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PATENTE DE INVENCION 
por 20 años

por "Un procedimiento para la desulfuradión de un hidrocarburo 
aromàtico" - - -  - -  —  —  ----------------------------- —

a favor de: THE BRITISH PETROLEUM COMPANY LIMITED, de naciona­

lidad británica, domiciliada en Britannic House, Finsbury Cir­

cus, LONDON, E.C.2 (Oran BretaRa).

MEMORIA DESCRIPTIVA

Esta invención se refiere a la desulfuración de fracciones 
que contienen hidrocarburos aromáticos por combinación del azu­
fre con níquel, y a la hidrogenación de este material desulfu­
rado.

5 Es sabido que en algunos empleos los hidrocarburos aromáti­
cos, en particular los aromáticos de bajo punto de ebullición 
tales como el benoeno y tolueno, un muy pequeño contenido de azu- 
fre es llamado a separarse, por ejemplo es deseable que el ben­

ceno requerido para la hidrogenación del ciclohexano tenga un 
contenido de azufre muy bajo si el proceso de hidrogenaoión em­
pleado usa un catalizador sensible al azufre tal oomo níquel.

Es también conocido que el azufre se combina con el níquel 
a temperaturas moderadas y presiones y por ésto un proceso en el
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que loa aromáticos son desulfurados sobre níquel es potencialmen­
te posible. No obstante se ha comprobado que para que un proceso 

tal resulta efectivo durante largo tiempo ha de operarse en pre­

sencia de hidrógeno. Esto se oree es debido al hecho gue el azu­
fre está presente como compuestos orgánicos de azufre y que cuan­
do el azufre es absorbido, radicales orgánicos insaturados se pro- 
duoen con tendencia a polimerizarse en la superficie del níquel re­
duciendo la actividad catalítica suya. Si se utiliza el hidrógeno 
estos radicales insaturados son hidrogenados para dar hidrocarbu­
ros saturados inicuos. La necesidad de haber presente hidrógeno en­
tonces introduce el riesgo de la hidrogenaoi.ón de los hidrocarbu­
ros aromáticos y el valor práctico de un proceso de desulfuración 
sobre níquel de este modo gira sobre si es posible hallar condi­

ciones en las que la desulfuración se realice sin apreciable hidro­
genación de los hidrocarburos aromáticos.

La presente invención está interesada con el control de la 

presión parcial de hidrógeno durante a lo menos la etapa inicial 
cuando el níquel tiene elevada actividad de hidrogenación.

Según la presente invención por esta razó&... un procedimiento 

para la desulfuración de una fracción que contiene hidrocarburo 
aromático conteniendo de 1 a 50 ppm en peso de azufre sin aprecia­

ble hidrogenación de los hidrocarburos aromáticos comprende el pa­
so de la fracción en la fase liquida o vapor, y en presencia de 
hidrógeno, sobre níquel soportado a una elevada temperatura y pre­
sión tal que el azufre se combina con el níquel pero no se produce 

una substancial cantidad de sulfuro de hidrógeno, siendo el equi­
librio de la presión parcial del hidrógeno mayor que la mínima ne­
cesaria para prevenir la desactivación catalítica pero menor que 

aquella en la que 10 mol% de hidrogenaoión de los hidrocarburos
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aromáticos ocurre.

En un adicional aspecto la invención consiste en un pro­
cedimiento en el cual una fracción conteniendo hidrocarburo aro­
mático es desulfurada por el proceso antes mencionado, para produ- 

5 cir una fracción que contiene hacia 2 ppm. en peso de azufre, y es­
ta fracción es hidrogenada en dos etapas ambas empleando cataliza­

dores de níquel soportado, en el que no menos que 90% en peso y 
no más que 9%  en peso de la fracción es hidrogenada en la prime­

ra etapa de hidrogenación, con la reacción de hidrogenad,ón sien­
do do substancialmente completada en la segunda etapa de hidrogena­

ción, la temperatura de la primera etapa de hidrogenación estan­
do controlada por enfriamiento y la segunda etapa de hidrogenación 
no siendo enfriada.

La fracción conteniendo hidrocarburo aromático necesariamen- 
3-5 te no consiste totalmente de aromáticos pero sino son los preferidos 

otros componentes son los hidrocarburos saturados. De preferencia, 
no obstante, el material de carga contiene a lo menos el 95% en 
peso de hidrocarburos aromáticos. Los hidrocarburos aromáticos 
preferidos es el benceno y subsiguiente discusión, de desulfura- 

20 oión, y de hidrogenación será basada en el tratamiento de estas 
sustancias. La producción de ciclohexano por la hidrogenación de 
benceno es un proceso industrial importante, ya que el ciclohexano 

es empleado en la manufacturación del nylon como un solvente y oo- 
mo un reactivo en síntesis qnímioa. El grado de fibra ololohexa- 

25 no para la producción de nylon, debe tener una pureza no menor

que 99.5% y un oontenido total aromático menor que 500 ppm. en peso. 
El presente procedimiento de desulfuración es capaz de proceder 
con materiales de carga de 1 a 50 ppm en peso y de preferencia 
no más que 10 ppm. en peso de azufre en cualquier forma, inclu-
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yendo el azufro tiofÓnioo. Materiales de carga conteniendo eleva­
das cantidades de azufre pueden ser sometidas a cualquier proceso 
de hidrode sulfura ci ón catalítica, empleando catalizadores de po­
bre actividad de hidrogenaci.ón, por ejemplo, óxidos de oobalto y 

5 molibdeno en al¡dmina, para reducir el oontenido de azufre al ni­
vel deseado, o más que una etapa de desulfuración según el presente 
procedimiento puede ser empleada y el presente procedimiento de de­
sulfuración comprende tales etapas de hidr ode sulfura ci,ón. Si una 
preliminar hidrodesulfuraci.ón es efectuada el sulfuro de hidrógeno 

10 produoido debe ser apartado antes de que el material de carga en­
tra en oontacto con el material níquel soportado en el proceso si­
guiente de desulfuración. Las etapas de hidrogenaci.ón de la inven­
ción pueden usar un material de carga aromátioo conteniendo hacia 
2 ppm en peso de azufre, aunque el procedimiento de desulfuración 

15 es capaz de producir un producto conteniendo menos que 1 ppm en pe­
so de azufre.

