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1. Yo, Luz Clemencia DE PAEZ, en mi condicién de apoderada de I‘a sociedad solicitante
en el asunto antes indicado, dando alcance al memorial radicado ante su Despacho el 11
de septiembre de 2013 en relacidon con la respuesta del oficio No. 10304 notificado por
fijacion en lista el 18 de junio de 2013 y estando dentro del término ,'Iegal, de acuerdo con
el articulo 34 de la Decisiéon 486 de la Comisién de la Comunidad Andina me permito
presentar un nuevo pliego descriptivo. En particular, en el nuevo| pliego descriptivo se
realizé la conversidn de unidades de presién de conformidad con el Sistema Internacional

de Unidades.

2. Puesto que se ha dado respuesta a todas las objeciones formuladas por el Examinador
en la accion oficial No. 10304, se solicita atentamente proceder lal otorgamiento de la
solicitud de patente.
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PROCESO CONTINUO PARA CONVERTIR GAS NATURAL EN HIDROCARBUROS
LiQuIDOS

Referencia Cruzada a Solicitudes de Patentes Relacionadas

|
|
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La presente solicitud de patente estd basada y reivindica prioridad de la Solicituq'l de
Patente Provisoria Estadounidense N° 61/081.976, presentada el 18 de julio de 200é, de
la Solicitud de Patente Provisoria Estadounidense N° 61/082.000, presentada el 12'3 de
julio de 2008, de la Solicitud de Patente Provisoria Estadounidense N° 61/082,115,
presentada el 18 de julio de 2008, de la Solicitud de Patente Estadoumdense N°
61/082.143, presentada el 18 de julio de 2008, y de la Solicitud de Patente
Estadounidense N° 12/496.348, presentada el 1 de julio de 2009 que es una contmuécuon
de 11/703.358 presentada el 5 de febrero de 2007, la totalidad del contenido de cada
solicitud de patente provisoria y de cada solicitud de patente se incorpora en la pre?ente
como referencia. l|
|

Campo de la Invencion
La invencion se relaciona en general con el acoplamiento de carbono-carbono y|mas,
especificamente, con métodos para convertir materiales de partida de hidrocarburos en

productos utiles.

Antecedentes de la Invencion

Los cientificos han buscado durante mucho tiempo formas eficientes de convertir metano
y otros hidrocarburos en hidrocarburos de cadena mas larga, olefinas, hidrocalrburos
aromaticos y otros productos. La activacion del enlace de CH ha sido el foco de una
intensa investigacion durante décadas, con resultados variados. Procesos mas eficli:ientes
pueden crear valor de numerosas maneras, que incluyen facilitar la utilizaci;én de
materiales de partida de hidrocarburos ubicados en forma remota (tales como gas patural
abandonado) a través de la conversion en combustibles y materiales de partid'a mas
faciles de transportar y utiles, y permitir el uso de materiales de partida no costosps (por
ejemplo metano y otros hidrocarburos livianos) para productos finales que se ;suelen
fabricar a partir de hidrocarburos superiores. '

La Patente Estadounidense N° 6.525.230 revela métodos para convertir alcanos e|'n otros
compuestos usando un “reactor de zonas” compuesto de un interior no segregadoll, hueco
que define primera, segunda y tercera zonas. El oxigeno reacciona con bromuro de metal
en la primera zona y proporciona bromo; el bromo reacciona con el alcano en la segunda
zona y forma bromuro de alquilo y bromuro de hidrégeno; y el bromuro dell alquilo
reacciona con oxido de metal en la tercera zona y forma el producto correspondic??nte. En
una realizacion, el flujo de gases a través del reactor puede se puede inveqtir para
convertir el 6xido de metal nuevamente en el bromuro de metal y para con'lvertir el
bromuro de metal nuevamente en el 6xido de metal. El reactor puede esenci'-almente
operarse en un modo ciclico.

;
|
;



Otros procesos pueden incluir un proceso de halogenacion oxidativa que produce haluros
de alquilo a partir de un alcano, haluro de hidrégeno y, preferentemente, oxigeno, usando
un catalizador de haluro de tierras raras o de oxihaluro. Tambi:én se puede usar un
catalizador de haluro de metal para la halogenacién oxida;“tiva de alcanos. La
halogenacién oxidativa, sin embargo, tiene varias esventajas, que Iincluyen la produccion
de productos perhalogenados y una cantidad inaceptable de pToductos de oxidacion
profunda (CO y CO,). |

Otros procesos incluyen un proceso basado en bromo para convert%r alcanos gaseosos en
hidrocarburos liquidos. Se pueden usar varios pasos basicos, que incluyen (1) hacer
reaccionar bromo con alcanos para producir bromuros de alquil\’o y acido bromhidrico
(bromacién), (2) hacer reaccionar el producto bromuro de alquilo y, acido bromhidrico con
un catalizador de alumino-silicato cristalino y formar hidrocarburos de peso molecular mas
alto y acido bromhidrico (acoplamiento), (3) neutralizar el acido b‘romhidrico mediante la
reaccién con una soluciéon acuosa de sales de bromuro de metall oxidado parciaimente
(como éxidos/oxibromuros/bromuros de metales) y producir una sal de bromuro de metal
y agua en una solucion acuosa, 0 mediante la reaccién del acido bromhidrico con aire
sobre un catalizador de bromuro de metal, y (4) regenerar bromo mediante la reaccion de
la sal de bromuro de metal con oxigeno y producir bromo y una sal oxidada. Los
inconvenientes potenciales de los procesos pueden incluir bajas conversiones de metano;
espacio-tiempos cortos y el potencial resultante de menos del 1'00% de conversion en
bromo; sobrebromacion antieconoémica de etano, propano y aI:canos superiores, que
deriva en la formacién de dibromoetano y otros alcanos polibromados, que probablemente
formen coque en las condiciones de reaccién reveladas; conveli’siones de bromuro de
alquilo comparativamente bajas; la necesidad de separar la corriente de producto
hidrocarburo a partir de una corriente de acido hidrohalico acuoso; y captura insuficiente
de halégeno durante la regeneracién del catalizador para eliminar el coque que contiene
halégeno. Ademas, el vento propuesto de esta corriente que contiene bromo puede ser

tanto econémica como ambientalmente inaceptable.

El proceso descrito anteriormente también necesita la operacion a temperaturas
relativamente bajas para prevenir la selectividad significativa d|e metano. Uno de los
resultados puede ser la conversiéon incompleta de la especie de bromuro de alquilo v,
debido a que el proceso se basa en la separacion de corriente pa'ra recuperar productos,
una cantidad considerable de los bromuros de alquilo convertidos‘puede salir del proceso
con los productos. Esto representa una pérdida inaceptable de;z bromo (convertido en
bromuro de metilo) y una eficiencia de carbono reducida. ‘

La neutralizacion de acido bromhidrico mediante la reaccién con !una solucién acuosa de
sales de bromuro de metal parcialmente oxidadas y la posterior reaccién de las sales de
bromuro de metal formadas con oxigeno para producir bromo y L!Jna sal oxidada también
puede tener numerosas ventajas. En primer lugar, cualquier diéxi!do de carbono presente
puede formar carbonatos en la suspensién, que pueden no ser regenerables. En segundo
lugar, la temperatura maxima se puede limitar debido a los aumeé']tos de presién que son
intolerables por encima de aproximadamente 200°C, impidiendo asi la recuperacion
completa de halégeno. En tercer lugar, aunque el uso de éxido's de metales activos de
reduccién y oxidacién (por ejemplo, 6xidos de V, Cr, Mn, Fe, Co, Ce, y Cu) puede
contribuir a la formacién de bromo molecular durante la neutralizacién del acido
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bromhidrico, la conversion de HBr incompleta debido al uso de una sal de bromuro sélida
puede a su vez derivar en una pérdida significativa de bromo desde el sistema (enjuna

fase de agua). Siempre que se usé un exceso de aire, la sal de bromuro podria finalmente

convertirse en la forma de 6xido, deteniendo cualquier otra pérdida de HBr en el descarte

1
de agua. '.
|
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Para separar el agua del bromo, un proceso puede utilizar la condensacién )‘{ la
separacion de fases para producir bromo liquido semiseco y una mezcla de agua/brolhwo.
También se pueden proponer otros medios para separar agua de bromo, tal como usa‘pdo
un gas inerte para raspar el bromo de la fase de agua o usando métodos basados eIIP la
adsorcién; sin embargo, dichos métodos son minimamente eficaces y derivan en una
pérdida general significativa de halégeno. : ‘\

l
Un proceso de oxicloracion puede primero eliminar el agua del HCI (un paso costoso‘:) y
luego hace reaccionar HCI con oxigeno e hidrocarburo directamente. Los procesos ide
oxicloracién se basan en la separacion de HCI de los alcanos sin reaccionar y productios
hidrocarburos superiores usando la absorcion de agua, y la recuperacion posterior de HCI
anhidro a partir de acido clorhidrico. Los procesos para la absorcion de HCI en ag{IJa
puede disipar el calor de la absorcidén poniendo en contacto el gas de HCI con aire
ambiente, y también mediante la vaporizacién de agua. Dichos procesos pueden producli:ir
acido clorhidrico acuoso con una concentracién de por lo menos el 35,5% en peso. Otros
procesos pueden permitir la recuperacion de gas HCI anhidro mediante Ia,destilacic’%n
extractiva usando una sal de cloruro. Aun otros procesos permiten la produccién de HCI

[
gaseoso desde HCI acuoso diluido usando una amina junto con un solvente inmisciblle
con agua inerte. |

|
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Aunque los investigadores han hecho algun progreso en la busqueda de vias de

activacion de enlaces de CH mas eficientes para convertir gas natural y otros materlale?
de partida de hidrocarburos en combustibles y otros productos, subsiste una tremenda
necesidad de un proceso continuo, econdémicamente viable y mas eficiente.

|

|

|

Resumen |‘
\

|

Esta invencién se relaciona en general con un acoplamiento de carbono-carbono y, mas

especificamente con métodos para convertir materiales de partida de hidrocarburos en|

productos Utiles. E
|
{

Una realizacion comprende un método que comprende: proporcionar una primera f‘
corriente de halégeno que proporciona una primera corriente de alcano; hacer reaccionar '5
por o menos una parte de la primera corriente de halégeno con por lo menos una parte \
de la primera corriente de alcano en un primer recipiente de la reacciéon para formar una

primera corriente halogenada; proporcionar una segunda corriente de alcano que |
comprende C2 e hidrocarburos superiores; proporcionar una segunda corriente de |
halégeno; y hacer reaccionar por lo menos una parte de la segunda corriente de haldégeno |
con por lo menos una parte de la segunda corriente de alcano en un segundo recipiente \‘
de la reaccidn para formar una segunda corriente halogenada. l



Otra realizacién comprende un método que comprende: proporcionar una corriente de
haldgeno; proporcionar una primera corriente de alcano; hacer feaccionar por lo menos
una parte de la corriente de haldégeno con por lo menos una parte de la primera corriente
de alcano para formar una corriente halogenada, en donde l|a corriente halogenada
comprende monohaluros de alquilo, polihaluros de alquilo, y haluro de hidrégeno; y poner
en contacto por lo menos una parte de los monohaluros de alquilo con un catalizador de
acoplamiento para formar una corriente de producto que comprende hidrocarburos
superiores y haluro de hidrégeno. |

|
|

Aun otra realizaciéon comprende un método que comprende: prop|orcionar una corriente de
haluro de alquilo; poner en contacto por lo menos una parte de los haluros de alquilo con
un catalizador de acoplamiento para formar una corriente de producto que comprende
hidrocarburos superiores y haluro de hidrégeno; poner en c‘:ontacto la corriente de
producto con una solucién acuosa que comprende un haluro de ‘}netal para eliminar por lo -
menos una parte del haluro de hidrogeno de la corriente de Iproducto; separar por lo
menos una parte del haluro de metal de la solucién acuosa; y calentar el haluro de metal
separado para generar un haldgeno correspondiente. :

Una realizacidbn comprende un método que comprende: propc%rcionar una corriente de
haluro de alquilo; poner en contacto por lo menos una parte de |Ios haluros de alquilo con
un catalizador de acoplamiento para formar una corriente de producto que comprende un
hidrocarburo superior y haluro de hidrégeno; poner en contacto la corriente de producto
con un reactivo sélido para eliminar por lo menos una parte del Haluro de hidrégeno desde
la corriente de producto; y hacer reaccionar el reactivo sélido c%)n una fuente de oxigeno
para generar un halégeno correspondiente. l

Otra realizacion comprende un método que comprende:propércionar una corriente de
haluro de alquilo; poner en contacto por lo menos una parte dellos haluros de alquilo con
un catalizador de acoplamiento para formar una corriente delproducto que comprende
hidrocarburos superiores y haluro de hidrégeno; separar por [0 menos una parte de la
corriente del haluro de hidrogeno; y poner en contacto el haluro|de hidrégeno con oxigeno
y una solucion acuosa que comprende un metal capaz de formar varios estados de
oxidacidn estable para generar un halégeno correspondiente y agua.

Aun otra realizaciéon comprende un sistema que comprende: un reactor de acoplamiento
que comprende un catalizador de acoplamiento para recibir una corriente de haluro de
alquilo y poner en contacto por lo menos una parte de la corriente de haluro de alquilo con
el catalizador de acoplamiento para formar una corriente de!producto que comprende
hidrocarburos superiores y haluro de hidrégeno; una unidad se:paradora para separar por
lo menos una parte de la corriente de producto del haluro de hidrogeno; y un reactor de
oxidacion que comprende una solucién acuosa que comprende un metal capaz de formar
estados de oxidacion estable para recibir una fuente de oxigeno y por lo menos una parte
del haluro de hidrogeno desde la unidad de separadorl y generar un halégeno
correspondiente y agua. |

|
|

Una realizacion comprende un método que comprende: proporcionar una corriente de
halégeno; proporcionar una corriente de alcano; proporcionar un agente de
descoquizacion; y hacer reaccionar por lo menos una parte de la corriente de halégeno

4
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con por lo menos una parte de la corriente de halégeno en la presencia de un catalizador
de halogenacién y el agente de descoquizacién para formar una corriente halogenac'gla.

Otra realizacién comprende un método que comprende: proporcionar una corrlente de
fase gaseosa que comprende un haluro elemental; poner en contacto la corriente de fase
gaseosa con una salmuera enfriada en la fase liquida, en donde la salmuera enfrlada
comprende una solucién acuosa y una sal; separar el halégeno elemental Junt0|con la
salmuera enfriada del resto de la corriente de fase gaseosa que permanece en l|Ia fase

gaseosa; y separar el haluro elemental de la salmuera enfriada. f

|

AUn otra realizacién comprende un método que comprende: proporcionar una corri;ente de
haluro de alquilo; poner en contacto por o menos una parte de los haluros de an}JiIo con
un catalizador de acoplamiento para formar una corriente de producto que con?prende
hidrocarburos superiores y haluro de hidrégeno; separar el haluro de hidrégenp de la
corriente de producto; y hacer reaccionar el haluro de hidrégeno con una fufente de
oxigeno en la presencia de un catalizador de oxidacion para generar un h?Iégeno
correspondiente. |

Las caracteristicas y las ventajas de la presente invencién seran evidentes r’)ara los
expertos en el arte. Si bien los expertos en el arte pueden hacer numerosos camblos
dichos cambios estan dentro del espiritu de la invencion. l

Breve descripcion de los Dibujos

La Figura 1 es una vista esquematica de una realizacién de un proceso contilpuo para
convertir metano o gas natural en compuestos quimicos hidrocarburos de acuercliio con la
invencion. |

La Figura 2 es una vista esquematica de una realizacion de un proceso conti‘huo para
convertir metano o gas natural en combustibles hidrocarburos de acuerdc:> con la
invencion. /

La Figura 3 es una vista esquematica de una realizacién de un proceso contjnuo para
convertir metano o gas natural en combustibles hidrocarburos de acuerd;o con la
invencion. ' |

La Figura 4 es una vista esquematica de un subproceso para reproporcionar p'olihaluros
de acuerdo con una realizacion alternativa de la invencion. l

La Figura 5 es una vista esquematica de una realizacién de un proceso continuo para un
reactor de halogenacion.

La Figura 6 es una vista esquematica de una realizacién de una columna de éeparacién
de monobromuro, para su uso en la practica de la invencion.

La Figura 7 es una vista esquematica de una realizacion de un reactor de acoplamiento
catalitico con varios lechos cataliticos. ’

|



La Figura 8 es otra vista esquematica de una realizaciéon de un reactor de acoplamiento
catalitico con varios lechos cataliticos. ‘|

La Figura 9 es una vista esquematica de una realizacién de un sistema de destilacion
extractiva, para su uso en la practica de la invencion.

La Figura 10 es una vista esquematica de una realizacién de un sistema de absorcién de

oscilacion de temperatura, para su uso en la practica de la invencién. |

La Figura 11 es un gréafico que muestra la solubilidad de HBr en agua pata una realizacién
de un sistema de absorcién, para su uso en la practica de la invencion.

La Figura 12 es una vista esquematica de una realizacién de un subsistema de
separacion de productos, para su uso en la practica de la invencién. |

La Figura 13 es un grafico que muestra la capacidad de absorcion de un catalizador de
NiO para una realizacién de un sistema de adsorcion, para su uso en la practica de la
invencion.

La Figura 14 es un diagrama de flujo que muestra una realizacion de| un proceso para
crear granulos de solucién-gel. ‘

La Figura 15 es un diagrama de flujo que muestra una realizacién de‘ un proceso para

crear granulos de coprecipitacion. _
La Figura 16 es una vista esquematica de una realizacién de un sisteml
HBr de fase liquida, para su uso en la practica de la invencion. ,

a de oxidacién de

La Figura 17 es una vista esquematica de una realizacion de un subsistema de
separacién de producto, para su uso en la practica de la invencién.

La Figura 18 es una vista esquematica de una realizacion de un subsistema de
separacién de producto, para su uso en la practica de la invencion.

La Figura 19 es una vista esquematica de una realizacién de un subsistema de
separacién de producto, para su uso en la practica de la invencién.

La Figura 20 es una vista esquematica de una realizacién de un subsistema de
separacién de producto, para su uso en la practica de la invencién. |

La Figura 21 es una vista esquematica de una realizacién de un subsistema de
separacién de producto, para su uso en [a practica de la invencion.

La Figura 22 es un diagrama de bloques simplificado de una realizacién de un proceso
continuo para convertir alcanos en productos hidrocarburos de acuerdo con la invencion,
en donde el agua se separa de los productos hidrocarburos.




La Figura 23 es un diagrama de bloques simplificado de una realizacion deun proceso
continuo para convertir alcanos en productos hidrocarburos de acuerdo con la invencién,
en donde el agua se separa después del paso de bromacion de alcanos.

La Figura 24 es un diagrama de bloques simplificado de una realizacion de {un proceso

continuo para convertir alcanos en productos hidrocarburos de acuerdo con B invencién,

en donde se usa un cataloreactivo. l
| |

La Figura 25 es una vista esquematica de una realizacién de un proceso continuo para

convertir metano o gas natural en productos quimicos hidrocarburos de acuerdo con la

invencion.

La Figura 26 es un diagrama de bloques simplificado de una realizacién de un proceso
continuo para convertir alcanos en productos hidrocarburos de acuerdo con Ia| invencion,
en donde se usa un agente de captura de cobre y bromo. ‘

La Figura 27 es una vista esquematica de una realizaciéon de un proceso colﬂinuo para
convertir metano o gas natural en productos quimicos hidrocarburos de acuérdo con la
invencion. |

La Figura 28 es una vista esquematica de una realizaciéon de un proceso comtinuo para
convertir metano o gas natural en productos quimicos hidrocarburos de acuerdo con la
invencién.

La Figura 29 es una vista esquematica de una realizaciéon de un proceso cori1tinuo para
convertir metano o gas natural en productos quimicos hidrocarburos de acuerdo con la

invencion.

La Figura 30 es una vista esquematica de una realizacion de un proceso continuo para
convertir metano o gas natural en compuestos quimicos hidrocarburos de acuerdo con
una invencién usando una configuracién de reactor de zona de flujo continua.

!

La Figura 31 es un grafico de la conversién de bromobenceno y la produccion de benceno
en funcidn de del tiempo, para un experimento realizado de acuerdo con una realizaciéon
de la invencién.

La Figura 32 es un grafico de la eficacia del catalizador en funcién del tiempéi), para un
experimento realizado de acuerdo con una realizacion de la invencion. ‘

La Figura 33 es un grafico de los resultados de acoplamiento de bromuro de| metilo en
funcién de la temperatura, para un experimento realizado de acuerdo con una realizacién
de la invencion.

La Figura 34 es otro grafico de los resultados de acoplamiento de bromuro del,metilo en
funcién de la temperatura, para un experimento realizado de acuerdo con una rEaIizacién
de la invencién.
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La Figura 35 es un grafico de la selectividad de metano en funcién de
ciclos, para un experimento realizado de acuerdo con una realizacion de la

La Figura 36 es un grafico de la eficiencia de conversién en funciéni del tiempo de
retencion, para un experimento realizado de acuerdo con una realizacién de la invencion.

La Figura 37 es un grafico de la produccién de coque, para un experimento realizado de
acuerdo con una realizacion de la invencion. !

Descripcion Detallada

carbono y, mas
drocarburos en

La invencién se relaciona en general con el acoplamiento de carbono-
especificamente, con métodos para convertir materiales de partida hi
productos utiles.

La presente invencion proporciona un proceso quimico que permite que el gas natural y
otros materiales de partida hidrocarburos se conviertan en productos hidrocarburos de
peso molecular mas alto, usando haldgeno molecular para activar enlaces de C-H en el
material de partido. De acuerdo con un aspecto de la invencidn, un proceso continuo para
convertir un material de partida de hidrocarburo en uno o mas hidrocarburos superiores
puede comprender los pasos de (a) formar haluros de alquilo haciendo reaccionar
halégeno molecular con un material de partida hidrocarburo (preferentemente un material
de partida que contiene metano), en condiciones del proceso suficien{es para formar
haluros de alquilo y haluro de hidrégeno, mediante lo cual se consume sustancialmente la
totalidad del halégeno molecular; (b) poner en contacto los haluros de alquilo
reproporcionados con un primer catalizador en las condiciones del proceso suficientes
para formar hidrocarburos superiores y haluro de hidrégeno adicion'al; (c) separar
hidrocarburos superiores a partir del haluro de hidrégeno; (d) rege!
molecular en condiciones del proceso suficientes para formar halégeno mi

y (e) repetir los pasos (a) a (d) una cantidad de veces deseada.

nerar halégeno
olecular y agua;

Estos pasos se pueden llevar a cabo en el orden presentado o, alternativamente, en un
orden diferente.

En cada uno de los aspectos y realizaciones de la invencion, es desea que los haluros de
alquilo del paso (a) puedan ser todos el mismo (por ejemplo 100% de b‘romometano) 0,
mas generalmente, diferentes (por ejemplo, mezclas de bromometano, |<:Iibromometano,
dibromoetano, etc). En forma similar, se contempla que los “hidrocarburos superiores”
formados en el paso (b) puedan ser todos el mismo (por ejemplo, 100% de isooctano) o,
mas generalmente, diferentes (por ejemplo, mezclas de compuestois alifaticos y/o

aromaticos). Como se utiliza en la presente, el término “hidrocarburo superior” se refiere a

hidrocarburos que tienen una cantidad mayor de atomos de carbono
componentes del material de partida de hidrocarburo, asi como hidrocar,
que tienen la misma o una mayor cantidad de atomos de carbono «
componentes del material de partida de hidrocarburo.

Por ejemplo, si el material de partida es gas natural, generalmente
hidrocarburos livianos, predominantemente metano, con cantidades me

{

que uno o0 mas
buros olefinicos
jue uno o mas

una mezcla de
nores de etano,




propano y butano, y alin cantidades mas pequefias de hidrocarburos de cadena mas larga
tales como pentano, hexano, etc., el “hidrocarburo(s) superior” producido de acuerdo con
la invencién puede incluir un hidrocarburo de C, o superior, tal como etanb, propano,
butano, hidrocarburos de Cs., hidrocarburos aromaticos, etc. y optativame‘nte etileno,
propileno, y/u olefinas mas largas. El término “hidrocarburos livianos” (algI nas veces
abreviado “LHC”) se refiere a hidrocarburos de C4-C4, por ejemplo, metano, etano,
propano, etileno, propileno, butanos y butenos, la totalidad de los cuales son n'ormalmente
gases a temperatura ambiente y a presién atmosférica. _

|
Ejemplos no taxativos de materiales de partida hidrocarburos apropiados par!a SuU uso en
la presente invencién incluyen alcanos, por ejemplo, metano, etano, propano y aun
alcanos mas largos, olefinas, gas natural y otras mezclas de hidrocarburos. !En la mayor
parte de los casos, el material de partida tiene principalmente caracter aIiféJtico. Ciertos
procesos de refineria de petréleo producen corrientes de hidrocarburos livianos (asi
llamados “finales livianos”, generalmente una mezcla de hidrocarburo de=C1-C3), que

pueden usarse con o sin metano agregado como el material de partida hidrocarburo en
una realizacion de la invencion. ‘|

Los halégenos representativos incluyen bromo (Bry) y cloro (Cl,). También esta
contemplado que se pueda usar flior y yodo, aunque no necesariamente con resultados
equivalentes. Algunos de los problemas asociados con el flior pueden probablemente
enfrentarse usando corrientes diluidas de flaor (por ejemplo, gas fluor transportado por
helio, nitrégeno u otro diluyente).

Se espera, sin embargo, que se requieren las condiciones de reaccién mas vigorosas
para que los fluoruros se acoplen y formen hidrocarburos superiores, ‘debido a la
resistencia del enlace de catalizador de fltor. En forma similar, los problemas asociados
con el yodo (tales como la naturaleza endotérmica de ciertas reacciones de yodo) pueden
probablemente enfrentarse realizando reacciones de halogenacién y/o acoplamiento a
temperaturas y/o presiones mas altas. Se prefiere el uso de bromo o cIor[o. Si bien el
bromo y el bromuro de hidrégeno se pueden usar en las descripciones conkenidas en la
presente, se debera entender que el cloro, el flior o el yodo se pueden sustituir a menos
qgue se diga especificamente de otro modo.

Las Figuras 1y 2 ilustran esquematicamente dos realizaciones no taxativas de un proceso
de acuerdo con la invencién, donde la Figura 1 representa un proceso para fabricar
compuestos quimicos hidrocarburos (por ejemplo, benceno, tolueno, xilenos, otros
compuestos aromaticos etc) y la Figura 2 representa un proceso para fabricar
hidrocarburos de nivel de combustible, por ejemplo, hidrocarburos que corrlmprenden una
cantidad predominante de hidrocarburos alifaticos de Cs y superiores y (opcionalmente)
hidrocarburos aromaticos. La principal diferencia en las dos realizaciones es que el
proceso representado en la Figura 2 no tiene la primera unidad de separacién (SEP I) y
no devuelve la especie polibromada al reactor de bromacion para la “reprop:orcién”. En el
esguema que se muestra en la Figura 2, la cantidad de polibromuros producidos se puede
reducir significativamente introduciendo gases livianos en el reactor de brlomacién. Los
polibromuros (a partir de la bromacion de metanc) pueden reaccionar con los gases

livianos para formar monobromoalcanos. Por conveniencia, las figuras re"presentan un



|
|
|

proceso basado en bromo. En realizaciones aiternativas de la invencién,! sin embargo, se
|

puede usar cloro u otros halégenos. !
|
1

Como se usa en la Figura 1, el gas natural (u otro material de partida de ihidrocarburo) y el
bromo molecular se pueden transportar por lineas separadas 1, 2 én un reactor de
bromacién calentado 3 y se deja que reaccionen. Los productos (I-IiBr, bromuros de
alquilo, opcionalmente olefinas) y posiblemente hidrocarburos sin reag-';cionar, salen del
reactor y se transportan por una linea 4 en una primera unidad de sepléaracién 5 (SEP 1),
donde los hidrocarburos monobromados y HBr se pueden separar de, los hidrocarburos
polibromados. Los polibromuros se pueden transportar por la linea 6 de;' regreso al reactor
de bromacién, donde pueden pasar por la “reproporcion” con gfnetano y/u otros
hidrocarburos livianos, que pueden estar presentes en el gas naturfal y/o se pueden
introducir en el reactor de bromacion como se describe a continuacién. :'

l
La reproporcién de los poliboromuros formados durante la reaccglén de bromacién
enriquece la corriente de salida con monobromuros y especies oIeflinicas, y reduce la
cantidad de hidrocarburos polibromados que entran al reactor de acoplamiento. Esto, a su
vez, puede reducir la cantidad de coque que se forma durante :‘Ias reacciones de
acoplamiento de carbono-carbono. Para la produccién a gran escallv'a de hidrocarburos
aromaticos, puede ser posible emplear unidades de separacion adicicf:nales, que pueden
ademas purificar la corriente de carga al reactor de acoplamiento seplfarando y reciclando

los polibromuros, reduciendo asi la cantidad de coque y el requisito de" bromo general.

El material de partida de hidrocarburos sin reaccionar, HBr,f, monobromuros y
(opcionalmente) olefinas formadas en el reactor de bromacién se pu]iaden transportar por
una linea 7, a través del intercambiador de calor 8 y entrar a un reactor de acoplamiento
calentado 9, donde los monobromuros (y opcionalmente, cualqui'er olefina presente)
pueden reaccionar en la presencia de un catalizador de acoplalmiento para formar
hidrocarburos superiores, HBr, hidrocarburos superiores, y (posibletlﬁ'lente) hidrocarburos
sin reaccionar y bromuros de alquilo pueden salir del reactor de acopllamiento y se pueden
transportar por una linea 10, a través de otro intercambiador de calor 11, y entrar a una
unidad de absorcion de HBr 12. Se puede introducir agué en la unidad a través de una
linea separada 13. Se puede absorber HBr en esta unidad, que pul.ede ser una columna
empaquetada u otro dispositivo de contacto de gas y liquido. El efluente, que contiene
hidrocarburos liquidos y HBr acuoso, se puede transportar por la linea 14 a un separador
de liquido y liquido 15, que separa las fases de los hidrocarburos liquidos de la corriente
de HBr acuoso. Los productos hidrocarburos liquidos pueden Iuego’transportarse por una
linea 14 a una unidad de limpieza de producto 17 para producir productos finales
hidrocarburos. |

Después de que el HBr se separa de los productos hidrocarbluros y el metano sin
reaccionar (y todos los demas hidrocarburos livianos que pueden estar presentes) en la
unidad de absorcién de HBr, el metano (y otros hidrocarburos Iivi:anos, si existieran) se
pueden transportar por una linea 18 en una segunda unidad de s;eparacién 19 (SEP 1I),
que emplea absorciéon de oscilacién de presion o de temperatura,iseparacidén basada en
membranas, destilacion criogénica (preferible para la produccic')nl'I a gran escala), u otra
tecnologia de separacion adecuada. EI metano, y posiblemen;te otros hidrocarburos

livianos, se pueden devolver al reactor de bromacién a través de una o mas lineas 20, 21.
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En la realizacion mostrada, el metano se puede dirigir a una regién o “zona” corrielpte
arriba del reactor de bromacion, mientras que otros hidrocarburos livianos se pueden
dirigir a una zona intermedia o corriente abajo del reactor (la dltima para facilitar!la
reproporcién de polibromuros). "

|
L
La corriente de HBr acuosa que evoluciona desde el separador de liquido y liquido "‘se
puede transportar por la linea 22 a una unidad de generacién de bromo 23. Oxigeno, air'ie,
o gas enriquecido con oxigeno también se pueden conducir dentro de la unidad a través
de una linea separada 24. El bromo se puede regenerar haciendo reaccionar HBr céln
oxigeno en la presencia de un catalizador adecuado. La corriente resultante puedle

contener agua, bromo molecular, oxigeno, nitrégeno si se uso6 aire como la fuente de
oxigeno, y posiblemente otros gases. ‘\
\

Esta corriente de producto se puede transportar por la linea 25 a través de u'ln
intercambiador de calor 26 en una unidad de vaporizacién rapida 27, que separa la mayo"r
parte del bromo del agua, oxigeno, nitrégeno y otros gases (si estdn) que estan
presentes. El bromo molecular, como un liquido o un vapor y que contiene no mas de uné-'l

traza de H20O, se puede 27 transportar por una linea 28 a un intercambiador de calor 29, 3'{
luego se devuelve al reactor de bromacion.

