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Este invento se refiere a un procedimiento para la
produccidén de hidrocarburos aromdticos, particularmente
benceno, con alto rendimiento a partir de un residuo de
crequeo térmico que es un subproducto en la produccién
de olefinas gaseosas de petrdéleo por cragueo con vapor
de agua del mismo,

El residuo de cragueo térmico formado como subpro-
ducto en la produccidn de olefinas gaseosas tales como
etileno o propileno por craqueo con vapor de agua de pe
tréleo contiene usualmente, aunque el contenido puede
variar dependiendo de la clase de petréleo de partida
empleado y las condiciones de craqueo utilizadas, mds
del 30% y a veces mds del 70% en peso, referido al peso
del residuo de craqueo térmico, de hidrocarburos aromd-
ticos y, por lo tanto, es un material de partida poten-
cialmente bueno para la produccién de hidrocarburos aromd
ticos.

Sin embargo, el residuo de cragueo térmico contiene
una gran cantidad de hidrocarburos insaturados reactivos,
particularmente diolefinas, y ello puede provocar la for
macién de polimeros resinosos o similares al cogue por ca
lentamiento en un intercambiador de calor o precalentador
tubular. Ia deposicidn de estos polfmeros sobre las su-
perficies interiores del intercambiador de calor o los

conduetos no solamente disminuye la conductividad térmica
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del equipo sino que también obtura los conductos en un -
perfodo de tiempo corto. Por lo tanto, el residuo de
craqueo térmico puede no ser calentado directamente a
temperaturas elevadas en tales intercambiadores de ca-~
lor o precalentadores tubulares. Ademds, el residuo de
cragueo térmico que contiene aproximadamente 0,01 a apro
ximadaemente 0,1% en peso de compuestos de azufre que con
sisten principalmente en tiofenos, que son tan térmica-
mente estables que es imposible para ellos que sean con
vertidos térmicamente en compuestos capaces de ser fécil
mente separados del benceno.

Por consiguiente, la eliminacidén de las diolefinas
y log tiofenos del residuo de craqueo térmico de un modo:
econémico ha sido un problema muy importante a resolver
con el fin de obtener hidrocarburos aromdticos de eleva-
da pureza a partir de dicho residuo con elevado rendi-
miento.

En el pasado ha sido adoptado un procedimiento com-
plicado de etapas miltiples para recuperar hidrocarburos
aromdticos de elevada pureza a partir de residuo de cra-
queo térmico que implica una primera etapa de hidrogena-
cifn, una segunde etapa de otra hidrogenacién, una terce
ra etapa de extraccién con disolvente y una cuarta etapa

de destilacibn.
Mds particularmente, en los procedimiento de la téc
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nica anterior el procedimiento de hidrogenacidén de la
primera etapa anteriormente mencionada es una conversién
de las diolefinas contenidas en el residuo de cragqueo
térmico por hidrogenacidén de las mismas en hidrocarbu-
ros olefinicos y/o parafinicos. ILa segunda etapa de hi
drogenacidn es un procedimiento en donde las mono-olefi
nas se convierten en hidrocarburos parafinicos y, simul
tdneamente, los compuestos de azufre contenidos en el re
siduo de cragueo térmico son sometidos a una reaccidm de
craqueo con hidrdgeno para ser convertidos en sulfuro de
hidrégeno que subsiguientemente se separa y elimina., Los
procedimientos de la técnica anterior, como se ha deseri
to anteriormente, comprenden hidrogenar el residuo de crg
gueo térmico en dos etapas, extraer con disolvente los
compaentes aromdticos de los productos hidrogenados re-
sultantes, separar los hidrocarburos aromdticos de los
hidrocarburos alifdticos, y destilar el extracto que con
tiene los componentes aromdticos con lo cual se obtienen
hidrocarburos aromdticos tales como benceno, tolueno, xi
leno y similares. Puesto que el benceno tiene una deman
da particularmente creciente entre estos hidrocarburos
aromgticos, ha sido un método convencional en la técnica
anterior para la produccién de gran cantidad de’ benceno,
que los hidrocarburos alcohilaromdticos tales como el to

lueno y el xileno obtenidos en el procedimiento anterior
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mente mencionado sean sometidos adicionalmente a un pro
cedimiento de hidroalcohilacidén para convertirlos en el
benceno deseado.

Sin embargo, tales procedimiento de la técnica an-
terior son tan complicados gque no pueden ser considera-
dos como satisfactorios desde el punto de vista econé-
mico.

La razén para la necesidad de extraccidn con disol
vente en los procedimientos de la técnica anterior des-
crita anteriormente es que una parte de los hidrocarbu~
ros alifdticos contenidos inicialmente en el residuo de
craqueo térmico y producidos por el procedimiento de hi
drogenacién forma mezclas azeotrdépicas con el benceno o
el tolueno que tienen puﬁtos de ebullicidén muy préximos
a los del benceno o tolueno, Por tanto, la separacién
de estos hidrocerburos no aromditicos por destilacidm da
diffcilmente resultados satisfactorios incluso si se em
plea un destilador de columa que tenga muchos platos
tedricos.,

Por consiguiente, es un objeto de este invento pro
preionar un procedimiento simplificado para la produccidn
de benceno de alta pureza a partir del residuo de craqueo
térmico que se forma como subproducto en la produccién de
olefinas: gaseosas tales como etileno o propileno por cra

queo: con vapor de agua de hidrocarburos del petréleo,

12-11-73 -5~



10

15

20

25

619410

siendo efectuado el procedimiento sin necesidad de una
operacidén de extraccién con disolvente y siendo altamen
te econdmico.