Las referenoias de los contenidos de azufre en esta descrip­
ción son tanto para azufre combinado como sin combinar, pero están 

expresadas como el elemento.
20 El níquel es susceptible de desactivación por los materiales

que contienen azufre aunque tiene un número de ventajas sobre otras 

sustancias empleadas para la hidrogenación de hidrocarburos aromáti­
cos. Los catalizadores de níquel soportado empleados en el presente 
procedimiento pueden incorporar cualquiera de los materiales de so- 

25 porte naturales o sintéticos conocidos, tales como los óxidos re­
fractarios de los elementos de los Grupos II a V de la Tabla perió­
dica o kielselgur, piedra pómez o sepiolita. La sepiolita es el ma­
terial preferido y el catalizador preferido para ambos procesos de 

desulfuración e hidrodesulfuración de la invención es níquel en se-
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piolita preparado y activado de acuerdo con la explicaoi,6n de la 

patente británica n% 899.652. No es esencial, no obstante, que 
el mismo catalizador sea empleado en el proceso de desulfuración 
como en oualquier subsiguiente proceso de hidrogenarán o en am- 

- 5 bas etapas de los procesos de hidrogenaoión.
El níquel en sepiolita preparado y activado segdn la mencio­

nada patente británica puede contener de 1 a 50% en peso de ní­
quel (expresado oomo níquel elemental) y más particularmente de 

5 a 25% en peso. Un catalizador tal tiene una gran área de aupar­
lo fioie de níquel^y tiene alta aotividad y selectividad. Es oapaz 

de mantener su actividad da hidrogenaoián en las etapas de hidro­

genaoián de la invención hasta una proporción atómica azufre:ní­
quel de 0.1:1 y su capacidad total de azufre es mucho más eleva­

da que ásta. Nosotros hemos comprobado que la absoreión ge azufre 
15 se realiza a lo menos hasta 0.75:1 anproporoión .átomica azufre:ní­

quel. Ya que la capacidad de azufre del material de níquel soporta­
do es elevada y es oonocida es posible suministrar una cantidad 
Buficiento para dar una vida catalítica eoonómlca. Se ha comproba­
do que una vida en exceso de un año puede ser obtenida oon níquel 

20 en sepiolita empleando un material de carga conteniendo 1.3 ppm. en 
peso de azufre tiofánico.

En adición al requerimiento en el prooeso de desulfuración 
que una pequeña oantidad de hidrógeno debe estar presente para pre­

venir la desactivación de la superficie del catalizador, la exten- 
25 sión de la hidrogenaoi,ón debe ser controlada, a lo menos cuando 1& 

superficie del catalizador es fresca, para prevenir que ocurra una 
excesiva elevación de temperatura, ya que la hidrogenación de ben­
ceno sobre níquel es una reacción exotármioa. La tácnica actualmen-



te a ser descrita asegura que la hidrogenación en el prooeso de 

desulfuración ocurre solamente en una aceptable extensióny y 
por lo tanto que solamente una aceptable cantidad de calor es 

desarrollada.
Como antes se ha dicho se ha comprobado que la presenola 

de hidrógeno es neoesaria si un proceso de desulfuración emplean­

do un catalizador de níquel soportado es "operado durante un pe­
riodo razonable. La cantidad de hidrógeno requerido no obstante, 
es pequeña, y como hemos dicho, es ampliamente suministrada por 

la elección de una presión conveniente parcial de hidrógeno.
Los constantes equilibrios pueden ser calculados por la reac­

ción OgHg 4- SHg - CgH^2 de la conocida Freo Energías of Formation 
de benceno y de oiclohexano a varias temperaturas. En la suposi­
ción de varios niveles de conversión de benceno a oidohexano es 
posible calcular la presión parcial de hidrógeno en equilibrio y 
construir un diagrama de presión parcial de hidrógeno frente a 

.la temperatura. Este se muestra en la figura 2 del dibujo. Cada 

curva es de una proporción dada partioular de oiclohexano a ben­
ceno en mol%.

En la figura 2 se aprecia que hay uta significante presión 
parcial de hidrógeno en equilibrio a temperaturas cerca los 400°F 
(204°C) igual a niveles bajos de conversión. A una presión par- 
oial de hidrógeno de solamente 0,034 atmósferas se ha calculado 
que hay a lo menos cien veces más hidrógeno que el mínimo reque­
rido para prevenir la desactivación de la superficie del cataliza­

dor por polimerización. Aunque no lo muestra la figura 2, una pre­
sión parcial de hidrógeno suficiente para prevenir la desactivación 
de la superficie del níquel puede ser obtenida a temperaturas in­
feriores a 122°F (50°C).



Una conversión de 5 mol% puede ser mirada como compromiso 

satisfactorio entre la neoesidad de evitar excesiva hidrogenación 
y el requerimiento"de suministrar una presión parcial de hidróge­
no adecuada, y oon referencia a la figura 2 esta muestra que tal 

nivel de conversión 19 suministrará una presión parcial de hidró­
geno de 0,034 atmosferas 400°F (204°C). Una conversión de 10 mol % 
puede verse que suministra una presión parcial de hidrógeno ligera­
mente mayor que esta de 400°F (204°C).

