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CAVELIER ABOGADOS COLO 00728-841-001-5 ID-108

T

. . SUPERINTENDENCIA DE INDUSTIIA Y COMERQLO
Industria y Comercio Rad: 06.101820- -00000-0000

SUPERINTENDENCIA Fee: 2006-10-09 172753 Dap. 2020 NUECREACIONE
#a.n PATENTEMII Sien

: 379 FASENACIONALII
E::' ¢ﬂ ‘mesarmcm Follos: 137

\.

FORMULARIO UNICO DE SOLICITUD DE PATENTE
PCT
ENTRADA EN FASE NACIONAL

SOLICITUD DE:
@ Patente de Invencion. [ Patente de Modelo de Utilidad.
Ccapitulo I. B capitulo I1.

Ve Nombre: MARATHON OIL COMPANY
sociedad constituida y existente bajo las leyes
del estado de Ohio de Estados Unidos de

S '-':‘7'17)“"75 América. IDENTIFICACION

Direccién: 5555 San Felipe, C.C. O NIT

Houston, C.E. | Otro

.. Texas 77056-2799,
Estados Unidos de América Cual

Nimero

O
g

Domicilio: Houston, -
) Texas 77056-2786,
Estados Unidos de América

@ Nombre: EMILIO FERRERO IDENTIFICACION
Direcciodn: Carrera 4°. No. 72-35 C.C. NIT E]

Telé&fono: 347 381
REPRESENTANTE| . 211 86 50 C.E. O Otro O

AP DERADO E-m-ail: clie Mmyp.COm. Cual ___

Domicilio: Bogotd, Colombia. Numero 438.018 T.P 31,929

1. John J. WAYCUILIS
14902 Quail Farms Road,
Cypress,

INVENTOR (ES) Texas 77429
) (72) Estados Unidos de América

.“ PCT (86)

Solicitud Intemacional No. PCT/US2005/012655 Fecha: 15 de abril de 2005
Publicacion Internacional No. WO 2005/104889 A3 Fecha: 10 de noviembre de 2005

TITULO (54)
@ PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEOSOS EN HIDROCARBUROS
LIQUIDOS

@ Clasificaci6n Internacional (51) C07C 001/000

Prioridad { (33) Pals de Origen (32) Fecha (31) Namero de Solicitud
sil No[d us 16 de abril de 2004 10/826,885
us 8 de abril de 2005 11/101,886

@ Comprobante de pago No.: 08-73,836 Fecha: 25 de septiembre de 2006
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X
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Anex s:

Comprobante de pago de la tasa de presentacién de la solicitud por $ 463.000.00.
Comprobante de pago por reivindicacién de prioridad.

po&umento que acredita la existencia y representacion legal cuando el solicitante sea persona
juridica.

Poderes, si fuere el caso.

Documento de cesién del inventor al solicitante o a su causante.

Declaraciones.

Copia de la solicitud internacional. (Resumen, descripcidn, reivindicaciones, dibujos)
Traduccion de la solicitud intemacional al castellano. (Resumen, descripcién, reivindicaciones,
dibujos)

Copia del examen preliminar efectuado por la IPEA.

Traduccién del examen preliminar efectuado por la IPEA.

De ser el caso, copia del contrato de acceso.

De ser el caso, documento que acredite la licencia o autorizacién de uso de conocimientos
tradicionales de las comunidades indigenas.
De ser el caso, certificado de depdsito del material bioldgico.

Arte final 12x12

De ser el caso, informacion sobre otras solicitudes de patents o titulos obtenidos en el extranjero por
el mismo titular o su causante, relacionadas parcial o totalmente con la invencion de esta solicitud.

Otros: VER HOJA DE DOCUMENTOS ANEXOS

@ B ORO OOOOd

FIGURA CARACTERISTICA

-ﬂ--l—-l
,./
k] ———
W" e SRR B — b & BOFENOLN
Alyms DL FRODECIY
TN s

©

Salicito la concesién de la patente,

NOMBRE: EMILIO FERRERO
é:Q.'. o?” SR

FIRMA:
C.C. 438.019 de Usaquén T.P. 31.920

NNJ




CAVELIER ABOGADOS COLO 00728-841-001-5 ID-108

DOCUMENTOS ANEXOS

1. X Publicacidn Intemacional WO 2005/104689 A3
Descripcidn:
Paginas 37 en el idioma original
Paginas 568 en espariol
Reivindicaciones: Nimero (s) 42
Figuras: Namero (s) 14

2. X Forma PCTNSA/210. Informe de Bisqueda Intemacional.

3. X Extracto de publicacién.

NO SE REALIZARON MODIFICACIONES EN LA
FASE INTERNACIONAL



REPRESENTACION Y PODER

slogans. 52

Para modelos de utilidad, disefios
marcas de fibrdca, nombres

comerciales, ensefias, lemas

REPRESENTATION AND ogsqg;'

POWER OF ATTORNEY .

Xb(we), the undersigned /Yo (nosotros), abajo firmado (s)
MARATHON OIL COMPANY

of/domidliado (s)en 539 South Main Street, -

Findlay, Ohio 45840 U.S.A.

notiicacionss y nombrar apodetados judiclales
e on&ﬁmohﬁmmmpmg
vo de -qull.hl;nld-:gl n;l:n:.;rlhli:lulm ol
l‘“'d'”'l’l ugu:dtl:. En mhm el npnnnhnh'
Reciararin s Intamidn "ds. no. cfercer 1o repesentaciin

primero o lllpol::hl, an su caso, o
resentacién, u otros sagin
:‘mpmldndnll en-l.:'ob u.an: cotando en ewe

por
to el o de la re nincién 1 3
oo o bear muplenis s i choor T P o primen

Ademfs, conflero (conferimos) poder a loa sbogados arriba
Mmbudc:,;r'::(ow h)_ 2 dcml(nu—-ln)
p;'ogdnd ustrial ’

e autorizo a los dichos apodeiados para que me

uiera entidados
(nos) ugn;nhn ante cualesq :. idad h: .lnonu,
¥ judicial, asf como

administrati
relacionados con estos derechos; acclonss y procssos que
promovamos © s¢ no¢ promuevan Y para que en todos
asunios arriba determinados, puedan sste mandato,
:lm,mndlm,ndndurhlhodiadclpm,duhﬂr,
, recibir, renunciar, y ratificar los actos de agentes

_ Given and signed this/Dado y firmado hoy

;
o
§
i
5
:

tatives ﬂuwe a declaration given before a Nota
Puﬁln(:nlombh. or before a N ors’lnol'her Public Official

the registration of and

marks, slogans, trade emblema, 1}

varietias and denominations of origin; lts renewal, asalgnmaent,
of name or cancellation; and t

ofl.lunn.ofmo&t!;:buwﬂghh;b)i%mof
observations, ldmh;FI:nﬂw or Cou?t unndlzﬁg“l m"

n,

ment, gran of licenses, the action for writ
m,t:‘pvandmmmm?mnlth
civil, penal, sdministrative suits

2 I\Il%lothoudfm,
actions and sults institued by me (us) or (us). And
that in all the above matters they may substitute

Attornay, compromiss, conciliate, admit the facis of the case,
delh!._ﬂol,mlw,ndgn,mdnﬂfymdomby
represe. \ ves without,n pownic.ol HOmEY. 1y,

L) um

LA F

‘_- ’ . m“ﬁ"'"\“’."“'\ r-'
¥ _" L L s " ]

1.‘.‘.. o gt v,

i T L e - X T

JUAN BaNUEL BOTERG KEDINA

‘!I : NOIARIO

© CAVEHLIER ABOGADOS
WPPODERE-181 (MINUTA N¥12.1.1.2.6 USA)

{



CERTIFICADO NOTARIAL (INDIVIDUO)

Alos __ diasdel mes de de 19
ante mi, Notaris Pidblico de
comparecié(eron) personalmente

a quien(es) doy fe de conocer y me consta que es(son) la(s)
rsona(s) firmante(s) del documento que precede, y quien(es)
lene(n) capacidad legal parm otorgario.

