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Caso P.1850

PATENTE DE INVENCION
por 20 aflos

por "Un procedimiento para la desulfuracién de un hidrocarburo

a favor de: THE BRITISH PETRCLEUM COMPANY LIMITED, de naciona-
1idad britdnica, domiciliada en Britannic Houge, Pinsbury Oire
cus, LOYDON, 5.C.2 (Gran Bretafia).
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MEMORTIA  DESCRIPTIVA

Beta invencifn se refiere a la desulfuracién de fraccitnes
que contienen hidrocarburos aromfticos por combinacibén del azu-
fre con nfgwel, y a la hidrogenacidn de este material desulfu~
rado,

Bs sabido que en algunos empleos los hidrocarburos aromd+ti-
003, en particular log aromdticos de bajo punto de ebullicidn
tales como el benceno y tolueno, un muy pequefio contenido de azuw
fre es llamado a separarsge. Pof ejomplo es deseable que el ben—
ceno requerido para la hidrogenacifn del ciclohexano tenga un
contenido de azufre muy bajo si el proceso de hidrogenscibn em~
pleado usa un catalizador sensible al azufre tal oomo nfguel.

Bg también conocido que el azufre se combina con el nfquel

a8 temperaturas moderadas y presiones y por ésto un proceso en el
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que los aromdticos son desulfurados sobre niquel es potencialmen—
te posible. o obstante se ha comprobado que para gque un proceso
tal resulta efectivo durante largo tiempo ha de operarse en preo-
sencia de hidrégeno. Esto se cree es debido al hecho que el ague
fre estd presente como compuestos orgdnicos de azufre y que cuan—
do el agufre es abgorbido, radicales orgdnicos insaturados se pro-
ducen con tendencia a polimerizarse en la superficie del niquel re-
duciendo la actividad catalftica suya. Si se utiliza el hidrégeno
egtos radicales insatuiados son hidrogenados para dar hidrocarbue
ros gaturadog inicuos. Ia necegidad de haber presente hidrégeno en—
tonces introduce el riesgo de la hidrogenacidn de los hidrocarbue
ros aromdticos y el valor prdetico de un proceso de desulfuracién
sobre niquel de este modo gira sobre si es posible hallar condi-
ciones en las que la desulfuracibn se realice gin apreciable hidro-
genacifn de losg hidrocarburos aromgticos.

la presente invencién est{ interesada con el control de la
presifn parcial de hidrbgeno durante a lo menos la etapa inicial
cuando el nfquel tiene elevada actividad de hidrogenacidn.

Segn la presente invencidn por esta razéh. un procedimiento
para la desulfuracifn de una fraccibn que contiene hidrocarburo
arom{tico conteniendo de 1 a 50 ppm en peso de azufre gin aprecia-
ble hidrogenacién de los hidrocarburos aromfticos comprende el paw
so de la fraceibn en la fase lfquida o vapor, y en presencia de
hidrégeno, sobre nfquel soportado a una elevada temperatura y pre-
sibn tal que el azufre se combina con el nfquel pero no se produce
una substancial cantidad de sulfuro de hidrégeno, siendo el equie
librio de la presién parcial del hidrégeno mayor que la mfnima ne-
cesaria para prevenir la desactivacibn catalftica pero menor que

aguella en la que 10 mol% de hidrogenacibn de los hidrocarburos
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BEn un adicional aspecto la invencidén consiste en un pro-
cedimiento en el cual una fraccifn conteniendo hidrocarburo aro-
mdtico es desulfurada por el preeso antes mencionado, para produs-
cir una fraccidn que contiene hacia 2 ppm. en peso de azufre, y es-
ta fraceidn es hidrogenada en dos etapas ambas empleando cataliza-
dores de nfquel goportado, en el que no menos que 90% en peso y
no mds que 99% en peso de la fraccifn es hidrogenada en la prime-
ra etapa de hidrogenacién, con la reaccidn de hidrogenacifn sien—
do substancialmente completada en la segunda etapa de hidrogena-
cifn, la temperatura de la primera etapa de hidrogenacibn estan-
do controlada por enfriamiento y la segunda eotapa de hidrogenacibn
no siendo enfriada,

Ya fraccidn conteniendo hidrocarburo aromftico necesariamen-
te no consigte totalmente de aromdticos pero gino gson los preferidos
otros componentes son log hidrocarburos saturados. De preferencia,
no obatante, el material de carga contiene a lo menos el 95% en
peso de hidrocarburos aromfiicos. Los hidrocarburos aromdticos
preferidog eg el benceno y subgsiguiente discusifn, de degulfura-
0ifn, y de hidrogenacibn serd basada en el tratamiento de estas
sustancias. Ia produccién de ciclohexano por la hidrogenacidn de
benceno es un proceso industrial importante, yé que el ciclohexano
es eupleado en la manufacturacién del nylon como un solvente y co-
mo un reactivo en sintesis quimica. Bl grado de fibra olclohoxa=
no para la produccifn de nylon, debe tener une pureze no menor
que 99.5% y un contenido total aromdtico menor que 500 ppm. en peso.
Bl presente procedimiento de desulfuracidn es capaz de proceder
con materialeg de carga de 1 a 50 ppm en peso y de preferencia

no mds que 10 ppm. en peso de azufre en cuslguier forma, inclu~
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yendo el azufre tiofénico. Materiales de cargs conteniendo eleva~
das cantidades de azufre pueden ser sometidas a cualquier proceso
de hidrodesulfuracidn catalftica, empleando catalizadores de po-
bre actividad de hidrogenacién, por ejemplo, éxidos de cobalto y
molibdeno en al¥mina, para reducir el contenido ds szufre al nie
vel deseado, o mds que una etapa de desulfuracibn segin el presente
procedimiento puede ser empleada y el presente procedimiento de de-
sulfuracibn comprende tales etapas de hidrodesulfuracilne. Si upa
preliminar hidrodesulfuracifn es efectuada ol sulfuro de hidrdgeno
producido debe ser apariado antes de que el material de carga en=
tra en oontacto con el material niquel goportado en el proceso gi-
guiente de desulfuracidn. Ias etapas de hidrogenacién de la inven—
cifn pueden usar un material de carge aromftico conteniendo hacia

2 ppn en peso de azufre, aunque el proocedimiento de desulfuracibn
es oapag de producir un producto conteniendo menos que 1 ppm en pe-
g0 de azufre.

lag referenolas de los contenidog de azufre en esta descrip-
cibén son tanto para azufre combinado como sin combinar, pero estdn
expresadas como el elemento.

