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Esta invencién se refiere a medios y métodos

para controlar la reactividad en procedimientos petroqui-f
micos y més particularmente a una determinacidn del hivel:
de reactividad manteniendo cuidadosamente las condiciones.
del reactor por encima del punto de rocio del fluido o
fluidos del reactor. |

Durante el curso de esta descripcidn, se desa-
rrollard la invencidén en conexidén con un procedimiento
petroquimico particular que implica la hidrogenacién de
benceno a ciclohexano de muy alta pureza , esto es, apro-
ximadamente de una pureza del 99,95%. La impureza de ben-
ceno es aproximadamente de 50 partes por millén o menos,
y las parafinas Cg, menos de aproximadamente 1000 partes ;
por milldn. Sé entenderé, no obstante, a medida que pro- f
grese la descripcidn, que los principios de esta inven-
cién pueden adaptarse con facilidad a procedimientos pe- :
troquimicos o quimicos afines y de otros tipos. ’

En procedimientos previos y conocidos para
producir ciclohexanos, una extremada pureza ha sido un
objetivo perseguido durante muchos afios con grados di-
versos de falta de &xito. Los requisitos de pureza han
de incorporarse necesariamente en el procedimiento petro-.
quimico bésico, debido-a las dificultades de purificacién%
final. Las impurezas comunes en el procedimiento del ci~- £
clohexano SOn, por supuesto, benceno y n~hexano. La im-'i
pureza primera representa evidentemente una reaccidn in-
completa, mientras que el Gltimo producto procede de una :
reaccién secundaria que es causada fundamentalmente por
la falta de un control adecuado de la reactividad. Se ha :
descubierto, de acuerdo con esta invencidn, que el desarré
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. correctoras apropiadas. Se han desarrollado, de acuerdo

‘ con esta invencién, métodos y medios adecuados para com-

rig 1

1llo de medios y métodos adecuados para controlar los pro-
cedimientos petroquimicos puede eliminar esencialmente es-
tas impurezas excepto en cantidades traza.

La extrema dificultad inherente a la purifica-

cidén final resulta evidente sin mls que considerar la pro-

ximidad de los puntos de ebullicién del producto ciclohe~
xano y de las impurezas de benceno y n-hexano. Esta con-
dicidn hace que sea précticamente imposible la aplicacién

de técnicas econdémicas de separacidn.

En procedimientos anteriores de fabricacidn de

" ciclohexano, el desarrollo de "puntos calientes" localiza-

dos en el reactor o reactores ha constituido un problema

durante mucho tiempo. La resolucidén del problema se ha vig
to impedida debido a la extremada reactividad de las sus-

tanclas reaccionantes y a una falta de conocimiento de

_causa. Los esquemas previos de control han sido inadecua-

. dos para prevenir la formacién de ®puntos calientes" con~-

trolando adecuadamente las condiciones que afectan a las

? sustancias reaccionantes no sélo en las corrientes de

; alimentacidén, sino a través de todo el sistema del reac-

" tor. Aéimismo, no ha existido programa apropiado alguno pa’
i ra la deteccidn precoz de los "puntos calientes", en caso

- de que existan, y para la imposicidén inmediata de acciones

i
i
i

° probar y controlar cuidadosamente las diversas corrientes

* de sustancias reaccionantes que van a parar al reactor o

a los reactores con objeto de reducir al minimo o de im~ .

' pedir completamente aquellas condiciones que llevan a la

formacién de puntos calientes localizados. Si se producen
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tales puntos calientes accidentalmente, no obstante, el 7
esquema de control de esta invencién permite una deteccidn
répida segﬁida de una accidén correctiva inmediata. 7
En la produccién de ciclohexano, como en
muchos otros procedimientos petroquimicos, se consigue y :
se desea mantener un grado de reactividad deseado gracias.
al empleo de un catalizador adecuado. Debido al costo de
catalizador que lleva consigo la reaccién, es altamente
beneficioso prolongar la vida Util del catalizador en la
mayor medida posible. En procedimientos conocidos, las
exigencias de.. catalizador han sido criticas en cada uno;
de los reactores y su vida 4til ha resultado innecesaria-?
mente acortada. Es también importante prevenir el deterio;
ro del catalizador, que obliga a su reposicién y da lugar%
a periodos de parada de la instalacién, improductivos y ;
costosos. Estas situaciones complican el disefio del reac- ;
tor y reducen la productividad de la operacién. De acuer-;
do con esta invencidén, se ha puesto a punto un sistema
paré eliminar el carécter critico del catalizador en al-~
gunos de los reactores, para prolongar la vida del cata-
lizador, y para compensar la pérdida de actividad del ca-;
talizador. Esto proporciona al reactor o reactores afec- '
tados una capacidad adicional al propioc tiempo que se ob—i
tiene un producto de la méxima pureza. De acuerdo con ;
esta invencidn, se han descubierto varios factores que
dan por resultado desactivacién del catalizador y se han
desarrollado métodos y médios para prevenir la desactiva-,
cién del catalizador. Por ejemplo, aunque el catalizador
se someta a temperaturas elevadas en su preparacién, se

ha encontrado que la operacidn del procedimiento del c¢i-
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clohexano a ciertas. temperaturas considerablemente infe-
riores a estas temperaturas de preparacidén dard por resul-
tado una répida desactivacién del catalizador. En condicio-
nes de temperaturas superiores a aproximadamente 288°C en
una atmdsfera que contiene hidrégeno, y durante periodos
del orden de unas cuantas horas, puede producirse una desac
tivacién irreversible del catalizador. Esto- sucede en
ausencia de hidrocarburos (Cg) y a presiones de operacidn
bajas o normales. Parece ser Que la desactivacidén del ca-
talizador a alta temperatura se produce siempre que las
temperaturas locales exceden del méximo del procedimien-
to, o sea de 2882C. Parece ser también que el grado de
desactivacién es del orden correspondiente a una reduccién
de la actividad a su mitad. Controlando estas y otras ca-
racteristicas operativas de acuerdo con esta invencidn, se
ha producido un procedimiento controiado que puede operar
durante un periodo de tiempo mucho mayor.

Se ha encontrado también, de acuerdo con
esta invencidn, que la eliminacidén de ciertas impurezas
en las corrientes de alimentacidén, por ejemplo, compues-
tos de azufre en el hidrégeno de aporte y en la alimenta-
c¢idn de benceno, y el mantenimiento dé presiones parcia~
les de hidrégeno adecuadas éontribuyen también a la re- ;
tencidén de un alto nivel de actividad del catalizador.
La operacién ha de controlarse ulteriormenté para evitar.
la desintegracién fisica o fracturacidén del catalizador
resultante de desbocamientos imposibilidad de gontrolar
de la temperatura, tales como los puntos calientes antes
mencionados, y de elevadas cafdas de presién a través

del lecho o lechos de catalizador. La evitacidén de ope-
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raciones que dan por resultado coguizacidén en el interior :

y alrededor de las particulas del catalizador, minimiza
también el deterioro fisico del catalizador.

En el pasado, las reacciones secundariés de :
la operacién de ciclohexano han producido parafinas 06,
principalmente n~hexano. Estas reacciones secundarias,
que'&mplican la hidrogenolisis del ciclohexano, han sido
diffciles de suprimir sin un esquema de control adecuado.

En el caso de la upilizacién de un cierto nimero de reac-
tores en serie, las impurezas debidas a reacciones secun—§
darias han sido miximas en la produccién del primer reactor,
en tanto que la impureza de benceno sin reaccionar ha sido
més acusada en la pfoduccién del Gltimo reactor. Se ha :
encontrado, de acuerdo con esta invencién, por ejemplo,
que un aumento de 6,62C en la temperatura de salida del I
primer reactor hace aumentar la cantidad de trazas de
parafinas aproximadamente 1,8 veces.

Hasta ahora, se ha puesto de relieve la ne-%
cesidad de reducir al minimo las impurezas del diclohexa—i
no, a fin de impedir la desactivacidén del catalizador, y i
de evitar (a) "puntos calientes", (b) condiciones de des-i

i

bocamiento de la temperatura del reactor, y {c) aumento

de la caida de presién a través de los reactores. Dos

|
importantes criterios de disefio del reactor y de control g
han de seguirse para conseguir la pureza del ciclohexano -
de especificacidén. Las temperaturas han de mantenerse t
por debajo de 2882C en todo momento para impedir la desaé
tivacidén. Han de evitarse las condiciones del punto de :
rocio (la aparicién de fase liquida en el fluido del reagc
tor) a fin de impedir "puntos calientes" en el reactor.

Han de mantenerse la prpporcién adecuada y el control §
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dinémico de los caudales de fluidos, tanto para el control
(operacidn) como para la prevencidén del desbocamiento de
la temperatura del reactor y del aumento de la caida de
presidn.

