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Bereiding van benzeen door katalytische
hydrodealkylatie van tolueen,



Inleiding, 1,

Naast de formidabele groei van het aardolieverbruik, de behoefte aan energie
en het aantal verkeersongelukken in de laatste decemnnia is zeker niet minder
spectaculair toegenomen de behoefte z2en en de consumptie van benzeen,

In tabel 1 (1lit. 1) zijn opgenomen de productiecijfers van de voornasmste lan-
den en Nederland. ( In duizenden tonmen per jaar 9

.
.

_— Tabel 1 i

| 1929| 1951] 1953 | 1957 1960
USA B Ig5 1902|7825 1 1.39571.75
Engeland ( geen motorbenzesn ) 163 | 203 | L9o* ! ,
Duitsland ! 317 , 350 | L3O ¢
Frankrijk : 89 ; 82 85 '
Nederland o i e 3| Lo I

i =% motorbenzeen, ~— b o N

Aanvankelyk werd het grootste gedeelte van de benzeenproductie verwerkt tot
motorbrandstof, o.a. voor vliegbtuigen, bijv. in de USA ( in duizenden tonnen
per jaar ) en in Engeland, 1955 :300 1953:23],

T1960: 1200 1975:2000 (geschat)
Ook in Duitsland werd 60% van het benzeen in motoren verbruikt,

De kwaliteit van het gebruikte benzeen kan ruwweg in twee categerieén verdeeld
worden, nl. het z.g. "motorgrade”(onzuiver) en "industrialgrade"(naar opklimmen-
de zuiverheid industrialgrade 90%, idemd90%, nitrationgrade en tenslotte
thiopheenvrije, chemisch zeer zuivere benzeen),

Mede door de stijgende eisen, door de huidige motoren gesteld en het steeds
toenemende benzeenverbruikvvoor de chemische industrie stijgt het aandeel van
de meer zuivere kwaliteiten: het percentage "motorgrade™ daalde bijv. in de
Ver, Staten van 7L4% in 1939 tot I7% in I9L5(1it.2). g

Het is te verwachten dat deze tendens ook in Buropa door zal zetten,

Parallel hiermede vindt er een verschuiving plaats van de steenkoolindustrie
als voornaamste benzeenbron naar de aardolieindustrie, Niet allen is benzeen
uit aardolie zuiverder (meestal ontzwaveld, dus thiopheenvrij), maar ook is de
slechts langzaam in omvang toenemende steenkoolproductie niet meer in staat aan
de benzeenvraag te voldoen,

In de Ver, Staten wordt reeds lank meer den 75% ven het benzeen door extrac-
tieve destillatie (met glycol § uit lichte aardoliefracties verkregen,

In Burops,dat traditioneel sterker aan de kolenindustrie gebonden is, ligt de
situatie nu nog anders. Duitsland, bakermat en bastion van de op steenkool ge-
baseerde chemische industrie, produceerde in I95L L35000 ton benzeen, doch
moest daarnaast I32000 ton invoeren,
Frankrijk voernde in de vijftiger jaren 2000-6000ton/jaar benzeen in uit de
Soviet Unie; een toestand die na het ontdekken en exploiteren van grote olie-
USD reserves in de Sahara waarschijnlijk wel zal veranderen.
y Zolfs Nederland voerde in 05, L0000 ton benzeen in uit Rusland, ofschoon het
é?f' de laatste jaren al in staat is ongeveer 20000 ton/jaar uit te voeren, :
Q 'QK De productie uit steenkool is begrensd tot ongeveer 0,6 gew.%, dwz. dat bijv.
Vwr de Staatsmijnen in I960 slechts 25000 ton benzeen konden produceren uit 3.IO
ton steenkool, (lit.hL) :
Dasrtegenover stast dat bv. een Midden Oosten olie naast 5-II% tolueen ongeveer
6-11% winbare benzeen bevat,
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Het is geen shoute fantasie om te verwachten, dat ook in Europa het percentage
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uit aardolie geproduceerde benzeen zal toenemen , vooral uitde platforming

fracties,( thiopheenvrij; in de Ver, Staten ruim L0 ven het totaal )

Via het proces van de extractieve destillatie ontstaat naast benzeen ook

een grote tolueen productie., In de Vor, Staten steeg de tolueenopbrengst van

250000 ton in I950 tot 2000 000 ton in I960. Hoewel het tolueenverbruik; voor-

namelijk in luchtvaartbenzine en springstoffen; ook sterk stijgt, is er toch

een overproductie , waardoor de prijs lager ligt dan de benzeenprijs, nl,
f295,-/%on tegenover een benzéenprijs vanthO,}/%on. Het is dus niet verwonder-

lijk dat er een sterke tendens bestaat , om benzeen te maken uit tolueen ( zie

volgende hoofdstuk) )

