

inertes adecuados para los productos aromátioos n itro su sti-  

tuidos se incluyen el metanol, acetato de e t ilo , 2-etoxieta- 

nol-1 , dimetilformamida, acetato de butilo , fta la to  de d i­

butilo , óteres de g lico l tal oano e l óter dimetilico del 

etilón  g lic o l, mezolas de lo s mismos, y sim ilares. Si se 

desea, se puede emplear como disolvente una poliamina aromá­

tica  correspondiente al oompuesto polin itro  aromátioo reac­

cionante, pero generalmente se obtienen mejores resultados 

ouando se emplea otro disolvente inerte.

La proporción de catalizador debe e sta r  comprendida 

entre aproximadamente 2 y aproximadamente 25, y preferib le­

mente entre aproximadamente 5 y aproximadamente 10% en peso

si':
5.
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de la  suspensión.
Se bombea hidrógeno bajo presión al in terior de la 

suspensión, hasta que se obtiene en el reactor la  presión 

deseada, y despuós se oalienta la  suspensión de c a ta li­

zador hasta una temperatura dentro del margen de temperatu­

ras de funcionamiento.
La temperatura de la suspensión de catalizador en 

la  puesta en marcha se mantiene en un margen comprendido 

entre aproximadamente 85 y aproximadamente 12CSC, pero des­

puós de haber comenzado la reacción, se puede aumentar la  

temperatura hasta aproximadamente lcOsC. Se prefiere emplear 

una temperatura de puesta en marcha comprendida entre apro­

ximadamente 100 y aproximadamente 120RC, y una temperatura 

de reacción comprendida entre aproximadamente 120 y aproxi­

madamente MOtC. Se pueden emplear temperaturas mayores, pe­

ro pueden ser*también necesarias mayores presiones, con el 

fin  de ev itar la vo latilización  del disolvente u otros com­

ponentes de la masa de reaocion.

En él reactor se introduoe por la entrada de hidro­

geno 12 el hidrógeno suficiente para proporcionar por lo me­

nos la  proporción estequiomótrioa necesaria para reduoir el 

compuesto polin itro  aromático, que después se introduoe en 

el reactor, para producir el correspondiente compuesto de 

poliamina aromátioa, y también el hidrógeno suficiente para 

saturar de hidrógeno él contenido del reactor, incluyendo 

la s  superficies de la s  partícu las de catalizador, al tiem­

po que se mantiene en el reactor una presión comprendida 

entre aproximadamente 6,8 y aproximadamente 136 atm. y pre­

feriblemente oompiendida entre aproximadamente 13,6 y apro­

ximadamente 34 atm. Si se desea, se pueden emplear presiones
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mayores de 136 atm. El exceso de hidrógeno presente en el 

reactor se separa continuamente, a medida que avanza la  

reacción, por la  sa lid a  25 de descarga de exoeso de h i­

drógeno, situada en la  parte superior del reactor 10, y 

se devuelve mediante e l soplante 26 al reactor, a travás 

de la  entrada 12 de hidrógeno, junto con hidrógeno de re­

posición.

En la  zona de reaooión se proporciona, mediante la  

paleta 16 del agitador, una agitaoión suficien te cara man­

tener una suspensión, sustancialmente uniforme de la s  par- 

tiou las de catalizador en la  fase liquida presente en el 

reactor, y para dispersar la s  burbujas de hidrógeno por 

toda la  suspensión.

Una vez obtenidas la s  condiciones de puesta en mar­

cha, como se ha descrito anteriormente, se introduoe len­

tamente en el reactor una solución del compuesto polin i- 

tro aromático reaccionante, por la  tubería 13 de introduc­

ción de compuesto polin itro  aromático, y por la entrada 

14. Entre los ejemplos típ icos de compuestos polin itro  

aromáticos adecuados que se pueden reduoir según la  tsó ­

nica de la  presente invención se incluyen el dinitrotolue- 

no, trinitrotolueno, dinitrobenceno, tetranitrodifeniletano, 

xilenos n itro-sustitu idos, compuestos polin itro  aromátioos 

hidroxi-sustituido ta l oomo din itrooresol, mezclas de lo s 

mismos, y sim ilares. La eficaz u tilización  de catalizador, 

gran pureza del producto y rendimiento mejorado conseguidos 

por el procedimiento de la presente invención se pueden 

extender tambián a otros compuestos n itro , ta le s  oomo t r i-  

fluoruro de nitrobenoeno, p,p '-bis(n itrofenil)m etaño, y 

sim ilares pero el procedimiento de la  presente invención

-  14 -



es generalmente más eficaz cuando se emplean como reaccio­

nantes compuestos aromáticos dinitro- y tr in itro -su stitu i-  

dos.

Puesto que muchos de los compuestos polinitro aromá­

tico s son sólidos a temperatura ambiente, se prefiere d iso l­

ver el compuesto polin itro  aromátioo en un disolvente iner­

te adecuado del tipo anteriormente descrito, en proporción 

equivalente a entre aproximadamente 10 y aproximadamente 50, 

y preferiblemente entre aproximadamente 15 y aproximadamen­

te 35% en peso sobre la solución resultante, antes de intro­

ducirlo en e l reactor. Se puede fundir e l  compuesto poli-

nitro aromático, e introducir el material fundido resultan­

te en e l reaotor, por la  tubería 13 de introducción de com­

puesto polin itro aromático. Sin embargo, debido al exacto 

control de temperatura que es neoesario para mantener el 

compuesto polin itro  aromátioo en forma líquida, se prefiere 

emplear un disolvente, como se describe de forma más comple­

ta más adelante.

