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Egte invento se refiere a la preparacidén de un com-
puesto aromitico, lHs éspeciéimente, este invento se refie-
re ala pmepafacién.de benceno a partir de un alquilbenceno,
por ejemplo tolueno. . o

- En términos generales, existen dos métodos que son co
" mercislmente adecuados para la preparacidén de benceno a par-
tilr de tolueno, a saber el método catalitico y el método Hdy
mico. El método térmico se realiza haciendo pasar-una mezely "
de hidrégeno y tolueno al calentador pare elevar la tempe-
ratura de las sustancias reaccionantes entre 1100 y 1500°F
(593 y 815%) aproximadamente, Ias sustancias reaccionantes
asi calentadas se pasan a continumcidn a un reactor en el -
qué la presidn sobre dichas sustancias se mentiehen dentro
de un amplio intervdlo, generaimente entre unas 300 y 1000
psig (21,1 y 70,3 kg/em?), El hidrdgenc se encuentra presen-
te como minimo en éanﬁidad estequiométriqa, aunque en la
préctica comercial se he encontrado que para impedir la car-
bonizacién o descomposicidn del metano asi formado a cok,
la relacidn de hidrdgeno & tolueno debe ser notablemente su-
berior & la correspondiente a la cantidad estequiométrica.
En general, es adecuada una relacidn molar de hidrdgeno a
tolueno comprendida entre 2 y 12, especialmente entre 4 y 6.
En el reactor, las sustancias reaccionantes se enfrian en
‘diversos lugares, después de la reaccidn con hidrégeno, pa-
re. mantener el control de la reaccidn ya que ésta es extraoxy
dinariamente exotdérmica y senéible a la temperature y una
temperatura superior a la deseada ¥y una adicidn de calor ind
debida a las sustancias reaccionantes podria producir la
formacidn de cék 0 el craqueo del benceno asf{ formado a com~

puestos alifdticos menos Geseables, con la consiguiente pdr-

- raag Ty
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-vidad estd expresada como el numero de moles de benceno re—

"enfriamiento en la zona de reaccidn. E1l tolueno que no ha

.reciclado mezclédndolo con la alimentacién de tolueno nuevo

dida de benceno. DLas susbancias remcclonantes se sacan dei
reactor y se procesan en la forme habitual. La selectividad
de 1a remccidn es del orden de 90-98, es decir los moles de
beﬁceno recuperados guardan une relacidn con los moles de

tolueno desaparecidos de alrededor de 90-98 %, Ia selecti-

cuperados sobre el nimero de moles de tolueno que desapare-—
cen en el proceso multiplicado poxr 100. '

En las operaciones comerciales se forman inevitable-
mente pequeiias cantiéédes de compuestos arométicos pesados
tales como xilenos, bifenilo, metilbifenilo y coupuestos de
anillos miltiples mds pesados. No obstante, los bifenilos’
son reciclados de acuerdo.con la patente estadounidense
2,929,775 después de separaflos del benceno., La masa de bi-
fenilos es reciclada despuds de separar une pequefie corrien
te de desecho de los compuestos aromdticos mds pesados que
Se separan por sjemplo por destilacién. ﬁl reciclado de los
bifenilos retrasa;tla formacidn de bifenilos adicionales pox
le ley de la accidn de masas y de esta forms pueden ser uti-
lizados con ventaja. Los xilenos formados tambidn pueden
ser;reciclados de forma similar o bien pueden ser extraidos
para otros usos,

El hidrdgeno geseoso que no ha reaccionsdo es también
recuperado y reciclado a la reaccidn ya sea con la alimenta-

cidn de tolueno en la entrada del calentador o como ras de
reaccionado proporcionado por el proceso también puede ser

0 con el reciclado de bifenilo.

Aunque la reaccion prosigue hasﬁa que se ha completado




10

15

20

25

© 30

~

en un alto porcentaje en comparacidn con muchas reacciones
quimicas orgdnicas, pars ser comercialmente fachible. la
selectividad debe ser lo mis alta posible, preferiblemente
mayor de 95, ya que los productos de degradacidn tienen po-
co valor en relacidn con ol valor de la alimentacidn de to-
lueno o del benceno producido., Como la reaccién'es muy exo-
térmica y las temperaturas excesivas perjudican.s la selec—
tividad, es muy conveniente proporcionar un procedimiento
que controle la entrada de calor allas sustanciag reaecionan
tes, suprima la formacidn de.gas y de cok y reduzeca allmini-
mo la produccidn dé compuestos.arométioos pesados indesea-
bles, Un procedimiento de este tipo, para ser econdmicamen—
te valioso, debe ser realizado en los aparatos actuales o en
aparatos de fécil construceidn sin necesided de emplear mé-—
todos no factibles econdmicamente para limitar o controlar
la temperatura en toda la zona de rgacéién. Haste ahora, la
mayor parte de las reacciones de desalquilacidn térmica se
han realizado generalmente en un equipo que presenta una o
més caracteristicas costosas. B

Este invento proporciona un procedimiento para la hi-
drodesalquilacidn térmica de un compuesto aromético, tal co-
mo el tdlueno o el xileno. Proporciona wn procedimiento co-
mercialmente factible para la producecidn de benceno a pérh
tir de tolueno, con una gran selectividad de reaccidén y por
lo tanto reduce al_minimo la produccidén de compuestos aroms-
ticos peéados, indeseaﬁles; como productos secundarios, -

Este invento considera un procedimiento para la pro-
duceidn de bencepo a partir de tolueno, xileno o etilbence-
no, que consiste en: .

1. Pasar ftolueno, xileno o étilbenceno e hidrdgeno a
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2,0 y 4,0 segundos, para aumentar la temperatura de la mez

través de una zona de calefaccidn, tal como un calentador
tubular encendido, en el que las sustancias reaccionantes
adquieren uné temperatura ligeramente superior.a la nece=
saria para iniciar le reaccidn. Esta temperatura de inicis
cién se encuentra normalmente en el intervelo de 1150° a'
130097 (6210 a 704°C). Ie inversidn en el calentador pue-
de ser reducida empleando unos flujoé meyores de los nornms '
les, tales como 12.000 a 20,000 BTU/hora/:ftz (BMU signifi-
ca British Thermal Units) (3260 a 5430 cal/hore/cm?) .

