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{54) Title: A REACTIVE DISTILLATION ALKYLATION PROCESS INCLUDING IN SITU CATALYST REGENERATION

-,

5T) Abstraet: A unified process which couples a unique in-situ catalyst regsnevution process with s contintons reactive distillation

under progsure for the alkylation of iight sromatic hydrocarbans such as benrene with Cr-Cyg olefins asing & solid acid alkylation
catalyst supportod in the reflux rone (21) of a distillation column (section A). Pariadic regeneration of the catalyst (sections B, F
and () s earried out with a countercurrent injection of 8 C,-C,¢ paraffin (15) below the benzene rectification zone at the top of
tha column, but above the catalyst zone while the aromatic hydrocarbon reaction feedstock {17) is injected continuonsly at a point
shove a rectification zonc at the basa of the column where the eromatic compound is separated from the peraffin and by-products
washed from tho catalyst. The use of the C-Cy; paraffin with the aromatic at a mole fraction in the ninge of 40 1o 90% enables u
o regeneration temperature of shout 175 - 250°C. to be achieved and meintained by adjusting the column pressure and aromatic reflux
rain. Significantly lower pressures, an the order of 125 w 370 paig, are required to schieve regenomtion temperature than would be
otharwiso required with the use only of the aromatie hydrocarbon to dilute and wash the by-products from the catalyst surfaces.
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A REACTIVE DISTILLATION ALKYLATION PROCESS INCLUDING .
: IN SITU CATALYST REGENERATION

This invention reiates to catalyst regeneration. More particularly, this
invention relates to the in situ regeneration of solid acid catalysts in a unified,
continuous, pressiirized, reactive distillation process for the alkylation of light
aromatic compounds, such as benzene and cumens.
Background of the Invention

The alkylation of aromatic compounds with olefins is an established
commercial technology. For.example, benzene alkylated with shart ghain (typically
2 to about 6 carbons) hydrocarbons has value as gasoline octane enhancer. ng‘ht

aromatic compounds alkylated with longer chain (that Is, having greater than about
8 - 10 carbon atoms) linear olefins are commonly sulfonated to produce surfactants

_sultable for use In detergent manufacture.

The alkylation of benzene and other light aromatic compounds has typically
been carried out using hydrofluoric acid or a solld acld catalyst In a fixed bed, plug
flow process. For example, U.S. Patent No. 2,880,173 disclosas the use of a solid
phosphoric acid as a catalyst for the alkylation of benzene with propylene to
produce cumene. More recently, the use of Friedel Crafts catalysts, especially
aluminum chloride and certain natural zeolites and synthetic commercial sieves, as
alkylation catalysts, has been taught.

Still more recently, alkylation af' benzene and light aromatics with C-Cy,
olefin co-fed with the aromatic over a solid catalyst bed in & reactive distillation
column has been proposed carried out in a reactive distillation column {U.S. Patent
No. 5,770,782).

However, there continue to be problems associated with commercial
alkylation processes. For ene thing, most of the above processes have practical
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limits on the amount of aromatic that can be economically co-fed with the olefins,
thus resulting in low ylelds of the desired alkylated products. The typical rarige for
bénzene to olefin mole ratio using HF alkylation technology is 4/1 to 8/1. The fixed
bed, plug flow solid .aclq- techriology refsrred to above is practiced using a
benzene/olefin molar ratio of 15/1 to 30/1. The examples proposed for reactive
distillation in U.S. Patent No. 5,770,782 used a 5/1 to 20/1 benzena/olefin mole ratio
for the co-fed mixture and indicate a need for mechanical mixing of the aromatic

and olefin before they enter the catalyst bed to assure adequate conversion and

alkylate yleld. ,

in addition, all these processes have a significant tendency to produce
polysubstituted, in particular, dialkylated aromatics. Solid acid alkylation catalysts
tend to deactivats more rapldly in the presence of dialkylated aromatic products.
Carbonaceous deposits and heavy organics 'bﬁ_ild up on the catalyst surface, with

resultant decrease In catalyst effectiveness and a need 6 shut the process down
to regenerats the catalyst. ‘Most of these problems are directly related to the -
~ exothermic nature of the reaction, which has a tendency to be severe and difficult

tocontrol. Regeneration Is typically provided using benzene maintained in the liquid
phase at a pressure of 500 plus psig and t.emperatures in excess of 250° C.

It is clear that a need exists for a method of alkylation of light aromatics with
straight chain olefins that has high olefin conversion rates, a high selectivity for
mono-substituted products, and prolonged catalyst effectiveness. - Reducing the
severity of operating conditiona would Improve the likellhood of achleving such

results.

QA
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Summary of the Invention

This Invention provides a unified reactive distillation proe'ass and system -

useful in the preparation of mono-alkylated aromatic compounds by the solld
acld-catalyzed reaction of light aromatic compounds with low molecular weight,
straight chain olefins, which allows for the penodlc in situ reganeratlon of the
catalyst, i.e., in the distillation column. -

The aromatic alkyiation procass of the invention Involives a reactive distiliation
process and compriges a continuous, pressurized process using a distillation

. column configuration and system including a reactive zone, a first rectification zone

at the top of the distillation column for rectification and meovery-of unreacted
sromatic hydrocarbon feedstock, an intermediate reactive zone contalning & sofid
acid alkylation catalyst, and a second rectification zone poslt.lonedﬁbolow and in
cdmmunication with thé reactive zone, where unreacted aromatic hydrocarbon and
olefin feedstock may be separated from the alkylation product and any by-products.

Below the second reciification zoihe is a reboller and means for withdrawing the -

alkylation product from the column. Suitably positioned Injectors -allow: for the
controlled introduction of aromatic hydrocarbon compound and olefin feedstock.
in the reactive distiliation alkylation process at Ieast a portion of a sultabie
olefin feedstock is introduced at a point between the intermediate catalyst zone and
the upper rectification zone, and at least a portion of a suitable aromatic
hydrocarbon feedstock. is introduced at a point between the catalyst zone and a

: éecond  lower, rectification zone, and the aromatic hydrocarboniis refluxed upwardly

through the catalyst zone to contact and react with the descending olefin feedstock
in a counter-current, liquid phase reaction. In such preferred system, the conditions
of the reaction require that the internal pressure in thie reactive zone is maintained
constant and above about 1 atmosphere, preferably between about 20 and about
200 psig, and the combination of olefin and aromatic hydrocarbon in the reboller
maintained at or near reflux such that the temperature in the rebolier stays below
the thermal degradation temperature for the alkylated product, which is about
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265°C, and the molar ratio of the aromatic hydrocarbon to the olefin in the liquid
phase can bs maintained between about 30/1 to about 100/1, preferably between
about 40/1 to about 80/1.

Regeneration of the catalyst in reactive dlstlllaﬁon alkylation process is
required as a result of a build-up on the surface of the catalyst of reaction
by-products that "poison” the catalyst, lessening its effectiveness and causing a loss
of conversion. According to a prefemmed aspect of the présent invention, periodic
regeneration of the alkylation catalyst can be aceo_mplished in the distillation column
periodically by ceasing flow of the olefin feedstock and injecting an effective amount
of a suitable paraffin into the column counter-current to the ﬂow of the aromatic
hydrocarbon feedstock and adjusting the intamal column pressure and temperature
in the catalyst zone to achleve the desired regeneration temperature which, as s
well known In this art, is within the range of- above about 175°C, generally from
about 175°C. to about 250°C.

Typlecally, the preferred rageneraﬂon method of the invention wiil be to .
periodically inject the paraffin into the distiliation column at a point below the first
rectification zone and above the catalyst, whereby the paraffin intermixes with the
refluxing aromatic hydrocarbon fesdstock in counter-current flow through the
catalyst zone and, in combination with the aromatic hydrocarbon, dilutes and
dissolves the by-products and other material from the catalyst surface and

transports it into the reboiler for recovery and disposal.

The uss of a counter-current flow of paraffin and aromatic-hydrocarbon inthe
column provides an unexpected reduction in the required operating pressure to
achieve the desired regeneration temperature In the catalyst zone. The procass
pemits regeneration at miider conditions, e.g., 175-250°C, than typically
environmental In a fixed bed process. The temperature may be adjusted using both
the internal pressure of the column and the reflux rate of the aromatic hydrocarbon.
For example, ata column pressure of 125 to 370 psig, a compaosition of 40-80 mole
% aromatic hydrocarbon with paraffin can be employed.
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Brief Description of the Drawings :

Fig. 1 provides a schematic representation of a continuous reactive
distiliation aikylation system using the catalyst regeneration procesa of the present
Iinvention. The depiction shows two.aeparate and connected columns performing

5 as asingle system. '

Fig. 2 is a graph showing the regeneration tempereiture profile throughout the
column. e :

Fig. 3 is a graph comparing experimental data on paraffin plus benzene
‘Tegenseration with simulated paraffin plus benzene regenerstion.

10 Fig. 4 Is a graph similar to Fig. 3 showing simulated regenerations at higher _
préssures. ' ' ' :

Fig. 5 is a graph showing regeneration temperatures as a function-of
benzene reflux rates; and _ '

Fig. 6 is a graph showing the relationship between Benzene refiux at various
15 rates as a function of the mole % benzene.
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By Ilght aromatics or aromatic, we mean organic aromaﬂc cofmpounds havlng
one or more rings and from 68-to about 20 carbon atoms, that boll at or below about
250°C under preasure conditions typical In @ commercial reactor-type distillation
column. The preferred members of this group are benzene, toluene, xylene,
styrene; phenol and cumene, with benzene being especially preferred.

The preferred olefins include those straight chain.mono-unsaturated olefins
having from 2 to about 30-carbon atoms, preferably from about 8 to about 20 carbon

atoms and, miore preferably, from 10 to 14 carbon atoms. A particularly preferred

olefin feedstock for detergent range alkylate.comprises a mixture of C,-C,, olefins
with C,-C,, paraffins derived froma conimercial paraffin dehydrogenation process.

The preferred paraﬂ'ina or paraffin faedstock sulteble for use In the alkylation
catalyst regeneration process ofthe presant invention include paraffins having from
C.1o C,, carbon atoms. In the case of gasoline range alkylation, paraffins of C, to
Cie carbon content, are preferred whlile in the case of detergent range alkylation,
paraffins of C, to C,, carbon content are preferred.