El oompuesto polin itro  aromátioo en solución se in­

troduce continuamente a la zona de reacción, por la  tubería 

13 de introducción de compuesto polin itro aromático, y por 

la  entrada 14, en cantidad equivalente a una carga por uni­

dad de catalizador menor que aproximadamente 0,15 equiva­

lentes-gramo, y preferiblemente entre aproximadamente 0,01 y 

aproximadamente 0,11 equivalentes-gramo de grupos n itro por 

hora y por gramo de catalizador presente en e l reactor. De­

bido a la  relativamente lenta velocidad de introducción del 

compuesto polin itro aromátioo en un reactor que contiene 

una concentración de catalizador sus tañe ialmente más a lta  

que la  que normalmente se emplea, hay una hidrogenación sus­



tancialmente instantánea ¿e l compuesto polin itro  aromático, 

a medida que entra en e l reactor 10. Como resultado, gene­

ralmente hay menos ¿e 0,005% en peso de compuestos nitro 

sin  reducir presentes en la fase líquida del reactor, en 

oualquier momento, lo  que de esta  forma evita e l rápido en­

venenamiento y deterioro del catalizador, que se enouentra 

con frecuencia en la s  reacciones usuales de hidrogenaoión 

de este tipo . Además, se obtienen rendimientos mayores y 

pureza mejorada del producto, con una sustancial reducción 

del coste.

A medida que transourrela reacción, se saca una par­

te de la  fase líquida a travós del elemento interior de 

f i l t r o  23, a una velocidad sustanoialmente igual a la  ve­

locidad de introducción del líquido del compuesto p o lin i­

tro aromático a l reactor. La fase  líquida del reactor 10 

predomina en e l compuesto de poliamina aromática producido 

por la  reacción de hidrogenación junto con agua, disolvente 

e impurezas que pueden estar presentes en el sistem a. A me­

dida que la  fase líquida pasa a travós del elemento in terio r 

da f i l t r o  23, la s  partícu las só lidas de catalizador quedan 

retenidas en el reactor mediante el elemento de f i l t r o ,  y 

se saca del reactor una fase liquida c lasificad a , a travós 

de la  tubería 24 de desoarga del producto de compuesto de 

poliamina aromátioa.

La agitación de la  suspensión en el reactor 10, du­

rante la reacción ha de ser suficiente no so lo  pare, mantener 

una suspensión uniforme del catalizador en la  fase  en sus­

pensión, sino que tambión debe sersufioiente para eliminar 

por lavado la  torta de f i ltra c ió n  de catalizador de cada 

elemento in terior de f i l t r o  23, a medida que se forme, y



volver a dispersarla en la fase en suspensión. Generalmen­

te, el catalizador Be separa por lavado del elemento inte­

r io r  de f i l t r o  23 manteniendo la velooidad de la  suspen­

sión a lo  largo de la  cara del elemento interior de f i lt ro  

5 23 en un exceso igual al doble de la  velooidad del líq u i­

do a través del elemento interior de f i l t r o  23.

La fase líquida c lasificad a  a s í  reouperada se d esti­

l a  después para eliminar oualquier disolvente que pudiera 

haber presente, y e l  disolvente se reeiroula para disolver 

lo  compuesto polin itro  aromático adioional. Después se calien­

ta  e l residuo de compuesto de poliamina aromática y agua, 

para evaporar el agua y eliminar impurezas, que se supri­

men por métodos usuales. Después se recoge y almacena el 

producto de poliamina aromática, para su uso de la  forma 

15 que se desee.

Una ventaja importante del nuevo procedimiento de 

la  presente invenoión es que no se originan problemas por 

e l agua formada durante la  reacción. En ausencia de com­

puestos polin itro aromáticos, el agua es soluble en e l pro- 

2o ducto de reacción disolvente/poliamina, eliminando a s í

la s  d ificu ltades de los sistemas de fase múltiples necesa­

r io s en la s  técnicas anteriores.

Cuando e l contenido del reactor se mantiene saturado 

de hidrógeno en todo momento, y cuando la velocidad de in- 

25 troducción de compuesto polinitro aromático a la zona de 

reaoción se mantiene dentro de lo s  margenes anteriormente 

mencionados, se puede obtener la  reducoión sustancialmente 

instantánea y to ta l del compuesto polin itro  aromático al 

correspondiente compuesto de poliamina aromática, Como re- 

3o sultado de e sta  técnica mejorada, se mejora notablemente
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la  vida del catalizador, reduciéndose a s í  sustancialmente 

el coste de la  producción del compuesto de poliamina aromá­

t ic a . Si no se consiguen mantener la s  condiciones anterior­

mente descritas lo s  resultados son una pérdida prematura de 

la  actividad del catalizador y la  obtenoión de unos rendi­

mientos reducidos en producto. Además, cuando se emplea di- 

nitrotolueno o trinitrotolueno como compuesto polin itro  aro­

mático, se elimina virtualmente e l peligro de explosión, pues­

to que, en cualquier momento dado, la  concentración de dini- 

trotolueno o trinitrotolueno en el reactor es extremadamente 

pequeña;

A medida que se aumenta la  carga por unidad de c a ta li­

zador, o que se gasta el catalizador (es deoir, que empieza 

a perder su actividad reductora), se  aceleran la s  reacciones 

secundarias que forman productos resinosos inconvenientes. 

Estos productos secundarios inconvenientes reducen el rendi­

miento y reducen también la  vida del catalizador, rev istien ­

do o envenenando lo s centros activos del catalizador. Sin 

embargo, como se describe aquí, e l uso de la  oombinaoión 

adecuada de variables de funcionamiento para dar la  vida 

maxima del catalizador, hace también minimas e sta s  reaccio­

nes secundarias inconvenientes, lo  que tiene como resultado 

l a  producción de un producto de calidad sustanoialmente me­

jor, y con mejores rendimientos que lo s que se obtienen usan­

do métodos anteriormente conocidos,

Una carac terística  importante de la  presente inven­

ción es que el catalizador se debe mantener en oontaoto oon 

hidrógeno en todo momento, cuando e stá  en presencia de tra­

zas de compuestos polin itro  aromátioos, oon el f in  de ev itar 

que se envenene. En procedimientos continuos de reduooión



en fase líquida, la  operación de mantener el catalizador 

en presencia de hidrogeno durante la  separación es muy di­

f í c i l  de conseguir sin pérdida de la vida del catalizador, 

puesto que la  ausenoia de hidrogeno di suelto en la  fase l í -  

5 quida, incluso durante un instante, es suficiente para enve­

nenar e l catalizador en presencia de compuestos polinitro 

aromáticos.
Se han investigado todos lo s procedimientos continuos 

que usan f i l t r o s  exteriores oon reoiroulación del catalizador 

lo centrifugas continuas, centrifugas continuas más separadores 

magnéticos, y sedimentadores de catalizador, para efectuar 

la  reducción de lo s compuestos nitro aromáticos. Sin embargo, 

se ha obtenido una marcada reducción del consumo de cata liza­

dor, y un aumento de la calidad y rendimiento del producto,

15 usando f i l t r o s  in teriores en e l reactor, para, separar conti­

nuamente el producto según la teonica de la presente inven­

ción, al tiempo que se mantiene el catalizador en estado ac­

tivo en el reaotor, saturado de hidrógeno.

