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E l  pr oc ed im ie nt o de m a nu fa ct ur ar hidrocarburos 

aromáticos, tal como estireno, pasando rápidamente h i d r o ­

ca rburos aromáticos alcohilados y  va po r de agua a altas 

te mp er at ur as sobre u n  lecho ca ta li za do r adecuado es co- 

5 no ci mi en to común en la técnica y  se h a  practicado comer- 

cialraente con amplitud. Po r ejemplo, en la pr od uc ci ón de 

estireno, el mé to do usual co nsiste en m e zc la r va po r de 

agua so br ecalentado y etilbenceno va po ri za do en la p r o ­

p o r c i ó n  co rr ec ta para pr oducir la de se ad a temperatura de 

10 r e a c c i ó n  y  después pa sa r la m e z c l a  a través de u n  re actor

catalítico co n lo cual se produce la d e s h i d r o g e n a c i ó n  del 

et il be nc en o a estireno.

Se sabe que la d e s h i d r o g e n a c i ó n  de u n  h i d r o c a r ­

bu ro arom át ic o alcohilado es un a re ac ci ón fuertemente en- 

Í5 dotérmica. P o r  lo tanto, la cantidad de hidrocarburo d e s ­

h i d r og en ad o de pende de la cantidad de calor suministrada 

al r e a c t o r  por u n i d a d  de h i d r oc ar bu ro aromático a l c o h i l a ­

do. E n  los anti gu os mé todos de pr od uc ci ón de estireno, 

eran de uso común dos tipos de reactores. E r a n  (l) u n  le- 

20 cho fijo y macizo de ca ta li za do r donde el ca lo r de r e a c ­

ción se su mi ni st ra ún ic am en te por v a p o r  de agua so br ec al en 

tado añadido con la a l im en ta ci ón de hidrocarburo y  (2) un 

r e a c t o r  tu bular do nd e el c a lo r se su mi ni st ra a través de 

las paredes de los tubos por medio de gas de combustión 

^5 sn contacto con el exterior de los tubos para mant en er u n a
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teraperatura de re acción más constante. E n  el lecho fijo 

macizo y la a p or ta ci ón de calor y por lo tanto la c o n v e r ­

sión de hidrocarburo al cohilado pu ed en aumentarse au me n­

tando la cantidad o la temperatura del va po r de agua so- 

5 br ecalentado añadido con la a l im en ta ci ón al reactor. Sin

embargo, esto debe equilibrarse con la producción de subpro 

ducto y  el coste del propio v a p o r  de agua; y  ha bl an do de 

un modo general, a m a yo r temperatura del v a p o r  de agua al 

re ac to r m e n o r  rendimiento. La s mismas co nsideraciones se 

10 ap li ca n ge neralmente al re actor tubular.

Se ha n intentado otros métodos para a u me nt ar la 

conversión de de s h i d r o g e n a c i ó n  manteniendo el rendimiento. 

Con el paso de los años se h a n  me jorado los catalizadores 

cambiando constituyentes y  el tamaño de las pa rtículas y 

15 se h a n  rediseñado los reactores para sacar ma yo r v e n t a j a 

del calor. Estos sistemas, sin embargo, pa r e c e n  limitados 

a conversiones de 38 -4 0# a escala industrial si se h a  de 

ob tener un rendimiento razonable.

E n  procedimientos más recientes, se emplean reac 

20 tores múltiples y  el calor requerido para ma nt en er la reac 

ción se su ministra entre las etapas de reacción. U n  método 

para suministrar tal calor se mu es tr a en U.S. 3.118.006 

(Lovett y  otros) en donde el va po r de agua se añade d i r e c ­

tamente al efluente de un re ac to r para au me nt ar la tempera- 

¿5 tura de la mezcla de la re acción antes de en tr ar al siguien
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te reactor. Co n este método de emplear reactores múltiples 

e i n y e c c i ó n  di re ct a de va po r de agua entre las etapas de 

r e a c c i ó n  p u e d e n  obtenerse co nversiones tan altas como 50$  

mientras que el rendimiento de estireno se ma ntiene en u n  

ni ve l deseable, p o r  ejemplo 90$ o superior. Sin embargo, 

incluso las más recientes innovaciones y  diseños de p r o c e ­

sos pa re ce n incapaces de a u m e n t a r  la co nv er si ón de h i d r o ­

ca rburo aromático alcohilado sustancialmente por encima 

del 50$  sin a f e c t a r  adve rs am en te al rendimiento del d e s e a ­

do h i d r o c a r b u r o  v i n i l - a r o m á t i c o .

