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i trata mas especiflcamente de la desalquilacion, particular-

ibencéno,,tolueno y.xilenos, respectivamente, han mantenido
 ,ta de’ varios origenes. Actualnente, existe una escasez en

'lacion de los hidrocerburos bencenoides alquilados, sien-

_pre que. e1 aspecto economlco de los procesos ‘existentes

r1a reclentes, especlalmenta en 1a reformacién de hidro-

ccarburos de petréleo en el inﬁervalo de ebullicidn de la

~supers las demandas ‘del mercado y- que estd  disponible para

su desmetilaclén a benceno,
 tada y en lalﬁblkgnﬂia anteriores para la desmetilacidn de

_los metilbencenos, pero muchas de estas adolecen de incon~

.cipal reacclén impliceda es bastante simple y- puede efecm

tra la reaccién del tolueno con hidrOgeno.

_2...
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B La presente 1nyencion ee refiere a la puriflcaclén
¥ desalquilaclon catalltlcas de hidrocarburos bencenoides

alquilauos conteniendo de 7 & 9 étomos de carbono o mis y
mente desmetilacién, de estos hidrocarburos, especialmente
cuanﬂo se aplica a su conversién en benceno.

' En epocas anterlores, las demandas industriales de

un equilibrib bastante adecuado entre la demania y la ofer

la oferta de benceno que podrla ger: superada por desalqui-

'fuera suficieniemente atractivo. Las operaciones de refine+

gasolina, han constituido una rica fuente de tolueno que
Se. conocen muchas operaclones en la técnica paten~
venlentes tales como grados de conversion relativamente bas
JOB 0 escasa select1v1dad de la operac16n o ambos, la prin
tuarse termicamente (en ausencia de catalizador) como ilug
CsHs.CH3 +* Ha——»CsHs + CH4 : (1)

A las temperaturas requeridas para efectuar 1a conversidn

termiea 8 valocidaaes conqiderables (por encima de 663°C)

¥

.
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también se provocan reacciones secdndarias, que principgl-
mente dan lugar a la formacidn de'metano-ési como etano,

prepano, difenilo, polimeros superioresrdel.mismg e hidro-
carburos gaseosos de bajo peéo molecular, posiﬁlemente ne~

i

diante los siguientes mecanismos sugeridos: B

2CgHg— CgHy - CgHs '+ Hp (2)
CgHg + SHp —2C3Hg (3)
CgHg + 6Ho --—"302H6 (4)

Un mecanismo andlogo puede ser también el respon-

sable de la form301on de un depdsito carbonoso sélido

(cok).

La formacién de estos productos secundarios, favo-|

recida pér la'temperatura mis alta y/o éor los mayores
tiempos de reaccidn pare obtener el grado deseado de con=
versién del hidrocarburo alquilaromatlco, ‘reduce el ren~ -
dimiento de Tos productos deseados -(v.g. benceno). Con ob-
Jeto de influir favorablemente en la véldcidad de reaccidn
se ha sugerido el uso de un catalizador para acelerar la
reaceidn principal deseada (desmetilacidn g benoeno) con
una menor energis de actlvacion y permltlr unas tempera—
turas de reaccidn mds bajas para ung velocidad de reaccidn
dada. Parg que el catalizadorrproduzca un beneficio préec-
tico real, debe ser selectivo haété el punto de que no
acelere las reacciones secundarias por encima'de ﬁnos 11~
mites aceptables y debe tener uns actlvidad especlflca Su=—

ficlentemante elevada a las temperaturas reducidas para -

graciadamente, muchos de los catélizadores que han sido
sugeridos para este fin no aumentan la constante de velocid

dad de la reasccidén (kT) para 1a reaccion prlncipal, con

. provocar la reaccidn principal_en 91 grado requerido. Des~|
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) respecto a la de la reaccién no catalizada, en grado Sl
'fic1ente p-ra permitir el uso de temneraturas de reaccidn

i adecuadamente baaas. Por esta razén,los -procesos ds hidro-

desalquilacién catalltlca proyeotados para trabajar a unas

' temperaturas medias del reactor superlores a 663°C ofrecen

pocas o ninguna ventaJa gobra la operaolon térmica. Este

‘tes el caso, por eaemplo, de los catalizadores propuestos
:'en la patente inglesa nt 637, 595 para desmetilar el metil~-

: baneeno, en la que ol catalizador sugerldo estd congtitui-

do. por alumina actlvada con o 51n cloruro de hidrdégeno.

También se ha prOpugnado el uso de catalizadores como
: siliee—alumina u oxido de cromo-alﬁmina y de ostos ecata-
'Vlizadores preparados de forma especlal; pero estos catali-

7 zadores 1o han conseguldo cumﬁursu dbjettVo, debido a las

caracterlsticas particulares del catalizador como tal o,
en cierﬁos casos debldo & que no son utillzados en 1as
condiciones de operacién apropiadas a las cuales podrlan

obtenerse totalmente los beneflcios p031bles del cataliza~-

L Un objeto princlpal de 1a presente invencidn es

:proporcionar un procedlmlento catalitlco msgorado parsa 1a
_-hidrodesalquilacion de cowpuestos bencenoides alquilados,
-. especialmente los de 7 a 9 atomos de carbono, cuyo procedis
,mlento es economioamenta atractlvo para la utllizacién co-

-?jmercial. Para consegulr este objeto, se han selecclonado

y controlado el catalizadcr Y las condiciOnes de procesgado

"dentro de clertos llmltss estableczdos, con lo gue se con-
’sigue un mayor volumen de la carba traxada mientras se man
'.tienen unos altos niveles de conversidn y una selectivi—

-rdad deseable en la reacoion. Adaméa, 3@ consiguen lunpoq

PN
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co de la teﬂperatura en la zong de reacc1on que normalmen—

-nadas de forma que el tiempo de permanencia total de las

periodos de operacidn ininterrumplda que se aproximan o pa-
san de varios meses o mds, sin nece51dad de regeneracion 0
reactivacion del caualizador. .

De :acuerdo con la invencién, una.carga de hidrocar
buros que comprende uno o mis compuestos alqullaromatlcos
de 7 a 14 atomos de carbono se pone en contacto a una pre--
sidn parcial de hidrdgeno superlor a lg atmosferlca con un
catalizador de ox1do de cromo-alumlna aspec:almnnte prepa=-
rado, de elevada act1v1dad especifica en condiciones selec-
cionadas, como temperaxura ¥ relacidn de hidrdgeno g aroma-

ticos controladas, efectudndose un répido aumento exotorml-

te se mantiene’ por debajo de una temperatura méxima de

649°C, Ademds, las condiciones de operaci6n estan seleccio-

sustancias reaccionantes en las ‘zonas cataliticas (calou-
lado sobre los reactores vacios) esta comprendldo general—
mente entre 30y 150 segundos aproximasdamente y raras ve-
ces requisre mds de 180 sngundos.