?enslotte'geeft tabel 2 een overzicht van de bhamische toepassjngen van benzeen
in de Vér..Staten in I955. Van de totale productie wvan 1166.10% ton werd 865000
ton verbruikt voor chemische doeleinden.(lit.1 en L)

——— S ; -
Produest ‘ ton/jaar benzeen ton/jaar benzeen
Styreen ‘ 320000 | ]

en . 750000
Phenol . ' 180000 330000
Synth.wasmiddel ' 80000 110000
Aniline ‘ 20000 ' ' 39000
Chloorbenzeen - 5000 , 39000
D.D.T. : : 27000 i 52000
Moleinez,+anhydride ; 20000 ! 58000
Benzeen hexachloride ' 16000 ? 6500
Export ; 6500 | 160000
Diversen ; 130000 i 80000

* 86500 l 1626.500

S

Vooral de laatste kolom werpt nogmaals een schril licht op het explosief toe-
nemende benzeenverbruik,

Processen-

Hot oudste proces is dus de winning van benzeen uit de z.g. steemkoolteer, dat
ontstaat als bijproduct van de cokesbereiding.

Per ton steenkool omtstast (lit.3) naast 600-700Kg cokes, I25-I75Kg gas, 30-L5Kg
toer, 10-I5Kg (NH¥)2 SO), nog I0-I5Kg z.g. lichte olie, welke 65% benzeen, IL%
toluecen en I2% xylenen bevat,

De door destillabie verkregen benzeenfractie wordt ven polymeriseerbare stoffen

warerstofbehandeling bij L0 atm. en{ISO—BOOO ¢ m.b.v. een

ui d door een j
gezuiver ;/é ‘milliocen ton/jaar

¥gMgZnikkatalysator, Aldus wordt in Duitsland nog +
benzeen gewonuen,

ersende proces is tegemwoordig dus de extrao-

Het vooral in de Ver., Staten overhe
van benzeen

tieve destillatie van lichte oliefracties mbv, glycol ter bereiding

en tolueen, ) . . )
Ofschoon de verwerking ven ruwe olie nog steeds in stijgende 1lijn ggat, is de
tot de stijgende behoefte aan benzeen, v

ine * .
B:eizﬁziizggrijgx%ériteiten hebben de laatste jaren vooraltlnddeh e:; S:?:Zg_
steeds luider geprotesteerd tegen het onttrekken van een S8 s Zog ntgtond‘de
tage benzeeh aan hun steeds moeilijker te verkopen autdbenz1neéatobgvendien
bohoefte om tolueen tot benzeen te gaan verw§?ken; een proces

aentrekkelijk werd door de dalende tolueenprijs.

naar deallylatieprocessen ven tolueen dan ook

b . - <ohe
i s in verricht naar de Thermisc
hend genomen. Onderzoekingen zijn ¥ . 4 e
gorzk;§2tie tﬁermische dealkyletie onder waterstofdrul en katalyt '
d:iihylatie’ onder Waterstofdruﬁyan tolueen , xylenen en methylnaftaleen.

De laabste jaren is het zoeken
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Het resultaat is geweest dat de eerste methode is verworpen en dat voor
tolueen een steeds groeiend aantal installaties, werkend volgens de tweede
methode, de laatste jaren in de Ver, Staten geinstalleerd werd.
De conversie van xylenen wordt nog oneconomisch geacht, doch de productie van
naftaleen volgens de tweede en derde methode is in volle geng. De katalytische
gydro—dealkylatie van tolueen,hoewel veel belovend, verkeerd nog in beginsta-
ium, ’
1it. 5 bevat een overzicht van de toegepaste processen, vmml. thermische
hydro-dealkylatie in de Ver, Staten. De hoeveelheden volgens het thermische
proces bedragen nog slechts enkele tienduizenden tonnen per jaar, de katalyti-
sche processen verkeren nog vrijwel alle in het proeffabriek stadium.