El agua proveniente de la unidad de vaporizacién rapida que contiene hasta el 3% en
peso de bromo molecular se puede enviar con una linea 30 a una unidad de destilacion,
31, que produce agua como la corriente inferior y el bromo el azeétropo de bromo y agua(|

. . . . [
como un destilado. El destilado se puede devolver a través de una linea 32 de regreso a|
la unidad de vaporizacion rapida. ‘

Los productos gaseosos de la unidad de vaporizacion rapida (por ejemplo, oxigeno, |
nitrégeno, opcionalmente otros gases, y no mas de una cantidad menor o trazas de |
bromo)se pueden transportar por una linea 33 a una unidad de depuracién de bromo 34, ‘1
que separa el bromo molecular de los demas gases. El bromo recuperado luego puede |
entonces transportarse por una linea 35 a través de un intercambiador de calor 29 y 51
reintroducirse en el reactor de bromacion. La cantidad de bromo que entra al depurador"lI
se puede reducir adicionalmente aumentando la cantidad de bromo recuperada en el paso |
rapido empleando soluciones de salmuera y el enfriamiento de contacto directo para \
permitir el uso de temperaturas por debajo de 0°C. Los demas gases (por ejemplo, ‘,
nitrégeno, oxigeno) se pueden ventear a la atmoésfera. \‘
|
|
|
|
{
4
\

En ofra realizacion, que se muestra en la Figura 3, se puede usar un esquema de captura

de HBr y oxidacion para capturar HBr desde la corriente de productos sin usar la

absorcién acuosa y regenerar bromo elemental. En esta realizacion, la corriente de

productos que salen del reactor de acoplamiento 49 puede pasar a través de un recipiente |
55 que comprende un material de reactivo sdélido. El reactivos sélido puede reaccionar con |
el HBr para formar un bromuro de metal correspondiente y agua, que pueden pasar a \I
través del recipiente junto con los productos hidrocarburos no afectados a partir del 'f
reactor de acoplamiento. El bromuro de metal 56 luego se puede poner en contacto con |
aire u oxigeno 58 para regenerar el material de reactivo sélido original 63 y una corriente "|
de bromo elemental 59, que se puede reciclar para su uso en el reactor de bromacion 43. |
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|
|
|

para realizar la invencién ase describe ahora mas detalladamente.

|
|
|
Diferentes realizaciones y caracteristicas de los subprocesos indiviquales y otras mejoras
|
|
|
Bromacién :'

1
La bromacion del material de partida de hidrocarburo se puede reallzar en un reactor de
lecho fijo, de lecho fluidizado u otro reactor adecuado, a una temperatura y presiéon de
manera tal que los productos y reactivos de bromacion sean gases, por ejemplo
aproximadamente de 101,3 a 5064 kPa, de 150°C a 600°C, més especificamente de
400°C a 600°C, aln mas preferentemente, de 450°C a 515°;C, con un tiempo de
residencia de 1 a 60 segundos, mas preferentemente de 1) a 15 segundos, Las
temperaturas mas altas tienden a favorecer la formacion del.I coque, mientras las
temperaturas bajas requieren reactores de mayor tamafio. Usar un lecho fluidizado puede

|

ofrecer la ventaja de una transferencia de calor mejorada. !

|
|

La bromacién de alcanos se puede iniciar usando calor o luz, cofn medios térmicos que
son preferidos. En una realizacién, el reactor también puede contener un catalizador de
halogenacion, tal como una zeolita, alumino-silicato amon‘o C|rcon|o acido, tungstatos,
acidos fosforicos soélidos, 6xidos de metales, 6xidos de metales mezclados, haluros de
metales, haluros de metales mezclados (el metal en esos casosllles, por ejemplo, niquel,
cobre, cerio, cobalto, etc.) y/u otros catalizadores descritos, por éjemplo, en las Patentes
Estadounidenses N° 20 3.935.289 y 4.971.664, que se incorpor:an en la presente en su
totalidad. En una realizacion alternativa, el reactor contiene un material inerte poroso o no
poroso que proporciona un area superficial suficiente para reterliller coque formado en el
reactor e impedir que se escape. El material inerte puede promo"ver también la formacién
de hidrocarburos polihalogenados, tales como tribromopropano.lI En aun otra realizacion,
tanto un catalizador como un material inerte se proveen en el reactor. Opcionalmente, el
reactor puede contener diferentes regiones o zonas para permiti}', €n una 0 mas zonas, la
conversion completa de bromo molecular para producir bromuro{s de alquilo y bromuro de
hidrégeno. |
|

La reaccion de bromacion también se puede realizar en la preséncia de un catalizador de
isomerizacién, tal como un bromuro de metal (por ejemplo, NaBrl', KBr, CuBr, NiBr;, MgBrs,
CaBr,,), éxido de metal (por ejemplo, SiO,, ZrO,, Al,O,,), o metal (Pt, Pd, Ru, Ir, Rh) para
contribuir a generar el isbmero(s) bromado deseado. Dado] que las condiciones de
isomerizacién y bromacién son similares, la bromacién y la!isomerizacidon se pueden
realizar en el mismo recipiente del reactor. Alternativamente, sl,e puede utilizar un reactor
de isomerizacién por separado, ubicado corriente' abajo del reactor de bromacién y
corriente arriba del reactor de acoplamiento.

En una realizacion, se puede usar un reactor de bromacién por,’ separado para bromar una
corriente de hidrocarburo liviano. La bromacién del hidrocarburo liviano de alcanos de C;-
Cs con bromo puede ocurrir a temperaturas de 150°C a 550°C, la temperatura de 6ptima
depende de los alcanos que estan presentes y se broman. En'algunas realizaciones, una
corriente de metano polibromado proveniente de un separado]r de polibromuro de alquilo
se puede usar para bromar la corriente de hidrocarburos| livianos en el reactor de
bromacién por separado. La bromacion de hidrocarburos livianos puede continuar a
presiones elevadas (por ejemplo, de 200 kPa a 3000 kPa). L;os polibromuros producidos

|
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durante la bromacion de hidrocarburos livianos se reproporcionan a moFobromuros
permitiendo tiempos de residencia mas prolongados. Los polibromuros de alcanos de C.-
Cs pueden reaccionar mejor y producir menos coque en el reactor de acoplémiento que
los polibromuros de C,. |

|

:
Reproporcién |:
|
En algunas realizaciones, una caracteristica clave de la invencion es la “repr;oporcién” de
los hidrocarburos polihalogenados (polihaluros), es decir, los hidrocarburos lhalogenados
que contienen dos o mas atomos de halégeno por cada molécula. 'Los alcanos
monohalogenados (monohaluros) creados durante la reaccion de halogenacion pueden

ser deseables como especies de reactivos predominantes para las re;acciones de

acoplamiento posteriores y la formacion de hidrocarburos de peso moIechar mas alto.
Para ciertas selectividades de productos, alcanos polihalogenados pueden s{er deseables.
La reproporcién permite que un enriquecimiento deseado de monohalurbs se realice
haciendo reaccionar haluros de alquilo polihalogenados con alcanos no halogenados,
generalmente en la ausencia sustancial de halégenos moleculares, para controlar la
relacion de la especie mono a polihalogenada. Por ejemplo, se puede hacer reaccionar
dibromometano con metano para producir bromuro de metilo, se puede hader reaccionar
dibromometano con propano para producir bromuro de metilo y bromuro de propilo y/o
propileno, etc. ' {ll

La reproporciéon reactiva se puede realizar permitiendo que el material w'de partida de
hidrocarburo y/o alcanos reciclados reaccione con especies polihalogenadas desde la
reaccion de halogenacion, preferentemente en la ausencia sustancial! de halégeno
molecular. Como un material practico, sustancialmente la totalidad del haldgeno molecular
que entra al reactor de halogenacién se consume rapidamente, form(ando mono y
polihaluros; en consecuencia la reproporcion de bromuros superiores se puedan realizar
simplemente introduciendo polibromuros en una regiéon o “zona” media o corriente abajo
del reactor de halogenacion, opcionalmente calentada a una temperatura que difiere de la

temperatura del resto del reactor. : fl

Alternativamente, la reproporcién se puede realizar en un “reactor de reproporciéon”, donde
se deja que reaccionen los polihaluros y los alcanos no halogenados, pref:erentemente en
la ausencia de halégeno molecular. La Figura 4 ilustra una de tales realizaciones donde,
para mayor claridad, se muestran solamente elementos significativos del ’sistema. Como
en la Figura 1, el gas natural u otro material de partida de hidrocarburo y b"’romo molecular
se pueden transportar por lineas separadas 1, 2 a un reactor de bromaciéj‘n calentado 3 y
se puede permitir que reaccionen. Los productos (por ejemplo, HBr, bromuros de alquilo)
y posiblemente hidrocarburos sin reaccionar, pueden salir del reactor y tJ‘-ansportarse por
la linea 4 en una primera unidad de separacién 5, - donde Ios; hidrocarburos
monobromados y HBr se separan de los hidrocarburos polibromados. Losfmonobromuros,
HBr y posiblemente hidrocarburos sin reaccionar se pueden transportar bor la linea 7, a
través de un intercambiador de calor 8, a un reactor de acoplamiento 9, y permitir que
reaccionen, como se muestra en la Figura 1. Los polibromuros se pueden transportar por
una linea 6 a un reactor de reproporcion 36. También se puede introducir gas natural
adicional u otro material de partida de alcano en el reactor de reproporcidn, através de la
linea 37. Los polibromuros pueden reaccionar con alcanos no bromadoslI en el reactor de
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reproporcion para formar monobromuros, que se pueden transportar por una linea 38 al

[ .

reactor de acoplamiento 9, después del primer paso a través de un intercambiador de

calor. i

En otra realizacion de la invencion (no se muestra), do:hde el material de partida de
hidrocarburo comprende gas natural que contiene una cantidad considerable de C, e
hidrocarburos superiores, la carga de gas natural “fresco” ée introduce directamente en el
reactor de reproporciéon, y el metano reciclado (que éaSa a través del reactor de
reproporcion sin convertirse) se transporta de regreso al re;a\ctor de halogenacion.

La reproporcién se puede impulsar térmicamente y/o facilitar usando un catalizador.
Ejemplos no taxativos de catalizadores adecuados incluyen 6xidos de metales, haluros de
metales, y zeolitas. La Patente Estadounidense N° 4.65"4.449, que se incorpora en la
presente en su totalidad, revela la reproporcion de alcanc|>s polihalogenados con alcanos
usando un catalizador de zeolita acida. Las Patentes Estadounidenses N° 2.979.541 y
3.026.361 revelan el uso del tetracloruro de carbono como un agente de cloraciéon para
metano, etano, propano y sus analogos clorados. Las trés patentes se incorporan como
referencia en la presente en su totalidad. [

La reproporcién de alcanos de C4-Cs con dibromometanl'o y/u otros polibromuros puede
ocurrir a temperaturas en la gama de 350°C a 550°C, donde la temperatura 6ptima
depende del polibromuro(s) que esta presente y el alcano(s) se broma. Ademas, la
reproporcion puede avanzar mas rapidamente a presione's elevadas (por ejemplo, de 200
kPa a 3000 kPa). Realizando una conversién de mete?no inicial alta en el reactor de
halogenacion, se pueden crear cantidades sustanciales de diy tribromometano; esas
especies luego se pueden usar como reactivos de bromacién en el paso de reproporcion.
El uso de di y triboromometano puede permitir la bromac;'ién controlada de de alcanos de
C1-C5 a bromoalcanos de C1-C5 monobromados y olefin'as de C2-C5. La reproporcion de
di y tribromometano puede facilitar la conversién del metano inicial alta durante la
bromacién, que puede reducir la velocidad de flujo de reciclado de metano y enriquecer la
corriente de gas de reactivo con monobromoalcanos de |C2-C5 y olefinas que se acoplan

a productos liquido sobre una variedad de catalizadores, |que incluyen zeolitas.

En otra realizacién de la invencién, la reproporcién se p
los polihaluros en una unidad de separacién'. Esto se
“zona de reproporcién® con un catalizador, tal como
reaccién ocurra a una temperatura reducida. l 4

Por ejemplo, aunque el propano reaccione con dibromoq"netano para formar bromometano
y bromopropano (un ejemplo de “reproporcidn’), la reaccidén no ocurre a una velocidad
apreciable a una temperatura inferior a 500°C. El uso de una zeolita puede permitir que la
reproporcién a una temperatura reducida, que permi,lte que las especies tales como
metano y etano se brome en una zona del reactor, :y di, tri y otros polibromuros se
reproporcionen en otra zona del reactor.

uede realizar sin separar primero
puede facilitar empaquetando la
una zeolita, que permite que la

,I
|
|
|
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Recuperacion de Bromo Durante la Descoquizacion

Inevitablemente, la formacion de coque ocurre en los procesos de halogenacion y
reproporcién. Si se usan catalizadores en el reactor(es) o la zona(s) del !reactor, los
catalizadores se pueden desactivar mediante el coque; en consecuencia; puede ser
necesaria la remocion periddica de los depdsitos carbdnicos. Ademas, hemos:descubierto
que, dentro del coque que se forme, también se puede encontrar bromo y és altamente
deseable que este bromo se recupere para minimizar la pérdida de bromo en el proceso
total, que es importante por motivos tanto econémicos como ambientales.

Pueden estar presentes varias formas de bromuros: HBr, bromuros organicos tales como
bromuro de metilo y dibromometano, y bromo molecular. La invencién proporciona medios
para recuperar este bromo desde el proceso de descoquizacion. En una realizacion, un
reactor dado se puede conmutar fuera de linea y se puede introducir aire u oxigeno para
la combustion de los depdsitos de carbono y la produccién de HBr desde los residuos de
bromo residual iniciales. El gas efluente se puede agregar a la corriente de| reactivo de
aire (u oxigeno) cargada al reactor de generacién de bromo, faciltando asi la

recuperacion de bromo completo. Este proceso se puede repetir periddicamente. En otra

|

realizacién, un reactor dado puede permanecer operativo y la bromacién y la
descoquizacién ocurren simultdneamente en el mismo reactor.

En una realizacién si bien un reactor dado esta fuera de linea, el proceso totgl puede, de
todos modos, operarse sin interrupciéon usando un reactor de reserva, que se puede
disponer en paralelo con su reactor contraparte. Por ejemplo, se pueden utilizar reactores
de bromacién dobles y reactores de acoplamiento dobles, con gases del proceso que se
esta desviando de uno, pero no ambos, reactores de bromaciéon (o reactores de
acoplamiento) cuando se desea una operacion de descoquizacion. El uso de un lecho
fluidizado puede reducir la formacién de coque y facilitar la eliminacién de calor y la
regeneracion de catalizador.

Otra realizacion del proceso de descoquizacién puede consistir en [a descoquizacion no
oxidativa usando un alcano o una mezcla de alcanos, que puede reducir tanto la pérdida
de productos adsorbidos como el requisito de oxigeno del proceso.

En aun otra realizacion del proceso de descoquizacion, un oxidante tal como ¢
o0 aire enriquecido se puede cocargar en la seccién de bromacién para conve
en diéxido de carbono y/o monéxido de carbono durante la reacciéon de
eliminando o reduciendo asi el requisito de descoquizacién fuera de
configuracién del reactor puede comprender un lecho de catalizador para la b
hidrocarburos seguido por un lecho de bromuro de metal para capturar todc
que no reacciono. ‘

En la realizaciéon que se muestra en la Figura 5, un reactor de bromacién qt

xigeno, aire
rtir el coque
bromacién,
linea. Esta
romacion de
> el oxigeno

le se puede

descoquizar durante la operacion puede comprender una o mas zonas catdliticas Utiles
para la bromacion de un hidrocarburo con una zona de catalizador de haIQro de metal
ubicada cerca del centro del reactor. Cuando se introducen un hidrocarburo§y un haluro
elemental en el reactor, el haluro puede reaccionar con el hidrocarburo para formar un
haluro de alquilo y algo de coque sobre el catalizador de halogenacién.| El oxigeno
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presente en la carga al reactor puede reaccionar con todo el coque formado durante la
halogenacion de los hidrocarburos para producir productbs de oxidacion (por ejemplo,
CO, CO,, agua, etc.). Ademas, el oxigeno puede reaqicionar con una parte de los
hidrocarburos o los hidrocarburos halogenados para forma,"r productos de oxidacion. Todo
el oxigeno que llega a la zona de catalizador de halurog/ de metal puede reaccionar el
haluro de metal para formar un 6xido de metal y halééeno elemental. Este haldégeno
puede entonces reaccionar también con todos los hldrocarburos sin reaccionar para
formar haluros de alquilo. El reactor puede operarse cuohcamente en un modo de ida y
vuelta para eliminar la formacién de coque en cualquier catahzador presente en cualquier
lado de la zona de haluro de metal. El reactor puede ser un reactor de lecho fijo, que
incluye un reactor de lecho fijo vertical, un reactor de Iec{no radial, o cualquier otro tipo de

reactor de lecho fijo adecuado. ,’

!
. . . | _—
Los tipos de catalizadores apropiados para la zona de| bromuro de metal pueden incluir
cualquier catalizador activo o reactivo sélido util en la c;iaptura de oxigeno y la formacion
de un haluro elemental, como se describe mas detalladamente a continuacion. Los

materiales activos pueden ser activo de reduccién -+ oxidacién o de no reduccion -

oxidacion. Los materiales adecuados pueden incluir; en forma no taxativa, oxidos o
haluros de cobre, magnesio, itrio, niquel, cobalto, Hierro calcio, vanadio, molibdeno,
cromo, manganeso, zinc, lantano, tungsteno, estario, |nd|o bismuto, o combinaciones de
ellos. Un oxido de estos metales puede formar un haluro de metal in situ al exponer a
cualquier haluro de hidrogeno generado durante la ‘freaccmn de halogenacién. En una
realizacion, un catalizador activo de no reduccién-oxidacién tal como NiO/NiBr;, puede ser
preferido debido a su alta capacidad y estabilidad d;e bromo a temperaturas altas en el
reactor. En una realizacion, se puede usar un cataliza,'ldor de NiBr; en el centro del reactor.
Esta configuracion de bromaciéon puede prevenir Il'i\ ruptura de oxigeno donde Br; se
genera desde un bromuro de metal (por ejemplo, CuBr,) para su uso en la reaccién de
bromacién, que incluye el uso a altas presiones. ,ll
|

La velocidad de flujo de oxigeno a través del reactor puede ser inferior al 5% en volumen,
o alternativamente, inferior al 3% en volumen durante el proceso de descoquizacion.
Ademas, el proceso de descoquizacion puede ocurrir periédicamente para oxidar todos
los depositos de coque formados, o el oxigeno se 'puede cargar continuamente al reactor

en un proceso de descoquizacion continua. |
|
l
|
]
|

Separacion de Haluro de Alquilo
|

La presencia de grandes concentraciones de es’pecies polihalogenadas en la carga del
reactor de acoplamiento puede derivar en un aumento en la formacién de coque. En
muchas aplicaciones, tales como la produccion ,cl:ie olefinas aromaticas y livianas, puede
ser deseable cargar solamente monohaluros al g'reactor de acoplamiento para mejorar la
conversiéon en productos. En una realizacion def la invencién, se puede agregar un paso
de separacion especifica entre el reactor(es) de ,fnaIogenacién/reproporcién y el reactor de
acoplamiento. . |

.f
Por ejemplo, se pueden usar una columna dej." destilacion e intercambiadores de calor
asociados para separar los monobromuros des,de las especies polibromadas utilizando la
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|

gran diferencia en los puntos de ebullicion de los compuestos. Las especiés polibromadas
que se recuperan como las corrientes inferiores se pueden reproporcionar con alcanos
para formar especies de monobromuro y olefinas, en el reactor de bro1 acion o en un
reactor de reproporcion por separado. La columna de destilacion se ;i)uede operar a
cualquier presion en la gama de 101,3 kPa a 5065 kPa. Las presiones mas altas pueden
‘permitir que se usen temperaturas mas altas del condensador, reduciendo¢ asi el requisito

de refrigeracion. |

La Figura 6 ilustra una realizaciéon de una unidad de separaciér|| para separar
monobromuros de especies polibromadas. i

|
Los bromuros de alquilo provenientes del reactor de bromacién sel pueden enfriar
pasando a través de un intercambiador de calor 70, y luego se puede'n proveer a una
columna de destilacién 71 equipada con dos intercambiadores de calor 72 y 73. En el
fondo de la columna, el intercambiador de calor 72 actua como un equipojde transferencia
calorifica, mientras en la parte superior del intercambiador de calor de cplumna 73 actua
como un condensador parcial. Esta configuracion permite que un “fondo” de liquido
enriquecido en polibromuros (y que contiene no mas que una cantidad menor de
monobromuros) se retire de la columna de destilacién. Los polibromuros _'se pueden pasar
a través de otro intercambiador de calor 74 para convertirlos nuevamente: en un gas antes
de devolverlos al reactor de bromacién (o de enviarlos a un reactor de|rep’roporcién por
separado) para la reproporciéon con alcanos no bromados. En la parte superior de la
columna, el reflujo parcial del liquido desde el tambor de reflujo se facilita mediante el
intercambiador de calor 73, que produce un vapor enriquecido en cémponentes mas
livianos que incluyen metano y HBr y una corriente liquida compuesta pc!)r monobromuros
y HBr (y que contiene no mas que una cantidad menor de polibromuros).

Otras configuraciones de destilacién pueden incluir una columna de corriente lateral con y
sin un rectificador o raspador de corriente lateral. Si la carga del reactor de bromacion
contiene agua, la corriente del fondo de la columna de destilacion también contiene agua
y un separador de fase de liquido-liquido sobre la corriente de fondo se puede usar para
separar agua de las especies polibromadas. Debido a la presencia de HlBr en la corriente
de agua, se puede enviar a una columna de absorcién de HBr o al reactor de generacion
de bromo.

Acoplamiento de Haluros de Alquilo a Productos de Peso-Molecular Mas Alto

Los haluros de alquilo producidos en el paso de halogenacién/desproporcion se pueden
hacer reaccionar sobre un catalizador para producir hidrocarburos superiores y haluro de
hidrégeno. La carga de reactivo también puede contener haluro de hidrégeno y alcanos
no halogenados desde el reactor de bromacién. De acuerdo con la invencién, se puede
usar cualquier cantidad de catalizadores para facilitar la formacién de productos
hidrocarburos superiores desde hidrocarburos halogenados. Ejemplos no taxativos
incluyen aluminosilicatos no cristalinos (acidos sélidos amorfos),| superacidos de
tungsteno/circonio, circonio sulfatado, tal como SAPO-34 y sus andlogos sustituidos de
estructura (sustituidos con, por ejemplo, Ni o0 Mn), ZSM-5 y sus anélog!os de intercambio
de iones, y ZSM-5 sustituido de estructura (sustituido con Ti, Fe, TH:hFe, B o Ga). Los
catalizadores preferidos para producir hidrocarburos liquidos a temiperatura ambiente
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|

I

incluyen ZSM-5 de intercambio de iones que tiene una rela'cic'm de SiO2AI203 por debajo
de 300, preferentemente por debajo de 100, y mas preferentemente de 30 o menos.
Ejemplos no taxativos de iones intercambiados preferidos incluyen iones Ag, Ba, Bi, Ca,
Fe, Li, Mg, Sr, K, Na, Rb, Mn, Co, Ni, Cu, Ru, Pb, Pd, Pt; y Ce. Estos iones se pueden
intercambiar como sales puras o como mezclas de sales. La preparacion de zeolitas
impurificadas y su uso como catalizadores de acoplam'iento de carbono-carbono se
describe en la Publicacién de Patente N° US 2005/01713{93 A1, que se incorpora como
referencia en la presente en su totalidad. En otra realizacién, un reactivo sélido de
alimina fluorada, que se describe mas detalladamente a continuacion, se puede usar
como el catalizador o como un soporte para el material catalitico util en la formacion de
productos hidrocarburos superiores. El uso de una alunl'wina fluorada puede permitir la
formacién simultanea de hidrocarburos superiores y la captura de haluro de hidrégeno
formado en la reaccion. i

|
En una realizacion de la invencion una zeolita ZSM-5 de i;’lntercambio de Mn que tiene una
relacién de SiO,/Al,O; de 30 se usa como el catalizador de acoplamiento. En ciertas
condiciones del proceso, puede producir una selectividad adaptada de productos
hidrocarburos liquidos. ;

|
En una realizacidén de la invencion, una zeolita ZSM-5 de contenido de aluminio reducido
se puede usar como un catalizador de acoplamiento. Generalmente, un tratamiento de
desaluminacion del catalizador de acoplamiento puede proporcionar beneficios tales como
selectividad mas alta hacia productos de BTX mientras rr,mantiene alta conversion (>99%).

|
Ademés, la desalinacion se puede prolongar la vida util del catalizador, puede mejorar la
estabilidad térmica de corto y largo plazo, y tambiénJl puede reducir la generacién de
coque. La desaluminacién de un catalizador de zeolita se puede realizar mediante el
tratamiento selectivo de la zeolita de intercambio de r,!ﬂdrégeno con un compuesto que
reacciona especificamente con centros de aluminio lformando compuestos volatiles a
temperatura ambiente o complejos solubles cuando I'se trata en una solucién acuosa.
Ejemplos de agentes de desaluminacién pueden incluir acidos minerales, tales como
acido clorhidrico (HCI), &cido flourhidrico (HF), acidoj etilendiaminotetraacetico (EDTA),
acido oxalico acido maldnico, vapor de agua sobrecalentada (formaciéon de vapor), y
reactivos de intercambio (SiCls;, NH,4[SiFs], NH HF,, EAIF3, fosfato de trialquilo, fosfitos
organicos). |

|

El acoplamiento de haloalcanos se puede realizar ﬁlan reactor de lecho fijo, de lecho
fluidizado u otro reactor adecuado, a una temperatura (por ejemplo, de 150°C a 600°C,
preferentemente de 275°C a 425°C) y presion adecuadas (de 10,13 kPa a 3545,5 kPa) y
un tiempo de residencia (1) de 1 segundo a 45 segundos. En general, un tiempo de
residencia relativamente prolongado favorece la conversion de reactivos en productos, asi
como la selectividad de productos, mientras que Jn tiempo de residencia mas corto
implica un rendimiento mas alto y (posiblemente) una economia mejorada. Es posible
dirigir la selectividad de productos cambiando el catalizador, alterando la temperatura de
la reaccién, y/o alterando el tiempo de residencia en ;[,el reactor. Por ejemplo, en un tiempo
de residencia moderado de 10 segundos y a una temperatura moderada de 350°C, xileno
y mesitilenos pueden ser los componentes predol'minantes de la fraccion aromatica
(benceno + tolueno + xilenos + mesitilenos; “BTXM") l'producida cuando el producto de una
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reaccion de bromacién de metano se carga en un reactor de acoplamiento empaquetado
con un catalizador de ZSM-5 impregnado con iones de metales, donde el me'tlal de
impregnacién es Ag, Ba, Bi, Ca, Co, Cu, Fe, La, Li, Mg, Mn, Ni, Pb, Pd, or Sri, y el
catalizador de ZSM-5 es Zeolyst CBV 58, 2314, 3024, 5524, o 8014 (disponible en Z;‘eolyst
International, Valley Forge, Pa.). A una temperatura de la reaccién de 425°C y un tlfiempo
de residencia de 40 segundos, tolueno y benceno pueden ser los profductos
predominantes de la fraccién de BTXM. La selectividad del producto también sejpuede
variar controlando la concentracién de dibromometano producido o cargado en el Feactor
de acoplamiento. La eliminacion del calor de la reaccién y la descoquizacion contmua y la
regeneracion del catalizador usando una configuracion del reactor de lecho fIU|d|zado para
el reactor de acoplamiento se puede anticipar en algunas instalaciones. ;
|
|
En una realizacién, la reaccién de acoplamiento se puede realizar en un par de rta:actores
de acoplamiento, dispuestos en paralelo. Esto permite que el proceso total se rel'alice en
forma continua, sin interrupcién, aun si uno de los reactores de acoplamiento fse lleva
fuera de linea para la descoquizacion o por algun otro motivo. Se puedenll utilizar
redundancias similares en la bromacién, la separacién de productos, la generécién de
halégeno y otras unidades usadas en el proceso total. |
|

En algunas realizaciones, el acoplamiento catalitico de haluros de alquilo a prod’uctos de
peso molecular mas alto puede derivar en la formacién de olefinas. En estas
realizaciones, se puede hacer reaccionar a los haluros de alquilo producidos erl1 el paso
de halogenacion/reproporcion sobre un catalizador para producir hidrocarburos sUperlores
y haluro de hidrégeno. La carga de reactivo también puede contener haluro de Ipldrogeno
y alcanos no halogenados desde el reactivo de bromacion. En una reallzellcmn, las
reacciones de acoplamiento tienen lugar en un solo recipiente de aCopIamien’lio con un
solo sistema de catalizador como se muestra en la Figura 7. En otra realizacif"m dos se
usan dos o mas sistemas de catalizador, cada uno de los cuales en su propio reactor. La
Figura 8 ilustra esto para dos sistemas de catalizador, aunque se pueden usa"'r mas. En
otra realizacion de la invencién (no ilustrada), se pueden mezclar dos o mas catalizadores
juntos usando un solo recipiente de reaccion. "

|
Por conveniencia, los dibujos ilustran reactores de lecho fijo. En otras realizacijones de la
invencion, los sistemas de reactor pueden usar reactores de lecho fijo, de lecho moévil, de
lecho fluidizado, o cualquier otro reactor adecuado o combinaciones de estos tipos de

reactores. ~ ’i

|
i
De acuerdo con la invencion, cualquiera de numerosos catalizadores o una cfombinacién
. oy L ! .
de dos o tres de estos catalizadores se puede usar para facilitar la formacién' de olefinas
livianas a partir de hidrocarburos halogenados. ,'
|
]

Ejemplos no taxativos incluyen diferentes silico-alumino fosfatos y alumino sil!‘icatos, tales
como SAPO-34 y sus analogos sustituidos de estructura (sustituidos con, por ejemplo,
Mg, Ca, Sr, Ba, K, Ag, P, La, o Zn), erionita, ferrierita, ALPO-5, MAPO-36, ZS"!M-12, ZSM-
57, ZSM-23, ZSM-22 y MCM-22. Los catalizadores para producir olefinas Iivi?nas pueden
incluir SAPO-34, CoSAPO-34 (SAPO-34 no sustituido con Co), ZSM-5 impprificado con

metal alcalinotérreo que tiene una cantidad de carga inferior al 20% en peso,
]

|
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l . .
preferentemente en la gama del 0,5% al 10%. Los procedimientos de sintesis vy
preparacién para estos materiales se describen en los Ejerrlhplos de la presente.

|

|
El acoplamiento de haluros de alquilo a olefinas se puederli realizar en un reactor de lecho
fijo, de lecho movil, de lecho fluidizado, o cualquier ;cntro reactor adecuado, a una
temperatura (por ejemplo de 300°C a 600°C, preferent'emente de 400°C a 500°C) y
presion adecuadas (por ejemplo, de 10,1 kPa a 1013 kPa) y un tiempo de residencia (7)
de 0,1 segundo a 10 segundos. En general, un tiempo de residencia relativamente corto
puede favorecer la conversién de reactivos en productos deseados, asi como mejorar la
selectividad de productos. Es posible dirigir la selectlwdad de productos cambiando el
catalizador, alterando la temperatura de la reaccion, y/o alterando el tiempo de residencia

en el reactor. |
l
Por ejemplo, con un catalizador basado en ZSM-5 (qur ejemplo, 55% Mg/8014), a un
tiempo de residencia corto (<1 segundo) y a una terhperatura moderada (400°C), el
propileno es el componente predominante de olefinas Ii:vianas. Con un SAPO-34, a una
temperatura de la reaccion superior a 450°C, etileno eslw' el componente predominante de
las olefinas livianas. La eliminacién del calor de la reac|éién la descoquizacion continua y
la regeneracion de catalizador usando una configuracion de reactor de lecho fluidizado
para el reactor de acoplamiento se puede énticipar; en alguna realizaciones de la
invencion. I
- | . _
En otras realizaciones, el acoplamiento de catalizador |de haluros de alquilo a productos
de peso molecular mas alto pueden derivar en la formacién de alcoholes u oxigenados.
En una realizacion, el MeBr resultante puede reaccionar sobre un catalizador adecuado
(por ejemplo, silicato de Ca como se describe mas detalladamente en la presente) para
formar alcoholes u otros oxigenados, que generan HBrJy H,O en el proceso.
E |
En otra realizacién, la formacion de oxigenados puede ;tener lugar en un solo recipiente de
la reaccion. En esta realizaciéon una solucién acuosa clie SeO, se puede usar para formar
alcoholes y/u otros oxigenados. El uso de una soluciétlh acuosa de SeO2 se describe mas
detalladamente a continuacién. |
l
En algunas realizaciones, el acoplamiento catalitico d,,e haluros de alquilo a productos de
peso molecular mas alto puede derivar en la formaci,’én de compuestos aromaticos tales
como mesitileno. En una realizaciéon, un catalizado;lr adecuado para formar mesitileno
puede ser un catalizador ZSM-5 modificado. Un ej{-:‘mplo de un catalizador de ZSM-5
modificado adecuado puede ser un catalizador de Z;'SM-5 modificado de Oxido de cobre
(CuO)/éxido de zinc (ZnO) sintetizado usando una técf'nica de impregnacion humeda.
: I
Un ejemplo de una técnica de impregnacién humeclf:ia adecuada puede incluir usar una
solucion de nitrato de metal para recubrir un so;;norte de catalizador seguido por la
calcinacion. Por ejemplo, se puede disolver nitrato/de cobre y nitrato de zinc en agua
desionizada para formar una solucion. Si es necesa};rio, el valor del pH de la solucién se
puede ajustar agregando una base, tal como hidroxido de amonio. Un catalizador de
zeolita ZSM-5 se puede agregar entonces a la solucion y dejar remojar. En algunas
realizaciones, el catalizador puede remojarse en la solucién durante 24 horas. Despues
de que se ha remojado el catalizador en.la soluciénil el exceso de agua se puede eliminar
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bajo vacio y el catalizador se puede secar y calcinar. El material se puede calentar a una
temperatura de entre 100°C y 150°C durante 12 horas para eliminar por lo meno'is una
parte del agua. El material secado luego se puede calcinar a una temperatura de 450°C a
850°C durante 6 horas usando una velocidad de calentamiento de 1°C/minuto. Un ejé?mplo
de un catalizador de ZSM-5 modificado adecuado es un catalizador de ZSM-5 impregnado

con 7% de CuQ/0,5% de Zn con una relacion de silice a aluminio de 55. '|

Reduccion de Coque en la Reaccion de Acoplamiento Catalitico

Como se sefialé previamente, el proceso de produccién de hidrocarburos superl%ores
usando haluros de alquilo puede generar coque (un residuo sélido rico en carbono) como
un subproducto indeseado sobre el catalizador y las paredes del reactor. Ademas, p{Jede
reducir la productividad debido a la necesidad de descoquizacion en forma regular. En
algunas realizaciones, una molécula de base de Lewis, tal como agua, didxido de carklaono
y monéxido de carbono, se puede agregar al catalizador para reducir la cantidad de coque
gue se genera. Se cree que la molécula de base de Lewis, tal como agua, reaccionalI con
las carbonaciones mas reactivas sobre la superficie del catalizador que previen’.e la
eliminacién de fragmentos ricos en hidrogeno y la conversién consecutiva en cogue.
Ademds, la molécula de base de Lewis puede reaccionar con sitios acidos de Lewis sobre
el catalizador, impidiendo asi que éstos generen coque. En algunas realizaciones, pu!ede
ser deseable proveer en forma continua moléculas de base de Lewis ya que la absorcion
de la base de Lewis sobre los centros acidos cataliticos es reversible en las condiciones
de la reacciéon. En una realizacioén, se puede agregar menos del 15% o alternativamente

menos del 10% en peso de la base de Lewis para controlar la formacién de coque.