El residuo de craqueo térmico. empleado en el proce
dimiento de este invento es el residuo de craqueo térmi
co obtenido como subproducto en la produccidn de olefi-
nas gaseosas por cragueo con vapor de agua del petrdleo
¥y .para abreviar, se denomina en esta memoria descripti-
va como "material de base R.C.T.". Normalmente consis-
te predominantemente en hidrocarbiros que tienen 6 a 9
4dtomos de carbono y tienen un intervalo de punto de ebu
1licién de 60 a 1509C, un {ndice de dieno de 10 a 25 y
un contenido de 70 a 95% de aromidticos que consisten
esencialmente en compuestos monocielicos..

De acuerdo con este invento se proporciona un proce
dimiento para la produccidén de hidrocarburos aromdticos
de elevada pureza, particularmente de Eenceno, que COm-
prende (1) una primera etapa de poner un material de ali
mentacién de R.C.T. en presencia de un catalizador de hi
drogenacién en una primera zona de reaccidén mantenida a
una temperatura desde la temperatura ambiente a 2502C y-
a una presién de mds de 10 Kg/cm® manométricos en contag
to con 0,2 moles o mds de hidrégeno por cada mol de di-
cho material de alimentacién de R.T.C. para convertir las

diolefinas contenidas en dicho material de alimentacidn
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de R.C.T. en hidrocarburos mono-olefinicos y/o parafini-
cos; (2) una segunda etapa de poner adicionalmente el
producto obtenido en la primera etapa precedente en pre-
sencia de un catalizador de hidrogenacidén en una segunda
zona de reaccién mantenida a una temperatura comprendida
entre 300 y 450¢2C en contacto con hidrégeno para conver-
tir las olefinas contenidas en dicho producto en hidro-
carburos parafinicos, y simultdneamente, convertir los
compuestos de azufre contenidos en dicho material de ali
mentacién de R.C.T. que consisten principalmente en tio-
fenos en sulfuro de hidrdgeno, separar y eliminar el mis
mo; (3) una tercera etapa de someter el producto obteni-
do en la segunda etapa en una tercera zona de reaccién a
un craqueo con hidrégeno de dichos hidrocarburos parafi-
nicos para convertirlos en hidrocarburos saturados infe-
riores tales como metano, etano y, simultdneamente a hi-
drodesalcohilacién de los hidrocarburos alcohilaromiticos
contenidos en el material de ‘base de R.C.T. para conver-—
tirlos en benceno bajo condiciones que incluyen una tem-
peratura de 500 a 850°C y una presidén de mds de 10 Kg/cm2
menométricos y en contacto con hidrdégeno de 2 a 10 moles
por cada mol de material de alimentacién de R.C.T.; ¥
(4)) una cuarta etapa de recuperacién de benceno del pro-

ducto de la tercera etapa en un método usual tal como 1la

destilacidn.
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Brevemente definido, este invento proporciona un pro
cedimiento para la produccién de hidrocarburos aromdticos
de elevada pureza, particularmente benceno, a partir de
material de alimentacidén de R.C.T. que comprende poner di
cho material de alimentacidén de R.C.T. en presencia de un
catalizador de hidrogenacidn a una temperatura comprendi-
da entre la temperatura ambiente y 250¢C, y una presidn
de 10 a 80 Kg/cm2 manométricos en contacto con hidrégeno
de 0,2 a 2,0 moles por cada mol de material de alimenta-~
cién de R.C.T.; luego efectuar la reaceidén de hidrogena-
cién del producto obtenido en presencia de un catalizador
de hidrogenacién a una temperatura elevada 300 a 4509C;

y efectuar ademds reacciones de hidrodesalcohilacidén por
craqueo con hidrégeno simultdneamente con el empleo de
hidrégeno en una proporcién de 2 a 10 moles por cada mol
de material de alimentacidén de R.C.T bajo condiciones de
reaccidn que incluyen una temperatura de 500 a 850¢C, y
una presién de 10 a 60 kg/cm2 manométricos con lo cual
se producen hidrocarburos aromdticos de alta puresza, par
ticularmente benceno.

Cada etapa respectiva del procedimiento de este in-

vento serd explicada con mds detalle en lo que sigue:

La primera etapa:

La reaccién de hidrogenacidn en esta etapa puede efec
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tuarse ya sea en un lecho fijo empleando un catalizador
granulado o en un lecho fluidizado empleando un catali-
zador en polvo fino,

Cualquier catalizador de hidrogenacidn usual o una
mezcla de 1los mismos puede ser empleado convenientemen-—
te en el procedimiento de este invento. Por ejemplo,
pueden emplearse 6xidos o sulfuros de metales de los
Grupos VI y VIII de la Tabla Periddica de los Elementos.
Estos catalizadores pueden estar convenientemente sopor
tados: en un soporte adecuado, tal como aldmina activada,
silicato u éxidos naturales o sintéticos de magnesio,
zirconio o titanio.