El nfquel es susceptible de desactivacidn por los materiales
que contienen azufre aungiie tiene un nimero de Ventajas sobre otras
gustancias empleadas para la hidrogenacién de hidrocarburos aromdti-
co8, Los catalizadores de nfquel soportado empleados en el presente
procedimiento pueden incorporar cualquiera de los materiales do sO~
porte-naturales o gintéticos conocidos, tales como los Sxidos re-
fractarios de los elementos de log Grupos II a V de la Iabla perib-
dica o kielgelgur, pledra pémez o sepiolité; La gepiolita es el ma-
terial preferido y el catalizador preferido péra ambos procegos de

degulfuracidn e hidrodesulfuracibn de la invencidn es niguel en sew
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piolita preparado y activado de acuerdo con la explicacién de la
patente britdnica n® 899,652, No es esencial, no obstante, que
ol migmo catalizador sea empleado en el proceso de desulfuracibn
como en cualquier subsiguiente proceso de hidrogenscidn o en am-
bas etapas de los procesos de hidrogenacildn.

El nfquel en seplolita preparado y activado segin la menciom
nada patente briténica puede contener de 1 a 50% en peso de niw-
quel (expresado oomo nfquel elemental) y mfs partioularmente de
5 a 25% en pesgo. Un catalizador tal tiene una gran drea de super-
ficle de niquel y tiene alta actividad y selectividad. Es oapaz
de mantener su activided de hidrogenacibn en lag etapas de hidro-
genaoldn de la invencifn heste una proporcién atémica azufre:nf-
quel de 0.1:1 y su capacidad total de azufre es mucho mds eleva-
da que ésta. Nosotros hemos comprobado gue la absoreién ge azufre
se realiza a lo menos hasta 0.75:1 en proporeién dtomica azufre:ni-
quel., Ya que la capacidad de azufre del material de nfguel goporta-
do eg elevada y em conoclda es posible suministrar une cantidad
suficiente pare dar una vida catalitica econdmica. Se ha comproba-
do que una vida en exceso de un &fio puede ser obtenida ocon nfquel
en sepiolita empleando un material de carga conteniendo 1.3 ppm. en
peso de azufre tiofénico.

En adicidn al requerimiento en el proceso de degulfuracién
que una pequefia cantidad de hidrdégeno debe estar presente para pre=
venir la desactivacidén de la superficie del catalizador, la exten=
sl6n de la hidrogenacién debe smer controlada, a lo menos cuando 1&
superficie del catalizador es fresca, para prevenir que ocurra una
excegiva elevacién de temperatura, ya que ls hidrogenacifn de benw

ceno gobre niquel es una reaccién exotérmica. Ia tdcnica actualmene
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te a ser descrite asegura que la hidrogenacién en el procego de
desulfuracién ocurre solamente en una aceptable extensién, ¥
por lo tanto que solamente una aceptable cantidad de calor es
desarrollada.

Como antes se ha dicho ge ha comprobado que la presencia
de hidrégeno es necesaria si un proceso de desulfuraocifn emplean—
do un catalizador de nfguel soportado es operado durante un pe~
riodo razonable. Ia cantidad de hidrdgeno requerido no obsgtante,
eg pequefia, y como hemos dicho, es ampliamente suministrada por
la eleccifn de una presibn conveniente parecial de hidrdgeno.

Los constantes equilibrios pueden ser calculados por la regc-
cién Oglg + 3Hp = CgH

12 _
de benceno y de clclohexano a varias temperaturas. Bn la suposi-

de la conocida Free Energies of Formation

cidn de varios niveleg de conversifn de benceno & ciclohexano es
posible caloular la presidn pércial de hidrégeno en equilibrio y

construlr un disgrama de presifén parcial de hidrdgeno frente &

la temperatura. Bgte se muestre en la figura 2 del dibujo. Cada

curve es de un8 proporcidn dada pertiocular de ciclohexano a ben=
ceno en mol%,

En la figura 2 ge aprecia que hay um significante presién
parcial de hidrgeno en equilibrio a temperaturas cerca los 400°F
(204?0) igual a niveles bajos de conversiéne A una presién par-
cial de hidrdgeno de solamente 0,034 atmbsferas se ha calculado
que‘hay a lo menos cien veces mds hidrdgeno que el mimimo reque-
rido para prevenir la desactivacifn de la superficie del catalizaw
dor por polimerizacién. Aunque no lo muestra la figura 2, una pres
816n parcial de hidrégeno suficlente para prevenir la desactivacibn

de la superficie del nfquel puede ser cbtenida a temperaturas in-
feriorves a 122°F (50°¢),
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Una conversidn de 5 moly puede ser mirada como compromiso
satisfa ctorio entre la necesidad de evitar excesiva hidrogenacidn
¥ el requerimiento 'de suministrar una presién parcial de hidrége-
no adevuada, y oon referencia a la figura 2 esta mueétra que tal
nivel de vonversién 19 suministrard una presién percial de hidré-
geno de 0;034 atmogferag 400°F (204°C), Una conversifn de 10 mol %
puede verse que suministre une presiln parcisl de hidrégeno ligera-
mente mayor que esta de 400°F (204°G),

Se ha oomprobado que el control de presién del hidrdgeno in-
troducida en el reactor de desulfuracifn puede llevar en el caso
de un catalizador fresco, & una temperatura incontrolade, ya que en
este oaso por alimentacifn de hidrdgenc a una presibn predetermina=
da una excesive cantidad puede ser introducida. En la presente in
venoifn el control del flujo es por esto usado.