2. Pasar la nezcla de reaccion & través de una segunda
zona de reaccion caliente, con un flujo de calor aplicado
& los tubos calentadores que contienen la mnezcla de reac-
cidn comprendido entre 180 y7280 BIU/mol~1b/seg (100 y

156 cal/mol-g/seg) durante un periodo comprendido entre

cla de reaccidn hasta 1325-14250F (718-774°C); y despues
enfriando la mezcla de reaccidn con hidrégeno frio & una
temperatura comprendide entre 1250 y 1350°F (677 y 732°C).

3. Pasar la mezcla de reaccion a través de una tercersa
zona de reaccidn caliente, con un flujo de calor aplicado
8 los tubos calentadores que contienen ié;ﬁeécla de reac-—
cién comprendido entre 250 y 350 BTU/mol—ib/seg (139 ¥
195 cal/mol-g/seg), durante un periodo comprendido éntre
3,5 ¥ 5,0 segundos; y enfriar la mezcla de reaccidén con
hidrdgeno frio en uno o més_puntos dentro de la zona en la
medide necesaria para ﬁantener la temperatura entre 1250°
y 1425%F (177 y 774%).

4. Sacar la mezcla de reaccidén de la tercera zona de

reaccidn caliente, enfriar y recuperar el benceno.

Preferiblemente la relacidén molar de hidrdgeno a to-
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lueno, xileno o etilbenceno, & la que nos referiremos en

adelante como relacidén molar de hidrdgeno a tolueno, en la

alimentacidn a la primera zona de reaccidn estd comprendida
entre 4 y 6, especialmente 5, y las sustanciag_reaccionanr
tes se calientan entre 1200 y 1250°F (649 y 677°C). De pre-
ferencia el flujo de calor éplicado 2 los tubos calentado-
res que cbntienen'la meécla de reaccidn en la segunda zona
de reaccidn caliente estd comprendido entre 200 y 260 BFU/
mol-lb/seg (111 y 145 cal/mol-g/seg), la duracidén del raso
de la mezcla de reaccion a través de la segunds zona de
reaccién caliente estd comprendida entre 2,% ¥ 3,3 segun~
dos y la temperatura de la mezcla de reaccidn eq la segunda

zona de reaccion caliente estd comprendida entre 1350 y

| 1400°F (732 y 760°C). Todavia se prefiere mejor que el flu-

Jjo de calor aplicado a los tubos calentadores quercontienen
la mezela de reaccidn en la tercera zonaz de reaecién calien
te esté comprendido emtre 280 y 330 BTU/mol—lb/seé (156 y .
183 cal/mol-g/seg), la duracidn del paso de la mezola de
reaccidn a través de la tercera zona de reaceidn caliente
esté comprendida entre 3,; ¥y 4,3 segundos y las temperatu-
ras de le zonae de reaecién‘po pase de 1400°F (760°C). Lo
més adecuado es que el'gas épntenga de 40 a 100 % en volu~
men de hidrdégeno, nofmalmepte de 75 a 85 %,

Para ilustrer con mds detalle la naturaleza de este
invento y la forma ‘de ponerlo en préctica, nos referiremos

al diagrama de flujo simplificado que se incluye en esta

" memoria, que ilustra un método de practicar el invento,.

La alimentacidn de tolueno nuevo entra en el conduc=
o 2 y pasa a la torre de absorcidn 4 de gas de reciclado

en la que se admite.un gas de reciclado rico en hidrdgeno

vt e w s s
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procedente del conducto 6. Una parte del tolueno es ubili-
zada como fluido de barrido y entra en la torre de absor-
cidn 4 de gas'de reciclado a través del conducto 88, mien-
tras que el resto éntra a través del conducto 3. El gas ri-
co en hidrdgeno procede de una fuente adecuadamente situa—
da en otra zona de, por ejémplo,la plania de fefino de pe-=
tréleo, tal como la unidad de reformacidn catelilica. El
£as que contiene el hidrdgeno proéedente de la widad re-—
formadora o similar entra en el conducto 8 de alimentacidn
de hidrdgeno y pasa a la unidad 10 de purificacidn criogé-
nica de hidrégeno a través del conducto 90, El mas recicléf
do que contiene una pequefla cantidad de vapor de bencenc se
pone en contacto en contracorriente -con la porqiénidel F0m—
lueno que entra en la torre de absorcidn 4 de gas de reci-

clado a través del conducto 88, barriendo con ello el ggs

y preperdndolo para la purificacidn criogénica. Esto reduce|

la concentracidn de benceno de ele%aao punto de congelacidnl
de forma que existe una relacidn de tolueno de bajo punto
de congelacidn a benceno de, elevado punto de congelacidn
suficiente para impedir la cbngelacién.del equipo cfiogénic

El gas barrido es dirigido & la unidad de purificacidn de

hidrdgeno a través del’ conducto 90. Cﬁalquier liquido hidro)

carbonado recuperado en la unidad de purificacidn de hidrd-

geno puede ser dirigido a las instalaciones de fracciona—

-miento secundarias en el conducto 12. Ia corriente de meta—

no de desecho qug-contiene pequefias cantidades de hidrége~

. no y parafinas ligeras abendonen la unidad de purificadién

de hidrdgeno 10 y pasa ailconducto colector de gas combug-
tible 14 E1 hidrdgeno purificado abandona la unidad de pu-

rificacidn de hidrdgeno 10 a tra%és del conducto 16 y pass

- s 4 e e e
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la presidn.

 tacidén mueva ¥ el tolueno reciclado, el bifenilo reciclado,

" te gaseosa procedente del conducto 31 en un porcentaje en

‘mente precalentadas.pasan & través . del conducto 50 hasta

2l conducto 18 donde se mezéla con cuvalquier gas de recif
clado que no hays pasado por la unidad de purificacién de
hidrdgeno. Enfonces el hidrdgeno, etc., pasa a un compresor
26 y continmda por el conducto 28, Este Ultimo alimenta el
conducto 31 de hidrdgeno reéiclado; asi como los conductos