En la consecucién de los resultados desea-
bles antes mencionados, se ha descubierto de acuerdo con
esta invencidén que debe evitarse en todo momento la exis-
tencia de condiciones de fase liquida en cualquier punto
de la seccidn del reactor de ciclohexano y particularmente
en las corrientes de entrada al reactor o reactores. Si se
desarrollan condiciones de fase lfquida (mezclas de ben-
ceno y ciclohexano) en la entrada del reactor o en el in-
terior del mismo, este liquido moja las bolas del cata-
lizador. Esta accién de "mojado" interrumpe la reaccidn
catalitica normalmente ripida entre el benceno en fase de
vapor y el hidrdgeno en el interior del catalizador. Esto
hace posible que un tapdn fluyente de fluido rico en ben-
ceno pase sin reaccionar a la seccidén mis caliente del le-
cho. Al llegar a la regidn caliente normal del lecho, este
1{quido rico en benceno reacciona localmente ocasionando
un desprendimiento de calor mayor del normal. La razdén de
que el liquido sea fico en benceno es que en la fase 1i~
quida la velocidad de reaccién del benceno es relativamenﬁ
te muy baja. Por vaporizacién a temperaturassuperiores,
la velocidad se hace extremadamente répida. Una vez que é
se ha producido el punto caliente, contintia creciendo, co{
mo resultado de las reacciones de hidrogenacién e hidro- :
genolisis. Si llegan a existir condiciones de fase liquida,
aunque sélo sea durante un intervalo de tiempo muy breve,f

probablementé se producird un desbocamiento de las tempe-
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raturas enrel reactor. Incluso para apariciones localiza-;
das de condicionss de fase liquida, ambas alimentaciones i
de benceno y ciclohexano deberfian interrumpirse totalmenté
en los reactores. Esto debe hacerse inmediatamenté, para;
evitar toda posibilidad de una condicién de desbocamiento:E '
de la temperatura. :

Para evitar incluso condiciones de fase li- -
quida localizadas, han de mantenerse los fluidos del reac-
tor por encima de sus puntos de rocio a través de todo el1
sistema. Esto se consigue manteniendo todas las temperatu;
ras de entrada al reactor por encima del punto de rocio ;
anticipado; . manteniehdo un caudal de gas de réciclp pre-

s

determinadoj evitando caudales excesivos de recielo de

ciclohexano; manteniendo una composicidn predeterminada
. §

del gas de reciclo, por ejemplo alrededor de 65% de hidréé
geno y 25% de metano; y evitando variaciones comparativa-;
mente graﬁdes en la alimentacidn, sobrecargas u otras !
desviaciones dindmicas.

Un aspecto importante de esta invencién es
el descubrimiento de la necesidad de mantener condicionesé
de fase vapor a través de todos los reactores durante el
curso de la operacidn, a fin de evitar puntos de rocio y é
operacién en dos fases. Si la operacidén se controla de

acuerdo con esta invencidn, se asegura el mantenimiento |

i

de condiciones uniformes en fase de vapor. Se ha demostra-

do la gravedad de las consecuencias de las desviaciones

' . por debajo de los puntos de rocio de los reactivos, aun-

que no se ha llegado a conocer, ni siquiera a definir,
hasta ahora la causa de los problemas de puntos calien-
tes.

-8 -
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. Como se ha indicado previamente, para una
operacidn eficiente ¥y productiva méxima, es deseable eli-?
minar o al menos reducir el carédcter critico de la rela- ,
cién actividad-sohrecarga del catalizador. Esta relacidn
critica se ha eliminado esencialmente de acuerdo con esta;
invencidén, en un sistema de reactor miltiple mediante un
paso en der1vac16n de benceno alrededor de un segundo reac
tor a un tercer reactor. Como resultado, el sistema de
reaccién queda dotade de una capacidad adicional, al mismo
tiempo que se obtiene un producto de mayor pureza. Para
capacidad méxima es deseable una alimentacidén separada alf
ultimo reactor de una serie de reactores miltiples, de-

i

pendiendo de la actividad del cétalidad'contenido. La tu-g
beria de paso en derivacién aumenta también la flexibili-g
dad del procedimiento, ya que la cantidad de la corrienteé
derivada puede alterarse a medida que cambia la actividad?
del catalizador. -

' De hecho, el catalizador activo puede[va;
ciarse, depurarse y volverse a utilizar sin pérdidaralguna
apreciable de actividad. Esta invencidn proporeiona con- :
diciones en las que esto puede hacerse ficilmente.

En la realizacién de esta invencién, la ne- !
cesidad de la utilizacidn de instrumentacidn adecuada y ;
convencional, asf{ como de control del procedimiento serd é
evidente a medida que avance esta descripcidn. Por egemplo,
son importantes la informacidn y el registro de las tempe-
raturas, as{ como los diversos caudales implicados en cadg
reactor. El control de la operacién de esta manera puede |
éonseguirse mediante instrumentacidn convencionalmente 2

localizada para suministrar la informacidn requerida para
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la realizacidn de este nuevo procedimiento. Por ejemplo,
es deseable el wuso de un analizador convencional de hi-
drégeno en conexidén con la tuberia de gas de reciclo para

este nuevo método y estos medios de control.

Para impedir la introduccidén de "tapones" de,

£

1{iquido de alimentacién en el sistema de reactor, es esen{
cial mantener la temperatura de las corrientes fluidas de%
entrada en el procedimiento del ciclohexano por encima de%
aproximadamente 143°C a fin de eliminar la posibilidad de%
la formacién de fase liquida. Por otra parte, se produce '
una desactivacidn excesiva del catalizador si se permite
que la temperatura de la reaccién se eleve apreciablemen-.
te por encima de 2882C.

La operacidn puede transcurrir satisfacﬁorié

mente a temperaturas de salida del reactor superiores

aproximadamente a 2602C, pero debe prestarse una estric~

ta atencién a la operacidn. Siempre que se prevea que se

puedan registrar temperaturas elevadas, esto es, de apro-:
ximadamente 288°C o superiores, deberd interrumpirse la 7
alimentacién de benceno y de ciclohexano al reactorro reaé
tores. la alimentacidén liquida deberia interrumpirse tam ?
bién en el casc de un bajo caudal de gas. La "supresidén' z

del benceno se opera deseablemente de modo automético me-;

diante interruptores de seguridad adecuados, circuitos

sensibles, etc., siempre que la temperatura de salida se

aproxima a 2882C o que el caudal de gas sea inferior a un
nivel predeterminado. La alimentacién de benceno deberd :
suprimirse también en el caso de la supresién de la co—;
rriente de hidrégeno de aporte durante pericdos mayoresmi
d; 5 minutos aproximadamente. Pérdidés temporales de hi-;

- 10 =



drégeno pueden tolerarse usualmente durante intervalos
mis breves en el supuesto de que haya un hidrégeno de
reciclo adecuado, con una pureza superior a 50% en moles
aproximadamente. Si el contenidq del gas de reciclo cae
5 por debajo de aproximadamente 50% de hidrégeno, la alimen-
tacidn ‘de benceno deberi interrumpirse inmediatamente des-
pués de la pérdida del caudal de hidrégeno de aporte.
Cuando se pone en marcha laweracidén, la
velocidad a que se introduce el benceno en el sistema del
10 reactor debe regularse con gran cuidado. Esto se aplica a
todas las demés situaciones en las que se requiere una -
régul aicién del caudal de benceno. Han de evitarse aumentos
repentinos en el caudal de benceno para impedir la intro-
duccién de benceno liquido en el lecho de catalizador y
15 desbocamientos de temperatura o puntos calientes. EL cggt
dal de benceno puede aumentarse en incrementos seguros de
hasta aproximadamente 10% del caudal disefiado. Después de
cada aumento ineremental en el caudal de benceno, la ali-
,,; mentacién de benceno deberd mantenerse constante hasta que
20 . j el procedimiento exhiba condiciones de estado estacionario
-n:»:; antes de hacer un aumento adicional del caudal de bence-
No.
Debe disponerse de indicaciones de la caida 1
- ; de presién en el reactor soBre una base continua a través%
25 'jr" de cada reactor del sistema de reactores. Si se produce
una caida de presidén excesiva bruscamente a través de
cualquier reactor, ello justificars la interrupcidn de
los caudales de la alimentacidén de benceno y del reciclo
de ciclohexano. En general, deberd evitarse el efectuar
30 ~ cambios repentinos a propésito en cierto nimero de varia-

15.1.71 E : - 11 -



bles del procedimiento, por ejemplo, temperaturas de reac:
tor, caudales de benceno a los reactores, caudal de gas
" de reciclo, caudal de hidrégeno de aporte, presiones del
sistema, y caudal de ciclohexano de reciclo. Hade satis-
5 facerse todas las condiciones del procedimiento en cuanto
a caudales y teﬁperaturas, antes de que se introduzca la
alimentacién de benceno.
El problema primario al que debe hacer frentg
la operacién es el de mantener los diversos fluidos del reac
10 tor totalmente en la fase de vapor, es decir, por encima
de sus punfos de rocio. En relacidén con esto, debe indi-
carse que'el ciclohexano de reciclo ha de combinarse con
el hidrégeno de reciclo de tal manera que el ciclohexano
permanezca por éncima de su punto de rocf{o cuando se mez=
15 cla con el hidrégeno de reciclo. En condiciones normales
de caudal y composicidén del reciclo, la temperatura de
entrada al sistema del primer reactor es deseablemente
28-332C superior al punto de rocio para los diversos reéé.
tivos. éin embargo, debido a la inclusién accidental de
20 -~ grandes cantidades de ciclohexano en el fluido de reci-
clo, el punto de rocio de los reactivos alimentados al
primer reactor puede elevarse hasta aproximadamente 1462C.
De acuerdo con ello,es necesario un precalentamiento ade-
cuado de los feactivos para evitar temperaturas de
25 - punto de rocio.

o Asi , pues, es esencial una temperatura mi-
nima de entrada al reactor, para evitar condiciones de dos .
fases en cualquier punto dentro de la seccidn del reactor
y las consiguientes desviaciones de temperatura. Estas

30 desviaciones pueden ocasionar formacién de cok, altas

15.1.70. - 12 -



10

una reaccidn exotérmica catalitica en aquéllos, medios

caidas de presién a través de los reactores, puntos calien
tes localizados, y destruccién del catalizador. Ademés,
un punto caliente localizado puede inutilizar el gistema
total del reactor en un espacio de segundos. Por otra par
te, una temperatura méxima de operacidn es impuesta por
la necesidad de evitar una desactivacién irreversible
del c atalizador. Esta..invencién considera, en particular,r
un esquema de control y procedimiento'de-operacién para con
seguir estos resultados deseables.

De acuerdo con ello, esta invencidn propor=-
ciona una iqstalacién petroquimica que comprende medics

de reactof:que incluyen un catalizador capaz de iducir

para controlar las temperaturas'de entrada y salida de

dichos medios de reactor, medios para suministrar reac-

tives que incluyen un reactivo normalmente 1iguido a di-
chos medios de reactor, y medios de control para mantener
la temperatura de dichos reactivos por encima del punto
de rocio de los mismos en cualquier parte de dic hos me-
dios de reactor.