CERTIFICADO NOTARIAL (SOCIEDAD)

Hoy, de de19
comparecis(aron) ante m{

e P g e e e

denominada

Certifico:
1. Que he visto los sigulentes documentos:®

2 Que dichos documentos prusban lo siguiente:

2.1, Que
os 1na Socledad/Compafils legalments constituida y existente
de acuerdo con las leyes de '

2.2, Que el domicilio de dicha Sociedad /Compuafiin s

23. Que ¢l objeto u cbjeto para los cuales se otorga el nte
poder estiin wmr%d: dentro del objeto -od.f':: la

24. Que el(los) Sr.(Srea.)

Cludad
Eastndo

Hoy

Notario Piiblico —— Notary Public

Onthis ___ dayof .. .
before me, a Notary Public of

personally sppearsd

to me known, and known to me to be the person(s) who
executed that
capacity to exscute

5
5
3
§
i

NOTARIAL CERTIFICATE (CORPORATION)

Onthis 16th deyor__March - ° - = 2000
appeared before me e '

] I E El 1 i -* . . . -
:Mwlhwnm.ugymdmnﬂdpdththtu
named ___Marathon Qi1 Company .
ICartlfy: \ |1

1. That ] have seen the following documents:*

Resolution and Certificate of Adoption
of Amended Articles of Incorporation .
with Certificate of Good Standing
(10/29/96; 6/25/82).

2 That the above documents duly prove the following:

— .

21.That Marathon 011 Company

is a Corporation/CGoatfany- legally constituted and in existence -
n accordance with the laws of __Ohi0

2.2. That the domiclls of said Corporation/Gempany is .
539 South Main Street, Findlay, Ohio 5550

23, That tlnr:rpueofpwpm.fnrwhlchthe resent Power
of Attorney ted mre com within the corporation

sat h In the charter of ths mentioned
E:monl&nm.

2.4 That Mr.(Massss) __Jack F. Fhel

Istwre) nuthorized to grant the present Power of Attorney.

City Littleton
State Colorado

This 16th day of March # 2000

Notarlo Péblico —— Notary Pdblic

* Loa documentos deben identlficarse con fecha y origen.

yn . aullivan
My Commission Expires 7/12/2001

*Documents must be identified with date and origin.
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CONSULADO DE COLOMBIA

WASHINGTON, D.C.
Ne./| 77
EL CONSULADO DE COLOMBIA
CERTIFICA:
Que o8 auténtica la firma de PATRICK O, HATCHETT.

quien efdfa __1 DE MAYO DEL 2000
dessmpeNaba las funciones de_ OFICIAL DE AUTENTICACIONES DEPARTAMENTO DE ESTADO.’

la cus! aparece al pie de los documentos anexos relacionados con__ PODER. o :

Dado en Washington, D.C. a los DOS (2) 4 [)dmc_um-d-
_MAYO. del afio dos mll (2000)
. Pagedo rgusew de Timbre F=
mmm:-zz— Y I\’lmdn-ul ARI
mm::' u:': de los - _Wm'ﬁwwe.

documentos anexoe) »

iyt e "H--l‘
i uan MMIUEL am:uo KEDINA
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To all ta fohom these presents shall come, Greeti

N

I Certify

& gﬂniteh StHtescdf America

DEPARTMENT OF STATE

That the document hereunto annexed is under the

Seal of the State(s) of Colorado, and that such Seal(s) is/are
entitled to full faith and credit.*

e 2
ComD uurunn lll“l % CIASLD
BN SOGOTA. WAGH CONSTAR LN La
Wm‘gg'-\ “c:ll CON i 1 veIN

) a'} e‘lm": MLl ] .‘Jw
gr5i 06 CT 2006
E;’* o et “3
- P 42 5
JUANMANUZLL lIDTCRO L EDINA

In testimony whereof, I, Madeleine K. Albright,

" Secretary of State , have hereunto caused the

Imtwed prvusst to CHXIV, Stae of
Sepu 13, 1789, | Semt 68-65: 10
USC 2657; 22 USC 2651s; 3 USC
30I;: B USE 1773 e ong: EUIC
14430); RILE 44 Federsl Blolm of
Civil Frycedare.

seal of the Department of State to be affixed and
my name subscribed by the Assistant
Authentication Officer, of the said Department,
at the city of Washington, in the District of
Columbia, this first day of May, 2000,

YV o Y

'By

Secretary of State

Assistant Authentication Officer,
Department of State

*For the contents of the annexed documont the Depariment g5sumes no

This ceniﬁcm%ﬁd if it is removed or altered in any way whatsoever
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STATE

UNITED STATES OF AMERICA) CERTIFICATE

STATE OF COLORADOQ. )SS.

I, D NETTA DAVIDSON, Secretary of State of the State of Colorado, do hereby

certify that '
LISA LAWRENCE,

whose name is subscribed to the certificate -of the proof or acknowledgment

the annexed instrument and thereon written, was at the time of taking such proof
or acknowledgment a NOTARY PUBLIC duly commissioned, sworn and authorized
by the laws of the State of Colorado to take the sgme. And | do further certify that
said instrument is executed and acknowledged according to the laws of the State
of Colorado, and the signature and official seal of the aforementioned NOTARY
PUBLIC thereto affixed, are to the bast of my knowledge and belief genuine. The
signature of the Notary has been compared with the signature on file in my office.

IN TESTIMONY WHEREOF, | have hereunto set my hand and effixed the Great Seal
of the State of Colorado, at the city of Denvaer, this 24th Day of April, A.D., 2000

T <ol R
3 come: unTAmo XIS UL RICULD
 pe PUALEeANGD CONSTARGUE LA
Prow cennfue Car s ORIGINAL
[ auz ve Tilhioo & LAVISTA

o e
- .,

g ]
- } e Wb
AN MARLIEL SO TERD NECINA
SOTARID

SECRETARY OF STATE

13




ACKNOWLEDGMENT

| hereby certify and acknowledge that Cynthia M. Sullivan signed the attached
Power of Attorey for Cavelier Abagodos, Colombia.

STATE OF COLORADO )
) ss.
COUNTY OF ARAPAHOE )

Subscribed and swom to befor-a me this _18" day of _March ., 2000 by the
above-named Cynthia M. Sulllvan to me personally known

Llu Lawarence
Notary Public

My commission expires:

0923/2003

%, R R R '-T "‘\.
" ; L [ -
3 o *f'@wﬂ
o Ju mul\r a3 \'rnunEDInA

MaT \ul

T RETE A R R
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TRADUCCION OFICIAL No. 10.05/06c realizada por Diego Vargas, Traductor
Oficial, Resolucién No. 0001 de 1999 del Ministerio de Justicia y

registrado ante el Ministerio de Relaciones Exteriores de Colombia.

A continuacién se traducen los sellos y legalizaciones de un
documento mediante el cual MARATHON OIL COMPANY, domiciliada en 539
South Main Street, Findlay, Ohio 45840, Estados Unidos de América,
otorga derechos de representaciémn y poder a los Doctores Emilio
Ferrero, tpa. 31929; Gonzalo Perdomo, tpa 831; Luz Clemencia de Piez
tpa. 23555 y Germin Cavelier, tpa. 832, domiciliados en la Carrera 4-
No. 72-35, Bogoté, Colombia. -
Dado y firmado el 16 de marzo de 2000 en Littleton, Colorado,

Estados Unidos de América.

Por Firma Ilegible

Firma Jack E. Ebel -
Abogado Principal de Patentes

CERTIFICADO NOTARIAL (SOCIEDAD) en donde se certifica la firma del
sefior Jack E. Ebel en el anterior documento en representacién de

Marathon 0il Company y adicionalmente se certifica que la anterior es

una compafiia legalmente constituida y existente de dade c las
E“u.:mrm HASDH ai'-.-'i‘n‘é’:iiﬂ R

leyes de Ohio, que el domicilio de dicha socifdaceues v

£ i ek R
»

Rl (N SR
. . 5 -4?'5;.
Street, Findlay, Ohio 45840, Estados Unidos deg_ , ﬁ":!l:ﬁ 5e1;§

HOTA

"~ L R X )
Jack E. Ebel esti autorizado para otorgar el pre 'éil;tié.ipdd'erﬁ,”fm
Dado y firmado en la ciudad de Littleton, EBLEG'“WGW

; JUAN MARULL BOTERO REDINA
RIO
3 - 16

de marzco de 2000.

Firma Ilegible
Cynthia M. Sullivan
Notario Pidblico Mi Comision Vence 7/12/2001
3




RECONOCIMIENTO
Por el presente certifico y reconozco que Cynthia M. Sullivan firméd

el adjunto poder para Cavelier Abogados, Colombia.

