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DESCRIPCION

Procedimiento para la hidrogenacion selectiva de fenilacetileno
Campo de la invencién

La presente invencion se refiera a la hidrogenacion selectiva de contaminantes fenilacetileno en acopios de
suministro de estireno y, mas en particular, a la hidrogenacion selectiva de tales contaminantes fenilacetileno en
presencia de un catalizador de hidrogenacién basado en cobre en condiciones relativamente altas de temperatura y
presion.

Antecedentes de la invencién

El fenilacetileno esta presente en corrientes de mondmero de estireno como contaminante indeseado. Las
corrientes de monémero de estireno, que pueden incluir ademas de estireno varios estirenos sustituidos, tales como
alfametilestireno y estirenos de anillo sustituido con alquilo, se forman por deshidrogenacién del correspondiente
alquilbenceno, tal como etilbenceno, formandose los correspondientes monémeros vinilaromaticos, tales como
estireno en el caso de etilbenceno. Se produce una indeseable reaccién secundaria en tales procesos de
deshidrogenaciéon cuando el etilbenceno se somete a una reaccion severa de deshidrogenaciéon para producir
fenilacetileno. Si bien el etilbenceno, normalmente comudn en la corriente de producto de estireno resultante puede
ser eliminado facilmente por destilacion, la destilacion fraccionada de fenilacetileno y estireno sélo se puede realizar
con dificultad.

Con el fin de proporcionar una corriente de monémero de estireno purificado para uso en reacciones de
polimerizacién, es practica convencional hidrogenar selectivamente el fenilacetiieno en presencia del
correspondiente monoémero de estireno. En tales procesos de reduccion se pueden usar dos tipos de catalizador.
Un tipo de catalizador, tal como el dado a conocer en la patente U.S. n°. 5.156.817, expedida a Butler y otros, y en
la publicacion de la solicitud de patente europea n°. 584.054 también a Butler y otros, implica la hidrogenacion
selectiva de fenilacetileno con un catalizador de paladio sobre soporte de alimina. El catalizador de paladio es muy
eficaz y permite realizar la reaccion de hidrogenaciéon en condiciones de temperatura relativamente altas, de
aproximadamente 65,5°C, y también condiciones de presion sustancialmente elevadas, de aproximadamente 0,4-
0,48 MPa. Otro catalizador usado en la hidrogenacién selectiva de fenilacetileno se da a conocer en la patente U.S.
n°. 4.822.936, expedida a Maurer y otros. Aqui el catalizador empleado es cobre reducido sobre soporte de alimina
gamma. Si bien el procedimiento de Maurer y otros tiene la ventaja de un catalizador menos caro que el catalizador
de paladio usado en el procedimiento de Butler y otros, también requiere condiciones de temperatura relativamente
modesta asi como condiciones de presion relativamente bajas. A este respecto, si bien Maurer da a conocer una
temperatura de hidrogenacion inferior a 200°C, preferiblemente en el intervalo de 5°C a aproximadamente 100°C, el
procedimiento de Maurer preferiblemente se limita a una temperatura de hidrogenacién de menos de 35°C. Incluso
a esta temperatura relativamente baja, el procedimiento de Maurer requiere que la reaccion de hidrogenacion se
realice en condiciones de presién ambiental o proximas a ella con una presién maxima limitada a 0,07 MPa, esto
es, a menos de 1,75 kg/cm2 (0,17 MPa).