Asimismo, esta invencidn proporciona desea—j
blemente un procedimiento petroquimico similar en el que .
se dan medios adicionales para limitar las temperatu?as ‘
méximas de dichos reactivos en cualquier punto dentro ;
de dichos medios de reactor a una temperatura inferior a5
una temperatura predeterminada de desactivacidén de dichoi
catalizador.. |

Esta invencidn proporciona también deseable-
mente un procedimiento petroquimico similar en el que di;
chos medios dé reactor incluyen varios reactores y dichoé
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medios de control incluyen medios de intercambio de calpf
regenerativos para calentar y vaporizar una corriente de
alimentacién liquida para uno de dichos reactores por
intercambio de calor con una corriente efluente de otro
de dichos reactores.

. Esta invencidn proporciona tgmbién desea-

blemente un procedimiento petroquimico similar en el que

dicha corriente de alimentacidén liquida incluye un liqui-

do reactivo y un liquido diluyente, y se proporcionan
medios para variar el caudal de cada uno de dichos 1i-
quidos con relacidn al otro fin de controlar la tempera- §
tura de dicha corriente de alimentacidén mezclada y dicha ;
corriente de efluente del reactor después de pasar por
dicho§ medios de enfriamiento brusco y a fin de contro-
lar la reactiviéad de aquélla en dicho primer reactor.

Ademés, esta invencidn proporeiona un pro;
cedim%ento petroquimico similar en el que dichos medios :
de control de la temperatura incluyen, ademds, medios
para transportar una corriente adicional de dichds reac- |
tivos a dicho otro reactor y a un reactor adicional en
serie, 7y estén acoplados medios adicionales de intercagr;
bio de calor a dicha corriente adicional y a un efluente
de dicho primer reactor donde la temperatura mixima de
dicho otro reactor estd limitada por un conducto de de~
rivacidén provisto de vélvula(s) que va desde dichos
medios adicionales de intercambio de calor directamente
a dicho reactor adicional.

El procedimiento de la invencién se hace més
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=; versdtil y productivo alimentando también benceno al reac- -

. tor final. Esto puede hacerse con tal que no se violen las

! limitaciones del procedimiento.

Durante la exposicidn precedente, se han in-

" dicado varios objetos, caracteristicas y ventajas de la in-

vencién. Estos y otros objetos, caracteristicas y ventajas:
de la invencidn, junto con detalles estructurales de la
misma se expondrén durante la descripcidén préxima de cier
tas realizaciones actualmente preferidas de la invencidn

y ciertos métodos actualmente preferidos de llevar a la

préctica la misma.

En los dibujos que se acompafian se han mos-

trado ciertas realizaciones actualmente preferidas de la

H

invencidén y se han ilustrado ciertos métodos actualmente
preferidos de llevar a la préctica la misma, donde: 7

La Figura 1 es un diagrama de proceso esque-
méfico de una forma de procedimiento petroquimico dispues-
to de acuerdo con esta invencidén para la produccién de ci-’
clohexano de alta puresza;

‘ la Figura 2 es un gréfico que muestra con- §
diciones de temperatura en un reactor del sistema de reac-%
tores utilizado en la disposicién de la Fig. 1; ?

la Figura 3 es un gréfico que muestra varia- %

ciones de temperatura dentro de otro-de los reactores; i
la Figura L es un gféfico que muestra varia{

ciones de temperatura en un tercer reactor del sistema dei
reactor; ' :
la Figura 5 es una representacién gréafica deg

una variacién en las temperaturas del punto de rocio en el
. i

sistema de reactores como consecuencia de cambios en la !

- 15 -



presién del sistema, basada en camblos en las cantidades ¢
totales de ciclohexano y benceno en el fluido total, y en :
cambios de la relacién molar gas/liquido de la alimenta- |
¢ibn;

5 ; , las Figuras 6 y 7 son representaciones gréfi-
cas que muestran la relacién entre temperaturas de entradé
en el reactor y temperaturas de punto de rocio en funcién?
de porcentaje del caudal de alimentacién de disefio, en un
sistema de reactor maltiple;

10 las Figuras 8-10 son representaciones grafi- -
cas de perfiles de temperatura en el reactor basados en
distancia de lechos de catalizador en un sistema de reac-é
tor maltiple; y

la Figura 1l es una representacidn gréfica

15 de las relaciones espacio -tiempo-temperatura en un sis-

tema de reactor miltiple. Z
En procedimientos de cilcohexano conocidos, !

. - se ha empleado un sistema de reactores miltiples en el qué
los reactores son esencialmente idénticos unos a otros. l

20 Las condiciones de operacidén en cada uno de los reactoresé
se mantienen tan aproximadamente iguales como sea factiblé.
Por ejemplo, el campo de temperatura de operacién y los
caudales de alimentacién de benceno e hidrégeno son simi—i

lares en cada reactor, y el ciclohexano de reciclo esté

25 : repartido uniformemente entre los varios reactores. La
orientacidén bhsica de operacidn en esta disposicidén ante-i
rior es que la conversidén del benceno sea completa en cadé
reactor. Como se demuestra en esta memoria, este tipo de :
sistema de reactores anterior proporciona un control ina-;

30 . decuado del punto de rocio, de tal modo que pueden pro-

15.1.71 i ) - 16-
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ducirse desviaciones de temperatura catastréficas.
El nuevo procedimiento de esta invencidén di--
fiere de la operacién antes descrita, aunque puede emplear
se un sistema de reactores miltiples. En tal caso, las dis
tribuciones de tamafio de los reactores utilizados en este
procedimiento se diferencian por las razones detalladas a
continuacién y expuestas hasta aqui en lineas generales.
ELl nuevo diseflo de esta invencidén proporciona potencial-
mente un producto de mayor pureza y um mejor control por
encima del punto de rocio. ElL contenido de benceno puede
mantenerse mis bajo, y reducirse la impureza de Cg debi-
do a un'bajo espacio de tiempo a temperaturas superiores
a 2389C aproximadamente. Asimismo, de acuerdo con esta
invencidn se emplea una orientacién diferente para la ope
racién del reactor, en la cual los balances de calor y
materias estén relacionados entre si y acoplados para una?
capacidad de control mejorada. Ademés, el grado de con-
versidn en cada reactor difiere no sblo de los sistemas
anteriores, sino que difiere también de un reactor a otroz
en este nuevo sistema. En el sistema ventajoso de tres ;
reactores de esta invencidn, el reactor intermedio es el
més pequefio para proporciorar la ventaja de una elevada
pureza (menor contenido de impuresza de n-Cé) al mismq'

tiempo que se reduce también al minimo la cantidad de

benceno en el producto ciclohexano.

BEste nuevo sistema es necesario debido a la
naturaleza exotérmica de la reaccibn, en este ejemplo, la.
hidrogenacién del benceno para producir ciclohexano. Es,
por consiguiente, necesario mantener un control muy es-
tricto sobre las temperaturas de operacidn en las entra-
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das y salidas de cada reactor y asimismo mantener perfiles%
particuléres de temperatura a través de los lechos de ca- é
talizador de los reactores mediante un control interdepen-%
diente de ambos balances, de calor y de materias. Un fae- é
tor importante para el mantenimiento de tales controles

es evitar toda temperatura de punto de rocio, para excluir%
toda posibilidad de existencia de una condicibn localizadé
de dos fases en cualquier punto del sistema de reactor. In
cluso la existencia momenténea de condiciones de punto de |,
rocio puede introducir tapones de reactivos liquidos en el
lecho de catalizador, los cuales se vaporizan después para
producir un &rea demasiado concentrada de reactivos en unf

4rea subsiguiente de mayor temperatura del lecho de cata-
lizador. Estas &reas producenpuntos calientes localizados
y desbocamientos potenciales de temperatura de proporcio-

nes catastrdéficas. De hecho, cambios relativamente peque-

flos de temperatura y cambios de composicidn compafativa—
mente pequefios podrian dar por resultado d eterioro del ;
reactor, agrietamiento del catalizador, y explosidn. 7
El control de la temperatura es también esen-
cial para reducir al minimo las reacciones secundarias del
benceno, cuyo producto més importante es n-hexano. Cuandoi
se controla adecuadamente, de acuerdo con esta invencién,i
el procedimiento produce Ginicamente cantidades traza del :
orden de 300 partes por millén. Esta reaccidén secundaria
aumenta exponencialmente con aumentos de temperatura, al ;
ritmo de aproximadamente 1,65 veces por cada elevacidn de?
5,52C en la temperatura. lLa caracteristica principal de !
la operacién en fase lnica descrita es un campo de tem-

peratura de operacidn restringido resultante de temperatu:
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 secundarias a un minimo tolerable.

ras de punto de rocio relativamente altas por un lado y de
temperaturas relativamente bajas de desactivacién del ca-
talizador y de reacciones secundarias por el otro. En con-
secuencia, al menos una porcidén de la seccién del reactor.
tiene que hacerse operar dentro de unos pocos grados (apro
ximadamente 5,59-112C) a contar desde la temperatura del j
punto de rocio. Una disposicidn para reducir al minimo las
temperaturas de operacidén consiste en diluir la alimenta-
cidén de benceno con ciclohexano que actilia como disipador
de calor; de lo contrario podrian encontrarse elevaclones
de temperatura de aproximadamente 5552C. La cuantia de

las reacciones secundarias llega a ser importante a tem-
peraturas sustanclalmente por encima de 24990. aproxima-
damente. De acuerdo con ello, en la mayoria de los casos,
.8s deseable limitar las temperaturas de entrada de los '
varios reactores a puntos por encima de aproximadamente
143%C para excluir la existencia de sistemas de doé fases
en estas &4reas. La temperatura méxima o temperatura de
salida de cada reactor ha de ser inferior a 2889C, en cu-
yo punto el catalizador se desactiva irreversiblemente, yé
deseablemente inferior a 2492C para reducir las reaccioneé

Si se alcanza el punto de rocio en cualquier,

H
lugar dentro del sistema de reactor, la operacién puede %

deteriorarse en unos minutos. Las perturbaciones del reac:
i

tor pueden llegar a todo el sistema en cuestién de segun~;

dos. Si se produce la condicidén de punto de rocio en el i

]
: 1

sistema, es necesario interrumpir las corrientes de ali-
mentacién de reactivos. En algunos casos, se pueden re- |
ducir simplemente los caudales de reactivos, o alternati-j

- 19 -
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vamente, se puede afladir calor al sistema mediante los |
precalentadores de la corriente de alimentacidn.