3

Proces  Maatschappi] Methode Product
THD, , Gulf O0il Corp. thermisch | naftaleen en benzeen,

‘ Sun 0il Co. 5 33 s s 33 e
HDA, - Atlantic Refining Co.! s s s 39 e
Tnidak | Union 0il. of Calif. katalytisch vs  ss ,, in atw.
Detol i Houdry Process Corp. 23 ss s s bbnzeen,

i Stehdard 0il(Indiana); thermisch s s sy e

Hydeal UOP | katalytisch .s .y s .
Bextol (1lit.6 ) 1 Shell 0il Co, i s benzeen in ontw,

Een vergelijking van de drie dealkylatie methodes geeft tabel 3 (1it.7)

Tabel 3, ! Thermische dealkylatie Katalytische dealkylatiel

H

! Zonder H» |met Ho ceemet By ]
Reactietemp. "Ca 800° C | ca 800° C o ca 600° c.
Mol.verh.B_/f : - ca L Ca 2 .
Conversie ° i - laag(20%) hoog (50%).
Benzeenrendement : laag goed uitstekend,
- aT/at g kT kKIVIHZ . k.t. H2.
Activ.en,X cal/mol. ; 80-90 . 56 15

S N SO -

Pot is te verwachten dat de katal,dealkylering op den duur sneller zal groeien
dan de thermische. Overigens is een thermisch proces in ontwikkeling, dat gebriik
measkt ven alle mogelijke onzuivere grondstoffen., Dit proces is flemibel, doch
niet selectief. (1it.8)

Keuze ven het proces en beschrijving.

Uit het voorgaende conclusies trekkend, zal het weinig verbazing wekken dat het
katalytische proces gekozen werd.

Asngezien van het Bextol proces(proeffabriek stadium) de meeste gegevens bekend
zijn, en dit proces een selectiviteit -hseft van97%, werd dit proces als basis ge-
kozen, (1it.6) '
Volgens dit proces wordt tolueen met Hp onder een druk van 50 atm, in een reac-
tor geleid, waarin zich een gepakt bed bevindt van de bekende ontzwavelings-
katalysator CO/M003 op Atz . Men laat een adiobatische temperatuurstijging

toe van 550-6500C,  de molvetrhouding H2/Tolueen is @by,

De volgende reactie vindt plaats:




De volgende reactie vindt plaats:

De gasvormige producten worden gerecirculeerd na zuivering, Hp ( volgens plan
efkomstig uit het platforming procés ) wordt gesuppleerd.

Voor de gaszuivering wordt op ingenieuze wijze gebruik gemaskt van het merk-
waardige oplosbasrheids gedrag ven H_ in koolwaterstoffen, Op dezelfde wijze als
bij het Shell Trickle proces volgh og de reactor na koeling egn hoge druk af-
scheider. Bij de betrekkelijk lage temp. van de afscheider (L0 C) lost Hy slecht
ops CHL-en,andere gasvormige producten aanzienlijk beter. BEr scheidt zich dus
een H rijﬁ“birculatiegas af; de vloeistof wordt in een volgende lage druk af-
scheiger gescheiden van een methaanrijk ges.

Toch zouden de verontreinigingen in het recirculatiegas tot een ontoelaatbare
hoogte stijgen, indien men geen"wasolie' uit de lage druk afscheider laat recir-
culeren tot voor de hoge druk afscheider, De uitwassende werking van de vleistof-
producten wordt aldus versterkt. Ben berekening(1it,7) leert dat een verhouding
Wasolie/ vlosibare reactie producten groter dan 2 niet meer zinvol is.

Indien de reactie stoechiometrisch.zou verlopen zou na eén doorgang en een
conversie van SO%Qbij een molverhouding H,/T=2 het volgende gas ontstaan;

Imol tolueen+amel Hy, ——y 1 74% B+ACH) + 1% Ho.

Nu wordt in 1it.9 een proces voorgesteld, dat een revolutionaire verbetering
beloofd te worden van het Wulff proces ter bereiding van acetyleen., Hierbij wordt
een mengsel_van Hp en methasn (of een mengsel van @]-Cz) in een molverhouding
Hp/Cl ven 33l op I bij I500° K goktadkb tot CoHp meT conversies van 70% en gro-
te selectiviteit. Bit proces kan nog verbeterd worden door het gebrmuikte wa~—
terstof met stoom te verdunnen., Als product wordt naast acetyleen een grote
hoeveelheid Hétteruggevormd:

20H), ey, Co Hp#3Hp.