Separacion de Productos hidrocarburos y Recuperaciéon de Halégeno

Los productos de acoplamiento pueden incluir hidrocarburos superiores y HBr. En|las
realizaciones que se muestran en las Figuras 1y 2, los productos que salen del reactor de
acoplamiento pueden primero enfriarse en un intercambiador de calor y luego enviarse a
una columna de absorciéon. HBr se puede absorber en agua usando una columna
empaquetada u otro dispositivo de contacto. El agua de entrada y la corriente de produ'lcto
se pueden poner en contacto en un flujo co-corriente o contracorriente, donde se prefiere
el flujo contracorriente por su eficiencia mejorada. La absorcién de HBr se puede realizar
en forma sustancialmente adiabatica o sustancialmente isotérmica. En una realizacion| la
concentracion del acido bromhidrico después de la absorcion esta en la gama del 5%1 al
70% en peso, con una gama preferida del 20% al 50% en peso. La presion de operac%én
puede estar en la gama de 101,3 kPa a 5065 kPa, mas preferentemente de 101,3 kPa a
3039 kPa. En el laboratorio, se puede usar una columna de vidrio o una colum'jna
revestida con vidrio con empaquetamiento ceramico o de vidrio. En una planta piloto'| o}
comercial, se puede utilizar uno o mas materiales durables, resistentes a [a corrosi(:)n,

como se describe mas detalladamente a continuacion. |

En una realizacién de la invencién, los productos hidrocarburos se pueden recuperar
como un liquido desde la columna de absorcién de HBr. Esta corriente de hidrocarburos
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I
liquidos puede separarse en fases de la corriente de HBr acuosal' usando un separador de
liquido vy liquido y enviarse a la unidad de limpieza de productofs. En otra realizacién, los
productos hidrocarburos se recuperan de la columna de HBr co:mo una corriente de gas,
junto con el metano sin convertir y otros gases livianos. Los prl'oductos pueden entonces
separarse y recuperarse desde el metano y gases Iiviano“s usando cualquiera de
numerosas técnicas. Ejemplos no taxativos incluyen tecnologias,| de destilacion, adsorcion
de oscilacion de presién, y separaciéon de membrana. ,f'
,

En algunas realizaciones, |la unidad de limpieza de productos p'uede comprender o incluir
un reactor para convertir hidrocarburos halogenados preséntes en la corriente de
productos en hidrocarburos no halogenados. Por ejemplo; en ciertas condiciones,
pequefias cantidades de bromoalcanos de C;-C,, bromobel'nceno y/u otras especies
bromadas pueden formarse y pasar desde el reactor de acdplamiento al separador de
liquidos y liquidos 15 y luego a la unidad de limpieza de produfcto 17 como se muestra en
la Figura 1. Estas especies bromadas se pueden “hldrodeShalogenar en un reactor

adecuado. : :
|

En una de dichas realizaciones, dicho reactor comprende un convertidor catalitico de
lecho fijo continuo empaquetado con un catalizador de metfal o de 6xido de metal con
soporte. Ejemplos no taxativos del componente activo pueden incluir cobre, 6xido de
cobre, paladio, y platino, donde el paladio es preferido.,II Ejemplos no taxativos de
materiales de soporte incluyen carbono activo, alimina, siliceli"y zeolitas, donde alumina es
el preferido. El reactor se puede operar a una presiél'n de 0 kPa a 1035 kPa,
preferentemente de 0 kPa a 39 kPa, y a una tempei'atura de 250°C a 400°C,
preferentemente de 300°C a 350°C, con un GHSV de 1200 h'a60h', preferentemente
de 240 h'. Cuando el bromobenceno (por ejemplo) se pasa sobre dicho reactor, se
convierte rapidamente en benceno y HBr, con algunos( hidrocarburos livianos (por
ejemplo, de C;-C;) producidos como subproductos. Aunque la deposicién de carbono
(coquizacion) puede desactivar el catalizador, el catalizador se puede regenerar mediante
la exposicidbn a oxigeno y luego a hidrégeno a, po:|" ejemplo, 500°C y 400°C,
respectivamente. |
|

Después de que el HBr se separa de los productos hidroca.lrburos, el metano sin convertir
puede salir con los gases livianos en la salida de vapor de la unidad de absorcién de HBr.
En una realizacién de la invencion, el metano sin convertir ’se puede separar de los gases
livianos en una unidad de separacién (“SEP II” en las F|guras) que opera usando la
absorcién de oscilaciéon de presién o temperatura la separacmn basada en membrana, la
destilacién criogénica (preferible para la produccion a grap escala), o algun otro proceso
de separacién adecuado. Las bajas conversiones de metano en el reactor de bromacion
pueden derivar en los productos de acoplamiento que |se transportan con los gases
livianos, que a su vez pueden necesitar la recuperaciérl.l‘a de estas especies desde los
gases livianos. Las tecnologias de separacion que se puel'den emplear con este propésito
incluyen, en forma no taxativa, destilacién, adsorciér;ﬁ de oscilaciébn de presidn o
temperatura y tecnologias basadas en membrana. |

En otro aspecto de la invencién, se provee un proceso para separar HBr anhidro de una
solucién acuosa de HBr. El HBr forma un azedtropo de alto punto de ebullicion con agua;
en consecuencia, la separacion de HBr de la solucién acuosa requiere la rotura del

|
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azebtropo usando un agente de extraccion o desviando el azedtropo usando deshlacuon
de oscilacion de presién. La Figura 9 ilustra una realizacién de una unidad de destﬂacuon
extractiva para separar HBr de agua. El agua se puede extraer en una columnq de
destilacion 80 y el HBr se puede obtener como la corriente de destilacion 81. La corri"ente
destilada también puede contener pequefias cantidades de agua. En una realizaciéh, la
columna de destilacién 80 es una torre de bandeja o una columna empaquetad’é. El
empaquetado ceramico convencional puede ser preferido al empaquetado estructurado.
La sal de bromuro acuosa, tal como CaBr,, se puede agregar en la parte superior ae la
columna de destilacién, que deriva en la extraccion de agua desde HBr acuoso. Puede no
ser necesario un condensador para la columna. Se puede usar un equipo de transferenma
calorifica 83 para mantener el flujo de vapor en la columna destilacién. La corriente diluida
de CaBr2 acuosa 82 se puede enviar a la seccién de evaporacion 86, que,-opcionalrrflente,
tiene una seccidén con bandeja o empaquetada. La corriente de fondo de la colum'na se
puede calentar antes de ingresar en la seccién de evaporacion. La corriente 87 Ibuede
comprender principalmente agua (y no mas que trazas de HBr) y puede salir de la s]('eccién
de evaporacién. ,'
En una realizacién, el HBr se puede desplazar como un gas desde su solucion aculosa en
la presencia de un electrolito que comparte un ion comun (Br o H) o un ion (por eJemplo
Ca? o SO,%) que tiene una energia de hidratacién mas alta que HBr. La presenma del
electrolito empuja el equilibrio HBr,. <> HBrg,s hacia la evolucion de gas, que se’ puede
facilitar mas calentando la solucién.

|
Las soluciones acuosas de bromuros de metales tales como CaBr,, MgBr; also KBI'r, NaBr,
LiBr, RbBr, CsBr, SrBr,, BaBr,, MnBr,, FeBr,, FeBrs;, CoBr,, NiBr,, CuBr,, ZnBrz_', CdBr,,
AlBr;, LaBr;, YBrs;, y BiBrs se pueden usar como agentes de extraccion, dénde las
soluciones acuosas de CaBr,, MgBr,, KBr, NaBr, LiBr o mezclas de ellos son preferidas.
La corriente de fondo de la columna de destilacién puede contener una solucié,n diluida
del agente de extraccion. Esta corriente se puede enviar a otra columna de destilacién o
un vaporizador donde se puede evaporar agua y el agente de extraccion se puede
concentrar antes de enviarlo de regreso a la columna de destilacion extractiva. Se puede
usar acido sulfurico como un agente de extraccion si su reaccién con HBr para formar
bromo y didéxido de azufre se puede minimizar. Los experimentos realizados para
demostrar la separacion de HBr anhidro de la solucion acuosa de HBr se describen en los
Ejemplos 2 y 3. (

f
l

En otro aspecto de la invencidn que se muestra en la Figura 10, un proceso para separar
HBr anhidro de una solucién acuosa de HBr se provee usando la absorcién de! oscilacion
de temperatura. Como se describié anteriormente, el HBr se puede absorber desde la
corriente de productos usando una solucion acuosa. El efecto de la temperatu'ra sobre la
solubilidad de HBr en agua se muestra en Figura 11. La columna de absorcwn de HBr
puede usar HBr acuoso como la carga de manera tal que la concentracién de, carga total
sea por lo menos el 48% en peso de HBr, y después de absorber HBr, la cohcentracién
de salida pueda ser entre el 50% y el 80% de HBr en peso. En una realizacic’iin, la salida
del sistema de absorciéon puede ser una corriente de HBr acuoso concentra,'do con una
concentracion de por lo menos el 48% de HBr en peso, donde la concentracin preferida
es entre el 55% y el 75% de HBr en peso. La corriente de HBr acuoso conl"centrado se
puede enviar al estado de evaporacion para la recuperacion de HBr. En una realizacion, la

o
|



columna de absorcidn puede ser acero de carbono revestido con vidrio o acero de
carbono revestido con polimero. Se pueden usar intercambiadores de calor de grafito en
el proceso. l

En una realizacion, la columna de absorcidn puede ser una columna empaquetada. En
otra realizacion, se puede usar una columna de bandeja. La column? de absorcion puede
operar a una temperatura de 150°C o menor. Como se puede generar una gran cantidad
de calor durante la absorcion de HBr, el calor se puede eliminar usando un intercambiador
de calor de circulaciéon externa. Los productos hidrocarburos puedeh salir en la salida de
gas. :
|

Los hidrocarburos con punto de ebullicion mas alto pueden condensarse y salir con la
salida, donde se pueden separar usando un separador de fase de liquido y liquido (no se
ilustra en el dibujo), ya que el HBr acuoso y la fase de hidrocarburos se separan. A
presiones superiores a 506.5 kPa, los hidrocarburos liquidos pueder|1 separares facilmente
de los gases livianos y de HBr enfriando la corriente y usando la separacién rapida antes
de introducir el gas en la columna de absorcion. Como la tendencia general, la
temperatura requerida para un raspador de HBr puede aumentar con la presion. Después
de la separacién de fases, el HBr acuoso se envia a un calefactor donde la temperatura
aumenta. La disminucién en la solubilidad de HBr a esta temlperatura deriva en la
eliminacion de HBr en la fase gaseosa. En algunas realizaciones, Ia‘| cantidad de trazas de
agua se puede eliminar con el HBr. Sin embargo, en la mayor parte de los casos, las
mediciones en el laboratorio no detectaron ninguna cantidad de agua presente en el vapor
de HBr. El HBr acuoso puede salir del calefactor/evaporador y se puede enfriar antes de
la recirculacién a la columna de absorcion. | '

En otro aspecto de la invencion, se proporcionan diferentes enl'foques de la limpieza
(separacién y/o purificacion) de productos. Numerosas especies de bromuro pueden estar
presentes en la corriente de producto no purificado: HBr, bromuros organicos tales como
bromuro de metilo y dibromometano, y bromo-aromaticos. En 'una realizacién de la
invencién, los productos hidrocarburos se pueden separar dle especies bromadas
pasando la corriente de producto sobre metal de cobre, NiO, CaO, ZnO, MgO, BaO, o
combinaciones de ellos. Preferentemente, lo productos pueden correr sobre uno o mas de
los materiales enumerados anteriormente a una temperatura de 25°C a 600°C, mas
preferentemente, de 400°C a 500°C. Este proceso puede ser tolerante de todo el CO2 que
puede estar presente. |

En aln ofra realizacién, HBr puede separarse de la corriente de productos hidrocarburos
usando la destilacion. Como el HBr es el principal componehte en la corriente de
productos de acoplamiento de C-C y tiene el punto de ebullicion mas bajo (-67°C a 101,3
kPa), el proceso de destilacion se debe realizar a una presién mélslI alta. Un esquema para
el sistema de separacion se muestra en la Figura 12. Si los productos del acoplamiento
estan a una presién mas baja, se pueden comprimir a una presionjde 1013 kPaomasy la
primera columna (Col 1) puede separar el metano y'los gases livianos del HBr y los
componentes con puntos de ebullicibn mas altos. El destilado lpuede comprender una
pequena cantidad de HBr. La corriente de destilado se comprime :a una presién de 1519,5

kPa o mas alta para aumentar |la temperatura del condensador para el desmetanizador
(Col 2). La corriente de fondo del desmetanizador comprende |etano con una pequefia
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cantidad de HBr. La corriente de fondo de la primera columna (Col 1) se puede enviar|a
una serie de columnas de destilacién (Cols. 3 y 4) donde el HBr se puede separar y enviar
a la seccion de generacién de bromo (no se muestra), y los gases livianos y los productos
hidrocarburos liquidos se obtienen como el destilado y el fondo, respectivamente. Las
necesidades de compresién se pueden reducir si el reactor de acoplamiento se operala
una presién mas alta. En ciertas realizaciones, la entrada de productos de acoplamiento gl
sistema de separacién puede ser a una presion alta de 1519,5 kPa a 4052 kPa y por lo
tanto, la compresién puede no ser necesaria corriente abajo.

En otra realizacién, especificamente para la produccién a gran escala de hidrocarburos, el
metano sin convertir se puede separar de otros hidrocarburos livianos asi como productos
mas pesados (por ejemplo, benceno, tolueno, etc.) usando la destilacién. Por ejemplo, en
las Figuras 1 y 2, el metano y otros hidrocarburos livianos salen de la columna de
absorcién a través de una salida de gas y se dirigen a una unidad de separacion (SEP II).
Todo el bromuro de metilo sin convertir se puede eliminar con gases livianos y se puede
reciclar de regreso al reactor de bromacién/reproporcién. Los hidrocarburos mas pesados
se pueden eliminar como un destilado liquido.

Generacion de Halogeno Molecular

En una realizacién de la invencion, la generacion de halégeno catalitico se puede realizar
haciendo reaccionar acido hidrohdlico y oxigeno molecular sobre un catalizador
adecuado. La reaccion general puede estar representada por la ecuacion (1):
catalizador
2HX + %O P, + H,0 (1)

El proceso puede ocurrir a una gama de temperaturas y relaciones molare del acido
hidrohalico (HX) y del oxigeno molecular (O,), por ejemplo de 4:1 a 0,001:1 HX/O,,
preferentemente de 4:1 (para ajustar la estequiometria de la reaccién), mas
preferentemente de 3,5:1 (para prevenir la ruptura de HBr eventual).

Se puede generar halégeno usando oxigeno puro, aire, o gas enriquecido con oxigeno, y
la reaccion se puede realizar con una variedad de gases que no reaccionan inertes talclas
como nitrégeno, didxido de carbon_o, argon, helio, y vapor de agua que esta presente. T%e
puede combinar cualquier proporcion de estos gases como gases puros o mezclas
seleccionadas de ellos, para adaptarse a los requisitos del proceso. : ;

Se han identificado numerosos materiales como catalizadores de generacion de
halégeno. Es posible usar un tipo de catalizador o una combinacién de cualquier cantidad,
configuracion, o proporcidn de catalizadores. Oxidos, haluros y/u oxi-haluros de uno| o
mas metales, tales como Cu, Ag, Au, Fe, Co, Ni, Mn, Ce, V, Nb, Mo, Pd, Ta, o W son
representativos, mas preferentemente Mg, Ca, Sr, Ba, V, Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, o Ce.
Los catalizadores mas preferibles son o6xidos, haluros, y/u oxi-haluros de Cu. Estos
materiales se pueden considerar cataloreactivos como se discute mas detalladamente; a
continuacion. !

c
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Aunque no estamos obligados por la teoria, las siguientes ecua?iones se consideran
representativas de la composicion quimica que se cree que tiene! lugar cuando dichos

materiales se usan para catalizar la formacién de halégeno:

!
!
|
CaO + 2HBr — CaBr; + H,0 (2) !
|
!

CaBr, + %0, — Ca0 + Br, (3) i

|

!

3COBr2 + 202 — C0304 + 3Br, (5) |

5
;. . . | . . x
para 6xidos de metales en los cuales el metal si cambia estados de oxidacion. La

reaccion neta para las ecuaciones (2=+(3) y las ecuaciones (4)+(;’5) es la ecuacion (7):
!
!
!
!

catalizador !
!

2HX + %O + H20 (7) |

que es equivalente a la ecuacion (1).
!
!
|

. . x . .y ] ' g
En una realizacion de la invencion, se usa cloro como el ;agente de halogenacion, y
bidxido de cerio (CeQ,) para catalizar la generacién de cloro fﬂesde acido clorhidrico. Las

siguientes ecuaciones se consideran representativas:

2 Ce0, +8 HCI — 2 CeCl; + 4 H,O + Cl, (8)

2 CeCly+20, —>2Ce0, +3Cl (9)

para una reaccion total: 2HCI + %20, — H,O + Cl, (10)

que es también equivalente a la ecuacion (1).
Este uso de bidxido de cerio es bastante novedoso, ya que permite el consumo

esencialmente completo de HCI. En cambio, las reacciones,' previas de 6xidos de metales,
HCI, y oxigeno han producido generalmente mezclas de HCI/Cl,. Por lo tanto, el bidxido
de cerio se puede emplear ventajosamente como un c-"atalizador de regeneracion de
halégeno, especificamente donde se usa cloro para la jhalogenacion de alcanos, con

|
En una realizacion de la invencién, el catalizador(es) de! generacién de halégeno puede
apoyarse sobre alumina porosa o0 no porosa, silice, circopio, titanio o mezclas de ellos, u

otro soporte adecuado. Se puede emplear una gama de! temperaturas para maximizar la
eficiencia del proceso, por ejemplo, de 200°C a 600°C, rfnés preferentemente de 350°C a

menor costo y familiaridad para la industria del cloro.

450°C. ,’
|
|

|
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Eliminacién de reactivos sélidos de Haluro de Hidrogeno y Regeneracion de Haluro

En otra realizacion, el haluro de hidrégeno generado durante el acoplamiento catalitico
puede separarse de la corriente de producto y regenerarse usando un catalore’activo. Un
catalorectivo puede facilitar el acoplamiento de carbono-carbono, por ejemplo la
oligomerizacion o metatesis de hidrocarburo. El término “cataloreactivo” puede referirse a
un compuesto inorganico que (a) contiene por lo menos un dtomo de metal y po!r lo menos
un atomo de oxigeno, y (b) facilita la produccién de un hidrocarburo superior. Ejemplos no
taxativos de cataloreactivos incluyen zeolitas, zeolitas impurificadas, 6xidos d:E metales,
6xidos de metales mezclados, zeolitas impregnadas con 6xidos de metales y materiales
similares, mezclas de dichos materiales, asi como cualquier otro material descrito e la
presente para capturar y convertir haluros de hidrégeno. Ejemplos no taxativos de
impurificadores incluyen metales alcalinotérreos, tales como calcio y magnesio, y sus
oxidos y/o hidroxidos. Un listado no taxativo de 6xidos de metales puede incluir 6xidos de
cobre, magnesio, itrio, niquel, cobalto, hierro, calcio, vanadio, molibdeno, cromo,
manganeso, zinc, lantano, tungsteno; estario, indio, bismuto y mezclas de ellos.

Sin desear quedar limitado por la teoria, se cree que un cataloreactivo puede diferir de un
verdadero catalizador en que se puede convertir en un haluro de metal cuando se lo
expone a un haluro de hidrégeno. El 6xido de metal luego puede regenerarse tratando el
haluro de metal con oxigeno o aire (preferentemente a una temperatura elevada) para
permitir que por lo menos una parte del cataloreactivo se recicle dentro del proceso. El
cataloreactivo también puede actuar como un agente de liberacion y secuenciacion de
halégeno, que ofrece la posibilidad de obtener una distribucién de pro:ductos de
acoplamiento afinables. La eleccion del cataloreactivo puede permitir que la distribucion
de productos incluya la capacidad de producir oxigenados si se desea. El cici:lo quimico
total puede derivar en la creacién de agua como el Unico subproducto de la reaccion.
Cuando se usa exclusivamente para la captura de haluro de hidrégeno, un cataloreactivo
se puede denominar reactivo sélido. Ademas, el uso de un reactivo sélido para la captura
de haluro de hidrégeno y la recuperacidn de haluro elemental reduce el|inventario,
simplifica las operaciones del proceso y puede reducir el costo de capital total.

En una realizacion, un cataloreactivo puede ser un activo de reduccién-oxidacién o de no

reduccion-oxidaciéon. Como se usa en la presente, el término “activo de no| reduccién-
oxidacion” puede referirse a un metal o un oxido de metal que tiene un solo estado de
oxidacién, estable. Por ejemplo, un metal u 6xido de metal activo de no|reduccion-
oxidacién puede incluir, en forma no taxativa, Ni, Ca, Mg, o Ba. Los metales u 6xidos de
metales activos de no reduccién oxidacion pueden capturar y secuestrar| haluro de
hidrégeno sin liberar un haluro elemental en el proceso. Por ejemplo, las ecuaciones (2) y
(3) presentadas anteriormente demuestran un cataloreactivo activo de no| reduccién-
oxidacion que pueden capturar eficazmente un haluro de hidrégeno. Como se usa en la
presente, el término “activo de reduccién-oxidacion” puede referirse a un metal o haluro
de metal que tiene mas de un estado de oxidacién estable. Por ejemplo, un metal u 6xido
de metal activo de reduccién-oxidacion puede incluir, en forma no taxativa, Cu, Co, Ce, 0
Fe. Una ventaja de usar 6xidos de metal activos de reducion-oxidacion es c!que pueden
regenerarse a una temperatura mas baja, permitiendo una reducciéon sustancial en la
energia necesaria en el proceso general. Los metales u dxidos de metales de reduccién-
oxidacion pueden generar haluro elemental cuando se usan en el ciclo de captura y
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regeneracion de haluro de hidrégeno. Por ejemplo, las ecuaciones (4)! y (5) presentadas
anteriormente demuestran un cataloreactivo activo de reduccién-oxidaﬁ:ién en el contexto
de un sistema basado en bromo que puede liberar bromo elemental d;iurante la reaccién
de captura de bromuro de hidrégeno. La cantidad de halégeno eIe,‘mentaI liberado, si
hubiera, mediante un sistema de activo de reduccion-oxidacion puede depender del
haluro que se use, de las condiciones del reactor y de la ele:ccién del material
cataloreactivo. |

|

.'

En una realizaciéon, se puede usar un reactivo sélido para capturar;‘ y oxidar haluro de
hidrégeno. En esta realizacién, una corriente que contiene un halul'rro de hidrégeno se
puede pasar sobre el reactivo sélido para generar el haluro de metal‘f correspondiente. El
reactivo solido puede ser un material activo de reduccién-oxidaciénl{o de no reduccion-
oxidacion. La captura de haluro de hidrégeno se puede generalizar co;mo:

MO (6xido de metal) + 2HX < MX; (haluro de metal) # H,O
para un reactivo sélido activo de no reduccion-oxidacion. "'
l

En una realizacion, la corriente que contiene el haluro de hidrégenl’o puede provenir de
una variedad de fuentes. Por ejemplo, el haluro de hidrégeno puefade generarse como
resultado de una absorcion acuosa del haluro de hidrégeno dg’sde la corriente de
productos que sale del reactor de acoplamiento. Alternativamer?'te, la corriente que
contiene haluro de hidrégeno puede ser la corriente de productos que sale del reactor de
bromaciéon o del reactor de acoplamiento. En aun otra realizacién, la corriente que
contiene el haluro de hidrégeno puede separarse parcialmente,I de la corriente de
productos que sale del reactor de acoplamiento. Por ejemplo,| cualquier haluro de
hidrégeno se puede separar de la corriente de productos junto Icon una corriente de
metano o una corriente de hidrocarburo liviano antes de ser pasada a un recipiente que
contiene un reactivo sélido. En estas realizaciones, el reactivo sélido puede usarse para
capturar cualquier haluro de hidrégeno contenido dentro de la corriente, que deriva en una
corriente que puede estar esencialmente libre de haluro de hidrégeno.

Un material reactivo sélido que se ha convertido en un haluro de metal puede regenerarse
mediante el tratamiento con aire u oxigeno para liberar un haldgeno elemental y convertir
el reactivo sélido nuevamente en el material 6xido original. Como se usa en la presente, el
término “aire u oxigeno” puede incluir cualquier miembro de corriel.ntes de gas basado en
oxigeno o que contiene oxigeno. Ejemplos incluyen, en forma no taxativa, aire comun, gas
oxigeno puro (02), gas oxigeno que contiene cantidades menoreg de otros componentes
gaseosos, corrientes diluidas de gas oxigeno en un gas portador (!lpor ejemplo, helio), aire
enriquecido con oxigeno, etc. La exposicion al aire o al oxige’no puede regenerar la
especie de haluro de metal nuevamente en la especie | de metal y oxigeno
correspondiente. Cuando ocurre la regeneracion, el haluro elemental que se libera puede
reciclarse para su uso en el reactor de bromacién o en otro I!ugar en el proceso. La
reaccion en la seccion de regeneraciéon puede generalmente representarse como:
MX2 (haluro de metal) + 1/2 O, «— MO (6xido de m:etal) + X
|

En una realizacidén, las caracteristicas .de rendimiento del reactivo sélido pueden ser
importantes asi como determinar la configuracion del reactor mas adecuado para una
aplicacion especifica. Las caracteristicas importantes pueden incluir, en forma no taxativa,
una alta capacidad de contener bromo regenerable, la estabili]dad de la capacidad del

|
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bromo durante miles de ciclos y la capacidad de neutralizar rapidamente el HBr y ,de
regenerar el reactivo sélido original la contacto con el aire o el oxigeno.

l

!
En una realizacion, se pueden formar materiales reactivos sélidos usando formulacior;'1es
de gel de solucién, formulaciones de co-precipitacion, e impregnacion humeda, comof se
revela en la presente. Ademas, un reactivo sélido puede comprender cantidafdes
pequefias de productos quimicos preparadores para aumentar la estabilidad del séliqio y
la velocidad de regeneracion de bromo. Por ejemplo, éxido de potasio y circ<(5nio
estabilizado con itrio pueden aumentar la estabilidad y las velocidades de reaccién dql los

reactivos soélidos durante la captura de HBr y las reacciones de generacién de bromo. ,

Los diferentes pasos de la captura y liberacion de haluro de hidrogeno pueden realiz"arse
en un recipiente, envase, o reactor a presiones y temperaturas apropiadas. Los factores
que pueden afectar las condiciones de la reaccion incluyen, en forma no taxativa, el
material de partida o la composicion de la corriente de haluro de hidrégeno, la
composicién del reactivo sélido, las velocidades de flujo y el tipo de reactor. Er,'r una
realizacion, el reactor puede operarse a presion atmosférica o ligeramente por encir,?{na de
ella. En otra realizacion, el reactor puede operarse a una presion en la gama de 101,!3 kPa
a 20260 kPa. En una realizacion, el reactor puede operarse entre 0°C y 600°C,
alternativamente, entre 200°C y 500°C para facilitar la captura de haluro de hidrpgeno
seglin el material reactivo sélido seleccionado. Por ejemplo, NiO o CaO se pued,'e usar
para capturar HBr entre 425°C y 500°C para procesos basados en materiales acti,\'/os de
no reduccién-oxidacién, mientras que 6xido de cobalto u éxido de cerio se puede?'n usar
para la captura de HBr a una temperatura de 300°C a 450°C para un proceso basado en
un material activo de reduccién-oxidacion. En una realizacién, el reactor se puedel' operar
entre 0°C y 650°C, alternativamente entre 200°C y 600°C durante la oxidacion y liberacion
de halégeno. Esto puede regenerar la especie de haluro de metal nuevameqjte ala
especie de metal-oxigeno correspondiente. Luego de la regeneracion, se libera el haluro
elemental, que se puede reciclar para su uso en la reaccién de bromacién o en otfro lugar
en el proceso. Por ejemplo, NiBr2 o CaBr2 puede reaccionar con aire u oxigen’o a una
temperatura de entre 400°C y 600°C para regenerar bromo en un proceso basado en
material activo de reduccién-oxidacién, mientras que bromuro de cobalto o brol}nuro de
cerio pueden reaccionar con aire u oxigeno a una temperatura de entre 200°C'~' y 55°C
para regenerar bromo en un proceso basado en material activo de reduccién-oxid'l':\cién.
|

Materiales para Eliminacion y Regeneracion de Haluro de Hidrégeno ,l
l

En una realizacién de los procesos descritos en la presente, diferentes materialés pueden
actuar como un material activo catalizador o cataloreactivo, o un soporte. El;ll algunas
realizaciones, el HBr gaseoso se puede eliminar selectivamente de la cos}riente de
producto a través del uso de un reactivo sélido basado en silicato de calcio:. En esta
realizacion, como se elimina el HBr gaseoso de la corriente de producto Ise puede
convertir directamente en Br, en un segundo paso usando un oxidante adeguado, por
ejemplo oxigeno. Generalmente, es deseable que el reactivo sdlido basado en;’silicato de
calcio tenga una alta capacidad de bromo, por ejemplo mas de 4 mmol d,e Bry/ecm?®,
ciclicamente estable durante muchos ciclos, esta en una forma tal que se pueda usar en
reactores de lecho fijo, mévil o fluidizado y que tenga un riesgo ambiental, de!salud y de

seguridad minimo. En una realizacién, un reactivo solido basado en silicato de calcio
|
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adecuado se puede sintetizar usando una técnica de impreénacién himeda. Usando una
técnica de impregnacion humeda, se puede usar un nitra’g'o de metal para preparar el
reactivo sélido, sin embargo cualquier compuesto solquIe seria adecuado. En una
realizacién, nitrato de calcio y etanol se pueden mezclar ;en una cantidad suficiente de
manera tal que el nitrato de calcio se disuelva. También ,’e pueden agregar nitratos de
metal adicionales, tales como nitrato de potasio. El solutq’ se puede combinar entonces
con un material de silice adecuado de tamafio de par’ticul?s apropiado. La mezcla luego
se refluye a una temperatura de aproximadamente 100°C/durante aproximadamente tres
a cinco horas y luego se deja secar. El material secadq‘l puede entonces calentarse a
200°C para eliminar el componente NOx y luego los mfateriales se pueden calcinar a
aproximadamente 550°C durante seis horas a una veloci,'dad de calentamiento de 1°C a
5°C/minuto. ,f

|

Si bien los reactivos soélidos basados en silicato de calcj,o adecuados para su uso en la
presente invencién pueden prepararse en una variedad de maneras, los reactivos solidos
basados en silicato de calcio preparados usando la té'fcnica de impregnacién humeda
descritos en la presente se han ensayado a temperatura"‘s de neutralizacién de 400°C y a
temperaturas de regeneraciéon de 500°C durante 100 ciclos sin ninguna pérdida aparente
de capacidad, diferentes de una rotura inicial en un per;iodo de 5-20 ciclos. Ademas, los
reactivos sélidos basados en silicato de calcio preparadbs mediante este método pueden
estar en una forma utilizable como sintetizados (pelotill’as de hasta 2 mm) y pueden no
requerir ningun agente ligante adicional para aplicaciones de lecho fijo. Los reactivos
solidos basados en silicato de calcio pueden proporcionar capacidades de bromo estable
de 1,5 mmol de Br,/g-sdlido a 3 5 mmol de Brzlg-sélidof 0 mas. En algunas realizaciones,
el caracter basico de los reactivos sdlidos basadosf en silicato de calcio se puede
incrementar a través del agregado de metales alcq’linos, que pueden aumentar las
velocidades de regeneracién. Por ejemplo, el agregadé de potasio en una relacién molar
de 5:20:75 (K:Ca:SiO,) puede aumentar las velocidades de reaccion 5 veces comparada
con los materiales con solamente calcio.

En una realizacioén, se puede usar un nano-compuest!o basado en éxido de niquel (NiO)
como un reactivo sélido para la captura selectiva de I-!Br y su posterior conversién en Br..
Los materiales usados para el nano-compuesto bas"ado en NiO pueden presentar alta
capacidad (4 mmol de Bry/g 0 mas alta), velocidad(’es de generacion de Br2 rapidas y
estabilidad de ciclos de largo plazo. Como se u?a en la presente, por el término
“estabilidad de ciclo” se entiende que las propiedades,' claves del reactivo sélido, tal como,
en forma no taxativa, capacidad, velocidades de cap'tura y regeneracién, etc, no cambian
apreciablemente cuando el sélido se cicla repetidamente entre los estados de oxido y
bromuro, asi como entre la baja y alta temperatura. Diferentes realizaciones de
compuesto quimico humedo se pueden usar para sintetizar reactivos sélidos de nano-
compuestos, que incluyen gel de solucion, gel de solucion acoplado con gotas de aceite, y
metodos basados en co-precipitacion, como se describe mas detalladamente a
continuacion. Si bien estas realizaciones se pueden describir en términos de reactivos
sélidos basados en NiO para la captura de HBr/t‘legeneracién de Br,, las técnicas de
sintesis también pueden ser aplicables para otros réactivos solidos basados en 6xidos de
metales. Ejemplos no taxativos incluyen 6xidos d;'e cobalto, cobre, calcio y hierro para
captura/regeneracioén de Br,. Ademas, estas técnic;‘lzs también pueden ser aplicables para

|

|
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reactivos sélidos regenerables para eliminacion de CO; (ZnO « ZnCQO;) y combustidn de
bucle de producto quimico (NiO « Ni).

En otra realizacion, el HBr gaseoso se puede eliminar selectivamente de la corr_ie?nte de
producto a través del uso de materiales basados en alumina fluorada. Una afll]mina
fluorada impurificada con 6xido de metal (por ejemplo, FALL,Os) puede ser un reactivo
solido estable para la captura de haluro de hidrégeno y la regeneracion de halégeno
elemental. En algunas realizaciones, un material de alimina fluorada, tal coano una
alimina fluorada impurificada con 6xido de calcio, se puede usar como un cataloreactivo
para la sintesis de metanol. Como catalizador FAI203 puede ser eficaz en la conyersion
de algunas olefinas (por ejemplo, isobutileno) en hidrocarburos superiores, y se puede
usar como catalizador o componente del catalizador para el acoplamiento de haluro de
alquilo en hidrocarburos superiores. Los materiales de alumina fluorada pueden presentar
una capacidad de bromo estable de 2,0 a 2,5 mmol de Br,/g durante muchos ciclos, por
ejemplo hasta 500 ciclos. Los materiales de alimina fluorada pueden presentar alta
actividad catalitica debido a las fuertes interacciones entre la estructura cristalina de
soporte fluorado y cualquier metal u éxido de metal impurificado adicional |0 ion
intercambiado con el material. La presencia de flior en el material puede derivar en la
acidez de Lewis aumentada que también puede explicar un alto nivel de actividad
catalitica. Los catalizadores o cataloreactivos preparados usando un material de alimina
fluorada puede ser adecuado para su uso en aplicaciones de lecho fijo, mévil y fluidizado.

Se pueden usar materiales adicionales con material de alumina fluorada para formar un
catalizador o cataloreactivo para su uso en la produccion de hidrocarburos superiorclas. Por
ejemplo, NiO y CaO se pueden apoyar sobre una alimina fluorada de area superficial
alta. Estos materiales se pueden impurificar con uno o mas metales alcalinos o
alcalinotérreos, que pueden aumentar la regeneracion de haluro elemental cuando se
usan estos materiales. Si bien no deseamos atarnos a la teoria, creemos que a diferencia
de un soporte inerte, un material de alimina fluorada puede reaccionar con un m!aterial
activo (por ejemplo, un oxido de metal tal como NiO, CaO, etc.) como consecuencia de la
acidez de Lewis del material, que puede derivar en la inmovilizacién de la superficie del
material activo. La inmovilizacién del material activo puede reducir o eliminar la

sinterizacién, que puede derivar en la degradacion del catalizador o cataloreactivo.