Se ha oomprobado que el control de presión del hidrógeno in­

troducida en el reaotor de desulfuración puede llevar en el caso 

de un catalizador fresco, a una temperatura incontrolada, ya que en 
este oaso por alimentación de hidrógeno a una presión prede te mina­
da una excesiva cantidad puede ser introducida. En la presente in­
vención el control del flujo es por esto usado.

La reacción de desulfuración puede ser conducida en fase lí­
vida o de vapor o mixta (gas/liquido). La operación en fase vapor 
es la preferida. Si la fase liquida es empleada es preferible que 
el flujo sea ascendente en el reactor. Un catalizador de lecho fi­
jo o fluidizado puede ser empleado. En el oaso de uno fluidizado 
elevadas velocidades del liquido pueden causar que el catalizador 
sea arrastrado con el produoto, en cuyo oaso un depósito de sedimen­
tación será necesario para reouperar el producto.

La reacción de desulfuración debe preferiblemente ser en la fa­
se vapor para permitir que la presión parcial de hidrógeno estar 
al nivel bajo deseado. La presión máxima de la planta está restric­

ta a la presión de vapor del benceno a la temperatura deseada de 
operación. A 400°F (204°C) la presión de la planta está asi restric­

ta a cerca 13,6 atmósferas, y a 450°F (230^0) a cerca 20,4 atmósfe­

ras. La operaoión a favorables temperaturas altas medias que la oa-



pacidad de azufre y actividad de desulfuración del catalizador sean 
aumentadas y. también el equilibrio de presión paroial de hidrógeno 
es aumentado.

En la practica un límite superior de temperatura de operación 
5 es determinado por la irrupción de reacciones secundarias, tales 

como oraoklng, isomerizaoi.ón y opertura de anillos. De estas el 
oracking es la mis importante. Cuando el catalizador está parcial­
mente desactivado la temperatura de operaoión puede ser elevada sin 
que se realice formación de subproductos.

10 El tiempo de velocidad debe ser lo mis elevado posible consis­
tente con el nivel requerido de desulfuración. Teniendo en cuenta 

lo expuesto antes, la extensión de la hidrogenacíón de los aromáti­
cos está limitada a no más que el 10% del volumen y las condicio­
nes favorables del prooeso para activar date pueden ser elegidas de 

1$ los órdenes siguientes:
Temperatura 50 a 29O°0

(de preferencia 75 a 250°C)
Presión O a 13,6 atmósferas

(de preferencia 6,8 a 34 at­
mósferas)

Tiempo de, velocidad 0.05 a 10 -v/y/hr.
(de preferencia 0.2 a 5.0 
v/v/hr.)

20 proporción hidrógeno: 0.01;1 a 0.5!Í.Jsolar
hidrocarburo de entrada, (de preferencia 0.05 a 
en el alimento total 0.2:1 molar).

Si se producen temperaturas elevadas deben estar dentro del 
orden dado. Así la temperatura en la salida del reaotor no debe 
exceder del límite superior del orden y la temperatura de entra- 

25 da debe estar por encima del límite inferior. También el límite
superior debe aplicarse al aumento de temperatura usable sin signi­

ficante formación de subproductos cuando el níquel está sulfurado



comparado con la usable cuando está fresco.
Es posible ajustar las condiciones de la reacción para la 

desulfuración de benceno de manera, por ejemplo, que un equili­
brio de la presión parcial de hidrógeno de cerca 10 de presión 

- 5 absoluta (libras por pulgada) se obtenga. No obstante, una pre­
sión parcial de hidrógeno de 0.01 a 10 psia. puede ser empleada 
hasta que la proporción atómloa azufre:níquel excede a 0.1:1.

Si el producto de la reacción ha de ser separado inmediatamen­
te en normalmente productos líquido e hidrógeno en un separador 

10 que opera a lo menos a la presión de reacoión (o sea a una eleva­

da; -presión convencional del separador), la tócnica descrita en 
nuestra patente británica nS 41939/65 es particularmente favorable. 
El problema es que la oantidad de hidrógeno que se disuelve en el 
benceno en el separador no varié mucho de la cantidad total de hi- 

15 drógeno presente y que bajo estas circunstancias el aumento de la 
requerida presión de reacción es lenta y tiene un límite limitado. 
En una solicitud pendiente es expuesta una tóonica de alimentación 
adioional de hidrógeno u otro gas al separador, lo oual resuelve 

la dificultad.
20 No obstante si es deseable hacer que el procedimiento de desul­

furación aquí descrito parta de un proceso comprensible, es deoir 
un proceso en el cual el material desulfurado es ulteriormente pro­
cesado bajo presión y en presencia de hidrógeno, esto puede dar­
se por conexión directa sin necesidad de un separador de presión 

25 elevada.

El material conteniendo hasta 2 ppm. por peso de azufra, de­

rivado del proceso de desulfuración descrito, puede ser hidrogena­
do sobre un níquel soportado en dos etapas. La primera de ástas 
será designada la etapa "reactor principal" y la segunda etapa
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"reactor de acabado".