Asngezien de acetyleen consumptie ook steeds stijgt( in Europa in I960 700 000 ton,
wearvan 00 000 ton door kreken ven aardgas ) zal een poging gedasn worden een
schema te ontwerpen, waardoor een"gemodificeerd" Bextol proces met een acetyleem-
fabriek volgens bovengenoemd "Japans" proces geintegreerd kan worden,

Als voornesmste afwijking van het Bextol proces wordt voorgesteld om Hp en tolueen
slechts eenmaal door de reactor te laten gaen en het gasvormige product uit de
hoge druk afscheider nu niet te recirculeren, doch direct naar de acetyleen fa-
briek te sturen. De waterstof productie ven de acetyleen fabriek overtreft, zoals
een grove benadering leert, de H2 consumptie van de benzeen fabriek,

Beoogde voordelen ven deze werkwijze zijn:

1,0nafhankeli jkheid van emm goedkope waterstof bron, zodat integratie in een kolen-
industrie ( die immmers ovk.tolueen produgeert ) mogelijk wordt, De kolenindustrie
in Europa kan momenteel zeker stimulansen gebruiken,

8, Do omslachtige gaszuivering ( de zg."Wascholanlage") ken giheel vervallen, even-
als de lage druk afscheider. ( zie later )

%, ot in de reactor gebruikte waterstof is toch aanzienlijk zuiverder dan bij het
Bextol proces, dwa. de conversie is hoger,

BN

Ly, De werkwijze levert een d
terd acetyleen proces, dat daasrdoor go

jrect te gebruiken en goedkope grondstof voor een verbe~
edkoper wordt.

r 60 atm, ),

se slechts een grondstof (~nld. tolwem i.p.v.
ragers ( nl. bemmeen en acetyleen

5 Dit gas komt onder druk ter beschikking ( ongevee

. ‘3. d
. Integratie levert een eenhe% s
6 %oluéen + waterstof) gebruikt en twee kostend

i,p.v., alleen benzeen) levert.
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Gedacht wordt asn een gezamenlijke eenheid, ge&xploiteerd door de EGKS ( tolueen
ven alle Europese kolenmijnen ) of integratie in een grote raffinaderij. Zie ver-
der fabrieksschema J.W.C. Adamse ( acetyleen volgens " Japans proces”).

Hot " gemodificeerd " Bextol proces.

De roactiegegevens zijn ontleend aan 1lit, 6. Uit en ton tolueen ( voortaen T ) ont-
staat hierbij 0,4I23T ton benzeen (voortasn B ) per doorgeng. Bij een voeding van

5 kg T/se‘c.’ en een conbinue werktijd ven 8250 uur per jaer.is de productie
8250.3600.5.0, 41231, 107261250 *P /5, ‘
itTs product ontstaat dan I2L,2 g (62,1 mol) Hp/sec en 97,6 g ( 31,1 mol ) 1 eeq/sect
(mol verhoudings2:1) ’

Bij een conversie ven 70% in de acetyleen falntek levert dane350 g acetyleen/sec. “+ ’_
300 g Hg/ sec, terwijl het verbruik ven de tolueen conversie ongeveer 200 g Hg/sec. is,
Vooral bij verdunning ven het synthesegas voor de acetyleenfabriek met stoom ont-
staat dus nog een behoorlijke hoeveelheid( ongeveer 300 'b/j ) goedkope Ho.

De acetyleenproductie bedraagh ongeveer: I0000 ton CgH_g/jaar.

Yoor de stofbalans werd gebruik gemaokt ven de aan 1it. 6 ontleende tabel L.

Tebel-ly
Voeding. Product.
(pzew.% betrokken op T) '

2,4 1,0
Bénzeénn 0,35 11,55
Hogere aromaben 0,15 0,85 .
Tolueen 100,00 Lo,8
methaan ﬁn ) 8,6
C,+KW(2,5 C at/mol ’ 1,1°

2 05 1025

Opm:1) Volgens 1it, 6 moet , om de C afzetting op de katalysator te onderdrukken,
de partiaalspanning van de waterstof steeds groter dan 20 atm zijn., Gekozen werd
een partiaaldruk van 25 atm.De koolafzetting = is dan O, 01%, en de fabriek kan

dan zonder bezwaar minstens een jaar draaien,(lezing ven DY Penning, Kon,.Shell labe-
m torium voor het TG,T961).

Opm.2) De genoemde zware aromaten bestash voor ongevesr’ 90% uit bifenyl, de rest heeft
in ieder geval een hoger kookpunt . (Fluoreen, pyreen etc,) De gehele groep wordt ver-
der asangeduid als R en beschouwd als befenyl.



Massa balans.

Foudigde) stof stroom, gebaseerd op een v oeding ven 5 kg/sec ’colueen/sec.

s’co Stromen in kg/sec.