En general, el esquema de control es complej&
por el hecho de:que la existencia de temperaturasde punto :
de rocio en la seccién del reactor engendra un sistema dei
dos fases que ocasiona un desbocamiento de las temperatu-?
ras y riesgos afines, a menudo catastrbficos. La opera- X
cién se ve complicada ademds porel hecho de que la ope-
racién del sistema de reactores ha de tener lugar forzo-
samente dentro de unc pocos grados a contar desde el punto
de rocfo, por las razones arriba mencionadas. El procedi—f
miento es un sistema dindmico, con el resultado de que E
las temperaturas del punto de rocio cambian de un modo
dréstico con el cambio de las condiciones del reactor. i
Es dificil, si no imposible, si no se dispone de tecnolo~ .
gia de computado}es, calcular el punto de rocio de un %
reactor o un &rea de reactor particulares a partir de i
consideraciones de temperaturas de salida y entrada, va-
riaciones de presidn, concentracién de reactivos, pro- i
porcién de alimentacién a diluyente o ciclohexano de re- ?
¢iclo, proporciones 1{quido/gas, etc. De acuerdo con ello;
se utiliza un computador de puntc de rocio, es decir, un
computador de finalidad especial para controlar las con- .
diciones de punto de rocio de manera continua en combi- é
nacién con dispositivos automiticos para modificar o in- .
terrumpir la alimentacién de benceno, si se desea contro-;
lar la reaccién exclusivamente por una comparacidn de da-%
tos calculados de punto de rocio con temperaturas observa;
das, tales como températuras de entrada y salida del reac%

tor. En muchos puntos del sistema de reactores, la reac-
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cidén ha de transcurrir dentro-de un nimero muy pequefio de
grados contado a partir del punto de rocio. El personal
operario no puede determinar (sin el empleo de un compu-
tador) el 4rea especifica en el sistema de reactor en la
que se estd llegando a valores demasiado préximos al pun-
to de rocio. A continuacidén se expone un sistema contro-
lado por un computador para este fin, con modificaciones
que pueden adaptarse para incorporacibén alternativa al
esquema de control de este nuevo sistema.

Haciendo ahora referencia més particularmen-
te a laFigura 1 de los dibujos, se ilustran los principios
de esta invencidén en relacién con una instalacién de ci-
clohexano 20 que sirve de e jemplo. La instalacién 20 in-
cluye una seccién de reactor 22 y una seccién de estabi~
lizador 24. Comprendiendo la seccidn de reactor 22 exis-
ten varios reactores dispuestos independientemente 26,

28 y 30, cada uno de los cuales contiene un lecho de ca-
talizador 32, 34 6 36. En la disposicidn ilustrada, los
lechos de catalizador tienen tamafios diferentes, estando ;
por ejemplo en la proporcién de aproximadamente 6i3:10, |
respectivamente. El catalizador, en este caso, es un
catalizador de niquel sobre tierra de diatomeas de com=~
posicién conocida y proporcionado en forma de pequeflas
bolitas. El catalizador puede cargarse desde los e xtre-
mos superiores de los respectivos recipientes 26-30 y ;
vaciarse por la salida de catalizador 38 de cada reci-
piente de reactor adyacente a la extremidad inferior de
su lecho catalitico.

En esta disposicidn, el recipiente reactor
inicial 26 se prolonga en mayor longitud de lo que su
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lecho de catalizador incluido 32 requeriria, a fin de

i

incluir una seccién de enfriamiento brusco 40. La seccién%

de enfriamiento brusco 4O puede incluir una pluralidad déé
cémaras anulares 42, empledndose tres de tales cémaras en%
este ejemplo aunque puede utilizarse un ndmero diferente.é
Cada una de las cémafas anulares 42 incluye varias boqui
llas de pulverizacidn representadas generalmente en Lik.
Un sistema de conduccidén 46 provisto de vélvulas y ramifi-
caciones suministra variablemente las camaras de enfria-
miento brusco 42, a medida que lo requieran las condicio-i
nes operativas de la instalacién 20, de la manera descri-%
ta a continuacién. ;
Se carga benceno nuevo por el conducto de ;
alimentacién 48 y la bomba 52 de un depdsito de almace- i
namiento u otra fuente adecuada de benceno representada i
generalmente en 50. Dispositivos adecuados de vélvulas 54%
y 192 pueden dosificar la corriente de impulsidn de la .%
bomba de tal manera que, en la instalacidn de ciclohexano%
ilustradé, apfoximadamente 1/3 de la alimentacién de ben-g
ceno se desvia por el conducto 56. La éorcién del bencenoé
de alimentacidén que pasa por el conducto 56 se mezcla con;
las corrientes de ciclohexano de reciclo y gas de recicloé
(conductos 57 y 60, respectivamente), la Gltima de las ;
cuales se ha mezclado'previamente con una corriente de
hidrégeno de aporte {conducto 62) procedente de una fuen
te adecuada dé hidrégeno nuevo representada diagramética—%
mente en 64. La corriente combinada de gas de reciclo e ‘
hidrdgeno de aporte se afiade a la porecidn dé alimenta-
cién de benceno en el conducto 56 y se célienta luego a

la temperatura de reaccién (aproximadamente 1352C) en el !

- 22 -
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cambiador de calor regenerativo 68 por intercambio de ca-
lor con el efluente caliente (conducto 70) del segundo
reactor 28. La corriente de alimentacién calentada pasa
luego a través del calentador 72 de puesta en marcha de
5 ~ la corriente, el cual se utiliza solamente durante la
fase inicial del procedimiento de puesta en marcha, y se
descarga en el primer reactor 26 por su boca de entrada
The
En el interior del primer reactor 26, e sen-
10 cialmente la totalidad del benceno se hidrogena catalfti-
camente a ciclohexano en una reaccién fuertemente exotér-
mica. Los vapores calientes que salen del fondo del lecho
catalitico 32 se enfrian brusca@ente a aproximadamente
1492C, en la porcién inferior o de enfriamiento brusco ‘
15 40 del primer recipiente de reaccién. Como se deduce evi
dentemente de la Fig. 8, la temperatura de los productos
de reaccidn que entran en el Area de enfriamiento brusco
estéd préxima a 241°C.
El material de enfriamiento brusco liquido
20’f' ~ comprende alimentacién nueva fria'para el segundo reac- ;
tor 28 suministrada por la bomba de alimentacién 52 a
través del conducto 76 y el conducto ramificado antes men;

cionado 57 al que se ha afladidec ciclohexano de reciclo

por la porcidén de conducto 57a. El sistema de enfriamieg%
25 - to brusco 4R-46 estl dispuesto para enfriar bruscamente

el vapor efluente del lecho del primer reactor 32a 1499C E
aproximadamente. Las boquillas de pulverizacidn Lk estén i
dispuestas como se ha indicado previamente para asegurar :
la vaporizacién completa del liquido de enfriamiento brugg

30 '’ co que pasa a su través.
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Los vapores de efluente que pasan por el
conduc to de salida 84 del primer reactor se domponen aho{
ra de la alimentacién de benceno afiadida vaporizada (apro}
ximadamente 2/3 de la alimentacidn de benceno total), ci;

5 clohexanona de reciclo liquida afiadida como parte del :
1{quido de enfriamiento brusco (conductos57a, y 76), pro;
ducto de ciclohexano del primer reactor 26, una pércién;
no consumida del hidrdgeno suministrado a la porcién del -
primer reactor 26 (aproximadamente 2/3 de la alimentacidén

10 de hidrégeno total incluyendo'hidrégeno de reciclo y de
aporte), y ciclohexéno de reciclo gaseoso. La corriente
de alimentacién asi constituida se lleva por el conducto;
84 a la boca de entrada 86 del segundo reactor 28. El i
segundo reactor emplea un lecho-atalitico correspondien-g
15 temente méds pequefio 34 debido a que la feaccién en el %
mismo se termin; antes de la hidrogenacién completa del E
bencenoc. Después, en el reactor 28, aproximadamente el
70% de la alimentacidén de benceno se convierte en ciclo~ |
hexano y .los vapores de efluente caliente se descargan
2C ? del segundo reactor 28 a una temperatura de aproximada-
mente 2602C al intercambiador de calor regenerativo 68 |
previamente descrito. Desde el intercambiador de calor
68, el producto parcialmente enfriado y los vapores de
la alimentacién procedentes del segundo reactor 28 con-
25 t tinfdan por el conducto 70 hasté un refrigerante interme
dio 88 enfriado por aire en el que la corriente de ali-
mentacidén para el tercer reactor 30 se enfria a aproxi-
madamente 14L92C antes de llegar a la boca de entrada 90
dd tercer reactor. En el reactor 30, la totalidad del
30 ~ benceno remanente se convierte en ciclohexano de alta

15.1.71 | - 24 - ,



10

15

30
15.1.71

7 f,del paso en derivacién variable alrededor del cambiador

$

i
]
N

pureza en el lecho de catalizador 36, considerablementé
més largo. Los vapores calientes de efluente salen del
lecho de catalizador 36 a una temperatura de aproximada-
mente 193°2C y se llevan por el conducto 92 a un conden;
sador 94 en el que se enfrian a gproximadamente L92C &
menos y se descargan luego en un depdsito de separacidn
instanténea a alta presidén 96.