34 y 36 de enfriamiento y el conducto 32 de.equilibrado de

También se introduce en la torre de absorcidn 4 de gas
reciclado, & través de los conductos 38 y 3, una corriente
reciclada que puede contener la totalidad o parte del to-
lueno j de los bifenilos separados del benceno producido
en la seccidén de fraccionamiento 82, En la seccidn inferior

de la torre.de absorcidn 4 del gas de reciclado, la alimen-

el bencenoliberado del gas reciclado, el hidrdgeno disuelto
y las parafinas ligeras se combinen y pasan al conducto 42,
Une cantidad de hidrégeno procedente del conducto de hidrd-
geno 31 es admitida en el conducto 42 en centidad suficien—
te para ajustar la relacidn de hidrdgeno a tolueno entre 4

y 6, por ejemplo. El hidrdgenoc estd presente en la corrien—

volumen comprendido entre 40 y 100 %. Ia mezcla de reaccids
continda a través del cambiador. de calor 46 en el conducto
42 y cambia calor con ia nezecle, de-réaccién efluyente que

abandona la caldera de calor desperdiciab 54 en el conduc-

%o 48, A continuacidn las sustancias reaccionantes parciald

la seccidn de conveceidn 52 que también sirve como economi-
zador. Le mezcla de reaccidn precalentads en el condugto 50

entra después en la célula de calor radiante A de la calde-
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ra. encendida 40. En la célula A las sustancias reaccionanw

tes se calientan hagta una temperatura ligeramente superior

a la temperaturs umbral de reaccidn, es decir, éntre 1150 y
1300°F (621 y 704°C), preferiblemente entre 1200 y 1250°F
(649 y 677°C), Ias sustancias reaccionantes calientes en
el conducto 50 salen despuds de la célula A y pasan a tra—
vés de la célula B dentro del conducto 53. EL flujo de ca=
lor aplicado a los tubos calentadores que contienen la nez-~
cla de reaccidn en la célulng se wantiene cuidadosamente
entre 200 y 260 BIU/mol-lb/seg (111 y 145 cal/mol~g/seg),
preferiblemente entre 220 y 240 BIU/mol~1b/seg (122 y

133 cal/mol-g/seg)-y la duracidn del paso estd comprendida
entre 2 y 4 segundos, preferiblemente alrededor de 3 segun—
dos. La temperatura resultante de la mezcla de reaccidn en
el conducto 53 en la célula B es de 1325-1425°F (716-774°C)
Al salir de la célula B, la mezcla de reaccién dentro del
conducto 53 es enfriada con hidrégeho frio que entra a trg
vés del conducto 35 hasta una temperatura de 1250;13500F
(677-73200) aproximadauente. La mezcla de reaccidn asi en—
friada pasa después a la c¢élula G donde es mantenida cuida-
dosamente & una temperatura comprendida entre 1250 y 142§°F
(677 ¥ 774%C) mediente la aplicacidn de un flujo de calor

a 1os tubos calentadores que contienen 1o mezele de reac-

cidn en la célula C comprendido -entre 290 y 310 BIU/mol-1b/|

seg (161 y 172 cal/mol-g/seg) y 1a duracién del paso de la
mezcla de reaccidn se proyecta“para gque sea aproximedamen—
te 4 segundos, Hacia la mitad del periodo de paso de la mez
¢la de reaceién a través de la cdlula G del calentador 40,
se adnite en el conducto 53, é_través del conducto 34, un

hidrdgeno gaseoso de enfriamiento suficiente para controw
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.producto, es decir, de benceno, pasa a ‘través de la calde-

dor de calor 46, enfridndose con ello la mezcla de reaccidn

' vide en los conductos 6 y 70, El conducto 6 lleva el gas

- 10~

lar le temperaturs -de salida del calentador en el valor de-
seado de 1350 a 1400°F (732 a 760°C), preferiblenente en
137590 (746°05. Ie mezela de reamccidn efluyente péﬁa dos~
pués al conducto 48 donde sé mezcla coh el hidrdgeno intro-
ducido desde el conducto 32 equilibrador de la presidn. La
temperatura de la mezcla de reaccidn asi enfriade estare
comprendida normalmente entre 1260 y.1325°F (682 y 718%),
generalmente alrededor de 12§5°F (696°C), Ia mezcla de reacH

cidn efluyente que shora contiene un gran porcentaje del
ra de -calor desperdiciado 54 y después pasa por el cambie-

efluyente y_calenténdose la mezele de reaccidn del conduc—
%o 42 en su camino hacia el calentador 40, A continuacidn
la mezcla de reaccidn efluyente pasa a travésrde un refri-
gerante de aire 56 y después a través de otro refrigerante
58, entrando finalmente en e} tambor de evaporacidn instan-
tdnee 60, Ia mezcla de reaccidn efluyente se separa alld

y la porcidn liquida que contieﬁe-beneeno; tolueno sin
reaccionar, una pequefie cantided de'xilenos, bifenilos y
algunos obros productos aromdticos pesados, pasa al condyc-
to 62 como colas y entra en el fraccionador de producto 64.
El gas de evaporacidén instantdnes qﬁe contiene hidrdgeno,
metano y pequefias cantidades de parafinas ligeras, tales
como etano, sale por la parte superior del tambor de evapo=

racidn ‘instantdnea 60 al conducto 66. EL conducto 66 ge di-—

evaporado desde el conducto 66 a la torre de absorcién de
gas reciclado 4 pars separar el benceno y dirigir g conti-

nuacidn a la unidad de purificacidn de hidrdgeno 10, Ia
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unidad de purificacidn de hidrdégeno 10. Esta mezcla gaseosa