ESTADO DE COLORADO } -

YDeclaraclén Juramentada
CONDADO DE ARAPAHOE )

Suscrito y juramentado ante mi hoy 16 de marzo de 2000 por la

anteriormente mencionada Cynthia M. Sullivan a quién conozco

personalmente.
Firma ilegible - -
Lisa Lawrence ]
Notario PGblico

Mi comieién vence: 9/23/2003

" ESTADO DE COLORADO

DEPARTAMENTO DE
ESTADO

ESTADOS UNIDOS DE AMERICA) CERTIFICADO

ESTADO DE COLORADO ) DECLARACIGN JURAMENTADA

Yo, DONETTA DAVIDBON, Secretario de Estado del Estado de Colorado,

por el presente certifico que: ﬁ?ﬁﬂﬁ&%mn:
2 DE ROGOTA, HAGD
TOCOPIA COINCIDR
LISA LAWRENCE e
r u ﬁ u c f" -
cuyo nombre estd suscrito en el certlféééagn_ a o

%ﬁ“

reconocimiento del anexo instrumento y escri QAﬁpmﬁ}hmiﬁ al
uor-u-.a
L A !
momento de tomar dicha prueba o reconocimiento un NOTARIO FUBLICO

debidamente comisionado, juramentado y autorizado por las leyes del
Estado de Colorado para tomar los mismos. Y adicionalmente certifico
que dicho instrumento ha sido suscrito y reconocido de conformidad
con las leyes del Estado de Colorado, y qge_la firma y sello oficial

del anteriormente mencionado NOTARIO PUBLICO fijado al mismo, son, a



mi leal saber y entender, auténticos. La firma del Notario ha sido
comparada con la firma en los registros de mi oficina.

TESTIMONIO DE LO CUAL, al presente he firmado y fijado el Gran
Sello del Estado de Colorado, en la ciudad de Denver, hoy 24 de

abril de 2000.

FPirma Ilegible
SECRETARIQ DE ESTADO

‘'00035326-1

Estados Unfdos de América

DEPARTAMENTO DE ESTADO

A todos aquellos a quienes los presentes llegaren, Saludos:
Yo Certifico Que el documento anexo al presente se encuentra
bajo el Sello del Estado(s) de Colorado y que a dicho(s) Sello(s)

se el debe(n) dar plena fe y crédito. *

En testimonio de lo cual, Yo, Madeleine K. Albright,
Secretario de Estado, he ordenado que a este documento le sea

fijado el sello del Departamento de Estado y que mi nombre sea

suscrito por el Oficial de Autenticac:onesg.a,q-j.g,;.g

X Gomo moTARID e av GI"'(-UI.G

-mn m\s CONSTAR vl LA

Departamento, en la ciudad de Washington, LEfE e AL} s
“ o S I

hoy primero de mayo de 2000. " T 2006 ;j‘..\

Firma llegible

JUAunANUh'uétcnuLeuma?
" NOTARID .
Sec o g L R g T

Por Firma ilegible

Agistente del Oficial de Autenticaciones,

Departamento de Estado

Expsdido de acuerdo a CHXIV, Estado ds
Sept. 15, 1789, 1 SBStat. §8-69; 22

USC 2657; 22USC 2651*; 5 USC

301; 28 UBE 1733 y sigulentea; B UAC

1443 (f); REGLA 44 Reglamentos Federales da
Procedimiento Civil.

W\



* El Departamanto no asume responssbilidad por ¢l contenido del ansxo doocumsnto.

Este certificado no serd viéilido si llega a ser removido alterado de cualquier forma.

Ll

Se anexa documento No. 1127 del Consulado: de Colombia en Washington
D.C. por medio del cual se certifica la firma del sefior Patrick O.
Hatchet en el anterior documento como Oficial de Autenticaciones del
Departamento de Estado.

Dado y firmado el 2 de mayo de 2000 por Jaqueline Espitias Arias,
Vicecbdnsul.

Aparecen varios sellos consulares en los bordes del certificado. -

(Respaldo)
Legalizacién de 1la firma - anterior por parte del Jefe. de
Legalizaciones del MINISTERIO DE RELACIONES EXTERIORES en Bogoti con

el No. 067430 del 25 de mayo de 2000.

Es traduccién fiel y completa de la cual se deja copia en esta
oficina para su confrontacién.
DvZ//ID-008161/WPCL002G/COLO 00729-841-001-5 Z>/

p—
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TRADUCTOR E INTERPRETE OFICIAL
ESPARIOL - INGLES — INGLES - ESPANOL
RES. 0001 DE ENERO 4 DE 1999
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(12) INTERNATIONAL APPLICATION PUBLISHED UNDER THE PATENT COOPERATION TREATY (PCT)

(19) World Intelleciual Property Organlzation

‘ N REENNEE NN

Inemational Burcan
(43) Internalional Publication Date (10) Interngtional Publication Number
10 November 2008 (10.11,2005) WO 2005/104689 A3
(51) Internationa] Patent Clusification’s  CO7C 1000, (81) Designated States (unloss otkerwise indicated, for every
120, 1400 nadanal provection avallable): AE, AG, AL, AM,
AU, AZ, BA, BB, BG, BR, BW, BY, BZ, CA, CH, CN,
(21) Internatioaal Applcation Numberz O, £R, CU, CZ, DE, DK, DM, DZ, BC, EE, BG, ES, £,
PCTAUS2005/012655 GD, OI, GH, GM, HR, HU, ID, IL, IN, IS, JP, KE,
, KM, KP, KR, KZ, LC, LK, LR, LS, LT, LU, LV, MA,
(22) International Fiing Date: 15 April 2008 (15.042005) - MD, MG, MK, MN, MW, MX, MZ, NA, N1, NO, NZ, OM,
Pq, PH, PL, PT, RO, RU, SC, 8D, SE, 80, 3K, SL, SM,
Filing Langnage: sh SY. TJ, TM, TN, TR, TT. TZ. UA, UG, US, UZ, VC, VN,
(5 Fitea Sl YU, ZA, 2M, ZW.
(26) Publication Laogunge: Dnghisth o4ty Daslgnated States (unless ptharwiss indicated, for evary
kind of reglonal proteciion gvallablsk: ARIPO (BW, GH,
(30) Priority Data: . GM,KE LS, MW, MZ, NA, SD, SL, SZ, TZ, UG, 2M,
HVR26,AR5 16 Apri] 2004 (16.04.2004)  TIS 7W), Rurasian (AM, A7, BY, KG, X7, MD, R, T3, TM),
11/101,886 8 April 2005 (08.04.2008) US- European (AT. BE, BO, CH, CY, CZ. DE, D, EE, ES, FT.
FR, GB, GR, HU, IR, I8, IT, LY, LU, MC, NL, PL, PT, RO,
1) Apoboant (for all deslpnated Staics excep US): - gp gy 3K, TR), OAPI (BF, BJ. CF, CG,CL CM. GA, ON,
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PROCESS FOR CONVERTING GASEOUS ALKANES TO LIQUID
HYDROCARBONS

REFERENCE TO RELATED PATENT APPLICATION:

This application is a continuation-in-part of copending U.S. patent
application serial no. 10/826,885 fled on Aprl 16, 2004 and entitled
"Process for Converting Gaseous Alkanes to Liquid Hydrocarbons™.

BACKGROUND OF THE INVENTION

FIELD OF THE INVENTION:

The present Invention relates to a process for converting lower
molecular weight, gaseous alkanes to liquid hydrocarbons useful for the
production of fuels, and rhore particularty, to a process wherein a gas
containing lower molecular weight alkanes Is reacted with a dry bromine vapor
to form alkyl bromides and hydrobromic acid which In tum are reacted over a
crystalline alumino-silicate catalyst to form liquid hydrocarbons.

DESCRIPTION OF RELATED ART:

Natural gas which is primarily composed of methane and other light
alkanes has been discovered In large quantitles throughout the worlid. Many
of the locales in which natural gas has been discovered are far from
populated reglons which have significant gas pipeline infrastructure or market
demand for natural gas. Due to the low density of natural gas, transportation
thereof in gaseous form by pipeline or as compressed gas In vessels is
expensive. Accordingly, practical and economic limits exist to the distance
over which natural ges may be transported In gaseous form exist. Cryogenic
liquefaction of natural gas (LNG) Is often used to more economically transport
natural gas over large distances. However, this LNQ process Is expensive
and there are limited regasification faciittles In only a few countries that are
equipped to import LNG.