La alumina fluorada de alta area superficial (FAI203) se puede sintetizar impreg:nando
una alumina de area superficial alta con una soluciéon acuosa de fluoruro de amonio, que
se usa como un agente de fluoracién. Después de agitar la mezcla durante una cantidad
suficiente a temperatura ambiente, el exceso de solucion se puedé evaporar! Este
material resultante se puede secar en un horno, luego calcinar bajo N,. Luego se pueden
agregar materiales adicionales a la alimina fluorada. Por ejemplo, nitrato de niquel o
nitrato de calcio se puede usar para la impregnacion humeda de la alimina fluorada
mediante calcinacién para producir alumina fluorada impurificada con NiO o |CaO,
respectivamente.

En una realizacion, un material activo puede comprender menos 25 del 3(‘)%, 0
alternativamente, menos del 15% en peso de flior en una estructura de alimina. La
alumina base puede ser cualquier alimina adecuada y puede incluir, por ejemplo, esferas,
elipsoides, toroides, etc. En una relizacién, una esfera de aliimina de-2 al miiimetros

[
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(comercialmente disponible como Davicat Al-2750 from W.R. Grace & Co. de Columbia,
MD) se puede usar como el material de partida para la sintesis de u:na alumina fluorada.
|

En otra realizacion, el haluro de hidrégeno generado en el proceso:descrito en la presente
se puede eliminar usando una sal de haluro de metal con una pluralidad de estados de
oxidacién. En una realizacion, el metal puede ser cobre, que puede formar dos estados de
oxidacion estables con un haluro tales como bromo. En una réalizacién en la cual el
halégeno es bromo, el cobre puede formar tanto CuBr como CuBrQ Mediante la ciclacion
entre dos estados de oxidaciéon de Cu, se puede crear un bucle de reciclado cerrado de

bromo en donde el bromo se retiene principalmente como una sal de bromuro.

|
En una realizacién, alquilos bromados del reactor de bromaciéon se pueden acoplar

mediante el contacto con un catalizador apropiado para producir productos y HBr. Los
gases del reactor de acoplamiento se pueden enfriar y poner en contacto con agua para
absorber HBr y permitir que los productos de acoplamiento princ;l,ipalmente libres de HBr
se envien a la separacién y recuperacion de producto. La solucién acuosa de HBr se
puede poner en contacto con CuBr, que se puede reciclar desde un paso de generacion
de bromo que se describe a continuacién. Se puede utilizar aire;‘ u oxigeno para facilitar
una reaccion entre HBr y CuBr que deriva en la conversion del CuBr en CuBr, y agua. En
otra realizacion, una soluciéon acuosa de CuBr/CuBr, se puede tl‘lear como el absorbente
en la separacion de contacto de los productos del reactor de aco?lamiento desde el HBr.

|
Los solidos de CuBr;, CuBr sin reaccionar y agua se pueden éeparar usando cualquier
técnica capaz de eliminar sélidos de una soluciéon acuosa. Por| ejemplo, las técnicas de
separacion adecuadas pueden incluir, en forma no taxaltiva, la cristalizacion o
cristalizacién de evaporacién seguida por la filtracién o centrifugacion. Los cristales de
CuBr,, que pueden adn contener agua, pueden secar"se a una temperatura
suficientemente baja para evitar la liberacion de bromo. En una realizacién, la temperatura
de secado puede ser inferior a 200°C. Los cristales de CuBr, s'e cados pueden entonces

enviarse a una unidad de generacion de bromo.

En una realizacién, la unidad de generacion de bromo puede comprender una cdmara de
calefaccién para calentar el CuBr, a 275°C, que deriva en la conversion del CuBr, en
CuBr y la liberacién de bromo como un vapor. En esta reaIizaci’c’Jn, un gas portador puede
usarse para eliminar el bromo generado por el CuBr, en la,unidad de generacion de
“bromo. En una realizacién, el gas portador puede ser metano o fcualquier otra corriente de
hidrocarburo liviano. Los productos de la unidad de generacion de bromo, que incluyen
bromo y cualquier hidrocarburo liviano que compone el gas pc!artador, se pueden separar
del CuBr sélido y enviar a un reactor de bromacién donde| se realiz6 la reaccién de
bromacién. Los productos de la unidad de generacién de broqno pueden calentarse para
aumentar la temperatura de la mezcla a la temperatura deseada en un reactor de
bromacién. El CuBr sélido que se genera se puede reciclar hakia el reactor de captura de
HBr. En algunas realizaciones, el reactor de generaciéon de bromo y el reactor de
bromacién pueden tener lugar en el mismo recipiente. |

En otra realizacion, el proceso basado en bromuro de cobre descrito anteriormente se
puede usar como un material depurador para capturar todo iel haluro de hidrégeno que

pasa a una corriente de proceso que sale del proceso. Por ej’emplo, una solucién acuosa
l
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o un lecho seco de CuBr se puede usar como una trampa de HBr final antes de que las
corrientes de venteo salgan del proceso. Dichas trampas pueden impedir que 1odo el HBr
escape del proceso y vpermitir que el HBr se capture y se convierta posteriormente en

bromo elemental para su reutilizacién en el proceso.
Métodos de Preparacion de Catalizadores y Cataloreactivos

Cualquiera de los materiales Utiles como catalizadores de acoplamiento, o aun
catalizadores de bromacién o de oxidacion, se pUede sintetizar usando una variedad de
métodos. Como se mencioné anteriormente, un reactivo sélido de nano-compuesto
basado en NiO (por ejemplo, la forma de polvo) se puede sintetizar usando un
procedimiento basado en gel de solucién. Un ejemplo de un procedimiento basado en gel
de solucidn tipico para la sintesis de reactivo sélido de nano-compuesto (formé de polvo)
se describe en la Figura 13. Por ejemplo, para sintetizar un nano-compuesto de NiO-K,O-
Y,0;-ZrO,-Al, O3, un precursor de aluminio (por ejemplo, isopropéxido de aluminio o tri-
sec-butéxido de aluminio) y propdxido de circonio se pueden disolver en isopropanol. La
concentracion total de Al(lll) puede ser 0,6 M (generalmente controlado en la gama de 0,1
a 1,0 M). Luego se puede agregar agua desionizada gota a gota. La hidrélisis puede
ocurrir al agregar y se puede promover agitando a 60°C (generalmente de 40°C a 90°C)
para producir una solucién sol. Un precursor de niquel (por ejemplo, nitrato o|cloruro de
niquel), nitrato de potasio y nitrato de itrio, la totalidad de los cuales es por o menos
parcialmente soluble en agua, se puede disolver en agua desionizada| con una
concentracion de 3,0 M (generalmente de 1 a 6 M). La solucion de Ni/K/Y‘ se puede
agregar y la solucion sol luego se puede agitar durante aproximadamente 30 minutos con
calentamiento cuando el volumen total de la solucién sol se reduce en un 30% al 50%
mediante evaporacion. El de solucién se puede peptizar a 60°C agregando {1 M acido
nitrico (la cantidad del acido se puede determinar mediante la relacion molar de protones
a Al(lll) de 0,05 a 0,4), que puede derivar en la formaciéon de un gel. Para a‘segurar la
buena mezcla de todos los cationes, la mezcla de gel puede luego agitares
adicionalmente durante varias horas. El gel puede secarse en un horno a una temperatura
de 110°C a 150°C, donde la temperatura exacta puede depender de la cantidad de
precursor de niquel que se use. El material secado se puede calcinar a una te'mperatura
de 450°C a 850°C durante 6 horas usando una velocidad de calentamiento de 1°C/minuto.
El material resultante puede tener una composicion nominal de 51%Ni0O-2%K,0-
0.6%Y,05-4.4%Zr0,-42%AI0;, '

r técnicas
otillas). Un

Otro método para sintetizar reactivos sélidos de nano-compuesto puede utiliza
de gel de solucién acopladas con gotas de aceite (por ejemplo, la forma de pelc

ejemplo de este método se describe en la Figura 14. Por ejemplo, para sint
pelotilla de nano-compuesto de NiO-AlO;, se puede agregar nitrato de niqu
cantidad apropiada y mezclar con una solucién acuosa de boehmita a 75°C

etizar una
el de una
durante 2

horas. También se puede agregar acido nitrico para peptizar la solucion sql, con pH
controlado en la gama de 0 a Se puede obtener un gel himedo después de calentar y
agitar 50°C durante otra hora. Un acido organico tal como acido acrilico tambiénl se puede
agregar al gel como un iniciador de polimerizacién. El gel humedo se puede dej‘le\r caer en
una capa de aceite de parafina inmiscible y se pueden formar granulos con forma
esférica. Los granulos pueden pasar a través de la capa de aceite y caer en una solucién
de amoniaco que contiene una concentracién predeterminada de nitrato de niquel, donde
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se pueden afejar desde 1 hora hasta 5 dias. Durante el periodoj de afiejamiento, los
granulos de gel hiumedo se pueden hacer particulas de gel rigido (por ejemplo, pelotillas).
Los granulos soélidos pueden entonces eliminarse y lavarse con al‘gua y etanol, lo cual
puede estar seguido por el secado a una temperatura de 100°C a |‘1 50°C. La calcinacién
se puede realizar a una temperatura de 450°C a 850°C durante 6 horas con una velocidad

de calentamiento de 1°C/minuto. 1'

|
La Figura 15 ilustra un método de co-precipitacién, que es aun otro fejemplo de un método
para sintetizar reactivos sélidos de nano-compuesto. Por ejemp"lo, para sintetizar un
reactivo sélido de nano-compuesto de NiO-AIO3, una solucién acuosa de nitrato de niquel
y nitrato de aluminio se puede agitar a 45°C mientras que un;5,8% de solucién de
NH3-H20 se puede agregar gota a gota. Los hidréxidos de niqllhel y aluminio pueden
empezar a precipitarse y el pH final puede controlarse en la gama'de 8 a 11. La solucién
completa puede entonces afiejarse a 45°C durante un dia antes fiI&rarIa. Los precipitados
se pueden lavar con agua desionizada y secar a una temperatura‘| de 100°C a 150°C. El
polvo secado puede entonces calcinarse a una temperatura de 45:0°C a 750°C durante 6
horas con una velocidad de calentamiento de 1°C/minuto. l|

|
Ejemplos de otros reactivos sélidos de nano-compuesto adecuadlos pueden incluir 30%
NiO-Al,O; mediante gel de solucién; 30% NiO-Al,O; con impurific':acién de K con gel de
solucion; 50% NiO-Al,Os; con impurificacion de K y YSZ mediante gel de solucién; 42%
NiO-La,0;-Al,O; mediante co-precipitacion. ‘

Todos los métodos de sintesis precedentes pueden producir[un material de nano-
compuesto que comprende un oOxido de metal (por ejemplo, NiO) y uno o mas
componentes adicionales (por ejemplo, AlO;, K, YSZ, o La,0;). Las principales variables
en el procedimiento de sintesis pueden ser los componentes diferentes en el compuesto y
sus composiciones respectivas, pH, tiempo/temperatura de aﬁeﬁamiento, concentracion
del 6xido de metal en la solucidén de afiejamiento de amonfiaco y temperatura de
calcinacién.
|

Se ha descubierto que la composicion del oxido de metal en el n:ano-compuesto tiene un
impacto importante tanto sobre la capacidad del material como sobre su estabilidad. Si la
composicion del 6xido de metal es demasiado baja, luego el material tiene una capacidad
pequefia, pero estable (por ejemplo, la composicidon de NiO al 30% deriva en una
capacidad estable de 1 mmol de Br./g, que puede ser demasiado pequefia para las
aplicaciones comerciales). Sin embargo, si la composicion del 6xido de metal es
demasiado alta, el material puede presentar una bapacidad : inicial alta, que puede
empezar a reducirse rapidamente con los ciclos de éxido/bromurl'o repetidos (por ejemplo,
un 70% de material de nano-compuesto de NiO-AlIO; preparado Iusando un procedimiento
de sintesis de gel de solucién puede presentar una capacidad inicial de 7,0 mmol de Bry/g,
que puede entonces reducirse a 2 mmol de Br,/g después de me‘nos de 250 ciclos).

Si bien no se conoce el mecanismo exacto mediante el cual esstos materiales de nano-
compuesto presentan sus propiedades deseadas (por ejemplo, la estabilidad del ciclo,
velocidades de reaccion rapidas, etc) como un reactivo sélido,f se cree que se deben a
una combinacion de la estructura del propio material de nané-compuesto asi como el

caracter y las composiciones de otros componentes dentro {del nano-compuesto. La
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dispersion de nivel casi molecular del 6xido de metal activo dentro del material de nano-
compuesto puede derivar en propiedades termodinamicas que no faivorecen la
sinterizacion de particulas como los ciclos de materiales entre los estados‘de oxido y
bromuro. Ademas, también se cree que las reacciones superficiales entre el 6xido de
metal y por lo menos una parte de los demas componentes pueden inmovilizar el 6xido de
metal, impidiendo asi, o reduciendo significativamente, la pérdida del a’reai superficial
debido a la sinterizacion. Por ejemplo, los nano-compuestos de NiO-La,03-AlO; y NiO-
AlO; presentan capacidades estabes de 4,0 mmol de Br./g y 3,0 mmo! de Br./g,
respectivamente, mientras que un nano-compuesto de NiO-SiO, puede perdeﬁ capacidad
rapidamente mientras circula (pro ejemplo, el material tiene una capacidad in‘icial de 3,0
mmol de Br,/g, pero cae a 1,5 mmol de Br,/g después de 180 ciclos). Estas tendencias
pueden mantenerse verdaderas aun cuando los tres materiales se sinteticen usando
técnicas y condiciones similares.

Ademas de impactar sobre la estabilidad de ciclo de los materiales, !os demas
componentes en el compuesto pueden afectar también la velocidad de la gerjeracién de
Br,. Por ejemplo, el agregado de metales alcalinos (por ejemplo, Li, Na, K y Cs) puede
aumentar significativamente las velocidades de regeneracion de Br2 de nano-c‘ompuestos
de NiO. También se ha observado que los compuestos que conducen iones de oxigeno
son eficaces en el aumento de las velocidades de generacién de Br, de estos |materiales.
Por ejemplo, se cree que Y,0;-ZrO, en el compuesto puede reaccionar en |parte para
formar circonio estabilizado con itrio, YSZ, que puede ser un compuesto conductor de
oxigeno. i
En algunas realizaciones, los reactivos soélidos de nanocompuestos sle pueden
encapsular. Puede ser deseable encapsular un nano-compuesto para estabilizar el
tamario de las particulas y el area superficial. En una realizacion, la encapslulacién se
puede realizar mediante microemulsién de agua en aceite, evaporaciéon de so}lucién que
dirige el templado organico o métodos similares a Stober. Los factores que‘se deben
considerar cuando se encapsula un reactivo sélido incluyen porosidad/tamano ge poros y
espacio hueco dentro de la capsula.

Proceso Acuoso para Eliminacion de Haluro de Hidrégeno y Regeneracion de
Haluro

En una realizacién, haluro de hidrégeno se puede oxidar para generar el halurojelemental
correspondiente usando una solucién acuosa con un catalizador apropiado. El catalizador
puede aprovechar el cambio en el estado de oxidacion de un material con varios estados
de oxidacién. En diferentes realizaciones, el proceso de base acuosa se puede'desribir e
relacion con HBr y Br2 y los semimetales Se y Te, pero deberia ser evidente para un
experto en el arte que el proceso no se limita a las realizaciones descritas. Tantc’; selenio y
telerio son semimetales que tienen varios estados de oxidacion que incluyen -2‘, 2,4y6.
Varios elementos con varios estados de oxidacion incluyen, en forma no, taxativa,
Cu(l)y/Cu(l), Fe(lliyFe(ll), Sb(V)/Sb(lil}, Mn(IV)/Mn(ll), V(V)V(IV), As(V)//lks(III), y
Ru(lV)/Ru(lll). La siguiente descripcion usa selenio como ejemplo aunque la misma
descripcion se aplica a telerio y otros elementos con varios estados de oxidacién‘ a menos

que se indique de otro modo. ‘
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El proceso de oxidacidon de base acuosa aprovecha la capacidad de reduccién de los
compuestos Se (I) y Se (Il) hacia oxigeno desde el aire, que se puede oxidar hacia Se(IV).
El estado de Se(lV) es un oxidante suficientemente resi:stente y puede ser capaz de
oxidar HBr/Br- hacia bromo elemental. En dicho ciclo el se-;lenio puede lanzarse entre los
dos estados de oxidacion y convierte el HBr en Br, usandojaire u oxigeno en condiciones

. |
relativamente moderadas. \

El ciclo se inicia con el compuesto Se(lV) tal como SeO,, ‘que puede estar en un medio
acido (un medio acido puede aumentar el poder de oxidacién de Se(lV)). Una primera
serie de reacciones (Ec. 11 a Ec. 17) tiene el efecto neto d‘le convertir HBren Br, y H,O y
de convertir Se(lV) en Se(l). l|
l

Se0, +4 HBr — SeBr, + 2 H,0 . (Ec. 11)

SeBr, — SeBr, + Br; (Et. 12)

2 SeBr, — Se,Br;, + Br, 4 (Elc. 13)

Se,Br, — SeBr, + Se (Eé:. 14)

2 Se;Br, + 2 H,0 — SeO; + 4 HBr + 3 Se (Ec/15)

Se + O; — Se0, \ (Ec. 16)

3 SeBr, — Se,Br, + SeBr, (Ec’i:. 17)

SeBr, es un sélido cristalino rojo anaranjado que puede disolciarse a una temperatura que
excede 70°C que da Se, Se,Br,, SeBr,, y Br,. El calentamiento de HBr y SeO, en un
recipiente cerrado por encima de 45°C puede derivar en Ia'l sublimacion de cristales de
SeBr,. En forma similar, el calentamiento en un envase abie'lrto o en la presencia de gas
de pasaje inerte puede derivar en que el Br; libre se libere junto con los demas productos,
selenio metalico, que puede aparecer como un precipitado en polvo sélido al enfriar, y los
bromuros inferiores Se,Br, y SeBr, observados como liquido aceitoso rojo en reflujo
(Se,Br, es rojo oscuro, liquido aceitoso pungente que tiene un punto de ebullicion de
225°C a 230°C). {

La reaccién de acuerdo con la Ecuacién 11 puede tener I‘lugar a aproximadamente la
temperatura ambiente 0 menos mientras que el resto de las ecuaciones pueden tener
lugar a una temperatura en la gama de 65°C a 300°C y a una bresnon en la gamade 10,13
kPa a 4052 kPa. A la temperatura de Ia reaccion el bromo se puede evaporar desde el
reactor junto con vapor de agua debido a las reaccmnes mostradas en la Ecuacién 12 a
Ecuacion 14. A pesar de la existencia de un azeotropo de HBr-agua el HBr no puede
escaparse del sistema debido a que practicamente la totahdalid del bromo se puede unir
como especie de selenio y la solucion puede contener relativamente bajas
concentraciones de HBr en una composicién azeotrépica ofinferior a azeotrépica. Sin
embargo, el proceso puede ser tolerante a la presencia de pequefias cantidades de HBr
en la fase de vapor.
|

Una segunda serie de reacciones (ecuaciéon 18 — ecuaciéﬁ 20) puede derivar en la
regeneracion del Se(lV) activo. Esto puede hacerse en forma S|multanea 0 secuencial con

el primer grupo de reacciones:

|
2Se(ll) + O, +4 H+ — 2 Se(lV) + 2 H,O (Ec. 18) \
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Se(IV) puede no oxidar Br, hacia BrO;-. El potencial de electrodo para la reacciéon de Br; a
BrOs;- es 1,482 V que es 25 superior al potencial de oxidacién de Se(lV)/?e(lI). El
potencial de electrodo para Br./BrO- es 1,547 V, que puede ser suficientementé alto de
manera tal que la reacciéon hacia hipobromito no ocurra. Los potenciales de reduccion-
oxidacion de selenio no son tan altos, lo cual hace que sea improbable cualquier
oxidacion. Aun si se genera en cantidades pequefias BrO- y BrO,- pueden nojsalir del
sistema debido a las siguientes reacciones en el medio acido en el reactor:

5 Br- + 6 H+ BrO;- — 3 Br, + 3 H,0 (Ec. 19)
Br- + BrO- + 2H+ — Br, + H,0 (Ec. 20)

Estas reacciones pueden mantener una baja concentracion de cualquier oxibromuro de
selenio ya que pueden reaccionar tan pronto como se formen. Los dos productos
principales que salen del sistema pueden incluir bromo y agua. En condiciones de
operacion normales, estos componentes pueden salir como vapor. Los demas
componentes de la mezcla de la reaccion pueden generalmente ser no volatiles. Sin
embargo, los componentes de trazas diferentes de bromo y agua pueden aparecer en la
corriente de productos que dependen de las condiciones y del tipo del reactor.

Un beneficio de este proceso es la seguridad de operacién. Aunque algunos de los
reactivos pueden ser compuestos volatiles y toxicos (por ejemplo SeBr4 y- Se2Br2), el
peligro se puede reducir o eliminar usando una gran cantidad de agua en el caso de un
derrame. El agua puede cambiar rapidamente los bromuros téxicos, volatiles hacia sélidos
inertes (Se) y especies acuosas no volatiles (por ejemplo, Se02). Por ejemplo, las
ecuaciones 11y 12 demuestran las reacciones de SeBr4 y Se,Br, con agua.

SeBry + 2 H,O — SeO, + 4 HBr (Ec. 2'1)
2 Se,Br, + 2 H,0 — Se + Se0, +4 HBr  (Ec. 22)

En una realizacion que usa yodo y selenio, o yodo y telerio, el mismo grupo de
ecuaciones se puede aplicar (por ejemplo, la Ecuacién 11-Ecuacién 22) y por.lo tanto,
selenio o telerio se puede usar como un catalizador para la oxidacion de yoduro de
hidrégeno a yodo. En esta realizacién, la presién puede estar en la gama de 10,1 kPa a
4052 kPa, mientras que la temperatura de operacion puede ser mas baja ya queHl es un
agente de reduccion mas resistente. Por ejemplo, la temperatura del sistema puéde estar
en la gama de 0°C a 120°C. En algunas realizaciones, telerio y selenio se pueden usar
para convertir acido clorhidrico en cloro, aunque pueden ser necesarias temperatliras mas
altas. Por ejemplo, la temperatura esta en la gama de 150°C a 580°C, que puede derivar
en las reacciones que ocurren en la fase gaseosa. Dichas reacciones| pueden
generaimente describirse con las ecuaciones 11 a 14. Se puede usar telefio como
catalizador para la generacion de bromo desde bromuro de hidrégeno con procesos
quimicos idénticos a aquellos descritos para el sistema de selenio precedénte, sin
embargo las temperaturas pueden ser mas altas que para selenio. En una realizacién que
utiliza telerio para generar bromo desde bromuro de hidrégeno, la temperatura de la
reaccion puede estar en la gama de 100°C a 350°C.

La Figura 16 ilustra una realizacién esquematica de un sistema de reacciéon para la
conversién de HBr en Br,. En esta realizacién, una corriente que contiene HBr 90 y una
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corriente que contiene aire u oxigeno 91 se puede cargar a un reactor 92 que contiene
una solucién acuosa de bromuro de selenio, diferentes oxibromuros (por ejemplo, SeOBr,,
Se.Br, etc.), o cualquier combinacién de ellos. El 6xido de selenio, si esta presente
durante la reaccion, puede estar en una fase de suspensiéon. Los productos se pueden
eliminar del reactor como una corriente de vapor. La corriente de salida del reactor 93
puede contener bromuro de selenio y HBr. Debido a la presencia del azeé6tropo de HBr-
agua y el hecho de que el punto de ebullicion de bromuro de selenio sea mas alto que
bromo o agua, puede ser posible usar un sistema de destil‘acién reactiva 94 para
fraccionar la salida del reactor 93 mediante lo cual solamente bromo, agua, oxigeno sin
convertir, y oxigeno salen del sistema en la mezcla de productos 95. La corriente de fondo
96 puede devolver cualquier compuesto selenio al reactor 92 En una realizacion, el
rendimiento del sistema se puede mejorar cambiando |la etapa de carga y la cantidad de
etapas del fraccionador 94. En otra realizacion, el rendimiento del sistema se puede
mejorar agregando un equipo de transferencia calorifica, variando las relaciones de reflujo
y transferencia calorifica, 0 una combinacién de ellas. La mezcla de productos 95 que
contiene bromo, agua, oxigeno y nitrégeno se puede procesar uisando cualquiera de los
métodos revelados en la presente.

En otra realizacion, cualquier haluro de hidrégeno en el reactor de acopolamiento se
puede separar de los productos de acoplamiento, cualquier material de partida sin
reaccionar, y cualquier otro gas inerte pasando la corriente de|producto de reactor de
acoplamiento completa a través del sistema de catalizador de Se acuoso. En esta
realizacidn, la corriente de productos de reactor de acoplamiento se puede enfriar antes
de ingresar el sistema de catalizador de Se acuoso para prevenir el sobrecalentamiento y
la ebullicidon del medio de reaccién acuoso. El HBr se puede adsorber mediante la
separacion de fase acuosa y fase desde cualquier hidrocarburo, que incluye cualquier
producto y material de partida sin reaccionar. El sistema de Se acuoso enriquecido en HBr
luego se puede recircular de regreso al reactor de generacién de bromo donde se puede
convertir en bromo. Este enfoque puede eliminar la necesidad para un reactor de
productos de acoplamiento/HBr separados, reduciendo por lo tanto los costos de capital
totales. En esta realizacion, el sistema de Se acuoso se puede|oxidar para convertir la
especie de Se en H,SeBrs y H,SeO; altamente solubles en agua antes de ponerse en
contacto con la corriente de producto de reactor de acoplamiento. Dicha oxidacién puede
contribuir a impedir la transferencia de cualquiera de los compuestos Se en la fase
organica y contamina la corriente de producto final.

El reactor ilustrado en la Figura 16 puede ser un CSTR (reactor de tanque agitado
continuo), sin embargo también se pueden usar otros reactores convencionales tales
como CSTR en serie, PFR (reactor de flujo de obturador), columnas empaquetadas,
reactores con varias entradas y salidas de vapor, varios reactores en serie, y otros tipos
de reactor conocidos para los expertos en el arte.

En otra realizacion, el MeBr creado en la reaccidon de bromaciéon puede reaccionar
directamente en el proceso de oxidacién acuosa a Br2. Esto requeriria la operacién en
condiciones moderadamente acidas. Una ventaja seria la simplicidad del proceso.

El proceso puede requerir tres etapas de reaccién caracterizadas por las siguientes
ecuaciones:
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|
CH4(qg) + Br2(g) => CH3Br(g) + HBr(g) (ec. 23) |
CH3Br(ac) + H20(ac) => CH30OH(ac) + HBr(ac) (ec. 24) | :

2HBr(ac) + ¥ O2(ac) => H20(ac) + Br2(ac) (Usando catalizador de Se02) (ec. 25)

En primer lugar, el metano se puede bromar (ecuacién 23). El bromometano resultante se
puede cargar a un reactor que contiene agua y la hidrélisis para producir metanol puede
tener lugar (ecuaciéon 24). El bromuro de hidrogeno se puede producir tanto en la
Ecuacion 23 como en la Ecuacion 24. El bromuro de hidrégeno se puede oxidar en'una
solucién acuosa mediante la accién de oxigeno en la presencia de didxido de selenio

catalitico (ecuacion 15). |
j

La bromacion térmica de metano avanza de acuerdo con la (ecuaciéon 13). La conve}sién
de bromuro de metilo en metanol y HBr acuoso (ecuacion 14) esta basada en la
reactividad conocida de los haluros de alquilo hacia la hidrélisis. En general esta reac;cién
ser rapida para los bromuros de alquilo a temperaturas de 100°C y a presiones de 101,3
KPa a 1013.2 KPa. La ecuacién 15 se puede realizar a 100°C a través del uso de SeO2

como un catalizador.

!
|

Recuperacién y Reciclado de Halégeno Molecular !
|

La generacion de haldgeno produce tanto agua como halégeno molecular. El agu:a se
puede separar de halégeno y eliminar antes de que el halégeno reaccione con el matierial
de partida de hidrocarburo. Cuando el halégeno es bromo, una separaciéon de fase de
liquido-liquido, de bromo-agua se puede realizar luego de la condensacion de una mezcla
de estas especies. Por ejemplo, en una realizacion, una unidad rapida de liquido10 liquido
se puede usar para separar la mayor parte del bromo del agua, en forma simple y no
costosa. La fase de bromo generalmente contiene una cantidad muy pequefia de agua, y
se puede enviar directamente al reactor de bromacién. La fase de agua, sin embargo,
puede contener 1-3% en peso de bromo. Sin embargo, si se usa aire en el paso de
generacion de bromo, nitrégeno y oxigeno sin convertir pueden estar presentes con la
corriente de bromo y agua que entra al destello.

El gas que sale de la unidad de destellos principalmente consiste en nitrégeno y oxigeno
sin convertir, pero transporta con él algo de bromo y agua. La cantidad de bromo que sale
con la fase de vapor puede depender de la temperatura y de la presiéon de la unidad de
separacion. El destello se puede operar a temperaturas en la gama de 0°C a 50°C; sin
embargo, se prefiere que una temperatura menor (por ejemplo, de 2°C a 10°C) reduzca el
bromo que sale en la corriente de vapor. En una realizacion, la presion de operacion es de
100 KPa a 5000 KPa, mas preferentemente de 100 KPa a 3000 KPa. En una realizacion,
la corriente de vapor se puede enviar a la seccion de depuracion de bromo para la
recuperacién de bromo, como se describe a continuacion. ‘

El bromo contenido en la fase rica en agua que sale del destello de liquido-liquido se
puede recuperar eficazmente mediante destilacion. El subproceso de destilacion desprito

!
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actualmente puede producir bromo o azeétropo de bromo-agua como un d}sstﬂado; que se
puede reciclar nuevamente a la unidad de destello o al proceso de oxidaci;()n de haluro de
hidrégeno, como se describe en la presente. La corriente de fondo lpuede consistir
principalmente en agua. El bromo puede reaccionar en forma reversible;I con agua para
formar pequefias cantidades de HBr y HOBr. En el esquema de ; destilacién, en
consecuencia los niveles de ppm de HBr (y/o HOBr) pueden estar presentes en la
corriente de fondo. Se puede utilizar un rectificador de corriente lateral o raspador para
producir una corriente de agua pura. Otras alternativas que pueden red{tﬁcir el contenido
de bromo del agua a la gama inferior a 10 ppm pueden incluir, en forml'a no taxativa, el
agregado de acidos como acido sulfarico, acido clorhidrico y éci(lﬂo fosférico, en
cantidades muy pequeiias para reducir el pH de la corriente de agua. La disminucion del
pH puede impulsar la corriente de HBr y HOBr de regreso al bromo y al l'agua, reduciendo
sustancialmente asi la pérdida de bromo en la corriente de agua. El HI;Br presente en la
corriente de agua también se puede recuperar usando resinas de intercambio de iones o
medios electroquimicos. |

|
|

Recuperacion de todo el Halégeno para Reutilizaciéon |

Diferentes corrientes en el proceso pueden contener algo de halégeg'\o que se puede
recuperar antes del venteo o de otro modo que permite que la corriente salga del proceso.
Dichas corrientes pueden surgir de la separacion del bromo de compon:entes mas livianos
tales como nitrégeno u oxigeno. Por ejemplo, la condensacion, la sepajracién de vapor y
liquido, la adsorcion/reaccién de gas y sélido, o cualquier combinacion de ellos se pueden
usar para separar el bromo residual en una corriente de vapor de los démés componentes
de la corriente. ‘l

Las corrientes de venteo se pueden tratar para recuperar el halégeno antes del venteo de
los demas componentes de la corriente. En una realizacion, se puéde usar cualquier
método de depuracion que es capaz de recuperar por lo menos una,parte de haloégeno
elemental o haluro de hidrégeno desde una corriente del procesd. Por ejemplo, un
proceso de liquido enfriado o un proceso de depuracién de sélido se puede usar para
recuperar halégeno. ‘!

En una realizacion, el proceso de depuracion puede consistir 5 en Uina sola técnica de
paso, 0 se puede usar una variedad de técnicas en serie. En algunés realizaciones, se
puede usar una técnica de depuracion general tal como un proceso dl,e salmuera enfriada
para eliminar la mayor parte del halégeno en una corriente antes de tratar la corriente con
una técnica de depuracién de alta eficiencia de captura tal como adsorcién/reaccién de
sélido. Dicha realizacion puede permitir una alta eficiencia de captura mientras que impide
una carga excesiva sobre la adsorcion/reaccién de bromo.final, que puede ser la parte
mas costosa del proceso de depuracion. Para realizar los niveles bajés de bromo residual
la temperatura de la corriente que se esta tratando puede necesitar ser reducida a 10°C a
-30°C. La corriente de proceso que se esta enfriando puede contener una variedad de
componentes tal como agua y bromo, que puede congelarse en e’stas condiciones. En
consecuencia, el enfriamiento simple mediante transferencia calorific;:a indirecta puede no
bastar debido al congelamiento de la superficie de transferencia calorifica. Dicho
problema se puede resolver introduciendo un refrigerante de salr!nuera que se puede
poner en contacto directamente con la corriente de proceso que contiene el halégeno.
Debido al bajo punto de congelamiento asociado con las salmueras, el uso de una

|

salmuera puede permitir el enfriamiento a la temperatura deseadai. La vaporizacion del
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bromo calentando la salmuera puede entonces ocurrir, con mayor calentamiento
empelado para facilitar la concentracion (por ejemplo, concentracién de evaporacién) de
la salmuera para su reutilizacion. Este enfoque de la recuperacion de bromo se puedel
realizar continuamente o en un modo discontinuo. En una realizacién, las sales
adecuadas pueden incluir sales comunmente disponibles tales como NaCl o CaCl2, o
cualquier sal de un haluro que corresponde al halégeno que se recupera de la corriente|
del proceso. Por ejemplo, si se esta recuperando bromo desde una corriente de proceso,
NaBr o CaBr2 se puede usar para formar la solucién de salmuera. Como se usa en la
presente, el término salmuera se refiere a una solucién de sal acuosa a, por debajo o por}
encima de la saturacién. Esto puede incluir sales que estan subsaturados o
sobresaturados, segun las condiciones del proceso. En una realizaciéon, la salmuerai
puede tener del 0,1% al 60% en peso de sal en una soluciéon acuosa. En otra realizacion,
la salmuera puede tener del 10% al 30% en peso de sal en una solucion acuosa. LaI
solucién acuosa puede incluir cualquier fluido que contiene agua y se puede obtener de
cualquier fuente. Por ejemplo, una corriente de agua generada en el proceso se puede

usar para formar por lo menos una parte de la solucién se salmuera.