: > G T
o | l 2

H ' B
> _Reactor _ H,D,Afscheider !
JT1 [
- > 2y | {
> | | 7/; T (
\'1
ya L > B
Tabel 5 h - )
Voeding kg/sec. Reactleproduct H.D,Afscheider ie(benzeen)k"lom E?tolueen)kolom
T, [(mol) P {(mol) Ly (mol) |B (mol 1
olgoi3 7 2,0780 B(26, 613 2,0780 B 2, §125 B (26 2,%7‘ T(eém;c&
0,0093 B 2,L900 (27,06 2,1900 T 0% OT (0,0087 B( 0,11
0,00L2 R 0,0429 R(0;28) 0,0429 R - Opgelost so°c y Jlo,0037 R(0,025
2,53L,8 0, I250 H(62,50) 0, 00085 H 0, 00002 H
0,L16L650£29, 05) 0,01L95 € 4 0, 00045 Cli‘!‘l’—\@ v
To 0, 0550 % 1,50) 0,000L° ¢ 5 0, 00018 G R ‘
2,787 T ) LT, 1,836T0 10,0392 [R(0,25)
o,ogg; g Drue 42,5 0,0010 [T(0,01)
0,0 " ruk 6 =0 G fhaar acetyl fabz )% 0402
2T P IO 12k ez, 1) | T oo £ O] |
Frp =25 atm. 0,497 C1@8, 1; 0,01805 B (0,23) | 53130
g 0000 T(5L,20) P 58,8 at ‘ gig%gEB'gzﬁ}”g o o.12) /
s s = =50,0 atm, 1 0, 01450 ¢1(0,91
0, 0180 B( 0,23) Py =10,6L ,,% fﬂ(g ) o,oog?e cégo,é5g
0,0679 R( 0,05) P, =10,80 ,,. 7 0, ;350 (1,81) ‘U 0
S5 SLST | By = 0,11 . [ oL By
PH2 —253 00 2 s'e & Mﬂ-}“ ]'_2 Q}N‘U‘u“&
i . PCl =11, 62 ”:- 2’}47970 T(26,95) "’Wllh
0, 1950 H,(97,5) Pop = 0,60 ,,% 0,00870  B({ 0,11) W
0, 031505 ( 2,16) 58,77 s 0,04200  R( 0,28) o=
05 ; Z,53130
Voeding

5, 25555 (5L, )

525555 - -

Opm:1) De oplosbaarheden werden berekend mbv. de gegevens in lit. IO.

2) De Hp semenstelling is afkomstig van Ademse:

s

97,3%
%
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!Enthalpiebalans en temperaturen,

4

Als en‘bhalpleba51s wordt gekozen 25* b
Wermtestromen zijn bedoeld in K cal/sec of KW,
Calorische gegevens zijn ontleend aen 1lit. 11 en IZ2,
Soortelijke warmten(lit. 11):

‘¢ (L) T= 0,3762+0,2038 t C_H =3,37+0,055 . .
P —PI7- P2 ~T00

Co(L)B  =0,3872+0,2828 CpC1=0,520L+05078 4,

T —

100

Daar gewerkt wordt bij een druk (59 atm) die hoger ligt den @8"kritische drukken van )(
B en T speelt het proces zich dus af in de fluide fase, orthodoxe verdamplng treedt

niet op , evenmin als er een aparte verdamper modig is,

Voor B en T worden de geéxtrapoleerde S,W, ven de vloeistoffase gebruikt, In langere

temp. trajecten werd gewerkt met gemiddelde soort, warmben,

Vb: berekening gemm. SW tijdens reactie:

CPV5OO C voorireactie: Cp 6%0° na reactie:

T 590259- 0, 8L16 =}4925 T 2:&9-' 039587": 3336

H 0,1950. 3,65 =0,T1 B 2,078. 0,9528= 1,980

C_0,03L465. 0,91l =0,03 H 0,1250, 3,304 = 0,LI3

1 ¢ 0,51965.0,9826= 0,511
799 T

’

Gemiddeld SW tijdens reactie: 5,12 K cal/OC. gehele mengsel/sec,

Voor de reactiewarmte’ berekening werd gebruik gemaakt ven de B Hf's bij 575° C:

T: 6 273 K cal/mol, Na omrekening van Cpin Cyaeq.( vermenigvuldigen met 2,5 )
B+ 5,407 ss 33 wordt de bruto reactie(persee):
¢1:-20,909 ss ss 27,17 mol T—526,38mol B + 30,6l mol Cq

(AH) = 26,38, 5,l07-30,6L., 20 909-27,17 6,273=667 K cal,

)

De opgenomen warmten in de reboilers E8 en E10 werden verkregen door balansen op te stel-
len over de gehele kolemmen.