Ancther use of methane found In natural gas Is as feed to processes
for the production of methanol. Methanol is made commerclally via
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conversion of methane to synthesis gas (CO and Hp) at high temperatures
(approximately 1000° C.) followed by synthesis at high pressures
(approximately 100 atmospheres), There are several tyl:;es of technologies
for the production of synthesis gas (CO and Hp) from methane. Among these
are steam-methane reforming (SMR), partial oxidation (POX), autothermal
reforming (ATR), gas-heated reforming (GHR), and various combinations
thereof. SMR and GHR operate at high pressures and temperatures,
generally in excess of 600° C., and require expensive fumaces or reactors
contalning speclal heat and corrosion-resistant alloy tubes filied with
expensive reforming catalyst. POX and ATR processes operate at high
pressures and even higher temperatures, generally in excess of 1000° C. As
there are no known practical metals or alloys that can operate at these
temperatures, complex and costly refractory-lined reactors and high-pressure
waste-heat boilers to quench & cool the synthesls gas effiluent are required.
Also, significant capital cost and large amounts of power are required for
compression of oxygen or air to these high-pressure processes. Thus, due to
the high temperatures and pressures involved, synthesis gas technology s
expensive, resulting in a high cost methanol product which limits higher-value
uses thereof, such as for chemical feedstocks and solvents. Furthermore
production of synthesis gas Is thermodynamically and chemically inefficlent,
producing large excesses of waste heat and unwanted carbon dioxide, which
tends to lower the conversion efficiency of the overall process. Fischer-
Tropsch Gas-to-Liquids (GTL) technology can also be used to convert
synthesis gas to heavier liquid hydrocarbons, however investment cost for this
process Is even higher. In each case, the production of synthesls gas

represents a large fraction of the capital costs for these methane conversion
processes.

Numerous alternatives to the conventional production of synthesls gas
as a route to methanol or synthetic liquld hydrocarbons have been proposed.
However, to date, none of these alternatives has attained commerclal status
for various reasons. Some of the previous altemnative prior-art methods, such
as disclosed in U.S. Patent Nos. 5,243,008 or 5,334,777 to Miller, teach
reacting a lower alkane, such as methane, with a metallic hallde to form a
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metalous hallde and hydrohalic acid which are In tum reduced with
magnesium oxide to form the corresponding alkanol. However, halogenation
of methane using chiorine as the preferred halogen results in poor selectivity
to the monomethyl halide (CHsCl), resutting in unwanted by-products such as
CHzCl: and CHCIly which are difficult to convert or require severe limitation of
converslon per pass and hence very high recycle rates..

Other prior art processes propose the catalytic chlorination or
bromination of methane as an alternative to generation of synthesis gas (CO
and Hz). To improve the selectivity of a methane halogenation step In an
overall process for the production of methanol, U.S. Patent No. 5,808,679 to
Miller teaches the use of bromine, generated by thermal decomposition of a
metal bromide, to brominate alkenes in the presence of excess alkanes,
which results In improved selectivity to mono-halogenated Iintermediates such
as methyl bromide. To avoid the drawbacks of utilizing fluidized beds of
moving solids, the process utllizes a circulating liquid mbdure of metal chioride
hydrates and metal bromides. Processes described in U.S. Patent Nos.
6,462,243 B1, US 6,472,572 B1, and US 6,525,230 to Grosso are also
capable of attalning higher selectivity to mono-halogenated intermediates by
the use of bromination. The resulting alkyl bromides intermediates such as
methyl bromide, are further converted to the corresponding aicohois and
ethers, by reaction with metal oxides In circulating beds of moving solids.
Another embodiment of U.S. Patent No. 6,525,230 avolds the drawbacks of
moving beds by utilizing a zoned reactor vessel contalning a fixed bed of
meta! oxdde/metal bromide that Is operated cyclically in four steps. These
processes also tend to producs substantial quantities of dimethylether (DME)
along with any alcohol. Whlle DME Is a promising potential diesel engine fuel
substitute, as of yet, there currently exists no substantial market for DME, and
hence an expensive additional catalytic process conversion step would be
required to convert DME Into a currently marketable product. Other
processes have been proposed which clrcumvent the need for production of
synthesis gas, such as U.S. Patent Nos. 4,655,893 and 4,467,130 to Olah In
which methane is catalytically condensed Into gasoline-range hydrocarbons
via catalytic condensation using superacid catalysts. However, none of these
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earfier altamative approaches have resulted in commercial processes.

It Is known that substituted alkanes, In particular methanol, can be
converted to olefins and gasoline boiling-range hydrocarbons over various
forms of crystalline alumino-silicates also known as zeolites. In the Methanol
to Gasoline (MTG) process, a shape selactive zeclite catalyst, ZSM-5, Is used
to convert methanol to gasoline. Coal or methane gas can thus be converted
to methano! using conventional technology and subsequently converted to
gasoline. However due to the high cost of methanol production, and at
current or projected prices for gasoline, the MTG process Is not considered
economically viable. Thus, a need exists for an economic process for the for
the conversion of methane and other alkanes found in natural gas to useful
liquid hydrocarbon products which, due to their higher density and value, are
more economically fransported thereby significantly aiding development of
remote natural gas reserves. A further need exists for a process for
converting alkanes present in natural gas which is relatively inexpensive, safe
and simple in operation.

SUMMARY OF THE INVENTION

To achleve the foregoing and other objects, and In accordance with the
purpoges of the present Invention, as embodled and broadly described herein,
one characterization of the present invention Is a process for converting
gaseous alkanes to liquid hydrocarbons. The process comprises reacting a
gaseous feed having lower molecular welght alkanes with bromine vapor to
form alkyl bromides and hydrobromic acid. The alkyl bromides and
hydrobromic acld are reacted in the presence of a synthetic crystalline
alumino-silicate catalyst and at a temperature sufficient to form higher
molecular weight hydrocarbons and hydrobromic ackd vapor. The
hydrobromic acid vapor Is removed from the higher molecular weight
hydrocarbons by reacting the hydrobromic acid vapor with a metal oxide to
form a metal bromide and steam.

in another characterization of the present invention, a process is

provided for converting gaseous alkanes to liquid hydrocarbons wherein a
4
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gaseous feed having lower molecular weight alkanes is reacted with bromine
vapor to form alkyl bromides and hydrobromic acid. The alkyl bromides and
hydrobromic acld are reacted in the presence of a synthetic crystalline
alumino-slliicate catalyst and at a temperature sufficient to form higher
molecular weight hydrocarbons and hydrobromic acikd vapor. The
hydrobromic acid vapor and the higher molecular weight hydrocarbons are
transported to a first vessel having a bed of metal oxide particles, the
hydrobromic acid vapor reacting with the bed of metal axide particles to form
metal bromide particles and steam.

In still another characterization of the present inventlon, a process is
provided for converting gaseous alkanes to liquid hydrocarbons wherein a
gaseous feed having lower molecular weight alkanes is reacted with bromine
vapor to form alkyl bromides and hydrobromic acid. The alkyl bromides and
hydrobromic acld are reacted In the presence of a synthefic crystalline
alumino-sllicate catalyst and at a temperature sufficlent to form higher
molecular weight hydrocarbons and hydrobromic acid vapor. The
hydrobromic acid vapor I8 removed from said higher molecular welght
hydrocarbons by reaction with a metal oxide to form a first metal bromide and
steam. The first metal bromide Is oxidized with an oxygen containing gas to

form bromine vapor. The bromine vapor is reacted a reduced metal bromide
to form a second metal bromide.

BRIEF DESCRIPTION OF THE DRAWINGS

The accompanying drawings, which are incorporated in and form a part
of the specification, lllustrate the embodiments of the present invention and,
together with the description, serve to explain the principles of the Invention.

in the drawings:

FIG. 1 Is a simplified block flow dlagram of the process of the present
invention;

FIG. 2 Is a schematic view of one embodiment of the process of the
present invention;
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FIG. 3 is a schematic view of another embodiment of process of the
present invention; .

FIG. 4 Is a graph of methyl bromide conversion and product selectivity
for the oligimerization reaction of the process of the present invention as a
function of temperature;

FIG. 5 Is a graph comparing conversion and selectivity for the example
of methyl bromide, dry hydrobromic acid and methane versus only methyl
bromide plus methane;

FIQ. 8 Is a graph of product selectivity from reaction of methyl bromide
and dibromomethane vs. product selectivity from reaction of methyl bromide
only;

FIG. 7 is a graph of a Paraffinlc Olefinic Napthenic and Aromatic
(PONA) analysis of a typical condensed product sample of the process of the
present invention;

FIG. 8 Is a graph of a PONA analysis of another typical condensed
product sample of the present Invention;

FIG. 9A Is schematic view of another embodiment of the process of the
present invention;

FIG. 9B Is a schematic view of the embodiment of the process of the
present inventlon lllustrated in FIG. 8A depicting an altemative processing
scheme which may be employed when oxygen Is used in lisu of alr in the
oxidation stage;

FIG. 10A is a schematic view of the embodiment of the process of the
present invention illustrated in FIG. BA with the flow through the metal oxide
beds being reversed;

FIG. 10B Is a schematic view of the embodiment of the process of the
present ivention lllusirated In FIG. 10A depicting an aternative processing
scheme which may be smployed when oxygen is used In lieu of air In the
oxidation stage;

FIG. 11A Is a schematic view of another embodiment of the process of
the present Invention;

FIG. 118 Is a schematic view of the embodiment of the process of the
present invention iliustrated In FiG. 11A depicting an attemative processing
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scheme which may be employed when oxygen Is used in lleu of air in the
oxidation stage; '

FIG. 12 Is a schematic view of another embodiment of the process of
the present invention;

FIG. 13 is a schematic view of the embodiment of the process of the
present invention Nlustrated In FIG. 12 with the flow through the metal oxide
beds being reversed; and

FIG. 14 is a schematic view of another embodiment of the process of
the present Invention.