En una realizacion, la solucién de salmuera se puede poner en contacto directamente con
la corriente que contiene el halégeno que se debe recuperar. El refrigerante de salmuera y
el halégeno liquido formado mediante el contacto directo se puede separar de cualquier
otro gas liviano presente en la corriente de proceso en un separador de vapér—liquido-
liquido.

El liquido del separado puede consistir en dos fases, una fase de salmuera y la fase dé
halégeno liquido. La fase de halégeno liquido puede unir un halégeno condensado|
previamente en el proceso o puede reciclarse en el proceso para la purificacién adicional.‘
La fase de salmuera se puede enfriar y devolver a la operacién de enfriamiento de

contacto directo.

En otra realizacién, si el haléogeno capturado en el refrigerante de contacto directo se
disuelve en la salmuera y no separa las fases, luego la recuperacion de este halégeno se
puede efectuar calentando la salmuera para vaporizar el halégeno en la salmuera. E
halégeno vaporizado se puede combinar con vapor de una operaciéon de generacion de
halégeno, recircular a un proceso corriente arriba o cualquier combinacién de ellos.

En una realizacién, el proceso de salmuera enfriada se puede 25 operar usando una
salmuera con una temperatura de entre 0°C y -30°C durante la operacién de contacto
directo. En otra realizacién, el proceso de salmuera enfriada es puede operar usando una
salmuera con una temperatura de entre -5°C y -15°C durante la operacién de contacto
directo. Se puede usar cualquier presion entre 101,3 KPa y 5066,2 KPa, donde una
presién de 202,6 KPa y 3039,8 KPa que se esta usando en algunas realizaciones.

En otra realizacién, se puede usar un proceso de depuracién de halégeno sélido, solo o
en combinacion con un proceso de liquido enfriado. La depuracién de bromo se puedei
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realizar en un lecho que contiene CuBr o MnBr2 sélido, cargado en un soporte o usado en
una forma de polvo, para capturar Br2 desde una corriente de gas que también puede
contener H20, CO2, 02, metano y/o N2. En una realizacién de la invencién, la depuracién
de bromo se realiza dentro de una gama de temperaturas, pbr ejemplo de -10°C a 200°C.
Cuando la depuracion de bromo es completa, el bromo mo;lecular se puede seleccionar
del lecho aumentando la temperatura del lecho a 220°C 0 mas alta, preferentemente
superior a 275°C. Es importante que haya poco o nada de O2 en el lecho durante la
liberacion de bromo, ya que O2 oxida el metal y, en el tiempo, reduce la capacidad de

depuracion de bromo del lecho.

Separacion de Productos Hidrocarburos

|

l

|

Los procesos de la presente invencidn pueden producilr una corriente de producto
hidrocarburo que puede comprender agua. Por ejemplo, sijun proceso de cataloreactivo
se usa para capturar y regenerar HBr con la corriente del producto entera que pasa a
través del cataloreactivo, luego se puede producir agua y dasar junto con la corriente de
producto. Alternativamente, en un proceso de captura de (haluro de hidrégeno de base
acuosa, la corriente de producto que sale de la torre de contacto puede contener vapor de
agua que se puede eliminar antes de pasar los productos hidrocarburos fuera del proceso
para la venta. Una vez que toda el agua presente en la cofriente de producto se elimina,
se puede usar un sistema de recuperacion de producto para separar adicionalmente y
reciclar la corriente de producto hidrocarburo antes de que el hidrocarburo salga del
sistema. |

En el sistema de recuperacion de producto que se muestra en la Figura 17, una corriente
de producto 110 que sale de un proceso de eliminacic’ml de haluro de hidrégeno (por
ejemplo, un proceso de absorcidon acuosa, un proceso de captura basado en reactivo
solido, etc) puede estar sustancialmente libre de haluro ‘de hidrégeno. La corriente de
producto 110 se puede enfriar usando un intercambiador de calor 112 y condensar
parcialmente en un recipiente 114 para producir una faselde vapor y dos fases liquidas
inmiscibles. Las dos fases liquidas se bueden separar adicionalmente para producir una
corriente de fase acuosa 116, que puede ser principaimente agua con una cantidad
pequeria de hidrocarburos disueltos y una corriente de fasé organica 118 que consiste en
hidrocarburos superiores. La corriente de fase acuosa puede salir del proceso o se puede
utilizar para diferentes procesos dentro del sistema. Por e!jemplo, el agua se puede usar
como una fuente de agua para otro proceso dentro del si}stema, tal como una fuente de
agua o una fuente de agua de constitucion para un proceso de absorcién de haluro de
hidrégeno acuoso. En otra realizacién que se muestra en la Figura 18, una parte del agua
116 recuperada en la seccion de recuperacion de producto 108 se puede mezclar con la
corriente de producto de acoplamiento en una columna dle enfriamiento 142 y reciclar al
subproceso de captura de haluro de hidrégeno (por ejemplo, un subproceso de captura de
HBr de reactivo sélido). En una realizacién, la columna de enfriamiento 142 puede ser un
lecho empaquetado, una torre de aspersion, u operacion d;e unidad equivalente. La

cantidad de agua reciclada puede elegirse de maneral tal que la temperatura de la
corriente de producto de acoplamiento mezclada asi como la corriente de gas producto
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que sale del subproceso de captura de haluro de hidrégeno, pueda estar por encima de
sus puntos de rocio respectivos para asegurar que escasa a ninguna condensacion de
liquido ocurra en el subproceso de captura de haluro de hidrégeno. Esta realizacion
puede mejorar la economia del proceso completo reduciendo la carga de refrigerante en
el subproceso de captura de haluro de hidrégeno y transferirla al sistema de recuperacion
de producto. Esto puede derivar en un proceso con un costo de capital mas bajo‘ya que
los materiales de construcciéon usados para las superficies de transferencia calorifi!ca en el
subproceso de reactivo sélido pueden ser significativamente mas costosos que aquellos
usados en el sistema de recuperacion de producto debido a la presencia de un acido
hidrohalico.

Ademas, la mezcla puede reducir la gama de temperatura que circula en el subproceso de
captura de haluro de hidrégeno, que puede ser Util si se usa un proceso de reactivo
basado en sélido en el subproceso de captura de haluro de hidrégeno.

Con referencia a la Figura 17, la corriente de vapor 120 puede estar principiblmente
compuesta de gases livianos tales como N2, metano, y otros hidrocarburos livianos (por
ejemplo, C2, C3, C4), y pueden saturarse con hidrocarburos superiores (por 20 ejemplo,
C5+) y agua. Para realizaciones que usan velocidades de flujo de gas relativamente altas
en el proceso, la corriente de vapor 120 puede contener una fraccién significativa del
producto hidrocarburo liquido total (por ejemplo, C5+). En algunas realizaciones, la
corriente de vapor 120 puede luego fluir a un absorbente 122 donde un solvente 109 se
puede usar para absorber por lo menos una parte de los hidrocarburos superiores (por
ejemplo, C5+). El solvente puede ser un hidrocarburo no volatil puro (por ejemplo,
C12H26, mesitileno (C9H12), etc.) o una mezcla de hidrocarburos no volatiles (por
ejemplo, diesel, una mezcla de productos de acoplamiento de punto de ebullicién alto,

etc.).

Ademas de absorber por lo menos una parte del C5 e hidrocarburos superiores, el
solvente también puede absorber una parte de los hidrocarburos de C3 y C4, junto con
pequenas cantidades de los hidrocarburos y gases livianos. La corriente de gas [124 que
sale del absorbente 122 puede contener la mayor parte del the N2, CH4, C2, y
potencialmente algo de C3 y C4. La corriente 124 se puede reciclar si la can!tidad de
nitrégeno no es excesiva, o se puede inflamar, ventear, reciclar hacia el subprdceso de
reactivo sélido como diluyente con los propésitos de mitigar el aumento de temperatura en
los reactores, o usar de otro modo dentro del sistema, por ejemplo como una corriente de
combustible. La corriente liquida del absorbente 126 puede pasar a un subsistema de
separacién 128, que puede comprender una o mas secuencias de destilacion para
recuperar (a) el solvente para el reciclado al absorbente, (b) cualquier C3 y C4 que puede
refinarse adicionalmente a LPG o reciclarse a la bromacién de livianos; y (c) productos
hidrocarburos liquidos (por ejemplo, C5+). Si bien este proceso de separacion puede ser
viable a baja y alta presion, la alta presidén se puede preferir para minimizar la v'elocidad

de flujo del solvente y usar agua refrigerante, en lugar de refrigeracion, en cualquier
condensador de columna de destilacion.
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Una realizacion de un sistema de recuperacién de productg') con una secuencia de
destilacidén se muestra en la Figura 19. En una realizacion, dos c;olumnas de destilacion se -
pueden usar para recuperar en forma secuencial los hiﬁfjrocarburos livianos, los
hidrocarburos pesados y el solvente. En la primera columna 15%'0 por lo menos una parte
de los hidrocarburos livianos que comprenden C3 y C4 se pueden separar como una
corriente de vapor 132. Los hidrocarburos mas pesados, que 6ueden tener algo de C3 y
C4 disueltos en ellos, se pueden pasar a una segunda columna de destilacion 136. La
segunda columna de destilacion 136 en esta realizacion puede I'separar cualquier producto
remanente hidrocarburo como una corriente liquida 138 y el sci'alvente como una corriente
liquida 140. La corriente liquida que comprende los productos 138 se pueden combinar
con la corriente de fase organica 118 del recipiente de se:paracién inicial 114 en el
.

subproceso de separacion de producto. La corriente de solvente 140 de la segunda
columna de destilacion 136 se puede reciclar de regreso al absllorbente 122. Las columnas
de destilacién 130 y 136 pueden usar un condensador total o ;l')arcial de manera tal que la
corriente de 111 hidrocarburos livianos 132 y la corriente de productos hidrocarburos 138
y pueden ser un vapor o un liquido segun las condiciones de 6peracic’>n_. Las presiones de
operacion para las dos columnas de destilacion se seleccionan de manera tal que
minimicen las temperaturas del sistema de transferencia calorifica, minimizan el uso de
cualquier refrigerante en los condensadores de columna, y rﬁwinimizan la oportunidad de
integracion de energia con otros subprocesos en el sistema‘{. El uso de este proceso y
diesel como solvente, puede derivar en la recuperacion de 100% de los hidrocarburos de
C5+, 50% de C4 y 17% de C3. La eficiencia de carbono total [esultante puede ser hasta el
60%. /f

AUn otra realizacion se muestra en la Figura 20. En esta 15 Irealizacién, se puede usar la
refrigeracion de expansion de realimentacion para obtener una alta recuperacion de los
hidrocarburos livianos. Como se usa en la presente, el término “alta recuperacion de los
hidrocarburos livianos” puede referirse a un proceso de separacion capaz de recuperar
mas del 60% del C4 y mas del 25% del C3 en la corriente de entrada.

|

En este proceso, la corriente 124 puede primero pa’sar a través del lecho de
deshidratacion (no se muestra), y luego la salida del absorbente 122 puede ser a alta
presion. En una realizacion, la corriente 124 puede estar ajuna presion superior 2 1013,2
KPa, o alternativamente superior a 11348.4,. Esta corriente 124 puede enfriarse usando
una corriente de proceso fria en un intercambiador de calor 144 y separarse en fases en
un recipiente de separacion 146 para producir una corrienlte liquida 157 que comprende
C3 y C4 junto con algun C2 y C1 y una corriente de vapor 148 que contiene N2, CH4 e
hidrocarburos de C2. La presidn de la corriente de vapor 148 se puede reducir desde la
alta presién a una presién mucho mas baja usando una I{urbina de expansion 150, que
deriva en una disminucion significativa en la temperatura de la corriente. En una
realizacién, la presion de la corriente 148 se puede reduci,'r a entre 101,3 y 506,6 KPa en
la turbina de expansién 150. La corriente de gas frio resu'lltante 1562 se puede usar para
enfriar la corriente de gas de salida del absorbente 124 en el intercambiador de calor 144.
La corriente de baja presion 154 se puede ventear, recicla]r si el contenido de nitrégeno no
es excesivo, reciclar al subproceso de reactivo sélidd como un diluyente con los
propésitos de mitigar la elevacién de temperatura en los r,eactores, 0 usarse de otro modo
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dentro del proceso, por ejemplo como una corriente de combustible. La corriente IiLuida
fria 157 también puede usarse para proveer-una parte de un refrigerante requeridcl para
enfriar la corriente de salida de absorbente 124 en el intercambiador de calor 144. En otra
realizacion, especialmente en el caso en que la cantidad del nitrégeno en la corriente de
salida de absorbente no sea excesiva, la turbina de expansién 150 se puede reem}alazar
por una valvula de Joule-Thompson. En aln otra realizacion, el orden de la turbilna de
expansion, o la valvula de Joule-Thompson, y el recipiente de separacion 146 se puede
invertir. El mecanismo de refrigeracion de realimentacion puede permitir que la coq'riente
de salida de gas de absorbente 124 se enfrie a una temperatura suficientemente baja
para condensar por lo menos algin C1y C2, sin usar refrigeracion. Usando este proceso,
puede ser posible aumentar la recuperacion total de los hidrocarburos de C4 al 99%, C3 a
mas del 95% y C2 a mas del 30%. La eficiencia de carbono total resultante puege ser

hasta el 75%.

Ofra realizacion del subproceso de recuperacion de producto se muestra en la Figura 21.
En esta realizacién, la refrigeracion de expansion de realimentacion se puede usar para
obtener la separacion de productos sin un subproceso de absorcion basado en solvente.
La corriente de gas de alta presién 156 que sale del tambor de destello 114 puede
primero pasar a través de un lecho de deshidratacion (no se muestra) y luegolpuede
enfriarse usando un intercambiador de calor 158 y un tambor de destello 162 para
recuperar una parte sustancial de los hidrocarburos de C3+ en la fase liquida. En esta

realizacion, se puede usar una red de intercambiadores de calor y tambores de destello .

para enfriar y separar en forma secuencial los 114 hidrocarburos. La pluralidad de
intercambiadores de calor y tambores de destello se puede usar para impedir <§que los
hidrocarburos pesados se cristalicen en los intercambiadores de calor. La refrigeracion
requerida para este proceso se puede proveer mediante la refrigeracion de expansion de
la corriente de gas 166 que sale del intercambiador de calor/red de destéllos, y
opcionalmente el calentamiento y la vaporizacién de la corriente liquida fria 164. En el
caso de que la cantidad del nitrégeno en la corriente de salida de absorbente 156/no sea
excesiva, la turbina de expansiéon 168 se puede reemplazar con una o una serie de
valvulas de Joule-Thompson. Ademas, el orden de algunos de los tambores de déstello y
la turbina de expansién (o la valvula de Joule Thompson) se puede invertir. La c«lorriente
liguida resultante 164 del proceso de refrigeracién de expansion de realimentalcién se
puede destilar en una o mas columnas para producir una corriente liquida 1i74 que
comprende un producto hidrocarburo (por ejemplo, C5+) y una corriente de vapor ‘|l76 que

comprende la corriente de LPG (por ejemplo, C3 y C4). |

En una realizacién, el proceso de separacién de producto puede utilizar| alguna
integracion de calor con otros subprocesos en el sistema. Por ejemplo, el proceso de
separacion puede no requerir ningun calor externo ya que la totalidad de la lenergia
requerida en el proceso puede ser provista por las corrientes del proceso. Una fuente de
calor potencial puede ser el subproceso de reactivo sélido si se usa para eliminar ell haluro

de hidrégeno de la corriente de producto.
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Construccion de Elementos de Proceso Criticos con Materiales
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,’
Resistentes a la Corrosion Unicos ,’
!
v
|
La corrosion inducida por cualquier proceso que contiene halégen"os, ya sea en la fase

. . .o i ..
condensada o en la fase de vapor, presenta un desafio significativo en la seleccion de
materiales durables para la construccién de reactores, tuberias y I‘equipos auxiliares. Los
. y e . . e s p . .

ceramicos, tales como alimina, circonio, y carburos de silicio, ofrecen resistencia a la
corrosion excepcional para la mayor parte de las condiciones encpntradas en el proceso

I
i
1
I

descrito en la presente.

Sin embargo, los ceramicos tienen numerosas desventajas, qj'ue incluyen la falta de
resistencia estructural bajo esfuerzo de traccion, dificultad en la ;contencién completa de
las reacciones de fase gaseosa (debido a la difusion o al t}ansporte de masa por
superficies de junta) y posiblemente caracteristicas de transpér’te térmico indeseables
propias de la mayor parte de los materiales ceramicos. La con'struccién de equipos de
control del proceso durables, a prueba de gases y resistentes;" a la corrosion (es decir
intercambiadores de calor de tipo de capsula y tubo, vélvulalsf, bombas, etc.), para la
operacion a temperaturas y presiones elevadas, y durarjte periodos de tiempo
prolongados, pueden probablemente requerir el uso de metales]formables tales como Au,
Co, Cr, Fe, Nb, Ni, Pt, Ta, Ti, y/o Zr, o aleaciones de de esl"tos metales de base que
contienen elementos tales como Al, B, C, Co, Cr, Cu, Fe, H, Haf, La, Mn, Mo, N, Nb, Ni, 0,
P, Pd, S, Si, Sn, Ta, Ti, V, W, Y, y/o Zr. | ,’

I

f

|

De acuerdo con una realizacion de la invencién, el proceso y lo"'s subprocesos descritos en
la presente se pueden realizar en reactores, tuberias y equip,'os auxiliares que son tanto
suficientemente resistentes como suficientemente resistentes /a la corrosién para permitir
la operacion continua de largo plazo. La seleccion de materiales de construccién
apropiados 15 depende fuertemente de la temperatura y e{ medio de exposicién para
cada componente de control del proceso.

Los materiales adecuados para componentes expuestos a condiciones del ciclo (por
ejemplo oxidaciéon y reduccién), comparados con una $o|a condicion (oxidacion o
reduccion), pueden diferir mucho. Ejemplos no taxativos de l'materiales identificados como
adecuados para la exposicién a condiciones ciclicas, 'operaci()n en la gama de
temperaturas de 150°C a 550°C, incluyen Au y aleaciones de Ti y Ni, donde el mas
adecuado es la aleacion de Al/V con Ti (mas especificameTte Ti 117 Grd-5) y aleaciones
de Ni-Co-Mo con contenido alto de Cr, bajo de Fe y baj<|j) de C (mas especificamente
ALLCOR®, Aleacion 59, C-22, 625, y HX). Ejemplos no taxativos de
materialesidentificados como adecuados para exposicionefs a haluro de acido a aire, o
halégeno molecular a condiciones ciclicas del aire, en la géma de temperaturas de 150°C
a 550°C, el haluro de acido a aire, o el halégeno moleculal',r a aire incluyen aleaciones de
Fe y Ni, donde las aleaciones mas adecuadas son aleacio"'nes de las familias de Ni-Cr-Mo
y Ni-Mo. Ejemlos no taxativos de materiales identificados como adecuados para
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condiciones del medio Unicas, en la gama de temperaturas de 100°C a 550°C, incluyen
Ta, Au y aleaciones de Fe, Co y Ni.

l
|

Para condiciones de temperatura mas bajas (< 280°C), se pueden utilizar revest,limientos
poliméricos adecuados tales como PTFE, FEP, y mas adecuadamente PVDF. T]odos los
materiales se pueden usar independientemente o en conjunto con un material de soporte
tal como recubrimiento, revestimiento o deposicién quimicalfisica sobre un méterlal de
bajo costo adecuado tal como aceros de baja aleacién.

|

|

l
Configuraciones de Proceso Adicionales ,‘
|
La Figura 22 ilustra esquematicamente un modo alternativo de operacién para ufn proceso
continuo para convertir metano, gas natural, u otros materiales de partida en
hidrocarburos 118 superiores. Los alcanos se pueden bromar en la seccién de ItIJromacién
en la presencia de agua formada durante la generacion de bromo, que incgluye agua
reciclada. Los productos de la bromacion pueden pasar a través de un reactor de
reproporcion o a través de la seccién de reproporcién del reactor de bromacién, donde los
gases livianos se reproporcionan para formar olefinas y bromuros de alquilo lesando los
polibromuros como agentes de bromacién. Los productos de reproporcion, que incluyen
olefinas, monobromuros de alquilo, algunos polibromuros y HBr, junto con cualquier
alcano sin reaccionar, pueden entonces enviarse al reactor de acoplarﬁiento. Los
productos de acoplamiento pueden entonces enviarse a un destello de vapor-liquido-
liguido. Los productos hidrocarburos superiores se pueden eliminar comcg) una fase
organica del destello de vapor-liquido-liquido, mientras que el HBr acuoso puede
eliminarse como la fase mas pesada. La corriente de gas del destello puede enwarse aun
sistema de separacién para recuperar metano y gases livianos, que se puederp reciclar de
regreso a las secciones de bromacion y reproporcién, respectivamente. [
|
."
El nitrégeno se debe eliminar de la corriente de reciclado de gas si se usa aire como
oxidante en la generaciéon de bromo. La corriente de HBr acuoso que sale del'l destello de
vapor25 liquido-liquido puede enviarse al sistema de separacién de 119 HBr/agua, donde
se puede recuperar agua. La separacién se puede realizar en una columna de:a destilacién,
donde el agua pura se puede extraer como un destilado y la corriente de fondo puede ser
una solucién acuosa de HBr (que tiene una concentracion mas alta de HBr l‘lque la carga
de la columna de destilacion). La corriente de HBr acuoso puede enviarse de: regreso ala
seccion de generacion de bromo, donde el bromo se puede generar desde HBr acuoso en
la presencia de aire u oxigeno. |

|

Alternativamente, la destilacion extractiva se puede usar para separar HBF de agua. El
HBr separado puede enviarse al reactor de generacién de bromo y el bromo puede
generarse desde HBr acuoso en la presencia de aire u oxigeno. La conver:sién completa
de HBr no es necesaria en el reactor de generacion de bromo. La descoquizacion
periédica se puede realizar para la bromacion, reproporcion, y/o !reactores de
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acoplamiento, donde la corriente de producto de descoquizelacién qgue contiene bromo se
encamina al reactor de generacién de bromo.

Otra alternativa de proceso continuo se muestra en la Figur;'a 23. Los alcanos se pueden
bromar en la seccidon de bromacion en la presencia de agua formada durante la
generacion de bromo, que incluye agua reciclada. Los productos de brotacion (que
incluyen monobromuros y polibromuros) pueden pasar a través de un reactor de
reproporcion o de la seccién de reproporcidn del reactor del| bromacién, donde los gases
livianos se pueden reproporcionar para formar bromuros de alquilo, usando los
polibromuros como agentes de bromacién. Los productos dle reproporcidbn-moncbromuros
de alquilo, olefinas, una cantidad pequefia de polibromuros,|y HBr y todos los alcanos sin
reaccionar pueden luego enviarse a una unidad de separafcién donde el HBr acuoso se
puede separar de los bromuros de alquilo. Los monobromw"'os en la corriente de bromuro
de alquilo se pueden separar de los polibromuros. Los pollibromuros se pueden reciclar
hacia la seccion de reproporcion donde los polibromuros pueden reaccionar con los gases
de reciclado para formar olefinas y monobromuros. f
i

La separacidén de HBr acuoso de bromuros de alquilo se p'uede realizar en una columna
de destilacion acoplada con un destello de liquido-liquido. La corriente de bromuro de
alquilo puede contener HBr. Los monobromuros puedet|h cargarse en la seccién de
acoplamiento, y los productos pueden enviarse a una columna de absorcién de agua
donde el HBr producido en el reactor de acoplamiento se elimina de los productos y gas
sin convertir. La salida de liquido de la columna se pq'ede cargar a una unidad de
separacion de destello de vaporliquido-liquido, donde| los productos hidrocarburos
superiores se pueden eliminar como una fase organica Y el HBr acuoso se 121 puede
eliminar como la fase mas pesada. La salida de gas desde la columna de absorcion
puede enviarse a un sistema de separacién para separar n}1etano de los gases livianos. El
metano recuperado se puede reciclar de regreso a la seccién de bromacién, mientras que
los gases livianos se pueden reciclar a la seccién de reproporcion.

El nitrégeno se puede separar antes de que los gases se reciclen si se usa aire como
oxidante en la generacion de bromo. La corriente de HBr acuoso del destello de
vaporliquido-liquido puede combinarse con la corriente de HBr acuoso de la seccién de
separacion de bromuro de alquilo y enviarse al sistema g;ie separacion de HBr-Agua. La
separacion puede realizarse en una columna de destilacién, donde el agua pura se extrae
como un destilado y la corriente inferior puede ser una solucién acuosa de HBr que tiene
una concentracion mas alta de HBr comparada con la carga a la columna de destilacién.
La corriente de HBr acuosa puede enviarse de regreso|a la seccién de generacidén de
bromo, donde el bromo puede generarse desde HBr acuoso en la presencia de aire,
oxigeno o aire enriquecido. |

. . . . |
Alternativamente, la destilacion extractiva puede usarse para separar HBr de agua. El HBr
separado se puede enviar al reactor de generacion de bromo, donde el bromo se puede
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generar desde HBr acuoso en la presencia de aire, oxigeno o aire enriquecido. No es
necesaria conversién completa de HBr en bromo durante la generacién de bromo. La
descoquizacion periodica de los reactores de bromacion, reproporcion y acoplamiento se
puede realizar, donde la corriente de producto de descoquizacion que contiene bron,lno se
encamina al reactor de generacion de bromo. |

l
|
|
|'
|
|

Otra configuracion de proceso continuo se muestra en la Figura 10 3. Er"u esta
configuracién se puede usar un reactivo sélido activo no de reduccién-oxidaciéb para
capturar y regenerar el haluro de hidrégeno generado en el reactor de halogenacion y el
reactor de acoplamiento. En esta realizacion, una corriente de material de partidaalcano
41 se puede bromar en un reactor de bromacion 43. Los productos de la bromag':ién 44
pueden separarse en un separador 45 para permitir que la corriente no bromada 4'17 pase
al reactor de acoplamiento 48, mientras que la corriente polibromada 46 se puede |reciclar
al reactor de reproporcion (no se muestra) o una seccioén de reproporcién del reafctor de
bromacion 43. Si se usa un esquema de separacion y reproporcion, los gases Iivi‘.'anos se
pueden reproporcionar para formar olefinas y bromuros de alquilo a través del usl'o de las
especies polibromadas como agentes de bromacion. Los productos reproporci'onados,
que pueden incluir olefinas, monobromuros de alquilo, algunos polibromuros y H(Br, junto
con alcanos sin reaccionar, pueden entonces enviarse al reactor de acoplamiento 48. Los
productos del reactor de acoplamiento 49 pueden entonces enviarse a un reactor de
captura de HBr que contiene un reactivo solido. El reactivo sélido puede capturér el HBr
formando un bromuro de metal que corresponde al reactivo sélido de éxido de metal. La

corriente de producto del reactor de captura de HBr puede estar sustancialmente libre de:

HBr y puede pasar a una unidad de separacion de productos 51. La cor"lriente de
productos 50 puede deshidratarse para eliminar toda el agua, tal como toda"u el agua
producida durante la reaccién del HBr con el reactivo sélido. La corriente de producto 50
puede separarse ademas para permitir que el metano 53 u otros hidrocarburos livianos se
separen de una corriente de productos mas pesados 52 y se reciclen a la el:'\trada del
proceso o se usen como combustible. El proceso de captura de halégeno mostrado en la
realizacion ilustrada en la Figura 3 puede generar un bromuro de metal 56.
|

|
El bromuro de metal 56 se puede regenerar al reactivo sélido de 6xido de me"tal original

en un reactor de regeneracién 57 a través de la introduccion de aire u oxigeno 58. El aire
u oxigeno 58 puede reaccionar con el bromuro de metal 56 que entra al|reactor de
regeneracion 57 para generar una corriente de productos de regeneraci'én 59 que
contiene bromo elemental junto con todos los gases inertes contenidos en la corriente 124
que contiene aire u oxigeno 58. La corriente de producto de regeneracion 59 puede
separarse en un separador 60 para eliminar todos Ios gases inertes 61 del préceso, tales
como nitrégeno si se usa aire como la fuente de oxigeno. El separador 60 también puede
derivar en una corriente de bromo elemental 62 que se puede pasar de regreso al reactor
de bromacién 43 para bromar el material de partida de alcano entrante 41, hﬁdrocarburos
reciclados o cualquier combinacién de ellos. El reactivo sélido de éxido de metal
regenerado se puede transportar de regreso al reactor de captura de HBr 55 a través de
la linea de reciclado 63. La conversiéon de bromuro de metal en 6xido de mefatal y el ciclo
de regeneracion en la realizacidn mostrada en la Figura 3 se puede realizar,JI en cualquier
tipo de reactor capaz de contener un material de reactivo sdlido. Las configuraciones de
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los reactores que se pueden usar incluyen, en forma no taxa\tiva, lechos fijos, lechos
fluidizados y lechos moviles.

En otra realizacion, el reactivo sélido puede estar contenido en ltres o mas reactores de
lecho fijo alternados en paralelo (no se muestran). En cualquierIE momento dado, uno de
los reactores esta en linea para la captura/neutralizaciéon de haluro de hidrégeno, uno de
los reactores esta en linea para la regeneracién de haluro element(;al, mientras que los

|

reactores restantes estan fuera de linea para purga, y 125 refrigeilracién/calentamiento de
los reactores de lecho fijo a las temperaturas de captura y regeneracion deseadas. De
esta manera, el proceso total se puede operar continuamente sin interrupcién. En una
realizacion ilustrada en la Figura 3, el reactor de acoplamiento 48,"{que puede contener un
catalizador de acoplamiento, se puede realizar en cualquier tipo de‘\lreactor.

|

Las configuraciones de los reactores que pueden usarse par? crear hidrocarburos
superiores incluyen, en forma no taxativa, lechos fijos, lechos fluidiZados y lechos moviles.
En una realizacion, el reactor de acoplamiento 48 puede estar conté‘lnido en una pluralidad
de reactores de lecho fijo alternados (no se muestran). Si bien un reactor dado esta fuera
de linea para la descoquizacion, el proceso total puede, de todos modos, operarse sin
interrupcion usando un reactor de reserva, que se dispone en péralelo con su reactor
contraparte. Por ejemplo, se pueden utilizar reactores de acoplamie‘pto dobles, con gases
de proceso que se desvian desde uno, pero no ambos, reactores. “ '

l

l

\
En una realizacion ilustrada en la Figura 3, el reactor de acoplamie!,nto 48 puede ser un
reactor de lecho mévil o un reactor de lecho fluidizado. En esta realilzacién, el reactor de
acoplamiento 48 puede recibir un catalizador de acoplamiento regenerado 64 y poner en
contacto el catalizador 126 de acoplamiento regenerado 64 con una corriente de
hidrocarburos bromados 47. Se puede producir coque duranlke la reaccion de
acoplamiento que deriva en reactividad reducida del catalizador de“acoplamiento. Para
restaurar la reactividad catalitica del catalizador de acoplamiento, se puede realizar un
proceso de descoquizacion en un reactor de descoquizacion 65 que puede recibir la
corriente de catalizador coquizado 68 y aire u oxigeno 66 para facilitar la eliminacion del
coque del catalizador de acoplamiento. La corriente de productos de \descoquizacién 67,
que puede contener bromo, puede encaminarse al reactor de generacion de bromo 57. El
catalizador de acoplamiento regenerado 64 se puede transportar de regreso al reactor de
acoplamiento 48 para completar el ciclo. Aun otra configuraciéon de p‘l;oceso continuo se
muestra en la Figura 24. En esta realizacién, se puede usar un solo ré‘actor para acoplar
los reactivos de bromuro de alquilo y capturar el HBr generado durante la reacciéon de
bromacién y la reacciéon de acoplamiento. En esta realizacién, el catali%ador usado puede
actuar como un catalizador de acoplamiento y como reactivo sélido pa‘ga capturar el HBr,
que puede ser un reactivo solido de activo de no reduccién-oxidaciér'g. Por ejemplo, se
puede usar un catalizador de zeolita de aluminosilicato con éxido de metal impregnado
humedo. En otra realizacion, se pueden usar materiales por separado‘i. Por ejemplo, se
puede usar una 127 zeolita sin un 6xido de metal para actuar como d‘atalizador para el
acoplamiento y se puede usar una zeolita impurificada con 6xido de mt‘atal por separado
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para capturar HBr. La realizacién puede permitir que los materiales separ’dos se
incorporen en el reactor como una mezcla uniforme de los materiales, o pel_rmitir la
estratificacion de los materiales para formar zonas dentro del reactor. En una realizacion
en la cual el reactor es un reactor de lecho fluidizado o de lecho moévil y s'e usan
materiales separados para acoplar los bromuros de alquilo y capturar el HBr produmdo
las particulas pueden tener tamarios similares para evitar la separacion del materlal en
fases distinguibles durante el transporte o el uso. El catalizador se puede regenelkar en la
seccion de regeneracidn mediante la oxidacion de coque, y el reactivo solido si‘e puede
regenerar para liberar bromo en la reaccion del bromuro de metal con aire u oxigeno. En
la realizacion mostrada en la Figura 24, una corriente de material de partida de alcano 301
se broma en un reactor de bromacién 303. Los productos de bromacion 304 sc—’:- pueden
separar en un separador 305 para permitir que la corriente monobromada 307 pase al
reactor de acoplamiento 309, mientras que la corriente polibromada 306 se puede reciclar
a un reactor de reproporcion (no se muestra) o una seccion de reproporcion del rl,eactor de
bromacion 303. Si se usa un 128 esquema de separaciéon y reproporcién, los gases
livianos se pueden reproporcionar para formar olefinas y bromuros de alquilo a F'ravés del
uso de las especies polibromadas como agentes de bromacioén. Los ‘productos
reproporcionados, que pueden incluir olefinas, monobromuros de anU|IO| algunos
polibromuros, y HBr, junto con cualquier alcano sin reaccionar, luego se pueden enviar al
reactor de acoplamiénto 362 que puede también contener un reactivo sélido parl;la capturar