-11 -

velocidad del ges de evaporacidén instantdnea a través del
conducto 6 se ajusta en la forme necesaris’ para peraitir
que la velocidad de exéulsién del metano de la unided de
purificacidn de hidrdgeno mentenge el contenido de metano
del gas reciclado dentro del intervalo de operacién.desea—
do. E1 gas de evaporncidén instantdnea en exceso pasa a tra-
vés del conducto de derivacicn 70 de la unidad de purifica-—

cidén de hidrdgeno y se une &l conducto 16 procedente de la

reciclada de gas de evaporacidn instantdnea e hidrdgeno pu—
rificado continde hasta el compresor de reciclado 26 en el

conducto 18 y es procesade de acuerde con la descripeidén’

~anterior. Los hidrocarburos liguidos que entran en el scpa-

rador de producto 64 sufren uns nueve seperacidn para eli-
minar el hidrdgeno disuelto y los hidrocarburos normelmen—
te gaseosos como el metano y el etano. Los gases que salen
del separador abandonan el separadér de producfo 64 por el
conducto 72 y son dirigidos hacia el sistema de gas combus-
tible. |
E1l venceno que contiene lds hidrocarburos aromiticos
mds pesados entes mencionados sale por la parte inferior
del separador de producto 64 al conducto 74, a traves del
refrigerante 76 y hasta el conducto 80, Los productos aro—
mdticos liquidos son entonces tretados adecuadamente con
arcilla en ﬁna vasija de tratamiento 81 que émplea arcille
atapulgita y después'son dirigidos hacie la seccidn de frag

cionamiento 82 en la que el benceno prodlicto se separa de

los aromiticos de punto de ebullicidén mds ‘mlto por fraccio-

namiento convencionsl. A continuacidn el benceno es extrai-

do como fraccion liquida en el conducto 87 para posterior

i e b i o e
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bifenilos para impedir la solidificacidn de este material

de elevado punto de fusidn cuando se enfria, Las colas que-

contribuye a aumentar la selectividad de la reaccidn y la

proccsado, etc., o para su distribucidén., EL tolueno se sa-
ca como fraceién liguida y se recicla en el conducto 83 al
conducto 2 defalimentapién de tolueno. Una fraccidn de bife]
nilos rice en bifenilo y metilbifenilo se extras como frac—
cidén vaporizada, se condensa paséndolo & través del conden-
sador 85 y se recicla ﬁ&f los conductos By3ea ia forre

de absorcidn 4 de gas de reciclado, Es conveniente inyectar

suficiente tolueno a través del conducto 84 en el vapor de

contienen productos aromdticos mds pesédos Se sacan como -
corriente de cola de la torre. Como se ha indicado mds arri

ba, la presenciz de bifenilos en la mezcla de rezccidn re-

trasa la formacidn de nuevos bifenilos y por consiguiente

eficiencia del proceso global., Los bifenilos son recicla-
dog conbtinuamente junto con el tolueno., No es necesario
afiadir bifenilos nuevos, ni se afiaden, & la mezcle de reac-
cidn durante el proceso. Haciéndolo asi, solamente se obtie
ne una pequéﬁa produccién.neta de.productos aromdticos pe-
sados. Los productos arométiéos pesados sbn desechados en
el conducto 89 como colas de la torre de fraccionamiento 82,
.E1 vapor de agua producido por-el intercambio de ca-
lor en la caldera 54 de ¢alor descchado pasa a través del
condﬁcto 86 en forma de vapor'a gran presidn y puede ser
utilizedo apropiadamente para’ proporcionar energie mecéni-
ca en otra zona de la,planfa, ete. El agua de aliamentacidn
de la caldera entra en la caldera 54 de calor éesechado e

través del conducto de entrada 55.

Puede obtenerse una selectividad superior a 95 sin

s
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* Por ejemplé, el flujo de calor y el tienpo de permanenoia'

—13 -

utilizar un aparato que suponga una inversidén inicial de ca
pitai elevada., El calentador 40 encendido, en_el gue la re-—
lacién de longitud a didmetro es alta, provisto de los pun-~
tos ﬁﬁicos  de enfriamiento doble descritos, proporciona
fdcilmente el gradiente de témperatura deseado y el gradien
te de flujo de calor para controlar la reaccidn altamente
exotérmica, suprime la formacién de cok y reduce al minimo
la pérdida de benceno en reacciones no selectivas,

" Debe tenerse en cuenta qie enla realizacidn del proceso

de este invento, la observacidn de algunos de los pardme-

tros antes establecidos es mds importante que la de otrose

en la célula A del calentador encendido 40 no son criticos
ya que la reaccion estd prodﬁciéndose solamente a pequefia
velocidad a las temperaturas bajas prefefidas egtablecidas
en la célulae A, Sin embargb, la temperatura de salida re-
sultante de la célula A debe ser controlada cuidadosamenﬁe
puesto que es también la temperat&ra de entrade én la célu~
la B.

Las mayores velocidades de reaccién gse vroducen en la

¥ltima porcidn de la célula B. Aunque las temperaturas no

son més altas en la célula B que en la célula C, las concen

traciones de s&stancias reaccionantes son mds elevadas y
las velocidades resultantes de formecidn de benceno y de
desprendimiento;de calor exo¥érmico son méximas en la cé-
lula ﬁ.'Son importantes las grandes velocidades de reaceidn
controladas en la célula B. Ms del 50 % de la conversién
total de ‘tolueno en la unidad se produce en 1a'célula B en
un volumen de tubo calentedor equivalente & un tiemnpo de

permenencia dé 2 a 4 segundos solamente.
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excesivas que podrian dar lugar a reacciones no selectivas.