In tebel 6 zijn alle warmtestromen opgenomen. ben M f"“"‘l v/‘!f“”(”/‘ . 7
1580 | 100% : eron Wwarmbo
Het fornuis levert BS5T ~~ I8% van de nodige tee te vosren warmbe. .
dan

Alhoewel deze warmte ook geleverd zou kunnen worden door P, zodat het fornuisvélleen als

startfornuis dienst zou hoeven te doen, wordt hij gehandhaafit om het proces bestuurbaar te ho
" houden. Het uit de hand lopsn van de temperabuur elders kan hier gecorrigeerd wordwen
door een regelbare oliebrander.




Tabel 6
Apperaat of massa| koeling of opwarming} vean| door [t begin |t eind |K cal/s Kw
Voeding enthalpie inhoud H Compi:: : 91 ¢ 21’6 9Q’5
: ss ’s Ty 252 V 55,87 89,7 376
s s T2 110
E 1 (voorw.) Opwarmen T P 55, 8° L503| +2110 | +8857
Enthalpie inhoud v o b506 2199, 7 9233
Afkoelen P v 630 2lg’| -2110 -8857
olie-
E Opwarmen i vlem ,50° 5009 +377 +1580
fornuis Enthalpie inhoud v 500°| 2576,7 |10713
Opwarmen v react.500° - 6303( +667 +2500
Réactor Enthalpie inhoud v 630 3243,7 | 13307
Ve B Afkoelen P T 630° 2log| -2110 | -8857
Enthalpie inhoud P 2L;9 1133,7 Li50
B Afkoelen P water 249 250-1133,7 150
Koeler Enthalpie inhoud P 25 (0] 0
H.D, Afscheider T A A
'E_ voorwarmer) o | Opwarmen Stoom | 25° 92,LP 133,1 557
EZ condensor k][)l Afkoelen ;%R::B)Water 80, 18 80(,)1O 8L2 3536
E7 koeler ‘| Afkoelen B 25 80,1 25 o 19,6 208
By reboiler Opwarmen Lo Stoom | 80,1° 110~ 8L9,5 3559
Enthalpie inhoud Lo | 1109 91 382
condensor E Afkoelen To(R=3)Water 110~ 110° 930 %900
rebo:Ller ol. Opwarmen R Dow=| 110° 2559 932,L | - 3900,L
T e therm A
Enthalpie inhoud R 2559 3,7 15,5
s [ T2 110C 89,7 376
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Zerekening des‘billatie kolommen,

Ie Kolom: benzeenkolom.

Bij de berekening werd Go verwaarloosd{ 1,8 mel tsév. 5% mol )
BEveneens werd de kleine hoeveelheid R als T beschouwd, zodat dus een normale benzeen
Tolueen kolom overbleef,
Aan het benzeen werd een eis van 99,6 gerw7 zun.verheld gesteld( zeer zuiver ).
dus F {2,0780 B= 26,51 mols 19,3 mol%
25329 T"273)4 55097 33 53

D (26,50 mol B
. 0,11 ,, T

99, 60 mol%.

:o:so

99,59 mol%. K (27,33 mol T
0,41 ,, . 0,11 ,, B

mm
m i

Het stelsel werd als ideaal beschouwd ; over het gehele gebied werd een gemiddelde relatieve -

vluchtigheide( berele nd uit(lit.13).
log Pg= 6, 897L5-1206,350

TT 220,257 O gomn. =2,05.
log PT= 6,9533)-4‘1314599&3
+ 3
Mbv. de vgl, y= X X werd tabel 7 berekend:
- T+X(oL -1)
Tebel 7.
X=0,0 . y=0,0 X v
X=0, 005 =0, 0092 0, 6 0o, 75&6 \
0, 05 . 0, 09761 0,7 0,8271 e
0,1’ - 0,1855 : 058" 0,8913 . @Ww
0,2 _ 0,3%88 | 0,9 0,986
0Ly 0,5775 | 0,95 0,9750 ( (”\
0,5 ‘ 0,6721 0,98 0,9901 (1
1,0 1,0 v
Minimum reflux: Xﬁ-Y? 0,99 59-6,670=0,58
= 63 g; 59"63593
X%
dus R = 1 = 1,8,
D T =T
0,648

Genomen werd een reflux verhouding venal,5 x de minimale, dus 3,

In bijgevoegde grafiek is volgens de methode van Mc Cabe ep Thiele het aanbtal theoretische
schotels bepaald op 25, met de voeding tussen de 12° on I3 schotely

Voor schotelefficiency werd asngenomen 60% (lit.IL).