En 1g practlca preferida de 1la. 1nvenoion, la hidro-
desalqullacién catalitlcq se efeetua en ung serle de zonas
de reaccidn separadas en las que los productos reacclonan-
tes y de reaccidn, al pasar por cada’ zona, experlmentan un
enmento exotermico de la temperatura hasta, alcanzar ung,
temperatura de salida superlor 8 621°C pero 1nfer10r a
663°C (basados estos datos en un catalizador 11mp10 de gran
activ1dad) El vapor efluente total de la primera zona de
reaccidn y de cada una de las zZonns intermedlas eg enfrla- '
do inmediatamente a ung temperatura mas baja apropiada an-

tes de ser admitido en la siguiente zons de reaccidn donde
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‘damenté de la carga. Si se desean niveles dé conversidn mag -

. altos, por ejemplo superiores al 90 % aproximadamente, es
,ciénralquilaromética ¥y la composicidn de los productos de

- zadas en lag operacidn.
f(1) Ei tiempo de permanencia total de las éustancias reac-
7(2) 1& velocidad g la cugl se introduce el gas conteniendo

"_(3) La pureza del gas conteniendo hidrégeno limpio}

- (4) Ia proporclérl globel en que el zag, separado de los
(5) La purezs 0 concentracidn de hidrogeno en el gas reci-

' (6) Ia presidn total mantenida en el sistema;

(7) Ia temperaturs mixima de las zonas de reaccidns

389060
las sus tan01as reaccionantes reaccionan de nuevo en presen
cia de catalizador y con ello aumenta exotermlcamente su
temperatura hasta el valor de sallda estab1301do. Las reac+
ciones repetidas con enfrlamiento intermsdﬁo se prosiguen
hasta que por 10 menos el 50 % y preferlblemente no ‘menos
del 70 % de los productos alquilaromdticos presentes en la
cargs inicial han sido convertidos. En las condiciones de
operacion deseritas, en una serie de dos a tres zonas de
reacclon catalltlca con.enfrlamlento intermedio, es pric-

ticamente faetibla la conversién de hasta el 85 % aproximas

preferiblé emplear un mayor nimero de zonas de reaccidn.

Debe entendérse que el grado de conversién de lg alimenta-

reaccidn (distribucidn de productos) estén gobernadas por

la seleccidn o control de las variables_del proceso utili~
Estes variables son:
cionantes en las zonas cataliticas;

hidrdgeno limpio-

productos 1{quidos finales, es reciclado a la reaccidn

"~ eclados
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'consecucién de ‘este nivel de cok desusadamente bajo, debi-|

(8) Ia natmraleza especlflca y 1a acthldad del catalize~
dor empleado; y - 7
(9) Ia temperatura de entrada de la carga a cada reactor.

Los factores nR 2 g S, junto con 8l factor n9 6
establecen esenclalmente la pr331on parcial de. hidrogeno
en ol sistema. Debe mantenerse un nivel de hldrogeqo tal
que en todo'momenéo-se provean én»ias;?dnas de resccidn
una relacién molar de hidrdgeno a'compuegtos aromdticos
totales no inferiorra 3:1 j;prefériblemente dé 4*1-como
mi{nimo. Como parte del hiarogeno 1ntroducldo es utilizado
en la reaccidén y 1a presidn parcial de 105 hldrocarburos
aumenta simulténeamente por formacion de metano J otros
productos hidrocarbonaaos en forma de vapor 0 gas, la pre-
sién total ¥y la composlc1on de la carga a la entrada al
primer reactor debe ser generalmente tal que 1la pr331on
parcial de hidrégeno sea como minimo 350 p31 (24 6 kg/cm?)
¥ preferiblemente 400 psi (28 kg/cm?) '

Bajo estas condlclones, la operaelon descrlta pue-
de llevarse a cabo con un nivel de produc016n de cok, en
la convers;én de tolueno a benceno, mantenldo con91derablen.i
mente por debajo de 0, y1 % de cok por dia, dep051tado sobre |

el catalizador, ealculado sobre el peso de este iltimo. Ia

do a 1a naturaleza del catallzador selec01onado ¥ a las-
cond101ones de operacidn utillzadas, comprendida una elevau
da relacidn de hidrdgeno a productos aromaticos, es 1mpor-
tante no solo desde sl punto de vista de los beneflclos ind
mediatos en el rendimiento de producto liquido valloso re-|
cuperado sino también, y més importante, desde el punto de |

vista de periodos nds prolongados de operacion ininterrumﬁ

N
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_tena pueae variar entre amplios limites, pero generalman—
“te se mantlene por encima de 500 psig (35 kg/cm manomé tri4
icos).,En'alguﬁos casos, pueden emplearse presiones de has-

~ ta 1500 psig (105 kg/cn? manométricos).
,inportante en la prdctica de la invencidén. A temperaturas’
inferiores a unos 5389 O, la velocidad de la reaccidén cate-

lizada de uha alimentacidn de tolueno, aunque 23 varias ve-

.cataliéadé), todavia es bastante lenta. Al aumentar la tem

' peratura, la velocidad de la reaccidn catalizada se apro-

‘el intervalo intermedio de témperaturas (alredédor de

tivided del Catalizqdor empleado. Por consiguiente, aunque

~ descrita se recomiendan unas temperaturas de reaccidén del

-8 -
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pida y.del mantenimiento de altos niveles de actividad dsl

catalizador durante estos perlodos como resultado del baao

contenido en cok,

La presidén total en cada zona de reaceidn del sig-

El intervalo de temperatura indicado es un factor

ces superior a la encontrada para la reaceidn térmica (no

xima a la de la reaccidn no catalizada, de forma que en el
intervalo superior a unos 705°C, se obtiene un bensficio

relativaments escaso medignte el uso del catglizador., En

599-649°C), la velocidad de reamccidn (que aumenta exponsn—
Cialﬁente con la temperatura) resulta suficisntemnente alta
pero todavia existe una diferencia significativa entre lg
velocidad de la reaccidn catalizada y la de la reaccidn no
catalizada, éuya diferencia es utilizada pars obiener ven-
téjas prédcticas, |

Lla velocidad de reaccidn también depende de la ac—
para el catalizador particular utilizado en la operacidn

orden der599~649°C, eate intervalo ue temperabura es apli-
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~ cable mientras el catallzador tiene la actividad caracte~

"nokan de ser necesarlamenteigwﬂas. La temperatura g la
_cual se enfrian los productos procedentea de una zona de

_ reaccién anterior antes de su admislén en el siguiente

.mento de la temperatura esperado dentro del mismo,

_9..