The catalyst regeneration process of the present invention is conveniently
carried out In a unified, continuous reactive élkylation process such as that
disclosed in co-pending application Serial No. _ , filad concurrently
herewith and entitied “A Reactive Distillation Process for the Alkylation of Aromatic
Hydrocarbons", the disclosure.of which is hereby Incorporatad by reference. In that
process, using a reactive distillation configuretion such as that disclosed in
accompanying Fig. 1, an olefin/paraffin mixture is Injected below the benzene
rectification zone at the top of the distillation column, but above the catalyst zone.
The aromatic hydrocarbon is continuously in]ectad ata point below the solid catalyst
reactive zone and above a rectlification zona, in which it can be separated from the
alkylated product, paraffin and unraacted olefin that descends from the reactive
zone on its way to the reboller.
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The alkylation reaction takes place primarily in the liquid phase on the solid
catalyst In the reactive zone. Catalysts that may be employed for this invention
include such acid zeolitic materials as W-Zeolite, beta-zeolite, acidic mordenite, acid
clays, such s montmorillonite and medium pore zeolites such as ZSM-5, ZSM-12,
2SM-18, ZSM-20, MCM-22, and BETA, L, Y, mordenite, as well as rare earth
exchanged forms or de-aluminated forms of the listed zeolites. Other catalysts that
may be employed In the practice of this Invention are the fluorided versions of the
above-mentioned zeolites and aluminum chioride impregnated on alumina, cleys
and silica-alumina. The cgtalyct can be malntalnod'ln place by aupporting it on
structured packing, such as Koch-Glitch KATAMAX brand catalytic structured
packing, or altematively amanged In otfier ways famliiar to those skilied In this art,
for example, In a series of beds on perforated trays or In beds positioned in the
liquid down comers of a trayed distlilation column. The structured can also be used
in the rectification zones, without catalyst, to improve the evaporation and
condensation efficlency In those zones. ]

During the alkylation process, as disciosed in the referenced application, the
molar ratio of the aromatic hydrocarbon to the liquid phase olefin in the reactive
Zone Is: maintained through adjustment of the column Internal back pressure, the
aromatic hydrocarbon reflux rate, the energy input into the reboiler, the amount of
aromatic hydrocarbon removed while maintainlhg the column ator approaching total
reflux, and the input flow of aromatic hydrocarbon. Coupling the reflux rate of the
aromatic hydrocarbon with the relatively low introduction of additional aromatic
hydrocarbon into the column will tend to increase the composition of aromatic
hydrocarbon refiuxing into the reactive zone and keep the molar ratio of the
aromatic hydrocarbon to the olefin in the reactive catalyst zone at a higher level..

The higher mole ratios of aromatic hydrocarbon to olefin that can be
generated with counter-current flow of the liquid phase olefin and the higher reflux
of aromatic compound into the reactive zone has been demonstrated to have

several unexpected advantages:
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Firet, the higher aromatic compound to olefin mole ratios in the reactive zone -

enables a larger catalyst zone, tending to stabilize the reaction and make It very
Isathermal In the distillation column. Prior attempts to keep an isothermal process
typically involved mixing the aromatic hydrocarbon with the feed of the
olefin/paraffin mbdure;.

Second, higher energy input to the reboller to produqe the hlgher_réﬂux rates

will be without the risk of exceading the thermal degradation temperature that can
occur in the reboller at tsmperatures exceeding 265°C. High aromatic hydrocarbon

refiux rates at constant energy input will tend to decrease the reboller temperature

ds they force more aromatic hydrocarbon Into the reboller. Raising the Internal
pressure within the column can achleve higher catalyst reaction temperatures,
thereby increasing yleld without the risk of oxcaodlng a thermal degradation

temperature In the reboller.
Third, the higher aromatic hydrocarbon to olefin molar ratios, as well as the

isothermal nature of the reaction zone, can help increase the usable life of the -
"catalyst. This le the result of the higher selectivity of the process of this invention

for the mono-substituted alkylation, &s opposed to poly-alkylation, which is known
to poison most solid acid alkylation catalysts, requiring more frequent regeneration.

Inthe example setforth below, the regeneration process of this inﬁention was
carmied outin a continuous reactive distillation column depicted in Fig. 1. As shown
in Fig. 1, for convenience, two separate columns were employed and designed to
perform- as a single reactive distillation column. Differential pressure control
established vapor transport between the lower half (column 1) and the upper half
(column 2). Liquid transport between upper segments (column 2) and lower
segments (column 1) was handled by a pump and flow control from the base of
column 2.

The catalysts employed were solid acid mordenite and Y zeolites. The
catalyst is granulated to a 18 x 40 U.S. mesh size, dried at an approprjate
temperature to activate it, and loaded Into 54 KATAMAX catalyst packing elements.
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Each element has a 2 inch outside diameter and is 5.5 inches long. The mass of
catalyst loaded Into the column will depend on fts density. However, since each of
the KATAMAX elements all had the same Internal catalyst volume'(so.acc). the
catalyst was equally distributed by using 8 KATAMAX elements in each of Sections
B, C, D, E, F, and G as shown in Fig. 1. Transition from détergent range alkylation
to catalyst regeneration is made by stopping the injection of the C,, - C,,
paraffinfolefin mixture and replacing it with a C,-C,, paraffin, while maintaining the
benzene fiow rate and reflux rate at the base of the column. .In situ counter-current
regeneration Is achleved by ralsing the column pressure to between aboui 125 fo
250 psig while maintaining the benzene flow at a relatively low rate with high reflux.
Once the column pressure and benzené reflux become stable agalin, the paraffin
Is injected from the storage tank 1. The paraffin feed ls pumped from a storage
tank 1 at a controlled, rate usfng pump 2, Control Valve 3 and masa flow sensor 4.
The paraffin faed passes through a 4A molecular sieve bed 5 where It Is

dried, and then through preheater 8, where the tsmperature is adjusted tomatchthe
“measured reflux temperature inside the column at the point of injection. The
temperature Is monitored and adjusted upward to match the reflux temperature as
the paraffin composition in the column increases. The paint of paraffin injection is
conveniently the same point as the olefin feed, that is, ]uét above the KATAMAX
catalyst elements In Section B, which Is just below Section A, the rectification zone
that separates and refluxes the aromatic hydrocarbon (which; in each of the
examples, is benzens). Benzene Injection temperatures at the base of the column
and atthe benzene reflux injection point'are adjustad upward to match the increase
in the reflux teamperature as the paraffin content increases. The regeneration in this
counter-current manner is maintained for about 8 to about 38 hours, depending on

such paramaters as the type of catalyst being used and the degree to which it

became deactivated.
Following regeneration, transition back to the alkylation mode is achleved by

stopping the flow of paraffin while maintaining or adjusting the flow of the aromatic

wjub i

\b
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hydrocarbon at the base of the catalyst bed to maintain the aromatic hydrocarbon
In reflux. The column tsmperature Is allowed to cool back to alkylation reaction
temnperature, while In aromatic hydrocarbon reflux condition. This is accomplished
generally by g'rqq,ually decreasing the column preasure back to the pressure at -
which the alkylation reaction takes place. The refluxing of thé aromatic hydrocarbon
acts to cool the column relatively quickly. .

At the appropriate temperature, olefin feedstock can be re-introduced to once '
ageln begin the alkylation process. In the example below, a8 In the referenced -
application, the preferred olefin feed set forth is a paraffin/olefin feedstock derived
from a p'araHIn dehydrogenation process. The 6Ieﬂnlpamﬂ'in mixture Is pumped
from Feed Storage Tank 1 at a controlled rate, Is passed through a8 4A molecular
sleve bed 5 where It is dried, and then through preheater 8, where tha temperature
Is adjusted to match the measured reflux temperature Inside the column at the point
of Injection. The Injection temperature Is monitored and adjusted upward to metch
the measured reflux tamperature Inside the distlliation column at the point of .
injection. The point of olefin feed injection is Just above the KATAMAX catalyst
elements in Section B, which Is just below Section A, the rectification zone that

.geparates and refluxes the aromatic hydrocarbon (which, in each of the examples,

Is benzene).

The aromatic hydrocarbon is pumped from storage tank 11 using pump 12,
with flow controlled by control valve 13 and monltored using mass flow meter 14.
Prior to injection, the aromatic hydrocarbon Is also passed through a molecular
sieve dryer and is heated to about: 5-10°C. below its boiling point at the
experimental intemal column pressure. Thus, itis injected as a liquid, but generalty
will quickly fiash due to the heat from the liquid and vapor riaing out of the reboiler.
As depicted In Fig. 1, the injection point 17 of the aromatic hydrocarbon Is at the
base of Section G, but above the réctification zone (Section H) which is immediately
above the reboiler 40. This is the primary injection point and sets up the
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counter-current flow of aromatic hydrocarbon with the olefin descending as aliquid
from its injection point 7 (above the catalyst in Section B). |
" Thearomatic hydrocarbon émployed in the example was benzene. Benzene
vapor In the column Is taken overhead and condensed in cooler 19 and
accurhulated in vessel 20. The accumulated benzene is reinjected as reflux atpoint |
21 in rectification zone A. As will be appreciated by those skilled in the art, this can
be through level control from the accumulator vessel 20 or on flow contral to the
column along wtth a stream that removes excess banzene storage to tank 25 using
the appropriate monttoring and flow controliing apparatus.
The desired operating pressure is adjusted and malntained using cascade
control with appropriate nitrogen injection and venting into and cut of the

. accumulator tank 20. The two column configuration depicted in the dréwing was

also used in the example. The two columns were operated as one by means of

" heaters and flow control valves. The benzene vapor, as It leaves Section E and

flows betwaen the_columns, Is maintained at the apprdpriate temperature and -

"pressure by means of an electrically heated and controlled vapor transport line 26.

Benzene vapor enters the base of Section D of the column at point 27 and
continues through segments D, C and B. The flow belween the columns is
controlled ‘at control valve 23 using a relatlvaly low differentlal pressurs, usually
about 2 psig.

Unmeacted olefin and paraffin, as well as crude elkylate product, any
by-product and liquid phase benzene are accumulated in vesse! 30, below Section
D, cooled at 35, and pumped to the top of SectionE on level control. The liquid from
pump 32 is reheated at 34 to precisely the reflux temperature of the column at the
injection point 35. The liquid then continues to descend through the catalyst zone
(Sectio;is E, F and G into rectification zone H and reboiler 40. Crude linear alkyl
benzene product, paraffin, highermolecularwelght bottoma product and trace levels
of unreacted olefin, If present, removed through reboiler 40 on level control. and

pumped to storage in tank 45.
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There are two liquid phase sample points at which the .data on the. crude
alkylate product, as set forth In tables 1 and 2 below, were tollected. Sample point
AIs the final product after passing through all catalyst sections: Sample point B is
an intermediate product representing 50% of the catalyst residence ime. A third
sample point, not shown, can be at the base of the benzene overhead accumulator
20. This can be used to measure benzene purity.