‘la tercera parte del tiempo de paso, es una alternativa ade-

‘cuada pero menos conveniente. BEs preferible introducir una

- 14 -

El flujo de calor suministrado -a la célula’ B y el tiem
po de permanencie dentro de los tubos de la misma deben ser
Eontrolados cdidadosamente. Si la temperaturas es superior a
unos 1450°§ (788°0), entonces a presiones de 500 a 1200 psig
(35 a 84 kg/cn?), especialmente 700-800 psig (49-56 ke/on’),
se producalreécéiénes indeseables que‘son la causa de la deg
composicién no selectiva del benceno y/o del tolueno o con-
tribuyeﬁ a ello. Debe observarse que al establecer la tempe-
ratufa que ha de ser el limite superior para la calefaccidn
de 1a célula B, es indiferente si esta temperaturas es debi-
da al-calor suministrado pbr las propias reacciones eﬁotér-
micas o al calor sghinistrado desde una fuente independiéhﬁc
A 1la salida de esta segunda zona de calefacoidn se afinde ung
corriente de'enfriamienfo conbtinua para controlar positiva-

mente la velocidad de reaccidn y evitar unas temperaturas

Para un volumen dado del tubo de la célula B, la temperatu-
re. de entrada y el flujo de calor suministrddo deben ser
controlados cuidadosamente~para limitar la tenperatura de
salida de la célula B a un valor inferior a 1450°F (788°C),
preferibleménte 1350—1406°E'(732—76096). El hidrdgeno frio
de enfriamiento se introduce & -través del conducto 36. ILa
adicidn de hidrégeno en una etape anterior, por ejemplo du-
rante su ﬁaso a través de la segunda zona de feaccién ca=-

liente, es decir después de haber transcurrido alrededor de

corriente de enfriamiento de hidrdgeno inicial inmediatemenH
te después de que la mezcla de reaccidn he pasado a través

de una segunda zona de reaccidn caliente y enfrier todavia
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- ventaje econdmica mediante la simplicidad del disefio de la

mis tarde la mezcla de reaccidn en la tercera zona de reac—
cidn caliente para mantener la temperatura de la mezcle de
reaccidn en uﬁ nivel controlable que permita que la reac—
¢idn prosiga sin una excesive descomposicidn no selsctiva.
Tos pardmetros de operacidn en la célula C no son tan
importantes como los de la célula B, ya que la concentracié@
de las sﬁstanciaé\reaccionantes es considerablemente menor
en le célula C., No obstante, otra caracteristica de este in
vento es la adiqién positiva de calor para mentener la tem—
peratura de reaccidn & la velocidad de reaccidn resultante
2 un nivel elevado controlado con objeto de reducir al mi~ .
nimo el tiempo de permanencis fequerido v Ja inversidn en

el reactor (calentador encendido). Se consigue también una

célula C, habiendo solamente un punto de enfriamiento y un
tnico valor del flujo de calor. Resulbe fdcilmente eviden—
te que el tiempo de permanencisa reduérido pare obtener le
conversién de ‘tolueno deseada, puede reducirse ain mis au-
mentando mes la temperatura de reacciénrmedia. Esto puede

P’y . ’ . . )
realizarge proporcionando mds puntos de enfrismiento, em—

pleando cada uno de ellos una cantidad de gos de enfriamien
to menor, La temperatura de reaccidn media también . puede -
sumentar dividiendo la célule C en subzomas con un flujo

de calor progresivamente variable, es decir unos valores del
flujo mayores en aauellas secciones de la zona de calefaé;
cién en el que la velocidad de la reaccidn exotérmica es
menor., EL ndmeré de puntos de enfriamiento a emplear y el
ninero de zonas o subzonas de calefaceidn en la célule C es
un detalle de disefio que debe ser decidido por el andlisis

econcmico-de los diversos disefios posibles,

e — =k ——————
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Jefaccidn positiva de la mezcla de reaccidn y una refrige~

_control de la velocidad de reaccidn y el gfadiente de tem~

seleccionados durante la reaccidn, pera limitar le tempero—

ture méxima de reaccidn. Por lo tanto, el mdximo control del

- 16 -

Eg evidente que la cédlula B también puede estar equipa-
da de punﬁos de enfriamiento y/o dividide en dos o nils zo=
nag con los mismos valores diferentes del flujo de calor pa-
ra sumentar la temperatura do reaccidn media controlable y
permitir la reduccidén del tiempo de permanencis requerido
para obtener la conversidén de tolueno deseada.

El procedimiento deserito anteriormente de puesta en
prdctica de este invento implica en el segundo y tercero pel

dafios o zonas de calefaccidn (célula B y célula C) une ca-

racidn pbsitiva de forma que la temperatira y la velocidad

de la reaccidn exotérmica se mentengen dentro de los 1limi-

tos mds adecuados para obtener una reaccidén rdpida controled

da sin excesiva descomposicidn no seléctiva. Bste método de

peratura proporcionado por el mismo es claramente distinto
de las téenicas de control convencionales. Los métodos con-
vencionales mantienen un interﬁalo de temperatursa estracho
o relativamente constante mediante una refrigeracidén contro-
lada o un enfriamiento periddico, mientras que shora hemos
hallado que se obtiene un control mds satisfactorio desde
el punto de vista de la selectividad y de la econonia me-
diante el uso de una'adicién pogitiva de calor para acele—

rar le reaccidn, simultdneamente con le adicidn positiva

de un refrigeran%e,'por ejemplo hidrdgeno frio, en momentos

esta reaccidn exotérmica se congigue no simplemente emplean-
do un medio de refrigeracidn para contrarrestar el aumento

de temperatura sino mis bien calentando positivamente la
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~en el proceso pasa por el conducto 2 y entra en la torre de

"en la torre de absorcidn 4 de gas reciclado como aceite deldt

~ducto 8 alrededor de 1282 libras (581 kg) por hora de gas’

-17 -

mezcla de reaccidn para obtensr una velocidad de reaccidn

alta dentro de un intervalo de temperaturs relativaments es.
trecho limitado por la refrigeracidn positiva. T