Los siguientes ejemplos, que ilu stran  la  realización 

2o preferida de la presente invención, se presentan sin ninguna 

intención de que queda limitada a los mismos. Todas la s  par­

tes y tantos por ciento son en peso, a no ser que se especi­

fique otra cosa.

Ejemplo 1 
25

Se preparó una solución en metanol de dinitrotolueno 

de calidad técnica (aproximadamente 80 % en peso de 2,4-di- 

nitrotolueno y aproximadamente 20 % en peso de 2, 6-dinitro- 

tolueno), disolviendo dinitrotolueno en metanol a 503 0,

3o dando una solución final con 25,8 en peso de dinitrotolue-



DO.

El reaotor empleado para la  reacción fu.é un autoclave 

de 3,e l i t r o s  equipado con serpentines in teriores de enfria­

miento y calentamiento exterior, para a ju star le  temperatura 

5 de la  forma deseada. El reactor estaba también provisto de un 

agitador mecánico ^ue tenia una velocidad de 1.000 rpm, estan­

do fijado al vastago o eje del agitador un agitador de turbi­

na de diámetro igual a 1/3 del diámetro del reactor, y situ a­

do a lo  largo del vástago, a una distancia equivalente a apro- 

lo ximadamente 1/2 del diámetro del reactor por encima del fon­

do del reaotor. Las tuberías para introducir el dinitrotolueno 

e hidrogeno estaban constituidas por tubos de inmersión situ a­

dos dentro del autoclave, para descargar directamente en el 

ojo de la  turbina. Dentro del autoclave se f i jó  un solo ele- 

15 mentó de f i l t r o  poroso de acero inoxidable, que tenia abertu­

ras medias de poro de aproximadamente 5 mieras de diámetro, 

para permitir la  separación entre el producto efluente y los 

0,33 kg de catalizador de níquel Raney introducidos en el 

autoclave. En la  puesta en marcha, e l reactor se llenó con 

2o una suspensión del catalizador en metanol. Se estableció en 

el reactor una presión de 27,2 atm con hidrógeno, se calen­

tó a una temperatura de 1152 c, y se agitó . Estas condicio­

nes de temperatura, presión y agitación se mantuvieron du­

rante toda la  reacción.

2o

Después se introdujo en el reactor la  solución ante­

riormente desorita de dinitrotolueno en metanol, por una 

tuberia oalentada, diseñada para mantener la  alimentación 

a 502 c en la  tuberia. La velocidad de introducción de la 

solución de dinitrotolueno en metanol fue de 11,8 kg/h, y 

la  velooidad de introducción simultanea de hidrogeno fue
T 4:
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mía velocidad de aproximadamente 0,18 kG/h. Durante la  reac­

ción se saoó del reactor hidrógeno sin reaccionar. Se sacó 

produoto del autoclave a una velocidad de 12 kg/h. Una vez 

obtenido el equilibrio , el an álisis  medio del producto ohte- 

5 nido durante la reacción fue: 16,2 ^ de toluendiamina, 1,1 /j 

de residuos, 0,05 /j de dinitrotolueno, 72,95 de metanol, 

y 9,7 ^ de agua. ía  reacción continuó durante aproximadamente 

37 horas, durante el oual tiempo la  oonversión superó a l 

99,9 /a. Al fin a l de este periodo disminuyó la  e ficac ia  del 

lo  catalizador de níquel Raney, y se detuvo la  experiencia. A 

continuación se muestra una comparación de este ejemplo con 

lo s resultados de un experimento sim ilar (ensayo de compara­

ción A), empleando 6 veces la  carga por unidad de ca ta liz a ­

dor (la  misma velocidad de introducción, oon 0,05 kg de ní- 

15 quel en el reactor).

Ejemplo Carga por Duración Vida del Calidad del producto % *  
unidad de del experi cataliza  % %
cataliza- mentó, ho* dor kg ** Reduoibles Amina Residuo 
dor ^  ras de DNT/

___________________________  kg de o a t ._________

I 0,102 37,0 350 0,12 95,5 3,3
2o

Ensay o 
de com­
parad  ón
A 0,612 0,9 45 0,36 92,5 6,9

^ equivalentes-gramo de NOg por hora y por gramo de c a ta li­
zador.

# f- después de la  eliminación de disolvente y agua.
25

La anterior comparación ilu stra  el hecho de que modi­

ficando la s  condiciones de reacción, como se describe en la  

presente invención, no solo se aumenta más de 7 veces la  v i­

da del catalizador, sino que también se aumenta el rendimien- 

3o to en por lo menos 3,0 p, y se mejora la oalidad del produc-

21



to.

Ejemplos 2 - 3

En el Ejemplo 2 se empleo un mótodo sim ilar al ¿el 

5 Ejemplo 1, con la  excepción de que la  velocidad de intro­

ducción se redujo de 11,8 kg/h a 2 ,0  kg/h, y la  cantidad 

de catalizador se disminuyó a 0,05 kg de níquel en el reac­

tor, dando una carga por unidad de catalizador igual a 

0,101 equivalentes-gramo de grupos nitro por hora y por 

lo  gramo de catalizador. En el Ejemplo 3 se empleó un mótodo 

sim ilar a l Ejemplo 2, con la  exoepción de que el ca ta liza­

dor se aumentó a 0,19 kg de níquel en el reactor, lo  que 

tuvo como resultado una carga por unidad de catalizador 

igual a 0,029.