Controlando asi los balances de calor y de
materias de los primeros reactores 26 y 28, la composicién
de la corriente de alimentacién que se introduce en el ter
cer reactor 30 variari muy poco. Es decir, que la apari-
¢ibén de problemas dindmicos en el primer o segun&o reactor
serd apreciable en el reactor o reactores sucesivos. Asi, -
si las condiciones dindmicas de los reactores pfimero y f
segundo se controlan completamente como se ha indicado ;
arriba, el control del tercer reactor 30 es relativamen-é
te fécil. En este sentido, s6lo es necesario prbporcio—
nar medios para ajustar la temperatura de la corriente de

alimentacidén altercer reactor 30 debide a la potencialidad

de calor regenerativo 68.

En el depdsito de separacidén instanténea
96, los gases no condensados se separan y escapan del de- '
pésito por el conducto 103, siendo comprimidos y recir-
culados a los reactores primero y segundo 26 y 28 como

i
i
i
;
;
i
:

se describe més adelante.'El‘ciclohexano licuado se trans-
porta por el conducto 104 a la seccibén estabilizadora 24 %
de la instabcién de ciclohexano 20. Una porcidén del 1{- .
quido de ciclohexano se recicla por el conducto 100, la
bomba 102 y la seccibén ramificada del conducto 57 y 57a
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antes mencionada a los reactores primero y segundo, res-
pectivamente, como se describe arriba. E
Bl producto de ciclohexano liquido del é
condw to 104 v los gases inevitablemente disueltos en el i
mismd se llevan, puestos bajo presidn, desde el depdsito
de separacidn instahténea a alta presidn 96 al intercambil
dor de calor regenerativo 105 descrito més'adelante, y de:
aqui a la torre estabilizadoralO6. La torre 106 esté di- ;
seflada de una manera convencional para separar los compo-;
nentes ligeros o gases disueltos del producto ciclohexéno;
saliendo aquéllos de la torre 106 por el conducto 108. Pa—
ra impedir pérdidas innecesarias de ciclohexano, el gas
de salida de la torre estabilizadora 106 se enfria a
aproximadamente 79C en el refrigerante 110 antes de en-

trar en el condénsador 112. Cuelquier posible cantidad

de ciclohexano condensado se hace volver a la torre 106 E
mediante la bomba 114 y el conducto 116. Los gases eflueﬁ
tes del condensador 112 se enffian ulteriormente en el
refrigerante 118 y se envian, pasando por el conducto lZé,
a un segundo condensador 122, cuyo gas efluente se expul;
sa a la atmbsfera en 12i4. El condensado del segﬁndo con-%
densador 122 es bombeado, pasando por el conducto 126, ;
a la entrada del depbsito de separaciédn instanténea 96 i
para su ulterior separacibn. ;
El 1fquido de ciclohexano existente en
la torre estabilizadqralOé puede extraerse por 107 para
su calentamiento adicional, en caso requerido, mediante
el calentador de vapor en derivacidén 109. EL ciclohexanoé
producido se extrae por el fondo de la torre 106 medianté

el conducto 111 que pasa por el intercambiador de calor
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105 antes mencionado para calentar regenerativamente la
corriente de ciclohexano que entra por el conducto 10k
a la torre 106. Desde el intercambiador de calor 105, el
producto de ciclohexano se lleva al refrigerante 113 y del
mismo al depdsito 115 & a otro almacenamiento adecuado.
Los gases no condensados del depdsito de
separacién instanténea 96 que comprenden principalmente
vapores de ciclohexano e hidrégeno no consumido se en&ian
por el conducto 103 al condensador 128. La porcién con-
densada de los vapores de ciclohexano se envia a la sec-
cibén de la instalacidn estabilizadora 2L por el conducto

de fondo 130. Una proporcién principal del efluente gaseo-

so del condensador 128 se envia por el conducto 132 y

unidad compresora 134 al sistema de reciclo y de aporte
60-66 y de aqui a la corriente de alimentacién al primer
reactor por el conducto 56, ILa porcién innecesaria de
los gases efluentes del condensador 128 se enfria en el i
refrigerante 136 -y se envia por el conducto 138 a un se-g
gundo condensador 140. Sustancialmente la totalidad del
ciclohexano contenido se'condensa en el condensador 140 ;
v se suministré desde el conducto de fondo 142 a la sec-
cién estabilizadora 24 por los conductos 104 y 130.

La amplia variacibén en puntos de rocia y la
: i

i

dificultad de averiguar un punto de rocio especifico en |
un &rea particular dentro de la seccidn 22 del reactor se%
hace evidente al examinar la Fig. 5. La curvas de punto g
de rocio 1liL denotan el aumento en las temperaturas del |
punto de rocio con la presidn creciente. Se muestra tam- :
bién un aumento no-lineal en las temperaturas del punto ‘

de rocio con el porcentaje de ciclohexano y benceno en la-
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alimentacidn fluida total. Al mismo tiempo, las tempera-

turas del'punto de rocio decrecen demodo no lineal e in-
versamente con las relaciones molares gas/liquido crecien;
tes de las:varias corrientes de alimentacidn al reactor. ;
Como resulta evidente de lo anterior, tanto el porcentaje§
en moles de ciclohexano como el de benceno en el contenid&
fluido total en los reactores varian de un reactor a otro,

lo que sucede también con la relacién gas/liquido total. Las

presiones de operacién de uno o més de los reactores pueden

ser diferentes como se indica abajo.

Con anterioridad, no se conocia la necesi-é
dad de evitar temperaturas de punto de rocio dentro del
sistema del reactor. Asimismo, han sido desconocidos los !
medios y el método particular para controlar los diﬁersosg

balances de materias, flujos de materias, y temperaturas é

del reactor para evitar temperaturas de punto de rocio. §
t

En las Figs. 6 y 7 se ilustra el efecto de%
variar los caudales de alimentacién desde el 50% de capa—f
cidad hasta una capacidad de diseflo dada para la instala-z,
cidn de ciclohexano ilustrada. La curva 146 de la Fig. 6 £§
presenta la variacién en el punto de rocio a la presién i
de operacidén cuando se varian los reactivos desde el 50% E
a plena capacidad de disefio en el primer reactor 26. La
variacién en punto de rocio es lineal cuando los reacti- g
vos se varian no sélo en cantidad sino también en propor-i
¢ién de uno a otro. La variacidén permisible en temperatu-g
ra de los reactivos de entrada es limitada pero en la migi
ma direccidn general que laprogresidén del punto de rocio.%
En general, la temperatura de entrada ha de mantenerse

suficientemente por encima del punto de rocio para evi-
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tar la aparicién de condiciones de punto de rocio™en
quier 4rea en el interior del lecho catalitico 32 del pri-
mer reactor 26 y también para impedir temperaturas inne- .
cesariamente altas que podrian desactivar irreversiblemen-
te el catalizador.

Una situacidn diferente se alcanza en los
reactores segundo y tercero 28 y 30, como se deduce evi-
dentemente de la Fig. 7. Asi, a medida que estos reacto-
res se varian desde el 50% a plena capacidad, sus puntos
de rocio siguen las curvas 150 y 152 respectivamente. No
obstante, sus temperaturas de entrada (curvasrlSA y 156
respectivamente) han de reducirse progresivamente para
evitar el sobreéalentamienﬁo del catalizador. Del examen
de las curvas 150 y 154 correspéndientes al segundo reac-é
tor 28 puede deducirse que las consideraciones del punto
de rocfo se hacen altamente criticas, ya que la tempera- é
tura de entrada (curva 154)es solo unos pocos grados su- %
perior a la temperatura del punto de rocio correspondienté
(curva 150) a plena capacidad. Las curvas 150 y 154 no
pueden llegar a unirée, puesto que las condiciones de ali;
mentacidén correspondientes producirian en tal caso puntosi
calientes, desbocamientos de temperatura y la consiguienté

destruccién del catalizador o del propio reactor. Por

otra parte, la curva de temperatura l54 no puede ser més%

alta, vya que la temperatura de reaccibén resultante seria
enotnces uniforme y suficientemente alta para comenzar la
desactivacién irreversible del catalizador. La situacidn E
en el tercer reactor 30 es similar, perc menos critica,é
como se deduce evidentemente de las curvas 152 y 156.

Si la reaccidn ha de darse por terminada
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antes de llegar a ser completa, debe utilizarse un lecho |
de catalizador mis corto en el segundo reactor. Como se
ha indicado previamente, las reacciones en los reactores g
primero y tercero se controlan de tal manera que las tem-z
5 . peraturas méximas del lecho a lo largo del lecho perma-
nezcan apreciablemente por debajo de 249°9C aproximadamen-:
te, como se deduce claramente delexamen de las Figs. 8y
9. Esto reduce ulteriormente la importancia potencial de
la reaccidn secundaria del benceno y reduce el porcentajej
10 de impurezas del producto ciclohexano. 7
La Fig. 11 ilustra ulteriormente los gradoé
de reactividad de los diversos reactores evidenciados por
las curvas de temperatura frente a tiempo espacial 158,
160 y 162 para los reactores 26-30 respectivamente. Del
15 examen de las curvas 158-162 se deduciré claramente que
las reacciones en los reactores primero y tercero pueden

llegar a completarse a temperaturas superiores a los pun-

e niin e o i LR b L5 R =

tos de rocio respectivos perc inferiores a la temperaturaé
a la que el catalizador comienza a deteriorarse. Por otraz
20 % parte, como resulta evidente del examen de la curva 160, :
P la temperatura del segundo reactor 28 se eleva répidamen-g
te y se mantiene por debajo de 2712C aproximadamente me- i
dinte control del caudal de benceno y durante un tiempo %
de reaccidn corto. En este ejemplo, se convirtid esencialé
25 - mente la totalidad del benceno introducido en el segundo
reactor.
Las Figs. 2, 3 y 4 son interesantes en
relacidn con esto por el hecho de que las mismas mues-
tran, respectivamente, la variacién de temperatura con

30 el porcentaje de conversidn total de la alimentacidn de

15.1.71 - : - 30 -



10

15

20

25

30
15.1.71

benceno. La Fig. 3, en particular, demuestra que es desea
ble interrumpir la reaccién en el segundo reactor 28 anteé
de la conversidén completa del benceno. Asisise permtiese
que la reaccién en el reactor 28 llegara a completarse,

la porcién de trazos discontinuos 16k de la curva 166 in-
dica que la temperatura del reactor seria considerablemente
superior a 2602C. 6 llegaria a un nivel suficiente para |
desactivar permanentemente el catalizador.Como se ha indi-
cado previamente, el someter el catalizador a temperaturas
préximas a 2882C durante varias horas es suficiente para
desactivar irreversiblemente el catalizador segln un fac-
tor de la mitad de su actividad original. Por supuesto,

la reaccién en el segundo reactgf llegaria a completarse:
si la temperétura final fuese inferior a 2602C para con-f“
versién completa.