D u ra nt e muchos anos se h a  aceptado en el campo 

de la d e s h i d r o g e n a c i ó n  de h i dr oc ar bu ro s alcohil-aromáticos, 

que a m e d i d a  que la c o nv er si ón se aumente decrecerá corres 

pe nd ie nt em en te el rendimiento del producto deseado. Es ev i­

dente, por lo tanto, que u n  proceso que pr op orcionara m a ­

yores co nv er si on es con el mismo rendimiento sería extraor­

d i n a r i a m e n t e  atractivo desde u n  punto de vi st a comercial 

y  una a p o r t a c i ó n  m u y  dese ab le a la técnica de la deshidro 

g e n a c i ó n  de hi dr oc ar bu ro s alcohil-aromáticos.

Se h a  aceptado del mismo modo en la técnica que 

si se emplea v a p o r  de agua pa ra su mi ni st ra r calor a la ali 

m e n t a c i ó n  de h i dr oc ar bu ro po r contacto directo, dicho v a ­

por de agua no puede estar a u n a  temperatura superior a 

8 0 0 ®C. sin af e c t a r  adve rs am en te al rendimiento del p r o d u c ­

to deseado. Se h a n  evitado las temperaturas de v a po r de
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a g u a  superiores a 8002(3. debido al rápido termo craqueo que 

ocurre normalmente al contacto entre la al i m e n t a c i ó n  de 

h i d r oc ar bu ro y  el v a p o r  de agua a alta temperatura. Sin, 

embargo, puesto que el uso de v a p o r  de agua a m a yo r te mp e­

ratura permitiría el manejo en esta r e ac ci ón de volúmenes 

mucho más pequeños de v a p o r  de agua, el uso de tal v a p o r  

de agua sería m u y  deseable si se pudiera emplear sin u n  

aumento indebido de la d e g r ad ac ió n térmica de los h i d r o ­

carburos presentes en la corriente de alimentación.

El presente invento comprende una me jo ra en la 

deshid ro ge na ci ón de hi drocarburos ar omáticos al co hi la do s 

en los que el hidr oc ar bu ro se combina con v a p o r  de agua 

sobrecalentado en una zona catalizadora de d e s h i d r o g e n a ­

ción. La me jo ra consiste en d i v i d i r  las corrientes i n i c i a ­

les de hidr oc ar bu ro y  de v a p o r  de agua en una pl ur al id ad 

de corrientes alternadas de hidr oc ar bu ro y  de v a po r de agua 

para conseguir con ello la m e z c l a  rápida y  completa de v a ­

por de agua e hidrocarburo al entrar en la zona ca ta li za­

dora.

L a  F i g u r a  1 es una v i st a en se cción longitudinal 

de una re al iz ac ió n del dispositivo m e z c l a d o r  empleado en 

el invento aquí descrito.

La Fi gu ra 2 es una vi st a en sección transversal 

del extremo superior de la re al i z a c i ó n  de la F i g u r a  1 toma­

da por la línea de sección 2-2.



r

i

L a  F i g u r a  3 es una v i s t a  en pl an ta del extremo 

i n f e r i o r  de la re al i z a c i ó n  de la F i gu ra 1.

La F i g u r a  k  es una v i s t a  isométrica de otra r e a ­

l i z a c i ó n  del d i s p os it iv o m e z c l a d o r  empleado en el presente 

5 i n v e n t o .

L a  F i g u r a  5 es u n  d i a g r a m a  de procesos es qu em á­

tico que il ustra un a r e a l i z a c i ó n  del invento aquí descrito.