HBr. ;
|

En la realizacion mostrada en la Figura 24, le reactor de acbplamiento puede contener
también un reactivo sélido para capturar HBr en la corriente bromada entrant}e y el HBr
producido durante la reaccion de acoplamiento. La corriente de producto delireactor de
acoplamiento 362 puede estar sustancialmente libre de HBr y puede pasar a una unidad
de separacidn de productos 315. Los productos se pueden deshidratar para elfiminar toda
el agua 330 contenida en el sistema, tal como el agua producida durante la r]eaccién del
HBr con el reactivo sélido. Los productos 314 se pueden separar para permitir que el
metano 320 o los hidrocarburos livianos se reciclen ha fa entrada del procesé) 0 se usen
como combustible. ,‘

|
En una realizacién en la cual el reactor de acoplamiento también contieneJ’un reactivo
sélido para capturar HBr, la reaccién de acoplamiento puede desactivar el catalizador de
acoplamiento y convertir el reactivo sélido en un reactivo sélido de fase de| bromuro de
metal. El catalizador de acoplamiento se puede desactivar por numerosos motivos que
incluyen, en forma no taxativa, la formaciéon de coque sobre el catalizador lo dentro del
espacio intersticial entre las particulas de catalizador. ' f

Para regenerar el catalizador de acoplamiento y el reactivo sélido, el material puede

regenerarse en un reactor de regeneracién 360 a través de la introduccién de aire u
] . r . I

oxigeno 324. El aire u oxigeno puede reaccionar con todo el coque para 'generar CO2

junto con otros numerosos productos de la combustiéon que incluyen especips bromadas,
y el reactivo solido de bromuro de metal puede reaccionar para formar un éxido de metal
|

|
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o bromo elemental. La corriente de producto 358 del reactor de regeneracion puede

.. ! .
separarse en un separador 327 para eliminar todos los gases inertes 333 del proceso,
tales como nitrogeno si se usa aire como la fuente de oxigenojl.

|
|

El CO2 generado en el reactor de regeneracion se puede eli}minar en el separador 327 o

|
puede pasar a través del proceso para ser eliminado en gl reactor de separacion de
productos 315. El separador 327 también puede derivar en|una corriente de bromo 130
elemental que se puede pasar de regreso al reactor de bromacion 303 para bromar el
. . . . | . . .z
material de partida de alcano entrante, hidrocarburos reciclados o cualquier combinacion
de ellos. ,'
I
l
l
, 0
En la realizacion mostrada en la Figura 24, la reaccion de acoplamiento, la reaccion de
|
captura de HBr, y el ciclo de reacciéon de regeneracion se pueden realizar en cualquier
|
. - | . e .
tipo de reactor capaz de contener un catalizador de acoplamiento sdlido y material
reactivo sdlido. Las configuraciones de los reactores que{' se pueden usar incluyen, en
forma no taxativa, lechos fijos, lechos fluidizados y lechos n{HéviIes.

l
|
l

En otra realizacion, el reactivo sélido puede estar conten_i,do en tres o mas reactores de
lecho fijo alternados en paralelo (no se muestran). En cdalquier momento dado, uno de
los reactores esta en linea para la captura/neutralizacién de haluro de hidrégeno, uno de
los reactores esta en linea para la regeneracién de halJJro elemental, mientras que los
reactores restantes estan fuera de linea para purga, y refrigeracién/calentamiento de los
reactores de lecho fijo a las temperaturas de captura y r,'egeneracién deseadas. De esta
manera el proceso completo se puede operar continuamei'nte sin interrupcion.
l

En una realizacion ilustrada en la Figura 24, se puede utilizar una configuracién del
reactor de lecho mévil o una configuracién de reactor de ’Iecho fluidizado donde el reactivo
sélido se transporta en forma ciclica desde el reactor de acoplamiento 362 al reactor de
regeneracion 360 y de regreso. ’

|

l

En esta realizacién, el reactor de acoplamiento 362 puede recibir una corriente de material
regenerado 361 que comprende un catalizador de afcoplamiento regenerado, reactivo
sélido, o combinaciones de ellos y poner en contactci") el material regenerado con una
corriente de hidrocarburo bromado 307. El catalizador de acoplamiento se puede
desactivar en el reactor de acoplamiento y el sélido reactivo se puede convertir en un
bromuro de metal en una reaccion con todo el ,’HBr presente. El catalizador de
acoplamiento desactivado y el reactivo sélido de br;omuro de metal pueden salir del
reactor como una corriente de catalizador desactivado 1359, que se puede transportar a un
reactor de regeneracién 323 que se debe regenerar |y decodificar con una corriente de
aire u oxigeno 324. Después de la regeneracién, una fcorriente de catalizador regenerada
361 se puede transportar de regreso al reactor de acoplamiento 350 para completar el
ciclo.
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En una realizaciéon que se muestra en la Figura 25, se puede usar un material reactivo
sélido activo de reduccion-oxidaciéon para fabricar hidrocarburos superiores. En esta
realizacion, 132 gas natural u otro material de partida de hidrocarburo y bromo molecular
se pueden transportar por cualquiera de las lineas por separado 401, 402 a uh reactor de
bromacion calentado 403 y dejar reaccionar. Los productos (por ejemplo, HBr, bromuros
de alquilo, olefinas, etc.) y posiblemente hidrocarburos sin reaccionar, pueden salir del
reactor y pueden transportarse por una linea 404 a una primera unidad de separacion
405, donde los hidrocarburos monobromados y HBr se pueden separar de los
hidrocarburos polibromados. Los productos pueden pasar a través de un int;ercambiador
de calor 450 entre el reactor de bromacion 403 y la primera unidad de separacion 405
segln la temperatura de la corriente de producto deseada en la primerlla unidad de
separacién 405. Los polibromuros se pueden transportar por una linea 406 de regreso al
reactor de bromacion, donde pueden pasar por “reproporcion’ con metal!'lo y/u otros
hirocarburos livianos, que pueden estar presentes en el gas natural y/o‘| se pueden
introducir en el reactor de bromacién como se describe a continuacién. Para la produccion
a gran escala de hidrocarburos superiores, se pueden emplear unidades dlia separaciéon
adicionales, que pueden purificar adicionalmente la corriente de carga al reactor de
acoplamiento separando y reciclando los polibromuros, reduciendo asi |a¢| cantidad de

coque y el requerimiento de bromo total. }

|

Con referencia a la Figura 25, el material de hidrocarburo sin reaccionar, HBr,
monobromuros y (opcionalmente) olefinas formadas en el reactor de bromacién 403 se
pueden transportar por una linea 407, a través de un intercambiador de calo}r 408 y entrar
a un reactor de acoplamiento calentado 409, donde por lo menos una|parte de los
monobromuros (y, opcionalmente, las olefinas presentes) pueden reaccionar en la
presencia de un catalizador de acoplamiento para formar hidrocarburos superiores. La
corriente de productos de reactor de acoplamiento que comprende HBr, hidrocarburos
superiores y (posiblemente) hidrocarburos sin reaccionar y bromuros de jalquilo puede
salir del reactor de acoplamiento y transportarse por una linea 410,|a través del
compresor opcional 452, si es necesario, y entrar a un tren de separacién,de productos.
Se puede usar cualquier cantidad o tipo de unidades de separacién, que leleden emplear
absorcién de oscilacion de presion o temperatura, separacién basada en membrana,
destilacion criogénica que puede ser preferible para la produccién a granllescala, u otra
tecnologia de separacion adecuada para generar una distribucion de produclitos deseada.

El metano sin reaccionar se puede separar en una primera unidad de }separacién de

productos 454 para permitir que el metano se recicle a la entrada del proceso o se use
para combustible. Se puede emplear una segunda unidad de éeparacién de productos
456 para separar otros hidrocarburos livianos y HBr de la corriente de !productos. Se
puede usar una o mas unidades de separacion de productos adicionales descritas
anteriormente para producir productos hidrocarburos finales.

Con referencia a la Figura 25, el reactor de acoplamiento 409 pulede tener una
configuracion de reactor de lecho fijo, de lecho mévil circulante, o de lecho fluidizado
circulante. En una realizacién, una configuracién de lecho fijo (no se mues,!tra en la Figura
25) se puede usar para realizar la reaccién de acoplamiento. En esta ll*ealizacién, una
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pluralidad de secciones se pueden usar con la corriente de producto bromada 411 que se
esta desviando de un reactor mientras que la otra puedlels recibir aire u oxigeno para
descoquizar el catalizador de acoplamiento. Los flujos del proceso pueden entonces
ciclarse de manera tal que el proceso de acoplamiento: se pueda operar en forma
continua. |

4
|
|

En una realizacion que se muestra en la Figura 25, el reactor de acoplamiento 409 se
puede operar usando una configuracion de reactor de Iechl"o moévil o una configuracién de
reactor de lecho fluidizado. En esta realizacién, el cataliza;dor de acoplamiento se puede
transportar en forma ciclica entre el reactor de acoplamiento 409 y un reactor de
descoquizacion 412. En esta realizacion, el reactor de acoplamiento 409 puede recibir un
catalizador de acoplamiento regenerado 413 y poner 135 en contacto el catalizador de
acoplamiento regenerado con la corriente de productos bromados 411 para formar una
corriente de productos de reactor de acoplamiento 410. [El catalizador de acoplamiento
puede formar por lo menos algo de coque durante laj reaccion de acoplamiento. El
catalizador de acoplamiento coquizado puede salir del I!'reactor de acoplamiento y ser
transportado al reactor de descoquizacién 412 donde se jpuede introducir aire u oxigeno
414 para descoquizar por lo menos una parte del cat;alizador de acoplamiento. Una
corriente de gas raspador 416 (por ejemplo, vapor, [hidrocarburos, etc.) se puede
introducir en el catalizador de acoplamiento coquizado cuando se lo transporta entre el
reactor de acoplameinto 409 y el reactor de descoquizacién 412 para eliminar todos los
hidrocarburos del catalizador de acoplamiento coquizadc;: antes de que el catalizador de
acoplamiento coquizado sea puesto en contacto con una corriente que contiene aire u
oxigeno 414. El raspado de gas se puede hacer con una pieza de hardware discreta o
puede formar parte del sistema de transporte neumétifo entre zonas. La reaccién de
descoquizacion puede producir didéxido de carbono cuapdo el coque y los hidrocarburos
restantes adsorbidos sobre el catalizador de acoplamiento se quema (es decir, se oxida).
Estos productos de la combustion pueden pasar fuera del reactor de descoquizacion 412
junto con todos los componentes inertes de la corriente de aire u oxigeno, tal como
nitrégeno si se usa, en una corriente 136 de producl-:tos de descoquizacién 415. Las
corrientes de productos de descoquizacién se pueden enviar al reactor de regeneracion
464 u otra seccién de depuracion para eliminar todo el bromo adsorbido sobre el
catalizador de acoplamiento coquizado. El catalizador ,de acoplamiento regenerado 413
puede transportarse de regreso al reactor de acoplamiellnto 409 para completar el ciclo. Un
recipiente de catalizador de acoplamiento 417 se puedeé usar para contener el catalizador
de acoplamiento descoquizado del reactor de de%coquizacién 412 antes de ser
transportado al reactor de acoplamiento 409. Un intercambiador de calor 418 se puede
usar para calentar o enfriar el catalizador de acoplamitianto a una temperatura deseada a
la cual puede ocurrir la reaccion de acoplamiento.

l
|

Como se muestra en la Figura 25, el HBr y los hidrocarburos livianos se pueden
transportar por la linea 419 en una reaccién de captdra de HBr 458 después de que el
HBr y los hidrocarburos livianos se separan de los préductos hidrocarburos en el tren de
separacion de productos. Las condiciones del reactor qe captura de HBr que contiene un

|
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reactivo sélido activo de reduccién-oxidacion puede derivar en un bromuro de metal que
se genera junto con bromo, que puede reaccionar con los gases livianos para producir
bromuros de alquilo. Usando un reactivo solido activo de reduccién 137 oxidacién de
oxido de cobalto, como un ejemplo, ocurre la siguiente reaccion general durante la
captura de HBr:

Co304 + 8HBr — 3CoBr2 + Br2 + 4H20 (Ecuacién 26)
C2H6 + Br2 — C2H5Br + HBr (Ecuacién 27)
5 C3H8 + Br2 — C3H7Br + HBr (Ecuacion 28)

Los bromuros de alquilo del reactor de captura de HBr 458 pueden pasar a través de un
intercambiador de calor 461, si ese necesario, antes de ser separados del agua mediante
separacion de fase liquida-liquida o liquida-liquida-vapor 460 y ser enviados a un reactor
de bromacion de livianos 462, que también puede recibir bromo adicional de la linea 468.

El intercambiador de calor 463 puede ser un calefactor o refrigerador, segin sea
necesario, para llevar la corriente del separador 460 a la temperatura apropiada para el
reactor de bromacion de livianos 462. Los productos del reactor de bromacién de livianos
462 se pueden combinar con los productos del reactor de bromacién 403 antes |de entrar
al reactor de acoplamiento 409. Como se muestra en la Figura 25, el bromuro de metal
producido en el reactor de captura de HBr 458 puede regenerarse con aire u oxig‘eno para
regenerar los materiales reactivos sélidos originales. En una realizacién, el bromuro de
metal puede enviarse al reactor de regeneraciéon de bromo 464, donde ocurre la siguiente
reaccion general:

3CoBr2 + 202 — Co304 + 3Br2 (Ecuacion 29)

La corriente de productos 474 del reactor de regeneracion puede contener bromo y todos
los gases inertes contenidos en la corriente de aire u oxigeno 472, tales como nitrégeno.
La corriente de productos 474 puede pasar a través de un intercambiador de calor 476
para enfriar la corriente antes de entrar a un separador 478. En una realizacion, !el bromo
se puede separar de todo los demas componentes usando separaciéon de liquido-vapor,

por ejemplo, usando un tanque de destello.

Como el bromo puede tener un punto de ebullicion bien inferior a aquel de otros
componentes de la corriente, el bromo puede condensarse y formar una fase liquida. Esta
fase liquida puede ser arrastrada y pasada a través de un intercambiador de calor 484
antes de ser encaminada al reactor de bromacién de livianos 462, al reactor de bromacién
403 o ambos. En una realizacién, el bromo liquido se puede pasar al reactor y vaporizar
dentro de los recipientes del reactor. La corriente de vapor que sale del sepalrador de
vapor liquido 478 puede pasar a través de una unidad de depuracion de bromo 480 antes
de salir del sistema. Todo el bromo recuperado en la unidad de depuracién de bromo
puede reciclarse al sistema, tal como por ejemplo pasando a través de la linea 4{182 para
ser combinado con la corriente de bromo liquido para su uso en los reactores de
bromacién. |
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Una configuracion de reactor de lecho fijo, de lecho movil circulante;’ o de lecho fluidizado
circulante se puede usar para la captura de bromo y la regeneraci“'én de bromo. En una
realizacion, una configuracion de lecho fijo (no se muestra en la Fig'pra 25) se puede usar
para realizar la captura y regeneracion de HBr. En esta realizacil"én, una pluralidad de
reactores se puede usar con la corriente que contiene los hidrocarburos livianos y HBr del
tren de separacién de productos que se esta desviando desde un r;"eactor mientras que el
otro puede recibir aire u oxigeno para regenerar el reactivo sélido.f Los flujos del proceso
pueden entonces ser ciclados de manera tal que el proce%so se pueda operar
continuamente. ;

En una realizacion que se muestra en la Figura 25, se puede utiliz",ar una configuracion de
reactor de lecho mévil o una configuracién de reactor de lecho fluidizado donde el reactivo
solido se cicla fisicamente entre el reactor de captura de H$r 458 y el reactor de
generacion 464. En esta realizacion, un reactor de captura de HI'Br 458 puede recibir un
reactivo sélido regenerado 468 y poner en contacto el reactivo slj‘élido regenerado con la
corriente que contiene los hidrocarburos livianos y HBr 419 del tren de separacion
productos. El reactivo solido regenerado 468 puede convertirse ay’ un bromuro de metal en
el reactor de captura de HBr 458 y puede producir agua como u,flm subproducto. Cualquier
hidrocarburo que entra en el reactor de captura de HBr 458 puec;'ie reaccionar con todo el
bromo generado por un reactivo solido activo de reduccién-oxi{ljacién. El reactivo sélido
que es convierte en el reactor de captura de HBr 458 puede salir! del reactor de captura de
HBr como una corriente de bromuro de metal 470. La corriente de bromuro de metal 470
se puede transportar a un reactor de regeneracion 464 donde se puede introducir aire u
oxigeno 472 para regenerar por lo menos una parte del bromuro de metal hacia el

reactivo sélido original. |

|
|

Una corriente de gas raspador 485 se puede introducir en el briomuro de metal cuando se

lo transporta entre el reactor de captura de HBr 458 y el reactor) de regeneracidn 464 para
=
eliminar todos los livianos y livianos bromados desde el bromu]'ro de metal antes de que el

bromuro de metal se ponga en contacto con una corriente qfue contiene aire u oxigeno
472. La corriente de reactivo solido regenerado 468 se puede transportar de regreso al
reactor de HBr 458 para completar el ciclo. Un recipiente de rt;éactivo sélido se puede usar
para cpntener el reactivo solido regenerado 468 del reactor de"a regeneracion 464 antes de
ser transportado al reactor de captura de HBr. Un intercambil'ador de calor 471 se puede
usar para calentar o enfriar el reactivo sélido regenerado a unlf'ma temperatura deseada a la
cual puede ocurrir la reaccién de captura de HBr. {

En la realizacién mostrada en la Figura 25, una corriente <;:Ie gas de proceso se puede
usar para transportar en forma neumatica una corriente de c'iatalizador o reactivo sélido si
se usa un disefio de reactor de lecho mévil o de lecho quidiz‘fado. Por ejemplo, la corriente
de gas de proceso puede ser una parte de la corriente de hidrocarburo usada como la
entrada en el proceso. En otra realizacién, un gas inerte tal como nitrégeno se puede usar
para transportar el catalizador o reactivo sélido. Después de que se transporta el material
al 10 lugar deseado, la corriente de gas de proceso se puede reciclar dentro del proceso,
usar como una carga al proceso, !

I
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usar como una corriente de carga, ventear o cualquier combinacién de ellos. Como se
muestra en la Figura 26, el proceso de conversion de HBr en Br2 usando bromuros de
cobre se puede aplicar a un proceso para la conversion de alcanos en hidrocarburos
liquidos superiores. En una realizacién, el material de partida de gas natural u iotro
hidrocarburo se puede transportar por la linea 501 a un reactor de generacion de br‘omo

calentado 503. CuBr2 sdlido se puede transportar por la linea 502 en el reactor de
generacion de bromo 503 donde se puede calentar a 275°C o mas alta para liberar br!omo
elemental, que deriva en la conversion del CuBr2 en CuBr. Los productos del reactor de
generacién bromo pueden incluir una 142 corriente de vapor 504 que comprende el
material de partida de hidrocarburo y el bromo elemental entrantes y una corriente de

sélidos 506 que comprende CuBr y todo el CuBr2 sin convertir.

La corriente de sélidos puede pasar a un reactor de captura de HBr, como se discute|mas
detalladamente a continuacién. En una realizacién, el reactor de generacion de bromo 503
puede, en forma no taxativa, ser un reactor de lecho mévil o un reactor de lecho

fluidizado. La corriente de vapor 504 puede pasar al reactor de brotacion 508 donde el
material de partida de hidrocarburo se puede dejar reaccionar con el bromo eleml-:-ntal
para formar diferentes productos de bromaciéon que incluyen, en forma no taxativa, HBr,
bromuros de alquilo, olefinas y posiblemente hidrocarburos sin reaccionar. En|una
realizacién, se puede usar un esquema representativo con el reactor de brotaciéon como
se describe mas detalladamente a continuacion. En esta realizacion, los productos de la
bromaciéon pueden salir del reactor y entrar en una unidad de separacion donde los
hidrocarburos monobromados y HBr se pueden separar de los hidrocarburos
polibromados. En algunas realizaciones, los polibromuros se pueden transportar de
regreso al reactor de bromacién, donde pueden pasar por la reproporciéon con metano,
otros hidrocarburos livianos, o una combinacién de ellos, que pueden estar presentes en
el gas natural y/o introducirse en el reactor de bromacién. En otra realizacién, se puede
utilizar un reactor por separado de todos los hidrocarburos de C2 o mas pesados. En
algunas realizaciones, el reactor de generaciéon de bromo y el reactor de bromacién
pueden tener lugar en el mismo recipiente, que se puede operar como un reactor de lecho
mévil o de lecho fluidizado.

En la realizacién mostrada en la Figura 26, todo el material de partida de hidrocarburo sin
reaccionar, HBr, monobromuros y todas las olefinas formadas en el reactor de de
bromacién se pueden transportar por una linea 510 al reactor de acoplamiento 512 donde
los monobromuros, olefinas, o cualquier otra combinacién de ellos pueden reaccionar en
la presencia de un catalizador de acoplamiento para formar hidrocarburos superiores. En
una realizacién, un intercambiador de calor se puede usar para ajustar la temperatura de
la corriente de productos bromados 510 a una temperatura de entrada deseada al reactor
de acoplamiento 512. Los productos de reactor de acoplamiento pueden incluir [HBr,
hidrocarburos superiores, hidrocarburos sin reaccionar, bromuros de alquilo, o cualquier
combinacion de ellos. Los productos de reactor de acoplamiento pueden salir del reactor
de acoplamiento 512 y transportarse por una linea 514 a la unidad de separacién de HBr
516. Los productos de reactor de acoplamiento pueden pasar a través de| otro
intercambiador de calor segtin sea necesario para ajustar la temperatura de la corriente
de productos de acoplamiento a una temperatura de entrada deseada a la unidad de
separacion de HBr 516. HBr se puede separar de los hidrocarburos usando cualquier
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técnica de separacién adecuada. En una realizacion, el HB;r se puede separar de los
productos de reactor de acoplamiento de HBr usando la absorcion acuosa. En esta
realizacion, los productos de reactor de acoplamiento de {HBr se pueden poner en
contacto con una soluciéon acuosa para absorber todo el HBr I{en la corriente de vapor. La
corriente de productos sustancialmente libre de HBr puede pl‘asar por la linea 518 a una
unidad de recuperacién de productos, numerosas realizaciorhes de ella se revelan en la
presente. En general, todos los hidrocarburos livianos corimtenidos en la corriente de
productos se pueden separar y dirigir a través de la linea 522! Todo el metano recuperado
se puede devolver al reactor de bromaciéon y otros hidrodarburos livianos se pueden

. |
devolver a un reactor de bromacién de livianos si estan presel‘ntes.
l

|

Alternativamente, los gases livianos se pueden agregar alla zona corriente abajo del
reactor de bromacién donde se reproporcionan con pol‘llibromuros para formar los
bromuros de alquilo correspondientes. En aun otra realizacion, los hidrocarburos livianos
se pueden dirigir a una linea de combustible para su uso;en la generacién de toda la
energia deseada para el proceso. Una corriente de productos finales se puede dirigir a
través de la linea 524 para pasar fuera del proceso. La corriente de HBr acuoso que sale
del absorbente se puede transportar por la linea 526 a un rlv'eactor de captura de HBr. Se
puede cargar aire u oxigeno en la unidad a través de la Iinel’a 532 y una corriente de CuBr
solido se puede cargar en la unidad a través de la linea 506 desde el reactor de
generacién de bromo 503. Se puede capturar HBr a trayés de la reaccion de HBr y
oxigeno con el CuBr para producir CuBr2 y agua. Todos Ids gases inertes contenidos en
las corrientes de carga, tales como N2 si se usa aire como la fuente de oxigeno, pueden
salir del reactor a través de la linea de venteo 530. La Iilnea de venteo puede pasar a
través de una unidad de depuraciéon para eliminar todas las trazas de HBr antes de
liberarse del proceso. En otra realizacion, una solucion acuosa de CuBr/CuBr2 se puede
utilizar como el absorbente en el paso de absorcién. ‘

Alternativamente, una suspension que comprende cristales de 20 CuBr y CuBr2 en
solucién saturada con respecto a CuBr y CuBr2 se pueden usar como el absorbente.La
suspensién resultante generada en el Reactor de Captur}a de HBr 530 puede contener
CuBr2, todo el CuBr sin reaccionar, agua y potencialment'e cantidades de trazas de HBr.
La suspension se puede someter a cristalizacion de evaporacion u otra técnica adecuada
para eliminar el exceso de agua formada en la reaccion y para formar cristales de CuBr2
adicionales. La separacion de los cristales de CuBr2 de I"a suspension se puede realizar
mediante filtracién, centrifugacion, o cualquier otra técnica de separacion de
solidos/liquidos adecuada. El agua evaporada puede pasar a través de la linea 538 que
se debe usar como absorbente de contacto en el absorbente 516, para pasar fuera del

sistema, o cualquier combinacion de ellos.

|

La suspension que contiene los cristales de la fase sélida’ puede pasar a través de la linea
546 a una unidad corriente abajo para eliminar adicionalmente todo el exceso de agua de
los cristales de CuBr y CuBr2 de la fase sélida. La unidad de 15 desaguado puede ser
cualquier tipo de proceso capaz de eliminar agua adiqional de los cristales de CuBr y
CuBr2. Por ejemplo, la unidad de desaguado puede Ser una unidad de filtracién, un
separador de centrifugado, o una unidad de calentamiento capaz de impulsar
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térmicamente el agua. La corriente acuosa que sale de la unidad de desaguado 544 se
puede saturar con respecto tanto a CuBr como CuBr2 y puede contener pequenas
cantidades de cristales solidos suspendidos en el fluido. La corriente acuosai542 puede
pasar de regreso al cristalizador 536 a través de la linea 542. ‘

|

Alternativamente, la corriente acuosa 542 puede ir al absorbente/raspador 5!|16 y servir
como el absorbente de HBr. Los cristales de CuBr2 y CuBr, que pueden aun contener
agua, se pueden secar en una unidad de secado 550 a una temperatura suficjientemente
baja para evitar la liberacién de bromo. En una realizacién, la temperatura]de secado
puede ser inferior a 200°C. Todo el agua remanente en los cristales de CuBr y CuBr2 se
pueden impulsar fuera y salir del sistema a través de la linea 552. El vapor de altgua puede
pasar a través de una unidad de depuracién para capturar todo el bromcl> generado
durante el secado. Los cristales de CuBr2 secados pueden entonces enviarse a una

unidad de generacién de bromo a través de la linea 502.

Como se muestra en la Figura 27, un proceso de conversién de HBr en Br2 se puede
aplicar a un proceso para la conversién de alcanos en hidrocarburos liquidos guperiores.
En una realizacion, el gas natural (u otro material de partida de hidrocarburép) y bromo
molecular se pueden transportar por lineas por separado 601, 602 en un Ireactor de
brotacién calentado 603 y dejar reaccionar. Los productos de brotaciéon pueden incluir, en
forma no taxativa, HBr, bromuros de alquilo, olefinas y posiblemente, hidrocarburos sin
reaccionar. Los productos de bromacion pueden salir del reactor y se pueden transportar
por una linea 604 en una primera unidad de separacién 605, donde los hid‘rocarburos
monobromados y HBr se pueden separar de los hidrocarburos polibromados. En algunas
realizaciones, los polibromuros pueden transportarse por una linea 606 de [regreso al
reactor de bromacién, donde pueden pasar por reproporcion con metano| y/o otros
hidrocarburos livianos, que pueden estar presentes en el gas natural y/o introducir en el
reactor de bromacién.

Los gases livianos tales como etano, propano y butano se pueden transportar por la linea
621 y se puede dejar reaccionar con bromo en un reactor de bromacién de hidrocarburos
livianos 615 para producir haluros de alquilo y HBr.

En la realizacion que se muestra en la Figura 27, todo el material de partida de
hidrocarburo sin reaccionar, HBr, monobromuros y todas las olefinas formadas en el
reactor de bromacién se pueden transportar por la linea 607 al reactor de acoplamiento
609, donde los monobromuros, olefinas y todas las combinaciones de ellos pueden
reaccionar en la presencia de un catalizador de acoplamiento para formar hidllocarburos
superiores. En una realizacion, un intercambiador de calor 608 se puede usar para ajustar
la temperatura de la corriente de productos bromados 607 a una temperatura de entrada
deseada al reactor de acoplamiento 609. Los productos de reactor de ac&plamiento
pueden incluir HBr, hidrocarburos superiores, hidrocarburos sin reaccionar, bromuros de
alquilo, o cualquier combinacion de ellos. Los productos de reactor de acoplamiento
pueden salir del reactor de acoplamiento 609 y se pueden transportar por la Iir|1ea 610 a
una unidad de separacién de HBr 612. Los productos de reactor de acoplamiento pueden
pasar a través de otro intercambiador de calor 611 segun sea necesario paraiajustar la
temperatura de la corriente de productos de acoplamiento a una temperatura d:e entrada

deseada a la unidad de separacién de HBr 612. HBr se peude separa:r de los
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|
hidrocarburos usando numerosos métodos diferentes descri;ltos previamente en la
presente. Por ejemplo, HBr se puede separar usando absorcién !tje oscilacion de presion,
absorcion de osicacion de temperatura, adsorcién de oscilacién de temperatura,
separacion basada en membranas, destilacién, o cualquier combinacién de técnicas de

separacion, u otra tecnologia de separacién adecuada. Las descripciones especificas de
estas tecnologias estan incluidas en la presente. [

|

l

|
Los productos hidrocarburos liquidos pueden entonces transportfarse por la linea 16 a una
unidad de limpieza de producto 613, para producir productos rﬁidrocarburos finales 617.
Después de que HBr se separa de los productos hidrocarburos{y todos los hidrocarburos
livianos que pueden estar presentes en la unidad de separacion de HBr 612, los
hidrocarburos livianos pueden transportarse por una linea 618;en la segunda unidad de
separacién 619, que puede emplear adsorcién de oscilacién qe presién o temperatura,
separacion basada en membrana, destilacién criogénica o cual(quier otra 5 tecnologia de
separacion adecuada. Se puede devolver metano al reactor de Promacién 604 a través de
una o mas lineas 620 y otros hidrocarburos livianos se pueden devolver al reactor de
bromacion livianos 615 a través de la linea 621.

l
|

;

Alternativamente, los gases livianos se pueden agregar a la 1P zona corriente abajo del
reactor de bromacién donde se pueden reproporcionar con polibromuros para formar los
bromuros de alquilo correspondientes. La corriente de HBrlque evoluciona desde la
unidad de separacién de HBr 612 puede transportarse por una linea 622 a una unidad de
generacion de bromo 623. Se puede cargar aire u oxigeno en la unidad a través de la
linea 624. Se puede regenerar bromo haciendo reacciona,r HBr con oxigeno en la

presencia de un catalizador adecuado tal como una solucién acuosa de bromuro u
oxibromuro de selenio (SeOBr2, Se2Br2, etc.), como se describié anteriormente.

|

A corriente resultante 625 del reactor de generacion de bromc.l 623 puede contener agua,
bromo molecular, oxigeno, nitrégeno, y posiblemente otros gases si se usé aire como la
fuente de oxigeno. Esta corriente de productos 625 se puede transportar a través de un
sistema de intercambiador de calor 626 en una unidad de vaporizacion rapida 627, que
puede separar la mayo parte del bromo molecular - de agua,I oxigeno, nitrégeno y otros
gases que estan presentes. El bromo molecular que contiene no mas de una traza de
H20, como un liquido o vapor, se puede transportar 4por una linea 628 a un
intercambiador de calor 629, y luego se devuelve al reactor cie bromacién 603, el reactor
de bromacién de livianos 615, o ambos. [

|

|
El agua de la unidad de vaporizacion rapida (que contiene hésta el 3% en peso de bromo
molecular) se puede enviar por una linea 630 a una unidad d!e destilacién 631, que puede
producir agua como la corriente de fondo y bromo o aze()trop'o de bromo y agua como un
destilado. El destilado puede devolverse a través de una linea 632 a la unidad de
vaporizacion rapida. Una realizaciéon de esta invencion pue_dl'e utilizar el control del pH en
la columna de destilacion 631 para prevenir la reaccion de l'}'idrélisis entre agua y bromo.

|
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La reaccion de hidrélisis puede producir HBr, que se puede perder en la corriente de
fondo de la columna de destilacién en la ausencia del control de pH. Se puede deseal" un
pH inferior a 3 para reducir o eliminar la reaccion de hidrélisis. Los acidos convencionales
tales como acido sulfarico, acido clorhidrico, 25 acido fosférico se pueden usar para el

|
|
|

Los productos gaseosos de la unidad de vaporizacion rapida pueden contener no mas de
una cantidad menor o de trazas de bromo y puede transportarse por una linea 633 aI una
unidad de depuracién de bromo 634, que puede separar bromo molecular de los demas
gases. Como se describid anteriormente, los adsorbentes o reactivos capaces de capturar

bromo se pueden usar para la depuracién de bromo. |'

|
Otra realizacion del proceso para convertir alcanos gaseosos en hidrocarburos qull’Jidos
utilizando la conversion de HBr en bromo elemental en la presencia de selenio o telutio se
muestra en la Figura 28. En esta configuracion de proceso, la presion de operacién:‘de la
unidad de Br2 623 puede ser mayor que la presion en el reactor de bromacién 603. Como
en el caso previo, la corriente 625 del reactor de generaciéon de bromo puede corl{tener
agua, bromo molecular, oxigeno, nitrégeno, y posiblemente otros gases si se us? aire
como la fuente de oxigeno. Esta corriente de productos 625 se puede transportar a Fravés
de un sistema de intercambiador de calor 626 en una unidad de vaporizacion rapida 627,
que puede separar la mayor parte del bromo molecular del agua, oxigeno, nitrégeno y
todos los demas gases que pueden estar presentes. El bromo molecular quuidé, que
contiene no mas que una traza de H20, se puede transportar por una linea 62l aun
intercambiador de calor 629 y luego se puede devolver al reactor de bromacion. El agua
de la unidad de vaporizacion rapida, que puede contener hasta el 3% en peso de loromo
molecular, puede enviarse por una linea 630 a una unidad de destilacién 631, que’puede
producir agua como la corriente de fondo y bromo o azeétropo de bromo y agua como una
destilaciéon. El destilado se puede devolver a través de una linea 632 de regreso a la

unidad de vaporizacién rapida. l
l
|

|

Los productos gaseosos de la unidad de vaporizacion rapida pueden devolverse al|reactor
de bromacion 603, el reactor de bromacién de livianos 615, o ambos. En esta reallizacién,
el reactor de bromacion 603, la unidad de separacién de polibromuros 605, el reg,\ctor de
bromacion de livianos 615 y el reactor de acoplamiento 609 pueden ser el mismo: que en
la realizacién previa, excepto que todas las corrientes de productos y de cargal con la
excepcion de la corriente 606, también pueden contener N2. : |

|

La corriente de producto de acoplamiento 610, que puede contener hidrocarburos, HBr y
N2, pueden enfriarse en el intercambiador de calor 611, y luego ir a la un’lidad de
separacion de HBr 612. La unidad de separaciéon de HBr 612 puede | separar
selectivamente HBr de los demas componentes y transportar el HBr a través dq‘ la linea
622 a la unidad de generacion de bromo 623. Numerosos métodos diferentes se pueden
usar para realizar la separaciéon deseada (por ejemplo, destilacion, adsorcién, :etc.). En
algunas realizaciones, la absorcion de oscilacidon de temperatura se puede d'sar para
separar el HBr de la corriente de productos de acoplamiento, 5 como se ;describié
anteriormente.

control del pH.
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La corriente 719, que puede contener solamente hidrocarburos y N2| se puede transportar
a una unidad de recuperacion de producto 719. La unidad de reCL’bperacién de producto
719 puede producir una corriente de producto de hidrocarburo Iiguido 616, que puede
enviarse a una unidad de limpieza de producto 613 para producir productos hidrocarburos
finales 617; una corriente de gases livianos 621 que corjtienen principalmente
hidrocarburos de C3 y C4, que pueden refinares adicionalmente pep'ra producir el producto
LPG o enviarse a la unidad de bromacion de livianos 615; y una co:"rriente de gas 736, que

|
puede contener N2, CH4 sin convertir y posiblemente algunos hidrocarburos de C2y C3.
La corriente de gas 736 se puede usar como combustible para gqlnerar cualquier energia
(por ejemplo, calor, electricidad, etc) que puede ser necesario para el proceso.
' !