Sumario de la invencién

De acuerdo con la presente invencion, se proporciona un procedimiento para la reduccion de un contaminante
fenilacetileno en presencia de un monémero de estireno. Al realizar la invencién, se suministra a un reactor de
hidrogenacién una corriente de mondémero de estireno que contiene una cantidad minoritaria de fenilacetileno.
También se suministra al reactor de hidrogenacion un gas de hidrogenacién que comprende hidrégeno. Dentro del
reactor de hidrogenacioén la corriente de mondémero de estireno y el hidrégeno se ponen en contacto con un lecho
de catalizador que contiene un catalizador de hidrogenacion que comprende un compuesto de cobre reducido sobre
un soporte de alumina theta. El reactor de hidrogenacioén se hace funcionar a una temperatura de como minimo
60°C y una presion de como minimo 0,21 MPa para hidrogenar fenilacetileno para producir estireno. Del reactor de
hidrogenacién se recupera un producto que tiene un contenido sustancialmente reducido de fenilacetileno y un
contenido acrecentado de estireno. Preferiblemente, la hidrogenacion selectiva de fenilacetileno en el reactor es
eficaz para convertir en estireno al menos 60% del fenilacetileno de la corriente de monémero de estireno.
Preferiblemente, el reactor de hidrogenacion funciona a una presién dentro del intervalo de 0,31 a 1,03 MPa a una
temperatura en el intervalo de 60 a 80°C. También se prefiere que el componente de hidrogenacién comprenda una
mezcla de nitrdgeno e hidrégeno en una relacion molar de hidrégeno a nitrégeno dentro del intervalo de 0,2-2,0.

Breve descripcién de los dibujos

La Fig. 1 es un grafico que ilustra la conversion de fenilacetileno para un sistema de catalizador que comprende un
catalizador basado en paladio y un sistema de catalizador que comprende cobre sobre un soporte de alimina theta
de acuerdo con la presente invencion.

La Fig. 2 es una ilustracién esquematica de un reactor multietapa de corriente ascendente adecuado para uso en la
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practica de la presente invencién.
Descripcion detallada de la invencion

Como se ha indicado previamente, en la hidrogenacién de fenilacetileno en presencia de monémero de estireno se
han empleado catalizadores basados en paladio y catalizadores basados en cobre. La presente invencion se
describira respecto a fenilacetileno y estireno. Sin embargo, se ha de tener en cuenta que la invencién puede
realizarse con fenilacetilenos sustituidos en presencia de los correspondientes monémeros de estireno sustituido.
Tales pares de fenilacetileno y estireno incluyen viniltolueno y tolacetileno, divinilbenceno y vinilacetileno.

El procedimiento de reduccion de fenilacetileno descrito en la patente antes mencionada expedida a Butler y otros
implica el uso de un catalizador de paladio que se puede emplear en condiciones de hidrogenacion relativamente
severas para conseguir un contenido de fenilacetileno muy bajo en el producto resultante. Si bien esto es muy
deseable, estos catalizadores de paladio son relativamente caros. El procedimiento de Maurer y otros mencionado
ofrece la ventaja de un catalizador relativamente barato pero también requiere condiciones de temperatura y
presion relativamente bajas. Incluso cuando la temperatura se limita a 35°C, como en la realizacion preferente del
procedimiento de Maurer y otros, este procedimiento requiere que la presién en un reactor de hidrogenacion se
limite a la atmosférica o sea proxima a la atmosférica.

La presente invencion transcurre de manera contraria a la de los postulados de la técnica anterior empleando un
catalizador de hidrogenacion relativamente barato, basado en cobre, permitiendo operar en condiciones
relativamente altas de temperatura y presion, por ejemplo, temperaturas de hasta aproximadamente 65° o 70°C, con
presiones de varias atmésferas, por ejemplo, mas especificamente, de 0,41-0,48 MPa. El catalizador basado en
cobre empleado en la presente invencion puede obtenerse por reduccién de un compuesto de cobre analogamente
a lo descrito en la patente de Maurer, con la importante diferencia de que el cobre esta soportado por alimina theta
y no en alimina gamma como se requiere en la patente de Maurer y otros.

El catalizador de cobre soportado por alimina theta empleado en la presente invencién se puede preparar por
cualquier técnica adecuada. Tipicamente, el catalizador se prepara por depédsito de una sal de cobre u 6xido de
cobre sobre un soporte de alimina theta, a lo que sigue la reduccion del cobre oxidado a cobre metalico. Un
soporte de alimina theta adecuado puede tener forma de alimina en particulas que tienen un tamafo medio de
particula de aproximadamente 1-4 mm. La alimina theta en particulas se caracteriza por un diagrama de difraccion
de polvo que corresponde a las normas n° 35-121 del Joint Commitee on Powder Difraction Standards,
International Center for Difraction Data.