Dwz 20 schotels boven en onder de voedingsschotel,
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2~ Kolomt Tolueen zuivering,
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Als eois werd gesteld,dat de tolueen( destillaat T, ) semenstelling dezelfde was als van

vers tolusen( T

). Dit tofiueen wordt nl. onder dezelfde omstandigheden verkregen als bij

de aromaatwinni%g uit de platforming fracties, waarbij ook benzeen ven tolueen en dit
-ven zwaardere aromaten gescheiden moet worden, Hier kan dus dezelfde eis gesteld worden
en waarschijnlijk ken deze laatste destillatie zelfs gecombineerd worden met de aromaat-
winning , en zou dus bij integratie van het gehele proces in sen raffinaderij elders
in deze raffinaderij in bestasnde kolommen plaats kumnen vinden. Dit zelfde geldt na-
tuurlijk ook voor de eerste kolom, m.,a.w, voor het hele procesgedeelte na de hoge druk

af'scheider.

Zoals al eerder opgemerkt, werd de gehele fractie R als biphenyl opgevat, de hoeveelheid

b

benzeen in hot toluemn werd als tolueen beschouwd,

A

T D

.. Kg/sec.  mol  mol% Kg/s mol  mol% Kg/s  mo1 mol¥
{ T 2,L88,,0 27,06 99,0 2,87k 27,01 99,9 0, 001 0,01 96,15
| B 0,6429  ¢,28 1,0 | 0,0057 0,025 0,1 0,0392 0,25 3,85

log Pg = 7,0220-1723  -2)45,700 - Ogemm,=2,21
T To 7
Evenals bij de eerste kolom werd volgens y=¢{ X " tabel 8 berekend:
1+X@(-1)

Tebel §

X E b4 X Y Min, reflux verhouding:
0,0 . 0,0 0,8 0,897 Xy-Yp = 0,999~ 0,9955=0,39
0905 i 05102’8 0,9 0,950 0’999_0990
0,1 0, 1065 0595 | 0,977 Xp-Xp N
0,2 0,35L6 0,98 0,9909
0,3 0,485 0,985 | 0,9936 R=l 1"
0Lt 0,59 0,99 ] 0,995 | T T -T =0,67
2,2 . 0,687 0,995 ; 0,9973 0,%9
i | 0,766 ' 1,0 1,0 Genomen werd een reflux verhouding van ongeveer
0,1 ‘ 0,8%6 ? 5x de minimele,dus reflux verhouding is 3.

X = Q,L = 0,2
% A99 0,25

Net behulp van de methode van Mc.Cabe en Thiele werd op bijgasnde grafiek het aantal

theoretische schotels bepaald op T, met de voeding tussen de II° en 12° schotel. Weer
werd de efficiency op 0,6 gesteld. ’ ‘
Dit gaf: l; schotels boven en 20 onder de voeding, dwz. 25 schotels totaal,
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. Apparatuur,

1) De reactar.

De katalgsator is dezelfde als bij de ketalytische ontzwaveling, De specifieke door-

voersnelheid werd 2x zo groot genomen als bij % enoemde reac‘b:.e, sangezien de alkylering sncilo

sneller verloopt dan ontzwaveling(rin en b di
1005 T gae 1o0B 0gm o8 TRt kg( i gopening] ovendien de reactortemperatuur hier

V= 5,0259" kg/sec= 18130 kg/hr dus IBIl; L kat, : 3,
.1 =19,k L/sec=0,19, m’ /s,

s

Gemiddelde molenstroom: I54,2 mol/ sec. 15L|,,2 22,y 2'§8'

Volume bed: ( 1/8" pellets, 1ntergramu1a1re porositeit 0,l )
Fixed bed : 2,5x I8I3=15%51<1},5%5 m3,

Afmetingen: bij een hoogte van 5 m volgt een diemeter van 1,1 m.
Dus reactor:d=1,1 m; h=5 m,

Druk.val, b%rekend volgens de formule ven Ergun (1it.I5):
=§vg 1-¢ 170 (1-¢) + 1,75
S5 | |

odp

dp= 1/8" 0,00%715m,
E —
§ =D, 25555——- 27, lkg/m

oo
Vo= 0,194 =0,21 m/s.

0,907 |
0”"20 10 61\1 sec. /m . .