DETAILED DESCRIPTION OF THE PREFERRED EMBODIMENTS

As utilized throughout this description, the term “lower molecular weight
alkanes” refers to methane, ethane, propane, butane, pentane or mbdures
thereof. As also utilized throughout this description, “alkyl bromides” refers to
mono, di, and tri brominated alkanes. Also, the feed gas In Iines 11 and 111
in the embodiments of the process of the present invention as lliustrated in
FIGS. 2 and 3, respectively, is preferably natural gas which may be treated to
remove sutfur compounds and carbon dioxdde. In any event, it Is Important to
note that small amounts of carbon dioxide, e.g. less than about 2 mol %, can
be tolerated in the feed gas to the process of the present Invention.

A block flow dlagram generally depiciing the process of the present
invention s illustrated In FIG. 1, while specific embodiments of the process of
the present invention are lllustrated in FIGS. 2 and 3. Referring to FIG. 2, &
gas stream contalning lower molecular weight atkanes, comprised of a
mixture of a feed gas plus a recycled gas stream at a pressure in the range of
about 1 bar to about 30 bar, Is transported or conveyed via line, pipe or
conduit 62, mixed with dry bromine liquid transported via Iine 25 and pump 24,
and passed to heat exchanger 26 wherein the liquid bromine is vaporized.
The mixture of lower molecular welght alkanes and dry bromine vapor is fed
to reactor 30. Preferably, the molar ratio of lower molecular weight alkanes to
dry bromine vapor in the mixture introduced into reactor 30 is In excess of
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2.5:1. Reactor 30 has an inlet pre-heater zone 28 which heats the mixture to
a reaction initiation temperature In the range of about 250° C. to about 400° C.

In first reactor 30, the lower molecular weight alkanes are reacted
exothermically with dry bromine vapor at a relatively low temperature In the
range of about 250° C. to about 600°C., and at a pressure In the range of
about 1 bar to about 30 bar to produce gaseous alkyl bromides and
hydrobromic acid vapors. The upper {imit of the operating temperature range
is greater than the upper limit of the reaction Initlation temperature range to
which the feed midure Is heated due to the exothemmic nature of the
bromination reaction. In the case of methane, the formation of methyl
bromide occurs In accordance with the following general reaction:

CHs(g)+Brafg) —» CHaBr(g) + HBr (g)

This reaction occurs with a significantly high degree of selectivity to
methyl bromide. For example, In the case of bromination of methane with a
methane to bromine ratio of about 4.5:1 selectivity to the mono-halogenated
methyl bromide Is in the range of 90 to 95%. Small amounts of
dibromomethane and tribromomethane are aiso formed In the bromination
reaction. Higher alkanes, such as ethé&ne, propans and butane, are aiso
readily bromoninated resulting In mono and multiple brominated specles. i
an alkane to bromine ratlo of significantly less than about 2.5 to 1 is utilized,
selectivity to methyl bromide substantinlly lower than 80% occurs and
significant formation of undesirable carbon soot is obsarved. It has also been
shown that other alkeanes such as ethane, propane and butane which may be
present in the feed gas to the bromination reactor are readlly brominated to
form ethyl bromides, propyl bromides and butyl bromides. Further, the dry
bromine vapor that Is feed Into first reactor 30 Is substantially water-free.
Applicant has discovered that elimination of substantially all water vapor from
the bromination step in first reactor 30 substantially eliminates the formation of
unwanted carbon dioxide thereby increasing the selectivity of alkane
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bromination to alkyl bromides and eliminating the large amount of waste heat
generated in the formation 'of carbon dioxide from alkanes.

The effiuent that contains alkyl bromides and hydrobromic acid Is
withdrawn from the first reactor via line 31 and Is partially cooled to a
temperature in the range of about 150° C. to about 350° C. in heat exchanger
32 before flowing to a second reactor 34. In second reactor 34, the alkyl

bromides are reacted exothermically at a temperature range of from about

150° C. to about 450° C., and a pressure in the range of about 1 to 30 bar,
over a fixed bed 33 of crystalline alumino-sllicate catalyst, preferably a zeolite
catalyst, and most preferably a ZSM-5 zeollte catalyst. Although the zeolite
catalyst is preferably used in the hydrogen, sodlum or magnesium form, the
zeolite may also be modified by ion exchange with other alkali metal cations,
such as Lj, Na, K or Cs, with alkali-earth metal cations, such as Mg, Ca, Sr or
Ba, or with transition metal cations, such as NI, Mn, V, W, or to the hydrogen
form. Other zeollte catelysts having varying pore sizes and acidities, which
are synthesized by varying the alumina-to-sliica ratio may be used In the
second reactor 34 as will be evident to a skilied artisan. In this reactor, the
alkyl bromides are oligimerized to produce a mixture of higher molecular
waight hydrocarbon products, primarily C3, C4 and C5+ gasoline-range and
heavier hydrocarbon fractions, and additional hydrobromic acid vapor.

The temperature at which the second reactor 34 is operated Is an
Important parameter In determining the selectivity of the oligimerization
reaction to various higher molecular weight liquid hydrocarbon products. it is
preferred to operated second reactor 34 at a temperature within the range of
about 150° to 450°. Temperatures above about 300° C. In the second reactor
result in [ncreased ylelds of light hydrocarbons, such as undesirable methane,
whereas lower temperatures increase yields of heavier molecular weight
hydrocarbon products. At the low end of the temperature range, with methyl
bromide reacting over ZSM-5 zeolite at temperatures as low as 150° C.
significant methyl bromide conversion on the order of 20% is noted, with a
high selectivity towards Cg+ products. Also It Is noted that methyl bromide
appears to be more reactive over a lower temperature range relative to methyl
chioride or other substituted methyl compounds such as methanol. Notably,
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in the case of the alkyl bromide reaction over the preferred zeolite ZSM-5
catelyst, cyclization reactions aiso occur such that the C7+ fractions are
composed primarlly of substinted aromatics. At Increasing temperatures
approaching 300° C., methyl bromide converslon increases towards 90% or
greater, however selectivity towards Cg+ products decreases and selectivity
towards lighter products, particularly undesirable methane, Increases.
Surprisingly, very little ethane or C,,-C; olefin components are formed. At
temperatures approaching 450° C., almost complete conversion of methyl
bromide to methane occurs. In the optimum opemting temperature range of
between about 300° C and 400° C, as a byproduct of the reaction, a small
amount of carbon will build up on the catalyst over time during operation,
causing a decline In catalyst activity over a range of hours, up to hundreds of
hours, depending on the reaction conditions and the composition of the feed
gas. It Is belleved that higher reaction temperatures above about 400° C,
associated with the formation of methane favor the thermal cracking of alkyl
bromides and formation of carbon or coke and hence an Increase In the rate
of deactivation of the catalyst. Conversely, temperatures at the lower end of
the range, particularly below about 300° C. may also contribute to coking due
to a reduced rate of desorption of heavier products from the catalyst. Hence,
operating temperatures within the range of about 150° C. to about 450° C.,
but preferably In the range of about 300° C. to about 400° C. In the second
reactor 34 balance increased selectivity of the desired Cgs+ products and lower
rates of deactivation due to carbon formation, against higher conversion per
pass, which minimizes the quantity of catalyst, recycle rates and equipment
size required.

The catalyst may be periodically regenerated In situ, by isolating
reactor 34 from the normal process flow, purging with an inert gas via line 70
at a pressure In a range from about 1 to about 5 bar at an elevated
temperature in the range of about 400° C. to about 650° C. to remove
unreacted material adsorbed on the catalyst insofar as is practical, and then
subsequently axddizing the deposited carbon to CO. by addltion of air or Inert
gas-diluted oxygen to reactor 34 via line 70 at a pressure In the range of
about 1 bar to about 5 bar at an elevated temperature in the range of about
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400° C. to about 650° C. Carbon dioxide and residual air or Inert gas Is
vented from reactor 34 via line 75 during the regeneration period.