Ia reaccibn de desulfuracién puede ser conducida en fase lf-
qgida'o de vapor o mixta (gas/lfquido). La operacién en fase vapor
es la preferida. Si la fase lfquida es empleada es preferible que
el flujo sea ascendente en el reactor. Un ocatalizador de lecho fi-
Jo o fluidizado puede ser empleado. En el caso de uno fluidizado
elevades velocidades del lfquido pueden caugar que el catalizador
gea arrastrado con el producto, en cuyo cago un depSsito de sedimen-
tacibn serd necesario para reouperar el producto.

la reaccidn de desulfurecifn debe preferiblemente ser en la faw
ge vapor para permitir que la presién parcial de hidrdgeno estar
al nivel bajo deseado. le presidn mdxima de la plenia estd restric-
ta a la pregién de vapor delAbenceno & la temperatura deseada de
operacifn. A 400°F (204°C) la presibn de la planta estd asf restric-
ta a cerca 13,6 atm&sferas, v a 450°F (230°C) e cerca 20,4 atmégfe-

rag. La operacifn a favorables temperavuras altas medias que la oca=
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pacidad de azufre y actividad de desulfuracién del catalizador sean
aunentadas y. tambidn el equilibrio de presidn parcial de hidrégeno
es aumentado.

En la prdotioca un limite superior de temperatura de opersoifn
es determinado por la irrupcidén de reacciones secundarias, tales
como oracking, isomerizacifn y opertura de anillos, De éstas el
cracking es la mfs importante. Cuando el catalizador estd pafoial-
mente desactivado la temperatura de operacién puede ser elevada sin
que se realice formacidn de subproductos.

El tiempo de velocidad debe ser lo méds elevado posible consis-
tente con el nivel requerido de deswlfuracilén. Teniendo en cuents
lo expuesto antes, la extonsién de la hidrogenacién de los aromdti-
cos estd limitada a no mds que el 10% del volumen y las condicio-
nes favorables del proceso pars activar date pusden ser elegidas de

log Srdenes siguientes:

Temperatura . 50 a 290°¢
(de preferencia 75 a 250°C)

Presibn 0 a 13,6 atmdeferas

de preferencia 6,8 a 34 at

mésferas)
Tiempo de. velocidad 0,05 a 10 v/v/nr.

(de preferencia 0.2 a 5,0

| v/v/hr.

Proporeidn hidrdgeno: 0,01:1 a 0,5:1. molar
hidrocarburo de entrada, (de preferencia 0,05 a
en el alimento total 002:1 molar). :

S1 se producen temperaturas elevadas deben estar dentro del
orden dado. Agf la temperatura en la salida del reactor no debe
exceder del limite superior del orden y la temperatura de entra-
da debe emtar por encima del lfmite inferior. Tambidn el lfmite
superior debe aplicarse al aumento de temperatura usable sin signi-

ficante formacibn de subproductos cuando ol nfquel estd sulfurado
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comparado con la usable cuando estd fresco.

Es posible ajustar las condiciones de la reaccifn para la
degulfuracién de benceno de manera, por ejemplo, queé un equili-
brio de la presidn parcial de hidrégeno de cerca 10 de presién
abgoluta (libras por pulgada) se obtenga. No obstante, una pre-
gién parcial de hidrégeno de 0.0l a 10 psia. puede ser empleada
hasta que la proporcidn atémica azufresnfquel excede a U.l:1,

Si el producto de la reaccibn ha de ger geparado inmediatamen=—
‘te en normajmente productos lfquide e hidrégeno en un separador
que opera 8 lo menos a la presibn de reaccidn (o sea a una elevaw
da::presifn convencional del separador), la tdenica descrita en
nuegtra patente britdnica n® 41939/65 es particularmente favorable,
El problema es que la cantidad de hidrégeno que se disuelvé en ol
benceno en el geparador no varie mucho de la cantidad total de hi_
drdgeno presente y que bajo estas circunstancias el aumento de la
requerida presién de reaccifn es lenta y tiene un limite limitado.
Bn una solicitud pendiente es expuesta una téenica de alimentacién
adicional de hidrégeno u otro gas al geparador, lo cual resuelve
la difieunltad.

o obstante si es deseable hacer que el procedimiento de desul-
furacién agqul descrito parfe de un proceso comprensible, es deocir
un proceso en el cual el material desulfurado es ulteriormente prow
cesado bajo presiln y en presencia de hidrégeno, esto puede dare
g0 por conexifn directa sin necesidad de un separador de preaidn
elevada.

El material conteniendo hagta 2 ppm. por peso.de azufre, dew
rivado del procego de desulfuracifn descrito, puede ger hidrogenaw
do sobre un niquel goportado en dos etapas. la primera de datas