EXAMPLE 1
A unique feature of the reactive distiliation unit of the present Inventlon isthe

- abliity to regenerate the catalyst in sltu at a set of regensration eondttlons that are

in general milder then those required to regenerate a plug flow. ﬂxed bed catalytic
reactor. Typlcally the fixed bed process calls for the use of pure benzene to bie
malintained In the liquid phase-at 500 psig and 250°C regeneration temperature.
An example of catalyst deactivation and subsequent regeneration for the
reactive distillation process was conductad es follows. A 1378.27 g of TOSOH

330Y was loaded into the 54 KATAMAX structured packing elements and placed-

In the reactive distillation column shown In Fig. 1. The reboller wes charged with
benzene and the column was brought to reflux benzene at 50 - 52 psig column
pressure. Parafiin/olefin feed shown in Fig. 1 as feed to section B was [nitiatad at
50 g/min. Benzenas Injection at the base of the column, section G, was maintained
at 10 g/min. The reactive distillation column was operated at the conditions listed
in Table 2. Samples of liquid product were removed from two sample points.
Sample point A is cooled liquid product removed from the raeboiler and represents
the total conversion in the reactive distillation column. Sample point B is a cooled
liquid sample removed from the intermediate accumulator at the base of column,
section D. This sample point represents the conversion at 50% of the catalyst
volume. The TOSOH 330 Y zeolite solld acld catalyst was operated per the
condition shown in ‘Table 2 for a total of 118.5 hours on stream. During this

operating period the TOSOH 330 Y experienced significant deactivation. The
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conversion at point B was Initially 80.98 % with a residual bromine index in the
crude benzene, paraffin/olefin and alkylate product of 1.1 cg/p. "The catalyst in
sections B, C, and D experienced significantdeactivation as the conversion dropped
to 24.7% (Bromine Index 2185) at 118.5 haurs on stream. Similarly Sections E, F,
5 and G experienced deactivation from 100% conversion (Bromine Index non
" detectable) to 88.8% conversion with a residual bromine index of 828 cg/g. The.
catalyst deactivates from top to bottom in the distillation column. After 148.5 hours
on stream, the paraffin/olefin mixture was discontinued and the column refluxed
benzene at 134°C for 2 hours as the crude alkylate is washed from the catalyst bed
10 into the reboller. During this period the paraffin/olefin feed in the storage tank was
replaced with a paraffin feed of the sarrie molecular weight and carbon number -
distribution as shown In Table 1. The column back p}assum Is increased to 125
psig and the benzene reflux stabllizes at 125:psig. A uniform column temperatiire
of only 172°-175°C Is achieved with benzene reflux at 125 psig back pressure.
15 Paraffin injection is initiated at 50 g/min through H101 at a point just above the first -
section containing the catalyst structured packing. The countsr-current paraffin
injection alters the composition in the column which increases the refiux
temperature. The counter-current paraffin flow establishes a regeneration
temperature profile as shown in Fig. 2. This increases the column temperature
20 profile from the uniform 172-175°C with benzene reflux to the range of 187°-to
205°C. Additional heating was applied to the column through skin heaters in order
to reach the 200°C regeneration temperature at 125 pelg. The additional heating
is required to achieve the mgeneration'tampemture due to the mechanical upper
pressurs limit on the reactive distillation oolumn: The regeneration conditions used
25 in this é:iémple are paraffin rate: 50 g/min, benzene rate 10 g/min, column back
pressure 125 psig, and benzene set on total reflux at the top of the column. This
counter-current paraffin regeneration was maintained for 24 hours. The number of
hours can vary froin 8 to 36 hours depending on the degree of deactivation of the
catalyst. Following regeneration, the paraffin flow is stopped, the column is cooled
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and pressure readjusted to 50 psig reaction preasure in a benzene reflux. Once the

column Is stable at 50 psig and under benzene refiux, the paraffin/olefin feed-is

re-established at the top of section G. The analysis of liquid samples from sample
_ polnts A and B confirms that the catalyst has been completsly regenerated.
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Iable 1 :
[Capiliary GC Analysis of Paraffin/Olefin Feed] .-
Feed A B
Weight %_| Weight %
<Cyq 0 0
5 Cyg - 1.53 " 1.98
Cyy 3.85 3.71
Ca_ 3.83 3.83
Cy | 245 244
Cua 0.33 0.36
10 Ci 0 0
Total Olefin 11.99 12.32
‘Uinear
Paraffin \ .
<Cy 0.18 0.07
15 Cy 1442 19.08
ct‘l 31 -“ ) 29.72.
Cq 2843 24.88
Cy 1442 | 1325
. Cue 0.62 0.48
20 ' Cus 0.10 02
Total Paraffin - 88.1 87.68
Avg MW (g/mole) 163.6 1629
Bromine No.(Cg/g)) 10.8 10.4
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Exampie 2
The lnjactlon of paraffin above the catalyst Is one means of Increasing the

steady state regeneration tempemtura In the reactive distillation.column. This

.paraffin injection provides a temperature increase as well as additional washing

action to transport the by-products on the catalyst and transfers them to the reboiler.
This effect of increased regeneration temperature with paraffin injection can be
applled at higher pressure and will continue to achleve a stepwise advantage for
reaching higher regeneration temperature at a glven distiflation column pressure.

“This effect can be modeled to determine.the extent of the advantage beyond the

pressure limit of the axperimental reactive distiliation column shown In Fig. 1. Table
3 and Fig. 3 compare experimental data at 125 pslg, 50 g/min of CyCua paraffin

" Injection above the catalyst bed, and 10 g/min. benzene Injected below the bed at

the base of section G with distillation, simulation using ASPEN Pius 10.1. The
simulation conditions are Identical to the experimentdl operating conditions with
n-dodecane used to simulate the Injected paraffin. The catalyst bed lles between .
Stage 6 and 18 for the simulation. The 125 psig pressure range Is within the
mechanical limit of the reactive distillation column shown in Fig: 1. Fig. 3 shows a
good correlation between experimental data and the simulation. The advantage of
counter-cunvent paraffin injection and benzene at refiix can be shown by further
simulations at higher column back pressures. These higher pressure simulations
using ASPEN Plus 10.1, were all conducted at 50 g/min n-dodecane injection, 10
g/min benzene injection into Section G and at total benzene reflux. The data forthe
higher pressure simulations are shown in Table 4 and graphed In Fig. 4. The
simulation at 180 psig shows that a regeneration temperature of 200°C will be
achieved. .Increasing the pressure to 260 psig can achieve a regeneration
temperdture of 224°C. Increasing the column back pressure to 370°C will achieve
a regeneration temperature of 250°C. The simulations indicate that the
combination of a counter-current paraffin injection with total benzene reflux will
achieve increases in regeneration temperature of 8 to 12 degrees Centigrade while
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maintaining a uniform temperature In the catalyst zone placed between stages 6
and 18. The total benzene refiux also provides the maximum liquid phase benzene
concentration In the catalyst zone. Commercial regeneration of fixed bed process
requires 500 psig reactor pressures to maintain the benzene in the liquld phase
inorder to achieve a 250°C regeneration temperature.

Table 3
JPanaffin + - Exp Parafiin +
Simulstlon Banzene Experimental |Banzene
Stage Benzene |Regensration|Bsnzene Regeneration
Number |Simulation |Simulation. |Reflux Profile |Profile
Vapor Temp 1 170.379 170378 - _171.379 167.8278
2 . . : '
3 170.378 L
. & . 170.387
DAZZ0-T 5 . ] B[ 17343 1133027
[OA-ZH0-2 7 — 170.388[ 178317 173366  170.85502)
— 8 170. 178,
UA-ZI0-3 v WW—_W!W—TISTH—_!W!BI
10 . .
DAZZ0 i L —m'm——wm—'{m——'imml
. 12 . 78317
ITF215 5 | 70388 - 17837 17479 __'I'!TT!TEI
i3 T70.38H 178317
| 170.389 .
DA-ZT0-Z 7 T70. 178.318 14718 wrzml.
1¥ 170. 178.
DAI0S | 1§ | 0.3 (7830 170403 .
N — 2 . 178.
3 —{70.388]—TWAZ]
22 7. T87.050
[REGOTSr T&Mmp 24 ~ 170.587 285. 1487
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The data in Table 4 show that at high benzene reflux rates which achleve
greater than 80 mole % benzene composltion in the column, the paraffin Injection
provides an unexpected 7 to 15°C temperature increase at all pressures from 125
pslg to 370 psig. This confirms the experimental results of Example 2 as seen in
Table 3.

* Example 3
Another mode of column operation can also be used to achieve high
regeneration temperatures without significant Increases In column pressure. This
mode of operation also uses countar-eurrant. paraffin injection at the top of the

catalyst bed and injection of benzene below tfie catalyst but maintalned at reflux.

A significant unexpectad advantage from reducing the benzene reflux rate with
paraffin injection was observed through ASPEN Simulation. Target regeneration
temperatures in the range of 200° to 250°C could be achieved by reducing the
benzene refiux from 150 g/min down to 18 g/min while maintaining liquid phase

‘benzene molar compositions of 50% to 87% iri the catalyst zone. ASPEN Pius 10.1

using a RAD FRAC Model was used to determine the composition in the distillation
column and the temperature in the catalyst zone. Simulation data is summarized
in Table 5 and plotted in Fig. 5 and Fig. 8. The data shows that a steady state
regeneration temperature of 200°C within the catalyst bed (Stage 6 to Stage 18)
can be achleved while maintaining a benzene liquid phase mole fraction of 67 moie
%. This column composition and temperature I8 achleved at a reflux rate of 54
a/min of benzene at the top of the column. Similarly, a regeneration temperature
of 223°C is achieved with a further reduction of benzene reflux to 18 g/min while still
maintaining a liquid phase molar benzene composition of 48 mole % in the catalyst
zone, These compositions can be maintained for the 8 to 36 hours required to

regenerate the catalyst.
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iaBIe 5
ASPEN Plus 10.1 RAD FRAC Simulation of Counter Current n-dodecane
and Benzene Reflux at 125 psig, 50 gimin €12, 10 g/min Benzene
_ l NN N
Benzene Reflux Rate |Benzene Reflux Rate [Benzene Reflux Rate|
150g/min 54 g/min 18 g/min
nzene Y nzene Benzene |
Simulation intermmal |Liquid internal .|Liquid internal  |Liquid
Stage Temparaturs |Mole Temperature |Mole Tempenrature |Mole

Number {(C}) ° |Fraction (C) ‘|Fraction © Fraction
T, 7857 | 1. — 17804 | UBOUG8 | 17804 | U.0955%
2 7857 | T.00000 | Y7505 | OWOoUrd | 17808 | O.oo0aZ |
3 T7852 | 100000 | 3785.23 | O.00888 | 17858 | O.00103
! 17883 | O.00085 | 178.35 | O.WS204 | TeZUE | U.00SH |
— 5 1mrﬁm-—mw—mr—mn—m-
.3 T88.55 | U.B/817 | 200959 | U.B7613 | 223.78 | 020130 |
10 Y8855 | UB/BIT | 2089 | ON7815 | Z23.77 | UADIAT
k| 180.55 UB/8Y7 | XRE8 | U.87823 | Z23. 74 | UASTHT |
T2 18855 | WWWWW
[ I TBB55 | UB/818 [ 20082 | UB7888 [ 22358 | U.49259 |
15 ~—iBB55 | UB/BIB || 20082 | OB7/687 | Z2358 . | U.40ZB8 |
i1 18855 | U.B/GI8 | ZX0.81 | U.B7604 | 22348 | U.40338 |
7 T86.55 | UB7618 | 20058 | O.B7728 | 22322 | U.49510
.o B T8E.72 | U.B7450 | 109.87 | U.BBAXN 21048 D20B% |
2 18828 UBE885 | <0040 | OB/856 | - 210.718 | 0.51878 |
P 1) e U8 Y58 U, 5| 030358
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As seen In Table 5, at operating pressures as low as 125 psig and with
sufficient paraffin injection, one can achleve a significant Increase In column
regeneration temperature by reducing the benzene refiux rate but stlil maintain
significant and needed benzene concentration in the column. Thus, as seen from

5 thedatain Table 5, a reduction of the benzene concentration from 87 méle % to 50
mole % will shift the column regeneration temperature from about 186°C to about
250°C. o

As noted above, the counter-current paraffin Injection parmits a selection and

talloring of the regeneration conditions to suita given catalyst. Some catalysts may

10 require higher benzene concentrations at a given reganeration hmperat'uré. Those
conditions can be achieved with paraffin injection and by adjusting the benzene
reflux rate. Thus, oné can achieve regeneration temperature at Iower"prassum and
etill maintain proper benzene composition. :

Modifications of the apparatus, procedures and conditions disclosed hereln

15 that will still embody the concept of the improvements described should readily -
~suggest themselves to those skilled In the art, anci are intended to be encompassed.
"within the spirit of the invention pmsenﬁy disclosed hereln as well as the scope of
the appended claims. _
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What is claimed Is:

1.