Ejemplos tipicos de estos catalizadores incluyen Ni,
Pd, Pt, molibdato de cobalto, WS2, Nis, MoSz, CoMoO4-A1203,
Mosz-carbdnxactivo, Co~Fe-Ni, WSQ-NiS—A1203, sulfuros de
Cr-Mo-W. Tos catalizadores de paladio y cobalto-molibdeno
son particularmente preferidos.

Las condiciones de reaccidn de esta etapa del presen
te procedimiento pueden variar dependiendo de la clase de
catalizador empleado, aunque, en general, los materiales
de alimentacidén de R.C.T. se ponen en contacto con hidrd
geno en presencia de un catalizador a una temperatura com
prendida entre la temperatura ambiente y 250¢C bajo una
presién de mds de IOKg/cm2 manométricos. Al efectuar la

reaccidn, la temperatura de reaccién no debe exceder en
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ninguna circunstancia de 2502C de modo que se inhiba por
1o tanto la polimerizacidn de las diolefinas.

En el caso de emplear catalizadores de cobalto-molip
deno, las condiciones de reaccidén que incluyen una tempe V
ratura de 150 a 230°C y una presién de 10 a 80 Kg/cm? ma
nométricas son particularmente preferidas para hidrogenar
diolefinas y solamente una porcidén de las mono-olefinas
selectivamente mientras que se inhibe la polimerizacidn
de las diolefinas,

Si se emplea un catalizador de paladio, las condicio
nes de reaccién preferidas incluyen una temperatura de 20
a 602C y una presidén de 10 a 80 Kg/cm2 manométricos. Los
venenos de catalizadores tales como el mondxido de carbo-
no y el sulfuro de hidrdgeno contenidos en el hidrégeno y
en el material de alimentacidén de R.C.T. son eliminados
preferiblemente antes de la reaccién puesto que de otro
modo podrian desactivar el catalizador.

Puede emplearse en esta etapa hidrégeno en una pro-
porcién de 0,2 a 2,0 moles por cada mol de material de
alimentacién de R.C.T., Si la cantidad de hidrdégeno so-
brepasa de 2,0 moles, las diolefinas contenidas en el ma
terial de alimentacidn de R.C.T. tienden a evaporarse y
polimerizar, y causan la obstruccién de los conductos.
Por otra parte, el hidrdgeno a menos de 0,2 moles no da

rd un efecto de hidrogenacidén suficiente.
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En esta primera etapa del procedimiento de este in~
vento, la presidn de reaccidn debe ser esencialmente al
menos 10 Kg/cm2 manométricos o mds., La razén es que la
actividad del catalizador puede disminuir bajo presidn
menor y lea hidrogenacidén de las diolefinas puede conse-
guirse solo insuficientemente. Aungue no se impone nin
guna restriceidn particular al limite superior de pre-
sién de reacecidn, el aumento en la presidén por encima del
nivel de 80 kg/cm2 manométricos no proporciona ningin au-
mento particular en la actividad del catalizador. Por
otra parte, en vista del hecho de que a medida que la pre
sién aumenta, se presentan mds problemas para el equipo y
el funcionamiento, no es deseable un aumento en la pre-

sidén que sobrepase los 80 kg/cm2 manométricos.

Ia segunda etapa:

En la reaccién de hidrogenacidn de esta etapa, se
puede emplearse convenientemente el mismo catalizador
que el empleado en la primera etapa del procédimientO-de
este invento, y son particularmente preferidos los cata-
lizadores de cobalto-molibdeno o de niguel-molibdeno. Es
esencial en esta etapa efectuar la reaccidén de una tempe
ratura comprendida entre 3002 y 4502C bajo una presién
de 10 a 80 kg/cm2 manométricos, En la segunda etapa del

procedimiento de este invento, la presién de reaccién de
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be esencialmente ser al menos 10 kg/cm? manoméiricos o
més. La razén es que la actividad del catalizador pue-
de disminuir bajo presién menor, y la hidrogenacién de
olefinas y la hidrogenolisis de los compuestos de azufre
puede ser conseguida solo de modo insuficiente. Aunque
no se impone ninguna restrincién particular al limite
superior de la presién de reaccidn, en general un aumen
to de presién por encima del nivel de los 80 kg/cm? ma.~
nométricos no proporciona ningin aumento particular de
la actividad del catalizador. Por otra parte, en vista
del hecho de que a medida que aumenta la presidén, se pre
sentan méds problemas para el equipo y el funcionamiento,
no es deseable un aumento de presibén que sobrepase los
80 kg/cm2 manométricos.,

Em cuanto.a las condiciones de temperatura, la tem
peratura debe ser al menos 3002C, debido a que em el mar
gen de temperatura inferior la actividad del catalizador
estd disminuida y la hidrogenolisis de los compuestos de
azufre, particularmente del tiofeno, no se produce satis
factoriamente.

hdemds, también es esencial que la temperatura no
deba sobrepasar 450¢C porque el cragueo de los hidrocar-
buros alifdticos empieza a tener lugar a una temperatura
de aproximadamente 4002C. A una temperatura superior a

4500C la formacidén de coque sobre el catalizador, debida
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al cragueo anteriormente mencionado, afecta de modo ad-~
verso a la actividad del catalizador.