serd demignada la etapa "reactor principal" y la segunda etape

S
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Mreactor de acabadol,

El material qué entra en el reactor principal est{ de prefe-
rencia en fage mixta (gas/liéuido), y estd de preferencia en fage
vapor en la salide del remctor. Puede estar en fase mixta o en fa-
ge vapor a la salida del reactor, dependiendo de la extensién en
que la hidrogenacidn se realiza en el reactor y la extensidn de
enfriamiento. El material que sale pueds posiblemente estar en fage
vapor, pero en este cago como la temperatura de salida egtd fijada
una gran cantidad de reciclo refrigerante es necesario. Puesto que
el gruego de hidrogenacibn ocurre en la primera etapa de hidrogena-
oifn o sea en el reactor principal, la mayor parte del calor produ-
cido por la reacclén de hidrogenacifn es producido en esta etapa y
el enfriamiento es por esto, necesario para controlar la temperatu~
ra de la etapa dentro de los lfmites deseados. Bste enfriamiento
puede ser efectuado por reciclo de lfquido o por el empleo de un
reactior tubular refrigerado. E1l 1lfguido puede ser convenientemente
reciclado desde la salida del reactor principal, EL uso del reciclo
1lfquido mediante velocidad lineal a travds del reactor va en aumenw
to, oon consiguiente amplimcifn del reactor para llevar a cabo ol
migmo tlempo de:contactos, Egto puede ser evitado empleando un reaocw
tor tubular refrigerado, con el catalizador en log tubos ¥ un agen-
te refrigerante pasando entre ellog. De esta forma la elevacibn de
temperatura en los tubos es limitada al orden requeridos En eate ti-
po de xeaétor un término medio elevado de la temperatura del lecho
del catalizador puede alcanzarse para dar un nivel de hidrogenacidn
que es posible con un reactor adia¥dtico. Los agentes mds convenien-
tes de refrigeracifn para el reactor tubular refrigerado son el vaw
por, agua bajo presidn, gas o realmenie cualquier substancia que sea

térmicamente estable dentro del orden de temperaturs del procesoc.



10

15

20

25

-—:L".J- ”

En un sistems tal el factor de limitacién en la proporcidn en

que el calor puede ser apartado del catalizador a una temperatu-

ra aceptable dentro del orden., Si un reactor tubular refrigerado

eg empleado oomo medio reactor de hidrogenaciln esta etapa es de

preferencia en fase vapor durante toda ella, yé que de otra manera

pueden ocurrir dificultades de distribueibn,. |
Bl medio de reciclo mde conveniente es clclohexano y deseaw

blemente este es, en lo posible, en fase liguida a la entrada del

reactor prinoipal, ya que el calor de vaporizacién debe ayudar el

éfecto refrigerador, y el mfnimo de olclohexano para efectuar el

enfriamiento necesario puede ser reciclado. Egtos medios para que

el alimento total del proceso de hidrogenacibn, es decir ciclohexa-

no y benceno desulfurado freseco, entran en el reactor principal

a la mds baja vemperatura posible,-previniendo que la temperaturs

pea lo bastante elevada, para que el catalizador sea lo suficien=

temente activo para dar el grado requerido de hidrogenacién. Con

el objeto de lograr la conversién completa a ciclohexano en una

otapa serd necesario restringir la vemperatura de salida por de=-

bajo los 300°C de otra manera la reaccién de hidrogenacién no es

complementaria, En realidad la temperatura de reaccifn deberd

ser menor que cerca log ZUOOO, de manera que la presién parcial

de hidrégeno pueda egtar a un conveniente nivel en relacién con

la presibn votal, Ademfs, para obtener la conversgifn completa y al -

migmo tiempo mantener la vemperatura elevada a través del reactor

a un valor convenlente el reciclo requiere un nivel que pueda ifre~

gularmente bajar la presibn parcial de hidrégeno. las alternativas

de emplear una presibn total elevada o un muy grande exceso de

hidr8geno deben ser impracticables en un procedimiento comercial.

Para obviar estas dificultades & las etapas de hidrogenacifn
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de la invencidn se usa un reactor de acabado sin rerrigerar. be 90
a 99% en peso y de preferencia cerca el 95% en peso el ciclohexa-
no es produciao en el reactor de hidrogenacidn principal con el
regso de la conversidn realizdndose en el reactor de acabado. Con
estos niveles bajos de oconversibén en el reactor principal una tem-
peratura elevada de salida del reactor principal puede ser emplea-
da oomo gi lUU% de conversifn fuera intentada en el reactor princi-
pal, mientras se mantiene una satvisfactoria presidn parcial de hi-
drogenacibn.

Una presifn parcial de hidrogenacién elevada es mds f¥cilmenw
te méntenida en el reactor de acabado que en el reactor principal,
y la totalidad de hidrogenacifén se logra sin una elevacidn de teme
peiatura inaceptable, adn cuando no se emplee refrigeracifdn. Bl
reéotor de acabado puede operar en fase mixta (gas/lfquido)o fase
vapor, y su temperatura de salida debe ser,y de preferencia lo eg,
inferior que la temperatura de salida del reactor prinoipal, pues-
to que esto es ventajodo para altos niveles de conversién.

Puede ser deseable invertir peribédicamente el flujo de los
reactivos en el reactor prinecipal. Egto es debido a que cualouier
azufre no separade en la etapa de desulfuracifn puede tender a
desactivar el catalizador al lado de entrada del reactor, donde la
temperaturay, y as{ la capacidad de azufre del catalizador, es infe-
rior que en la salida, Por la inversgifn del flujo en el catalizador
de elevada ocapacidad de azufre serd expuesto al material de la eota-
pa de desulfuracifn con consiguiente extensibn de la vida del ca-
talizador del reactor principale

Bl hidrdgeno usado en el procedimiento de la invencibn pue~
de ser comercialmente purc o puede estar mezclado con gos desviae

do de un proceso de refinerfa, tal como un gas de cola reformado
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al vapor, también conteniendo metano, o gas maloliente reformado
cataliticamente. Gases conteniendo dos o mds dtomos de cerbono
por moléoula pusden ser empleados, previniendo las condiciones
de reacciln, y en particular la temperatura, sean cuidadosamen—
te controladas para evitar, en presenocia del nfquel fresco una
temperatura supercritica. De preferencia el gas contiene a lo
menos 50 mol% de hidrdgeno, y mde convenientemente 70 a 99 mol %
de hidrégeno. Una ventaja del proocedimiento es que el hidrdgeno
producido por vapor reformado de gas natural o nafta puede ser
neado sin oomplementar la compresibn del gs.