E n  un a r e a l iz ac ió n p r ef er id a de este invento, se 

u s a n  dos o más reactores de'deshidrogenación ca talítica o 

10 lechos reactores, que f u n c i o n a n  en serie, con lo cual el

h i dr oc ar bu ro aromático al cohilado que ha de ser d e s h i d r o ­

g e na do se introduce en el pr im er reactor mezclado con só­

lo u n a  f r a c c i ó n  de la ca nt id ad total de v a p o r  de agua. Si 

se u s a n  dos reactores, el efluente de dicho primer reactor 

15 se m e z c l a  con el resto de la cantidad usual de vapor de

agua en u n  di sp os it iv o me zc l a d o r  de múltiples salidas de 

corriente, como se de fi ne a continuación, y  la m e z c l a  se 

i n tr od uc e en el segundo re a c t o r  donde se d e sh id ro ge na más 

h i dr oc ar bu ro aromático al cohilado y  el producto de hidro- 

20■ carburo aromático sustituido con vinilo se recupera segui­

d a m e n t e  por destilación. Este esquema puede repetirse para 

cu a l q u i e r  nú me ro de reactores en serie. Cuando el v a p o r  

de a g u a  inyectado entre las etapas de la re acción se intro 

du ce y  se me zc la con el efluente de la zona del primer reac 

25 tor pasándolo a travás de u n  dispositivo mezc la do r de múl-
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tiples sal-idas de corriente, como se de fi ne a c o n t i n u a ­

ción, se h a  encontrado que puede emplearse v a po r de agua 

con un a temperatura de unos 850 2C a unos 1 0 0 0 se pa ra su­

m i ni st ra r el calor necesario para elevar la te mp er at ur a de 

5 la corriente de hidr oc ar bu ro sin que se pr oduzca un a u m e n ­

to perjudicial de la cantidad de termocraqueo y una c o n ­

siguiente redu cc ió n de rendimiento.

Las Figuras 1, 2 y 3 ilustran una re al iz ac ió n 

preferida de un dispositivo me zc l a d o r  de corrientes m d l t i ­

lo pies empleado en el procedimiento del pr esente invento.

En este mezclador, que gene ra lm en te se m u e s t r a  en 9» el 

conducto 10, que contiene uno de los componentes a mezclar, 

está conectado al espacio de cabeza 11 en la brida 17» Des 

de el espacio de cabeza 11 el componente pasa a través de 

15 los tubos 12 que convergen en la ab er tu ra 13 del fondo del

dispositivo de mezclado. El otro componente se introduce 

a través del conducto 14 en la cavidad 15. Es te c o m p o n e n ­

te pasa a través de los espacios in tersticiales 16 f o r m a ­

dos por los tubos 12, Por lo tanto, cuando los gases pasan 

20" . desde el dispositivo de mezclado, las corrientes múltiples 

y  relativamente pequeñas de hidr oc ar bu ro y v a p o r  de agua 

a alta temperatura están di spuestas al te rn ad as entre sí 

lo cual crea una yu xt ap os ic ió n y un estrecho contacto ta­

les que se produce un rápido mezclado después de que las 

25 corrientes salen del dispositivo de mezclado.
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L a  F i g u r a  4 prop or ci on a u n a  vi st a isométrica 

de u n  diseño al te rn at iv o de u n  dispositivo de mezclado 

de corrientes múltiples. U n a  serie de tubos concéntricos 

f o r m a n  los espacios anulares 4 o , 4l, 42, 43 y 44. Po r lo 

t a n t o , pa ra co ns eg ui r el me zc la do a la salida de los co m­

ponentes de v a p o r  de agua e hidrocarburo, se introduce una 

c o rr ie nt e de h i dr oc ar bu ro en espacios anulares alternados, 

po r ejemplo 4 o , 42 y 44, mi entras que se introduce v a p o r  

de a g u a  a al ta te mp er at ur a en los espacios anulares r e s ­

tantes, por ejemplo 4l y  43. Se puede p r op or ci on ar u n  m a ­

yo r o m e n o r  número de tales espacios según se requiera.

L a  F i g u r a  5 mu es tr a un esquema de procesos en 

se cc ió n transversal que r e p r e s e n t a  el invento aquí d e s c r i ­

to, Como ejemplo, en la p r od uc ci ón de estireno a partir 

de e t i l b e n c e n o , las condiciones siguientes, aplicadas al 

•esquema de procesos de la F i g u r a  1, son ilustrativas, p e ­

ro no limitativas, del invento:

Se hace pasar u n  caudal de 45,36 k g / h r  de et il­

be n c e n o  va po ri za do a unos 580 ec a través del conducto 10 

y  se m e z c l a  con unos 2 7 ,2 1 k g / h r  de v a p o r  de agua so breca­

lentado que v i e n e n  del conducto 14 a unos 8 5 0 SC cuando las 

dos co rrientes sa le n del m e z c l a d o r  de sa li da de corrientes 

mú l t i p l e s  9. La m e z c l a  pasa a través del conducto 53 al pri 

raer r e ac to r 54 a u n a  te mp er at ur a de r e ac ci ón de unos ¿5050. 