The effluent which comprises the higher molecular weight hydrocarbon
products and hydrobromlc acid Is withdrawn from the second reactor 34 via
line 35 and is cooled 1o a temperature In the range of 0 ° C. to about 100° C.
in exchanger 38 and combined with vapor effluent In line 12 from hydrocarbon
stripper 47, which contains feed gas and residual hydrocarbon products
stripped-out by contact with the feed gas In hydrocarbon stripper 47. The
combined vapor mixture is passed to a scrubber 38 and contacted with a
concentrated aqueous partially-oxidized metal bromkie salt solution
contalning metal hydroxide and/or metal oxide and/or metal oxy-bromlde
species , which Is transported to scrubber 38 via line 41. The preferred metal
of the bromide salt is Fe(lll), Cu(ll) or Zn(ll), or mixtures thereof, as these are
less expensive and readily oxidize at lower temperatures in the range of about
120° C. to about 180° C., allowing the use of fluorpolymer-lined equipment;
although Co(ll), Ni(ll), Mn(ll), V{ll), Cr(ll) or other transition-metals which form
oxidizable bromide salts may be used In the process of the present invention.
Altematively, alkaline-earth metals which also form oxidizable bromide salts,
such as Ca (Il) or Mg(ll) may be used. Any liquid hydrocarbon product
condensed in scrubber 38 may be skimmed and withdrawn In line 37 and
added to liquid hydrocarbon product exiting the product recovery unit 52 in
line 54. Hydrobromic acld Is dissolved in the aqueous solution and
neutralized by the metal hydraxide and/or metal oxide and/or metal oxy-

bromide species to yleld metal bromide salt In solution and water which Is
removed from the scrubber 38 via line 44.

The residual vapor phase containing the higher molecular weight
hydrocarbon products that is removed as effluent from the scrubber 38 Is
forwarded via line 39 to dehydrator 50 to remove substantially all water via
llne 53 from the vapor stream. The water is then removed from the
dehydrator 50 via line 53. The dried vapor stream contalning the higher
molecular weight hydrocarbon products Is further passed via line 51 to
product recovery unit 52 o recover propane and butane as desired, but
primarily the Cs+ fraction as & liquid product in line 54. Any conventional
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method of dehydration and liquids recovery, such as solid-bed dessicant
adsorption followed by refrigerated condensation, cryogenic expansion, or
circulating absorption oll, as used to process natural gas or refinery gas
streams, as will be evident to a skilled artisan, may be employed In the
process of the present inventlon. The residual vapor effluent from product
recovery unit 52 is then split into a purge stream 57 which may be utlized as
fuel for the process and a recycled residual vapor which Is compressed via
compressor 58. The recycled residual vapor discharged from compressor 58
is spllt into two fractions. A first fraction that Is equal to at least 2.5 times the
feed gas molar volume Is transported via line 62 and Is combined with dry
liquld bromine conveyed by pump 24, heated In exchanger 26 to vaporize the
bromine and fed into first reactor 30. The second fraction is drawn off of line
62 via line 63 and is regulated by control vaive 60, at a rate sufficlent to dilute
the alkyl bromide concentration to reactor 34 and absorb the heat of reaction
such that reactor 34 Is maintalned at the selected operating temperature,
preferably in the range of about 300° C. to about 400° C. in order to optimize
conversion versus selectivity and to minimize the rate of catalyst deactivation
due to the deposltion of carbon. Thus, the dilution provided by the recycled
vapor effluent permits selectivity of bromination [n the first reactor 30 to be
controlied In addition to moderating the temperature In second reactor 34.

Water contalning metal bromide salt In solution which is removed from
scrubber 38 via line 44 is passed to hydrocarbon stripper 47 wherein residual
dissolved hydrocarbons are stripped from the aqueous phase by contact with
incoming feed gas transported via line 11. The stripped aqueous solution is
transported from hydrocarbon stripper 47 via line 65 and Is cooled to a
temperature in the range of about 0° C. to about 70° C. in heat exchanger 46
and then passed to absorber 48 in which residual bromine Is recovered from
vent stream in line 67. The aqueous solution effluent from scrubber 48 Is
transported via line 48 to a heat exchanger 40 to be preheated to a
temperature In the range of about 100° C. to about 600° C., and most
praferably in the range of about 120° C. to about 180° C. and passed to third
reactor 16. Oxygen or alr Is dellvered via line 10 by blower or compressor 13
at a pressure in the range of about amblent to about 5 bar to bromine stripper
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14 to strip residual bromine from water which Is removed from stripper 14 in
line 64 and is combined with water stream 53 from dehydrator 50 to form
water effluent stream In line 56 which Is removed from the process. The
oxygen or alir leaving bromine stripper 14 is fed via line 15 to reactor 16 which
operates at a pressure in the mange of about ambient to about 5 bar and at a
temperature in the range of about 100° C. to about 600° C., but most
preferably in the range of about 120° C. to about 180° C. so as to oxidize an
aqueous metal bromide salt solution to yield elemental bromine and metal
hydroxide and/or metal oxide and or metal oxy-bromide specles. As stated
above, although Cof(ll), Ni(ll), Mn{ll), V(Il), Cr())) or other transition-metals
which form axidizable bromide salts can be used, the preferred metal of the
bromide salt is Fe(lll), Cu(ll), or Zn(ll), or mixtures therecf, as these are less
expensive and readlly oxidize at lower temperatures In the range of about
120° C. to about 180° C., allowing the use of fluorpolymer-lined squipment.
Alternatively, alkaline-earth metals which also form oxidizable bromide salts,
such as Ca (ll) or Mg(ll) could be used.

Hydrobromic acid reacts with the metal hydroxide and/or metal oxide
and/or metal oxy-bromide species so formed to once again yleld the metal
bromide salt and water. Heat exchanger 18 in reactor 16 supplies heat to
vaporize water and bromine. Thus, the overall reactions result In the net
oxidation of hydrobromic acid produced in first reactor 30 and second reactor
34 to elemental bromine and steam in the liquid phase catalyzed by the metal
bromide/metal oxide or metal hydroxide operating In a catalytic cycle. In the
case of the metal bromide being Fe(lll)Br3, the reactions are believed to be:

1) Fe(+3a) + 6Br(-a) + 3H(+a) + 3/202(g) = 3Br2(g) + Fe(OH)3

2) 3HBr(g) + H20 = 3H(+a) + 3Br(-a) + H20
3) 3H(+a) + 3Br{-a) + Fe(OH)3 = Fe(+32) + 3Br(-a) + 3H0

The elemental bromine and water and any residual oxygen or nitrogen
(if alr is utilized as the oxidant) leaving as vapor from the outiet of third reactor
16 via line 19, are cooled In condenser 20 at a temperature In the range of
about 0° C. to about 70° C. and & pressure in the range of about amblent to 5
bar to condense the bromine and water and passed to three-phase separator
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22, In three-phase separator 22, since liquid water has a limited solubility for
bromine, on the order of about 3% by weight, any additional bromine which is
condensed forms a separate, denser liquid bromine phase. The liquid
bromine phase, however, has a notably lower solubllity for water, on the order
of less than 0.1%. Thus a substantially dry bromine vapor can be easily
obtained by condensing liquid bromine and water, decanting water by simple
physical separation and subsequently re-vaporizing liquid bromine.

Liquid bromine Is pumped in line 25 from three-phase separator 22 via
pump 24 to a pressure sufficient to mix with vapor stream 62. Thus bromine
is recovered and recycled within the process. The residual oxygen or nitrogen
and any residual bromine vapor which is not condensed exits three-phase
separator 22 and Is passed via line 23 to bromine scrubber 48, wherein
residual bromine Is recovered by solution into and by reaction with reduced
metal bromides In the aqueous metal bromide solution stream 65. Water Is
removed from separator 22 via line 27 and introduced into stripper 14.