De acuerdo con la prdctica convencional el gas puede ser
reciclado en el reactor principal, y si se usa una mezcla de gasm,
por ejemplo una conteniendo metano, el gag puede ser purgado de
la corriente de gas reciclado o no, segin se desee, o el metano
puede ser separado del residuo liguido del separador de presidn
elevadas En ol dltimo camo es deseable recuperar el producto
contenido en el gas maloliente, por ejemplo, por absoreidén en
carbén vegetal activado u otro absorbente conveniente.

Las condiciones de reaccifn para las etapas de hidrogenae
cién de un procedimiento amplio para la desulfuracibn y la hi-
drogenacibn de benceno empleando reciclo refrigerador en el reao-
tor principal y un reactor de acabado sin refrigerar, siendo el
catalizador niquel en gepiolita y todas las etapas, pueden ger

elegides de lag siguientes:
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Reactor de hidrogehaoi6nyprinoinal

Temperatura 25 a 350°

(de preferencia 50 a“300°C).
Pregidn 1,703 & 136,3 atmésferas

(de preferencia 3,408 a 34.08

atmésferas).
Tiempo de velocidad 0.25 a 10.0 v/v/nr. .
(alimento fresco) (ge preferencia 0.5 a-5.0 v/v/hx.

Proporcibn de producto 2;1 a 1:1
reclclado (de preferencia 2,5:1 a 6:1)

Proporeidn de hidrbgeno 50 a 5000 pies cfbicos por
reciglado en el glimento - Barrel (de preferencia 200
total a 1000 gcf/brl).

Reaotor de acabado

Tempera tura 25 a 350°C" o
(de prefersncia 50 a 300 C)
Pregidn 1,703 a 136,3 atmbaferas
(de preferencia 3.408 a 3408
. . , atmésferas)
Tiempo de velocidad 0.25 a 10.0 v/v/hr. :
de preferencia 0.5 a 5,0
V/w/hr.
Proporeidn de hidrdgeno
reclclado 100 a 5000 pies odbicos por Ba-
rrel, (de preferencia 500 a 2000

- sef/orl),

Lag elevaciones de temperatura qué ge producen en cada etapa
deben estar dentro del orden dado, las temperaturas de salida
del reactor no excediendo los lfmites superiores del orden fijaw
do, y las temperaturas de entrada estande por encima de log liw
mites inferiores.

'Lag referencias hechas en esta egpecificacién para los reac-
tores de hidrogenacidn principales, y reactores de acabado, o0 a-
quellos términos sufijados por la palafra "etapa" comprenden el
empleo de uno o mds reactores en cualquier-etapa; o el empleo de

uno o mfs reactores conteniendo mfs que una etapa. Se requiere sols.
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mente que el catalizador de cada etapa debe estar fisicamente
geparado y que el control dependiente de los procesos pardmetros
sea posible en cada etapa.

Una incorporacidén de un procesc combinado en el que el ben=
ceno es degulfurado por el procedimiento previemente descrito y el
benceno desulfurado es luego hidrogenado como ge ha descrito es-
td ilugtrado en la figura 1 de log dibujos adjuntos como un dia=
grama simplificado, Debe recalcarse que este diagrams combina
log procegos de desuifuracién y de hidrogenacidn alin cuando el
primero ss separadamente viable,

En este dimgrama el benceno entra en el sistema via el conw
ducto 1 y bomba 2, y el hidrbgeno o gas mezclado conteniendo
hidrégeno entra via el conducto 3 y vélvula 4, las mezclas pasan
dentro de un reactor de desulfuracidn 6 y de allf dentro del
reactor principal 7, el complemento de hidrSgeno giendo abagte-
cido via el conducto 3 y otra vdlvula 4. Desde el reactor prine
cipal 7,'ciclohexano, residuo de benceno sin convertir y exceso
de hidrégeno pasan dentro de un separador 8 de presibn elevada,
desde el cual la mezcla ciclohexano~benceno es reciclada vie
conducto 5 y una vdlvula 4 a la entrada del conducto 1, si ge
desea, para controlar la presidén parcial de hidrégeno en el reac—
tor de desulfuracibne. El gas reciclado via conducto 9 y ciclohexa~
no~benceno reciclado via bomba 11 y conducto 10, Una menor prom
porcién del ciclohexano~benceno pasa via conducto 12 y una vel-
vula 4 al reactor de acabado 13 y de allf a un separador de pre-
#idn elevada 14, desde el cual el producto ciclohexano pasa via
el conducto 15 para ser almécenado, el gas del geparador 14 re-
gresando al reactor principel., Si se emplea un gas mezclado log

lnertes pueden ser emitidos en un punto del conducto entre el
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separador 8 y el oconducto 9, ya que el gas residuo del separador 8
ha de tener un elevado contenido de inertes que el separador 14.
Como se muestra el completo de hidrégeno pusde ger abastecido via
el conduoto 3 directamente al reactor de acabado.

En la realizacifn que acaba de ger descrita de un proceso e
pico lag condiciones pueden ser una presifn comin en cada reactor
de 13,6 atmésferas, las temperaturas respeotivas en el reactor de
desulfuracifn, reactor principal y reactor de acabado 204-260°C.,
160—22000 ¥y un tiempo de velocidad en cade reactor de 1 v/%/hro,
siendo el catalizador niquel en gepiolita en ambos prooeabs de dew
sulfuracién y de hidrogenacibn. El gas empleadc puede ser vapor de
hidrégeno reformado, conteniendo 954 deo hidrdgeno y suminigtrado a
17 atméeferas, y 95% de ciclohexano puede ser reciclado en una pro=
poroiﬁnrde reciclo en alimento fresco de 3.5:1 a 4.0:1 por peso pa-
ra controlar la temperatura del reactor principal. Para lograr el
95% de conversidn en la etapa de hidrogenacifén principal, la con-
versidn completa en el reactor de acabado un producto ciclohexano
conteniendo solamente 1 fpmﬂ en pego de benceno puede ser obtenido
sin significante desactivacin del nfquel en sepiolita.