E l  etil-benceno se d e s h i d r o g e n a  en el re actor por contacto
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con un lecho fijo de ca ta li za do r 55 que tiene una co mp o­

sición de 86,8^ de óxido férrico, 1,6$ de óxido de cromo 

y  11,9$ de potasio, calculado como carbonato de potasio, 

y  que está en forma de bolas de 4,7 mu. El efluente extraía 

5 do del primer re a c t o r  54 está a una temperatura de a p r o x ¿

m a da me nt e 640®C. Luego, se m e z c l a n  con este efluente 22,7 

k g / h r  de v a p o r  a unos 1 0 0 0 2C que salen del conducto 14 a 

me di da que el v a po r y  el efluente pa sa n del m e z c l a d o r  de 

salida 9, a través del conducto 58, al segundo re ac to r 59 

10 a unos 6702c.

Los reactivos pasan a través de u n  segundo l e ­

cho de ca ta li za do r de d e s h i d r o g e n a c i ó n  y  salen del se gu n­

do re ac to r a unos 6502c. Apro xi ma da me nt e un 45$ del etil- 

-benceno originalmente introducido en el pr im er re ac to r 

15 se h a  convertido ya, del cual el 95$ ®s estireno. L a  co­

rriente total pasa del segundo re ac to r a través del c o n ­

ducto 6l a u n  tercer mezc la do r a unos 6502c en do nd e se 

añ ad en 6,8 kg /h r adicionales de va po r de agua a unos 10002C; 

de ahí la m e zc la pa sa a un tercer re ac to r a una temperatu- 

20 ra de unos 6602c en donde más etil-benceno se convierte

en estireno. Así, después de la reac ci ón de la tercera 

etapa aproximadamente u n  65$  de etil-benceno se h a  c o n v e r ­

tido en un producto del cual 91$ es estireno. En tonces 

se enfría la corriente h i d r o c a r b u r o - v a p o r  de agua, se con 

25 de ns a y  se separa, siguiendo una de st i l a c i ó n  de la po rc ió n
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h i d r o c a r b o n a d a  para separar el estireno que después se pu­

r i f i c a  por otra de st i l a c i ó n  más. Incluso con tales c o nv er­

siones re la ti va me nt e a l t a s , los rendimientos de estireno 

a p a r t i r  de et il-benceno son p o r  lo menos iguales a los 

5 re nd im ie nt os obtenidos con técnicas convencionales de des

hi drogenacidn. A u nq ue los dibujos mu es tr an más de un r e c i ­

piente, es obvio que todos los lechos reactores pu ed en es­

tar en el mismo recipiente.

Este método se repite para cualquier número de 

10 re ac to re s en serie, pero el uso de tal i n ye cc ió n de v a p o r

de ag ua entre dos o tres etapas de reac ci ón es us ualmente 

lo más práctico. Así, con este medio, se consigue el o b j e ­

to de in ye ct ar más en ergía calorífica a la re ac ci ón para 

l l e v a r l a  h a c i a  una co nv er si ón más alta sin prod uc ir exce- 

15 sivo termocraqueo. Es posible, por lo tanto, siguiendo el

p r oc ed im ie nt o de este invento, emplear v a p o r  d e  agua con 

temperaturas su periores a 8002c para pr od uc ir conv er si o­

nes más altas del hidr oc ar bu ro aromático alcohilado sin 

r e du ci r el rendimiento de los hi dr oc ar bu ro s aromáticos sus- 

tituidos con v i ni lo a u n  nivel antieconómico.

L a  v e n t a j a  p a rt ic ul ar de este invento es la con­

v e r s i ó n  si gn if ic an te me nte aumentada de hi dr oc ar bu ro ar om á­

tico al cohilado e n  h i dr oc ar bu ro aromático sustituido con 

v i n i l o  lo cual no se es peraba en v i s t a  de las numerosas mo- 

25 difi ca ci on es de pr oc edimientos e n  la técnica an terior que
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no fueron lo su ficientemente importantes para ju st if ic ar 

cambios o adiciones al método us ua l o normal de de sh id ro - 

ge na ci én de hi dr oc ar bu ro s ar omáticos alcohilados usados 

pr edominantemente en la industria.