15

-y ¿3 Q ' K 
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Los ejemplos ilu stran  que la  oarga por unidad de 

catalizador se puede variar también oambiando la  velooidad 

de introducción, a s i oomo oambiando la  cantidad de ca ta liz a ­

dor. Cuando se comparan lo s  resultados de lo s Ejemplos 3 y 

3 oon lo s del En sayo de comparación A, puede verse que la  

disminución de la velooidad de introduooión aumenta la  vida 

del catalizador por un faotor de oasi 10 (Ejemplo 2), y que 

l a  disminución de la  velooidad de introducción y aumento de 

l a  cantidad de catalizador (Ejemplo 3) aumenta la  vida del 

catalizador por un faotor de aproximadamente 34 veces la  

vida obtenida en el Ensayo de comparación A. Además, en am­

bos ejemplos se mejora marcadamente la  pureza del producto.

Ejemplo 4

Se preparó una solución de dinitrotolueno en alcohol, 

agitando un oalidad táonioa de dinitrotolueno fundido (apro­

ximadamente 80 % de 2,4- y 20% de 2,6-dinitrotolueno) en 
metanol, a una temperatura de aproximadamente 50c C. Se em­

plearon 3 kg de metanol por oada kg de dinitrotolueno fundi­

do.

El reaotor empleado para la  reacción fuá un autocla­

ve de 18,9 l i t r o s  provisto de serpentines in teriores y exte­

rio res para a ju sta r  la  temperatura de reaooión de la  forma 

que se desee. El reaotor estaba también provisto de un ag i­

tador mecánico que tenia una velooidad de 600 rpm. Un 8g i t a - - 

dor tipo turbina, de 10,2  om de diámetro, y un agitador tipo 

de p a le tas, de 10,2  cm de diámetro, estaban fija d o s  a l vas­

tago del agitador, situándose la  turbina a aproximadamente 

1/3 del diámetro del reaotor, en sentido ascendente desde el 

fondo del reaotor, y situándose la s  p a le ta s a aproximadamente



1 diámetro del reaotor, en sentido asoendente desde el fon­

do del reactor, a lo  largo del vastago. Las tuberías de in­

troducción del dinitrotolueno e hidrógeno se fijaron  a unos 

tubos de inmeroión situados dentro del autoclave, para des- 

5 cargar directamente en el oho de l a  turbina de 10,2 cm, para 

asegurar e l mezclado inmediato de tanto el dinitrotolueno 

como el hidrógeno con el contenido del reactor. Dentro del 

autoolave se fijaron  6 elementos de f i l t r o  porosos de acero 

inoxidable, para permitir la  separación entre el producto 

lo  efluente y la s  partícu las de catalizador de níquel Raney 

n& 28 introducido en el autoclave. En la  puesta en marcha 

se llenó el reactor con metanol que contenía 1,0  kg de ca­

talizador.

La suspensión de metanol y catalizador de níquel Ra- 

15 ney se sometió a una presión de 27,2 atm con hidrógeno, se 

agito y se calentó a una temperatura de 120SC. Estas condi­

ciones de temperatura, presión y agitaoión se mantuvieron 

durante toda la  reaoción. Despuós se introdujo la  solución 

de dinitrotolueno en alcohol a l reactor, a travás de una 

2o tubería con camisa de vapor, para mantener la solución a

aproximadamente 50^0 en la tubería. La velocidad de intro­

ducción de la solución de dinitrotolueno en alcohol fuó 

de aproximadamente 10 kg/h, lo que fue equivalente a una 

carga por unidad de catalizador de 0,028 equivalentes-gra- 

25 mo de grupos nitro por hora y por gramo de catalizador,

y la  velocidad de introducción simultánea de hidrógeno fue 

una velocidad de aproximadamente 0,16 kg/h. Se sacó produc­

to del autoolave a una velooidad de aproximadamente 10,2 

kg/h. El equilibrio se alcanzó rápidamente, y e l a n á lis is  

3o medio del producto obtenido durante la  reaoción fuá 16,0%



de toluéndiamina, 0,55% de residuo, 0,015yc de reducibles, 

73,8% de metanol y 9,7% de agua. La reacoion continuo duran­

te aproximadamente 540 horas durante el cual tiempo se in­

trodujeron en el reactor 1360 kg de dinitrotolueno y 4100 

5 kg de metanol. Durante la  totalidad  de este  periodo, la  

conversidn en e l reaotor no descendió nunca por debajo de 

99,93%. Al f in a l de este  periodo disminuyo la  e fic a c ia  del 

cataLizar de níquel Raney, y se sustituyo con catalizador 

nuevo. Despuds de separar el metanol y e l agua, el produe­

lo  to separado oontenia 96,8% de equivalentes amina, 3,2% de 

residuo y solo 0,03% de reduoibles.

Ejemplo 5

Se uso un método sim ilar al del Ejemplo 4, empleando 

15 el aparato del Ejemplo 4, para reducir trinitrotolueno a t r i  

aminotolueno segdn l a  técnica de la  presente invención. Se 

preparó una solución de trinitrotolueno en acetato de e tilo  

agitando lo s ingredientes en una relación en peso igual a 

13.1 partes de trinitrotolueno por 869 partes de acetato de 

2o e tilo , a una temperatura comprendida entre aproximadamente 

55 y aproximadamente 60SC, hasta que se obtuvo una solución 

sustancialmente homogénea. El reactor se llenó con 1 ,0  kg 

de catalizador de níquel Raney y aoetato de e t i lo . En la  

puesta en marcha se in icio  la  agitación , y la  suspensión 

25 resultante de aoetato de e t ilo  y catalizador de níquel Ra­

ney se oalento a una temperatura de aproximadamente lOOac 

bajo una presión de hidrógeno de aproximadamente 27,2 atm. 

Las condiciones de agitación , temperatura y presión se man­

tuvieron durante toda la  reacción. La solución de tr in itro - 

3o tolueno en aoetato de e t i lo  se introdujo en el reactor me-
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diante una bomba dosifioadora, por una tubería con oamisa 

de agua oaliente a 60s C, a una velocidad de aproximadamente 

19 kg/h, lo  que fuá equivalente a una oarga por unidad de 

oatalizador igual a 0,033 equivalentes-gramo de grupos nitro 

5 por hora y por gramo de oatalizador. Al mismo tiempo se in­

trodujeron en el reactor aproximadamente 0,2 kg/h de hidro­

geno desde botellas de hidrogeno, y el hidrogeno sin reaooio- 

nar se sacó por la parte superior del reactor. El producto 

efluente se saco del reaotor a través de los elementos de 

lo f i lt ro  porosos de acero inoxidable, a una velocidad de apro­

ximadamente 19,3 kg/h. El a n á lis is  medio de la corriente de 

produoto durante la s  208 horas de íhnoionamiento fuá: apro­

ximadamente 7,8 /j de toluántriamina, aproximadamente 86,0 % 

de acetato de e tilo , y 6,2 de agua. Durante este periodo 

15 se introdujeron en e l reaotor 510 kg de trinitrotolueno y 

3400 kg de aoetato de e tilo . La conversión en el reaotor no 

desoendió nunca por debajo de 99,95 ¿i durante el periodo de 

reacción.