A process for the regeneration of a solid acid alkylation catalyst in a

reactive distillation alkylation process tak!ng place in a pressurized diatillation
column Including an intermediate reactive catalyst zone having supported therein
a solid acid alkylation catalyst, & first rectification zone at the top of the distifation .
column and a second rectification zone Including a reboller below said reactive
catalyst zone, whereln at least a portion of an olefin-containing feedstock is bmudht
into contact with at least a portion of an aromatic hydrocarbon feedstock in counter-
currant flow within the reactive catalyst zone, wherein the intemal pressure in the
Teactive catalyst zone is maintalned above 1 atmosphere and the temperature
maintained at reflux of sald aromatic hydrocarbon feedstock comprising:

A

2.

periodically ceasing the Introduction into the distlilation column of
the olefin-contalining feedstock while continuing the flow of
aromatic hydrocarbon feedstock and introducing into the column
an effective amount of a paraffin feadstock at a point such that the
paraffin feedstock intermixes In counter-current flow with the
refluxing unreacted aromatic hydrocarbon feedstock as it flows
through the catalyst to remove by-products from the catalyst;
adjusting the reflux rate of said aromatic hydrocarbon to achieve
a desired temperature in the catalyst reaction zone above about
175°C at a column operating pressure within the range of from
about 125 to about 370 psig.

separating said by-products from sald pareffin and aromatic
hydrocarbon In said second rectification zone; and

removing said by-products from sald rectification zone.

The process of Claim 1 where saild second rectification zone includes

a reboiler and said by-products are removed from said reboller.
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3.  The process of Claim 1 wharein the paraffin feedstock introduction is
such that the mole percent of aromatic hydrocarbon in the catalyst zone Is
maintained at between about 40% to about 80%. '

- 4, The procass of Claim 1 wherein the regeneration is carried out for a
period of from about 8 to' about 36 hours.

8. The process of Claim 1 wherein sald paraffin feedstock comprises C,
to C, paraffin. '

6.  The process of Claim & wherein said paraffin feedstock comprises C,
fo C,, paraffins.

7. The process of Claim 6 wherein said paraffin feedstock comprises C,
to C,, paraffins. ' : :
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UN PROCESO REACTIVO DE EI_JEIACI@I POR DESTILACION
INCLUYE LA REGENERACIOR DEL CATALIZADOR IN SITU

Campo de la Invencién

La presente invencidén se relaciona con la regeneracién de
catalizador. Mé&s particularmente, esta invencién se
relaciona con la regeneracién in situ de catalizadores de
dcldo sélido en wun proceso de destilacién reactivo
unificado, continuo, presurizado, para la alquilacién de
compuestos aromiaticos 1livianos, tales como benceno vy

cumeno

Antecedentes de la Invencién

La alquilacién de compuestos aromiéticos con olefinas es
una tecnologia establecida comercialmente. Por ejemplo,
el benceno alquilado con hidrocarburos de cadena corta
(tipicamente 2 a 6 carbonos) tiene el valor como promotor
del octano de la gasolina. Los compuestos aromiticos
livianos alquilados con cadenas mds grandes o mAs largas
(esto es, que tengan cerca de 8 a 10 Atomos de carbonos)

con olefinas lineales son sulfonatadas cominmente para
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producir tenso activos adecuados para uso en la

fabricacién de detergentes.

La alquilacién del benceno y otros compuestos aromaticos
livianos tipicamente han sido llevada a cabo usando aAcido
hidrofluérico o un catalizador de &cido sélido en un
proceso de lecho fijo, de lecho fijo de flujo taponado.
Por ejemplo, 1la patente estadounidense No. 2,860,173
describe el uso de un &cido fosférico sélido como un
catalizador para la alquilacién del benceno con propileno
para producir cumeno. Mas recientemente, el wuso de
catalizadores Friedel Crafts, especialmente cloruro de
aluminio y por supuesto las zeclitas naturales y los
tamices sintéticos comerciales, como catalizadores de

alquilacién, han sido conocidos y ensefiados.

Mas recientemente todavia, la alquilacién del benceno y
aromaticos livianos con Cg-C3 olefinas ccalimentadas con
el aromatico sobre un lecho catalizador sélido en una
columna de destilacién reactiva ha sido propuesta para
llevarse a cabo en una columna de destilacién reactiva

{(patente estadounidense No. 5,770,782).
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Sin embargo, contindan habiendo problemas asociados con
los procesos de alquiiacién comercial. Por un lado, la
mayoria de los ©procesos anteriores tiene 1limites
practicos sobre la cantidad de aromdtico que pueda ser
coalimentada econémicamente con las olefinas, resultando
asi en bajas producciones de los productos alquilados
deseados. El1 rango tipico para la proporcién molar
benceno a olefina usando la tecnologia de alquilacién HF
es 4/1 a 8/1. E1 lecho fijo en la tecnologia de A&cido
s6lido de flujo taponado referido anteriormente es
practicado usando la proporcién molar benceno/olefina de
15/1 a 30/1. Los ejemplos propuestos para la destilacién
reactiva en la patente estadounidense No. 5,770,782 uso
una proporcién molar benceno/olefina de 5/1 a 20/1 para
la mezcla coalimentada e indica una necesidad de mezclado
mecanico del aromitico y la olefina antes de que ellos
ingresen al -lecho catalizador para asegurar la conversién

adecuada y la produccién alquilada.

Adicionalmente, todos estos procesos tienen una tendencia
significativa a producir aromaticos dialquilados
polisustituidos, en particular. Los catalizadores de
alquilacién de dcidos sélidos tienden a desactivase mas

rdpidamente en 1la presencia de productos aromiticos
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dialquilados. Los depésitos carbondceos y los orgénicos
pesados se construyen sobre la superficie catalizadora,
con una disminucién resultante en la efectividad
catalizadora y una necesi&ad de detener el proceso para
regenerar el catalizador. La mayoria de estos problemas
estdn relacionados directamente con la naturaleza
exotérmica de la reacciédn, que tiene una tendencia a ser
dificll y critica de controlar, La regeneracién es
tipicamente provista usande benceno mantenido en una fase
ligquida una presién de 500 ggig y temperaturas en exceso

de 250° C.

Es claro que existe una necesidad de un método de
alquilacién de arométicos livianos con olefinas de cadena
recta que tienen ratas de conversién de olefinas altas,
una alta selectividad ©para los productos  mono-
sustituidos, y efectividad de catalizador prolongado. La
reduccién de la severidad de las condiciones operantes

mejoraria la probabilidad de lograr tales resultados.

Resumen de la Invencién

Esta 1invencién suministra un proceso de destilacién

reactivo unificado y un sistema Gtil en la preparacién de

0
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compuestos aromdticos mono-alquilados por medio la
reaccidén catalizada de Aacido sélido de compuestos
aromadticos livianos con bajo pesoc molecular, olefinas de
cadena recta, que permite 1la regeneracién in situ
peridédica del catalizador, es decir en la columna de

destilacién.

El proceso de alquilacién aromidtico de 1la invencién
involucra un proceso de destilacién reactiva y comprende
un proceso continuo, presurizado usando una coﬁfiguracién
de columna de destilacién que incluye una 2zona de
reaccién, una primera zona de rectificacién en la parte
superior de la columna de destilacién para la
rectificacién y recuperacién de material de partida de
hidrocarbure aromdtico no reaccionado, una =zona de
reactiva intermedia que contiene un catalizador de
alquilacién &cido s6lido, y wuna - segunda zona de
rectificacién posicionada por debajo y en comunicacién
con la zona reactiva, en donde el hidrocarburo aromédtico
Yy el material de partida de olefina no reaccionados
pueden ser separados del producto de alquilacién y de
cualeasquier productos intermedios. Debajo se la segunda
zona de rectificaciétn hay un rehervidor y medios para

retirar el producto de alquilacién de 1la columna.
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Inyectores adecuadamente posicionados permiten una
introduccién controlada del compuesto de hidrocarburo

aromdtico y del material de partida de olefina.

En el proceso reactivo de destilacién para alquilacidn
por lo menos una porcién de un material de partida de
olefina adecuado es introducida en un punto entre la zona
catalizadora intermedia y 1la zona de rectificacién
superior, y por lo menos una porcién de un material de
partida de hidrocarburo aromdtico adecuada es introducida
en un punto entre la zona catalizadora y una segunda zona
de rectificacién inferior, y el hidrocarburo aromatico es
colocado bajo reflujo haclia arriba a través de la zona
catalizadora para poner en contacto y reacclonar con el
materlial de partida de olefina descendente en una
reaccién de fase 1liquida en contracorriente. En tal
sistema preferido, las condiciones de reaccién requieren
que la presiétn interna en la zona reactiva sea mantenida
constante y por encima de 1 atmésfera, preferiblemente
entre 20 y cerca de 200 psig, y la combinacién de la
olefina y el hidrocarburo aromdtico en el rehervidor
manFenida en o cerca del reflujo tal que la temperatura
en el rehervidor permanece por debajo de la temperatura

de degradacién térmica para el producto alquilado, que es
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cerca de 265° C, y la proporcién molar del hidrocarburo
aromidtico a la olefina en la fase 1liquida puede ser
mantenida entre cerca de 30/1 de 100/1, preferiblemente

entre 41/1 acerca de 80/1.

La regeneracién del catalizador en el proceso de
alquilaron por destilacién reactiva es requerido como un
resultado de una construccién scbre la superficie del
catalizador de los productos intermedios de reaccidén que
“envenenan” el catalizador, disminuyendo su efectividad y
causando una perdida de la conversidén. De acuerdo con un
aspecto preferido de la presente invenciédn, la
regeneracién periédica del catalizador de alquilacién
puede llevarse a cabo en la c¢olumna de destilacién
peridédicamente haciendo cesar el flujo del material de
partida de olefina e inyectando una cantidad efectiva de
una parafina adecuada dentro de la columna en
contracorriente al flujo del material de partida de
hidrocarburo aromitico y ajustando la presién interna de
la columna y temperatura en la zona catalizadora para
lograr la temperatura de regeneracién deseada que, es
bien conocido en la técnica esté dentro del rango por
encima de 175° C, generalmente dJesde cerca de 175° C

acerca de 250° C.
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Tipicamente, el método de regeneracién preferido de 1la
invencién serd el de inyectar peridédicamente la parafina
&entro de la columna de destilacién en un punto por
debajo de la primera zona de rectificacién y por encima
del catalizador, asi la parafina se inter-mezcla con el
material de partida de hidrocarburo aromdtico en reflujo
en un flujo de contracorriente por la zona catalizadora
Yy, en combinaclén con el hidrocarburo aromédtico, diluye y
disuelve los productos intermedios y otros materiales de
la superficle catalizadora y los transporta dentro del

rehervidor para su recuperacién y desecho.