- | .9. Jﬂ

ristica del catglizador en su estado llmplo ¥ no usado. Al

continuar la oper3016n durante perlodos relatlvanonte lar-|

gos, como la ‘actividad catalitica flnalmente comlenza a
declinar (permanentemente como resultado del envegeclmlen-
to y/o temporglmente debido g la acumulacidn de cok), puede
encontrarse conveniente elevar la temperatura de operacidn
maxima hasta ‘eierto punto,'por egemplo he.sta unos 663°C,
para compensar 1os menores niveles de conversién debidos
ala actividad reducida del céfalizador,'pero al hacerlo
asi, ha de esperarsa clerto sacrlflclo en la =elect1v1dad
de distribucidén de los productos.

Ia temperatura de entrada de la carga a cada reac-

tor en el sistema estd selecclonada da forma que se apro~

xime pero ‘no sobrepase la temperatura maxima predetermlna- -

da deseade a la salida del reactor, tenlendo en cuenta la
esperadsa elevacidn exotermlca de la tewmperatura producida
en la reaccidn. Normalmente, dentro del intervalo preferi-
do de las condiclones de operac16n, la temperatara de en-
trada éera superior a 510°C y preferlblemente estara com~
prendida entre 538° y 593°C de forna que tenga lugar la

reaccion exotermica sin sobrepasar el maximo indicado. Ios
tamafis de las varias zonas de reaccidn 0 reactores de la

serie y las cantidaks de caté.liza;dor contenidas en los mismos

reactor estara gobernada por lo tanto por el grado de au—

El tiempo de permanencia nominal de la carge hidro.
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" ecarbonada .depende no solamente de la produccidén sino tam-

bién de la temperatura y de la presidn parcial en la zong

de reascién. Se observard qué si se prolonga el tiempo de
permanancia, los hidrocarburos aromaticos de la carga o
los formados como productos de reaccidn 1ntermedlosﬁ1uanen
maJor oportunldad de formar gases llgeros, dimeros y poli-
meros de peso molecular superlor, asi como residuos hidro-
carbonosos solidos, & expensas de los proauctos liquidos -
aromaticos deseados. Por‘esta razén, es converiente que la
velocidad espacial esté relacionada con las restantes con-

dicidhes de operacidn utilizadas de forma que el tiempo de

permanencia se mantenge preferibleuente dentro del'interva-

lo de 30 a 120 segundos ¥ no debe permltirse que sobrepase
los 180 segundos aproxicedamente.

o Como ya se ha indicado, los catalizadores efecti-

vos en idﬂhidrodésalquilaeién difieren significativamente

en actividad y selectividad, aunque son del mis@o tipo ge-

neral o de lao mismg cddposicién quimica general. Para ob-

tener las ventajas prdcticas deseadas en la puesta en pric
‘tica de la invencidn,debe emplearse un catalizador que au~

. mente fundamentalmente la velocidad de resccidn a las ba-

Jjas temperéturas empleadas a la entrade del reactor, de
forma.Que'el'aumento exotérmico de temperatura 1uo sobrepas

los iiﬁites de salida establecidos, con lo que la reacoidn

" puede ser llevade a cabo efectivamente y con unas produc-
‘ciones prdcticas a temperaturas reducidas (considersble~

mente por debajo de la reQuerida parg la reaccién térmica){

Por lo tanto, al poder operar g niveles de temperatura
mas bajos, se pusde conseguir.una ngyor selcctividad. Tos

catelizadores preferidos utilizados en la préctica de la

v
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presente invencién presentan una, constante de velocidéd

de reaccién (kp), & temperaturas pr6X1mas a 59300, que es’
casi cinco veces mayor que la de la reaccidn no catallza—
da. Los catalizadores tipicos de cromo-glimine con un con-
tenido eh cr'omo aproxima@amehte'iguél al qué ha sido suge~
rido o utilizado en la§pf0duccién'de oléfinas, asi eomo
1os sugeridos en lag 6peraciqnqs-dé'hidroformagi6n, pre-
sentan a'este'hivéi'dé tempefatufaiunaé constantes de ve-
locidad de :eaécién no éuperioréé a:unas dos veces la de
la regcdidn téraica. A temperaturas mis eltas, estas di-
ferencias entre eatalizadores se ﬁacen'prOrreéivamente mas
pequenas. Sin embargo, la conslderu01on importante es que
con los catalizadores propugnados antes de ghora para la
hidrodesalqullacion de metilbencenos, se debe llegar a ni-
veles de tempera‘aura desfavorablemente mas altos para con~-
seguir la misma conversidn que la obtenlda a 621-632°C
(temperaturas de salida) medlante los catallzadores de 1a

invencién. Aunque este aumento requerido en la temperatura

_ no parece damaSLado grande numerlcamente, debe recordarse

que los rendimientos del benceno obtenldo a la teuperato~-
ra més alta requerlda para obtener cualquler nivel de con~
versidn dado son esencialmente mﬁs bajos ¥ van acompafiados
de una méyor produccidn de'producfos derdégrédacién, tales
como cok y gas ‘de bajo peso molecular. .

El catelizador de ox1do de cromo-alumlna empleado
en la presente invenczén puede ser carscterizado por cier=
tas propiedades unicas, Un catalizador tiplco comercial
de eromo-alumlra (n® 1 en la Tabla I) del tlpo que ha gido
empleado en la deshiurogenacldn para la produc01dn,de bu~-
tileno y butadieno contiene alrededor de 20 % en peso de

Cr203 Yy es preparado por impn%macmﬁnde aldmina activada co~
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'mente descrltos. El método de preparecidén ds este cataliza-

~conteniendo 20 % de vapor de agua, durente 2 o més horas

-12 -
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mercial (gamma-alimina) con deido erdmico. Otra forma co-

mercigl de catéiizador dercrémo-alﬁmina (n® 2) es la prepa+

rade & partir de una base de aldmina dura estabilizeda con

teniendo alrededor de 0,5 a i % de bentonita como eétabilin

zador. La base de aldimina se prepara triturando trihidrato
de a-alﬁmina'cbn édcido nitrico aéuoso e impregnando los
granulos secos N caicinados éxtruidos de esta masa. El ce-
tallzador denomlnado n? 3 en la tabulacidn siguiente es el
utilizado en la presente invencidén. Su contenldo en cromo

es aproximadamente igual al de los catalizadores previe-

dor es descrmto mas adelante.