Por 1o que se refiere al hidrégeno utilizado en eg
ta etapa, se puede emplear la misma relacidén molar que
la utilizada en la primera etapa o mds, y el hidrdgeno
sobrante de la primera etapa del procedimiento de este
invento puede ser suficiente y convenientemente emplea-
do.

Al llevar a la prdctica la primera y segunda etapas
del procedimiento de este invento descritas anteriormen~
te, los ingredientes extremadamente reactivos del mate-
rial de alimentacién de R.C.T., tal como las diolefinas,
se convierten en formas estabilizadas, y los compuestos
de azufre se descomponen completamente en sulfuro de hi
drégenc. Por lo tanto el producto resultante puede ser
adecuadamente utilizado como material de partida para
los procedimientos de craqueo con hidrégeno e hidrodesal
cohilacibn de la tercera etapa del procedimiento del pre
sente invento.

El material de alimentacién de R.C.T. gue ha sido
hidrogenado en las etapas anteriores se introduce en la
tercera etapa del procedimiento de este invento y el hi
drégeno sobrante en el proceso de hidrogenacién de la se

gunda etapa puede alimentarse y emplearse en la tercera

etapa.
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La tercera etapa:

Un objetm de esta etapa de reaccién reside en la hi
drodesalcohilacién de los hidrocarburos alcohilaromdticos
y también en el cragueo con hidrdgeno completo de los hi
drocarburos no aromdticos pars convertirlos en hidrocar-
buros alifdticos saturados inferiores, tales comc metano
o etano para facilitar la separacidn de los mismos de los
hidrocarburos aromdticos.

Las condiciones de reaccién que consiguen el objeto
de esta etapa de reaccidén incluyen una temperatura de 5002
a 800eC, y prefériblemente de 6502 a 73092C, una velocidad
espacial horaria de lIquido. de 1 a 6, y. preferiblemente
de 2 a 4, y una relacién molar preferida de hidrégeno a
material de alimentacién de R.C.T. de 2-10:1.

Si la presién de reaccién se disminuye excesivamente,
permanece inaglterada una pequefia cantidad de hidrocarbu-
ros no aromdticos tales como las olefinas como impureza
en los hidrocarburos aromdticos deseados; por consiguien-
‘te debe emplearse una presidén de reaccidn de al menos 10
kg/cm? manométricos, A medida que aumente la presién de
reaccidn, también aumenta la velocidad de reaceidn hasta
cierto valor; sin embargo, tal tendencia deja de existir
por encima del nivel de 60 kg/cm2 menométricos, de modo
que més aumento en la presidn es indeseable en vista de

las complicaciones resultantes en el equipo y en el fun~
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cionamiento.

El empleo de un catalizador de desalcohilacibn s6li
do en esta etapa de reaccidn es innecesario, y es desea-
ble efectuar la reaccidén en ausencia de catalizador debi
do & que la actividad de un catalizador frecuentemente
puede ser afectada de modo adverso por una pequefia canti
dad de compuestos de azufre u otras impurezas contenidas
en el material de glimentacién de R.C.T. Sin embargo,
la tercera etapa del procedimiento de este invento puede
ser llevada a cabo naturalmente per se en presencia o au
sencia de catalizador seglin se desee.,

Ia tercera etapa del procedimiento de este invento
tiene gran ventaja en vista del material del cual se re-
quiere que estén hechos los reactores, en comparacién
con los procedimientos de desalcohilacién usuales que em
plean un reactor de acero, y xileno o un reformado de cg
talitico-en calidad de material de partida. Asi, en el
procedimiento de desalcohilacién térmica convencional gque
emplea un reactor de acero, la escisidén del micleo de ben
ceno. ocurre debido al efecto catalizante de la superfi-
cie del acero, lo que da como resultado la formacibn de
gran cantidad de material carbonoso. Por tanto el rendi
miento en hidrocarburos aromdticos se afecta de modo ad-
verso y la operacifn continua llega a ser diffcil o impo

sible. Por otra parte, en el procedimiento de este in-
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vento, ain con el empleo de un reactor de acero conven-

cional, la formacién de materiales carbonosos estd impe
dida por la presencia de una pequefla cantidad de sulfuro
de hidrégeno formada en 1& reaccién de hidrogenacién en

la segunda etape precedente.

Ta cuarta etapa:

E1l producto liguido obtenido en la tercera etapa
precedente del procedimiento de este invento, del cual
han gido: elimimados los productos gaseosos tales como me
tano y el hidrdégeno, consiste esencialmente en benceno y
ung pequefia cantidad de tolueno y materia alquitranosa.

Por consiguiente, en esta etapa del procedimiento de
este-invento; el benceno se separsa del producto liquido
obtenido en la tercera etapa precedente por medios ade-
cuados: tales como destilacién.

El benceno ssi obtenido: puede ser fdcilmente trans-
formado en un producto que tiene una pureza extremadamen
te elevada, por ejemplo, mediante un tratamiento con ar-
c¢ills activada. _

Tal como se ha descrito anteriormente, de acuerdo
con el presente procedimiento de este invento, puede pro
ducirse benceno de pureza elevada con un rendimiento ex-
tremadamente alto y al mismo tiempo pueden: obtenerse sub

productog tales como tolueno en cantidades pequefias. El
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tolueno: asi obtenido puede, si se desea, ser convertido.
en benceno por recirculacién del mismo a la tercera eta-
pa junto con los materiales de alimentacién.