El uso de un flujo de contracorriente de parafina e
hidrocarbure aromatico en la columna sSuministra una
reduccién no esperada en la presién operativa requerida
para lograr la temperatura de regeneracién deseada en la
zona catalizadora. El proceso permite la regeneracién a
condiciones mAs suaves, es decir 175-250° C, que el
proceso de ambiente tipico en un lecho fijo. 1La
temperatura puede ser ajustada wusando tanto presién
interna de 1la columna y la rata de reflujo del

hidrocarburo aromidtico. Por ejempld>, a una presiédn de 125
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a 370 peig, una composicién de 40-90% moles de

hidrocarburo aromidtico con paraf:na pueden ser empleado.

Breve Descripcién de los Dibujos

Fig. 1 suministra una representacién esquemitica de
un sistema de alquilacidén por destilaciédn reactiva usando
el proceso de regeneracidén de cai:alizador de la presente
invencién. La ilustracién muestra dos columna separadas y

conectadas que se comportan como un sistema Gniceo.

Fig. 2 es un grafico que muestra el perfil de

temperatura regeneracién por toda la columna.

Fig. 3 es un grafico que compara datos
experimentales sobre la regeneracién de parafina mas

benceno con regeneracién parafina mas benceno simulada

Fig. 4 es un gréfico similar al de la fiqura 3 que

muestra regeneraciones simuladas a presiones mas altas.

Fig. 5 es un grafico que muestra temperaturas de
regeneracién como una funcién de ratas de reflujo de

benceno; y
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Fig. 6 es un grdfico que muestra la relacién entre
el reflujo de benceno a varias ratas como una funcién del

porcentaje de moles de benceno.

Deucriggibn Detalladas de la Modalidades Preferidas

Por aromidticos o aromidtico liviano, queremos decir
compuestos aromaticos orgénicos que tienen una o méas
anillos y entre 6 acerca de 20 dtomos de carbono, que
hierven a o© por debajo de cerca de 250° C bajo
condiciones de presién tipicas en una columna de
destilacién tipo reactor comercial. Los miembros
preferidos de este grupo son benceno, tolueno, xileno,
estireno, fenol y cumeno, cor. el benceno siendo

especialmente preferido.

Las. olefinas preferidas incluyen aquellas olefinas de
cadena recta mono-insaturadas que tienen entre 2 acerca
de 30 Atomos de carbono preferiblemente entre cerca de 8
acerca de 20 atomos de carbono, méds preferiblemente entre
10-a 14 A&tomos de carbono. Un material de alimentacién de
oclefina particularmente preferido para el alquilado de

rango de detergente comprende una mezcla de olefinas
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entre Cg-Cig con parafinas entre Cg-Ci;y derivadas de un

proceso de deshidrogenaciédn de parafina comercial.

Las parafinas preferidas o material de partida de
parafina adecuada para el us> en el proceso de
regeneracién del catalizador de alquilacién de 1la
presente invencién incluyen parafinas que tienen entre C,
a Ci¢ &tomos de carbono. En el caso de alquilacién para
el rango de gasolina, las parafinas entre Cy a C;¢ Atomos
de carbonos en contenido son preferidas aunque en el caso
de alquilacién de rango de detergente, las parafinas

entre Cg a C;¢ Atomos de carbono scn preferidas.

El proceso de regeneracién de catezlizador de la presente
invencién es llevado a cabo convenientemente en un
proceso de alquilacién reactivo continuo unificado tal
como el descrito en 1la solicitud pendiente serie No.

; pPresentada al mismo tiempo que la presente

y titulada “Un Proceso de Destilacién Reactivo para la
alquilacién de Hidrocarburos Aromiticos”, cuya
descripcién se incorpora aqui com> referencia. En este
proceso, usando una configuracién de destilacién reactiva
tal como aquella descrita en la figura 1 adjunta, una

mezcla de olefina/parafina es inyectada por debajo de la
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zona de rectificaciétn de benceno en la parte superior de
la columna de destilacién, pero encima de la zona
catalizadora. El1 hidrocarburo aromatico es inyectado
continuamente en un punto por debajo de la zona reactiva
de catalizador sélido y encima de una zona de
rectificacién, en la cual esta puede ser separada del
producto alquilado, parafina y olefina no reaccionado que
desciende de la zona reactiva en su via hacia el

rehervidor.

La reaccién de alquilacién tiene lugar principalmente en
la fase liquida sobre el catalizador sélido en la zona
reactiva. Los catalizadores que pueden ser empleados para
esta invencidédn- incluyen tales materiales zeolitico acidos
como W-Zeolita, beta-zeolita, mordenita acidica, arcillas
dcidas, tales como montmorilonita y zeolitas de poro
medio tales como 2SM-18, 2SM-20, MCM-22, y mordenita
BETA, L, Y, lo mismo que formas intercambiadas de tierras
raras o de formas de-aluminadas de las zeolitas listadas.
Otros catalizadores que pueden ser empleados en 1la
priactica de esta invenciédn son las versiones fluoradas de
las zeolitas anteriormente mencionadas y el cloruro de
aluminio impregnado sobre altmina, arcillas, y silice-

alimina. El1 catalizador puede ser mantenido en su lugar
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por medio de sopértale en un empaque estructurado, tal
como el empaque estructurado catalitico de marca Koch-
Glitch KATAMAX, o alternativamente dispuesto de otras
maneras familiares para aquellos versados en esa técnica,
por ejemplo, en una serle de lechos sobre bandejas
perforadas o en lechos posicionados en los bajantes de
liquido de una columna de destilacién en bandejas. El
estructurado tambilén puede ser utilizado en las zonas de
rectificacién, sin catalizador, para mejorar la
evaporaclén y la eficiencia de la condensacién en esta

zona.

Durante el proceso de alquilacién, como se describidé en
la solicitud referenciada, 1la proporcién molar del
hidrocarburo aromidtico a la olefina de la fase liquida en
la zona reactiva es mantenida por medio del ajuste de 1la
presién reversa interna de la columna, la velocidad de
reflujo del hidrocarburo aromidtico, la entrada de energia
en el rehervidor, la cantidad de hidrocarburo aromitico
removido aunque manteniendo la columna en un reflujo
total aproximado, y el flujo de entrada del hidrocarburo
aromdtico. Al acoplar la rata de reflujo del hidrocarburo
aromdtico con 1la introduccién relativamente baja de

hidrocarburo aromatlico adicional en la columna tendera a

6’\1
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incrementa la composicién de hidrocarburo aromidtico en

reflujo dentro de la =zona reactivo y' a mantener la
1
proporcién molar del hidrocarburo!aromAtico a la olefina

en la zona catalizadora reactiva a.un nivel mas alto.
)

Las proporciones molares mas altas de hidrocarburo

aromitico a olefina que pueden ser generadas con flujo a
i

contracorriente de la olefina de fase liquida y el
» [

reflujo mé&s alto del compuesto:.aromdtico en 1la zona

reactiva ha sido demostrado que tiene ventajas

severamente inesperadas:

Primero, las proporciones molares m&s alto de compuesto

aromdtico a olefina en la zona reactiva permiten una zona

catalizadora mAs grande, tendiéndo a estabilizar la
|
reaccién y haciéndola muy isotéimica en la columna de

destilacién. Intentos anteriores'de mantener un proceso
|
isotérmico tiplcamente involucro el mezclar el

hidrocarburo aromdtico con la al&mentacibn de la mezcla

olefina/parafina; .

|

Segundo, la entrada de energia mis alta al el rehervidor
)

para producir ratas de reflujo ?ayores sin el riesgo de

exceder la temperatura de degradacién térmica que pueda

Lo
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ocurrir en el rehervidor a temperaéuras que excede a 265°
C. Las ratas de reflujo de hidrocaéburos aromaticos altas
a entradas de energia constantes tenderédn a disminuir 1la
temperatura del rehervidor a medida que se fuerza mas el
hidrocarburo aromatico en el £ehervidor. Elevar la
presiétn interna dentro de 1la lcolumna puede lograr
temperaturas de reacclén de . catalizador mayores,

incrementando asi la produccién, sin el riesgo de exceder

una temperatura de degradacién térmica en el rehervidor.

Tercero, las proporciones molares de hidrocarburo
aromidtico a olefina mayores, lo ﬁismo que la naturaleza
isotérmica de la zona de reacéiﬁn, pueden ayudar a
incrementar la vida atil del cétalizador. Esto es el
resultado de una mayor selectivi&ad. del proceso de 1la
invencién para 1la alquilacibni mono-sustituida, en
oposicién a 1la poli-alquilacién,; que es conocida que
envenena a la mayoria de catalizadores de alquilacién
dcidos séllidos, requiriéndose regeheracién miAs frecuente.
[
En el ejemplo establecido mas labajo, el proceso de
regeneracién de esta invencién fue llevado a cabo en una

columna de destilacién reactiva continua ilustrada en la

figura 1. Como se muestra en 1la figura 1, para
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conveniencia dos columnas separadas fueron empleadas y
I

disefladas para comportarse como  una columna de
destilacién reactiva 1tnica. El° control de presién
diferencial establecié el transporte de vapor entre la
mitad inferior (columna 1) y la mitad superior (columna
2). El1 transporte de liquido entﬁe el segmento superior
(columna 2) y los segmentos. infe;riores (columna 1) fue
manejado por una bomba y el confrol de flujo desde la
base de la columna 2.

Los catalizadores empleados fueion mordenita 4&cida y
Zeolitas Y. El catalizador es granulado hasta un tamafio
de maya 16 X 40 U.S. secado a una temperatura apropiada

para su activacién, cargado en élementos de empaque de
I

catalizador 54 KATAMAX. Cada elehento tiene un diametro
l

exterior de 2 pulgadas y una longitud de 5,5 pulgadas. La
|

masa del catalizador cargado en Illa columna dependera de

|
su densidad. Sin embargo, vya | que cada uno de los

elementos del KATAMAX tienen todos el mismo volumen de

catalizador interno (50,8 <cc), el catalizador fue

distribuido igualmente usando 9 élementos KATAMAX en cada

una de las secciones B,C,D,E,F, j G como se muestra en la
FIGURA. 1. La transicién de l:a alquilacién de rango

detergente a la regeneracién delcatalizador se hace por
|

66

448034
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medio de detener la inyecéién de la mezcla
parafina/olefina con Cio~-Cis ¥ éemplazarla con Cg-Cis
dtomos de carbono aunque se mantiéne la rata de flujo de
bencenc y la rata de reflujo en la:-base de la columna. La
regeneracién in situ a contracorriente es lograda
elevando la presién de la column; entre cerca de 125 a
250 psig mientras se mantiene el Elujo de bencenc a una
rata relativamente baja con alto ﬁeflujo. Una vez que la

presién de la columna y el reflujo del bencenoc se vuelven

estables nuevamente, la parafina es inyectada desde el
tanque de almacenamiento 1. La afimentacién de parafina
es bombeada desde un tanque de Almacenamiento 1 a una
rata controlada usando la bomba 2; la valvula de control
3 y el sensor de flujo de masa 4.