Despues de un periodo de adaptaclon adecuado, se
emplea cada uno de los catallzadores antes descritos en
la deshidrogenacién de butano a una pr3316n sbsoluta de
5“/Hé (127 mm/Hg} a varias temperaturas'y velociGades es-
paciales diferentés; fueron registrados 1& conversién ob~
teni&a (desaparicidn de butamo) y los rendimienfos respec—
tivos de oléfinas v diolefinas asi como la produceidn de
cok e hidrocarburos gaseososr(c1 a 03). Cada uno de estos
catalizedores fue sometido déspués g un tratamiento de en-

vejecimiento acelerado en ung corriente vaporizada de aire

871°G y de nuevo fueron sometluos a ensayo como antes
en la deshldrogenacidn, repltlendo cada operacidn anterior
en las mismas condic1ones. Se observaron los siguientes

efectos:
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Catglizador « ne 1 Y
Temperatura, °C 593 538 593
Velocidad espacial, VEHT 1 2 1 2 12
Conversién, % en peso 60,4 45,6 29,2 19,':1 54,2 37,
Cok, % en peso 2,6 1,1 0,7 = 1,9 0,
Gas, % en peso 6,3 3,6 1,1 - 5,6 - 3,
Actividad de conversion ' . -
(b = =) & 1,5 0,85 0,41 - 1,2 0,
A% 1,25 1,00
Después de vaporizacidn ~«———— 2 horas -—
Conversion, % en peso 39,6 26,3 16,5 - 37,8 25,
Cok, % en peso 3,0 1,4 0,3 = 72,5'7 1,
Gas, % en peso 5,2 2,8° 1,0 - 5,8 3,
(8y = 'Tgé‘) % 0,66 0,3 - - 0,61 0,
.* : .
© Ay = Activided relativa a 593°C, 5"/Hg (127 mm/Hg) absolutos
- Af = Actividad de conversidn del catalizador limpio
A, = Actividad de conversién del catalizador envejecido 0 us
C = % en peso de conversidén dividido por 100.




_ ne 2 , ne 3

38 593 538 593 536

2 1 2 - q 2 1 2 1 2
19,7 54,2 37,6 26,1 16,0 72,8 56,8 42,3 28,7
- 1,8 08 0,3 - 47 2,3 1,0 0,5
L - 5,6 3,0 1,0 = 8,4 5,1 1,5 0,6|
"o - 1,2 0,6 0,% - 2,6 1,3 0,74 0,405

1,00 2,17
= < ' — —~ 4 horas - - >

5 - 3748 25,3 14,0 8,2 66,9 50,5 34,3 23,6
3 = 25 1,3 05 - 42 1,9 0,4 0.2
SR 5,8 3,5 1,7 = -85 49 1,1 0,9

- o6 0,34 - - 2,0 .1,02 0,54 0,31

1127 mw/Hg) absolutos y 1 VEHL

zador linpio
zgdor envejecido o usado

r 100,
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La elevada act1v1dad caracterlstlca de los catall-

'zadores de cromo-alumlna utlllzados en la préctica de la

presente invencidn es 1lustraaa por el catallzador n9 3 de
la tabla anterlor. Estos catalizadores preferidos tienen
une actividad- relativa (Ag) de 2 o mas, de terminada por con
versidn de butano en condlciones de ensayo normalizadas

(59?%,,5"/Hg 027 mn/Hg) y V91001dad espacial

1) en. estado 11mpio.'Estoa catalizadores re-

t;e.nen 7 .es‘ba.e_lew_rada gctiv_ld,ad- duran te Vperlodos
de 'uso' re latirvafmen te lérgos, cbzﬁo evidencia su acti-
vidad indiéada incluso después'de'una severa Vaporiéacién.

| También se observara en la tabla anterlor que el
cataliaador n9 3 es Unico en la produccldn relatlvamente
baaa de gas a nlveles de conversion elevados en el hecho de
que la caracteristlca de formacidn de cok del mismo es ro-
ducida al enveaecer el catalizador a los niveles de severl-
dad indicados. - L

Tamblén se ha propuesto para uso en la desalquils-

,cién ciertos catalizadores de 6xido de cromo-alumina conte-

niendo 30 4 en peso 0 mas de Or2 3 preparado por coprecipi—
tacidn (cogellflcacién) de los componentes, Sin embargo, es;
tos catalizadores adolecen del inconveniente de que, a los

elevados niveles de conversion deseados, producen cantlda-
3

'des desordenadamente grandes de cok en la operacién, del

orden de 10 0 wés veces la producida e los mismos niveles

de convers1on con los catalizadores de la presente inven—

c¢idn, ILos catalizadores utilizedos ex la préctica de esta

invencién se preparan por deshidratacion de ung composicidén
de hidrato de aldmlna conteniendo como ninimo el 50 % de

ﬁftrihidrato ¥ pgeferlblemente wés del 75 %. Después de
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ajustar la superficie especifica por tratamento termaco
del material deshidratado en el intervalo de 80 a 300 m2/g,
se impregna con dcido erdmico en unﬁ,cantidad que prdporciom
na de 15 a 25 & de Cr2 3 sobre el peso del catalizador ters
minado, seguido de secado y ca101naclon. El catallzador cals
cinedo de cromo-glimina tiene una superficie especifica del
orden de 50 a 150 m?/g. | )

Ia puesia en prictica de la invencidén y ciertas
ventajas adicionales de la misma se comprenderén nds féoil—
mente mediante la descripeidn que siguve reallzada en combi-
nacidn con las figuras que acompaian a esta memorla, en las
que:

La Figura 1 es un diagrame derflujo esquemdtico all
tamente simplificado del sistema empleado en la précticg de
la invencidn; -

Le Figura 2 es un diagrama de flujo que ilustra
con mis detalle le disposicidn ﬁarticular del sistema de
desalquilacidén utilizado en la prédctica preferida de la in-
vencidn; y ' _

Ia Figure 3 es un diagrama de flujo del sistema de
recuperacién de los productos.

Como se ilustre en las figuras (Figura 1) se envia

gl sistena de desalquilacidn indicado generalmente en 10

bencenoides alquilados como, por ejemplo, Xileno, etilben~
ceno, trimetilbencenos, cumeno y similares, junto con el -
ges rico en hidrdgeno ‘de la pureza réquerida. Ia corriente
11 combinnéa atraviena los calentedores y cambiadores de
calor adecuados, irdicados generalmentie en 12, donde se lle

va g la temperatura de entrada regquerida a la cual se in-
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‘troduce en &l sisteme de desalquilacidn. Como se ha indi-

nes principales a la que puede ser aplicada la invencidn es

:.“calidad nitracién"., El procedimiento también es aplicable

cado, la cprrienta combinads comprénde ung carga fresca 13
de hidrocérburos aromiticos e hi&rocarbﬁrbs arqmétieos re—
ciclados 14.:La alimentacidén de gaé rico en hidrégené esté
formade por gas limpio rico en hidfégeno procedehte'ée ung,
fuente de abastecimiento alecuada 16, una corriente recicle
da de gaﬁ rico en hidrdgeno purificado 17 y una corriente

adiciongl de gas rico en hidrdgeno reciclado 18 que no atrg

viesa el sistema de purificacidn de gas genmsralmente indicas

do en 19, 7 .