Puesto que en la práctica comercial la alimenta- 

ci én a los reactores de de s h i d r o g e n a c i é n  y los efluentes 

de ellos contienen va po r de agua e h i dr oc ar bu ro s di fe re n 

tes de los hi drocarburos ar omáticos sustituidos con vini- 

lo, estas corrientes son frecue nt em en te de signadas en esta 

m e mo ri a como la "corriente de hidrocarburo" para s i m p l i f i ­

car y distinguirlas del v a p o r  de agua empleado para s u m i ­

n i s t r a r  calor a la reacción.

Los términos, "d ispositivo m e z c l a d o r  de salida 

de corrientes m ú l t i p l e s " , "dispositivo m e z c l a d o r  de s a l i d a " , 

"dispositivo mezclador" y  "m ezclador de tubos m ú l t i p l e s " , 

tal como se usan en esta m e mo ri a se r e fi er en a un dispositi. 

vo como el que se muestra en las Fi guras 1, 2, 3 y  k  que 

comprende una mu lt ip li ci da d de zonas sust an ci al me nt e tubula 

res capaces de recibir dos corrientes separadas en espacios 

tubulares alternados. Tales corrientes no en tr an en contac 

to entre sí en el interior del di sp os it iv o m e z c l a d o r  sino 

que se di vi de n dentro de él en una p l ur al id ad de corriente 

alternadas de modo que al salir del disp os it iv o me zc l a d o r 

las corrientes relativamente menores y yuxtapuestas de hidro 

carburo y va po r de agua se me zclan a fondo y rá pi da me nt e según
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p a s a n  a la siguiente zona de reacción. Es te mezclado a 

fondo y  rápido re du ce el tennocraqueo hallado n o r m a l m e n ­

te cuando se inyecta v a p o r  de agtía a alta temperatura d i ­

re ct am en te en un a corriente de hidrocarburo en un a canti­

dad su ficiente para ca lentar tal corriente a temperaturas 

ad ec ua da s para la deshidrogenación.

C u a l q u i e r a  de los catalizadores de d e sh id ro ge na­

ci ón conocidos puede emplearse en el procedimiento de este 

invento pero el ca ta li za do r preferido contiene pr ed om in an­

temente Fe ^O ^ mezc la do con K g O  y  Cr^O^ pero puede contener 

ac ti va do re s adicionales, estabilizadores o reguladores de 

ár ea superficial.

Se h a  determinado que el presente método puede 

f u n c i o n a r  con u n  total de desde 0,68 k g  d e  v a p o r  de agua 

h a s t a  i* ,53 k g  de v a p o r  por 0, 45 36 k g  de hidrocarburo ar o­

má ti co alcohilado. Sin embargo, por razones prácticas de 

ec on om ía de fu ncionamiento el ma rg en preferido es de 0, 9 - 

1,4 k g  de v a p o r  de agua total por 0,4536 k g  de h i d r o c a r b u ­

ro aromático alcohilado.

El tamaño del r e ac to r no tiene ni ng un a re lación 

co n el fu nc io na mi en to del invento pero se supone que se 

us ar á el tamaño óptimo para d a r  el tiempo de permanencia 

adecuado, como es usual en este tipo de reactor de deshidro 

genación. L a  co nf ig ur ac ió n del reactor es igualmente sin 

i m po rt ac ia mi en tr as se co nsiga un a caída de pr es ió n a tra-
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vés del re actor re lativamente baja. Es ta r e ac ci ón puede 

practicarse en u n  reactor de lecho fijo, un r e ac to r t u b u ­

lar o u n  re ac to r de lecho fluidizado con el mismo éxito.

E n  este invento pueden usarse reactores múltiples, depen- 

3 ¿xeado de la economía de la situación, dentro del m a r g e n

de 2 a 5 reactores en una serie. Sin embargo, pa ra la cora 

bi nación más de seable de c o n v e r s i ó n  de h i dr oc ar bu ro a r o ­

mático al cohilado y rendimientos aceptables, el número pr¿ 

ferido de reactores es usualmente 2 ó 3. Incluso aunque se 

10 pr ef ie re n etapas de r e a c c i ó n  múltiples, la in ye cc ió n de 

va po r de agua de la manera de este invento es ig ualmente 

ve nt a j o s a  en un a etapa de re ac ci ón única empleando u n  l e ­

cho fijo y  macizo de catalizador si se m e zc la la a l i m e n t a ­

ción aromática sustituida con alcohilo totál y el v a p o r  de 

15 agua total antes de entrar al lecho ca ta li za do r en el r e a c ­

tor.