La alimentacién de parafina pas; por un lecho tamiz
molecular 4A 5 en donde es secadd, y luego a través del
precalentador 6 en donde la tempeéatura es ajustada para
casar con la temperatura de reflujo medida al interior de
la columna en el punto de inyecqién. La temperatura es
monitoreada y ajustada hacia arriba para casar con la
temperatura de reflujo a medida!que la composicién de

parafina en la columna se incrementa. El punto de

inyeccién de parafina es convenientemente el mismo punto

(96

YT
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I
que el de alimentacién de olefir{a, esto es, 3justo por
encima de los elementos catali%adores KATAMAX en la
gsecclén B, que esta justo debajo de la seccién A, La zona
de rectificacién que separa y pone en reflujo el
hldrocarburo aromdtico (la cual,i en cada uno de los
ejemplos, es bencenc). Las temperaturas de inyeccién del
benceno en la base de la coluhna y en el punto de
inyecciébn del reflujo de benceno son ajustadas hacia
arriba para casar con el incremenFo en la temperatura de
reflujo a medida que el contenido de parafina se
incrementa. La regeneracioén de esta manera de
contracorriente es mantenida dur;nte cerca de 8 a cerca
de 36 horas, dependiendo de tales pardmetros como el tipo

de catalizador que esta slendo utilizado Y el grado en el

cual este se vuelve desactivado.

Luego de la regeneracién, se vuelve a la transicién al

modo de alquilacién es logrado por medio de detener el

flujo de parafina aunque se mantiéne o se ajusta el flujo

del hidrocarburo aromatico en. la base del hecho

catalizador para mantener el hidrocarburo aromitico en

reflujo. La temperatura de columna se le permite
|

enfriarse de nuevo a la temperatura de alquilacién,

mientras que en el hidrocarburo dromiAtico se mantiene la

'.9'9r
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condicién de reflujo. Esto es llev!ado a cabo generalmente
por medio de disminuir gradualment;ta la presién de columna
de nuevo a la presiétn a la cual 1la reaccién de
alquilacién tiene lugar. La pt{:lesta en reflujo del
hidrocarburo aromatico actda para enfria 1la columna

relativamente de manera rapida.

A la temperatura apropiada, el material de partida de
olefina puede ser re-introducido una vez que se inicia el
proceso de alquilacién. En el ejemplo que se da
ensequida, como en la solicitud referenciada, la
alimentacién de olefina preferida se establecida es un
materlal de parafina/olefina derivada de un procesoc de
deshidrogenacién de parafina. La mezcla de
olefina/parafina es Dbombeada desde el tanque de
almacenamiento de alimentacién 1 a wuna velocidad
controlada, es pasado a través de un lecho 5 de tamiz
molecular 4R en donde es secado y luego a través del
precalentador 6, en donde la temperatura es ajustada para
casar con la temperatura de reflujo medida al interior de
la columna en el punto de inyeccién. La temperatura de
inyeccién es monitoreada y ajustada hacia arriba para
casar con la temperatura de refltfjo medida al interior de

la columna de destilacié4n en el punto de inyeccién. El

&P
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punto de inyeccién’ de alimenta:cién de olefina esta
justamente por encima de los eélementos catalizadores
KATAMAX en la seccién B, que es justo debajo de la
seccién A, la zona de rectificacién que separa y pone en
reflujo el hidrocarburo aromatico (el cual, en cada uno

de los ejemplos, es benceno).

El hidrocarburo aromatico es bombeado desde tanque de
almacenamiento 11 usando 1la :bomba 12, con flujo
controlado por la valvula de control 13 y monitoreado
usando el medidor de flujo de -masa 14. Antes de 1la
inyeccién en hidrocarburo aromét:i:.co es tamblén pasado a
través de un secador de tamiz mé:lecular y es calentado
hasta cerca de 5-10° C por debajo de su punto de
ebullicién a la presidén de columr!la interna experimental.
Asi es inyectado como un liquidd, pero generalmente se
evaporara réapidamente debido al c;.alor desde el liquido y
vapor que se eleva en el reherviidor. Como se ilustro en
la Fig. 1, el punto de inyeccijén 17 del hidrocarburo
aromidtico esta en la base de la séaccién G, pero encima de
" la zona de rectificacién_ (;seccibn H) que esta
inmediatamente por encima del rehervidor 40. Este es el
puntoc de 1nyeccidén principal yEestablece el flujo de

contracorriente del hidrocarburo aromidtico con la olefina
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que desciende como liquido desde su punto de inyeccién 7

(por encima del catalizador en la seccién B).

El hidrocarburo aromitico empleadoc en el ejemplo era
benceno. El1 vapor de benceno en la columna es tomado como
cabeza y es condensado en el enfriador 19 y acumulado en
la vasija 20. El benceno acomunado es reinyectado como
reflujo en el punto 21 en la zona de rectificacién A.
como sera apreciado por aquellos versados en la técnica,
esto puede ser a través de control de nivel desde 1la
vasija de acumulador 20 o sobre control de flujo a la
columna junto con una corriente que remueve el exceso de
almacenamiento de benceno en el tanque 25 usando los

aparatos de monitoreo y control de flujo apropiados.

La presién de operacidén deseada es ajustada y mantenida
usando control en cascada con inyecciébn de nitrdégeno
apropiado y ventilacién hacia dentro y hacia fuera del
tanque acumulador 20. Las dos configuraciones de c¢olumna
ilustradas en el dibujo fueron también usadas en el
ejemplo. Las dos columnas fueron operadas como una por
medio de calentadores y valvulas de control de flujo. El
vapor de benceno, tal como se sale de la seccién E y

fluye entre las columnas, es mantenido a temperatura

s ar
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apropiada y presién apropiada por medio de una linea de
transporte de vapor controlada calentada eléctricamente
26. El1 vapor de benceno ingresa en la base de la seccidn
D de la columna en el punto 27 y continla a través de los
segmentos D; C y B. El1 flujo entre las columnas es
controlado en la vAlvula de control 23 usando una presién

diferencial relativamente baja, usualmente cerca de 2

psiqg.

La olefina y la pared no reaccionada y la parafina, lo
mismo que el producto alquilado crudo, cualquier producto
intermedio y el benceno de fase liquida son acumulados en
la vasija 30, por debajo de la seccidn D, enfriados a 35,
y bombeados a la parte superior de la seccién E sobre el
control del nivel. El1 1liquido de la bomba 32 es
recalentado en 34 hasta precisamente la temperatura de
reflujo de la columna en le punto de inyeccidédn 35. El
liquido entonces continua descendiendo por 1la zona
catalizadora (secciones E, F y G hacia la 2zona de
rectificacién H y al rehervidor 40. El producto de alquil
bencenc lineal crudo, parafina, decantados de peso
molecular mayor y niveles de trazas de olefinas no

raccionada, si hay una presente, son removidos por medio
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del rehervidor 40 sobre el control de nivel y bombeados

al almacenamiento en el tanque 45.

Hay dos puntos de muestra de fase liquida en los cuales
los datos sobre el producto alquilado crudo, como se
establece en las tablas 1 y 2 fueron recolectados. Los
puntos de prueba o de muestra A es el producto final
después de pasar a través de todas las secciones
catalizadoras. El1 punto de muestra B es un producto
intermedio que representa 50% del tiempo de residencia
del catalizador. Un tercer punto de muestra, no mostrado,
puede ser en la base del acumulador de cabeza de benceno
20, este puede ser usado para medir 1la pureza del

benceno.

EJEMPLO 1

Una caracteristica tGnica de la unidad de destilacién
reactiva de la presente invencién es la habilidad para
regenerar el catalizador in situ y un establecimiento de
las condiciones de regeneracidén que son en general mAs
suaves que aquellas requeridas para regenerar un reactor
catalitico de lecho fijo fluido taponado. Tipicamente el

proceso de lecho fijo llama o requiere el uso de benceno

gl/
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puro para ser mantenido- en la fase liquida a 500 psig y

250° C de temperatura de regeneracién.

Un ejemplo de desactivacién del catalizador Y
regeneracién subsecuente para el proceso de destilacién
reactivo fue conducido como sigue. Unos 1379.27 g de
TOSOH 330Y fue cargado en 54 elementos de empaque
estructurados KATAMAX y colocados en la columna de
destilacién reactiva mostrada en la Fig. 1. El rehervidor
fue cargado con benceno y la columna fue 1llevada a
reflujo con benceno a una presién de columna entre 50-52
psig. La alimentacién de parafina/olefina mostrada en la
Fig. 1 como alimentacidén a la secciédn B fue iniciada en
50 g/min. La inyeccién de benceno en la base de la
columna, secciédn G, fue mantenida en 10 g/min. La columna
de destilacién reactiva fue operada en condiciones
listadas en la tabla 2. Las muestras del producto liguido
fueron removidas a partir de dos puntos de muestras. El
punto de muestra A es producto liquido enfriado removido
del rehervidor y representa la conversién total en la
columna de destilacién reactiva. El punto de muestra B es
una muestra de liquido enfriado removido del acumulador
intermedio en la base de la columna, seccién D. Este

punto de muestra representa la conversién al 50% del
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volumen del catalizador. El catalizador &cido sélido de
zeolita TOSOH 330Y fue operado por la condicién mostrada
en la tabla 2 para un total de 118.5 horas en corriente.
Durante este periodo de operacién el TOSOH 330Y
experimenté una desactivacién significativa. La
conversién en el punto B fue inicialmente de 99,96% con
un indice de bromurc residual en el benceno crudo, la
parafina/olefina y el producto alquilado de 1,1 cg/g. El
catalizador en la seccitn B, C, y D experimento una
desactivacién significativa a medida que la conversién
cayo a 24,7% (indice de bromuro 2185) a 118,5 horas sobre
la corriente. Las secciones E, F y G similarmente
experimentaron desactivacién de 1la conversién al 100%
(indice de bromuro no detectable) a 88,8% de conversién
con un indice de bromuro residual de 829 cg/g. El
catalizador se desactiva desde la parte superior hacia la
inferior en la columna de destilacién. Después de 118,5
horas en corriente, la mezcla parafina/olefina fue
discontinuada y la columna puesta en reflujo con benceno
a 134° C durante 2 horas como el alquilado crudo a medida
que el alquilado crudo es lavado del lecho catalizador en
el rehervidor. Durante este periodo la alimentacidén de
parafina/olefina en el tanque de almacenamiento fue

reemplazada con una alimentacién de parafina del mismo
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peso molecular y distribucién del ntimero de carbono como
se muestra en la tabla 1. La presién reversa de columna
es incrementada a 125 psig y el reflujo de benceno se
estabiliza en 125 psig. Una temperatura de columna
uniforme de solamente 172°-175° C es lograda con el
reflujo de benceno a una presién inversa de 125 psig. la
inyeccién de parafina es iniciada en 50'g/min por medio
de H10l en un punto justo por encima de la primera
seccién que contiene el empaque estructurado de
catalizador. La inyeccién de parafina en contracorriente
altera la composicién en la columna lo que incrementa la
temperatura de reflujo. El1 flujo de par;fina en
contracorriente establece un perfil de temperatura de
regeneracién como se muestra en la Fig. 2. Este
incremento en el perfil de la temperatura de la columna
de ser uniforme en 172-175° C con reflujo de benceno al
rango de 187° a 205° C. el calentamiento adicional fue
aplicado a la columna por medio de calentadores de piel
para poder alcanzar la temperatura de regeneracién de
200° C a 125 psig. El1 calentamiento adicional es
requerido para lograr la temperatura de regeneracién
debido al limite de presién superior mecédnica sobre la
columna de destilacién reactiva. Las condiciones de