La_carga limpia 13 puede ser, por ejemplo, una
fraccidn de tolueno o una fraccidn de tolueno o una frac-
cion de eQuilibrio de alquilarométicos Cg 0, en algunos ca~
gos, mezelas- de coﬁpuestos aroméficos d7 8 014 y especial-

mente compuestos aromiticos C7 a Cq,. Una de las aplicacio-

la produccidon de benceno de gran pureza a partir de tolue-
no; en cuye caso la alimentacidén 13 puede estar constitui-

da por tolueno de basgtante pursza; por ejemplo, tolueno de

e alinentaciones aromdticas impuras como fraccionss de to-
lueno derivadas del horno de cok que no han sido lavadas
con fcido o & gasolinas de pirdlisis incluidas las gasolinas

de pirdlisis hidrogenadas, Si ge desea, el procedimiento

descrito puede ser empleado incluso para convertir los homd

logos de nattaleno en naftaleno puro. Zl usc de este proce-
dimiento para convertir compuestos diciclicos como naftale—
nog, indenos e indénos, compuestos tr;ciclicos como fluore-~
nos y antracenos y compuestqs de azufre como tionaftano y

tolilmercaptano, depende fundamentalmente de congideracio-

¥




10

15

20

-28

30

nes scondmicas.

Existen varias fuentes de ahasteclmlento del gas

rico en.hldrogeno 16. No es neceaarlo que este rra.s gea de

-pureza extraordinarlamenue elevada pero preferlblemente de-

be contener alrededor del 80 %- 0 mds de hldrogeno ¥ puede
ir acompahado de otros gases que no sean incompatibles en
el proceso de conversién, talas como hldrocarburos de bajo
peso- molecular. Una fuente conveniente ‘de abastecimiento
del gas rico en hldrogeno eg la obtenlda como subproducto
en la reformaclén de nafta. Jaturalmenbe, salvo en el coste
&dlClOn&l, cuanto mayor sea la pureza de hldrogeno mejor.
En lugar de premezclar el nas rico en hidrdgeno
con la alimentac1on de hlarocarburos aromatlcos en el exte-
rior del 91stema, Se entenuera que estos pueden ser admifi-
dos a través de conductos separados en elrreactor 1n1c1al,'
proveyéndose los medios necésarids'baraila calefaceidn y
la compresién independientes. E1 éfluente-del sistema'dé
deoalquilacién 10 es enviado a un tambor de evavora31on ins
tantdnea 21 a alta presidn, smendo enfrlado en ruta median-

te - un cambiador de calor adecuado indicado en 22, Del fondo

del tambor de evaporaclén 1nstantanea 21 se extrae un pro-

ducto,liquido 23 qus es env1ado a lag recuperaclon. El pro-

ducto'gaseoso'de cabezas 24 se divide en dds COrriéntes'18

 y 25, pasando la Ultina por-el~sisteﬁarae purificacidn de

‘gas indicado en 19. Para mantener Qn'volumen &e-gas sustan-

cialmente constante, una poreidn del gas procedente de 24
se descarpa.en 26 para'ser reemplazado'én'el sisﬁena por el
abastecimiento de gas lnmpio procadente de 16. En el aiaste~
ma de purificecidn de gas, los ccanminantas aeparados gon

descargados oomo combustible mzentras que el gas hidrogena-




10

15

20

25

30

- 18~

38@@6@

do purificadb.és'reciclado al sisteme a traves del conducto

17.

"Son conocidos en la téenica diversos tipos de uni-
dades de purificacion de hidrdgeno. Es adecuads para uso en

el presente sistemé una unidad de separacidn de gas disefia-

da paraxseparar los gases hidrocarbonados dei hid:égeno.Una:

forma de unidad comerciel para esta purificacidén de gas hi-

drogenado utilize tamices moleéulares del tipo ‘de chabazits

o zeolita sintética, con un intervalo de tamefios de poro de

4~572, que absorbe con preferencis los hidrocarburos norme-
les de bajo peso molecular ﬁientfas deja pasar el hidrdge-
no, El éistéma de purificacién particular per se no forma
parte de la presente invencion., El gas fraccionado propor-
clonado enviado g través de la unidad de pﬁrificacién 197
el reciclédo por él conducto 18'dependerén de la cantidad
y calidad del gas eontenlendo hidrogeno limpio disponible ¥y
de la pureza del hidrogeno que se desea mantener en el gas
total suministrado'al sistema de desalquilacion. Debe en—
téhdersé-gue guénfo-mayor sea ia pureza y la cantidad de.

gas conteniendo ﬂidrégeno limpio suministrado desde la fuen

te 16, mayor serd la porcidn de gas que puede evitar el sig

tema de'pqrificacidn de gas 19 para mantensr ung concentra-
cién dada de hidrdgeno.

El gigtema de recuperacidn de productos 27 esta
dlsenado pare separarckﬂ efluente de evaporaclon instantar
nea 23 el producto 0 produotos deseados. As{, en el caso de
ﬁna carga de hidrocarburos conteniendo productos aromiticos
Csfcg,qﬁerge convierte principalménte en bencéno, Se recupe;
ra gl benceno de gran purezé deseado 28, separado de los

gases y vapores mas 1igeros qus el benceno que pueden ha-
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‘¢eeno, se recupera ung fracc1on de tolueno y se reclcla por