En el procedimiento de este invento, como fuentes
de suministro del nitrégeno utilizado en el procedimien-
t0 no solamente sirve el hidrégeno purificado sino también
los gases que contienen hidrégeno-tales como los gases
desprendidos del reformador, los gases producidos como
subproductos obtenidos en la deshidrogenacién de etilben
ceno, el gas de craqueo, el gas de reformacidén con vapor
de agua, el gas de horno de coque y el gas de recircula-
cibn: en el procedimiento de este invento.

El procedimiento del presente invento puede compren
derse mds claramente con referencia al dibujo que se acom
pafia. que muestra un diagrams de flujo esguemdtico que
ilustra el procedimiento para producir benceno a partir
de materiales de alimentacién de R.C.T. Por motive de
simplicidad, diversos aparatos anexos tales como bombas,
intercambiadores de calor, condensadores, etc. han sido
omitidos del dibujo.

Con referencia al dibujo, el material de alimenta~
cién de R.C.T. entra en un fraccionador previo & a tra-
vés de la tuberia 1. Los aceites ligeros que tienen me
nos de 5 dtomos de carbono se separan desde la parte su

perior del fraccionador previo A a través de la tuberia 2
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y el destilado desde el fondo del fraccionador previo A
se alimenta a otro fraccionador previo B a través de la
tuberia 3. ILos aceites pesados que tienen mds de 9 4to
mos de carbono se separan desde el fondo del fracciona-
dor previo B a través de la tuberia 4 y el destilado que
tiene de 6 a 8 4tomos de carbono se separa como fraceién
de cabeza desde la parte superior del fraccionador pre-
vio B a través de la tuberia 5. El destilado se condu-
ce luego a fravés de la tuberfa 7 hasta un reactor C, mez
clado con hidrdgeno gaseoso suministrado desde la tube~
rfa 6, en donde se efectda la reacecidn de hidrogenacidn.
La cantidad de hidrdégeno suministrado a través de dicha
tuberia 6 depende de la clase de catalizador. Si se em-
plea un catalizador de paladio es preferible la introduc
cién de hidrdégeno desde 0,2 a 0,5 moles por cada mol de
material de alimentacidén de R.C.T. En este caso se evi-
tarfa el empleo de gas de recirculacidén de la tuberia 14
que contiene sulfuro de'hidrdgeno. Cuando se emplea un
catalizador de cobalto-molibdeno, se prefiere que la can
tidad de hidrégeno sea de 0,5 a 2,0 moles por cada mol
de material de alimentacién de R.C.T. y la temperatura
de reaccidén sea de 1502 a 230¢C., Debe advertirse en es
te caso que existe una elevacidén de temperatura de reac
cién debido a la reaccidn exotérmica y por consiguiente,

la temperatura de entrada del reactor debe conirolarse
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cuidadosamente de modo que la temperatura de salida del
reactor no sobrepase los 2500C. -

El efluente producido, es decir una mezcla de mate
rial de alimentacidén de R.C.T. e hidrdgeno que dejan el
reactor de hidrogenacidn C se conduce a wrreactor D pa-
ra la segunda etapa de hidrogenacidn a través de la tu-
berfa 8. Dicho reactor D se mantiene a una temperatura
de 3002 a 4002C y la fuente de calor para mentener dicha
temperatura puede obitenerse del producto del reactor F
de craqueo con hidrdgeno subsiguiente.

El efluente producido que deja dicho reactor D de
hidrogenacidn se lleva hasta un calentador previo D a
través de las tuberias 9 y 11 mezclado con hidrégeno su
ministrado por la tuberia 10. En este punto, la intro-
duccién de hidrégeno a través de la tuberfa 10 debe con
trolarse de modo que se mantenga la relacidn molar de
hidrdégenc a material de alimentacidén de R.C.T. de 2-8:1,
y el hidrégeno suministrado pueda tomarse desde la tube
ria 14. Dicho calentador prewio E es usualmente de tipo
de calentamiento externo tubular.

Ia mezcla de hidrdgeno y material de alimentacidn
de R.C.T. se calienta en dicho calentador previo E has-
ta 6002-7002C y la mezcla se conduce luego & um reactor
F de craqueo con hidrégeno a través de la tuberis 12.

La reaccidén en dicho reactor F debe generar un calor de
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reaccidén considerable, y excepcionalmente aumenta la tem
peratura de reaccidn, si se emplea un reactor aislado.
En: algunos casos, el aceite hidrogenado, el aceite hidro
craqueado o el hidrdégeno de enfriamiento se introduce pre
feriblemente en el reactor en una parte intermedia del
mismo para impedir una elevacidén extraordinaria de la tem
peragtura en el reactor. |

E1l producto resultante del reactor F' se introduce
luego en un separador gas-liquido @ a través de la tube-
ria 13 mientras que se enfrfa hasts la temperatura am—
biente durante la circulacidén a través del mismo. Ia
gran mayoria del calor descargado en esta etapa puede recu
perarse y Utilizarse para la generacidn de vapor de agua
¥y el calentamiento previo de las tuberias 5 y 8.