Con objeto de detallar mds especiaimente e ilustrar la
naturaleza del invento se incluye el giguiente ejemploe. En
el mismo, la temperatura se da en grados Fahrehheit, la pre

gidn se da en psig y las cantidades de material que pasa

por los diversos conductos se dan en libras por hora, déndo]
ge entre paréntesis los valores cofrespondienmes en °C,
ke/cn? y ke/hora, respectivamente.
BJENMPLO
Refiriéndonos ahors al diagrama de flujo esqueméticd
que acompafia, a la memoria, se introducen a través del con-—
ducto_z airededor de 935% libras (4244 kg) por hora de to-

lueno nuevo. Alrededor del 60 % del tolueno ssi introducido

abgorcidn de gas reciclado en 3. El'resto del tolueno enbra

gado que entra & través del conducto 88. En la unidad de pud

rificacidn de hidrégeno 10, se introducen & través del conm-,

procedente de un procéso de refino de petrdleo en el cual

el hidrdgeno constituye alrededor del 78 % en volumen, sien
do el resto de los ingrediéntes principalmehté>alcanos de

bajo peso molecular. Tambidn se introduces en el conducto 8
a razén de 2732 libras (1239 kg) por hora,algo de hidrdgeno
reciclado que contiene benceno ¥y tolueno que pasa desde la
torre de absorcién 4 de ;as reciclado & traVés'del conduc-
to 90. También se introducen a trevés del conducto 38 en la

torre de absorcidn 4 de gas reciclado slrededor de 708 1i-
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libras (4628 kg) por hora., Ia cantidad de bifenilos en el

‘en el conducto 42 a razén de 3431 libras (1556 kg) por hora

‘calor 46 intercambiendo calor con el efluyente de reaccidn

'‘célula A del calentador 40, mentenide con un flujo de calor

la mezcle te reaccidn en el conducto 50, calentdndose la

-18-

bras (321 kg) por hora: de un reciclado rico en bifenilos.

Esta corfiente contiene 499 libras/hora (226 kg/hora) de

‘tolueno reciclédo diluyente. En la torre de absorcidn 4 de
gas reciclado se inbroduce también, a través del conducto 6
hidrdgeno gaseoso junto con una céniidad de metano y peque-~
Has cantidades de etano, siendo la carga de estos ingredien-
tes a la torre de absorcién de gas'de reciclado 4 alrededor
de 2870 libras (1302 kg) por hora. Ia mezcla iiquida de ali-
menfacién de reaccidn se extrae de la torre de absorcidn 4

de gas de reciclédo en el conducto 42 a razdn de unas 10213

conducto 42 eg'del orden Gel 2,0 % en peso, EL gas rico en

hidrégeno procedente de los conducios 28 ¥ 31 es introduciddg

para ajustar la relacidn molar de :hidrdgeno/tolueno a 5:1

aproximadamenie. Ia mezcla de reaccidn pasa al cambiador de

que atraviesa el cambiador en el conducto 48, enfriando asi
el efluyente de la reaccidn y calentando la mezcle derreac—
cién que no ha reacéionado en.el conducto 42. La mezecla de
reaccidn pasa a través de la porcidn de conveccidn 52 del
calentador encendido 40 en el conducto 50, Ia seccidn de
conveceidn del calen%ada: 40 sirve como economizador parsa,
elevar la temperature.de la mezcla de reaccidn haste un va-
lor mds prdéximo & la temperatura umbral para la conversidn

del tolueno & benceno. Ia mezcla de reaccidn entra en la
medio de 15.000 BIU/hore/ft2 (4070 cal/hore/cm?) aplicado &

mezele de reaccidn haste una temperatura.de 125007 (677°¢)
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aproximedamente y bajo una presidn de unas 750 psig (52,7
kg/cm?) antes de entrar en el conducto 53. Este ultimo, que

se extiende a través de la célula B, también se celienta,

sumentando la temperaturs de la mezcla de reaccidn en el con .

ducto 53 dentro de la célula B haste un miximo de 1375°F
(746°C) aproximadamente y siendo la duracidn del paso de la
mezcla de reaccidn a través de la célula B del orden de 2,9
segundos. La célula B tiene un flujo de calor medio de unos
236 BTU/mol-1b/seg (128 cal/mol-g/seg). Ia mezcla de reac-
cidn, que-ahora contiene uns gran proporcidn de benceno, pa-
sa a une tercera zona de reaccidn caliente del calentador .40
designada por célula C. Entre la célula By la célula C se
introduce en la mezcla de reaccidn un gas de enfriamiento,
rico en hidrégeno frio, a unos 150°F (65°C) a través del
conducto 36, introduciéndose el hidrégeno'a razon de unes
517 libras (234 kg) por hora para enfriar 1la mezcla de reac
cidn a 1300°F (704°C). Ia mezcle de reaccidn atraviesa la
célula C en 4,0 segundos, saliendo & una temperatufa de unos
1375°F (746°C), Ta célula C tiene un flujo de calor medio
de alrededor de 300 BPU/mol-lb/seg (167 cal/mol-g/seg). la
mozela de reaccidn es también enfriade con una cantidad adi-
cional de gas rico en'hidrégeno después de haber pasado al-
rededor del 45 % & través de la célula C para reducir la
temperatura de le mezcla de reaccién desde unos 1375¢F
(746°C) hasta unos 1315°F (713°C). Este gas rico en hidrée

geno entra en la mezcle de reaccidn a través del conducto 34

ra de la mezcla de reaccidn asi enfriada aumenfa de nuevo
haste unos 1375°F (746°%) a la selida del calentador 40. Ia

mezela de reaccidn abandons el celentador 40 & una presion
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| gerante 58 siendo enfriada a 100°F (38%) y desde agui al
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de unas TOO psig (49 kg/cm?) en el conducto 48, a razdén de
unas 14.646 libras (6643 kg) por hora. Ahora se introduce &
través del conductto 32 un exceso de gas de enfriamiento &
razén de 720 libras (327 kg) por hora. la mezela total o
efluyente pasa deépués a tra%és de la caldera de calor de
desecho 54, desde alli a través del cambiador de calor 46,
sirviendo ambos paré enfrisr la mezcla de reaccidn efluyen—
te, utilizdndose el Wltimo para calenter la mezcla de reac—
cidn en el conducto 42 que estd pasando al calentador 40, Ia
mezcla de reaccidn efluyente tiene una temperaturs en este
punto comprendida entre 267° y 340°F (130 y 171°C). I2 moz-

cle de reaccidn asi enfriada se enfria todavie mds pasdndolal

8 través del refrigerante de aire 56 a 140°F (60°C), Ia mez=

cla de reaccidn efluyente pasa despuds & través de un refri-

tambor de evaporacidn instanténes 60 bajo una presidn de

655 peig (46 kg/em®), El hidrégeno e importentes centidades
de metano, alrededor de la tercera parte en volumen, junto
con stano y algo de benceno ge descarga por la parté supe-
rior del tambor de evaporacidén instantdnea 60 el conducto 66.
Una porcidn de esta mezcla pase e través del donducto 6y