El cobre oxidado usado para formar el precursor de catalizador puede estar en forma de una mezcla en polvo de la
alimina theta y una sal u 6xido de cobre mezclados intimamente y que posteriormente se extruye para formar
particulas de catalizador. Alternativamente, las particulas de soporte de catalizador formadas a partir de la alimina
theta se pueden impregnar con una solucién acuosa que contiene cobre, tal como nitrato cuprico y acido nitrico.
Tales procedimientos son bien conocidos por los expertos en la técnica de la preparacién de catalizadores.

El 6xido de cobre o la sal de cobre se pueden afadir al soporte en cualquier cantidad, dependiendo del contenido
de cobre deseado del catalizador final reducido. Tipicamente, se deseara emplear un catalizador en el que el
contenido de cobre sea de 5-25% en peso en relacion al material compuesto por el soporte y el catalizador
reducido. Con el fin de reducir el catalizador a la forma deseada para uso en el proceso de reduccion de
fenilacetileno, el precursor de catalizador se puede disponer en un recipiente de reduccién adecuado que luego se
purga con nitrégeno para eliminar todo el aire proporcionando un ambiente no oxidante. La temperatura del reactor
se puede elevar luego a una temperatura de aproximadamente 130°C a una velocidad de aproximadamente 50°C
por hora 0 menos y mantenerla a esta temperatura durante un tiempo de aproximadamente una hora para permitir
que se estabilice la temperatura del lecho. La temperatura del reactor se aumenta luego a aproximadamente 180°C
por hora o menos. En este momento se introduce hidrégeno en la entrada del reactor mezclado con monéxido de
carbono de manera que la concentracion de hidrégeno en la corriente de nitrégeno esté dentro del intervalo de 0,5-
1,0% en moles. Durante este periodo, la temperatura a la entrada del reactor se mantiene a un valor de
aproximadamente 180-200°C, controlando la temperatura del lecho de manera que no exceda de 230°C. Si la
exotermia que se mueve por el lecho comenzara a aumentar a por encima de 180°C, se reduce el contenido de
hidrégeno en la corriente de entrada para mantener la exotermia a un valor maximo de 230°C.

Después de que el frente de reaccion haya pasado a través del reactor, se aumenta la concentraciéon de hidrégeno
en la corriente de entrada a aproximadamente 2-3% en moles y de nuevo se controla la exotermia para mantener la
temperatura maxima a aproximadamente 230°C. En este momento el catalizador de cobre soportado por alimina
theta debe estar totalmente reducido a la forma metdlica. Esto se puede verificar aumentando la temperatura del
lecho a 240°C para comprobar que no se observa mas reaccion de reduccion en el reactor.