El material que entra en el reaotor principal está de prefe­
rencia en fase mixta (gas/líquido), y está de preferencia en fase 
vapor en la salida del reactor. Puede estar en fase mixta o en fa­
se vapor a la salida del reactor, dependiendo de la extensión en 
que la hidrogenaci.ón se realiza en el reactor y la extensión de 
enfriamiento. El material que sale puede posiblemente estar en fase 
vapor, pero en este caso como la temperatura de salida está fijada 
una gran cantidad de reciclo refrigerante es necesario. Puesto que 
el grueso de hidrogenación ocurre en la primera etapa de hidrogena- 
alón o sea en el reactor principal, la mayor parte del calor produ­
cido por la reacci.ón de hidrogena ci.ón es producido en esta etapa y 
el enfriamiento es por esto, necesario para controlar la temperatu­
ra de la etapa dentro de los límites deseados. Este enfriamiento 
puede ser efectuado por reciclo de líquido o por el empleo de un 
reactor tubular refrigerado. El líquido puede ser convenientemente 
reciclado desde la salida del reactor principal. El uso del reciclo 

líquido mediante velocidad lineal a través del reactor va en aumen­
to, oon consiguiente ampliación del reaotor para llevar a cabo el 
mismo tiempo dar:contacto. Esto puede ser evitado empleando un reac­

tor tubular refrigerado, con el catalizador en los tubos y un agen­
te refrigerante pasando entre ellos. De esta forma la elevación de 
temperatura en los tubos es limitada al orden requerido. En este ti­
po de reactor un término medio elevado de la temperatura del leoho 
del catalizador puede alcanzarse para dar un nivel de hidrogenación 
que es posible con un reaotor adiabático. Los agentes más convenien­
tes de refrigeración para el reactor tubular refrigerado son el va­
por, agua bajo presión, gas o realmente cualquier substancia que sea 
térmicamente estable dentro del orden de temperatura del proceso.
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En un sistema tal el factor de limitación en la proporción en 
que el calor puede ser apartado del catalizador a una temperatu­
ra aceptable dentro del orden# Si un reactor tubular refrigerado 
es empleado oomo medio reactor de hidrogenación esta etapa es de 

.5 preferencia en fase vapor durante toda ella, ya que de otra manera 

pueden ocurrir dificultades de distribución.
El medio de reciclo más conveniente es ciolohexano y desea­

blemente este es, en lo posible, en fase líquida a la entrada del 
reactor prinoipal, ya que el calor de vaporización debe ayudar el 

10 efecto refrigerador, y el mínimo de oiclohexano para efectuar el 

enfriamiento necesario puede ser reciclado. Estos medios para que 

el alimento total del proceso de hidrogenación, es decir oiclohexa­
no y benceno desulfurado fresco, entran en el reactor-principal 
a la más baja temperatura posible, previniendo que la temperatura 

15 sea lo bastante elevada, para que el catalizador sea lo suficien­
temente activo para dar el grado requerido de hidrogenación. Con 
el objeto de lograr la conversión completa a ciolohexano en una 
etapa será necesario restringir la temperatura de salida por de­
bajo los 3u0°0 de otra manera la reacción de hidrogenación no es

20 complementaria. En realidad la temperatura de reaoci.ón deberá
o

ser menor que cerca los 200 C, de manera que la presión parcial 
de hidrógeno pueda estar a un conveniente nivel en relación con 

la presión total. Además, para obtener la conversión completa y al 
mismo tiempo mantener la temperatura elevada a travós del reactor 

25 a un valor conveniente el reciclo requiere un nivel que pueda Irre- 
gularmente bajar la presión parcial de hidrógeno. Las alternativas 
de emplear una presión total elevada ot un muy grande exceso de 
hidrógeno deben ser impracticables en un procedimiento comercial.

Para obviar estas dificultades a las etapas de hidrogenación



- l i ­

le la invención se usa un reactor de acabado sin refrigerar. De 90 

a 9%  en peso y de preferencia cerca el 953& en peso el cidohexa- 
no es producido en el reactor de hidrogenación principal con el 
resto de la conversión realizándose en el reactor de acabado. Con 

5 estos niveles bajos de conversión en el reactor prinoipal una tem­
peratura elevada de salida del reactor principal puede ser emplea­
da oomo si luu?¿ de conversión fuera intentada en el reactor princi­
pal, mientras se mantiene una satisfactoria presión parcial de hi­

drogena oión.
lo una presión paroial de hidrogenación elevada es más fácilmen­

te mantenida en el reactor de acabado que en el reactor principal, 
y la totalidad de hidrogenación se logra sin una elevación de tem­
peratura inaceptable, adn cuando no se emplee refrigeración. El 
reaotor de aoabado puede operar en fase mixta (gas/Hquido)o fase 

15 vapor, y su temperatura de salida debe ser,y de preferencia lo es, 

inferior que la temperatura de salida del reactor principal, pues­
to que esto es ventajodo para altos niveles de conversión.

puede ser deseable invertir periódicamente el flujo de los 
reaotivos en el reactor prinoipal. Esto es debido a que cualquier 

20 azufre no separado en la etapa de desulfuración puede tender a
desactivar el catalizador al lado de entrada del reaotor, donde la 
temperatura, y asi la capacidad de azufre del catalizador, es infe­
rior que en la salida, por la inversión del flujo en el catalizador 
de elevada oapacidad de azufre será expuesto al material de la eta- 

25 pa de desulfuración con consiguiente extensión de la vida del ca­
talizador del reactor principal.