Se pueden usar numerosos métodos diferentes para obtener la sg"eparacién deseada en la
unidad de recuperacién de producto 719. En algunas realizacion;es, un solvente organico
pesado (un 155 componente puro (por ejemplo, C12H26) o unha mezcla (por ejemplo,
diesel)) se puede usar para absorber todos los hidrocarburos de ,’CS y mas pesados, junto
con cantidades significativas de hidrocarburos de C4 y C3 preséntes en la corriente 718.
Una secuencia de destilacion puede entonces usarse para'l recuperar el producto
hidrocarburo liguido y gases livianos (por ejemplo, hidrocarburos de C4 y C3) del
solvente, que luego se pueden reciclar hacia el absorbente. ch>dos los hidrocarburos de
C4 o superiores se pueden recuperar desde la corriente @e 10 gas que sale del
absorbente usando técnicas tales como destilacién criogénica, énfriamiento de expansién,
absorcion, membrana, adsorcion de oscilacion de presién/temp,ératura, etc.

: !
Esta realizacion puede permitir que la unidad de depuracic’;"n de bromo se elimine y
permitir enfriar agua, en lugar de salmuera o refrigeracion, que[' se debe usar en la unidad
de separacion rapida 627. Sin embargo, debido a la presel’ncia de N2, el reactor de

bromacion 603, la unidad de separacion de I
|

polibromuro 605, el reactor de bromacién de livianos 615, y/’el reactor de acoplamiento
609 puede ser de mayor tamaro. Esta realizaciéon puede se-,"r econdmicamente atractiva
para procesos a pequefia escala tales como aquellos que[ producen menos de 3.000
barriles de hidrocarburos liquidos por dia. En otraurealizaciér;'], esta realizacion puede ser
atractiva para 25 procesos que producen menos de 2.000 bar,;'riles por dia.

|
Otra realizacién del proceso se muestra en la Figura 29. ,f
l
Debido a la dificultad de obtener una corriente de Hér de alta pureza con una

recuperacion alta como resultado del comportamiento de VLE del etano-HBr y HBr-
propano, se puede usar un proceso diferente para ellrr}lnar HBr de la corriente de
productos de acoplamiento 610. En esta realizacion, Ila corriente de productos de
acoplamiento enfriada 610, que puede contener hidrocarburos y HBr, se puede separar
para producir una corriente de vapor 822 que contiene HBr, hidrocarburos de C3 y mas
livianos, una corriente de hidrocarburos liquidos 616 y uné corriente de hidrocarburo de
C4 818, que también pude contener algo de C3. Se pue'den usar numerosos métodos
diferentes para lograr la separaciéon que incluyen, en for,ma no taxativa, destilacion, un
proceso basado en la absorcién desolvente, o ambosl'. La corriente 822 se puede
transportar a la unidad de generacién de bromo 623 dond¢ HBr se puede convertir en Br2
en la preesncia de selenio o telerio, como se describid anteriormente. Los hidrocarburos
livianos pueden pasar a través del proceso sin reaccionari La corriente 625 del reactor de
|
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generacion de bromo 623 puede contener agua, bromo molecular, oxigeno, nitrégeno si
se uso aire como la fuente de oxigeno, y cualquier hidrocarburo de C2 y mas liviano que
ingresaron en el reactor de generacion de bromo. La corriente de producto 625 se pue e
transportar a través a través de un sistema de intercambiador de calor 626 en una 157
unidad de vaporizacién rapida 627, que puede separar la mayor parte del bromo
molecular del agua, oxigeno, nitrégeno y cualquier hdirocarburo liviano que puede estar
presente. El bromo molecular liquido que contiene no mas de una traza de H20 se bueﬁe
transportar por una linea 628 a un intercambiador de calor 629, y luego se devuelve| al
reactor de bromacién 603, el reactor de bromacién de livianos 615, o ambos. El agua |de
la unidad de vaporizacion rapida que contiene hasta un 3% en peso de bromo molecular
se puede enviar por una linea 630 a una unidad de destilacién 831, que puede producir
agua como la corriente inferior y bromo o azedtropo de bromo y agua como un destllado
El destilado se puede devolver a través de una linea 632 de regreso a la unldadlde
vaporizacion rapida. ' ’

|

Los productos gaseosos de la unidad de vaporizacion rapida (por ejemplo, oxigeno
nitrégeno, hidrocarburos livianos, y no mas que una cantidad menor o traza de bromo) se
pueden transportar por la linea 633 a una unidad de depuracién de bromo 634, que puede
separar el bromo molecular de todos los demas gases presentes. Cualquiera dellas
técnicas descritas anteriormente se puede usar para la depuraciéon de bromo. El bromo
recuperado se puede transportar por una linea 365 a través de un intercambiador de calor
629 y reintroducir en el reactor de bromacion 603, el reactor de bromacién de livianos 615,
o ambos. Los gases restantes, que pueden incluir oxigeno, nitrégeno, e hidrocarburos
livianos, se pueden transportar a través de la linea 837 a una unidad de separacién 819,
donde cualquier hidrocarburo que incluye, en forma no taxativa, C2, C3 e hidrocarburos
mas pesados, se pueden recuperar y enviar, junto con la corriente 818, al reactor de
bromacion delivianos 615. Los gases restantes que incluyen, en forma no taxativa,
oxigeno, nitrogeno, metano y algunos hidrocarburos livianos, se pueden usar como
combustible para generar energia para el proceso. Cualquier tecnologia de separacion
estandar que incluye, en forma no taxativa, destilacidén, refrigeracion de expanswn
absorcién, membrana y adsorciéon de oscilacién de presidén/temperatura, se puede usar
para lograr la separacién deseada. "

|

En una realizaciéon que utiliza un reactivo sélido para capturar haluro de hidrégeq’o, se
puede usar un reactor de zona de flujo continua (en adelante CFZR) para reali{‘zar el
método de convertir materiales de partida hidrocarburos en productos utiles. El ]'CFZR
comprende dos 0 mas zonas en las cuales los particulados de catalizador sélidclb (por
ejemplo, que comprenden cataloreactivos) se pueden transportar entre las leonas
mediante gravedad, transporte neumatico, o cualquier otro medio de transporte c}lirecto
conocido en el arte para disefios de reactores de lecho fluidizado o movil, o cualquier
combinacion de ellos. Una realizacion del CFZR se muestra en la Figura 30 con una
pluralidad de zonas del reactor. Las particulas de reactivo sélido pueden reaccionl'ar con
haluro de hidrégeno (por ejemplo, HBr) en la zona de neutralizacion de hahlhro de
hidrégeno 910 para fabricar agua y bromuro de metal, que puede pasar junto cl'on los

Configuraciones de Reactores de Zonas de Flujo Continuas

(CFZR)

|
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productos y todos los gases inertes de la corriente de salida 912 a un subproceso de
separacion de productos 914, como se describié mas detalladamente anteriormente. Los
solidos cataliticos pueden salir de la zona de neutralizacién|como una corriente de
bromuro de metal 916. Para prevenir la ruptura de haluro de hidréogeno en la zona de
neutralizacion, la velocidad de flujo de los sélidos puede contener un 6xido de metal en
una cantidad que excede el requisito estequiométrico para neutralizar el haluro de
hidrégeno entrante. Como resultado, la corriente de bromuro de Imetal 916 que sale de la
zona de neutralizacion de haluro de hidrégeno 910 puede comprender bromuro de metal y
oxido de metal. Como se muestra en la Figura 30, la corriente de bromuro de metal 916
puede calentarse en una zona de calentamiento 918 usando cualquier método conocido
para calentar un particulado sélido. Ejemplos no taxativos puedén incluir la transferencia
de calor a través del contacto directo con gases inertes o median'te el contacto indirecto a
través de tubos de transferencia de calor en un lecho fluidizado. La corriente de bromuro
de metal calentado resultante 920 puede tener la zona de calentamiento 918 y pasar a un
reactor de generacion de bromo 922. El bromuro de metal, que puede contener 6xido de
metal, se puede poner en contacto con una corriente de aire u oxigeno 936 para generar
bromo elemental en el reactor de generacion de bromo 922. Cualquier hidrocarburo o
hidrocarburo bromado adsorbido sobre el catalizador sélido puede también oxidarse
mediante el contacto con el aire. Los productos de combustion pueden incluir CO2, N2 y
potencialmente alguna traza de haluro de hidrégeno. Estos produjctos pueden pasar fuera
del reactor de generacion de bromo 922, como una corriente de bromo 924, que puede
pasar a su uso en la formacion de bromuros de alquilo, o.omo se describié mas
detalladamente anteriormente. Al contacto con el aire o la fuente de oxigeno, el bromuro
de metal se puede convertir en un 6xido de metal para la reutilizacién en el proceso.
Segun las condiciones de la reaccion, la corriente de oOxido de metal 930 puede
comprender algin catalizador sélido como bromuro de metal para evitar la ruptura de

oxigeno en la corriente de bromo 924,

La corriente de 6xido de metal 930 que tiene el reactor de generacion de bromo se puede
transportar a una zona de refrigeracion 928, donde el catalizador es puede enfriar usando
cualquier método conocido para enfriar un particulado sélido.! Ejemplos no taxativos
pueden incluir transferencia de calor a través del contacto directo con gases inertes o
mediante el contacto indirecto a través de tubos de transferencia de calor en un lecho
fluidizado. La corriente de 6xido de metal enfriada 932 puede entonces pasar fuera de la
zona de refrigeracion 928 y dentro de la zona de neutralizacionde haluro de hidrégeno
910 para completar el bucle de reciclado. Un recipiente de almacenamiento de 6xido de
metal opcional 934 es puede utilizar antes o después de la zona de refrigeracion para
almacenar el reactivo sélido de dxido de metal antes de medir una cantidad deseada de
regreso al proceso. En una realizacién que utiliza un recipiente;de almacenamiento, el
recipiente de almacenamiento puede ser capaz de almacenar la cantidad completa de
oxido de metal en el caso de una parada del proceso.

En la realizacion que se muestra en la Figura 30, tanto el reactor de generacién de bromo
922 como la zona de neutralizacién de haluro de hidréogeno 910 pueden ser reactores
adiabaticos. La zona de neutralizacion de HBr 910 puede ser un reactor de lecho movil
denso o de lecho fluidizado, o una combinacién de ambos. El reactor de regeneracién de
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bromo puede ser un reactor de lecho moévil denso, un reactor de lecho fluidizado, o una
combinacién de ambos. Los reactores de lecho moévil pueden configurarse con gas que
fluye hacia arriba contra el flujo de sélidos, hacia abajo, paralelo al flujo de sélidos. El flujo
de sélidos desde cada reactor se puede regular con una valvula de sello de bucle, una
valvula giratoria, o cualquier otro medio mecanico. Aunque la Figura 30 muestra una
alineacion vertical particular del reactor de zonas, otras configuraciones también son
viables. En otra realizacion del CFZR, una corriente de gas adicional (no se muestra en la
Figura 30) también se puede agregar a la zona de neutralizacién 91q. Esta corriente
puede estar sustancialmente libre de haluro de hidrégeno, y puede esta}r principalmente
compuesta por gases livianos tales como N2, metano y otros hidrocarbq’ros livianos (por
ejemplo, C2, C3 y C4). Ademas, también puede incluir agua y pequeﬁa}s cantidades de
hidrocarburos livianos (C5+). El objetivo de esta corriente es reducir el aumento de
temperatura en la zona de neutralizacion y esta corriente se puede agregar directamente

a la zona de neutralizacién o mezclarse con la corriente de carga a la zona de
neutralizacion. Esta corriente puede ser externa al sistema o puede sfer una corriente
apropiada de otra parte del sistema (por ejemplo, una corriente de gas apropiada en el
subproceso de separacion). Esta realizacion puede mejorar la economia del proceso
completo reduciendo o eliminando la carga de refrigerante en la seccién de refrigeracion
del CFZR vy transferirla al sistema de recuperacion de producto. Esto pue!ade derivar en un
proceso con menor costo de capital ya que los materiales de construccion usados para las
superficies de transferencia de calor del CFZR pueden ser significl:ativamente mas
costosas que aquellas usadas en el sistema de recuperacion de producto debido a la
presencia de un acido hidrohalico. Ademas, esta realizaciéon también reduce el cambio en
la temperatura de los sélidos cataliticos ya que pasa a través de las diferentes zonas del

CFZR, que pueden a su vez aumentar la duracion total del solido catalitico.

Otras realizaciones también son posibles. Por ejemplo, el reactivo sélido catalitico puede
permanecer estacionario, mientras se mueve la zona desde un lugar a'l siguiente, en un
bucle continuo, en la configuracién de un lecho mévil estandar. En eslta realizacién, un
serie de valvulas de control pueden usarse para dirigir en forma secuenc';ial el flujo de una
zona a la siguiente. Esto tiene la ventaja de la operacion casi continua sin la complejidad
adicional de mover los soélidos entre zonas. En una forma similar, el regctor de zonas se
puede configurar como una rueda mévil, en cuyo caso los sélidos se pueden mover en el
obturador denso desde un lugar a otro en el movimiento tangencial. Los gases en cada
zona se cargan en forma continua, mientras que los solidos son empujados desde una

zona a la siguiente en un camino circular alrededor de la rueda.

Para facilitar una mejor comprensiéon de la presente invencidén, se dan los siguientes
ejemplos de ciertos aspectos de algunas realizaciones. De ninguna| manera es debe
interpretar que los 10 siguientes ejemplos limitan, o definen el alcance de la invencion.

EJEMPLO 1

Reproporcién de Dibromometano con Propano Metano (11 scem, 101,\? kPa) se combiné

con nitrégeno (15 sccm, 101,3 kPa) a temperatura ambiente a través de una T de mezcla
y se pasc’>_ a través de un burbujeador lleno de bromo. La mezcla de CH4/N2/Br2 se
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bombed en un tubo de vidrio a 500°C y la bromacion del metano tuvo lugar con un tiempo
de residencia (‘tres”’) de 60 segundos, que produjo principalment:e bromometano,
dibromometano, y HBr. La corriente de nitrégeno, HBr, e hidrocarburo parcialmente
bromado se combino con propano (0,75 sccm, 101,3 kPa) enuna T de :mezcla y se paso
a un segundo tubo de reactor de vidrio a 525°C con un tiempo de residencia (“tres”) de 60
segundos. En el segundo tubo de reactor, los hidrocarburos polibroma,ldos (por ejemplo,
CH2Br2, CHBr3) reaccionan con el propano para producir bromoprpano"s. La reproporcién
se idealiza mediante la siguiente reaccion: )

CH2Br2+C3H8 — CH3Br+C3H7Br ’

Cuando los productos salieron del segundo reactor, se recogieron med%ante una serie de
trampas que contienen 4M NaOH (que neutralizé el HBr) y hexadeca%mo (que contiene
octadecano como material estandar) para disolver tantos productos hidrocarburos como
fue posible. Los componentes volatiles como metano y propano se #ecogieron en una
bolsa de gas después de las trampas de HBr/hidrocarburo. Todosl los productos se
cuantificaron mediante cromatografia de gas. Los resultados (“Ej. 1”)lse resumen en la
Tabla 1. Para la comparacion, las reacciones también se realizaron ¢on dos reactores,
pero sin reproporcién con propano (“Control A”) y con solamente el primer reactor y sin
propano (“Control B).

TABLE 1

Feproporcion de Dibromometano

Ej. 1 Lontrol & Contrpl| B
tbromacidn/ {brominacifn} (brominzcitn)
reproporcion
tiaa de w0 60 &0
Brominacion
tres de &0 &0 0
reproporcibdn
Conversitn de 40% 47% 45%
CH,
CH3Br /{CH3Br 93% 24% T4%
+CH,Ex,}
Converszidn de 5% N/ N/k
{aHs
Resto de 96% 97% 96%
carbono

EJEMPLO 2

Separacioén de HBr Anhidro
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5 20 ml de solucién acuosa de material HBr se agregaron a 20g de CaBr2H2Q y luego se
calentd a 70°C. Se observé una evolucion significativa de gas HBr (determirpada por el
ensayo de precipitacion de AgNO3 y de humo de NH3). El HBr liberado slé cuantifico
cuando la reaccidn se realizd en el recipiente abierto.

EJEMPLO 3 |
Separacion de HBr Anhidro

La deshidratacién con H2S04 se intenté agregando una solucién concentrada de H2SO4
a HBr. Se realizaron ensayos cualitativos en los cuales diferentes concentraciones de

l
H2S04 se agregaron a HBr para la determinacién de la concentracion umbral donde ya

no ocurre la oxidacion de HBr. ‘

2HBr+H2S04 — Br2+S02+2H20

Se determiné que la concentracién de H2S0O4 por debajo de la cual no les evidente
ninguna oxidacion es el 70% en peso. Se agregaron 30 ml de 70% H2S0O4 a 30 ml de
azedtropo de HBr (48% en peso) y la mezcla se calentd hasta el punto de ebullicidn.

El contenido de HBr se determind en forma cuantitativa mediante precipitacié'n de AgNO3

y determinacioén gravimétrica de AgBr desde una alicuota de solucién en el momento de la
mezcla después de 15 minutos y después de 30 minutos de ebullicion.

EJEMPLO 4

Metatesis de Metano Bromado sobre Catalizadores Seleccionados

Se realizaron una serie de experimentos en los cuales se bromé metano e!n una forma
sustancialmente igual o similar a la descrita en el Ejemplo 1 (10 sccml de metano
burbujearon a través de bromo a temperatura ambiente, seguido por el pasaje de la
mezcla a través de un tubo de reactor calentado a 100°C) y los productos de ]Ia bromacién
luego se pasaron sobre catalizadores de zeolita impregnada o con intercamibio de iones
de metales, a presion atmosférica (presion total), a una temperatura de 35@°C a 450°C,
con un tiempo de residencia de 40 segundos. La Tabla 2 resume la distribucién de los
productos de la metatesis. Los catalizadores estan denotados por ion de metal (por

l

ejemplo, Ba, Co, Me, etc) y por tipo de zeolita de Zeolyst Int'l (por ejemplo, 5524, 58,

8014, etc.). ;

La masa (mg) de dicho producto, asi como la masa total de productos se da para cada
ciclo. Las abreviaturas, B, PhBr, T, X, y M se refieren a benceno, bromljJro de fenilo,
tolueno, xileno y mesitileno, respectivamente.

f
|
! 67



|
1
Metaresis de Metane Bromado sobre Catalizadores
Selecelionados ,’
|
,' Tokal
T [T] Catalizador B PhEy T ® i
; [}
|
350 Ba 5524 0,25 O 0,96 2,58 3,84 6,93
|
350 Ba 58 6,32 0 1,48 3,2 3411 8,11
|
450 Ba BOL4 0,3 i 1,3 2,87 3#15 7,6
350 Ca G5B 0,2 0 0,8 2,44 3Jngk 6,53
350 Co 2314 1,22 0,02 3,08 2,18 n%as 7,04
350  Co 3024 8,38 o 2,06 4,25 3,47 10,1
350 Co 58 f,2 o 1,08 2,91 3,34 1,5
350 Mg 3024 0,3 0 1,57 3,59 3,89 9,32
350 Mg S8 0,28 0 1,41 3,3 3,43 B.42
350 M 2314 1,09 0,03 2,86 2,26 pwaﬁ &, B8
|
350 MR 2024 0,53 0 2,92 4,8 5,02 11,27
350 Mn 58 n,i7 0 n,88 2,7 3,82 7,37
350 Wi 2314 i,12 0.05  2,9% 2,44 ;nl7a 7,29
350 HE 3024 0,62 @ 2,82 3,85 (2,13 8,41
|
375 Ba 5524 0,32 o i,32 2,82 fz,ﬁ? 7,08
375 Ba 58 0,4 i i,84 2,93 /zfa 7,587
|
375 Ba BOi§ n,32 0 1,23 2,84 /vzggﬁ 7,34
375 Ca 5B a,2 a 0,96 2,55 /,zgga 6, B4
375 Co 3024 0,47 0 2,3 3,52 | 2,18 6,48
|
|
|
|
|
|
|
|
l
|
|
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Mekptesis de Metang Bromado sobre Cakbalizadores

Belecoicnados
Tobal

T (] Catalizader B PhBr T ® M|

| el
378 Co &8 PR 1,64 2,83 2,42 ; 7.1
175 Mg 3026 0,37 O 1,81 3,26 2,78 } 8,22
375 Mg 58 0,3 0 1,67 3,04 2,74 ’ 7,8
375 Mn 3024 n,62 0 2,0 3,8 27 g,58
375  Mn 58 0,22 0 1,18 2,71 2,83 | 6,94
378  Bd 2314 1,5 0 1,1 1,83 n,zﬁf 6,85
400  Ba 5524 n,%6 0 2,37 4,16 2,954 g, 94
400  Ba S8 8,7 0 3,15 3,81 2,7 | 10,47
400  Ba 8014 a,38 0 1,87 3,81 3,??1 8,53
%00  Ca 58 0,41 0O 1,89 3,43 2,51{ 8,54
400 Co 3024 0,78 0 3,42 4,14 2,26: 10,
400 o S8 0,82 0 2,71 3,38 2,31 6,99
400 Mg 3024 0,76 0 3,26 4,11 2,64] 10,78
400 Mg S8 n,7: o 3,04 3,74 2,53 10,08
400 M 3024 0,98 o 4,1 4,38 2,08| 13,52
400  Mn 58 o480 2,26 3,44 2,64| B,82
400 Wi 3024 0,81 0O 3,18  3,3% 1,72 9,04
400 Eb 2314 1,2 0,03 3,25 8,27 1,2 | 8,9
400 b 3024 1,07 0,04 2,77 3,63 1,66 9,17
00 pd 2314 2,44 O 3,16 1,22 0,18 7,01
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Metatesis de Metano Bromado sobre Catalizadores

Seleccionados |

; Total
T {(C} Catalizador B PhBr T X ,M ‘

, iiley)
400 Sr 2314 2,13 0,01 4,05 2,29 0446 8,54
400 Sr 3024 1,83 0,05 4,03 2,87 0465 9,32
425 g 3024 2,79 0,02 4,16 1,78 0%29 5,04
425 Ag 8014 3,09 0,02 3,52 1,09 0%16 7,88
425 Ba 5524 0,54 0 2,87 3,67 2;33 9,22
425 Ba 58 0,79 1] 3 2,54 1}75 8,48
425  Bi 2314 3,13 0,03 4,47 1,61 0,23 9,48
425 Co 2314 3,35 0,03 4,34 1,59 0L25 8,6
425 Co 3024 1,07 1] 3,42 2,79 #,GQ 8,38
425 Cu 2314 2,88 0,02 4,74 2,13 &,37 16,15
425 Li 5524 . 1,51 G, 04 3,31 3,27 #,12 5,24
425 Mg 3024 0,99 o 3,28 2,85 1,37 8,48
425 Mg 58 0,81 0 2,62 2,16 1,11 6,7
425 Mn 3024 1,22 o 3,9 3,01 %,lé 8,27
425 Mo 2314 3,06 0,04 4,02 1,45 b,Zé 8,82
425 Ni 3024 0,87 O 3,38 2,85 ’1,32 8,51
425 Sr 3024 2,53 0,02 4,36 2,22 k;@B 9,56
450 Ag 3024 3,84 0,02 4,27 1,36 0,18 8,67
450 Bi 2314 3,8 0,01 3,59 0,867 ’0;06 8,23
450 Ca 2314 3,64 0,02 4,1 1 0,16 8,92




Metatesis de Metano Bromado sobre Catalizadores

i
\
Seleccionados |\

TLtal
T (C) Catalizador B PhBr T X M '=

(mg)
450 Co 2314 4,12 0,01 3,77 0,77 0,08 BJ7S
450  Cu 2314 3,65 0 4,3 1,1 0,14 g,hg
450  Fe 2314 4,42 0,02 3,43 0,74 0,09 s,%g
450  Fe 3024 3,61 0,01 2,9 0,63 0,08 7,%3
450  Fe 5524 3,99 0,03 3,63 0,85 0,11 3,%
450 La 2314 3,48 0,01 3,81 0,87 0,12 s,%g
450  Li 8014 1,74 0,02 2,61 2,67 0,84 7,%9
450 Mg 2314 4,2 0,02 3,84 0,76 0,1 a,%g
450  Mn 2314 3,78 0,02 3,9 0,88 0,12 s,ﬂ
450 Mo 2314 3,88 0,01 3,26 0,58 0,06 7,79
450  Ni 2314 4,39 0,01 3,12 0,44 0,03 8 l
450  Pb 2314 2,58 0,01 4,68 2,31 0,45 1n,12
450  Pb 3024 2,08 0,01 4,44 2,87 0,7 10,%
450  Pb 5524 1,89 0,02 3,58 2,71 0,73 8,9%
450  Pd 2314 4,03 0 1,58 0,14 0 5,7@
450  Sr 2314 3,71 0 4,78 1,68 0,21 10,30
450  Sr 3024 2,51 0,01 3,76 1,61 0,26 8,14

EJEMPLO 5
Hidrodeshalogenacién de Bromobenceno, y Regeneracion de Catalizador

Una solucion de ensayo (1,5 mi/hora), que incluye 1,9% de bromometano (PhBr) dislhelto
en dodecano, diluido por N2 (1,1 ml/minuto) se cargd en un reactor de cuarzo tubular en
el cual se cargaron 3,6 g de catalizador de metal precioso altamente disperlsado
(Pd/AI202, 0,5% en peso). La reaccién se realizé a 325°C con un tiempo de residencila de
15 segundos. El efluente de la reaccion se atrapd en un burbujeador con 8 ml de 4M
solucion de NaOH agregada previamente. El gas portador asi como el producto gaselToso
se recogieron en una bolsa de gas. Latotalidad de los productos basados en carbon('? en
la fase gaseosa y en la fase de aceite en el producto liquido se sometieron al analisis de
GC. Para la solucién de trampa de base, la concentracién de HBr se midié con\ un

\

\
\\71
|
|



electrodo selectivo de iones. Basado en la totalidad de estas mediciones, se calcularon
los equilibrios de carbono y bromo.

El experimento se corrid continuamente durante 300 horas hasta que la conversiéin de
PhBr cay6 del 100% en las 70 horas iniciales a por debajo del 30% (Figura 31). La
hidrodesbromacién de PhBr tuvo lugar sobre el lecho de catalizador con la formacién de
benceno (“BZ") y HBr como los productos principales, acompafados con alg!unos
hidrocarburos livianos (C3-C7) que se estan detectando como subproductos, que se
originan en la descomposicién de solvente. La deposicion de carbono se reconocié como
el principal motivo para la desactivacion del catalizador. El catalizador demostré ser
regenerable a través de la descoquizacién a 500°C con oxidacién de 02 (5 mI/mi}wto)
durante 10 horas, seguida por la reduccién de H2 (20 ml/minuto) a 400°C durante 3 horas.
El catalizador reconocido se identificé que fue tan eficaz como el catalizador frlssco,
confirmado por su capacidad de catalizar la misma reaccién de hidrodesbromacion sin

pérdida de actividad en las primeras 70 horas (Figura 32).
EJEMPLO 6

La entrada de velocidad de flujo de gas al proceso de absorcién de HBr es 700.000 .
m3/hora a una temperatura de 50°C e incluye HBr e hidrocarburos. La concentrgcién
molar de HBr es mas del 70% de la mezcla de carga. El gas se carga a una columna de
absorcién que se enfria externamente con recirculacién de liquido a través de un
intercambiador de calor. La entrada de liquido a la columna de absorcién es una corriente
de HBr acuosa también a una temperatura de 50°C y tiene una velocidad de flujo de
7.600.000 kg/hora, con una concentracion de HBr del 50% en peso. La corriente de salida

de liquido desde la columna de absorcién de HBr tiene una velocidad de flujo de
10.800.000 Kg/hora con una concentracion de HBr del 65% en peso. La salida de qu‘uido
luego se envia a la seccién de evaporacion donde 3.200.000 kg/hora de HBr se recu'pera
calentando la corriente de liquido a una temperatura de de 120°C. La salida de quiuido
desde el evaporador se devuelve a la columna de absorcién. Se necesitan dos cqun%mas
de absorcién en el ejemplo de realizacién, cada una de las cuales con un diametro de 8
metros y una altura de 8 metros.

El material de empaquetado se puede usar en la columna para mejorar el procesci) de
absorcién. ‘

EJEMPLO 7

La entrada de velocidad de flujo del gas al proceso de absorcion de HBr es 700'000
m3/hora a una temperatura de 100°C e incluye HBr e hidrocarburos. La concentracion
molar de HBr es mas del 70% de la mezcla de carga de HBr e hidrocarburos.

Se usa un esquema de destilacion para separar HBr de hidrocarburos. El sistema de
destilaciéon opera a una presién de entre 1013,2 KPa y 3039,8 KPa. Una primera colurinna
de destilacion separa metano y C2 del resto de los componentes y necesita 24 etapas
tedricas. El trabajo del condensador para esta columna es 310 MMkcal/hora y la
temperatura del condensador es -35°C. El trabajo del equipo de transferencia calorl'ficé es
112 MMkcal/hora y la temperatura del equipo de transferencia calorifica es -7°C. Una
segunda columna de destilacién separa metano de C2 y HBr. La corriente de fondo
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comprende C2 con una pequefia cantidad de HBr. Esta columna necesita 18 etapas
tedricas. La tercera columna de destilacion separa HBr de otros componentes mas
pesados que HBr. El destilado es HBr con mas del 99% de pureza. E;sta columna necesita
37 etapas teéricas. El trabajo del condensador para la columna es 290 MMkcal/hora y la
temperatura del condensador es -9°C. El trabajo del equipo de transferencia calorifica es
440 MMkcal/hora y la temperatura del equipo de transferencia calorifica es -36°C. La
cuarta columna de destilaciéon separa los gases livianos del resto de los componentes y
necesita 10 etapas tedricas. El trabajo del condensador para est;a columna 15 es 30
MMkcal/hora y la temperatura del condensador es -28°C. ‘

El trabajo del equipo de transferencia calorifica es 65 MMkcaI/hore;| y la temperatura del
equipo de transferencia calorifica es 233°C. ‘

EJEMPLO 8 | ‘

La salida de gas del reactor de acoplamiento tiene una fraccién de |’peso de HBr del 72%.
Esta corriente se enfria a 29°C y la separacion rapida de vapor y liquido se usa para 25
eliminar hidrocarburos pesados. La salida de vapor del destello es|a una presién de 304
KPa y una velocidad de flujo de 26870 m3/hora. La entrada de HBr acuoso a la columna
de absorcién tiene un 52% de HBr en peso y una velocidad de lujo de 339512 kg/hora. El
HBr concentrado en el fondo de la 5 columna de absorcion tiene un 65% de HBr en peso
y una velocidad de flujo de 471950 kg/hora. Se necesitan ocho etapas para la columna de
absorcion. La corriente de HBr concentrada se envia a un raspador]l donde la columna con
seis etapas operan a una presion de 1519,9. La temperatura del el'quipo de transferencia
calorifica es 187°C. El HBr deshidratado sale de la parte superior de la columna con 99%
de HBr en peso con 15 de agua en peso y la corriente del fondo del raspador comprende
HBr acuoso con 52% de HBr en peso y se devuelve de regreso a la columna de
absorcion. :

EJEMPLO 9

Recuperacién de Bromo Usando Salmuera Enfriada La instalacién fdel ensayo consistié en
tres recipientes de ensayo que se conectaron en serie. El primero|contenia bromo liquido
a 15°C y a presion atmosférica. El segundo contenia una soll.'lcién de salmuera que
comprende 100 ml de 24,7% en peso de NaCl en agua. El tercer recipiente contenia 30 mi
de 4 M NaOH como una trampa de bromo para capturar todo el bi'omo que pasa a través
del recipiente de salmuera enfriada. Se introdujo una corriente de nitrégeno en el fondo
del recipiente de bromo a 10 sccm y se dejo burbujear a través del bromo liquido. La
presién parcial de bromo a esta temperatura fue 18,23 kPa. El nitlfégeno y el bromo luego
pasaron en 5 serie al fondo de las soluciones de salmuera enfriada e hidréxido de sodio
para asegurar el contacto de gas con liquido correcto. Se reaiizar:on tres ensayos usando
la instalacion del ensayo. El primer ensayo se realizo usando una salmuera enfriada a una
temperatura de -5°C con un flujo de bromo durante 3 horas. El sllegundo ensayo uso6 una
salmuera enfriada a -10°C y se realiz6 durante 2,5 horas. Los resultados de los primeros
dos ensayos de absorcidn se muestran en la Tabla 3. El ugltimo ensayo midié las
caracteristicas de absorcién del sistema en el tiempo.