En el supuesto de la aparicidén de condi-
ciones de punto de rocio en cualquiera de los tres reac-
tores, las corrientes de alimentacién a los mismos puedeﬁ
eliminarse cerrando las v&lvulas 54 y 192, segln se requig
ra, o parando completamente la instalacién concierre de ‘
la vélvula de alimentécién de benceno 208,. como se des-
eribe mis adelante. No obstante, como las caracteristica§

de operacién son més criticas en el segundo reactor 28, |

i
i
H

una porcidén de la corriente de alimentacién al segundo
reactor (conducto 84) se hace pasar en derivacién por la
tuberia de derivacién 8ha (Fig. 1). Esto se hace posible’
por el hecho de que el mayor lecho catalitico 36 es ca-
paz de una'cierta cantidad de sobrecarga, como se dedu-

ce evidentemente de las curvas 152 y 156 de la Fig. 7.

~ La pureza del producto ciclohexano no resulta empeorada

- 31 -



10

15

20

15.1.71

386352 , M

] FMFZ@‘]T —

4

esencialmente, y, por supuesto, la tolerancia de pureza

para una aplicacién dada indicaré la cantidad de alimen-
tacién al segundo reactor que puede pasarse en derivacidn

de esta manera. El flujo de alimentacidn pasada en deri-

vacidn por el conducto 84La es controlado por un ajuste
adecuado de las vAlvulas 168. Como un ejemplo operativo,
una cantidad suficiente de alimentacidén de benceno y de
los vapores y gases que la acompaiflan puede pasarse direc-
tamente en derivacidn al tercer reactor 30, cuando la tem
peratura en el segundo reactor se eleva por encima del
punto de disefio o cuando se desea una produccién adicio-
nal. El conducto de derivacién 8L4a proporciona, por tantoi
medios auxiliares para controlar la produccién en el se- .
gundo reactor. |

Como modos de operacidn ilustrativos de la’
instalacidén de ciclohexano 20, las temperatyras de entra-

da de disefio y minimas junto con las temperaturas de sa-

lida de disefio y méximas de los varios reactores se dan

en la tabla siguiente:

- 32 -
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En un modo de operacién ilustrativo, represen-

tado por la primera porcién de la Tabla titulada "50% del

modo de 100% del flujo de disefio, aproximadamente el 35%

. Flujo de Disefio", la alimentacién de benceno se divide

H
H
:

" por igual entre los reactores 26 y 28, mientras que en el :

1

de la alimentacidén de benceno se suministra al primer reac

tor 26, como se indica en la tabla siguiente:

Tabla II

Caudales y Distribucibén de Flujos para Reactores de Ci-

clohexano

Unidades: Kg/hr. _
100% del Flujo

50% del Flujo de

do la conversién en el segundo reactor 28 no puede redu-

cirse a aproximadamente 70%.

- 34 -

Disefio de Disefio
 Benceno a C-1 34243 ey
| Benceno a C-2 3.243 8.437%
- Proporcidén de benceno a C-1 0,2 0,16
Alimentacién de benceno total 6.486 12.930
~ Ciclohexano de reciclo a la
entrada de C-1 5.715 13.560
Ciclohexano de reciclo a la
salida de C-1 2.812 9.843
Ciclohexano total de reciclo 8.527 23.403
; Gas de aporte 776 © 1.554
’ Gas de reciclo . 12.927 12.927
- Flujo total

50.815

¢

" %Una proporcién tan elevada como la mitad de este benceno !

" puede alimentarse,directamente al tercer reactor 30, cuan-
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En ensayos reales se encontré que el pro-
ducto de ciclohexano satisfacia una pureza de aproxima-
damente 99,95%. '

Haciendo de nuevo referencia a la Fig. 1,
la temperatura de alimentacién de entrada al primer reac--
tor 26 es controlada en 1439C aproximadamente en este - '
ejemplo por el elemento sensible 170 en su boca de entra-
da 74, el cual controla a su vez la vélvula de derivaciébn:
l?2mediante_instrumentacién convencional para ajustar un
flujo de paso en derivacién del efluente caliente del se-
gundo reactor 28 alrededor del intercambiador de calor
regenerativo 68. Ms all4 del intercambiador de calor re-
generativo 68, el efluente del segundo reactor recombina-
do se encuentra normalmente a 1609C gproximadamente en la
operacién ilustrada. Esta temperatura se reduce ulterior-
mente y de modo variable a aproximadamente 1499C a la
entrada del tercer reactor 90 por el elemento sensible a
la temperatura 174 que controla la inclinacién ajustable
del ventilador 176 que forma parte del refrigerante inter-
medio convencional 88. El ajuste de la inclinacidn del
ventilador se consigue mediante instrumentacibén conven-

cional de interconexién (no representada sino esqueméti- -

camente en 177).

Andlogamente, las vélvulas 179 asociadas
con el sistema de enfriamiento brusco 42-46 del primer
reactor son controladas mediante instrumentacién con-
vencional representada en 181 por el elemento sensible
178 situado en la entrada 86 del segundo reactor 28 para:,
conseguir una temperatura de entrada deseada de aproxi-
madamente 149°C.

- 35 -
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- de proporcibén 196 de tipo convencional.

. benceno a ciclohexano liquido de los reactivos suministra-!

- mente, se reduce la proporcién de benceno en la alimenta-

"~ de vdlvulas controladas que se representan genéricamente

386352

La relacién de ciclohexano de reciclo li-§

: quido (conducto 57a) a alimentacibén de benceno en el 1{-

quido de enfriamiento brusco {conducto 76) es controlada é
por el elemento sensible a la temperatura 180 y la vilvu-
la de control de flujo 182 en el conducto de reciclo 57a !
de ciclohexano liquido, los cuales estén asimismo acopla-
dos mediante instrumentacidén convencional representada en
183. Esta disposicidn controla, por supuesto, la proporcidn
benceno/éiclohexano en la alimentacién al segundo reactor ?
28. La proporcién benéeno/biclohexano 1{quido en la ali- '
mentacién al primer reactor es controlada por los con-
troladores de flujo 184 y 186, los diafragmas 188 y 190

y las vélvulas 192 y 194. La operacidén de los Gltimos

componentes mencionados es regulada por .un controlador . |

Deseablemente, el controlador de propor-

cién 196 es reajustado a su vez por la temperatura de sali-

i

~ da del primer reactor 26 para modificar la proporcién de |

H

dos al mismo. Una disposicidén para hacer esto incluye el !

!

, uso de un elemento sensible a la temperatura 197 adyacentei

!
a la salida del lecho de catalizador 32, el cual esté aco-,

i plado al controlador de proporcién 196 mediante instrumen—i

i tacién adecuada y conocida representada genéricamente en

199. Asi, si la temperatura adyacente a la salida del le- é

. cho catalitico 32 se eleva por encima de 2382C aproximada—§

cidn al reactor (conducto 56). i

Andlogamente, pueden utilizarse sistemas !

- 36 -
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por las vdlvulas 198 y 200 para controlar la proporcién
de hidrdgeno de aporte (conducto 62) y gas de reciclo (con
ducto 60) y para controlar la propofcién del componente de:
alimentacibdn gaseoso (conducto 56) a los componentes de
alimentacién liquidos antes descritos por medio de la re-
gulacibén de la valvula 202.

Esta invencién proporciona, por consiguien.

te, un control interdependiente de las proporciones ben-

- ceno/ciclohexano liquido, temperaturas de entrad?gy tempe~

raturas de salida de cada reactor junto con la'pfoporcién
deliquidos y gases en la corriente de alimentacidn de cada
reactor. Las temperaturas més bajas de los varios campos

de temperatura indicados para la,seccién.del reactér 22 se
controlan de este modo para eliminar cualquier posible apa-
ricibén de temperaturas de punto de rocio. Las temperaturas:
més altas de estos campos se controlan por debajo de las
temperaturas méximas indicadas (Tabla I) a fin de propor-

cionar una elevacién de temperatura adiab&tica de aproxi-

: madamente 111°C ¢ menos para permitir una progresién ordena-

da de las reacciones fuertemente exotérmicas, pero para

- evitar una indeseada desactivacién del catalizador. Esto

se- consigue controlando las relaciones de los diluyentes

' de ciclohexano liquidos y gaseocsos que se recirculan a los:

varios reactores. Por supuesto, no puede hidrogenarse ben-:

ceno puro en ausencia de tales diluyentes, ya que podria

: anticiparse entonces una elevacién de temperatura del or-

f den de 556%C.