Ep los ejemplos sigulentes que ilustran la inveneifn el Ijeme
plo 1 ge refiers al procedimiento de desulfuracién de la invencibn
y los ejemplos 2 y 3 se refieren a lag subsiguientes etapas de hi-
drogenacibn. ‘ '

EJEMPLO 1

El contenido de azufre del benceno fud reducido desde 1.3 a
0.2 ppme on peso sobrf catalizador nfquel en sepiolita bajo las
condiciones siguienteg:

Presifn 13,6 atmésferas
Tempera tura 450°F {:mdximo)
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Piempo de velocidad 1.0 v/v/hr.
Gas de entrada hidrégeno
Proporeién hidrdgeno-hidrocar— 0.1:1 molar

de entrada. buro
Gag secundario a elevada pre- hidrégeno

gifn en el separador

Gas secundario en nroporeidn 0,05:1 molar
hidrégenoshidrécarburo

Durante esta operacién la hidrogenacidén de benceno a ciclo-
hexano fué limiitada a cerca 3;5% en peso, Egta reaccifn de hidrom
genacidn efectuada a temperatura ligeramente alta de cerca 30°F
gobre una corta longltud del lecho catalizador. Bgta serd referi-
da como "el lugar caliente". Segdn progresa la operacidn el azue
fre va;paesionéndose«%l.cafalizador al extremo del lecho y lo haw
ce inactivo para la hidrogenmcién del benocenoc. Bn consecuencia,
la situacidén de la reaccién de hidrogenacién gradualmente dismi-
nuye. Leto fud geguido por obgervacibn de la situmcibn de "el luw.
gar caliente" en el remctor.

La marcha fué continuamda bajo estas condiclones hagta 1007

horas en corrienie, en cuyo tiempo la temperatura fud inferior a

430°F, A esta temperatura el contenido de azufre del producto
fué 0,3 ppm. on peso. La marcha fud continuada bajo egtas condi~
clones hasta 4.400 horas en corriente, por cuyo tiempo "el lugar
caliente" habfa viajado el 39 por ciento abajo del lecho catalfe
tico, »

81 esto contfnua a la misma proporcién la vida del cataliza-

dor puede ser de 1l,300 horasa 67 semanas.
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- BJEMPLO 2 ,
Reactor reciclado de hidrogepacibn principal
Benceno degsulfurado conteniendo 0.2 a 0.3 ppme. en peso de
azufre derivado del procedimiento de desulfuracifn de la invencidn
fué pasado al reactor de hidrogenacién prinecipal donde fué con-
vertido en 95 2 97 por clento en peso en ciclohexanOe

lag sigulentes condiciones en las operaciones iniciales fueron

empleadass:
Pregifn 13,6 atmésferas
Temperatura de entrada 180°F
Temperatura de salida 403°F

Tiempo de velocidad del

alimento fresco

Tiempo de velocidad del produce
to reciclado

Tiempo de velocidad de total

1.0 v/v/hre

3.93 v/v/hr.

4,93 v/v/hr.

del producto

Gas de oomplemento Hidrégeno

Proporeidh de reciclo

de gas en el alimento freg-
co

5,000 pies odbicos ppr
Barrel

Proporcién de reciolo ae

1000 Ries odbicos por
gas on ol alimento total

Barre

Pregién Rareial de hidrégeno

92 presidn abgoluta
en la salida del reactor (12

brag por pulgada)
El contenido de mzufre ael ciclohexano fué reducido a un
egtimado V.l ppm. en peso en esta etapa. Bn consecuencia, la acti-
vidad de hidrogenacién del catalizador declind mmy ligeramente
puesto que la proporeién de sulfuracién fué muy baja. Ia propor—
cibn en que la temperatura de operacién ha sido elevada para han-

tener la hidrogenacidén al pivel reguerido es como sigue:
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: ; Tempera tura ; Bgtimade pro- ; Contenido ;
: HOS . :: porcibn del cata: ciclohexano
: : : ¢+ 1jzador azufre: : del producto
: : Entrada @ Sa%%da : niguel atdmico : % en peso :
: : op : : : :
i 0 : 180 : 405 : O : 9643 :
1000 i 194 i 422 ¢ U.ou3B i 96.w :
s 2000 t 215 & 455 i U.UUT6 : 95.2 :
s 3000 ¢ 228 & 462 & U,ull4 : 95,7 :
: 4000 i 243 & 484 i  uL.UL52 : 95,1 :
:4590 : 255 i 500 i 0.U175 : 95,0 :

#n la migma proporcidn de desactivacién rué mantenida la
estimada vida del catalizaaor en 5.500 horas, en cuyo tiempo la prow
poreidn azufre:niquel fué O.uu2l:l, '

Buapa ae hidrogenacidn de acabado

El regiduo 3 a 5 por ciento en peso del benceno fué hidroge-

nado sobre catalizador niguel en sepiolita produciendo puro ciclo-

hexano bajo las condiciones siguientes:

Presifdn 13,6 awmbsferas

Lemperatura 408°F

Tiempo de velocidad 1.0 vfv/nr.

Gag de complemento Hidrégeno

Proporeifn de gas reciclado 1165 pieg cdbicos por Barrel

Proporcifn hidrégeno:hidrocar= 1:1 molar

burc en la salida del reasctor

e R - e
por pulgada
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Bajo estas condiciones el contenido de benceno del producto
fuéd 1 e 2 ppm por peso., La marcha fué progresando durante 4.880
horas sin ninguna indicacifn de declinacibn en la motividad del
catalizador. El método de veterminacién del azufre fud incapaz
de detectar cualquier diferencia entre log contenidos de azufre
del material de carga y producto.