L O, 003175 Q, 211;..,0, 003 175 75 =

H/m

=3670 ( 3,06+1, 75) 17650
Totale drukval: - aP= I,765. 101* 5 = 0,8825 .105 N/m2 = 0,8825 = 0,87 a‘bm’.
1,013

2) Kolom 1

De pmveng von de kolommen werd berekend volgens de methode ven Souders en Brown.(lit.16)

Als goede benadering werd aangenomen dat de schotelafstand beneden de voeding invoer gel:LJk
was aan die er boven, Daasr de dampbelasting hier mo/eas‘L/l kleiner is , is deze benadering
aan de veilige kant. T~

Ter berekening ven de optimale schotelafstand werd de kolom berekend naar efstanden van

30,45 en 75 am. 50

Dampbelasting: 26,7 % 22;Lhx L x _57__ = 3,06 m’,

De maximum toelaatbare snelheid V = (¢ ﬁ:’= o Vgé_é);c 15,8
§g

De diameter van de kolom volgy dan uit:

g vol
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Voor C neme men ( 1it. 16 ):| Schotelafstand c

0,350 - mn 0, 025 m/s

O"ELSN 5 O’ 050 >
- 09;75 >3 1 03065 39
Zo werd tabel 9 berekend:
Schotslafstand V maximaal Diameter 5 Hoogte Volume kolom,

. - . N —— ' o

0,30 0,395 31 m | 12m P L3,2 w0
0111-5 0,79 | 2,22 , 18 - } 69 6
0375 1: 025 ; 1’95 ! 30 i 8936
Gekozen werd de lrolom met schotelafstand 0,5 m, hoogte 18 m en diameter 2,22 m,
Kolom 2 -
Op dezelfde wiize: S

583 =, ) 3,
Dampbelasting is= 2'7 22, A L, 2T 3L [sec.

Tabel 10

Schotelafstand ‘ V maximaal Diameter Hoogte Volume kolom,
. 0,30 m 0,57 m 3,42 m 7,5 m 68,8 m3
0,L5 0,74 2,L3 11,25 51,8

0,75 0,962 2,11 18,75 66,2

Hier werd gekozen de kolom ret schotzlafstand 975 m, hoogte 18,75 m en diambter 2LL m,



Tabel 11,

2 tandradpomp in se
Voedingspomp 2%kolo
Benzeenafvoerpomp

R

L

rie
m (=0,2m
idem

@=0,2m

Apparast Afmetingen ¢ bebruikte buis| Aantalf " lengte per | Oppervlak.
rechte buis
stukken
. W E  Im,1L bm 25 m 116 ém 180 m°
.Fornuis E L,5x2,0,%x5, 1m 50 mm 108 L4, 5m 151 e
(1it.2) :
Ez reactor f= 1,1m,h ém
Eh koeler ¢= 1,%m 1 %m 25 rm 1697 32 m 1)48,3m2
, [
HD afscheider @¢= 0,8m h 1,6m '
E5 voorwarmer @= 0,25m h=1Im 25 min 105 1 m 8,2 n
1® kolom
1° Kolom f= 2,25m h=18m
E¢ Condensor g=Im L 3,6m 25 mnm Lzl 3,6 m 120, 3m2
E7 Kooler @= 0,6m L=2m 25 mm 128 2 m 20,L;m2
E Reboiler #= 1,%n h=2,5n | 25 mm 757 12,5 m 19 n°
E()Condensor = Im 1=2,25m { ,, LB0 2,25 m 167 m°
2° Kolom ¢= 2,1m h=18,75n
B, gReboiler #=1,Im h=2m vs 56l 12 m 93 mw°
EqjBuiskoeter @5 =6mm, L=30m 15 2 m 0,50 m°
# =I2mm
e~ R N > S B
Hp Compressor 1,58x1,69x1,42m | Clark multistage standard compressor no 2 met
1it.1h dris-L5cm wasiers.
T Voedingspomp @=0,25m Viking heavy duty pump LL 124

Viking gener¢al purpose mounted pump E K K,

Viking heavy duty ebrasive liquid pump X 6412l

—
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Benzeen-Tolueen

Mc Cabe-Thiele-Diagram.
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ACETYLEEN SYNTHESE GAS.

- ;NGAS
KOELWATER
'KOELWATER
T
]
!
]
1
|
! .
1.
NN ! e '
N ]
!
1
= |
—,.. i ! \
. f R T ! .
y |
: | i
1}
!
| ;
= !
- 3 i
1
- '
/ |
T 4
% 7 !
1A "
| ’I
| Y b
. ]
. ,
] X A A S S N Y ™ S
AT T " ! -
Ry : : ; rd L 5 - L : < DOWTHERM-A
1 I ‘ .
il Wl
KOELWATER] - 1|
WATEZRSTOF $ _ A _E]—..J
, :—’J ,
-1
BENZEEN
- L’I; DIPHENYL
BENZEEN ,
‘ ‘ _xoewaTer | * H.J.CYFER. /j‘;/]
. - — - - - - .| Auc.82 . . SCHAAL-50
TOWEEN . 01 2 3 4 M
o I B S