Para conseguir una solucidn de compromiso

" al problema, impuesta por los puntos de rocio y la desac~-

; tivacién del catalizador, y el estrecho campo resultante
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de temperaturas de operacidén utilizables, el control de §
temperatura y de materias ha de ser en todo momento inter-
dependiente. Una disposicién ilustrativa para conseguir aéi

el acoplamiento del balance de calor y de materias se ha

expuesto con referencia a la Fig. 1. Los pr1nc1plos de la
invencidén pueden aplicarse con facilidad a reacciones 51-?

milares y a otras reacciones petroquimicas en las que sea

necesario mantenerse en una posicién prudencial entre los

1{mites de temperatura méximo y minimo, particularmente'cuan—
do se trata de reacciones fuertemente exotérmicas.
Cdmo se ha indicadopeviamente, las tem-

peraturas de punto de rocio de la seccibn del reactor
22 pueden analizarse continuamente por medio de un com- ;
putador de-punto de rocio que contiene elementos con-~ %

{
vencionales. Bs evidente, por supuesto, que en la compu- 5
tacibn del punto de rocfo entran en juego muchas caracte
risticas, por lo que el personal operario no tiene tlempo
disponible para tales computaclones. Ademés, es extraor- ;
dinariamente dificil determinar el &rea o &reas especifi-;
cas dentro de la seccién del reactor donde el acercamien 3
to a los puntos de rocio puede ser peligroso, debido a la%

naturaleza dinfmica del sistema, y la consiguiente rapi-

dez de desplazamiento de las perturbaciones a lo largo

del sistema del reactor.

Por ello, los diversos datos reveladoS'po}
la instrumentacién convencional (no representada) N rela{
tivos a temperaturas de entrada y salida, caudales volu-
métricos, relaciones benceno/liquido diluyente y relacio:
nes liquido/gas, pueden alimentarse al computador para ei
cdlculo continuo de los puntos de rocio. Las temperaturaé
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reales en una diversidad de puntos dentro del sistema pue-

. den compararse entonces con la lectura delcomputador. Obser
' yando estas comparaciones el operador puede, si es necesa-
. rio, contrarrestar los diversos controles autométicos ilus

: trados en la Fig. 1, bien sea para parar o continuar la

operacién, o bien para ajustar los balances de materias

" en puntos seleccionados dentro de la seccibén del reactor.

Alternativamente, la lectura del computador se puede di-
ferenciar automiticamente con las lecturas reales de tem-

peratura y caudal para parar el procedimiento, o reducir

diversos caudales de alimentacibén a los reactores, o mo-

dificarlo de cualquier otro modo mediante los controles
contrarrestadores antes mencionados.

Los principios de esta invencibn pueden
aplicarse a procedimientos cataliticos similares en los
que ha de hacerse operar un sistema en fase totalmente
gaseosa cerca de su punto de rocio para controlar una
reaccién exotérmica. La iﬁvencién es particularmente adap
table a aquellas operaciones cataliticas en las que el fac
tor de efectividad delcatalizador es bajo (menor de apro—%
ximadamente 0,9) y en las que las velocidades de reaccién
se reducen ulteriormente (o se extinguen por enfriamiento
brusco) por la presencia de liquido en los poros del ca- :
talizador, en lugar del vapor normal. Asegurando la obten;
cién de un sistema en fase Unica o totalmente gaseoso, se
alcanza una velocidad de difusividad uniforme, la cual se
alterarf{a de lo contrario si se permitiese que un tapén
delfiquido embebiese'el catalizador. La invencidén es apli-
cable también a aquellés operaciones que son altamente exg
térmicas y en las-que los reéctivos han de diluirse segl’mT
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relaciones cuidadosamente controladas de reactivos/ailuér
yente a fin de controlar la elevacidn de temperatﬁra a :
través del reactor. %
Para una mayor productividad de la insta-:
lacidn de ¢iclohexano 20, una porcién de una alimentaci6n¥
de benceno aumentada puede desviarse por el conducto 204
directamente al tercer reactor 30 por via del conducto
70, intercambiador de calor regenerative 68 § paso en de-
rivacidén 172, y refrigerante intermedio 88. Alternativa-~

mente, el conducto de benceno directo 204 puede utilizarse

para desviar una porcibnde laalimentacidn de benceno normal

“desde el primer o el segundo reactor 26 6 28, o ambos, co{

mo un medio adicional para controlar la reaccidén en los
mismos. Como se ha indicado previamente, el tercer reactor

T

con su lecho catalitico considerablemente mayor 36 esté
disefiado para maﬁipular una produccién adicional en el sué
puesto de que el segundo reactor 28 se pase parcialmente E
en derivacién (conducto 84a). Lo més importante es que ef
tercer reactor es mayor paré reducir el contenido de ben-g
ceno a un nivel muy bajo, esto es, a un nivel de 1 parte f
por milldén. Para conseguir esto se precisan largos tiempoé
espaciales. EL flujo directo de benceno al tercer reactorf
30 puede controlarse por la valvula 206, que a su vez pue-
de ajustarse autométicamente por medios adecuados (no re-z
presentados) sensibles por ejemplo a una temperatura dadaf
por encima de la temperatura de control de las salidas ' §
de los reactores primero o segundo, o de ambos. %
Esta invencibn considera también medios
para interrumpir la alimentacidn de benceno a la secciébn
del reactor 22, por ejemplo cerrando la v&lvula de parada
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208 en la tuberia de alimentacidén de benceno 48. Desea-
blemente, la alimentacién de benceno se interrumpe auto-
méticamente en el momento en que aparecen condiciones
anormdles en el sistema del reactor 22, por ejemplo me-
diante un elemento sensible a la temperatura 210 6 212

en la salida del reactor 26 6 28. En la disposicidén ilus-.
trada del elemento sensible 210 & 212, el disefio es tal
que se cierra la vélvula 208 de alimentacién de benceno
mediante un circuito conocido adecuado representado en
rasgos generales en 211 y 213 en cualquier momento en que
se alcance en alguno de los dos reactores una temperatura
méxima de 2889C. Un elemento sensible similar 21k puede
utilizarse en la salida del ter?er reactor 30 pero no se-
ria mecesario en la mayorfa de las aplicaciones, ya que
un control cuidadoso. de los dos primeros reactores 26 y
28 ejerce usualmente un alto grado de control sobre el
reactor final 30.

7 Es también deseable interrumpir la ali-
mentacibn de benceno en el supuespo de que la proporciénf
de hidrbgeno en la éorriente de gas de reciclo (conducto;
60) descienda pordsbajo de un nivel predeterminado, por l
ejemplo aproximadamente 50% en el sistema ilustrado. Para
este fin se acopla un analizador de hidrégeno convencio-
nal 216 al conducto 60 y sé dispone instrumentacién ade- .
cuada y conocida representaéa en rasgds generales por lai
linea de trazos 218 para cerrar la véalvula de alimenta-
cidén de benceno 208 cuando la concentracidn de hidrégenos
desciende por debajo del nivel predeterminado. An&loga- 7
mente es deseable interrumpir la alimentacidn de benceno§
si el suministro de hidrégeno de aporte (conducto 62)

- 41 -



10

15

20

25

15.1.71

se interrumpe durante un intervalo predeterminado, por
ejemplo aproximadamente 5 minutos en la instal acidn ilus-§

trada. BEsto se consigue mediante un elemento sensible

adecuado 220 en el conducto 62 y un regulador de tiempo
222 que estd acoplado mediante instrumentacién adecuada yé
conocida 223 a la vilvula de benceno 208. Las reacciones;
de conversidn en cualquiera de los reactores 26~30 se ven
también gravemente afectadas por un insuficiente flujo to;
tal de gas de reciclo y de hidrdgeno de aporte (ponduc-
to 66). Por tanto, es adicionalmente deseable interrum-
pir la alimentacién de benceno en el caso de que el flujo'
de gas por el conducto 66 alcance un valor bajo pre-de-
terminado. Esto se consigue por el uso de un dispositivo é
de medicibn del flujo, por ejemplo, un diafragma 224 y ung

!
medidor de caudal convencional 226 acoplados, mediante

i
instrumentacién ‘adecuada 228, a la valvula 208 de ali- ;
mentacién de benceno.

- De la exposicidn anterior, se deducird
evidentemente que se han descrito formas nuevas ¥y eficien;
tes de control de la reactividad en procedimientos petro—é
quimicos. Si bien se han representado y descrito ciertas.
realizaciones actualmente preferidas de la invencién, y
se han ilustrado métodos actualmente preferidos para lleQ
var a la préctica la misma, deberé entenderse claramente
que la invencién no se limita a los mismos, sino que :

puede, por el contrario, materializarse y practicarse

de formas diversas dentro de la invencidn.
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Esta solicitud que corresponde a la pre-
sentada en los Estados Unidos de América, el dia 1% de Di-
ciembre de 1969, bajo el N2 885.066, se acoge a los be-

nefidos del articulo 51 del vigente Estatuto sobre Pro-

5 piedad Industrial.

REIVINDICACIONES

Los puntos de invencién propia y nueva que
10 . se presentan para que sean objeto d e esta solicitud de
Patente de Invencibén en Espafia, por VEINIE afios, son los
siguientes:
1.- Un método para operar una instala-
cién petroquimica que posee una'pluralidad de reactores
15 ~ de conversién y un lecho catalitico en cada uno de dichoé
reactores, caracterizado por las etapas de suministrar
una corriente de reactivo gaseoso ¥ 1{quido a uno de dicﬁos
. peactores en relacién de intercambio de calor con una cof
o rriente de efluente de otro de dichos reactores, suminiQ;
20_ *  trar una corriente de alimentacidén liquida y gaseosa :
R de dicho segundo reactor en relacién de intercambio de
calor con la corriente de efluente de dicho primer reac |
tor, suministrar dicha corriente de efluente de dicho
i segundo reactor a un tercer reactor, complefar la reac
25 ; cién en dicho primer reactor, terminar o interrumpir
la reaccidn en dicho segundo reactor, y permitir que
los reactivos no utilizados procedentes de dicho segun
~"do reactor completen la reaccién en dicho tercer reactori

2. Un método de acuerdo con la reivin-

30 dicacidn 1 en el que la longitud de dichos lechos cata-;

15-1071 ‘ - L|'3 -
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1

I

1{ticos es proporcional a los niveles de reactividad en

los reactores respectivos.

.
¥
3
H
H
;

3. Un método de acuerdo con la reivindi- |

cacién 1 6 2 en el que la temperatura.de los reactivos en
H

cada uno de dichos reactores se controla a fin de que per-

manezca continuamente por encima del punto de rocio de
dicho reactivo lfquido.