entra en la torre de absorcidn 4 de gas reciclado dénde la
mayor parte del benceno es bar;ido con tolueno. EL resto de

la mezcla entra en el conducto 70 y desde alli al conducto

18 a razén de 3104 libras (1408 kg) vor hora en su camino
hasta el compresor dé reciclado 26. Los hidrocarburos més{pe~
sados que contienen el producto benceno, tolueno y bifeni-

los y algunos compuestos aromdticos del grupo 08 mds algo de
hidrdgeno e hidrocarburos ligeros disueltos:sale del‘tambor

de evaporacidn instantdnea GO ?1 conducto 62 y entra en el

.
.
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separador de producto 64 a una fémperatura'dé 100°r (38%)
vy wna velocidad de 9094 libras/hora (4125 kg/hora). Bl sepa=
rador 64 de prdducto hervido dos veces funciona & unas 110
poig (7,7 kg/ew?). EL hidrdgono ¥ los h#drocarburos ligeros |
tales como el metano y el etano que pudieran no heber sido
soparados en el tambor de evaporacidn instantdinea GO salen
del conducto 72 a una temperatura del orden de 10408 (40°C) a
razén de&?ll/hora (35 kg/hora) procedente del separador de
producto 64 y puede ser dirigido al'gas combustible o para
recuperacion del pequefio contenido en benceno en equilibrio.
El resto de los ingrediéntes se sacan del separador de pro-
ducto 64 al conducto 74 a razdn de 8612 libras/ﬁora (39b6'
kg/hora) y atra&iesan el refrigerante 76 pasando al conducto
80. Ia temperatura del materigl del conducto 80 se ajusta
hasta un valor inferior al punto de ebullicidn de la fraceid
wds baja y se trata con arcilla de atapulgita en el tratador
de arcilla 81, EL material tratado entre en 1la seccidn de
fraccionamiento 82 que sspara el producto benceno en forma
de corriente lateral liquidé en el conducto 87, & razén de
7218 libras/hore (3274 kg/hora). Una corriente de vapof que
contiene bifenilos y xileno es extrafde en el conducto 38 Yy
entra en la torre de absorcidn 4 de ges reciclado como pro-
ducto para reciclado, Tag colias aromdticas pesadas son de-
sechadas de la seccidén de fraccionamiento én el conducto 89,
a razén de 478 libras/hora (217 ke/hora). El tolueno se sace
como corriente secundaris liquida y una parte se recicla al
conducto 2 de alimentacidn de tolueno. El resto se inyecta
en el conducto 38 para impedir la solidificaciéﬁ de los bi—
fenilos reciclados. Haciéndolo asi se producen alredédor de

8612 libras (3906 kg) por hora de una mezcla de benceno y
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\ . . ’ . .
giempre que se disponge de algun medio de proporcionar los
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tolueno que contiene bifenilo antes del fraccionamiento en
la seccidn de fraccionamiento 82. La carge del compresor 26
contiene alre&edor del 79 % en volumen de hidrdgeno y pasa
al compresor 26 a razén de unas 5141 libras (1332 kg) por
hora., Este composicidn gaseosa abandona el compresor 26 y
entra en el conducto 28. El hidrégeno de enfrismiento que
pesa a través de los conductos 32, 34 y 36 es alimentado pox
este conducto de enfriamiento 28, como muestra el esquema
que se incluye en esta memoria,., Ia selectividad de la reac~-
cidn es alrededor del 97 % y la conversidén del tolueno es
del 90 %.

Los términos y expresiones que han sido empleados son
wtilizados como términos deseriptivos y no 1imitativds, ya
que no tenemos ninguna intencidn, én el uso de tales térmi-
nos y expresiones, de excluir ningin equivalente de las ca-
racteristicas mostradas y descriias o de parte de las mis—
mas, pero Se reconoce que son posibles varia; modificacio-
nes denbro de los limites de la invencidn reivindicada. Por
ejemplo, debe. observarse que pueden emplearse una o nAs Zo= _
nas de reaccidn calientes separades y que no es necesario
que estas zonas estén dentro del mismo calentador, ya que
pueden emplearse calentadores separados para las zonas de
rezccidn calientes independientes. En algunos casos, puede
utilizarse una zona de reaccidn caliente con flujos de ca=
lor distintos. Ademds, para el funcionamiento del proceso

del inventp no es necesario ubtilizar un calentador encendidg

flujos Ge calor especificados, Igualmente puedén emplearse

mds puntos de enfriamiento.

E1l procedimiento puede ser utilizado para convertir
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xilenos en benceno pasando el xileno a través de una prime-
re operacidn de desalquilacién para producir tolueno y pro-
cesando el ‘tolueno para producir benceno 6 bien introducien
do directamente el xileno en el calentador para: convertirlo
directamente en benceno & partir de une alimentacidn de xi-
leno. EL etilbenceno puede ser desalquilado térmicamente
mediante este proceso a tolueno x/o benceno sin variar los
procedimientos de manipulacidn de este invento. .

Evidentemente pueden utilizarse otros medios distintos
de la unided de purificacidn de hidrdgeno criogénica para’
rechazar el metano formado en la reaccidn. Para separar el -
metano del hidrdgeno en el gas del tembor de evaporacidn ’
instantdnea puede empleerse la absorcidn, adsorcidn u otros
sistemas o bien el gas de evaporacidn instantdnea puede ser
extraido del sistema en cantidad éuficiente'para eliminar
el metano formado en la reaccidn.