' buros que hierven por encima del tolueno, ‘como 1los hidrocar-

389@@@

ber sido arrastrados al 51stema de recuperac;dn a traves
del conducto 23; y estos ultlmos sa descargan como combus-

tlble 29. Ds los productos que h:.erven por encima del ben~

el conducto 30 que abastece al conducto de allmentaclon 14

para su posterlor desalqullacién mientras que 1os nldrocar—

buros Cg ¥ superiores, se descargan independiéhfemepte por
el conducto 31. |

7 La disp051c10n del sistema de desalqu11a01on estd
mogtrads en la Figura 2. Ia carga de hldrocarburos aromar
ticos preealentada, comblnada con 1os hldrocqrburos aromar
ticos reciclados no convevtldos ¥ con ol gas rico en  hidré-
geno reclclado al que se le ha agrefado gas complementarlo,
80 env1a al prlmer reactor 40 del sistema, a través del
cual pasa sobre un lecho flJO de catalizador del tlpo y en
las condlclones de operaclén prev1amente descritos. El
efluenxe de reacclon total aoandona el reactor por el con—
ducto 41 en camino al sxgulente reactor de la_seria 42, Co-
mo en el reactor 40 los hidrocaibufos héh.sido llevados apro
ximadamente a la zona éuperior dei'ihtérvalo de temperatura
deseado, en el conducto 41 se disponen los medios nescesa-
rios pare enfrier los productos., Una forma de reallzar 08—
te enfrlamlento, ilugstrada en 1a flgura,.lmplica,la inyec-
éién directg, como se inﬂiéa'§# 43; dé'ﬁna'pofciénrpof lo
meros de lds productos reciclados précederrﬁeé del conducto
30 que estdn a una temperatura.inferior'a'la de los pro=-
ductos del conducto 41. La composicién de los productos'del
conducto 30 no difiere sustanclalmente de la de la carga

de hldrocarburos limpla en el caso de un 51stema disefiado
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para la hldrodesalqullaC1on del tolueno, de forma que en el

conducto 43 se puede emplear parte de la carga de hidrocar—
buros limpios del conducto 13 en lugar de los hndrocarburos
reciclados procedentes del conductoBO 0 Junto con estos. Nox
melmente, en el primer reactor 40 se introduce un exceso de
gas_rico,eﬁ hidrégeno suficiente péra Que no sea necesario
fealizar,ningﬁn ajuste ae la felacién de hidrégeno a aceite
que ehtré en el reactor 42 para adaptar 1a carga adicional
enviada al mismo desde el conducto 43; sin embargo, si se
desea realizar un ajuste en la relaelon de gas a aceite,
puede hacerse fa01lmente 1ncluyendo en la carya del rsac-
tor 42 una porcidn del gas- reciclado procedente. de los con-
ductos 17 ¥ 18. ' '

. La carga preenirlada en el reactor 42 pasa de nue=
vo sobre un lecho de catallzador pré.ctlcamente bajo unas
condiczones de operaplon sustancialmente iguales a las del
caso- anterior, a excepcidn de los cambios inherentes debi-

dos a la ligera caida de presidén encontrada en el reactor

-anterior y las posibles ligeras variaciones en la relacidn

de gas a aceite. En el reactor 42, como resultado de la

reaccién exotérmica que se produce, los productos son lle-

vados de nuevo a una temperémura dentro del intervalo de

reaccidn deseado y salen por el conducto 44 on ruta al gi-

" guiente . reactor sucesivo 45 y asl suceslvamente. El efluen

te,que serencuentra en el conduqto 44 es enfrlado de nuevo
mediante los hidrdcarbufos enfrisdores inyectados por el

conducto 46 pars proporc1onar la temperatura de entrada de-

raeada utilizada en el reactor 45.

“Aunque en la operacidn ilustrada se ha indicado la

inyecoion directa de hidrocarburos normalmente 1{quidos de
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versidn deseado que ha de alcanzarse en cada reactor. Puede

con enfriamiento interaedio. No es necesario emplear vagi=

" reaccidn en ung vasija ﬁnica,enrfofma de lechog deo cataliza

-21=
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composicidn similar a la de la alimentacién del primer reag

tor 40, debe entenderse que, 51 se desea, pueden utilizarse
otros medios de enfrlamlento de los productos hldrocarbonar
dos entre reactores. Por eaemplo una alternatlva consiste
en emplear como liquido enfrlador ung, porclon del beqceno
recuperado enfrlado procedente del ‘conducto 28 (Flgura 1.
TPambidn pueds utilizarse como alternativa un cambio de ca-
lor -indirecto en lugar de la 1ny6001on dlrecta del material
en¢rlador. _ 7

Aunéue'en lé ilustracidn particular se muestra

un sistema que emples tres reactores, debe entenderse que

puede emplearse un nimero mayor ¢ menor, realizando el ajus:

te adecuado de las condiciones en cuanto al grado de con-

emplearse ung solg zong de reacci6n'especialmente en ias
operacioﬁes destinadas a ni?élesrde convérsiéﬁ bajos, pero
se ha encontrado que se obtiene una mayor flexibllldad y
un mejor control de la operacién con produc01on de una dig—
tribucidn superior del producto, especlalmente a niveles de

conversién més altos, mediante el uso de varios reactores

jas de reaccion indeperndientes en sl sistema que utiliza en

friamiento intermedio. Euedeﬁ dispbnerse.distintas z0nas de

dor separados uno de otro, con produccidn de log medios ne-
cesarios para el enfriamiento iniarmedib'entre log distin~
tos lechos de catalizador,-que-dé‘ésta'forma'actﬁan como
zonas de reaccidn separadas. 7 | 7 . 7'
Desde el Ultimo reactor 45 de la serie, los pro-

ductos de reaccidn son llevados por el conducto 47 & través
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del camblador de calor 22 donde son enfrlados a una tempe-—

ratura comprendida entre 10° y 38°C y los- productos enfrig-

dos son env1ados al tambor ds evaporacidn instantanea 21 a

alta presién para separar los gases de los productos normal

'mente liquldos' los productos llquldos son pasgsdos por el

conducto 23 a un 31stema de recuperaclon apropiado.

Una forma preferlda de. sistema de recupevaeion es

'1a ilustrada en la Flgura 3e El efluente 11quldo enfrlado

del conducto 23 entra en ung vasiga establllzadora 50 donde

son evaporados instantaneamente otros productos 2as880808

adic1onales como cabezas 29 que pueaen ser recuperadas como

gas combustible y los nroductos 1iquldos 52 son enviados a

'destilacidn. Es conveniente que el efluente del conducto 52

atraviese un. tratador de arcilla 53 pard separar las canti-
dades traza de materlales oleflnicos 0 de contaminantes car
bonosos pollmerlcos antes del fraccionamiento. El tratador

de arcilla puede estar 1leno de la masa adsortlva inorgar

'nica habitual como arcllla, bauxita, tierra de Fuller, ‘alu-

,minosllicatos 51nteticos 0 simllares. La operacién en el

tratador de arcilla ge realiza a una temperatura del orden-

de 1499 é 191°C ¥ presiones de 10 a 30 atmbsferas ¥ una ve-| -

, 'locidad espacial horaria 1£qu1da del orden de 1 & 6.