No puede hacerse una estimacién de la vida del catalizador.
De la fecha vdlida puede tomarse.la conclusidn de que el cataliza-
dor serd activo casi indefinidamente.

La pureza del producto ciclohexano fud 99,78 por clen en pew
80, Cuando el proceso de desulfuracién referido en el ejemplo 1 -
fud operado a 430°F, y el producfo hidrogenado bajo lasg condicio-
nes referidas en el prasénte ejemplo la pureza del producto ciclo-
hexano final fug dentro del orden de 99,86 a 99,92% por peso. No
cbstante, la deéulfuraciﬁn a 450°F produjo formacibn de subproduc-

tos a un nivel ligeramente elevado.
Ejemplo 3

Benceno desulfurado conteniendo O.4 a V.9 ppm.por peso de azu-
fre deri#ado del procedimiento de desulfuracidn de la invencién
fué hidrogenado en dos etapas segdn el proceso de hidrogenacidn de
la invencidn 95 a 97 % de conversibn a oiclohexano ocurrid en el
reactor principal, cuando fué enfriado por reciclo, siendo lag con-
diciones de operacifn idénticas que aquellas de la correspondiente
etapé del ejemplo 2,

Después de esta operacién el producto ciclohexano tenfa un
contenido de mzufre dentro del orden de 0.2 a 0.5 pplte POr peso
dependiendo del contenido de azufre del maverial de carga., La pro=-

poroifn a la cual la temperatura de la operacién habfa sido eleva~-
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da para mantener el grado requerido de hidrogenacién se df a conw

tinvacidn:

H : s : :
: ¢  Temperatura :PrOporcidn atémi-: Contenido del :
: , : sca del cataliza- : producto ciclo-:
¢ HOS : : tdor azufre:niquels Eexano % en pe=:
H ¢ Entrada : Salidas : H
: $ : : : :
: o : 180 : 403 : © : 9666 :
: : 3 : : :
: 800 ¢ 210 447 3 0.0063 : 95,7 :
: 1400 : 223 i 460 :  0,0095 : 9549 :
: 2000 t 236 & 4T4 i 0,0143 i 95,2 :
: : : : : :
: 2500 : 258 :t 505 : 0,0168 H 95.4 H
: H : H tH H

Si la desactivacidn del eatalizador continda a la misma propor-
¢ibn la vida estimeda del catalizador serd 3.200 horas lo cual correg—
ponderd a un catalizador en proporeidn szufresnfquel de 0,021:1,

Reactor de hidrozenacilén de acabado

El residuo 3 & 5 por cien por peso de benceno fuéd hidrogenado
sobre catalizador nfquel en sepiolita para producir ciclohexano puro
bajo lag mismag condiciones del ejemplo 2,

Bajo estas condiciones el contenido de azufre del ciclohexamo
fué reducido por cerca 0.1 ppm. por peso. En consecuencia, hubo una
lenta disminucién en la actividad de hidrogenacidn del catalizadors,
La proporcibn en la gue el contenido de benceno aumentd en el produc-

t0 ge a4 en la tabla siguiente
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Contenido de ben-

Proporoeidn atdémica

3 : ¢

: HOS : oceno en el produc— : azufre:nfquel en
s ¢ to parte por mil en: el catali%aaor.
0 : peso. :

: U 1 : U

o luw s 13 : 0, LU25
2000 21 : u.0u50

®e G0 60 S8 oc oo 80 G0 B

oo 8¢ 8o s

lg vida estimada del catalizacor es en exceso a las

5000 horasg.

Bl andligis cromatogrdtico ael gas ael maserial de carga ¥

producto dif losg resultados siguientes:

Componente ;Benceno alimen- : Producto ¢i-
3 800 : clohexano
Ciclohexano % peso : U,ul2 : 99.89
Benceno % peso 99,922 s 0.002
n-hoeptano % peso : 0,019 : 0.027
otras paraiinas % peso 0,007 : C,013
Metil ciolopentano % peso : 0,003 : 0,010
Metil ciolohexano % peso 1 0.024 : 0,040
Otros naftenos % peso 3 0.010 : 0.018
G, aromdticos % peso 0,002 : -
Cg aromdticos % peso 3 0.001 : -
3 H
Total % peso ¢ 1RO.0 : 100,0
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NOTA

Por la patente de invencifn a que se refiere la prosente memo-
ria descriptiva se REIVINDICA la propiedad y la explotacién exclu-
giva de: '

1.~ Un procedimiento para le desulfuracién de un hidrocarburo
aromdtico, conteﬁiendo fracciones que contienen de 1 a 50 partes
por mil por peso de azufre sin apreciable hidrogenaciln de los hi~-
dro¢arburos aromdticos, caracterizado por el hecho de que comprenw
de el pago de la fraccién en fase lfquida o vapor, y en presencia
de hidrégeno, sobre un nfquel gsoportado & una temperatura elevada
¥ presidn tal que el azufre se combina con el niquel pero sin pro-
duclr una cantidad sustancisl de sulfuro de hidrfgeno, siendo el
equilibrio de la presién parcial de hidrdgeno mayor que &l mfinimo
necesario para prevenir la desactivacién del catalizador pero menor
que aquel en el que se producen 10 mol por cien de hidrogenaclén
de los hidrocarburos aromdticos. _

20~ Un procedimiento, tal como el egpecificado en 1, caracteri-
zado por el hecho de que la fraceibn contiene a lo menos 95 por cien
en pego de hidrocarburos aromgticos,

3¢~ Un procediniento, tal como el especificado en 2, caracterie
zado por el hecho de que la fraccifn es benceno conteniendo no mfs
que 10 partes por mil por peso de szufre.