Ejemplos 6 - 8  
2o

Se preparó una solución de dinitrotolueno en alcohol, 

como en el Ejemplo 1. El reactor empleado fue el descrito 

en el Ejemplo 1. La oarga in io ia l en el reaotor consistió  en 

0,05 kg de catalizador y 2,0 kg de metanol. El reaotor se so- 

25 metió a agitación, se sometió a presión hasta la  presión desea­

da de hidrogeno, y se calentó a 115a c. Estas condiciones de 

temperatura, presión y agitación se mantuvieron durante cada 

uno de lo s tres experimentos: el primero a 6,8  atm. el segundo 

a 13,6 atm y el tercero a 27,2 atm. Las técnicas de trabajo 

3o fueron esencialmente la s  mismas descritas para el Ejemplo 1
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(véase). A continuación se muestra un resumen de la s  condi­

ciones de trabajo y de lo s resultados.

Ejemplo Presión Vida del Calidad del producto, Duración
atm catalizador _____% en peso_______ del expe-

kg de DNT/ rimento,
5 _______________kg de cat. Reducibles Amina Residuo horas

VI 6,8 150 0,20 94,3 5,5 92

VII 13,6 350 0,19 94,5 5,3 132

VIII 27,2 409 0,18 95,0 4,8 164

Velocidad de introducción =  1,8 kg de solución de DNT por ho- 

lo  ra; carga por unidad de catalizador =  0,10  equivalentes-gra­

mo de NOg por hora y por gramo de catalizador; tiempo de per­

manencia = 68 min.

Ejemplo 9

15 Empleando el aparato del Ejemplo 3, salvo en que se

empleó como medio de filtra c ió n  un tamiz te jid o  de soero ino­

xidable, se  modificó el método del Ejemplo 3 sustituyendo el 

metanol disolvente por producto toluendiamina seoa. Se prepa­

ró .una solución de dinitrotolueno técnioo 80/20 en toluendia- 

2o mina, a 50a 0 , usando o kg de toluendiamina seoa por oada kg 

de dinitrotolueno. En la  puesta en marcha, el reaotor se l l e ­

nó oon 0,5 kg de catalizador de niquel Raney y producto toluen­

diamina seca, se sometió a presión de 41 atm con hidrogeno, 

se agitó, y se calentó a una temperatura de 120R C. La solu- 

25 ción de amina/dinitrotolueno se introdujo a aproximadamente 

7,6 kg/h, junto con exceso de hidrogeno. Se sacó continuamen­

te producto del reaotor, y el agua se separó continuamente 

bajo vacio, en un evaporador de película descendente. El pro­

ducto separado seco se dividió después en dos partes, separan- 

3o dose una parte oomo producto, en cantidad de aproximadamente
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0,9 kg/h, y devolviéndose el resto  a l  procedimiento, para 

preparar más solución DNT/TDA de alimentación. La reacción 

continuó durante 750 horas, durante el onal tiempo se intro­

dujeron en e l reactor 955 kg de dinitro tolueno. Durante este 

5 periodo, la  oonversión no descendió nunca por debajo de

99,96 y la  toluendiamina producto separada contenía 97,2 % 

de equivalentes amina, 2,8 % de residuo y solo 0,02 de re- 

duoibles. El catalizador era todavia aotivo cuando se dió por 

terminado el experimento.

lo
Ejemplo 10

En un reaotor de acero inoxidable, de 250 co, equipado 

con sistema de agitación, enfriamiento y f i l t r o  interior poro­

so de aoero inoxidable, se cargaron 21,5 g de catalizador de 

15 níquel Raney y 220 ce de metanol. Después se sometió a pre­

sión de 27,2 atm, oon hidrógeno, con agitación, y se calentó 

a 116S o. Estas condiciones se mantuvieron durante todo el ex­

perimento. Se preparó una soluoión al 2a % de trifLuoruro de 

m-nitrobenoeno en metanol, y se  introdujo en el reactor a ve- 

2o locidad de 4 oo/min. Esto representa una carga por unidad de 

catalizador aproximadamente igual a 0,015 equivalentes-gramo 

de NOg por hora y por gramo de catalizador (2,7 kg de tr iflu o - 

ruro de nitrobenceno por hora y por kg de catalizador). Des­

pués de un funcionamiento de 10 d ias, el contenido del efluen- 

25 te del reaotor en reducibles (cuerpos n itro) era todavia de 

0,003 7J en peso, o menor, y el catalizador no mostraba reduc­

ción de actividad.

3o

Ejemplo 11

Empleando el aparato del Ejemplo 3, se modificó el mé
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todo del Ejemplo 3 sustituyendo el catalizador de níquel Ra- 

ney por 0,5 kg de un catalizador comercial de níquel sobre so­

porte de tie rra  de in fusorios. La velocidad de introducción 

fue equivalente a una oarga por unidad de catalizador igual 

a 0,031. Después de 23 dias de funcionamiento, e l  catalizador 

había reducido más de 700 kg de DHT, y todavia era tan activo 

como ouando se cargó inicialmaqte. Por tanto, el experimento 

se detuvo voluntariamente. Calidad del producto: oontenido en 

TDA, 96,5 reduoibles, 0,22 residuo, 3,3 /j.

Como se ha indicado anteriormente, una oaracteristioa  

inigualada de la presente invención es el uso de f i l t r o s  in te­

riores en el reactor que contiene e l catalizador de níquel en 

la  zona de reaoción. En un sistema c a ta lítico  dado, dos facto­

res contribuyen a la  praoticabilidad del catalizador. Uno es 

el tiempo que se puede usar el catalizador antes de que su 

actividad empiece a declinar, y el segundo es la velooidad a 

la que el catalizador se destruye físicamente en partícu las 

fin as que no se pueden reouperar y devolver al sistema.