El hidrógeno usado en el procedimiento de la invenoión pue­
de ser oomercialmente puro o puede estar mezclado con gas desvia­

do de un proceso de refinería, tal oomo un gas de oola reformado
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al vapor, también conteniendo metano, o gas maloliente reformado 
catalíticamente. Gases conteniendo dos o más átomos de carbono 
por molóoula pueden ser empleados, previniendo las condiciones 
de reacción, y en particular la temperatura, sean cuidadosamen- 

5 te controladas para evitar, en presencia del níquel fresco una 
temperatura superorítica. De preferencia el gas oontiene a lo 
menos 50 mol% de hidrógeno, y más convenientemente 70 a 99 mol % 
de hidrógeno. Una ventaja del procedimiento es que el hidrógeno 
producido por vapor reformado de gas natural, o nafta puede ser 

10 usado sin complementar la compresión del gas.
De acuerdo con la práctica convencional el gas puede ser 

reoiolado en el reactor principal, y si se usa una mezola de gas, 
por ejemplo una conteniendo metano, el gas puede ser purgado de 
la corriente de gas reciclado o no, segdn se desee, o el metano 

15 puede ser separado del residuo líquido del separador de presión 
elevada. En el %ltimo caso es deseable recuperar el producto 
contenido en el gas maloliente, por ejemplo, por absorción en 
carbón vegetal activado u otro absorbente conveniente.

Las condiciones de reacción para las etapas de hidrogena- 
20 ción de un procedimiento amplio para la desulfuración y la hi­

drogena ción de benceno empleando reciclo refrigerador en el reao- 

tor prinoipal y un reactor de acabado sin refrigerar, siendo el 
catalizador níquel en sepiolita y todas las etapas, pueden ser 
elegidas de las siguientes:



Reactor de hidrogeñaoiÓn- prinoi-nal

Temperatura

Presión

Tiempo de velocidad 
(alimento fresco)

Proporción de producto 
reciclado

Proporción de hidrógeno 
reciclado en el alimento 
total

Reaotor de acabado 

Temperatura

Presi.ón

Tiempo de velocidad

25 a 350°C
(de preferencia 50 a 300°C).

1.703 a 136,3 atmósferas 
(de preferencia 3y408 a 34.08 

atmósferas).
0.25 a 10.0 v/v/hr. ¡
(de preferencia 0.5 a *5.0 v/v/hr.

2:1 a 1:1
(de preferencia 2.5:1 a 6:1)
50 a 5000 pies o.dbioos por 
Barrel (de ^referencia 200 
a 1000 scí/brl).

2 5a 350°C
(de preferencia 50 a 300 0)

1,703 a 136,3 atmósferas 
(de preferencia 3.408 a 34..08 

atmósferas) 
0.25 a 10.0 -v/v/hr.
(de preferencia 0.5 a 5.0 
i/v/hr.

Proporoi.ón de hidrógeno
reciclado 100 a 5000 pies cúbicos por Ba­

rrel, (de preferencia 500 a 2000

Las elevaciones de temperatura que se producen en cada etapa 
deben estar dentro del orden dado, las temperaturas de salida 
del reactor no excediendo los límites superiores del orden fija­
do, y las temperaturas de entrada estando por encima de los li­
mites inferiores.

Las referencias hechas en esta especificación para los reac­
tores de hidrogenaci.ón principales, y reactores de acabado, o a- 
quellos t.árminos sufljados por la palabra "etapa" comprenden el 
empleo de uno o más reactores en cualquier etapa, o el empleo de 
uno o más reactores conteniendo más que una etapa. Se requiere sola.
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mente que el catalizador de cada etapa debe estar físicamente 
separado y que el control dependiente de los procesos parámetros 

sea posible en cada etapa.
Una incorporación de un proceso combinado en el que el ben- 

5 ceno es desulfurado por el procedimiento previamente descrito y el 
benceno desulfurado es luego hidrogenado como se ha descrito es­

tá ilustrado en la figura 1 de los dibujos adjuntos como un dia­
grama simplificado. Debe recalcarse que este diagrama combina 

los procesos de desulfuración y de hidrogenad,ón aún cuando el 
10 primero as separadamente viable.

En este diagrama el benceno entra en el sistema vía el con­
ducto 1 y bomba 2, y el hidrógeno o gas mezclado conteniendo 

hidrógeno entra via el oonduoto 3 y válvula 4. Las mezclas pasan 
dentro de un reactor de desulfuraoi.ón 6 y de allí dentro del 

15 reactor principal 7* el complemento de hidr.ógeno siendo abaste­

cido via el conducto 3 y otra válvula 4. Desde el reactor prin­
cipal 7y ciclohexano, residuo de benceno sin convertir y exceso 
de hidr.ógeno pasan dentro de un separador 8 de presión elevada, 
desde el cual la mezcla ciclohexano-benceno es reoiclada vía 

20 conducto 5 y una válvula 4 a la entrada del conducto 1, si se
desea, para controlar la presión parcial de hidrógeno en el reac­
tor de desulfuración. El gas reciclado yía oonduoto § y ciclohexa­
no-benceno reciclado vía bomba 11 y conducto 10. Una menor pro­
porción del ciclohexano-benoeno pasa vía conducto 12 y una vál- 

25 vula 4 al reactor de acabado 13 y de allí a un separador de pre­
sión elevada 14, desde el cual el producto ciclohexano pasa vía 
el conducto 15 para ser almacenado, el gas del separador 14 re­
gresando al reactor principal. Si se emplea un gas mezclado los 
inertes pueden ser emitidos en un punto del conducto entre el



separador 8 y el oonducto 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 hidrógeno puede ser abastecido vía 
el oonducto 3 directamente al reactor de acabado.