Este ensayo midié las cantidades de absorcién a seis tiemp!os durante un ciclo de
. .
absorcion de 12 horas. Los resultados del ensayo de absorcién de 12 horas se muestran
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en la Tabla 4a. La ruptura de bromo a la trampa de NaOH|aumenta con el tiempo 20
sobre la corriente como se muestra en la Tabla 4b. Este es él resultado de la saturacién
de la solucion de salmuera con bromo, reduciendo asi la capacidad de captura de la
salmuera enfriada. 1

|
|
Tabla 3

Recuperacion de Bry Usando Salmuera|Enfriada

Distribucidn de Br,
Br; Absorbido (g/h-L)
(%)

Salmuera a -5 °C (Trampa durante 3 h}

Salmuera 7,6 95,1
NaOH 0,4 4,9
Resto de Br (%) 84,5

Salmuera a -10 °C (Trampa durante 2,5 h)

Salmuera 1,9 88,5

NaOH 0,1 1,5

Resto de Br (%) 82,2
Tabla 4a

Recuperacién Promedio de Bry; Usando Salmuera Enfriada

Br; Absorbido (g/h- ?istribucién de Bra

L) ‘ (%)

Salmuera a -5 °C (Trampa durante 12 h)

Salmuera 7,8 88,1
|

NaOH 1,1 ‘ 11,9

Resto de Br (%) 101,3
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Table 4b
Dependencia del Tiempo de la Ruptura de

Bromo en la Trampa de Base

Porcentaje de

Tiempo Ruptura de Bromo
en Trampa de Base

0-2 2,5

2-4 7.5

-6 9,3

6-8 13,58

8-10 19,86

10-12 19,86

EJEMPLO 10 \

En este ejemplo 0,5 g de SeO2 se cargd en dos recipientes de burbujeadores. 3,06 ml lie
48% en peso de solucién de HBr 5 acuoso (2,187 g de HBr, 4,56 g de solucion) se agreglgé
en el primer recipiente, y 4,08 ml de la misma solucién (2,917 g de HBr, 6,08 g &;ie
solucién) se agreg6 en el segundo recipiente a temperatura ambiente. Las muestras ?e
sumergieron en un bafio de aceite precalentado a 100°C. Una corriente de oxigeno a 3 10
ml/minuto se pasé sobre los recipientes donde el gas que salié de los recipientes pasé, a
través de 15 ml de 4M solucion de NaOH que capturé todos los vapores de bromo. La'}s
trampas de NaOH se cambi6 todas las horas y el contenido de bromo se determiné

1
mediante titulacién yodométrica con 0,1000 M Na2S203 estandar. Los resultados se
muestran en la Tabla 5 a continuacion.

|
|
|
|
|
|
|
|

|
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TABLA 5 |‘

mol mal mmol mmol
2 |
Tiempo, Muestra Muetra

{
Br/hora Br/hora Bry/ml*min Br;fml*hin

h 1 2 |

(1} (2} 1) (2} |
1 7,6 6,97 0,00076  0,000697 0,002069717 0,0014%4
2 7,82 5,4 0,000782  (,0005h4 0,00212963 0,0011'3
3 4,35 2,78 0,000435 0,000278 0,001184641 0,0005%8
4 3,092 7 0,000392 0,0007 0,001067538 0,0014%
5 4,3 55 0,00043 0,00055 0,001171024 0,00112%
6 3,28 4,58 0,000328 0,000458 0,000893245 0,000935
7 3,7 5,08 Q0,00037 0,000509 0,001007625 0,00104
|

EJEMPLO 11

En esta realizacién, 1 g de SeO2 se cargd en dos recipientes de burbujeador. 3,06 mi,
62% en peso de solucién de HBr acuoso se agreg6 al primero (2.915,6 g de HBr, 4,‘7 g de
solucion) y 3,67 ml de la misma solucion al segundo (3,645 g de HBr, 5,88 g de solucién)
a temperatura ambiente. Las muestras se sumergieron en un bafio de aceite precalentado
a 100°C. Una corriente de oxigeno a 3 ml/minuto se pasé sobre los recipientes con ‘\el gas
que sale de los recipientes pas6 a través de 15 ml de 4 M solucion de NaOH que capturé
todos los vapores de bromo. Las trampas de NaOH se cambiaron cada hora y el
contenido de bromo se determindé mediante titulaciéon yodométrica con 0,1000 M Na-iZSZO
estandar. Los resultados se muestran en la Tabla 6 siguiente. l

\
\
|
‘
l

mol mol mmol mmol
Tiempo, Muestra Muetra
Br/hora Br/hora Briy/ml*min Br,/ml*min
h i 2

(1} (2} {1} (2}
|
1 16,8 20 0,00168 Q, 002 0,004667 0,004505\
2 16,24 17, 58 0,001624 Q,001758 0,004511 0,003959,
. 1
3 12, 65 15 0,001265 0,0015 0,003kR14 0,0033?8\
5 15, 89 16,7 0,001589 0,00167 0,004414 0,003761 |
E
|
EJEMPLO 12 \\

En este ejemplo, 1 g de SeO2 se cargd en dos recipientes de burbujeador. 5,12 mil, 68%
en peso de solucién de HBr acuoso se agregé al primero (5,83 g de HBr, 8,81 g ‘Ide
solucién) y 7,16 ml de la misma solucién al segundo (7,29 g de HBr, 12,60 g de squcié“n)
a temperatura ambiente. Las muestras se sumergieron en un bafio de aceite precalentado
a 100°C. Una corriente de oxigeno a 3 ml/minuto se pasaron sobre los recipientes con el



gas que sale de los recipientes que pasé a traves de 15 mly 4M solucién de NaOH que
capturd todos los vapores de bromo.

Las trampas de NaOH se cambiaron cada hora y el contenido de bromo se determiné
mediante titulacién yodométrica con 0,1000 M Na2S203 estandar. Los resultados se
muestran en la Tabla 7 siguiente.

TABLE 7
mol mol mmo 1 mmol
Tiempo, Muestra Muetra | A
Br/hora EBr/hora Bry/ml*min Bri/ml*min

h i 2

(1} (2} (1) (2}
1 45,6 53,63 0,00456 0,005363 00,0078 0,006242
2 28,08 55,9 0,002805 0,00559 0,004675 0,006506
3 16,13 33,2 0,001613 0,00332 10,002688 0,003864
4 15,2 22,31 0,00152 0,002231 0,002533 0,002597

EJEMPLO 13

En este ejemplo, 1 g de SeO2 se cargd en un recipiente de burbujeador. Se agregaron 5
ml, 68% en peso de solucion de HI acuosa al recipiente de burbujeador (5,83 g HI, 8,81 g

de solucién) a temperatura ambiente. La muestra se sumergio

en un bafio de aceite

precalentado a 100°C. Una corriente de oxigeno a 3 ml/minuto se pasé sobre el contenido

con el gas que sale del recipiente pasé a través de 15 ml de 4 M

soluciéon de NaOh que

capturd todos los vapores de yodo. Las trampas de NaOH se cambiaron cada hora y el
contenido de yodo se determin6 mediante titulacion con 0,1000 M Na2S203 estandar.

EJEMPLO 14

En este ejemplo, tres muestras de 20 gramos de zeolita con interc

ambio de H se refluyé a

100°C con 30 ml de 0,1 M, 1 My H2C204 saturado (1,15 M) correspondientemente

durante 2 horas.

La zeolita se filtré, se lavé y se secod lentamente. Los materiales
resultantes se intercambiaron con 0,1 M Mn(NO3)2 durante por Ia
filtraron, se lavaron y se secaron. Las tres muestras se ensayaro

modificados de ZSM-5
menos ocho horas, se
n para el acoplamiento

de bromuro de metilo a 425°C con un tiempo de residencia de 3 ?egundos. Los datos se

resumen en la Tabla 8 que se muestra a continuacién. !
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EJEMPLO 15

En este ejemplo, se examind el efecto de vapores de agua sobre la

TABLA 8

Resto
Benceno/BTX, BTX, Coque, de C  [HCo040,

Catalizador % % % % mol/l
Mn3024_0 19,1 39,4 5,4 97,9 N/A
De-A1

Mn3024 1 25,5 42,4 5,4 94,7 0.1
De-Al

Mn3024_ 2 26,7 41,5 5,2 94,6 1,06
De-Al

Mn3024_ 3 30,8 40,8 6,5 93,4 1,15

conversion catalitica

de la conversiéon de bromuro de metilo en productos BTX usando conﬁiciones tipicas para
un proceso de BTX (425°C, 50,65 kPa de presién parcial de bromuro de metilo, tiempo de
residencia de 5 segundos). Los resultados se resumen a continuacion en la Tabla 9, que
muestra la tendencia del coque generado en funcién del agua agregada. Es importante

sefialar que la distribucién de productos se intercambia relativament

la mezcla de la reaccion.

TABLA 9
T de Ninguno 0 10 1% 36 58
Burbujeador
(°C) '

% H0 0,0 a,3 0,6 1,0 2,9 8,3
% C Bal 100 98, 2 103,4 | 100,1 1&7,5 105,9
% MeBr 95, 0 59, 3 89,4 59,2 Jg,s 59, 2
Conv.

3 Coque 7,4 6,7 55 5,3 5,8 5

% BIX 35,8 36, 6 34,8 34,3 32,8 32,2
% B/BTX 19,6 21,3 20, 8 19,0 18, 4 16,1
% C2-C6 41,5 42,3 45,3 45,1 49,8 50, 4
% MDHM+ 13,5 13,2 13,4 13,0 11,4 11,5

e agregando agua a
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EJEMPLO 16

En este ejemplo, un catalizador de ZSM-5 modificado se usé para producir mesitileno
desde bromuro de metilo. 1,0 gramo de catalizador de ZSM-5 impregnado con 7%
Cu0/0,5% ZnO impregnated ZSM-5 se cargd en una celda de ensayo con las siguientes
condiciones de operacion: una temperatura de la reacciéon de 400°C, un tiempo de
residencia de 1 hora, un tiempo de residencia de 0,8 segundo, una velocidad de flujo de
vapor de MeBr de 12,28 sccm y una velocidad de flujo de gas total de 25 sccm. Los
productos aromaticos principales fueron mesitileno, 49,3% en peso y xileno, 23,1% en
peso. La produccién de benceno se suprimid: 2,5% en peso.

EJEMPLO 17

Preparacion de Catalizador de Catalizadores basados en SAPO-14 Una solucion de 12,6
g de 85% de acido fosférico, 1,6 g de 37% de HCI y 20,3 g de agua desionizada se
agregd a 27,2 de isopropoxido de aluminio en un frasco de PE. El frasco se agité durante
1 minuto, después de lo cual se agregaron 4,0 g de silice coloidal Ludox SM-30
(fabricante), y el frasco se se agité nuevamente durante 1 minuto. Luego, se agregaron
56,2 g de 35% TEAOH (hidroxido de tetraetilamina) y 9,1 g de agua y el frasco se agitd
durante 1 minuto. La mezcla luego se transfirié a un autoclave revestido con Teflén y se
dejo durante 48 horas bajo agitacion constante a temperatura ambiente. La composicion
del gel resultante, expresada en términos de las relaciones molares, fue TEAOH : A1203 :
0,89 P205 5: 0,3 SiO2 : 0,2 HCI : 64H20. La temperatura luego se aument6 a 215°C y la
mezcla se calentd durante 10 horas a testa temperatura. Después de lavar el precipitado
con agua desionizada se dejé secando a 120°C y la calcinaciéon a 600°C durante 6 horas,
se obtuvo una muestra de polvo. La fase de SAPO-34 puro (CHA) se identifico a partir de
mediciones de XRD. La sustitucion de estructura parcial con metales tales como Co, Nj,
Fe, Mn o Ga se realizé6 mezclando la sal de nitrato individual en la soluciéon de mezcla de
partida con una relacién molar de metal/Al203 0,02.

EJEMPLO 18

Preparacion de Catalizador de catalizadores basados en ZSM-5 Los materiales HZSM-5
disponibles comercialmente con diferentes relaciones de SiO2/A1203 comprados a
ZEOLYST International se usaron como los materiales iniciales en este trabajo. Un
ejemplo representativo es CBV 8014, abreviado aqui como 8014. 8014 es un ZSM-5 con
intercambio de H con una relacién de SiO2/A1203 de 80. Los materiales se modificaron
25 cargando diferentes metales a través del inicio de impregnacién humeda desde sus
soluciones de sal. Los metales impurificados o intercambiados comprenden Mg, Ca, Sr,
Ba, K, Ag, P, La, 0 Zn y las cantidades de carga variaron en la gama del 0,1% al 10% en
peso. Los catalizadores impurificados con metal se activaron adicionalmente mediante
calcinacion a la gama de temperaturas de 500°C a 800°C durante 6 horas antes de su
uso. Los patrones de XRD para el material inicial y aquellos con metal impurificado se
obtuvieron para verificar las composiciones. La carga de Mg o Ca afecté ligeramente las
resistencias de pico pero no cambiaron las estructuras de las zeolitas.
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EJEMPLO 19

Algunos de los materiales ZSM-5 y no SAPO-34 tales como zeolita de estructura de
ferrierita y un aluminofosfato (AIPO-5) también se pueden aplicar en la conversion de
CH3Br a olefina liviana. Estos materiales estan comercialmente disponibles o se
sintetizaron en nuestro laboratorio. AIPO-5 se sintetizé siguiendo el procedimiento descrito

en el sitio web de IZA con pequefias modificaciones. El procedimiento de sintesis es el
siguiente:

(1) Mezclar 7g de agua con 3,84 g de 85% acido fosférico
(2) Agregar 2,07 g de trietilamina (TEA) gota a 25 gota a (1)

(3) Agregar 5,23g de isopropoxido de aluminio a (2) en cantidades pequefias a 0°C con
agitacién intensa luego agitar la mezcla a temperatura ambiente durante 2 horas

(4) Agregar 0,83g de 40% HF (en agua) y 89,2 g de agua a (3), agitar durante 2 horas
(5) Sintesis Hidrotérmica a 180°C (horno precalentado) durante 23 horas

(6) Lavar el precipitado con agua desionizada

(7) Secar el precipitado a 120°C durante 10 horas

(8) Calcinar el polvo a 600°C durante 6 horas

La medicién de XRD confirmé que se obtuvo una fase de AFI pura que pertenece a AIPO-
5.

EJEMPLO 20
Modo con Alto contenido de Etileno

Se pueden obtener altos rendimientos de olefina liviana asi como las relaciones altas de
etileno/propileno usando materiales de zeolita pura estrechos y realizando las reacciones
a temperatura elevada. Se obtuvieron dos resultados tipicos sobre SAPO-34 o CoSAPO-
34 a 500°C con 2,0 segundos de tiempo de residencia y 20,26 kPa de presion parcial de
CH3Br. La conversion de CH3Br, el rendimiento de C2+C3 (base de C), el rendimiento de
etileno + propileno combinados (base de C) y etileno/propileno (relacion en peso)
alcanzaron 91,4%, 61,9%, 58,7% y 1,7 para SAPO-34 con 8,1% de formacién de coque
(base de C) y 97,9%, 65,6%, 60,2%, 1,7 para CoSAPO-34 con 5 11,7% de coque.

Una selectividad de producto tipica y el rendimiento de moles de C para diferentes

productos obtenidos de SAPO-34 a 500°C, 0,2 segundo y 20,26 kPa de CH3Br se
muestran en la Tabla 10.




TABLA 10

Acoplamiento de CHsBr sobre SAPO-34 a 500°C, 0,2 seg y 0,2 atm

4
de CHiBr ”
i

Catalizador, SAPO-34
l

Condicién, 500°C, 0,2 seyg, 0,2 atm de Cﬁg?Br

Ruptura de mole% de C, %

|
T

Selectividad de moles de C, %

CHa 8,2
CaHy 43,2
CaHe 1,0
CaHg 24,1 Cy~ + C5~ SSL 7
CaHg 2,4 otro Ci-Ce 16/, 5
Ca-g 6,5 BTXM+ 3,4
BTXM+ 3,7 CH3Br Bi; 6
RBT 5,1 RBr a}?
Coke 8,9 coque 8’; 1
Conversidn de CHaBr, % 91,4 I
C:~/Cs 1{peso) 1,67 |
Resto de C, % 100, 3 /
|
!
EJEMPLO 20 /
|

Modo de Alto Contenido de Propileno ’

El alto rendimiento de olefina liviana combinada y la alta selecti\{'idad de propileno se
obtuvo a partir de catalizador basado en ZSM-5 a una temperatura relativamente menor,
400°C y tiempo de residencia breve, <1 segundo. Los catalizadoresl.’modificados mediante
la carga de metales alcalinotérreos (por ejemplo, Mg, Ca, Sr,l o Ba) muestran un

rendimiento excelente. |

Usando un catalizador basado en ZSM-5 con 5% de carga de Mg[], 15 5%Mg/8014-750,
98,3% conversion de CH3Br, 54,3% LO rendimiento con unalrelacién de peso de
etileno/propileno de 0,10 se obtuvieron a 400°C con 0,5 segundos de tiempo de
residencia y 10,1 kPa de CH3Br. Se midi6 una formaciéon de c:oque mucho mas baja
(0,6%) comparada con materiales basados en SAPO-34. El catalizador también mostré
excelente reproducibilidad durante el ensayo de mas de 20 cicll'os. La selectividad del

, 81
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producto y el rendimiento de moles de C para diferentes productosl,'obtenidos usando este

catalizador se muestran en la Tabla 11.

i

|

i

|

|

Tabla 11 |
|

|
l

Acoplamiento de CHiBr sobre %Mg/8014-750 a 400°C, 0,5 sequndo y

|

0,1 atmdsfera de CHsBr ,’
|

|

|

!

Catalizador, 5%Mg/8014-750

0,1 atmésfera de CHsBr

400°Cc, 0,5 segundo, ,

Condicidn,
Selectividad de moles de C, % Ruptura de flmoles de C, %
CHq 0,0 /,

CaHg 4,8 |
Ca2Hs 0,0 /
CiHe 50,5 Cs + Cx 54,3
C4Ha 0,0 otro C;-Cq 16,5
Comg 29,3 BTXM+ / 3,4
BTXM+ 7,7 CHsBr )’ 1,8
RBr 6,9 RBr ,’ 6,8
Coke 0,6 coque ,', 0,6
Conversién de CH3Br, % ' 98,3 l
Cy /Cy (peso) 0,1
82,1

Resto de C, %

EJEMPLO 21

Modo de Etileno Moderado

Se puede obtener un alto rendimiento de olefina liviana, ,’I>5O%, fracciones de etileno y
propileno flexibles (relacién de peso de etileno/propileno, 9,3 a 1,3) usando catalizadores
basados en SAPO-34 y ZSM-3 independientemente en ur,'la condicion de 10 temperatura
amplia o usando los dos tipos de materiales en forma secn.'iencial. Inicialmente, la carga se
dejo poner en contacto con SAPO-34, donde se I‘ obtuvieron alta relaciéon de
etileno/propileno y conversion de CH3Br incompleta (700/'6-80%), y luego se dejo que los
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|
|
|

gases productos pasaran a través del segundo lecho de catalizador donde se cargo
catalizador basado en ZSM-5 altamente activo, que consumié sustanciaimente todo el
CH3Br sin convertir y producen mas propileno y etileno como un compromiso. Como
resultado, se puede obtener una alta conversion de CH3Br y una fraccion d:e
etileno/propileno aceptable de este sistema de catalizador mezclado. Se espera que este
método de combinacién aln tenga gran espacio para un mayor mejoramiento a traves dlk

la optimizacion de las condiciones para los dos lechos de catalizador. |

I
Desde un sistema de catalizador mezclado secuencial SAPO-34 B + 5%Sr/8014-750, |a
conversion de CHBEr, el rendimiento de olefina liviana y las relaciones de etileno/propilenci)

alcanzaron 93,3%, 51,7% y 0,7 respectivamente a 475°C, con 2,1 segundos de tiempo de
residencia (2,0 segundos sobre SAPO 34-B y 0,1 segundo sobre 5%Sr/8014-750) y 20,‘ 6
kPa de CH3Br. |
Un resultado tipico obtenido a partir de SAPO-34 B + 5%Sr/ZSM-5 se muestra en la TatIJIa
12. _ J‘
|

Tabla 12
scoplamiento de CH3iBr sobre SAPO-34B + 5%5r/8014-750 a 475°C,

2,1 seq y 0,2 atmésfera de CH3Br

Catalizador, SAPO-34B + 5%5r/8014-750

Condiecidn, 475°C, 2,1 seq, 0,2 atmbésfera de CH3Br

Selectividad de moles de C, % Ruptura de moles de C, %

CHq 7,3

C2Hq 22,8

C2He 0,7

CaHg 32,1 Ca” s+ Cy 51,3
CsHa 3,0 otro C;—Cg 20,4
Co-s

BTXM+ 9,2 CH3Br 6,6
RBr 6,3 RBr 5.9
Coke 7.8 coque 7,3
Conversién de CHiBr, % 53,3

|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
ﬂ
|
|l
10,7 BTXM+ 8,6 ('
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
/l

|
|
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Ca=/Cs~ (peso) 0,71
Resto de C, % 100, 9
Tabla 13

Resumen de Resutlados para Tres Modos de Operacién: (1) Alto

(2} Alto Propileno, y (3) Etileno Moderado

etileno,
Lo £, /C Cog Resto
Catalizad Temp (seg PCH3B Conv. Rend, 3 ue, de C,
Modo or /C 3 r % % {p) % %
Ato  SAPO-34 500 2,0 0,2 91,4 58,7 1,7 8,1 160,3
l
Ca” |
|
CoSAPO- 34 500 2,0 0,2 97,% 60,2 i,7 11, 190,?
|
5
- |
Alto 5%Mg/ZsSM- 400 0,5 6,1 98,3 54,2 0,1 0,86 95,6
Cy 5 /
Mode SAPQ-34 475 2,0 0,2 88,1 54,2 1,3 7,8 9949
rado
- l
Ca |
l
Co-SAPO- 450 2,0 6,2 96,2 50,6 1,0 10, 98%3
34 8 l,
CoSAPO-34 475 2,0 0,2 96,8 58,4 1,3 9,8 9#,8
l
Catalizad 475 2,1 0,2 63,3 51,7 6,7 7,3 100,9
|
!
|
or
mezclado¥ !
|
e SAPO-34-B + 5%Sr/8014-750 (1,55g + 0,1q) ,1
f
(
|
EJEMPLO 22 l
l
Ferrierita l‘

l
Materiales no ZSM-5, no SAPO-34, con estructura de ferrierita bidimensional y de 10

anillos se ensay6 en las condiciones para reacciones de acoplamiento. Una ,"Iferrierita
comercial disponible, CP914 (Zeolyst) con una relacién de SiO2/A1203 de 55 sclé ensayo

84



a 475°C, 20,26 kPa de CH3Br con un tiempo de residencia 15 de 1,0 segulndo. El
catalizador presenté actividad moderada hacia la reaccién y selectividad deletileno
moderada. La conversién de CH3Br, el rendimiento de la olefina liviana y la relacion de
etileno/propileno alcanzaron 49,8%, 14,8% y 0,89% respectivamente. Los resultados se
muestran en la Tabla 14.

Tabla 14 |
Acoplamiento de CH3Br sobre Ferrierita a 475°C, 1,0 sequndo |y

0,2 atmésfera de CHzBr

Catalizadort, ferrierita (CP%14)

Condicibn, 475°C, 1,0 seg, 0,2 atmésfera de CH3Br
|
Selectividad de moles de C, % Ruptura de moles de C, flts

CHq 10,9

CoH, 13,8

CzHg 1,1

CaHg 15,8 Ca~ « Cy 14,8

C3Hg 3,4 otxro C;—Cg 18,0

Cg-8 20,7 BTAM+ 3,5

BTXM+ 7,9 CH4Br 50,2

RBr 14,9 RBr 7,4

Coke 11,4 cogque 5,7

Conversién de CH3iBr, % 49, 8

C27/Cs” (peso) 0,89

Resto de C, % 59,9
EJEMPLO 23 ‘I
AIPO-5 \

Otra zeolita de tipo no ZSM-5 y no SAP-34, AIPO-5 se sintetizd en el laboratorio siguiendo
un procedimiento descrito en el sitio web de IZA. La medicién de XRD confirmé la
existencia de una estructural de AFI unidimensional en un ejemplo. La reaccién de
acoplamiento se realizé a 400°C, 20,26 kPa de CH3Br con un tiempo de residencia de 2
segundos. El catalizador dio 8,8% de conversiéon de CH3Br con un rendimiento de olefina
liviana del 1,2% y una relaciéon de peso de etileno/propileno de 0,62. Los resultados se
muestran en la Tabla 15.
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Tabla 15
Acoplamiento de CH;Br sobre ALPO-5 a 400°C, 2,0 segundos y 0,2

atmésfera de CH3Br

Catalizador, C-H-S

Condicidn, 400°C, 2 seg, 0,2 atmbésfera de CHs;Br

Selectividad de moles de C, % Ruptura de moles de C| %

CHq 13,7
CaHq 7,9
CoHe 0,0
CiHg 12,8 Ca~ s G5 1,2
CsHg 0,0 otro Cz—Cg 1,1
Ci-¢ 5,9 BTXM+ 0,9
BTXM+ 15,4 CHsBr 84,3
REr 1,2 RBr 0,1
Coke 43,0 coque 2;5
Conversién de CHsBr, % 8,8
Ca~/Cy™ (peso) 0,62
Resto de C, % 96, 8

EJEMPLO 24

Efecto de Temperatura de Reaccién sobre SAPO-34

El acoplamiento de bromometano se realizé sobre SAPO-34 en una gama de temperatura
de 400°C a 500°C. Se observo que la alta temperatura favorece la formacion de 'ietileno y
propileno. Se observd que el aumento de la temperatura de la reaccidn aumento
significativamente la conversion de CH3Br, el rendimiento de olefina liviana y la relacién
de peso de etileno/propileno. La cantidad de coque también aumentd del 4,0% a !400°C al
8,1% a 500°C. A la temperatura superior a 476°C, la conversién de CH3Br e)!(cedié el
88%, el rendimiento de olefina liviana alcanzé 55% o mas y las relaciones de
etileno/propileno fueron superiores a 1. Examinando la selectividad del producto, se
observo que la alta temperatura puede promover la descomposicion de C4, su‘prime la
formacién de C3H8 y RBr y como resultado, produce mas etileno y metano mienltras que

menos formacion de producto de C4. Los resultados se muestran en la Figura 33y enla
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Tabla 16

Efecto de Temperatura de Reaccidn sobre Seleg¢tividad del

!
|
Tabla 16. \
|
|
|
¢
Producto sobre SAPQO-34 ’
|

Catalizador, SAPO-34 |

Condicién, 2,0 seg, 0,2 atmdsfera Cl-&.gBr

|

Selectividad de moles de C, % |

400°C 425°¢C 450°C 475% 500°C
CHq 1,3 2,1 3,2 Q8 8,2
C,H, 19, 4 24,3 29,7 34,4 40,2
CoHq 0,3 0,4 0,6 0,8 1,0
CaHg 39,3 35,9 32,5 27,1 24,1
CaHg 7,0 5,2 4,8 3,6 2,4
Cams 14,0 13,3 10,4 %, 6 6,5
BTXM+ 2,8 4,4 3,7 3,1 3,7
REr 8,9 5,1 g,2 7,9 5,1
Coke 7,0 5,3 5,9 8,6 8,9

EJEMPLO 25

Estabilidad y Reproducibilidad del Catalizador

La estabilidad del sistema de catalizador para por lo menos 10 ciclos que incluyen
reacciones se ha demostrado con un catalizador de SAPO-34. Las reacciones se
realizaron a 475°C con 0,2 segundo de tiempo de residencia y 20,26 kPa de presién
parcial de CH3Br. La regeneracién de catalizador 10 (descoquizaci6r|1) se hizo a 500°C
toda la noche con 5 sccm de aire. El catalizador mostré excelente estabilidad y
reproducibilidad en términos de conversiones de CH3Br, rendimientos‘l de olefina liviana,
relaciones de etileno/propileno, cantidades de coque, etc. Los resultadés, en funciéon de la
cantidad de ciclos, se muestran en la Figura 34. No se observé ninngma decadencia de

catalizador visible en estas condiciones y no se observé ningin camb
las mediciones de XRD.

EJEMPLO 26
Efecto del Tiempo de Residencia sobre la Distribuciéon de

Productos sobre 5%Mg/8014

o de estructura en
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Usando el catalizador de 5%Mg/8014 investigamos el efecto del tiempo de residencia
cambiando el tiempo de residencia de 0,1 segundo a 5 segundos.|Los datos, que se
muestran en la Figura 35, muestran que el tiempo de residencia corto (<1 segundo)
favorece la formacién de olefina liviana mientras el tiempo de residencia mas prolongado
deriva en mas BTX y alcanos livianos (propano y butanos), que contribuye al principal
componente de “otro C1-C6".

EJEMPLO 27
Comparacion de Metanol con Olefina Liviana

También se realizaron experimentos de acoplamiento de metanol a olefina liviana con dos
catalizadores de GRT, 5%Mg/8014, y 5%Ca/8014 y un catalizador [de MTO disponible
comercialmente (Grace Davison olefin Qultra). Se realizaron reacciones a 400°C, 10,13
kPa de presién parcial de MeOH y un tiempo de residencia de| 0,5 segundo. Los
resultados se resumen en la Tabla 17. Los catalizadores de GRT tienen un rendimiento de

etileno-propileno combinado mas alto.

Tabla 17 -
Comparacién de catalizadores de GRT ¥ Grace Davison C.A.0.C
para Conversién de MeOH con Olefinas Livianas a 400°C, 0,1

atmbsfera de MeOH v 0,5 segundo

Catalizador |Utilizacién 0o~ &« Cy Cs /Ca Cs /Ty
5%Mg/8014 893% 47% 100% 97%
{7/40)
5%Ca/8014 B7% 51% 100% 100%
(3/48)
Olefina 95% E¥E 100% 85%
Qultra {(12/25)
.
i
EJEMPLO 28

Para demostrar los resuitados esperados anteriormente, se usé

una instalacién de escala de laboratorio para la reaccién de bromacion. Las condiciones
de bromacioén tipicas de 500°C, 60 segundos de tiempo de residencia,|70% de conversion
de CH4, 1,5 sccm de O2 se realizé durante 2 horas. Los gases de producto pasaron a
través de la solucidon de Ba(OH)2 para precipitar CO2 generado durante la bromacion.
Después del primer ciclo de reaccion, la parte de entrada del reactor parece limpia,
mientras que la parte dispuesta corriente abajo del lecho de NiBr2 parece tener coque
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acumulado. El coque depositado corriente abajo de NiBr2 se descoquizo en el segundo
ciclo conmutando direcciones de carga. Aqui el coque de la parte inferior (la parte
corriente abajo en el primer ciclo) se recogié después de la elimina'\cién del NiBr2 del
reactor. Las mediciones de la cantidad de coque es muestran en la Figura 36. Los 5
resultados indican que la mayor parte del coque oxidado en el primer ciclo durante la
bromacién. El coque total medido en esta configuracién parece star mayor que una
bromacién de tubo vacio (caso basado), que se puede deber a la conversién de CH2Br2

en CO2 durante la bromacion en la presencia de oxigeno.

La invencién se ha descrito con referencia a diferentes ejemplos y realizaciones
preferidas, pero no se limita a ellos. Otras modificaciones y disposiciones equivalentes,
evidentes para un experto en el arte al considerar esta invencién, también estan incluidas
dentro del alcance de la invencién. Con referencia a la Figura 1 y a|la Figura 2, en una
realizacion alternativa de la invencion, los productos 25 del reactor de generacion de
bromo se cargan directamente en el reactor de bromacién 3. La ventaja de dicha
configuracién es que elimina la contencion de bromo necesaria en la unidad de destellos
27, reduciendo asi la manipulacion del bromo liquido. Ademas, eliminando la seccion de
depuracion de bromo que incluye las unidades 26, 27, 31 y 34, el costo de capital para el
proceso se puede reducir significativamente. Para la eficiencia de e|nergia, es deseable
que la salida de generacién de bromo sea igual a la temperatura de bromacion. Para la
generacion de bromo, los catalizadores basados en cerio en consecu'encia son preferidos
a los catalizadores basados en cobre en esta realizacion, ya que el br|omuro de cerio tiene
un punto de fusion mas alto (722°C) que el bromuro de cobre (1) (504!"0). La presencia de
oxigeno en la bromacion y el acoplamiento reduce la selectividad de los productos
deseados; en consecuencia, el reactor de generacion de bromqﬁ debe consumir la
totalidad del oxigeno en la carga. En esta realizacion, la separacibn de monobromuro
debe modificarse para eliminar agua usando una separacion de liquido y liquido sobre la
corriente de fondo de la columna de destilacion 51. El agua eliminada en la separacién de
liquido y liquido contiene HBr, que se puede eliminar del agua usando la destilacién
extractiva (véase, por ejemplo, la Figura 9) y luego se puede recicTIar nuevamente a la

seccion de generacién de bromo.

En consecuencia, la presente invencion se adapta bien para alcanzar los fines y ventajas
mencionados asi como aquellos que son propios de ella. Las reali!zaciones particulares
reveladas anteriormente son solo ilustrativas, ya que la presente'invencion se puede
modificar y practicar en formas diferentes pero evidentes para los ex!pertos en el arte que
tienen el beneficio de las ensefanzas de la presente. Ademas, no se desea ninguna
limitacién de los detalles de construccion o disefio mostrados en la‘ presente, excepto lo
descrito en las reivindicaciones siguientes. En consecuencia es evidente que las
realizaciones ilustrativas particulares reveladas anteriormente se pueden alterar o
modificar y todas esas variaciones se consideran dentro del alclnce y espiritu de la
presente invencion. Si bien las composiciones y los métodos se des;criben en términos de
“que comprende”, “que contiene” o “que incluye” diferentes comp:onentes 0 pasos, las
composiciones y los métodos también pueden “consistir esencialmerrte en” o “consistir en”
los diferentes componentes y pasos. Todos los numeros y gamas reyelados anteriormente
pueden variar en alguna magnitud. Siempre que se revele la gama numérica con un limite
inferior y un limite superior, cualquier numero y cualquier gama q|ue esta dentro de la
gama se revela especificamente. En particular, todas las gamas del valores (de la forma,

“desde a hasta b”, o, en forma equivalente, “desde aproximadamente a hasta b”, o, en
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forma equivalente, “desde aproximadamente a-b”) que se revelan en la presente se debe
entender que expone todos los nimeros y gamas comprendidos de'rlmtro de la gama de
valores mas amplia. Ademas, los términos en las reivindicaciones }'ienen su definicién
simple, com(n a menos que lo defina en forma explicita y clara de otro modo el titular de
la patente. Ademas, los articulos indefinidos “un” o ‘una’, comfo se usan en las
reivindicaciones, se define en la presente que significa uno o mas de uno del elemento
que se introduce. Si existe algtin conflicto en los usos de una palab}a o término en esta
memoria descriptiva y una o mas patentes u otros documentos que s"e pueden incorporar
en la presente como referencia, se deberan adoptar las definiciones |"que coinciden con la

presente memoria descriptiva. ,'
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