In resumen, le Patente de Invenbiéﬁ'que ge solicita

(4 » .
recaera gobre las giguientes: '

- - L.
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de reaccidn caliente, enfriar y recuperar el benceno.
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| REIVINDICACTONES

1. Un procedimiento pare la produccidn de benceno
a partir de uﬁ hidrocarburo aromitico que es tolueno, un
xileno o etilbenceno, cuyo procedimiento consistd‘gn:

a) pasar tolueno, xileno o ebilbenceno o hidrdgeno
a través de una primera zona de reaccidn que se calienta
para alcanzar una temperatura de iniciacidn de la reaccién
de 1150° a 1300°F (621 a T04°C);

; b) pasar la mezcla de rcaccidn a través de una se—'
gunda zona de reaccidn caliente en la que se aplice un £lu
jo de calor a los medios que contienen la nezcla de reac-'
cion comprendido entre 180 y 280 BTU/mol—lb/seg (100 ¥y
156‘cal/molég/seg), durante un periodo de tlempo comprendi-
do entre 2,0 y 4 segundos, mientras se aumenta la teupera—
tura de la wezcla de reaccidn hasta 1325-1425°F (%18477400)
enfriar la mezcla de reaccidn con hidrdgeno hasta una tempe
ratura de 1250° a 1350°F (677° a 7329C);

¢) pasar la mezcla do reaccién & través de una terce

ra zopa de reaccidn caliente en la que se aplica un flujo
de calor a los medios que contienen la wezcla de reaccidn
entre 250 y 350 BIU/mol~lb/seg (139 y 195 cal/mol-z/seg),
durante un periodo de tiempo comprendido entre 3,5 y 5,0
segundos, mientres se mantiens la temperatura de la mezela
de reaccidn emtre 1250 y 1425°F (677 y 774%C) por enfria-
miento con hidrdgeno; y - .

d) sacar la mezela de reaccidn de la tercera zona

2. Un procedimiento segin la Reivindicacidn 1, en
el que la sustancia reaccionante aromdtica es tolueno,

3. Un procedimiento segin le Reivindicacidn 1, en

. .
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el que la sustancia aromdtice reaccilonante es xileno.

4, Un procedimiento segin la Reivindicacidn 1, en
el gue la susfancia aromébice reaccionante es etilbenceno.

5. Un procedimiento ségﬁn cualquiera de las prece—
dentes Reivindicaciones, en el que la relacidén molar de hi-
drdgeno a tolueno, xileno o etilbencenc en la alimentacidn
e la primera zona de reaccidn caliente esta cbmprendida en-
tre 4 y 6.

‘ 6. Un procedimiento segin cualquiera de las prece~
dentes Réivindicaciones, en el que se aplica a la primera
zona de reaccidn caliente un flujo de calor medio compren—
dido entre 12,000 y 20,000 BIU/hore/£t% (3260 y 5430 cal/
hora/cm ) para alcanzar una tempersturs de iniciacidn de,
le reaccidn de 1200° & 12509F (649 a 677°C).

Te Un procedimientoﬂsegdn cualquiera de las prece-
dentes Reivindicaciones, en el que la mezcla de reaccidn '
de la segunde zona de reaccldn caliente es enfriada a la
salida de dichs zons., o

8, Un procedimiento segun cualquiora de las prece-

dentes Reivindicaciones, en el que el flujo de calor apli-

cado & la segunda zons de reaccidn caliente estd comprendi

do entre 200 y 260 BIU/mol-lb/seg (111 y 145 cal/mol-g/seg)|
y el periodo de paso de le mezele de reaccién.a través de
la segunda zoﬁa de reaccidén caliente estd cbmprendido en=-
tre 2,7 y 3,3 segundos. | |
9., Un procedimiento segin cuslguiera de las prece—
dentes Reivindicaciones, en el que el fiujo de calor apli-~
cado arlos tubos calentadores que contlenen la mezcla de

reacclon en la tercera zona de reaccidn estd comprendido

entre 280 y 330 BTU/mol—lb/seg (156 y 183 cal/mol-g/seg),
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tercera zona de reaccidn caliente estéd comprendido entre

vidiendo la zona de calefaccidn por lo menos en dos subzo-

- en la tercera zoma de reaccidn caliente es reducido emplean

'rentes flujos de calor.

: : -26 -

el periodo de paso de la mezela de reaccidn a través de la

3,7y 4,3 segﬁndos vy la temperature de la mezcla de reac-—
cidn en la tercera zona de reaccidn caliente ﬁo gs supe=
rior & 1400°F (760°C).

- 10. Un procedimiento segin cualquiers de las pfe—'
cedentes Reivindicaciones, en el que las sugtencias reaccio
nentes pasan a travéds de una seccidn-de conveccidn de un
calentador antes de ser introducidas en la primera zona de
reaccidn caliente.

11, TUn procedimiento segin cualquiera de las pre-
cedentes Reivindicaciones, en'el.que el fiempo de permanen-
cia en la segunde zona de reaccidn caliente se reduce a me-
nos de 2,7 segundos empleahdo como minimo wn enfrismiento
intermedio y un Fflujo de calor mayor de 260 BTU/mol-1b/seg
(145 ‘cal/mol~g/seg). '

12, Un procedimiento segun cualquiera de las pre-
cedentes Reivindicaciones, en el que el tiempo de permanen

cia en la segunda zona de reaccidn caliente es reducido di-~

nas que tienen diferentes flujosrde calor.
13. Un procedimiento segin cualquisra de las prece-

dentes Reivindicaciones, en el que el tiempo de permanencig)

do como minimo un enfriemiento intermedio y dividiéndg la

zone, de calefaccidn en dos subzonas por lo menos con dife-

14. Un procedimiento segin cualquiera de las prece-]
dentes Reivindicaciones, en el que una fraccidn rica en bi-

fenilos producida es reciclada junto con la alimentacion

L e s g vt ke e & s e e 3 1t
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de hidrdgeno e hidrocarburo arongtico.

15. Se reivindica por @iltimo como objeto sobre
el que ha de fecaer.la Patente de Invencidn que se solici
ta: "UN PROCEDIMIENTO PARA LA PRODUCCION DE BENCENO". |

Todo conforme queds descrito y reivindicado en la
presente Memoria describtiva que consta-dé veintisiete

phginas mecanografiadas y dibujos adjuntos.

Madrid, 2 de Mayo de 1,968
BERNARDO UNGRIA
PePe
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