L.~ Un método de acuerdo con la reivin-

dicacién 3 en el que la temperatura méxima a través de ca

da uno de dichos reactores se controla a fin de gque per-

manezca por debajo de una temperatura méxima pre-deter-

minada a la cual dicho catalizador comienza a deteriorar-

se.

5.~ Un método de acuerdo con una cual-
quiera de las rgivindicaciones 1-4 en el que se suminis-
tran benceno liugido e hidrdgeno gaseoso como reactivos
a dichos reactores.

6.- Un método de acuerdo con la reivin-
dicacién L 6 5 en el que el flujo de al menos uno de di-
chos reactivos a dicha seccidn de reactor se interrumpe
cuando la temperatura de salida de al menos uno de di-
chos reactores alcanza un méximo pre-determinado.

7. Un método de acuerdo con cualquiera
de las reivindicaciones 1-6 en el que una porcibn de la
corriente de alimentacidén de entrada a dicho segundo

reactor se hace pasar en derivacidén directamente a dicho

reactor adicional para limitar la temperatura méxima al-

--canzada por dicho segundo reactor.

8.- Un método de acuerdo con una cualquie-

!
i

i

ra de las reivindicaciones 1-7 en el que el hidrégeno gaﬁ
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seoso y el benceno liquido se suministran a dicho primer :
reactor, y se suministra a dicho segundo reactor una co-
rriente de alimentacién de bencend 1iquido e hidrégeno
gaseoso, siendo capaz dicha instalacidn petroquimica de
producir un producto de ciclohexano de alta pureza.

9.~ Un método de acuerdo con la reivin-
dicacibén 8 en el que una porcibén liquida de dicho produc-
to de ciclohexano se recicla a dicha alimentacién de ben-
ceno, y una porci%n gaseosa de dicho producto de ciclohe-
xano junto con cualquier cantidad de hidrégeno que no
haya reaccionado se recicla a dicha corriente de alimen-
tacibén de hidrdgeno.

10. Una instalacién petroquimica que com=
prende medios de reactor que incluyen un catalizador ca- |
paz de inducir una reaccidén exotérmica catalitica en aqué-
llos, caracterizada por medios para controlar las tempe- ;
raturas de entrada y salida de dichos medios de reactor,
medios para suministrar reactivos que incluyen un reacti-?
vo normalmente l{quido a dichds medios de reactor, y me-
dios de control para mantener la temperatura de dichos
reactivos por encima del punto de rocfo de los mismos en
cualquier parte de dichos medios de reactor.

1l.- Una instalacidn petroquimica de
acuerdo con la reivindicacibén 10 en la que estén provistoé
medios adicionales para limitar las temperaturas méximas :
de dichos reactivos en cualquier punto dentro de dichos
medios de reactor a una temperatura inferior a una tempe-;
ratura pre-determinada de desactivacidén de dicho cata- |
lizador.

12.- Una instalacibn petroquimica de

- 15 -
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acuerdo con la reivindicacidén 10 & 11 en la que dichos me
dios de reactor incluyen varios reactores y dichos medioé
de cohtrol de temperatura incluyen medios de inﬁercambioz
de 'cglor regenerativos para calentar y vaporizar una co—§
rriente de alimentacién l{guida para uno de dichos feact{-
res por intercambio de calor con una corriente de sfluen-
te de otro de dichos reactores. ‘

13. Una instalacidén petroquimica de
acuerdo con la reivindicacidén 12 en lé que dicha corrien
te de efluente incluye un conducto en derivacidén provisto
de valvulas alrededor de dichos medios de intercambio de
calor para regular la temperatura de dicha corriente de
alimentacidn.

14 .- Una instalacidén petroguimica de
acuerdo con la reivindicacidén 12 en la que dicha corriegg
te de alimentacidn liguida incluye un liquido reactivo
v un liquido diluyente, y estén provistos medios para va-
riar el caudal de cada uno de dichos liquidos con rela- .
c¢idn al otro a fin de controlar la temperatura de dicha
corriente de alimentacidn mezclada y dicha corriente de
efluente del reactor.

15. Una instalacidn petroquimica de
acuerdo con la feivindicacién 12 en la que dichos medios
de control de temperatura incluyen ademés medios para
transportar una corriente adicional de dichos reactivos
a dicho segundo reactor y a un reactor adicional en serie;

y estén acoplados medios de intercambio de calor adicio-

"nales a dicha corriente adicional y a un efluente de di-

cho un reactor.

16. Una instalacién petroquimica de acuer
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do con la reivindicacién 15 en la que la temperatura mé-
xima de dicho segundo reactor estd limitada por un conduc-
to de derivacibn provisto de vélvulas desde dichos medios
de intercambio de calor adicionales directamente a dicho
reactor adicional.

17. Una instalacidén petroquimica de
acuerdo con la reivindicacién 10 en la que uno de dichos
reactivos es normalmente liquido y otro de dichos reacti-
vos es normalmente gaseoso y estén provistos medios para
recoger y separar el producto de reaccidén y el reactivo
gaseoso no utilizado de dicha seccidn de reactor en por-
ciones liquida vy gaseosa, y est&n provistos medios de
conduccidn para reciclar una porcidén de dicho producto
liquido a dicha corriente de alimentacién de reactivo
liquido y para reciclar al menos una porcidén de dicho
producto gaseoso y dicho reactivo gaseoso no utilizado a
dicha corriente de reactivo gaseoso.

18. Una instalacidn petroquimica de acuer-
do con la reivindicacién 17 en la que esténacoplados me-
dios a dicha corriente de gas de reciclo para interrumpir
el flujo de dicho reactivo lf{quido a dicha seccidn de
reactor cuando la concentracién de reactivo gaseoso no
utilizado en dicha corriente de reciclo desciende por
debajo de una concentracidén dada, cuando se interrumpe
el flujo de reactivo gaseoso de aporte durante un inter-
valo pre-determinado, o cuando el flujo total de gas de
reciclo y de soporte desciende por debajo de un caudal

redeterminado

19. Una instalacidn petroquimica de acuer{
do con la reivindicacidén 11 en la que dichos medios limi-

'Ll'7"
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tadores de temperatura incluyen medios sensibles a la te@%*
peratura conectados en posicién adyacente a la salida de ;
al menos uno de dichos reactores para interrumpir el flujé
de al menos uno de dichos reactivos cuando se alcanza una§
temperatura alta pre-determinada a la cual dicho catalizai
dor comienza a desactivarse. ;

20.- Una instalacidn petroquimica de

acuerdo con la reivindicacidén 13 en la que estén acompla-~

dos medios sensibles a la temperatura a la entradac dicho
primer reactor para ajustar dicho conducto de derivacidén
provisto de vélvulas a fin de determinar el nivel de tem—f
peratura de dicha corriente de alimentacién liquida. |
21. Una instalacidn petroquimica de acue£
do con la reivindicacidn 12 en la que dichos medios de iné

tercambio de calor regenerativos suministran dicho efluen=

te del reactor a un reactor adicional de dicha seccidn de

reactor a través de un refrigerante intermedio, y estén

acoplados medios sensibles a la temperatura a la entrada

de dicha seccidn de reactor adicional para controlar el

enfriamiento proporcionado por dicho refrigerante inter-
medio a fin de mantener la temperatura de dicho efluente

del reactor en una temperatura de entrada pre-determi-

nada para dicho reactor adicional. ;
1

22. Una instalacidn petroquimica de acuer
do con la reivindicacién 11 en la que dichos medios de '
reactor incluyen al menos tres reactores cada uno de los
cuales posee un lecho de material eatalitico ensu interio;,
siendo los tamafios de dichos lechos de catalizador propor;
cionales respectivamenté a los diferentes niveles de reacé
tividad en dichos reactores. :

- L8 -
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'23.~ Una instalacién petroquimica de acuer-

fdo con la reivindicacidn 11 en la que al menos uno de di-

.chos reactivos es un material liquido, estdn provistos me-

dios para reciclar una porcidén de un producto normalmente

rliquido de dichos medios de reactor a dicho reactivo liqui

do para fines de dilucidn y purificacién,.esténecoplados

medios sensibles a la temperatura de dichos medios de reag
tor en posicildén adyacente a la salida de los mismos, estan
do acoplados dichos medios sensibles a la temperatura a me-
dios %ara dosificar las cantidades de dicho reactivo ligui-
;do y dicho liquido de reciclo en dicha corriente de alimen-
rtacién, estando acoplados dichos medios sensibles a la tem-
peratura a dichos medios de dosificacidn para controlar la
proporcién de dicho reactivo liquido a dicho liquido de re-
@iclo a fin de limitar la tempefatura de salida de dichos .
;edios de reactor a una temperatura méxima pre-deterﬁinada.
’ 24.~ Upa instalacidén petroquimica de acuerdo.
ﬁon la reivindicacion 10 en la que dichos reactivos inclu-

yen benceno liquido e hidrdgeno gaseoso, por lo que dicha

instalacidn es capaz de fabricar un producto dé ciclohexa-

no de alta pureza.

25.- Una instalacidén petroquimica de acuerdo
leon la reivindicacién 24 en la que estdn provistos medios
para recoger y reciclar una porcidn de producto de ciclo-
ﬁexano liquido a dicho suministro de benceno y para reco--
éer v reciclar al menos una poreidn de producto de ciclo-
hexéno gaseoso y cualquier cantidad de hidrdgeno que no —-

ya reaccionado a dicho suministro de hidrdgeno gaseoso.

26.~ Un método para operar una instalacidn

- 49 -
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petroquinica.
Tal y como se ha descrito en la memoria que
~antecede, representado en los dibujos que se acompafian y -
- con los fines' que se han especificado.
5 Esta lemoria consta de cincuenta hojas escz:i—
tas a mAquina por una sola cara. V

warsa, -7 B3 1973

P.A.
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