5 En la realización que acaba de ser descrita de un proceso tí­
pico las condiciones pueden ser una presión común en oada reactor 
de 13,6 atmósferas, las temperaturas respectivas en el reactor de 
desulfuración, reactor principal y reactor de acabado 204-260°C., 
160-220°0 y un tiempo de velocidad en cada reactor de 1 v/v/hr.,

10 siendo el catalizador níquel en sepiollta en ambos procesos de de­
sulfuración y de hidrogenaci.ón. El gas empleado puede ser vapor de 
hidrógeno reformado, conteniendo 9§,% de hidrógeno y suministrado a 
17 atmósferas, y 95% de ciclohexano puede ser reciclado en una pro­
porción de reciclo en alimento fresco de 3.5:1 a 4.0:1 por peso pa- 

15 ra controlar la temperatura del reactor principal, para lograr el 
95% de conversión en la etapa de hidrogenación principal, la con­
versión completa en el reactor de acabado un producto ciolohexano 
conteniendo solamente 1 ppm. en peso de benceno puede ser obtenido 
sin significante desactivación del níquel en sepiolita.

20 3*n los ejemplos siguientes que ilustran la invenoión el Ejem­
plo 1 se refiere al procedimiento de desulfuración de la invención 
y los ejemplos 2 y 3 se refieren a las subsiguientes etapas de hi­
drogena ción.

EJEMPLO 1

El contenido de azufre del benceno fuá reducido desde 1.3 a 

0.2 ppm. en peso sobr-P catalizador níquel en sepiolita bajo las 
25 condiciones siguientes:

Pre sión 13,6 a tmó sfe ra s
Temperatura 450°F (¡múximo)
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Tiempo de velocidad 

Gas de entrada
proporción hidrógeno-hidrocar-

1.0 v/v/hr . 

hidrógeno 
0.1 :1 molar

buró
de entrada.

5 Gas secundario a elevada pre- hidrógeno 
si.ón en el separador
Gas seoundario en' nroporoiÓn 0.05:1 molar 
hidrógeno:hidrócarburo

Durante esta operación la hidrogenación de benceno a ciclo- 
hexano fuó limitada a cerca 3.5% en peso. Esta reacción de hidro­
gena ción efectuada a temperatura ligeramente alta de cerca 30°F 

10 sobre una corta longitud del lecho catalizador. Esta será referi­
da como "el lugar caliente". Segán progresa la operación el azu­
fre vappsesionáadosec&l catalizador al extremo del lecho y lo ha­
ce inactivo para la hidrogenación del benoeno. En consecuencia, 
la situación de la reacción de hidrogena ción gradualmente dismi— 

15 nuye. Esto fuá seguido por observación de la situación de "el lu-. 
gar caliente" en el reactor.

La marcha fuá continuada bajo estas condiciones hasta 1007 
horas en corriente, en cuyo tiempo la temperatura fuá inferior a 
430°F. A esta temperatura el contenido de azufre del producto 

20 fuá 0,3 ppm. en peso. La marcha fuá continuada bajo estas condi­

ciones hasta 4.400 horas en corriente, por cuyo tiempo "el lugar 
oaliente" había viajado el 39 por ciento abajo del lecho catalí­
tico.

Si esto continua a la misma proporción la vida del cataliza— 
25 dor puede ser de 11.300 horas A  67 semanas.
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- EJEMPLO 2
Reactor reciclado de Mdroge nación principal

Benceno desulfurado conteniendo 0.2 a 0.3 ppm. en peso de 
azufre derivado del procedimiento de desulfuración de la invención 
fuá pasado al reactor de hidrogenación prinoipal donde fuá con­

vertido en 95 a 97 por ciento en peso en ciclohexano.

Las siguientes condiciones en las operaciones iniciales fueron 
empleadas:

Presión 13,6 atmósferas

Temperatura de entrada 180°F
Temperatura de salida 403 °F
Tiempo de velocidad del 
alimento fresco

1.0 v/v/hr.

Tiempo de velocidad del produc­
to reoiclado

3.93 v/v/hr.

Tiempo de velocidad de total 
del producto

4.93 v/v/hr.

Gas de complemento Hidrógeno
Proporcióh de re oído 
de gas en el alimento fres­
co

5.000 pies oóbicos ppr
Barrel

Proporción de reciclo de 
gas en el alimento total

1000 pies odbicos por 
Barrel

Presión paroial de hidrógeno 
en la salida del reactor

92 presión absoluta 
(libras por pulgada)

El contenido de azufre del ciclohexano fuá reducido a un 
estimado u.l ppm. en peso en esta etapa. En consecuencia, la acti­
vidad de hidrogenación del catalizador declinó muy ligeramente 

puesto que la proporción de sulfuración fuá muy ha ja. La propor­
ción en que la temperatura de operación ha sido elevada para man­
tener la hidrogenación al nivel requerido es como sigue:
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HOS .
Temperatura Estimada pro­

porción del cata 
qizador azufre:"" 
níquel atómico

Contenido
oiclohexano

Entrada
°F

Salida
°F

del producto 
% en peso

0 180 405 0 96.3
1000 194 422 o.uu38 96.0
2UU0 215 455 o.uu76 95.2
3uou 228 462 0.0U 4 95.7
4000 243 484 0.0152 95.1
4590 255 500 0.0I75 95.0

5

10

En la misma proporción da desactivación fuá mantenida la 
estimada vida del oanalizaaor an 5.5oü horas, en cuyo tiempo la pro­
porción azufre:níquel fuá 0.oo2l:l.
E*capa ue hidrogenaolón de acabado

13,6 atmósferaa

El residuo 3 a 5 por oiento en peso del benceno fuá hidroge. 
nado sobre cavalizaaor níquel en sepiolita produciendo puro ciclo- 
hexano bajo las condiciones siguientes: 

presión 
Temperatura 
Tiempo de velocidad 
Gas de complemento 

Proporción de gas reciclado

4o8°F

Proporción hidrógenohidrocar­
buro en la salida del reactor
Presión parcial de hidrógeno 
en la salida del reaotor

1.0 v%v/hr.
Hidrógeno
1165 pies ciíbicos por Barrel 
1:1 molar

108 presión absoluta 
(libras por pulgada)
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Bajo estas condiciones el contenido de benceno del producto 
fu,á 1 a 2 ppm por peso. La marcha fuá progresando durante 4.880 
horas sin ninguna indicación de declinación en la actividad del 
catalizador. El mátodo de determinación del azufre fuá incapaz 

5 de detectar cualquier diferenoia entre los contenidos de azufre 
del material de carga y producto.