En el trabajo experimental respecto a la invencion, en la hidrogenacion selectiva de fenilacetileno en una corriente
de estireno en bruto se emplearon un catalizador de paladio del tipo descrito en la patente 5.156.816 de Butler y un
catalizador de cobre soportado por alimina theta preparado de acuerdo con el procedimiento antes identificado. El
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catalizador soportado por alimina theta tenia un contenido de cobre de 15% en peso. El catalizador soportado tenia
una forma de particula trilobulada y una dimensién de corte transversal media de 1-2 mm. El catalizador soportado
tenia una superficie especifica de 60 m2/g y un volumen de poro de 0,43 ml/g. El catalizador tenia una densidad de
0,77 kg/l. Los resultados del trabajo experimental se ilustran en la Fig. 1 en la que se traza el porcentaje en peso de
la conversién de fenilacetileno, C, en ordenadas frente al tiempo en dias, T, en la corriente de las tandas de ensayo,
en abscisas. El trabajo experimental se realizé en un reactor lineal a una presién de hidrégeno de 0,85 MPa, con
una velocidad de hidrégeno tal que la relacién molar de hidrégeno a fenilacetileno fuera de 16/1. Para alimentar el
reactor habia en cada caso una mezcla de 60% de estireno y 40% de etilbenceno que contenia 200 ppm de
fenilacetileno en el suministro total. La temperatura en cada caso se control6 a aproximadamente 65,5°C a una
presion de aproximadamente 0,86 MPa). Los ensayos se realizaron a una velocidad espacial horaria de liquido
(LHSV) de 60 h™. Como lo indican los puntos de datos Oy la curva 2 de la Fig. 1, el catalizador de paladio (0,3% en
peso de paladio sobre alimina) después de descontar algunas desviaciones anchas de los datos, revel6 un grado
de conversidn del fenilacetileno de aproximadamente 65 a 70% en peso. Como lo indica la curva 4 (puntos de datos
), el catalizador basado en cobre, que comprende 12% en peso de cobre, soportado por alimina theta, revel6 una
actividad de conversién inicial alta, de aproximadamente 80-85%, que decayd a un valor ligeramente mayor que
70% en peso. Al final de dos semanas se terminé el ensayo a causa de una caida inusualmente alta de la presion
en el reactor. Como lo indican los puntos de datos , se inicié un segundo ensayo basado en el catalizador de
cobre, pero se interrumpié después de unos pocos dias después de producirse una gran caida de presion en el
reactor. Aunque se desconoce la causa de la caida de presion, una inspeccion del catalizador revel6 un color verde
tipico del catalizador basado en cobre, lo que indicaba un posible taponamiento de los tamices en el reactor. Si bien
el catalizador basado en cobre usado en el trabajo experimental parecia ser mecanicamente fragil en el reactor de
ensayo, los resultados de la Fig. 1 muestran claramente que los catalizadores de cobre soportados por alimina
theta se pueden usar en la reduccion de fenilacetileno a temperaturas asociadas con las temperaturas usadas con
un catalizador basado en paladio. Esto se realiza a un coste sustancialmente menor que cuando se usa catalizador
de paladio.

Si bien la invencion se puede practicar en cualquier sistema de reactor adecuado, una aplicacién preferente de la
invencion es un reactor de corriente ascendente multietapa que implica inyeccién intraetapas del gas de
hidrogenacion. Una aplicacion preferente es la del uso de un sistema de reactor de dos etapas del tipo descrito en
la patente expedida a Butler antes mencionada. Este sistema de reactor se ilustra en la Fig. 2 de los dibujos. Como
se muestra en la Fig. 2, por la tuberia 10 se suministra a un reactor 8 una corriente de estireno en bruto que
contiene fenilacetileno mediante un intercambiador de calor (no representado) eficaz para llevar la corriente de
estireno a la temperatura deseada. La corriente de estireno se mezcla con un gas de hidrogenacion que comprende
hidrégeno, una mezcla de hidrégeno y nitrégeno, o una mezcla de hidrégeno, nitrdgeno y mondéxido de carbono, tal
como la descrita en la patente n°. 5.156.816 antes mencionada expedida a Butler. El gas de hidrogenacion se
suministra por la tuberia 12 al lado de entrada del reactor 8 y también a una zona intermedia del reactor 8 por la
tuberia 14. También se suministra al lado de entrada del reactor por la tuberia 16 y a la zona intermedia del reactor
8 un gas diluyente tal como nitrégeno por la tuberia 17.

El reactor comprende dos etapas 18 y 19, de las que cada una contiene catalizadores de cobre soportados por
alimina theta, empleados en la presente invencion. El reactor comprende ademas una seccion de entrada 20, una
seccion intraetapas de inyeccion 22 y una seccion de salida 24. La seccion intraetapas de inyeccién 22 puede estar
llena de un material refractario en particulas adecuado, tal como bolas de aluminio, que favorece la difusion del gas
de hidrogenacién y la corriente de estireno entre las dos etapas de catalizadores. Si bien se ilustran dos etapas de
catalizadores, ha de tenerse en cuenta que también se pueden emplear tres 0 mas de tales etapas en la practica de
la presente invencion. También como se discute en la patente 5.156.816 expedida a Butler, se pueden emplear
reactores separados. El gas diluyente suministrado por las tuberias 16 y 17 puede ser nitrégeno. La corriente de
producto que sale del reactor 8 se suministra por la tuberia 26 a un separador 28 a baja presién del que se
expulsan los volatiles por la tuberia 30 y la fracciones de cola que comprende el estireno purificado salen por la
tuberia 32.