-

El efluente.- del tratador de arcillg pasa por el

conducto 54 & la Iorre derdestilaclop 55 operada en condi~ |-

77 ciohéé“apropiadas,ﬁéra separér porldestilaciSn como cabe~
‘zas una’fbacciég.de'béncend 28.d§ gran;purega_e intervalo |
'dérebullicién-estrecho (ﬁipicamgnfe una'éurezé de 99;95 Byl
“mientras que;ids nateriales de puﬁto de ebullicidn més'altﬁ.:

son extrafdos en forme 1fquida, por el conducto 57 y carge-

dos en'qna ségunda columng de destilécién-SB,operada en cox
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diciones adecﬁadas pars deéfilé;;COmo’cébezgs el tqlueno*
que ha de ser reciclado & 1§.hidroéésélqﬁiiacién por el con
ducto 30, extrayéndose elrproduéto de pﬁﬁfofdefébullicién
mes alto que no ha destilado e traves del ‘conducto 31 como
ya ge he descrito. En lugar de reciclar solamenue la frac-
cién de tolueno de 58, tambien puede ser incluido en 1a,co—
rriente de reciclo 30 ung porcién de los productos aromatl-
cos de punto de ebulllclon més alto, como los del interva—
1o Cge o | |
o _ Aunque en la descrigdiéﬁ anterior se ha.inéistido
sobrs la hidrodesalquilacidn del toluero, con objeto,de sim

plificar dicha'descripcién, debe’entenderée que en el trar'

'tamiento de una carga bencen01de 05-09 esta impllcado Sug-

tanclalmente el mismo tlpo de operac ény recuperandose pro-
ductos constituidos _por benceno que contlene solamente O 2

ppm de tiofeno ¥y si se uesea, tolueno ¥ reczclando los pro
ductos aromaticos no convertidos restantes. Como el primer

grupo metilo del Xileno puede ser separado més facilmenme

que el £rupo metilo del tolueno, se cons1guen altos nive-

3 les de conversion de xileno a tolueno en condiciones menos

severas que las empleadas en la desalquilac16n de tolueno
'a‘benceno.i ' ( . '
- - BJEMPTO 1

(A) Un tolueno. de "calldad nitracién" se hace pa-
sar "sobre un catalizador Ge cromo-alumlna de gran activi~

dad, descrito con mas detal]e ‘nds adelante, en un sxstema

. constituido por tres reaetores de 1echo fiJO, en lau conp

diciones indicadas a continuaoidn, c0nteniendo cada uno de
dichos reactorau aproximadamenie una cantidad irual de co-

talizador. La operaclon continua durante 184 horas. Las
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cohdiciones de operacién y los resultados estdn tabulados

en la columng (a). ,

(B) E1l mismo materlal de carga fue conveztido de
forna semejante en condiciones de nayor severldad para 0b~-
tener una conversidn supsrior al 85 %. Ias condiciones y
los resultados se encuentran en la columna (b), indicando

los rendimientos durante la hora 46 de operacidn.

TABTLA II
Condiciones de operacidn (a) (b)
Presidén totel, psia (kg/cm?abs.g 800 1000
(a 1a selida del 4ltime resoctor (56) (70)
.Pr931on parglal de hldrogeno,
}gs::.a gbe,)@la salida del 500 650
gltimo reactor) (35) (45)
Caudal de hidrégeno, moles/mol
de aceite 2,2 3,5
Cauaal de gas reciclado, moles/
. mol 5,0 3,8
Pureza en H2 del gas reciclado, '
moles % 7 70 74
Relacion molar Hz/aromaticos
(entrada) - _ : 5,7 6,3
'Veloclaad espaclal v/v/v 0,5 0,45
Tempereture, °C . . )
Reactor n? 1, entradg-salida 599-632 585-638
Reactor n? 2, entrada-salida 604~630  590-635
Reactor n? 3, entrada-salida ‘603-628 601-634
Tiempo de permanencias nominal, . :
. segundos T 10C
Rendimientos y resultados - '
Conversidn, % en peso de to- :
lueno cargado 70 87,8
Selectividad molal a benceno
por 100 moles de tolueno cone-

vertidos o 96,5 94,8
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TABLA Il (contlnuacién)

o {a) )
Cok producide, % en peso o
de la alimentacidén : -0 0004 0,0016 -
Hidrocarburos Cp+, % en .- "; S B
peso de la allmgntacldn - 1,6 L 2,2

La cantided indiceda en la tebla inciuyg'todos los mate-
riaieé résiduaies.qde quédaﬁ déébués de,destilaf los hié
drocarburos qﬁe hierven en él intervéio del toluenorhn

' convertido, estando constltuido alrededor del 50—70 % de
dlcho reslduo por dlmeros arométicos y pollmeros superio-

. res. , . ,

' El catallzador utllizado en el ejemplo anterlor

fue preparado de la forma siguiente.

Un polvo comerolal de trlhidrato de alumlna (pér-
dida por ignlclon del polvo seco _“35 0 %), conteniendo
aproximedamente 80 % de p~trihidrato ¥ alrededor de 0,5 %
de sodio (conmo NaZO), fue maiclgao {niiﬁamente-por tritura~-}’
oidn con dcido nitrico acuosofeﬁpigénﬁo_apréximadamente |
0,087 partés de deido nitrico (429735) ¥ 0,07 partés de
agua por parté en peso del triyiaraﬁO'ﬂe alﬁminél La mezcla

8e prbsiguié,durante 30 minutos y la mezc1a thénidé 96 ex-—

truyé por uns place troquel para.fqrmar;unds grénulos de

' 3,2‘mm aproximadamente (despuéé'dé caléinados)' Los gré-

nulos extruidos v cortados se secaron ‘8, 116°0 durante 2 ‘ho=-

rag, seguldo de calclnacwon al aire duranta 1 hora a 427°C.

~ Los granulos caleinados iueron sometidos despues 8 un agus-r

te de la superflcle especlaica por tratamiento en vapor de

agua durante 4 horas a 593°C dlsmlnuJendo la superflcle a

‘unos 150 m 2/g.
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Se preparo ung soluclén acuosa de acldo cromlco

_diaolv1endo $xido crdmico en agua para formar una soluclon

¢on un peso especlflco de 1 561 (a 15%¢) y a ceda 10 voli-

‘menes de esta solucidn se agregaron 3,17 volimenes de solu-

'cién'acuOSa de hidrdxido sddico de peso especifico 1,031

(a 209C). Las soluciones mezcladas se enfriaron a 10°C y
los grénulos de altmina Ge superficie especifica ajustada
ge imp;egnaroh mojéndolos en la solucidn mezclada para dar

20 partes'en peso de Cr,03 por cade 80 partes de A1203

 (aproximadamente 1 litro de solucidn por kilogramo de gré-.|-

nulos). La tempefatura durente la impregnacidn se mantuvo

‘aproximadamente a 25°C, Tos grémulos mojados se escurriercn

a fondo, se secaron durente 2 hbras'a 1329C y despuds se

calcinaron a 760°C durante 4 horas en una mezcla de 60 % de

aire y 20 % de vapor de agua, seguido de 4 horas adiciona-
,1es e lg misms temperaturs en 80 % de hidrégeno y 20 % de

| vapor de agus. Los granulos terminados'tenian una superfi-

cie especlflca de 85 m /g aproximadamerte.