Los ejemplos anteriores han establecido la s  condiciones 

de funcionamiento que hacen máxima el espacio de tiempo que se 

puede usar el catalizador antes de que su actividad empiece 

a deoaer, dando oomo resultado un producto no sa t is fac to r io . 

Todos estos ejemplos anteriores u tilizan  f i l t r o s  in teriores 

en e l  reaotor, debido a que en este sistema no son prácticos 

otros métodos de recuperar y reoiroular el catalizador. En 

todos los demás métodos, un cierto numero de problemas impiden 

que se consiga la  meta de mejor comportamiento.

En primer lugar, la naturaleza pirofórica del cata liza­

dor de níquel hace que sea muy peligroso su uso en procedimien­

tos en lo s que el catalizador se separa por filtra c ió n  y des-



pu.es se devuelve por separado al sistema de reacción. En 

contraste, el nuevo procedimiento de la presente invenoión 

retiene al catalizador, en todo momento, bajo condiciones 

que evitan qu.e el catalizador entre en ignición.

5 En segundo lugar, si el catalizador de níquel se qui­

ta de la presencia de hidrogeno durante un tiempo muy corto, 

mientras que todavía oontiene trazas de cuerpos n itro y vene­

nos ca ta lít ic o s , su actividad declinara inmediatamente. Así 

el mantenimiento de una presión de hidrogeno sobre e l oata li- 

lo  zador en todo momento, según la  presente invención, elimina 

el exoesivo envenenamiento del catalizador que tiene lugar 

en muchos mátodos de recuperación y recirculación del cata- 

liz  ador.

En tercer lugar, ya que el catalizador está sujeto a 

15 agitación, bombeo y circulación, e l tanaño medio de partioula 

se está degradando continuamente. Como resultado, se forman 

continuamente finos del catalizador. En muchos sistemas de 

recuperación, estos finos se pierden y no se devuelven al 

sistema de reacción, pero en el nuevo procedimiento de la  

2o presente invención quedan retenidos en e l reactor.

El ouarto problema en la  reouperaoión y nueva u t i liz a ­

ción del catalizador de níquel, es que no sigue la s  leyes f í s i ­

cas teóricas asociadas oon estos m ateriales, por ejemplo, el 

níquel tiene una densidad muy a lta  y, como era de esperar,

25 lo s ensayos de sedimentación realizados oon catalizador nuevo 

muestran que es muy sen cillo  sedimentar y separar oon e fica­

cia el catalizador de níquel de disolventes ta le s  como rneta- 

nol. Sin embargo, en la  práctica real, la s  velocidades de se­

dimentación no son proporcionales a l  tamaño de partícu la, ni 

3o tamnoco son iguales la s  velocidades ouando se miden en ausen-
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ole de hidrogeno y productos de reacción. Como se describi­

rá más adelante, cuando se realizaron ensayos de sedimenta­

ción oon productos de reaooión que contenían catalizador, el 

material que rebosaba contenia una concentración de partiou- 

5 la s  grandes igualmente elevada que la  de la parte sedimenta­

da. También se observó que la s  partícu las más pequeñas apa- 

reoian en el material de debajo o parte sedimentada. La expe­

rimentación indicó que la poca densidad de la s  partícu las gran­

des era debida al hidrogeno absorbido y a burbujas de hidroge- 

lo  no que se pegan a la s  partiou las. Como resultado, no sedimen­

tan la s  p artícu las grandes. Por otra parte, también se obser­

vó que la s  partiou las más pequeñas tenían tendencia a juntar­

se entre s i ,  probablemente como resultado de que lo s  residuos 

de productos secundarios actúan como aglutinantes. Estos agió­

la  merados eran más ligeros, y también el hidrogeno atrapado lo s 

haoia s a l ir  con el producto. Estos aglomerados, que volvían 

al reactor, se rompían, y lo s finos salían  con el producto 

en el siguiente paso a través del separador. El resultado ne­

to es que no se  podía obtener por teonioas de sedimentación 

2o o centrifugas una separeoión de tamaños de partícu la.

Los siguientes ensayos de oomparaoión desoriben algunas 

de la s  diversas técnicas de reu tilización  de catalizador.

Ensayo de comparación B - F iltro s  ex teriores

En este ensayo se introdujo una solución de ñinitroto- 

25 lueno en metanol (S : 1 en peso) en un reactor que contenia 

una suspensión agitada de catalizador de níquel Raney na 28 

en metanol. Se mantuvo una presión de 27,2 atm con hidrogeno, 

y la  temperatura se mantuvo en 120a o. A medida que -avanzaba 

la  reacción, se sacaba continuamente una parte de la  susoen- 

3o sión de catalizador y se fi lt ra b a  en un f i l t r o  exterior. Des-
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pu.ás se mezclaba e l catalizador recuperado coa una alimen­

tación nueva, y se introducía de nuevo en el sistema de reac­

ción. Se usaron la s  dos téonioas siguientes:

(1) Se volvió a u tiliz a r  todo e l catalizador hasta 

5 que su actividad comenzó a deolinar.

de catalizador nuevo al catalizador recuperado restante, man­

teniendo a si una cantidad constante de catalizador en circu­

lo laoión en el sistema.

Cuando el catalizador se hizo recircu lar hasta su ex­

tinción, como en (1), se obtuvo una vida del catalizador re­

lativamente pobre. Esto se aohacó al hecho de que era casi 

imposible evitar que hubiese algún periodo, aunque fuera cor- 

15 to, en el que el catalizador se dejó sin hidrogeno, en pre­

sencia de compuestos nitro sin  reaccionar y venenos c a ta lí­

ticos, lo que tenia como resultado la  rápida declinación de 

la  actividad c a ta lít ic a . En el caso (2), en el cue se saoaba 

10 % del catalizador recuperado y se su stitu ía  por cataliza- 

2o dor nuevo, se descubrió que la mayoría del catalizador que 

circulaba por el sistema se aproximaba al punto en el que su 

actividad de reducción empezaba a declinar (es decir, el cata­

lizador medio presente en el reaotor estaba gastado en un 

90 - 95 /¡). Cuando sucedía esto, aunque el catalizador redu- 

25 oia todavía al dinitrotolueno, tenían lugar reacciones secun­

darias que no se presentaban con el catalizador nuevo. Esto tien 

ne como resultado una disminución considerable del rendimien­

to fin a l. Los detalles se muestran en la  Tabla I.