En dicho separador G, los ingredientes gaseosos ta-
les como el hidrégeno, el metano y el etano se descargan
del sistema a través de la tuberia 14 y uma porcidén de
los mismos se recircula a las tuberias 6 y 10. La por-
cidén restante del gas descargado de la tuberia 14 puede
emplearse como combustible para calentar dicho calenta-
dor previc E o, si es necesario, puede utilizarse como
fuente de hidrdgeno empleado en el procedimiento de es-
te invento, recuperando el hidrdgeno del mismo de acuer
do con el método de absorcibén de aceite, o0 por el méto-—

do de reformacidn con vapor de agua y metano.
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El producto liguido del separador G, por otra parte
se conduce a un destilador de columna H a través de la
tuber{fa 15. El destilado que tiene un punto de ebulli-
cién superior al del tolueno se descarga desde el fondo
de dicha columa H a través de la tuberia 16.

El benceno deseado se separa como fraccidén de cabe
za desde la parte superior de dicha columna a través de
la tuberfa 17 y se introduce en una torre de arcilla J
en donde se separa cualquier traza de olefina y el bence
no altamente purificado se descarga del sistema a través
de la tuberia 18.

Los Ejemplos siguientes servirdn para ilustrar el

invento:

EJEMPLO I

El residuo de cragqueo térmico obtenido como subpro-
ducto en la produccidén de olefinas gaseosas tal como eti
leno y propileno por cragqueo con vapor de agua de gasoli
na de destilacidén directa que tiene un margen de ebulli-
cibén de 402 a 160°C fue destilado pars separar la frac—
cibn de aceite ligero que tenfa menos de 5 dtomos de car
bono y la fraccibn de aceite pesado gue tenia mds de 9
dtomos de carbono. ILa fraccidén restante gue tenia un mar
gen de ebullicién de 67 a 1449C fué introducida en la pri

mera etapa del procedimiento de este invento en calidad
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de material de partida. ILas propiedades de dicho mate-

rial de alimentacidn se dan en la tabla siguiente:

TABLA T

Destilacidén fracecionada:

Punto de ebullicién inicial

5% ceo cos
10% cee ces
30%
5 0%
70% ces ces
90% coe cee
9 0% P cos
punto seco ces

Contenido de impurezas:

Indice de bromo
Valor de dieno

Contenido de agufre

+ - - x
Composicién de aromdticos:

Benceno ... cee

Tolueno ... eeo

12-11-73 - 22 -

67, 020
77,0
81,5
89,2
98,0
108, 0
130,5
137,0
144,0

34.0
19,7

09 047 7{,

25,8 % en peso

23,0

en peso
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Etilbvenceno s 7,1
m-, p-xileno cae 9,3
o-xileno ... cee 3,5
Aromdticos de Cé . 5,6
Aromdticos totales . 74,3 % en peso

%) Medida por andlisis de cromatografia de gases.

En la primers etapa del procedimiento de este inven-
to se utilizé un catalizador comercial de cobalto-molibde
no que fue preparado depositando sales de cobalto y molib
dato sobre un soporte de aliymina, Fueron empleadas las
siguientes condiciones de reaccién: velocidad espacial
horarie de liquido: 2,8; relacidén molar de hidrdgeno a
material de alimentaciém: 1,0:1,0; presidn de reaccidn:
55 kg/cm? menonétricos y temperatura de reaccidn media:
2052C,

Como resultado se obtuvo un aceite que tenfa un va-~
lor de dieno de 1,9, un Indice de bromo de 17,4 y un con
tenido de azufre de 0,038% en peso.

El producto se introdujo en la segunda etapa del
procedimiento de este invento, en donde se efectud la
reaccién a una temperatura media de 3729C en presencia
de la misma composicidn catalitica que en la primera eta

pa precedente, es decir el catalizador de cobalto-molib-

deno.
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Se obtuve un producto de aceite gque tenfa un valor
de dieno de 0, un Ifndice de bromo de 0,75 y un conteni-
do de azufre de 43 ppm.

Al producto de la segunda etapa se afiadié hidrdége-
no gaseoso que contenia 9% en moles de metano de modo
gue la relacidn molar de hidrdégeno puro g producto de
aceite era de aproximadamente 5,2:1, y la megzcla fué
conducida subsiguientemente a la tercera etapa.

A114, se efectud la reaccidn bajo las condiciones
gue incluyen una presién de reacciébn de 23 kg,ém2 manomé
tricos, una temperatura de entrada de 6502C y una tempe
ratura de salida de 712C. Como resultado, se obtuvie-

ron los productos siguientes:

TABLA 2

Productos de reaccién en la tercera etapa:

Metano cee eee 19,4 % en peso/material de
alimentacidén

Etano cee .o 16,3 "

Propano ces . ee 0,4 "

Benceno cee ces 52,4 "

Aromdticos de Cg on 0,8 "

Aceite pesado ces - 3,43 "
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El producto de reaccidn de la tercera etapa fue so-—
metido & una separacidn liquido-gas y el producto ligui-
do fue introducido en la cuarta etapa, en donde el bence
no fue separado como destilado en un alambigue de colum-
na que tenfa 40 platos tedricos. El benceno asi obteni-
do fue tratado subsiguientemente con arcilla activada
dando 51% en peso de benceno referido al peso del mate-
rial de alimentaciém.