In another embodiment of the invention, referring to FIG. 3, a gas
stream contalning lower molecular weight alkanes, comprised of mixture of a
feed .gas plus a recycled gas stream at a pressure in the range of about 1 bar
to about 30 bar, Is transported or convayed via line, pipe or conduit 162,
mixed with dry bromine liquid transported via pump 124 and passed to heat
exchanger 126 whereln the liquid bromine Is vaporized. The mixture of lower
molecular weight alkanes and dry bromine vapor Is fed to reactor 130,
Preferably, the molar ratio of lower molecular weight alkanes to dry bromine
vapor in the mixture introduced Into reactor 130 (s in excess of 2.5:1 .
Reactor 130 has an Inlet pre-heater zone 128 which heats the mixture to a
reaction initlation temperature In the range of about 250° C. to about 400° C..
In first reactor 130, the lower molecular weight alkanes are reacted
exothermically with dry bromine vapor at a relatively low temperature in the
range of about 250° C. to about 600° C., and at a pressure in the range of
about 1 bar to about 30 bar to produce gaseous alkyl bromides and
hydrobromic acld vapors. The upper limit of the operating temperature range
Is greater than the upper limit of the reaction Initlation temperature range to
which the feed mixture Is heated due to the exothermic nature of the
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bromination reaction. In the case of methane, the formation of methyl
bromide occurs in accordance with the following general reaction:

CHa (g) + Bra (g) —» CHsBr (g) + HBr ()

This reaction aoccurs with a significantly high degree of selectivity to methyl
bromide. For examplie, in the case of bromine reacting with a molar excess of
methane at a methane to bromine ratio of 4.5:1, selectivity to the mono-
halogenated methyl bromide Is in the range of 80 to 85%. Small amounts of
dibromomethane and tribromomethane are also formed in the bromination
reaction. Higher alkanes, such as ethane, propane and butane, are aiso
readily brominated resulting in mono and muitiple brominated specles. If an
alkane to bromine ratio of significantly less than 2.5 to 1 is utillzed, selectivity
to methyl bromide substantially lower than 90% occurs and significant
formation of undesirable carbon soot is observed. It has also been shown
that other alkanes such as ethane, propane and butane which may be present
in the feed gas to the bromination are readily brominated to form ethyl
bromides, propyl bromides and butyl bromides. Further, the dry bromine
vapor that Is feed Into first reactor 130 Is substantially water-free. Applicant
has discovered that ellmination of substantially all water vapor from the
bromination step In first reactor 130 substantiaily eliminates the formation of
unwanted carbon dloxide thersby increasing the selectivity of alkane
bromination to alkyl bromlides and ellminating the large amount of waste heat
generated in the formation of carbon dloxide from alkanes.

The effluent that contains alkyl bromides and hydrobromic acld [s
withdrawn from the first reactor 130 via line 131 and is partiaily cooled to a
temperature in the range of about 160° C. to 350° C. In heat exchanger 132
before flowing to a second reactor 134. In second reactor 134, the alkyl
bromides are reacted exothermically at a temperature range of from about
160° C. to about 450° C., and a pressure In the range of about 1 bar to 30 bar,
over a fixed bed of crystalline alumino-silicate catalyst, preferably a zealite
catalyst, and most preferably a ZSM-5 zeolite catalyst. Although the zeolits
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catalyst is preferably used in the hydrogen, sodium or magnesium form, the
zoolite may also be modified by lon exchange with other alkali metal cations,
such as LI, Ne, K or Cs, with alkali-earth metal cations, such as Mg, Ca, Sr or
Ba, or with transition metal cations, such as Ni, Mn, V, W, or to the hydrogen
form. Other zeollte catalysts having varying pore sizes and acidities, which
are synthesized by varying the alumina-to-silica ratio may be used in the
second reactor 134 as will be evident to a sidlled artisan. In this reactor, the
alkyl bromides are oligimerized to produce a mixture of higher molecular
weight hydrocarbon products and additional hydrobromic acid vapor.

The temperature at which the second reactor 134 is operated is an
important parameter In determining the selectivity of the oligimerization
reaction to varlous higher molecular weight liquid hydrocarbon products. itis
preferred to operate second reactor 134 at a femperature within the range of
about 150° to 450°, but more preferably within the range of about 300 C. to
400 C. Temperatures above about 300° C. in the second reactor resuit in
increased yields of light hydrocarbons, such as undesirable methane,
whereas lower temperatures increase vields of heavier molecular welight
hydrocarbon products. At the low end of the temperature range, methyl
bromide reacting over ZSM-6 zeollte at temperatures as low as 150° C.
significant methyl bromide conversion on the order of 20% Is noted, with a
high selectivity towards Cs+ products. Notably, in the case of alkyl bromides
reacting over the preferred ZSM-5 zeolite catalyst, cyclization reactions occur
such that the C+ fractions produced contain a high percentage of substituted
aromatics. At Increasing temperatures approaching 300° C., methyl bromide
conversion increases towards 80% or greater, however selectivity towards
Cs+ products decreases and selectivity towards lighter products, particularty
undesirable methaene, increases. Surprisingly, very little ethane or C»-C, olefin
compounds are produced. At temperatures approaching 450° C. aimost
complete conversion of methyl bromide to methane occurs. In the optimum
range of operating temperatures of about 300° C. to 400° C, as a byproduct of
the reaction, a small amount of carbon will bulld up on the catalyst over time
during operation, causing a decline in catalyst activity over a range of several
hundred hours, depsnding on the reaction conditions and feed gas
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composition. [t is observed that higher reaction temperatures above about

~ 400° C favor the thermal cracking of alkyl bromides with formation of carbon

and hence increases the rate of deactivation of the catalyst. Conversely,
operation at the [ower end of the temperature range, particularly below about
300° C may also promote coking, likely to the reduced rate of desorption of
hydrocarbon praducts. Hence, operating temperatures within the range of
about 150° C. to 450° C. but more prefaerably in the range of about 300° C. to
400° C. in the second reactor 134 halance Increased selectivity towards the
desired products and lower rates of deactivation due to carbon formation,
against higher conversion per pass, which minimizes the quantity of catalyst,
recycle rates and equipment size required.

. The catalyst may be periodically regenerated In situ, by Isolating
reactor 134 from the normal process flow, purging with an Inert gas via line
170 at a pressure in the range of about 1 bar to about 5 bar and an elevated
temperature In the range of 400° C. to 650° C. to remove unreacted material
adsorbed on the catalyst insofar as is practical, and then subsequently
oxidizing the depostted carbon to COp by addition of air or Inert gas-diiuted
oxygen via line 170 to reactor 134 at a pressure in the range of about 1 bar to
about 5 bar and an elevated temperature in the range of 400* C. to 850° C.
Carbon dioxide and residual air or inart gas are vented from reactor 134 via
line 175 during the regeneration period.

The effluent which comprises the higher molecular welght hydrocarbon
producta and hydrobromic acid Is withdrawn from the second reactor 134 via
line 135, cooled to a temperature in the range of about 0* C. to about 100° C.
In exchanger 138, and combined with vapor effluent in line 112 from
hydrocarbon stripper 147, The mixture is then passed to a scrubber 138 and
contacted with a stripped, recirculated water that Is transported to scrubber
138 in line 164 by any suitable means, such as pump 143, and Is cooled to a
temperature in the range of about 0° C. to about 50° C. in heat exchanger
155. Any liquid hydrocarbon product condensed In scrubber 138 may be
skimmed and withdrawn as streem 137 and added to liquid hydrocarbon
product 154. Hydrobromic acld is dissolved in scrubber 138 In the aqueous
solution which is removed from the scrubber 138 via line 144, and passed to
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hydrocarbon stripper 147 wherein residual hydrocarbons dissolved In the
aqueous solution are stripped-out by contact with feed gas 111. The stripped
aqueous phase effluent from hydrocarbon stripper 147 Is cooled to a
temperature In the range of about 0° C. to about 50° C. In heat exchanger 146
and then passed via line 1685 to absorber 148 in which residual bromine Is
recovered from vent stream 167.

The residual vapor phase containing the higher molecular weight
hydrocarbon products is removed as effluent from the scrubber 138 and
forwarded to dehydrator 150 to remove substantially all water from the gas
stream. The water Is then removed from the dehydrator 150 via Iine 153. The
dried gas stream containing the higher molecular weight hydrocarbon
products Is further passed via line 151 to product recovery unit 152 to recover
Cs and C, as desired, but primarily the Cs+ fraction as a liquid product In line
154. Any conventional method of dehydration and liquids recavery such as
solid-bed dessicant adsorption foliowed by, for example, refrigerated
condensation, cryogenic expansion, or clrculating absorption oil, as used to
process natural gas or refinery gas streams, as known to a skilled artisan,
may be empiloyed In the iImplementation of this invention. The residual vapor
effluent from product recovery unit 152 is then split Into a purge stream 157
that may be utilized as fuel for the process and a recycled residual vapor
which is compressed via compressor 158. The recycled residual vapor
discharged from compressor 158 is split into two fractions. A first fraction that
is equal to at least 2.5 times the feed gas volume Is transported via line 162,
combined with the liquid bromine conveyed In line 125 and passed to heat
exchanger 126 wherein the liquid bromine is vaporized and fed into first
reactor 130. The second fraction which Is drawn off line 162 via line 163 and
is regulated by control valve 160, at a rate sufficlent to dilute the alkyl bromide
concentration to reactor 134 and absorb the heat of reaction such that reactor
134 is maintained at the selected operating temperaturs, preferably In the
range of about 300° C. to about 400° C. in order to optimize conversion vs.
selectivity and to minimize the rate of catalyst deactivation due to the
deposition of carbon. Thus, the dilution provided by the recycled vapor
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effluent permits selectivity of bromination in the first reactor 130 to be
controlled in addition to moderating the temperature in second reactor 134.