No puede hacerse una estimación de la vida del catalizador.
De la fecha valida puede tomarse, la condusiÓn de que el cataliza­
dor será aotivo casi indefinidamente.

10 La pureza del producto cidohexano fuá 99*78 por cien en pe­
so. Cuando el proceso de desulfuración referido en el ejemplo 1 
fu,á operado a 430°F, y el producto hidrogenado bajo las condicio­
nes referidas en el presente ejemplo la pureza del producto ciclo- 
hexano final fu,á dentro del orden de 99*86 a 99*92% por peso. No 

15 obstante, la desulfuración a 450°F produjo formación de subproduc­
tos a un nivel ligeramente elevado.

Ejemplo 3

Benceno desulfurado conteniendo 0.4 a u.9 ppm.por peso de azu­
fre derivado del procedimiento da desulfuración de la invención 
fu,á hidrogenado en dos etapas segdn el proceso de hidrogenación de 

20 la invención 95 a 97 % de conversión a oiclohexano ocurrió en el
reactor principal, cuando fuá enfriado por reciclo, siendo las con­
diciones de operación idánticas que aquellas de la correspondiente 
etapa del ejemplo 2.

Despuás de esta operación el producto cidohexano tenia un 
25 contenido de azufre dentro del orden de 0.2 a 0.5 ppm. por peso

dependiendo del contenido de azufre del material de carga. La pro­

porción a la cual la temperatura de la operaoión habia sido eleva-
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da para mantener el grado requerido de hidrogenaci,6n se dà a con­

tinua oidn:

—

Ros
Temperatura

-
proporción atómi­
ca del cataliza-

Contenido del 
producto ciclo-

Entrada Salida
dor azufre:níquel hexano % en pe­

so

0 180 403 0 96.6
800 2l0 447 0.0063 95.7

1400 223 460 0.0095 95.9
200o 236 474 0.0143 95.2
2500 258 505 0.0168 95.4

Si la desactivación del Catalizador continua a la nrí sma propor­
ción la vida estimada del catalizador será 3.2UO horas lo cual corres­
ponderá a un catalizador en proporción azufre:níquel de 0.021:1. 
Reactor de hidrogenación de acabado

El residuo 3 a 5 por cien por peso de benceno fuá hidrogenado 
5 sobre catalizador níquel en sepiolita para producir ciclohexano puro 

bajo las mismas condiciones del ejemplo 2.

%) Bajo estas condiciones el contenido de azufre del ciclohexaSü.o
fuá reducido por oerca 0.1 ppm. por peso. En consecuencia, hubo una 
lenta disminución en la actividad de hidrogenación del catalizador.

10 La proporción en la que el contenido de benceno aumentó en el produo- 
to se dá en la tabla siguiente



HOS
Contenido de ben­
ceno en el produc­
to parte por mil en 
peso.

Proporción atómica 
azufre:níquel en 
el caualizaüor.

0 1 0
luuu 13 O.OU25
2UUO 21 0.0050

La vida estimada del catalizador es en exceso a las
5 w o  horas.

El análisis croma*¡:ográi'ioo ael gas ael material de carga y 

producto di.ó los resultados siguientes:

!
Componente Benceno alimen­

tado
Produce o ci­

clohexano

Ciclohexano % peso 0.012 99.89
Benceno peso 99.922 0.002
n-heptano % peso 0.019 0.027
otras parafinas % peso 0.007 0.013

!
: Motil ciclopentano % peso 0.003 0.010
: Metil ciolohexano % peso 0.024 0.040
: Otros naftenos % peso 0.010 0.018

: C^ aromáticos % peso 0.002
: Cá aromáticos % peso : 0.001 —

! Total % peso ! 100.0 100.0



N O T A

Por la patente de invención a que se refiere la presente memo­
ria descriptiva se REIVINDICA la propiedad y la explotación exclu­
siva de:

1. - Un procedimiento para la desulfuración de un hidrocarburo 
5 aromático, conteniendo fracciones que contienen de 1 a 50 partes

por mil por peso de azufre sin apreciable hidrogenación de los hi- 

, droQarburos aromáticos, caracterizado por el hecho de que compren­
de el paso de la fracción en fase liquida o vapor, y en presencia 
de hidrógeno, sobre un níquel soportado a una temperatura elevada 

10 y presión tal que el azufre se combina con el níquel pero sin pro­
ducir una cantidad sustancial de sulfuro de hidrógeno, siendo el 
equilibrio de la presión parcial de hidrógeno mayor que §1 mínimo 
necesario para prevenir la desactivación del catalizador pero menor 
que aquel en el que se producen 10 mol por cien de hidrogenación 

15 de los hidrocarburos aromáticos.

2. - Un procedimiento, tal como el especificado en 1, caracteri­
zado por el hecho de que la fracción contiene a lo menos 95 por cien 
en peso de hidrocarburos aromátioos.

3. - Un procedimiento, tal oomo el especificado en 2, caracteri­
zo zado por el hecho de que la fracción es benceno conteniendo no más

que lo partes por mil por peso de azufre.