Las propiedades del benceno de alta pureza resultan

te se dan en la Tabla siguiente:

TABLA 3

Densidad relativa (15/49¢) 0,8837
Punto de solidicacidn (2C) 5345
Contenido de tiofeno (g/100 ce) inferior a 0, 0001
Disulfuro de carbono (g/100 cc) inferior a 0, 0001
Corrosidén de cobre Nula
Color de los lavados con 4cido Nulo
Reaccibn Neutra
Color Satisfactorio
Ehsayo de destilacidn

Punto de ebullicidn inicial 79,99C

50% 80,1
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Punto final 80,2
Destilado total (volumen %) 98,0

EJEMPLO 2

El mismo material de alimentacidén que el utilizado
en el Ejemplo 1 fue tratado en la primera etapa en pre-
sencia de un catalizador de paladio bajo condiciones de
reaccién que incluyen una temperatura de reaccidén de 30
a 4590, una presién de reacciébn de 45:kg/cm2 manométri-
cos, ¥y una relacién molar de hidrégeno a material de ali
mentacidén de 0,28:1. Como resultado se obtuvo un produc
to de aceite que tiene un valor de dieno de 1,2, un indi
ce de bromo de 24,7 y un contenido de azufre de 0,047%
en peso,

A1 producto de aceite obtenido en la primera etapa
se afiadié hidrégeno para hacer una relacién molar de hi-

drdégeno a material de alimentacidn de 1,0:1,0 y la mez-

ela se introdujo en la segunda etapa ¥y se puso en con-

tacto con el mismo catalizador de cobalto-molibdeno que
en el Ejemplo 1, a una temperatura media de 3859C para
dar un producto de aceite que tenfa un valor de dieno
de 0, un indice de bromo de 0,48 y un contenido de azu-

fre de 28 ppm.
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Al producto de la segunda etapa se afiadié hidrdgeno
gaseoso que contenia 9% en moles de metano de modo que se
hizo la relacién molar de hidrégeno puro a material de g
limentacién de aproximadamente 6,5:1 y la mezcla fue sub
siguientemente conducida a la tercera etapa.

Al1ld, se efectud la reaccidn bajo las condiciones de,
une presidén de reaccidn de 45 kg/cm2 manométricos y una
temperatura de reaccién media de 6509C, y el producto
asl obtenido se sometid a una separacidén ligquido-gas y
el producto lfguido fue luego introducido en la cuarta
etapa en donde se separd benceno como destilado en una
columna de destilacién que tenia 40 platos tedricos. EL
benceno asi obtenido se tratdé subsiguientemente con ar-
cilla activada para dar aproximadamente 48% en peso de
benceno referido al peso del material de alimentacién.
Las propiedades del henceno eran sustancialmente las mig
mas que las del Ejemplo 1.

Se dan los siguientes Ejemplos comparativos para
mostrar el efecto de omitir una o mds de las etapas del

procedimiento del invento.

EJEMPLO 3  (Comparacién);

Este Ejemplo ilustra el efecto de la omisién de la
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primera. y segunda etapas de hidrogenacién del presente
invento. El mismo material de alimentacidn que el del
Ejemplo 1 fue introducido directamente en la tercera
etapa del procedimiento. ILa reaccidn se efectud bajo
condiciones de, una temperatura de reaccidn media de
6802C, una presién de reaccibn de 20 kg/cm? manométri-
cos y una relacién molar de hidrdgeno a aceite de
5,321,

Se formé un polimero carbonoso en las proporciones
calentadas del equipo dentro de pocas horas después de
empezar la operacidn y la continuacidn de la misma se

hizo imposible debido a la caida de presién.

EJEMPLO 4 (Comparacidn)

Este Ejemplo ilustra el efecto de la omisién de la
primera etapa de hidrogenacidn del presente invento., El
mismo material de alimentacidn que el del Ejemplo 1 se
introdujo directamente en la segunda etapa del procedi-

miento, omitiendo la primera etapa, en donde se efectud

la reaccién en presencia del mismo catalizador de cobalto-
molibdeno que en el Ejemplo 1, bajo las mismas condicio-
nes que se describen en la segunda etapa del procedimien
to del Ejemplo 1.
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Como resultado, la caide de presién en las partes.
calentadas y las secciones de reaccién tuvo lugar a las
pocas horas después del comienzo de la operacidn, y des
pués de 50 horas la continuacidén de la operacién se hi-

zo finalmente imposible.

EJENMPLO 5 (Comparacién)

Este ejemplo ilustra el Ejemplo de la omisidén de
la segunda etapa del presente invento. E1 mismo mate-—
rial de alimentacién que en el Ejemplo 1 fue introduci
do en la primers etapa del procedimiento y la reaccidm
se efectud en presencia de un catalizador de cobalto~
-molibdeno bajo condiciones de velocidad espacial hora
ria de lf{quido de 2,8, relacidén molar de hidrégeno a
aceite de 1,0:1,0, una presibén de reaccién de 55 kg/cm2
manométricos y una temperatura de reaccidén media de
2052¢C,

El producto as{ obtenido fue conducido a la terce-
ra etapa del procedimiento, es decir omitiendo la segun
da etapa, en donde se afiadidé a dicho producto hidrdgeno
gaseoso que contenia 9% en moles de metano de modo que
se obtuvo una relacidén molar de hidrégeno a aceite de

5y3:1, y la reaccidn se efectud bajo condiciones de una
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presidén de reaccidn de 23 kg/cm2 manométricos, y una tem
peratura de reaccidn: media de 695,

El producto asi obtenido fue sometido a una separa-
cibén: 1iguido~-gas y el producto lfguido se introdujo en
la cuarta etapa en donde se separé benceno en un destila
dor de columna que tenifa 40 platas tedricos. EL1 benceno:
obtenido en forma de destilado fue subsiguientemente tra
tado con arcilla activada para dar aproximadamente 51% en
peso de benceno referido gl peso de los materiales de la
alimentacidn. _

Las propiedades del producto se encuentran en la Ta
blg siguiente a partir de la cual se observa que no se
obtiene en este Ejemplo benceno de elevada pureza como

en el Ejemplo 1.