4+~ Un procedimiento, tal como el especificado en una cualquie-
ra de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por el hecho
de que el material de niquel goportado es nfquel soportado en sepio-
1ita conteniendo de 1 a 50 por cien por p®so de niquel, expresado

en el elemento.
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5«= Un procedimiento, tal ocomo el egpecificado en una cvalguie-
re de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por el hecho

de que las condiciones de reaoctibn son elegidas de las siguientes

Temperatures 50 & 290°C
Presiln 0 a 136,3 atmbsferas
Tiempo de velocidad 0,05 a 10 v/v/hr.

Proporeibn hidndﬁeno:hidrocarburo 0.,01:1 a 0,5:1 molar
de entrada, en el alimento total

6o~ Un procedimiento, tal como el egppcificado en 5, caracte-
rizado por el hecho de que lag condiciones de reacoibn son elegidas

de lasg siguientes:.

Tempera tuxra:: 75 a 250°0
Presidn 6,81 a 34 atmbsferas
Tlempo ds velocidad 0.2 2 540 v/v/hr.

Proporoidn hidrégenothidrocar~ 0,05 a 0.2:1 molaxr
buro de entrada, en el alimento '
total

7o~ Un procedimiento, tal como el especificado en una cualquiera
de las reivindicaciones precedentes, ceracterizado por el hecho de
que el equilibrio de la presién parcial de hidrégeno estd ajustade
de manera que e produtca un 5 mol por cien de hidrogenacidne

8+- Un procedimiento, tal como el especificado de 1 a 7 en el
que se produce una fraccifn que contiene hasta 2 partes por mil de
gzufreJ esta fracoiln es hidrogenada en dos etapas, ambas empleando
catalizadores de nfquel, caracterizado por el hecho no menos quelgo
por clen por peso y no mfs que 99 por cien por peso de la fraccibn
es hidrogenada en la primera etapa de hidrogenacibn, con la reaccidn
de hidrogenacibn siendo sustancialmente completada en la segunda eta-
pa de hidrogenacién, la temperatura de la primera etapa de hidrogena

oién siendo controlada por refrigeracibn y la segunda etapa de hidro-
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genacibn realizdndose gin refrigeracibn.

9e~ Un procedimiento, tal como el egpecificado en 8, carac-
terizado por el hecho de que el material completo de la primera
etapa de hidrogenacibn del reactor estd on fage mixta y esta etaw
pe eg enfriada por liguido reciclado.

10.~ Un procedimiento, tal como el especificado en 8 y 9,
caracterizado por el hecho de que la temperatura de salida del
reactor de la pegunda etapa es inferior a la temperatura de sali-
da del reactor de la primers etape y la segunda etapa es operada
en fase mixta.

11,~ Un progadimiento, tal como el egpecificado en una cuale
quiera de las reivindicaciones de 8 & 10, caracterizado por el he-
cho de que las condiciones de las etapas primera y segunda de hi-
drogenacidén son elegidasg de 13s sigulentes:

Primera setapa '

Temperatura 25 a 350°¢

Pregidn 1,70 a 136 atmbsferas

Tiempo de velocidad (alimepto  0.25 a 10,0 v/v/hr.
fresco) .

Proporcifn de producto reciclado 2:1 a 10:1

Proporcifn de hidrdgeno reciclado 50 a 5000 pies odbicos Ror
- en el alimento total Barre

Segunda etape

Tempera tura 25 a 350°¢

Presibn 1.70 a 136 atmsferas
Tiempo de velocidad 0.25 & 10,0 v/v/hr.
Proporciln de hidrdgeno 100 & 5000 pies afbicos por

reciclado Barrel,
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12.- Un procedimiento, tal como el especificado en 11, carac-
terizado por el hecho de que las condiciones de reaccién para
lag etapas primfia y segunda de hidrogenacidn son elegidas de

lag siguientes;

Primera etapa

Tempera tura 50 a 3000

Presifn ) 3,4 a 34,0 atmbsferas
Tiempo de velocidad (alimento 0.5 a 5.0 v/v/hr.
Proporoién de produofofgggggia- 2531a63:1
Proporocifén de hidrégenodgeeicla- 200 a 1000 pies cdbi~
do en el alimento total cog por Barrel
Segunda etapa

Temperatura 50 a 300°C

Presiﬁn 394 8 34,0 atmbsferas
Tiempo de velocidad 0.5 a 5.0 v/v/hr,

Proporeifn de hidrbgeno reciclado 500 a 2000 pies cfibi-
co8 por Barrel

13+~ Un procedimiento, tal como el especificado en una cuale
quiera de las reivindlcaciones precedentes, caracterizado por el
hecho de que un gas mixbo derivado de un proceso de refinerfa y
conteniendo a lo menos 50 mol por cien de hidwbgeno es empleado.

14c= Un procedimiento, tal como el especificado en 13, carac—
terizado por el hecho de que el gag mixto es vapor de gas de cola
reformados. '

15,~ Un procedimiento, tal como el especificado en 13, carac~
terizado por el hecho de que la presién del reactor del proceso
de desulfuracidén y la presidn en ambas etapss del procego de hiw
drogenacibn es 13,6 atmésferag, las respectivas temperaturas en

el regotor de desulfuracifn y las etapas primera y segunda de hi-



- 2f -

drogenacifn son 400-500°F, 200—480°F, y 320-4-3001? el tiempo de
velocidad en el proceso de desulfuracién y en embas etapas de hi-
drogenacibn es 1 v/v/hr. un gas mixto que contiene 95 por cien de
hidrégeno, derivado de un vapor reformedo y admitido a 17,0 at-
nésferas, es empleado, y 95 por clen de oiclohexano es reciclado
al reactor de la primera etapa, a una proporeifn de alimento fros-
co de 3.5:1 a 4:l.

164~ "Un procedimiento para la desulfuracifn de un hidrocar=
buro aromfticc". _

Consta lampresente memoria descriptiva de veintlelete hojas
foliadas, sscritas por una sola cara,

Barcelona, 4 de Octubre de 1966,

E. LAVIN REYNALDO

P p. o
Cg,{é;)f
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