Si se emplean reactores múltiples, se añade s u f i ­

ciente v a po r de agua entre los reactores para prop or ci on ar 

el calor necesario para elevar la te mp er at ur a de la me zc la 

20 a la temperatura de re ac ci ón requerida. P a r a  u n  si st em a de 

dos reactores, la di vi si ón de va po r de agua entre la en­

trada del primer re actor y la entrada del segundo re a c t o r  

puede ajustarse usualmente entre unas proporciones d e  1:3 

y  3:1 pero la proporción preferida es u s ua lm en te de 2:3 a 

•25 3:2.
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Po r u n  pr oc ed im ie nt o similar, pu ed en d e s h i d r o ­

ge na rs e otros hi dr oc ar bu ro s ar omáticos alcohilados tales 

como i s o p r o p i l b e n c e n o , d i e t i l b e n c e n o , e t i l n a f t a l e n o , etil 

cl or ob en ce no para pr oducir los co rrespondientes hidrocar- 

5 buros ar omáticos sustituidos c o n  vinilo.

La r e ac ci ón de d e s h i d r o g e n a c i ó n  se lleva pr ef e­

ri bl em en te a u n a  temperatura de entre unos 5 5 0 ®C y  unos 

7002C pero el m a r g e n  preferido para la re acción es usual- 

raente de entre unos 6202c y  unos 6 8 5 SC pa ra la m a y o r í a  de 

10 los catalizadores de de s h i d r o g e n a c i ó n  actuales.

Las vent aj as del p r es en te invento se consiguen 

empleando v a p o r  de agua que tenga un a temperatura de entre 

unos 8252c y  unos 10O02C para r e ca le nt ar el efluente del 

r e a c t o r  como se de sc ri be en esta memoria. E n  la m a yo rí a 

15 de los casos se prefiere emplear para este fin v a p o r  de

ag ua que tiene un a te mp er at ur a de entre unos 87Q2C y unos 

9002c. Si se em pl ea n etapas de re ac ci ón múltiples no se re 

qu ie re us ua lm en te emplear v a p o r  de ag ua de temperatura tan 

al ^ a pa ra ca le nt ar la a l im en ta ci ón a la etapa del primer 

20 r e a c t o r  pero es n e ce sa ri o pa ra las etapas siguientes y pue

de u s ar se ta mb ié n para la etapa de la pr i m e r a  reacción. Pa 

ra tal pr i m e r a  etapa, pu ed e también emplearse v a p o r  de 

a g u a  con u n a  te mp er at ur a de entre unos 6502c y unos 8252c. 

Ej emplo 1

^'5 Como se ilustra en la F i g u r a  5» se conectaron

Z2 - 2 - 7 h - L k -
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en serie tres reactores adiabáticos de lecho radial y  las 

alimentaciones de hidr oc ar bu ro y de v a p o r  de agua a cada 

re actor se h i c i e r o n  pasar pr imero a través de u n  d i s p o s i ­

tivo mezclador de salida de tubos alternados como se il u¿ 

5 tra en la Fi gu ra 1. El ca ta li za do r empleado fue un cairali^

zador de de sh id ro ge na ci én corriente con un a densidad apa-

o
rente de 1,33 g/cc y  un área superficial de 2,04 m / g  y  un 

contenido de 7 0 ,0#  de Fe,/)^, 13,0# de K g O , 1,5# de CrgO^, 

y 2,6# de Y^O^. El vo l ú m e n  total del ca ta li za do r fue 15,66
3 3 o

10 dm con 3,60 dm en el primer reactor, 4,54 dnr en el se-
3

gundo re actor y 7 ,5 1  dm en el tercer reactor.