Ensayo de comparación C - Sedimentadores 

3o Se empleó el procedimiento del Ensayo de comparación

(2) Se separó de la  torta de filtrac ió n  del c a ta liza­

dor una corriente de esourrido del 10 y se  añadió un 10 %
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B, salvo en que se emplearon sedimentadores para separar lo s  

sólidos de la  suspensión de catalizador. Se usaron la s  dos 

aproximaciones siguí a ite s :

(1) Un sedimentador in terior.

5 (2) Un sedimentador exterior.

Al diseñar estos sedimentadores, en primer lugar se 

determinaron la s  velocidades de sedimentación y deposición 

del catalizador nuevo, en presencia de disolvente e hidroge­

no. Después se usaron estas velocidades para deterrainar el 

lo tamaño de la s  zonas de sedimentación. Cuando los experimen­

tos in ic ia le s  no mostraban separación alguna, se diseñaron 

nuevos sedimentadores con el quintuplo de e ficac ia  de sedi­

mentación. Los resultados se muestran en la  tabla resumen, 

pero, básicamente, la sedimentación no fuá sa t is fac to r ia  

15 debido a : (1) el arrastre  de partícu las grandes debido a 

la  absorción y formación de burbujas de hidrogeno; y (2) 

la  sedimentación de partícu las pequeñas, debido a la  aglome­

ración, con el residuo de productos secundarios como ag lu ti­

nante.

2o Ensayo de comparación D - C lasificador centrifugo

Otra tócnica que se evaluó fue el uso del principio 

de la  centrifugación para separar el catalizador. Jn sistema 

evaluado u tilizab a  un c lasificad o r oentrifdgo diseñado para 

devolver a l sistema de reacción, en la  corriente in ferior,

25 todas la s  partícu las de catalizador de más de 5 m icrias. To­

das la s  partícu las menores de 5 mieras saldrían  con lo s pro­

ductos en la  oorriente superior o de rebose. ¿1 punto de se­

paración de 5 mieras es el mismo que el tamaño de poro de 5 

mieras usado en la mayoría de los f i l t r o s  in teriores de los 

3o ejemplos, y, por tanto, se deberían oonseguir resultados
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comparables. En esta  unidad, la  perdida de catalizador tuvo 

lugar a una velocidad de 1 ^ por minuto, durante la  primera 

media hora. Después de haberse perdido de 2a a 3u ^ del cata­

lizador, la  cantidad arrastrada por la s  oabezas se redujo oon- 

5 siderablemente, pero todavía oontinuó en cantidad uniforme, de 

forma que el catalizador ú til  neto devuelto al reactor descen­

dió hasta un punto en el que su actividad se destruyó rápida­

mente. El an á lis is  miorosoopico del producto que fluye por 

la  parte superior mostró lo s mismos fenómenos, de grandes ta ­

lo maños de partiomla presentes en el producto que fluye por la 

parte superior, igual que se halló en los produotos de sedi­

mentación, y el c lasificador centrifugo mostró una destrucción 

f is io a  de la s  partículas de catalizador de mayor tamaño, lo 

que tenia oomo resultado la  producción de un número aumentado 

15 de partíoalas de tamaño de diámetro menor de 5 mieras, a medi­

da que avanzaba el experimento. Así, incluso aunque no tuviera 

lugar el fenómeno de flotación, y aunque el sedimentador y 

o lasifieador centrifugo funcionases de la forma diseñada, el 

catalizador recientemente creado, en el intervalo de menos de 

2o 5 mioras, se pierde en el producto que fluye por la parte su­

perior de estas unidades.

Ensayo de comparación E - Sedimentador -! separador o f i lt ro  

MAGNETICO

25 respaldado tanto por un separador magnético como por un f i l ­

tro separado. Ambas técnioas dieron resultados mejorados re s­

pecto a los resultados obtenidos oon solo un sedimentador. Sin 

embargo, ninguna de e lla s  se aproximó a la e ficacia  de lo s 

f i l t r o s  in teriores de la  presente invenoión.

La táanioa final evaluó el uso de un sedimentador,

3o
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Ejemplos 12a - 12d

En contraste con los resaltados obtenidos en lo s an­

teriores Ensayos de comparación B - E, lo s finos de c a ta liz a ­

dor, recientemente oreados, no tienen efecto sobre e l consamo 

5 de catalizador caando se usan f i l t r o s  in teriores, debido a

que están contenidos dentro de la zona de reacción. Bajo ta le s  

circunstancias, se ria  normalmente de esperar que, a medida 

que el catalizador se degradare a partí colas cada vez más f i ­

nas, e sta s  partícu las saldrían  a travós del f i lt ro  in terior, 

lo o bien obturarían el f i l t r o  in terior. Se ha descubierto que 

no sucede esto ouando se trabaja bajo la s  condiciones de reac­

ción adeouadas, anteriormente descritas. La razón es que en la  

reaooión de redacción se forma una pequeña oantidad de residuo. 

Este residuo actué oomo aglutinante del catalizador que, a 

15 su vez, forma un prerrevestimiento sobre la  superfioie del

f i l t r o .  El tamaño de poro de este prerrevestimiento, a su vez, 

se hace menor a medida que e l catalizador se heoe menor, ase­

gurando a s í que los finos no puedan atravesarlo para obturar 

los f i l t r o s  in teriores. Como era de esperar, la s  condiciones 

2o exactas que permiten conseguir este resultado varían con el 

tamaño in ic ia l  de partícu la del catalizador, y con e l tamaño 

de poro de lo s  f i l t r o s  in teriores usados. Sin embargo, se 

pueden estableoer lim itaciones especificas para un conjunto 

determinado de condiciones de fhnoionamiento. Por ejemplo, con 

25 catalizador Raney ns 28, usando un f i l t r o  interior poroso de 

acero inoxidable, de 5 mieras, se descubrió que la  cantidad 

de catalizador presente en la  carga a l reactor no deberla ser 

mayor de aproximadamente 34 - 39 kg de catalizador por m̂  de 

superficie de f i lt ro  in terior. Cuando se cargaron en e l reac- 

3o tor 49 kg de catalizador por m̂  de superficie de f i l t r o ,  lo s
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f i l t r o s  se obturaron, y f ié  necesaria una regeneración al 

oabo de 1/6 del tiempo que resu lta  cuando se cargan en el 

reactor menos de aproximadamente 34 - 39 kg de catalizador 

por m̂  de área de f i l t r o .  Se obtiene una eficacia  mejorada 

5 del f i l t r o  comenzando por producciones pequeñas, y aumentan­

do la s  cantidades durante los primaros dias de funcionamien­

to, a medida que se forma el prerrevestimiento de catalizador. 