regeneracién usadas en este ejemplo son ratas de

&2
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parafina: 50 g/min, rata de benceno 10 g/min, presién
inversa de columna 125 psig, y benceno establecido sobre
un reflujo total en la parte superior de la columna. Esta
regeneracién de parafina en contracorriente fue mantenida
durante 24 horas. El numero de horas puede variar entre 8
a 36 dependiendo del grado de desactivacién del
catalizador. Luego de 1la regeneracién, el flujo de
parafina es detenido, la columna es enfriada y la presién
reajustada a una presién de reaccién de 50 psig en un
reflujo de benceno. Una vez que la columna es estable a
50 psig y bajo reflujo de benceno, la alimentacién de
parafina/olefina es restablecida en la parte superior de
la secciédn G. El andlisis de las muestras de liquido a
partir de los puntos de muestras A y B confirma que el

catalizador ha sido completamente regenerado.
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Tabla 1
Anélisis de capllaridad GC de la alimentacién
parafina/olefina
Alimentacién A B
Peso en % Peso en %
< Cio 0 0
Cio 1,53 1,98
Cu 3,85 3,71
Ci2 3,83 3,83
Cia . 2,45 2,44
Cis 0,33 0,36
Cis 0 0
Olefina total 11,99 12,35
Lineal
Parafina
< Cio 0,18 0,07
Cio 14,42 19,09
Cu 31,84 29,72
Ci2 26,43 24,88
Ci3 14,42 13,25
Cis 0,62 0,48
Cis 0,19 0,2
Parafina total 88,1 87,69
Peso molecular 163,6 162,9
promedio (g/mol)
No. de Bromuro 10,8 10,4
(Cg/g))
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Tabla 2
Tiempo Punto de Punto Porcentaje | Indice Rata de Rata de Presién | Temperatura | Rata de | Proporcién
sobre la | muestra B indice de de inyeccién | inyeccién de de de la zona |inyeccién| en moles
corriente | porcentaje de conversién | bromuro de alimentacién | columna de de de fase
(h) de bromuro | de olefina del parafina | de benceno (psig) | catalizador | benceno | liquida de
conversién del en el punto| punto |+ olefina {g/man) promedio en benceno/ol
de olefina| punto de | de muestra de (g/min) (° C) reflujo efina
muestra A muestra (g/m1in)
B (cg/g) A
(cg/g)
5 100 0 99, 96 1,1 50,5 10,1 52 144 194 57
7 99, 94 4,2 85,3 375 49,9 9,8 52 144 192 54
2 99,9 5 83,6 410 49,9 10,1 52 140 127 91
2 100 3 83,6 426 49,9 10,0 52 144 211 72
3 100 1 83,9 450 49,7 9,8 52 144 176 54
5 100 1 28,9 2347 49,7 10,0 51 144 163 46
54 100 1 28,3 2151 49,5 10,0 51 141 146 53
84,5 95,6 309 18,9 2351 49,8 9,8 51 143 167 55
88,5 95,6 293 20,6 2222 49,5 9,8 51 144 172 59
89,5 96,5 216 12,0 2199 50,1 10,1 52 144 171 58
116,5 84, 1056 20 2080 50,1 10 52 144 177 62
118,5 88, 829 24,17 2185 50,1 9,8 52 144 177 65
Regeneracién durante 24 horas a 187-205° C usando un contador de corriente de parafina y benceno
6 100 1 100 1 49,7 10 50 141 85 30
8 100 1 100 1 49,7 9,9 50 141 68 27
10 100 1 98,3 27 49,6 9,8 50 141 61 25

&€&
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Ejemplo 2

La inyeccién de parafina por encima del catalizador es un
medio de incrementar la temperatura de regeneracién en
estado estable en la columna de destilacién reactiva.
Esta inyeccién de parafina suministra un incremento de
temperatura lo mismo que accién de lavado adicional para
transportar los productos intermedios sobre el
catalizador y transferirlos al rehervidor. Este efecto de
incrementar la temperatura de regeneracidén con inyeccidén
de parafina puede ser aplicado a presién alta vy
continuara 16grando una ventaja paso a paso para alcanzar
la temperatura de regeneracién mas alta en una presién de
columna de destlilacién dada. Este efecto puede ser
modelado para determinar la extensién de la ventaja mas
alld del limite de presién de la columna de destilacién
reactiva experimental mostrada en la Fig. 1. la tabla 3 y
la Fig. 3 comparan datos experimentales a 125 psig, 50
g/min de inyeccién de parafina con C;p-C;3 carbonos por
encima del lecho de catalizador, y 10 g/min de benceno
inyectado por debajo del lecho en la base de la seccién G
con destilacién, simulacién usando el ASPEN Plus 10.1.
lLas condiciones de simulacién son idénticas a las

condiciones operativas experimentales c¢on n-dodecano
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usado para simular la parafina inyectada. El1 lecho
catalizador descansa entre las etapas 6 y 18 para la
simulacién. El rango de presién a 125 psig esta dentro el
limite mecénico de la columna de destilacién reactiva
mostrada en la Fig.l. la Fig.3 muestra una buena
correlacién entre el dato experimental y la simulacién.
La ventaja de la inyeccién de la parafina en
contracorriente y del benceno en reflujo puede ser
mostrada por simulaciones adicionales a presiones
inversas de columna mayores. Estas simulaciones a presién
mayor usando ASPEN Plus 10.1, fueron todas conducidas a
50 g/min n-dodecano, 10 g/min de inyeccién de benceno en
la seccién G y el total de benceno en reflujo. Los datos
para las simulaciones de presién altas son mostrados en
la tabla 4 y graficados en la Fig. 4., La simulacién a 180
psig muestra que una temperatura de regeneracién a 200° C
serd lograda. El incremento de presién a 260 psig puede
lograr una temperatura de regeneracién de 224° C.
incrementando la presién inversa de columna hasta 370° C
lograra una temperatura de regeneracién de 250° C. Las
simulaciones indican que la combinacién de una inyeccién
de parafina en contracorriente con el total del benceno
en reflujo se lograra incrementar la temperatura de

regeneracién entre 8 a 12° C. Mientras se mantiene una-
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temperatura uniforme en la zona de catalizador colocada
entre las etapas 6 y 18. El1 benceno total en reflujo
también suministra la midxima concentracién de benceno de
fase liquida en la zona de catalizador. La regeneracién
comercial del proceso en lecha fljo requiera presiones de
reactor 500 psig para mantener el benceno en la fase
liquida para poder lograr una temperatura de regeneracién

de 250° C.
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Tabla 3
Puntos de |[Nimero de |B8imulacién |Simulacién de|Perfil de Parfil de
tsmperatu | simulacién |de benceno |regeneracién |reflujo de |regenaraci
ra en la |de etapa de parafina +|bencano én
columna banceno axparinenta |experimsnt
de 1 al de
daestilaci pazafina +
én benoeno
reactiva
Temperatu 1 170,379 170,379 171,379 167,8276
ra de
vapor
2 170,379 170,379
3 170,379 170,380
4 170,379 170, 387
DA-220-1 5 170, 380 170,634 173,439 173,3027
6 170,388 178,316
DA-220-2 7 170,388 178,317 173,355 179,8502
8 170,388 178,317
DA-~220-3 9 170,388 178,317 173,138 180,136
10 170, 388 178,317
DA-220-4 11 170, 388 178,317 170,337 178,9793
] _ 12 170, 388 178,317
TI-215 13 170, 388 178,317 174,791 181, 7515
14 170,388 178,317
DA-210-1 15 170, 388 178,317 174,700 187, 0356
16 170, 388 178,318
DA-210-2 17 170,388 178,318 174,719 191, 2626
18 170, 388 178,318
DA-210-3 19 170,388 178,320 176,403 195, 5427
20 170, 388 178,382
21 170,388 179,122
22 170, 388 187,080
23 170, 393 230,409 176,306 204,8719 |
Tempeara-— 24 170,561 291, 900 175,140 265,1487
tura del
rehervidor
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Tabla 4
Simulacién en ASPEN Plus 10 1 del efecto de la inyeccién de parafina en la parte superior del lecho catalizador (por encima de la etapa 6)
como una funcién de la presidn inversa de columna

Etapa de|Benceno Parafina |Increment |Benceno Parafina Increment |Benceno Parafina |Increment |Benceno Parafina |Increment

destilaca jen + benceno|o de la|en + benceno|o en lalen + benceno|o de |en + benceno|o de

6n de|reflujo a|a 125 psi |temperatu |reflujo a|a 180 pei |temperatu |reflujo a|a 260 psi |temperatu |reflujo a|a 370 psi |temperatu

columna 125 psi ra del {180 psi ra en el|260 psi ra en el|370 psi ra en el
catalizad catalizad catalizad catalizad
or (C) or (C) or (C) or (C)

Top 1 170,38 170,38 0,00 191, 01 191,19 0,18 214,27 214,28 0,00 238,57 238,57 0,00

2 170, 38 170,38 0,00 191,01 191,19 0,18 214,27 214,28 0,00 238,57 238,57 0,00

3 170,38 170, 3 0,00 191,01 191,19 0,18 214,27 214,28 0,00 238,57 238,57 0,00

4 170,38 170,39 0,01 191,01 191,20 0,19 214,27 214,30 0,02 238,57 238, 61 0,04

5 170, 38 170,63 0,25 191,01 191, 54 0,52 214,27 214,79 0,51 238,57 239,34 0,77

6 170,38 178, 32 7,93 191,01 199, 90 8,89 214,27 224,34 10,07 238,57 250, 32 11,76

7 170,38 178,32 7,93 191,01 199, 50 8,89 214,28 224,34 10,07 238,57 250,32 11,76

8 170,38 178, 7,93 91, 01 199, 9 ,89 4,2 224,34 0,07 238,57 250,32 11,76

9 170, 38 178, 7,93 91, 01 199, 9 ,B9 4,2 224,34 0,07 238,57 250,32 11,76

10 170,38 178, 32 7,93 191,01 199, 90 ,89 14,2 224,34 0,07 238,57 250,33 11,76

11 170,38 178,32 7,93 191,01 199, 90 8,89 214,28 224,34 10,07 238,57 250,34 11,77

12 170,38 178,32 1,93 191,01 199, 90 8,89 214,28 224,34 10,07 238,57 250,42 11,85

13 170,38 178,32 1,93 191, 01 199, 90 8,89 214,28 224,34 10,07 238,57 250,85 12,28

14 170,38 178,32 7,93 191,01 199, 90 8,89 214,28 224,34 10,07 238,57 253,09 14,52

15 170,38 178, 32 7,93 191,01 199, 90 8,89 214,28 224,34 10,07 238,57 263,78 25,21

16 170,38 178,32 7,93 191, 01 199, 90 8,89 214,28 224,35 10,07 238,57 304,99 66,42

17 170,38 178,32 7,93 191,01 199,90 8,89 214,28 224,39 10,12 238,57 364,42 125,86

18 170,38 178,32 7,93 191,01 199,91 8,89 214,28 224,70 10,43 238,57 410,14 171,57

19 170,38 178,32 7,94 191,01 199, 92 8,91 214,28 226,83 12,56 238,57 446,67 208,11

20 170,38 178,32 8,00 191,01 200,05 9,04 214,28 239,46 25,19 238,57 466,16 227,59

21 170, 38 179,12 8,74 191,01 204,99 13,97 214,28 288,01 73,73 238,56 477,54 238, 97

22 170,38 187,08 16,70 191,01 235,15 44,14 214,28 350, 28 136,01 238,56 482,38 243,82

23 170,38 230,41 60 03 191,01 299,93 108, 91 214,28 373,54 159,26 238,56 484,47 245, 91

Rehervido |170, 38 291,90 121,52 191,01 335,39 144,37 214,28 383,44 169,17 238,58 485,40 246,82

r 24
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Los datos en la tabla 4 muestran que a ratas de reflujo
de bencenoc altas que logran una composicién de benceno
con B0% en moles mayor que en la columna, la inyeccién de
parafina suministra una temperatura inesperada entre 7 a
15° C de incremento en todas las presiones a partir de
125 psig hasta 370 psig. Esto confirma los resultados

experimentales del ejemplo 2 como se ve en la tabla 3.