El estireno suministrado al reactor por la tuberia 10 tipicamente se recupera de un reactor de deshidrogenacion de
etilbenceno que proporciona un producto que tiene un componente mayoritario de estireno, un componente
minoritario pero todavia significativo de etilbenceno y una concentracién baja (inferior a 1% en volumen) de
fenilacetileno. El etilbenceno se elimina del estireno mediante una columna de fraccionamiento adecuada que,
como se ha descrito previamente, es eficaz en la eliminacién de etilbenceno pero que deja cantidades sustanciales
del contenido original de fenilacetileno presente en la corriente de estireno. Asi, la corriente de estireno realmente
suministrada al reactor 8 normalmente contiene aproximadamente 50-75% de estireno y aproximadamente 40-50
ppm de fenilacetileno. El contenido de fenilacetileno de tal corriente de estireno se puede reducir por el
procedimiento de hidrogenacion selectiva de la presente invencién a niveles de aproximadamente 10 ppm 0 menos.

Como se ha indicado previamente, el gas de hidrogenacion suministrado por la tuberia 12 puede comprender
hidrégeno, hidrogeno mezclado con nitrégeno, o nitrogeno mezclado con nitrégeno y monoéxido de carbono.

4



10

15

20

25

30

35

40

45

ES 2394 166 T3

Preferiblemente, el gas de hidrogenacion comprende mezclas de nitrégeno e hidrégeno en una relacion molar de
nitrégeno a hidrégeno dentro del intervalo de 0,2-2,0. Preferiblemente, la relacion molar de nitrégeno a hidrogeno
estara dentro del intervalo de aproximadamente 0,5-1,5. Cuando se emplea mondxido de carbono, usualmente
estara presente en una cantidad dentro del intervalo de aproximadamente 1-5% en moles.

Si bien es preferira realizar la presente invencién para utilizar un reactor multietapa de corriente ascendente del tipo
representado en la Fig. 2, se tendra en cuenta que se pueden emplear otro reactor adecuado y otros sistemas de
recuperacion tales como los descritos en la patente n°. 5.156.816 antes mencionada. Para mas descripcion de tales
sistemas, se hace referencia a la antes mencionada patente n°. 5.156.816 expedida a Butler y otros, cuyo contenido
completo se incorpora aqui por referencia.

Como se ha indicado previamente, el reactor de hidrogenacion funciona a una temperatura de como minimo 60°C y
a una presion de como minimo 0,21 MPa. Preferiblemente, el reactor se hace funcionar en condiciones efectivas
para convertir en estireno como minimo 60% del fenilacetileno de la corriente de estireno. Preferiblemente, la
conversién de como minimo 70% del fenilacetileno de la corriente de estireno se convierte en estireno sobre una
porcién sustancial del catalizador durante el ciclo del catalizador antes de su regeneracion.

Como lo indica el trabajo experimental previo, la reaccion de deshidrogenacion se puede realizar a una velocidad
espacial relativamente alta. Preferiblemente, la velocidad espacial (LHSV) es de como minimo 30 h™. Tipicamente
se puede usar una carga de catalizador en el reactor de hidrogenacién hasta que la actividad del catalizador, en
términos de conversion del fenilacetileno, decae a menos de 40% en peso del fenilacetileno en la corriente de
estireno. En esta etapa, el reactor puede interrumpir la alimentacion y se puede remplazar el catalizador.