E n  el lado tubular del primer di sp os it iv o m e zc la 

d o r  se introdujeron 5,44 k g  de v a p o r  de agua y  13,72 kg /h r 

de vina corriente de hidr oc ar bu ro que co ntenía 97 ,0 1# en 

15 peso de etilbenceno, 0 ,27#  en peso de benceno, 2 ,62#  en

peso de tolueno y 0, 13 # en peso de estireno. L a  temperatu 

ra de esta corriente de h i d r o c a r b u r o - v a p o r  de agua al p a ­

sar al mezc la do r fué 58820. En el lado de cuerpo del m e z ­

clador se intr od uj er on 8,21 k g /h r de v a p o r  de agua a una 

20 temperatura de 8722c. L a  corriente me zc la da se hizo pasar 

del mezc la do r di lecho catalizador a una temperatura de 

6542c, y  ge hizo pasar a través del lecho cata li za do r al 

cuerpo envolvente exterior del reactor para fo rm ar una co 

rriente efluente con una temperatura de 645SC. E s t a  co- 

25 rriente efluente se hizo p a sa r a través del lado tubular

-74 -15-
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20

25

del segundo mezclador. Al lado de cuerpo envolvente del 

m e z c l a d o r  se a ñ a d i e r o n  6,85 k g / h r  de v a p o r  de agua a 

1 0 0 0 2C. L a  corriente me zc la da que pasaba al segundo l e ­

cho ca ta l i z a d o r  tenía una temperatura de unos 6 72?C y, de_s 

pués de pasar a través del lecho, formaba u n  efluente del 

segundo re ac to r que tenía u n a  temperatura de 6 5 1 eC. El 

efluente se hi zo pa sa r de nuevo a través del lado tubular 

de u n  m e z c l a d o r  en do nd e se in tr od uj er on 6,85 k g /h r de v a  

por d e  agua a 10002C al lado de cuerpo envolvente. Después 

de m e z c l a r s e  en el conducto de debajo del mezclador, la 

corriente tenía u n a  te mp er at ur a de 6622c y  entré en el ter 

cer r e ac to r a tal temperatura. El efluente del tercer reac 

tor mo st ré un a co nv er si ón de etilbenceno del 66,3$ en p e ­

so y  u n  re nd im ie nt o de estireno del 90,7$ en peso.

C o n  fines comparativos, se empl ea ro n el mismo 

si stema de re a c t o r  y  el mismo catalizador bajo sustancial 

m e nt e las mismas condiciones de re ac ci ón excepto que se 

e m p l e a r o n  mezc la do re s corrientes "T"1 en lu ga r de los dis­

p o si ti vo s me zc la do re s de tubos alternados. El va po r de 

a g u a  empleado en los 3 dispositivos mezcladores estaba a 

te mperaturas de 7 5 7 eC, 9102C y  9169C respectivamente. Los 

re su lt ad os m o s t r a r o n  una co nv er si ón de etilbenceno de 43,6 

y  u n  re nd im ie nt o de estireno d e  92,1 .

De este modo se v e  que se ha conseguido una m e ­

jora de más de l 20 por ciento en conversión mientras que

22-2-74 -16-
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«sí

k i ^
el rendimiento de estireno permanece en más del 90 por 

c i e n t o ■

E.jemplos 2-6

E n  la tabla siguiente se m u e s t r a n  más ejemplos 

5 comparativos. N á t e s e  que el uso de v a p o r  de agua a 1000®C 

en los mezcladores de tubos múltiples (" M T " ) segundo y  

tercero no afectó de modo nocivo al rendimiento, mientras 

que las conversiones me j o r a r o n  debido a la excelente m e z ­

cla conseguida por el me zc l a d o r  de tubos alternados. Los 

10 di spositivos mezcladores "T" usados en los ejemplos 3 y

5 son representativos de la técnica conocida.

-74 -17-
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TABLA

B j emplo R e a c t o r Kgs. v a p o r Temp. va- Kgs. H C *
Propc

N o . N o . de agua p o r  de agua por h r s/o**

p o r  hr. - C

2 (+5,17)
M e zc la - 1 7,98 868 13,70 0,9b
d o r  "MT" 2 7,12 1000 13,70 1,49

3 7.16 1000 13.70 2,01
To ta l 27,43 ~ — 13,70

3 (+5 ,62)
M e z c l a - 1 8,34 737 13,51 1,03
d o r  "T" 2 7,02 888 13,51 1,55

3 7,02 838 13,51 2 ,0 7
Total 28,00 13,51

4 (+5,49)
M e zc la - 1 8,39 872 13,89 1 ,D1
d o r  "MT" 2 6,85 1000 13,89 1,51

3 0,89 1000 13,89 2,01
Total 2 7,0 2 — 13,89 ~ ---

5 (+5,30)
M e z c l a - 1 8,65 773 13,51 1,03
d o r  "T" 2 6,85 921 13,51 1,54

3 6,75 916 13,51 2,04
To ta l 27,55 — “ “ 13,51

6 (+5,44)
M e z c l a - 1 8 ,1 6 870 13,89 0, 99
d o r  "MT" 2 6,89 1000 13,89 1,49