4. - Un procedimiento, tal como el especificado en una cualquie­
ra de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por el hecho 
de que el material de níquel soportado es níquel soportado en sepio—

25 lita conteniendo de 1 a 50 por cien por p&so de níquel, expresado 
en el elemento.
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5.- Un procedimiento, tal como el especificado en una cualquie­
ra de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por el hecho 

de que las condiciones de reacúi.ón son elegidas de las siguientes

Proporción hidrógeno:hidrocarburo 0.01:1 a 0.5:1 molar 
de entrada, en el alimento total
6.- Un procedimiento, tal como el especificado en 5, caracte­

rizado por el hecho de que las condiciones de reaooión son elegidas 
de las siguientes:.

Temperatura;; 75 a 25O°0
Presión 6,81 a 34 atmósferas
Tiempo de velocidad 0.2 a 5.0 v/v/hr.

Proporoión hidrógeno:hidrocar- 0.05 a 0.2:1 molar 
buró de entrada, en el alimento

total
7. - Un procedimiento, tal como el especificado en una cualquiera 

de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por el hecho de 
que el equilibrio de la presión parcial de hidrógeno está ajustado
de manera que se produzca un 5 mol por cien de hidrogenación.

8. - Un procedimiento, tal como el especificado de 1 a 7 en el 
que se produce una fracción que contiene hasta 2 partes por mil de 
^zufre,yesta fracoión es hidrogenada en dos etapas, ambas empleando 
catalizadores de níquel, caracterizado por el hecho no menos que 90 
por cien por peso y no más que 99 por cien por peso de la fracción 
es hidrogenada en la primera etapa de hidrogenación, con la reacción 
de hidrogenación siendo sustancialmente completada en la segunda eta­
pa de hidrogenación, la temperatura de la primera etapa de hidrogena- 
oión siendo controlada por refrigeración y la segunda etapa de hidro-

Temperaturas 
Presión
Tiempo de velocidad

50 a 290°C 
O a 136,3 atmósferas 
0.05 a 10 v/v/hr.
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genación realizándose sin refrigeración.
9. - Un procedimiento, tal como el especificado en 8, carac­

terizado por el hecho de que el material completo de la primera 

etapa de hidrogenación del reactor está en fase mixta y esta eta­
pa es enfriada por líquido 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 segunda etapa es inferior a la temperatura de sali­
da del reactor de la primera etapa y la segunda etapa es operada 
en fase mixta.

11. - Un procedimiento, tal como el especificado en una cual­
quiera de las reivindicaciones de 8 a 10, caracterizado por el he­
cho de que las condiciones de las etapas primera y segunda de hi­
drogena ción son elegidas de I8s siguientes:

Primara ataña

Temperatura 25 a 350°C
Presión 1*70 a 136 atmósferas
Tiempo de velocidad (alimento 0.25 a 10.O v/v/hr.

fresoo)
Proporción de producto reciclado 2:1 a 10:1
Proporoión de hidrógeno reciclado 50 a 5000 pies odbicos por 
en el alimento total Barrel
Segunda ataña 

Temperatura 
presión
Tiempo de velocidad

proporción de hidrógeno 
reciclado

25 a 350°C
1.70 a 136 atmósferas
0.25 a 10.0 v/v/hr.

100 a 5000 pies cúbicos por
Barrel.
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12.- Un procedimiento, tal como el especificado en H ,  carac­

terizado por el hecho de que las condiciones de reaoción para 
las etapas primara y segunda de hidrogenación son elegidas de 

las siguientes:
Primera etana 
Temperatura 

Presión
Tiempo de velocidad (alimento

fresco)
Proporción de producto recicla­

do
Proporoión de hidrógeno re dola­
do en el alimento total
Segunda etana
Temperatura
Presi.ón
Tiempo de velocidad 

Proporción de hidr.ógeno reciclado

50 a 300°0
3#4 a 34,0 atmósferas 
0.5 a 5.0 v/v/hr.
2.5 : 1 a 6 : 1
200 a 1000 pies odbi- 
cos por Barrel

50 a 300°C
3,4 a 34,0 atmósferas

0.5 a 5.0 v/v/hr.
500 a 2000 pies elíd­
eos por Barrel

13. - Un procedimiento, tal como el especificado en una cual­

quiera de las reivindicaciones precedentes, caracterizado por el 
hecho de que un gas mixto derivado de un prooeso de refinería y 
conteniendo a lo menos 50 mol por cien de hidr.ógeno es empleado!.

14. - Un procedimiento, tal como el especificado en 13, carac­
terizado por el hecho de que el gas mixto es vapor de gas de cola 
reformado.

15. - Un procedimiento, tal como el especificado en 13, carac­
terizado por el hecho de que la presión del reactor del proceso
de desulfuración y la presi.ón en ambas etapas del proceso de hi- 
drogenaoión es 13,6 atmósferas, las respectivas temperaturas en 
el resotor de desulfuración y las etapas primera y segunda de hi-



velocidad en el proceso de desulfuración y en ambas etapas de hi- 
drogenación es 1 y/v/hr. un gas mixto que contiene 95 por cien de 
hidrógeno, deri*vado de un vapor reformado y admitido a 17,0 at­

al reactor de la primera etapa, a una proporción de alimento fres­
co de 3.5:1 a 4:1.

16.- "Un procedimiento para la desulfuración de un hidrocar­
buro aromátioo".

Consta la presente memoria descriptiva de veintisle'-te hojas 
foliadas, escritas por una sola cara.

Barcelona, 4 de Octubre de 1966.

$ m,ósferas, es empleado, y 95 por cien de ololohexano es reciclado

E. LAViN REYNALDO 
P- P-
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