Habiendo descrito realizaciones especificas de la presente invencion, se entenderd que se pueden sugerir
modificaciones de la misma a los expertos en la técnica, y se pretende cubrir todas esas modificaciones que estén
dentro del alcance de la presente invencion.
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REIVINDICACIONES
1. Un procedimiento para la reduccién de fenilacetileno en presencia de un monémero de estireno, que comprende:

(a) suministrar una corriente de mondémero de estireno que contiene una cantidad minoritaria de fenilacetileno a un
reactor de hidrogenacion;

(b) suministrar un gas de hidrogenacion que comprende hidrégeno al mencionado reactor de hidrogenacién;

(c) dentro del mencionado reactor de hidrogenacion, la circulacion de la mencionada corriente de monémero y el
mencionado hidrégeno en contacto con un lecho de catalizador que contiene un catalizador de hidrogenacion que
comprende cobre metalico sobre un soporte de alimina theta;

(d) el funcionamiento del mencionado reactor a una temperatura de como minimo 60°C y a una presion de como
minimo 0,21 MPa para hidrogenar fenilacetileno a estireno; y

(e) recuperar un producto del mencionado reactor de hidrogenacién que tiene un contenido reducido de
fenilacetileno y un contenido acrecentado de estireno.

2. El procedimiento de la reivindicacion 1, en el que la hidrogenacién selectiva en el reactor mencionado es eficaz
para convertir en estireno como minimo 60% en peso del fenilacetileno de la corriente de alimentacién en el
mencionado reactor.

3. El procedimiento de la reivindicacion 1, en el que el mencionado reactor de hidrogenacion funciona a una presion
que esta en el intervalo de 0,31-1,03 MPa.

4. El procedimiento de la reivindicacion 1, en el que el mencionado reactor de hidrogenacién funciona a una
temperatura que esta en el intervalo de 60-80°C.

5. El procedimiento de la reivindicacion 1, en el que el mencionado componente de hidrogenacion comprende una
mezcla de hidrégeno y nitrégeno.

6. El procedimiento de la reivindicacion 5, en el que la relacién molar de nitrégeno a hidrégeno en la mencionada
mezcla esta dentro del intervalo de 0,2-2,0.

7. El procedimiento de la reivindicacion 6, en el que la relacién molar de nitrégeno a hidrégeno en la mencionada
mezcla esta dentro del intervalo de 0,5-1,5.

8. El procedimiento de la reivindicacion 1, en el que el mencionado gas de hidrogenaciéon comprende una mezcla de
nitrégeno, hidrégeno y mondxido de carbono.

9. El procedimiento de la reivindicaciéon 8, en el que el mencionado mondéxido de carbono esta presente en una
cantidad dentro del intervalo de aproximadamente 1-5% en moles de la mencionada mezcla.

10. El procedimiento de la reivindicacion 9, en el que la relacién molar de nitrogeno a hidrégeno en la mencionada
mezcla esta dentro del intervalo de 0,5-1,5.

11. El procedimiento de la reivindicacion 1, en el que la mencionada corriente de monémero de estireno contiene
menos de 1% en volumen de fenilacetileno.

12. El procedimiento de la reivindicacién 11, en el que la corriente de monémero de estireno suministrada al
mencionado reactor contiene fenilacetileno en una cantidad dentro del intervalo de 40-150 ppm.

13. El procedimiento de la reivindicacién 12, en el que el producto recuperado del mencionado reactor de
hidrogenacién contiene fenilacetileno en una cantidad de aproximadamente 10 ppm, 0 menor.

14. El procedimiento de la reivindicacion 8, en el que la hidrogenacion selectiva de fenilacetileno en el mencionado
reactor es efectiva para convertir en estireno al menos 70% del fenilacetileno de la corriente de monémero de
estireno.

15. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en el que

el reactor de hidrogenacion de la etapa (b) es una zona de reaccién de hidrogenacién de multietapa que comprende
al menos dos etapas de catalizador y una zona de inyeccion intermedia entre las mencionadas etapas,

los lechos de catalizador de las mencionadas etapas de catalizador contienen el catalizador de hidrogenacién que
comprende cobre metalico sobre un soporte de alimina theta.

16. El procedimiento de la reivindicacion 15, en el que la mencionada corriente de estireno y el mencionado gas de
hidrogenacién se suministran a la primera etapa de la mencionada zona de reaccion multietapa y separadamente
en la zona de inyeccion intermedia entre las mencionadas etapas de catalizador y en la mencionada segunda etapa
de la mencionada zona de reacciéon multietapa.
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