TABLA 4
Densidad especifica (15/49C): 0,8840
Punto de solidificacién (2C) 5,45
Tiofeno (g/100 cc) 0, 0098
Disulfuro de carbono (g/100 ce)) 0, 0002
Corrogidn de cobre Marrén
Color de lavado 4cido ’ Nada
Reaccidn Neutra
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Color Satisfactorio

Ensayo de destilacidn

Punto de ebullicidn inicial 79,49C

5 0% 80,0

Punto final 80,1

Destilado total (% en volumen): 98,0
REIVINDICACIONES

Los puntos de invencidn propia, no nueva, pero no
establecida, practicada ni divulgada en Espafia, que se
presentan pars que sean objeto de esta solicitud de Pa
tente de Introduccidn, por DIEZ afios, son los que se re
cogen en las reivindicaciones siguientes:

l2,- Procedimiento para la produccidn de hidrocar-
buros aromdticos de alta pureza a partir del residuo de
craqueo térmico obtenido como subproducto en la produc-

cidén de olefinas gaseosas tales como el etileno por un
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craqueo con vapor de agua de petréleo, gue comprende las
etapas de: (1) poner en contacto dicho residuo de cra-
queo. térmico con 0,2 a 2,0 moles de hidrdégeno por cada
mol de dicho residuo de craqueo térmico en presencia de
un catalizador de hidrogenacidén a una temperatura com-
prendida entre la ambiente y 2509C, a una presidn de 10
a 80 kg,/cm2 manométricos para convertir las diolefinas
contenidas de dicho residuo de cragueo térmico en hidro
carburos parafinicos y mono-olefinicos; (2) poner ademds
el producto obtenido en la primera etapa precedente en
contacto con hidrégeno en presencia de un catalizador

de hidrogenacidén a uns temperatira de 300 a 450¢C para
convertir lag olefinas contenidas en dicho producto en
hidrocarburos parafinicos y, simultdneamente, convertir
los compuestos de azufre contenidos en dicho residuo de
craqueo térmico que consisten principalmente en tiofenos
en!sulfﬁro de hidrégeno que luego se separa y elimina;
(3)) someter el producto obtenido en la segunda etapa a
cragueo con hidrdégeno de dichos hidrocarburos parafini-
cos, para convertirlos en hidrocarburos saturados infe-
riores tales como metano y etano, ¥y, simultdneamente, a
hidrodesalcohilacién de los hidrocarburos alcohilaromd-
ticos contenidos en el residuo de craqueo térmico para
convertirlos en hidrocarburos totalmente aromdticos, ba

jo condiciones que incluyen una temperatura de 5002C a
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8502C y una presién de 10 a 60 kg/cm2 manométricos ¥ en
contacto con 2 a 10 moles de hidrégeno por cada mol de
residuo de craqueo térmico; v (4) recuperar los hidro-
carburos aromdticos del producto de la tercera etapa.

28,- Un procedimiento de acuerdo con la reivindica
cibn 18, dirigido a la produccién de benceno de alta o)
reza en donde el benceno se recupera del producto de la
tercera etapa por destilacién fraccionada.

38.~ Uh procedimiento de acuerdo con las reivindi-
caciones 12 6 28 en donde el residuo de craqueo térmico
empleado consiste predominantemente en hidrocarburos que
tienen 6 a 9 dtomos de carbono y tiene un punto de ebu-
llicién de 602 a 1502C, un valor de dieno: de 10 a 25 yr
un: contenido de 70 a 95% de hidrocarburos aromiticos que
consisten esencialmente en compuestos monociclicos,

42,.- Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera
de las reivindicaciones precedentes, en donde la tercera
etapa se realiza en ausencia de un catalizador de desal-
cohilacidn sélido.

58.~ Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de
les reivindicaciones precedentes, en donde la tercera
etapa se realiza a una temperatura de 6502 a 7300C y una
velocidad espacial horaria de liguido de 1 a 6.

62,- Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de

las reivindicaciones precedentes, en donde el camtaliza~
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dor de hidrogenacién empleado en la primera y/o segunda
etapas del procedimiento es un catalizador de paladio o
de cobalto-molibdenoc.
72.~ "PROCEDIMIENTO PARA LA PRODUCCION DE HIDROCAR
BUR(OS AROMATICOS DE ALTA PUREZA".
Tal y como se ha descrito en la Memoria que antece
de, ¥ para los fines que se han especificado,
Esta Memoria consta de treinta y cuatro hojas es~
critas a miquina por uma sola cara.
Madrid,
P.A.

Ferunang
Per Poder,
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