'E1 tratamiento con hidrogeno no es necesario en
les operaclones précticas pero fue util1zado aqui parg si~-
mular un catallzador usado.

EJEMPIO 2

En opéraoiones realiZadas'éobre el mismo catali-
zador en ung vasija de reéctor'ﬁnico se obtuvo ung conver-
pidén media del 77 % en peso de tolgéno cargado & ung se-
lectividéd de 95-96 % g béhceno, bajo las éiguientes con-

diciones de operacidn:
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Presidn total, psie (ke/cn® sbs.) 1185 (83,3)
Pre31on garc1al de hlarogeno, p31a , -
cm© abs.) - 756 (53,1)

Caudal de hidrdégeno, moles/mol de -

aceite 350
Caudel de gas reclclado, moles/mol ,

de aceite . - 2,8
Pureza del gas reciclado, porcenta, _
" Je de Hy 16
Velocidad espacial, v/h/v , 0,52
Temperatura, °C, entrada-salida - 528=645
Tiempo de permanencia, segundos ' 144

Hidrocarburos Co+, porcentaje en
peso de la carga : 3,1

Utilizande un solo reactor, para obtener uns con-
versién del 77 % se requiere una presién de hidrdgeno y un
tiempo de permanencig mayores que en el caso del gigtema

de reactores miltiples.

EJELPIO 3
Cargas
% en peso de tolueno ' 6446
% en peso de productos aromatlco" 08 - .34,6

Condiciones de operaclon.
Nimero de reactores o 3

Temperatura, °C, entrada~salida

Reactor ne 1 . bT1-634
Reactor nf 2 S 593634
' Reactor n? 3 - 599-634
i Tiempo de permanencia, segunaos i | 64 .
Velocidad espacial, v/h/v ' 0,5

Presidg total a la salida, psig , :
(kg/omé menométricos) 800 (56)

Progién de Hy, a la salide, psig :
(kg/cm? menomdtricos) 500 (35)




limpio, moles/mol de carge de aro— .
maticos - ' - . 345

Gas reciclado, moles/mol de carga de ,
aromdticos - _ , 4,48

Pureza del gas reelclado, porcentaae
de Hy _ : 70

Rendlmientos,,% en peso de la carga:

Benceno 7 . 54,6
.Tolueno 7 ' _ 24,6
Produetoé aromiticos Cg 7 | 1,1
Otros hidrocarburos liquidos , 1,2
H, : ' 7 ’ 5,45

. Hidrocarburos C4=Cs 20,8
Cok o : . 0,001

Selectividad a benceno, porcentaje en
moles de productos aromiticos conver- ‘
tidos - , ~ 96

EJEMPLO 4

Ia slgulente compara016n entre la conversidn' tér-
leca y cateli{tica indica que un reactor térmico. operando
gl mismo nivel de temperatura,que un reactor catal{tico
tendria que ténér un tamefio tres veceé superior al del resgc
tor caﬁaiiticq_para obterer la misma conversidn del 70 %

de -una carga constitufda por tolueno de celidad nitracidn.

Temperaturs méxime de selide, °c ) 634
" Presidn, psig (kg/cm?) - : '7‘ 850 (59,8)
Gas reéicla@o/alimenﬁacién total, moles/mol 11,34
VH2/arométicos a la églida, moles/moi' 5
Nimero de reactores ' 2

Tolueno reclclado/allment3016n 11mpia, mo-
. les/mol . 7 , 0,43
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. o3 .
Dérmice, “Catglitica

Conversicn, % < 10 70
Tiempo de contacto, segundos 206,2 67,3

El uso de temperaturas mids altas para obtener la
conversién térmica a mayores Velocidadeérprovocé la formg~

¢idn de metano as{ como otras reacciones secundarias in-

. deseables:

c6H5+9H2—;>60H4 ‘ o

la formacidn de metano predominantemente en lugar
de etano y propano da lugar g unas necesidades considera~
blemente mayorss de hidrogeno en la conversidn térmice en
comparacidn con la conversidn catglitica.

Evidentemente,-pueden introducirse muchas modifi-~ .
caciones y variaciones de lg invencidn aqui descrita sin
apartarse del espiritu y alcance de la misma ¥, por lo tan~
to, solamente deben ser impuestas las limitaciones indica-
das en las reivindicaciones del apéndice.

En resumen, la Patente de Introduccidén que se soli

cita, deberd recaer sobre las siguientes:
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_contacto estos hidrocarburos en una pluralidad de zonas de

. nar un tiempo de contacto total de 30 a 180 segundos, com~

"incorporado'en une base de alumina obtenida por deshidrate-

- que ha de recaer la Patente de -Introduccidn que se solici-

-303-59@@0 .

N " REIVINDICACIONES

, <1. 'Un_métoﬁo derpurificacién y desalquilacidn de

hidrocarburos alquila:ométicos que consiste en: poner en

reaccidn con un catalizador de cromo~glimina de grén'activim
dad, gjustando la temperatura del efluente de cada una de
dichas zonas de,reacciéﬁ gnﬁes de entrar en la éiguiente Zo+
na de reaccidén sucesiva de fornma que la temperatura de_reacn
cién en éada'zona, como resultado de la.reaccién exotérmica
prodﬁcidaren la miswma, se mahfenga por debgjo de un velor

méximo de 665°C, siendo el némero de estas zonas suficiente
pare, efegtuar,la conversién del 50 % en peso como minimo de

dichds hidrocarburos alquilaromdticos éargados ¥ proporcio-

prendiendo-las condiciones de reaccidn en cada zona una re-
lacién de hidrdgeno a productos aromdticos de 3:1 como mi-

nimo; conteniendo dlcho catalizador de 15 & 25 % de Cry05

ci6n de aldmine hidratada conteniendo como minimo 50°% de
p-trihidratos R

2. BSe reivindica por Gltimo como objeto sobre el
A : 0 COIC

ta: "ON METODO DE PURIFICACION Y DESAIQUILACION DE HIDROCAR
BUROS AIQUILAROMATICOS". '
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Todo conforme queda descrito y reivindicado_ en la

presente Memoria descrlptn.va, gue consta de treints y una

I‘Iadrn.d., 9 de Marzo de 1. 9’71 :
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