E lo 3

Otro modo de operacién de columna que puede usarse para
lograr altas temperaturas de regeneracién sin incrementos
significativos en la presién de la columna. Este modo de
operacién también |usa inyecciébn de parafina en
contracorriente en la parte superior del lecho
catalizador e inyeccién de benceno por debajo del

catalizador pero mantenido en reflujo. Una ventaja

Saving4

inesperada significativa de reducir la rata de reflujo de-

benceno con la inyecciédn de parafina fue observada por
medio de la simulacién ASPEN. La temperatura de
regeneracién objetivo en el rango de 200° a 250° C pudo
lograrse reduciendo el reflujo de benceno desde 150 g/min
a bajo 18 g/min mientras se mantenia composiciones

molares de benceno en fase liquida de 50% a 87% en la
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zona catalizadora. E1 ASPEN Plus 10.1 usando un modelo
RAD FRAC fue usado para determinar la composicién en la
columna de destilacién y 1la temperatura en la zona
catalizadora. La simulacién de datos es resumida en la
tabla 5 y graficadas en las Figs. 5 y 6. Los datos
muestran que una temperatura de regeneracién de estado
constante de 200° C en el lecho catalizador (etapa 6 a
etapa 18) fue lograda mientras se mantenia una fraccién
de mol de fase ligquida de benceno de 67% en moles. Esa
composicién de la columna y la temperatura se lograron a
una rata de reflujo de 54 g/min en la parte superior de
la columna. Similarmente, una temperatura de regeneracién
de 223° C es lograda con una reduccidédn adicional del
reflujo de benceno a 18 g/min aunque todavia se mantenia
una composiciédn de benceno molar de fase liquida del 49%
en moles en la zona del catalizador. Estas composiciones
pueden ser mantenidas durante 8 a 36 horas lo requerido

para regenerar el catalizador.

2

5
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Tabla 5

Simulacién en ASPEN Plus 10.1 RAD FRAC del contador de
corriente de n-dodecanoc y bancanoc en reflujo a 125 psig, 50
g/min C12,10 g/min de benceno.

I | |

Rata des reflujo|Rata de reflujo|Rata de refluje

de benceno 150 |de benceno 54|de benceno 18

g/min g/min g/min
Nimero de|Tempera |Fraccién |Tempera |Fraccién |Tempera |Fraccién
etapa de |tura en moles|tura en moles|tura en moles
simulacién |interna |de interna |de interna |de

{C) bencenoc {c) benceno (c) benceno

liquido liquido | liquido

1 176,51 1,00000 176,04 0,999958 176,04 0, 99994
2 176,51 1,00000 176,05 0,99974 176,08 0,99932
3 176,52 1, 00000 176,23 0,99686 176, 54 0,99193
4 176,53 0, 99985 178,38 0,96204 182,08 0,90344
5 176,87 0,99461 200,69 0,67613 223,78 0,49139
6 186,55 0,87617 200, 69 0, 67613 223,78 0,49139
7 186, 55 0,87618 200, 69 0,67613 223,78 0,49139
8 186,55 0,87618 200,69 0,67613 223,78 0,49140
9 186, 55 0,87617 200, 69 0,67613 223,78 0,49141
10 186,55 0,87617 200, 69 0,67615 223,77 0,49147
11 186, 55 0,87617 200, 68 0,67623 223,74 0,49164
12 186,55 0,87618 200, 65 0, 67657 223, 66 0,49220
13 186,55 0,87618 200, 62 0, 67685 223,59 0,49264
14 186,55 0,87618 200, 62 0,67686 223,58 0,49269
15 186,55 0,87618 200, 62 0, 67687 223,56 0,49286
16 186,55 0,87618 200, 61 0, 67694 223,48 0,49338
17 186,55 0,87618 200,58 0,67724 223,22 0,49510
18 186,55 0,87617 200,43 0,67865 222,36 Cc, 50088
19 186, 55 0,87616 199,78 0, 68514 419,41 0,52122
20 186,72 0,87450 199,87 0,68420 219,46 0,52084
21 186,28 0, 85885 200,40 0,67896 219,76 0,51876
22 201,14 0,75098 203,30 0,65123 221, 34 0,50780
23 250, 36 0,49332 217,20 0,53703 229,26 0,45651
24 306,20 0,30367 258, 66 0,30356 258, 66 0,30356
Como puede verse en la tabla 5, apreciaciones de
operacidén tan bajas como 125 psig y con suficiente
inyeccién de parafina, uno puede lograr un incremento

significativo en la temperatura de regeneracién de 1la

X
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columna reduciendo la rata de reflujo de benceno pero
todavia manteniendo concentraciones significativas vy
necesarias de benceno en la columna. Asi, como puede
verse en los datos de la tabla 5, una reduccién de la
concentracién de benceno de 87% en moles a 50% en moles
con cambio en la temperatura de regeneracién en la

columna entre 186° C cerca de 250° C.

Como se nota en lo anterior, la inyeccién de parafina en
contracorriente permite una seleccién y medicién de las
condiciones de regeneracién para adecuar un catalizador
adecuado. Algunos catalizadores pueden requerir mayores
concentraciones de benceno a una temperatura de
regeneracién dada. Esas condiciones pueden ser logradas
con inyecciédn de parafina y por medio de ajustar la rata
de reflujo de benceno. Asi, uno puede lograr temperatura
de regeneracién a presiones mas bajas y todavia mantener

una composicién adecuada de benceno.

Las modificaciones de 1los aparatos, procedimientos vy
condiciones descritos aqui que todavia involucren o
envuelvan el concepto de 1las mejoras descritas debe
sugerirse facilmente de ellas mismas para aquellos

versados en la técnica, y tienen el propésito de estar
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involucradas o protegidas dentro del espiritu de 1la
invencién descrito aqui lo mismo que del alcance de las

relvindicaciones adjuntas.
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Lo que se reivindica es:

1. Un proceso para la regeneracién de un
catalizador de alquilacién acido Qélido en un
proceso de alquilacién por destilacién reactivo
que tiene lugar en una columna de destilaciébn
presurizada que incluye una zona catalizadora
reactiva intermedia que tiene soportado alli un
catalizador de alquilaciédn de acido sélido, una
primera zona de rectificacién en la parte
superior de la columna de destilacién y una
segqunda zona de rectificacién gque incluye un
rehervidor por debaijo de dicha zona
catalizadora reactiva, en donde por lo menos
una porcién de un material de alimentacidén que
contiene olefina es llevado en contacto con por
lo menos wuna porcién de un material de
alimentacién de hidrocarburo aromdtico en flujo
de contracorriente dentro de la zona
catalizadora reactiva, en donde 1la presién
interna en la zona catalizadora reactiva es
mantenida por encima de una aémbsfera y la

temperatura mantenida a reflujo de dicho
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material de alimentacidén de hidrocarburo

aromidtico comprende:

A. cesacién periddica de 1la introduccidén en 1la
columna de destilacién del material de alimentacién
que contiene olefina mientras se continda el flujo
del material de alimentacién de hidrocarburo
aromadtico y se introduce dentro de la columna una
cantidad efectiva de un material de alimentacién de
parafina en un punto tal que el material de
alimentacién de parafina se inter-mezcle en flujo a
contracorriente con el material de alimentacién de
hidrocarburco aromidtico no reaccionado en reflujo a
medida que este fluye a través de catalizador para

remover los productos intermedios del catalizador;

B. ajustar la rata de reflujo de dicho
hidrocarburo aromdtico para lograr una temperatura
deseada en la zona de reaccién de catalizador por
encima de cerca de 175° C a presién de operacién de

columna dentro del rango entre cerca de 125 a 370

psig.

i !)90'80
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separar dichos productos intermedios de dicha

parafina y hidrocarburo aromdtico en dicha segunda

zona

zona

de rectificacién; y

remover dichos productos intermedios de dicha

de rectificacién.

El proceso de la reivindicacién 1 en donde
dicha segunda zona de rectificacién incluye un
rehervidor y dichos productos intermedios son

removidos desde dicho rehervidor.

El proceso de la reivindicacién 1 en donde la
introduccién del material de alimentacidén de
parafina es tal que el porcentaje en moles del
hidrocarburo aromitico en la zona de
catalizado¥ es mantenida entre cerca del 40% a

cerca del 90%.

El proceso de la reivindicacién 1 en donde la
regeneracién se lleva a cabo por un periodo de

entre cerca de 8 a cerca de 36 horas.

%\
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El proceso de la reivindicacién 1 en donde
dicho material de alimentacién de parafina

comprende parafinas con C; a Cig.

El proceso de 1la reivindicacidén 5 en donde
dicho material de alimentacién de parafina
comprende parafinas con C; a Cjg adtomos de

carbono.

El proceso de la reivindicacién 6 en donde
dicho material de alimentacién de parafina
comprende parafinas con Cg a Cig atomos de

carbono.

q;ﬂ)



UN_PROCESO REACTIVO DE DESTILACION Y ALQUILACION QUE

INCLUYE REGENERACION DE CATALIZADOR IN SITU
Resumen

Un proceso unificado que cumple un proceso unico de
regeneracién de catalizador in situ con una destilacién
reactiva continua bajo presién para la alquilacién de
hidrocarburos aromdticos livianos tales como benceno con
C2—C3y olefinas usando un catalizador de alquilacién &acido
sblido soportacdo en la zona de reflujo (21) de una
columna de destilacién (seccién A). La regeneracidn
periédica del catalizador (secclones E, F y G) se lleva a
cabo con una inyeccidén contra corriente de una parafina
con C4-Cis {(35) por debajo de la zona de rectificacién de
benceno en la parte superior de la columna, pero por
encima de la zona de catalizador aunque el material de
reaccién de hidrocarburo aromatico (17) es inyectado
continuamente en un punto por encima de una zona de
rectificacién en la base de la columna donde el compuesto
aromidtico es separado de la parafina y los productos
intermedios son lavados del catalizador. El uso de la
parafina con C4-Cis con el aromltico a una fraccién de mol

en el rango de 40 a 90% permite una temperatura de

-1 8] %

%
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regeneracién eatre 175 a 250° C. que sea lograda vy
mantenida por medio de ajustar la presién de columna y la
rata de reflujs aromatico. Presiones significativamente
bajas, del orden de 125 a 370 psig, son requeridas para
lograr la temperatura de regeneracién que de otra manera
se requeriria con el uso solamente del hidrocarburo
aromdtico para diluir y lavar los productos intermedios

de las superficies catalizadoras.
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