Evidentemente, oon diferentes catalizadores y diferentes ta­

maños de poro del f i l t r o ,  ex istirían  d istin tas lim itaciones, 

lo En la  Tabla I se muestran también resultados típ icos.

Así, es evidente que el uso del f i l t r o  interior tiene 

la s  siguientes ventajas, que no se pueden conseguir por cual­

quier otra técnica de separación:

15 oontenidos dentro de la zona de reacción, y continúan oon-

2. Nunca le fa lta  hidrogeno al catalizador y, por tan­

to, no pierde actividad bajo la s  condiciones de íhncionaniento 

adecuadas.

ineficaces.

4. Se empieza con catalizador nuevo, y solo se obser­

van reacciones secundarias y disminuye el rendimiento fin a l, 

ouando que el catalizador se aproximaba al estado gastado.

25 En este punto, con el sistema de f i l t r o s  in teriores, se sus­

tituye inmediatamente el catalizador, manteniendo los eleva­

dos rendimientos fin ales, en contraste oon lo s sistemas en 

lo s que el catalizador se aproxima continuamente al estado 

gastado, y el rendimiento final medio es menor, debido a la s  

3o reaooiones secundarias.

1. Los finos formados por degradación meoánioa están

tribuyendo a la  reaoción de reducoión.

2o 3. No se pierde catalizador a causa de separadores
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5. El f i l t ro  in terior evits lo s problemas áe velocida­

des de sedimentación variab les, debidos e la absorción varia­

ble de hidrogeno sobre el catalizador, que se encuentra en 

muohos de lo s otros sistemas de separación .
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Se pueden emplear d iversas modificaciones de la  presen* 

te invención, algunas de la s  ouales se han mencionado ante­

riormente, sin s a l i r  del e sp ír itu  de la  presente invenoión.

La presente so lio itud  que corresponde a la  presentada 

5 en Estados Unidos de America el 12 de marzo de 1.964 oon el 

número 351.395 se acoge a lo s beneficios del artiou lo  51 del 

vigente Estatuto sobre Propiedad In dustrial.

lo  N O T A

Los puntos de invención propia y nueva que se  presen­

tan para que sean objeto de esta  so lic itu d  de Patente de In­

vención en España por VEINTE años son lo s sigu ientes:

15 lo ,-  un aparato de hidrogenaoión, caracterizado por

e i hecho de que comprende, en combinación, A) un reoipiente 

de presión que tiene 1) una parte in ferio r en l a  que está 

asegurado, a ' una entrada de gas a través de la  oual puede 

ser suministrado gas a dicho reoipiente bajo presión sup.e- 

2o rio r a la  atmosférica, b) una entrada de líquido a travás 

do la  cual se suministra líquido a dicho reoipiente en un 

punto adyacente al eje central vertioal de dicho recipiente, 

o) al menos un medio agitador, 2) una parte central en la  

que están asegurados a) al menos dos defleotores situados 

25 equidistantes entre s i  entre la  pared de dicho reoipiente y 

el e je  geométrico vertioal oentral de dicho recipiente, b) 

al menos un medio de f i l t r o  para separar lo s productos l íq u i­

dos de reacción de dioho recip iente , a l tiempo que retiene el 

catalizador sólido dentro de dioho recip iente, 3) una parte 

3o superior en la  que está  asegurada a) una sa lid a  de descarga

- 4o -



de gas, y B) anos medios de control de temperatura destina­

dos a controlar la  temperatura del contenido de dicho rec i­

piente.
2a.- Un aparato según la  reivindicación 1, earacteri- 

5 zade ñor e l hecho de que la sa lid a  de descarga de gas comuni­

ca oon unos medios de compresión, comunicando dichos medios 

de compresión con dicha entrada de gas, con lo cual el gas 

descargado desde la  parte superior de dicho recipiente es 

reciclado a la parte in ferior de dicho recipiente, 

lo ha.- Un aparato según la  reivindicación 1, caracteri­

zado por e!. hecho de que lo s medios de control de temperatu­

ra son a l menos un serpentín de forma helicoidal situado 

internamente dentro de dicho reactor, oon lo cual se hace pa­

sar un fluido de tenperatura deseada a través de dicho reoi- 

15 píente en relación de intercambio de oalor con él para con­

tro lar la temperatura del oontenido de dicho reoipiente.

43.- Un aparato según la  reivindicación 1, caracteri­

zado por el heoho de que el f i lt ro  es un f i lt ro  de bayoneta 

de acero inoxidable sinterizado poroso, 

go 52.- Un aparato según la  reivindicación 1, caracteri­

zado por el heoho de que e l  f i ltro  es un tamiz metálico t e j i ­

do que tiene aberturas de poro más pequeñas que el diámetro 

mfnimo medio dei catalizador.

62.-  Un aparato de hidrogenaoión.

26 Tal y como se ha descrito en la Hemoria que antecede,

representado en lo s  dibujos coa se acompañan y oara los fin es 

que se luán especificado.
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Esta Memoria consta de cuarenta y dos hoj

a máou.ina por una sola cara.

Madrid,

mtr/. 42



./-i*'
OLIN MA'fHIESUjj UUHFüLATlON

P^At.A VAR'ACL̂ ______ _______________________________
1/ 1 * ^ "

F 7 < S - 2 ;  e  7  K

 ̂jret!


	Bibliographic data
	Description
	Claims
	Drawings