3 6,9 4 1000 13,89 2,00
T o ta l 27,43 13,89 “ “

x HC = a l i m e n t a c i ó n de h i d r o c a r b u r o co mp r e n d i e n d o 95% de etil bence

s x  P r o p o r c i ó n  S/0 = Kgs. de va po r de agua/Xg. de et il be nc en o

22-2-74 -18-



TABLA

[*einp. va- Kg-s. H C *
P r o p o r c i ó n T u b o  mez- Terap. (se) $ Ac um ul at iv o !

jor de agua p o r  h r
s / o K* d a d o r  de salida del

v a p o r m e z c l a d o r Conv. Rendimiento

868 13,70 0,9& 609 658 24,5 92,51000 13,70 1,49 647 667 ^5,9 92,2
1000 13,70 2 ,0 1 644 655 67,1 91,1

13,70 — “ ~ — 67,9 90,3
¡

737 13,51 1,03 670 654 1 0 ,5

j

91,1888 13,51 1,55 620 657 20,7 92,0838 13 ,5 1 2,07 602 639 31,3 91,2
13,51 "“ * ** ** — * — --- 3 0 ,2 92,4

872 13,89 1, DI 584 654 20,4
¡

93,21000 13,89 1,51 643 672 43,4 91,11000 13,89 2 ,0 1 651 660 65,6 91,0
13,89 — ~ —  —  — 64,5 9 0 ,1

i

773 13 ,5 1 1,03 687 667 11,3
I

90,0921 13,51 1,54 630 663 27,9 91,0916 13.51 2,04 608 665 46,5 90,8
13,51 “  “ ~ — 47,9 91,0

870 13,89 0,99 586 651 19,9 92.71000 13,89 1,49 64o 662 40,0 92.21000 13,89 2,00 642 655 62,2 9 1 ,7
13,89 ***** 64,5 9 1,0

>raprelidiendo 95$  de etil benceno.

¡ua/Kg. de etil be nc en o



R E I V I N D I C A C I O N E S

Los puntos de inve nc ió n propia y  nueva, que se 

5 p r es en ta n para que sean objeto de esta solicitud de P a t e n

te de Inve nc ió n en España, por VE IN TE años, son los que 

se re co ge n en las re ivindicaciones siguientes;

15.- U n  procedimiento mejor-ado para d e s h i d r o g e ­

n a r  u n  hidr oc ar bu ro aromático al cohilado por combinación 

10 del hi dr oc ar bu ro con va po r de agua so br ecalentado en un a

zona que contiene u n  ca ta li za do r de de shidrogenación, en 

donde la me jo ra está ca racterizada por la d i v i s i ó n  de las 

corrientes iniciales de hi dr oc ar bu ro y  de v a p o r  de agua so 

br ec al en ta do en una pl uralidad de corrientes alternadas 

15 ha ciendo pasar dichas corientes iniciales a través de un

dispositivo mezclador, situado enfrente de la zona cata- 

l i z a d o r a , de modo que a la salida de di ch o dispositivo 

me zc l a d o r  a la zona c a t a l i z a d o r a , las corrientes a l t e r n a ­

das se me zc la n a fondo y rápidamente.

2C 2 5 0_ Procedimiento según la r e i v in di ca ci ón 15 en

donde el v a p o r  de agua sobrecalentado está a una te mp er a­

tura de entre 8 2 5 s y  1 0 0 0 SC.

3 S .-  Procedimiento según cualquiera de las re i­

vindicaciones 15 5 25 en donde el di sp os it iv o m e z c l a d o r  con 

25 siste en un a pluralidad de tubos en el in te ri or de u n  cuer—

22-2-74 -19-



po envolvente tubular.

4&.- Pr oc ed im ie nt o según cualquiera de las r e i ­

vi nd i c a c i o n e s  1& ó 2& en do nd e el dispositivo mezc la do r 

co nsiste en una serie de tubos concéntricos.

5 5 S «- U n  procedimiento mejorado para d e s h i d r o g e ­

n a r  u n  h i d r o c a r b u r o  aromático alcohilado.

Tal y  como se h a  de scrito en la Me m o r i a  que a n ­

tecede, repr es en ta do en los dibujos que se acompañan y pa 

r a  los fines que se ha n especificado.

10 E s t a  M e m o r i a  consta de veinte hojas escritas a

m á q u i n a  po r un a sola cara.

15

M a d r i d , 28 FEB, ¿974
P.A.

22 -2-74
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