Oxygen, oxygen enriched air or air 110 is dellvered via blower or
compressor 113 at a pressure In the range of about ambient to about 5 bar to
bromine stripper 114 to strip residual bromine from water which leaves
stripper 114 via line 164 and is divided into two portions. The first portion of
the stripped water is recycled via line 164, cooled in heat exchanger 155 to a
temperature in the range of about 20° C. to about 50° C., and maintained at a
pressure sufficient to enter scrubber 138 by any suitable means, such as
pump 143. The portion of water that is recycled is selected such that the
hydrobromic acld solution effiuent removed from scrubber 138 via line 144
has a concentration in the range from about 10% to about 50% by weight
hydrobromic acid, but more preferably In the range of about 30% to about
48% by weight to minimize the amount of water which must be vaporized in
exchanger 141 and preheater 119 and to minimize the vapor pressure of HBr
over the resulting acid. A second portion of water from stripper 114 is
removed from line 184 and the process via line 156.

The dissolived hydrobromic acid that Is contalned In the aqueous
solution effluent from scrubber 148 is transported via iine 149 and is
combined with the oxygen, oxygen enriched alr or alr leaving bromine siripper
114 in line 115. The combined aqueous solution effiuent and oxygen, oxygen
enriched alr or alr is passed to a first side of heat exchanger 141 and through
preheater 119 wherein the mixture Is preheated to a temperature In the range
of about 100° C. to about 600° C. and most preferably in the range of about
120° C. to about 180° C. and passed to third reactor 117 that contains a metal
bromide salt. The preferred metal of the bromide salt is Fe(lll), Gu(ll) or Zn(ll)
although Co(ll), Ni(i1), Mn(ll), V(il), Cr(ll) or other transition-metals which form
oxidizable bromide salts can be used. Alternatively, alkaline-earth metals
which also form oxidizable bromide salts, such as Ca (li) or Mg(ll) could be
used. The metal bromide salt In the oxidation reactor 117 can be utllized as
a concentrated agueous solution or preferably, the concentrated aqueous sait
solution may be imbibed into a porous, high surface area, acid resistant Inert

support such as a silica gel. The oxidation reactor 117 operates at a pressure
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In the range of about ambient to about 5 bar and at a temperature In the range
of about 100° C. to 800° C., but most preferably in the range of about 120° C.
to 180° C.; thereln, the metal bromide is oxidized by oxygen, yielding
elemental bromine and metal hydroxide, metal oxide or metal axy-bromide
spacies or, metal oxides In the case of the supported metal bromide saflt
operated at higher temperatures and lower pressures at which water may
primarily exist as a vapor. In either case, the hydrobromic acid reacts with the
metal hydroxide, matal axy-bromide or metal oxide species and is neutralized,
restoring the metal bromide salt and ylelding water. Thus, the overall reaction
results In the net axidation of hydrobromic acld produced In first reactor 130
and second reactor 134 to slemental bromine and steam, catalyzed by the
metal bromide/metal hydroxide or metal oxide operating in a catalytic cycle.
In the case of the metal bromide being Fe(ill)Br2 in an aqueous solution and

operated In a pressure and temperature rangs In. which water may exist as a
liquid the reactions are believed to be:

1) Fe(+3a) + 6Br(-a) + 3H(+a) + 3/202(g) = 3Bra(g) + FB(OH)3

2) 3HBr{g) + HoO = 3H(+a) + 3Br(-a) + H:0

3) 3H(+a) + 3Br(-a) + Fe(OH)3 = Fe(+3a) + 3Br(-a) + 3Hz0
In the case of the metal bromkie being Cu(ll)Br2 supported on an Inert
support and operated at higher temperature and lower pressure conditions at
which water primarily exists as a vapor, the reactions are believed to be:

1) 2Cu(ll)Br2 = 2Cu(l)Br + Br2(g)

2) 2Cu(l)Br + O2(g) = Br2(g) + 2Cu(INO

3) 2HBr(g) + Cu(lf)O = Cu(ll)Brz + HzO(g)

The slemental bromine and water and any residual oxygen or nitrogen
(if air or oxygen enriched air is utllized as the oxidant) leaving as vapor from
the outlet of third reactor 117, are cooled in the second side of exchanger 141
and condenser 120 to a temperature In the range of about 0* C. to about 70°
C. wherein the bromine and water are condensed and passed to three-phase
separator 122. In three-phase separator 122, since liquid water has a limited
solubility for bromine, on the order of about 3% by weight, any additional
bromine which is condensed forms a separate, denser liquid bromine phase.
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The liquid bromine phase, however, has a notably lower solubillty for water,
on the order of less than 0.1%. Thus, a substantially dry bromine vapor can
be easlly obtalned by condensing liquid bromine and water, decanting water
by simple physical separation and subsequently re-vapornizing liquid bromine.
it is important to operate at conditions that result in the near complete reaction
of HBr so as to avoid significant residual HBr in the condensed liquid bromine
and water, as HBr Increases the misclibllity of bromine In the aqueous phase,
and at sufficlently high concentrations, results in a single ternary liquid phase.

Liquid bromine Is pumped from three-phase separator 122 via pump
124 to a pressure sufficient to mix with vapor stream 162. Thus the bromine Is
recovered and recycled within the process. The resldual alr, oxygen enriched
alr or axygen and any bromine vapor which Is not condensed exits three-
phase separator 122 and is passed via line 123 to bromine scrubber 148,
wherein residual bromine is recovered by dissolution into hydrobromic acid
solution stream conveyed to scrubber 148 via line 165. Water is removed
from the three-phase separator 122 via line 128 and passed to stripper 114.

The following examples demonstrate the practice and utillty of the -

present invention, but are not to be construed as limiting the scope thereof.

EXAMPLE 1

Varlous mixtures of dry bromine and methane are reacted
homogeneously at temperatures in the range of 459° C. to 491° C at a Gas
Hourly Space Velocly (GHSV which is defined as the gas fiow rate in
standard liters per hour divided by the gross reactor catalyst-bed volume,
including catalyst-bed porosity, In liters) of approximately 7200 hr'. The
results of this example indicate that for molar ratios of methane to bromine
greater than 4.5:1 selectivity to methyl bromide is in the range of 90 to 95%,
with near-complete conversion of bromine.
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EXAMPLE 2
FIG. 7 and FIG. 8 illustrate two exemplary PONA analyses of two Cyt+
liquid product samples that are recovered during two test runs with methyl
bromide and methane reacting over ZSM-5 zeolite catalyst. These analyses
show the substantially aromatic content of the Ce+ fractions produced.

EXAMPLE 3

Methyl bromide Is reacted over a ZSM-5 zeollte catalyst at a Gas
Hourly Space Veloclty (GHSV) of approximately 94 hr' over a range of
temperatures from about 100° C. to about 460° C. at approximately 2 bar
pressure. As illustrated In FIG. 4, which Is a graph of methyl bromide
conversion and product selectivity for the oligimerization reaction as a function
of temperature, methyl bromide conversion Increases rapidly in the range of
about 200° C. to about 350° C. Lower temperatures in the range of about
100° C. to about 250° C. favor selectivity towards higher molecular weight
products however conversion is low. Higher temperatures in the range of
about 250° C. to about 350° C. show higher converslons in the range of 50%
to near 100%, howaver Increasing selectivity to lower molecular welight
products, in particular undesirable methane is observed. At higher
temperatures above 350° C selectivity to methane rapldly increases. At about
450° C., aimost complete conversion to mathane occurs,

EXAMPLE 4

Methyl bromide, hydrogen bromide and methane are reacted over a
ZSM-5 zeollte catalyst at approximately 2 bar pressure at about 250° C. and
also at about 260° C. at a GHSV of approximately 76 hr''. Comparison tests
utilizing a mbdure of only methyl bromide and methane without hydrogen
bromide over the same ZSM-5 catalyst at approximatsly the same pressure at
about 250° C. and at about 260° C. at a GHSV of approximately 73 hr' were
also run. FIG. 5, which is a graph that llustrates the comparative
conversions and selectivities of several axample test runs, shows only a very
minor effect due to the prasence of HBr on product selectivities. Because
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hydrobromic acld has only a minor effect on conversion and selectivity, it is
not necessary to remove the hydrobromic acld generated in the bromination
reaction step prior to the conversion reaction of the alkyl bromides, in which

additional hydrobromic acid is formed in any case. Thus, the process can be
substantially simpiified.

EXAMPLE §

Methyi bromide Is reacted over a ZSM-5 zeolite catalyst at 230° C.
Dibromomethane 1s added to the reactor. FIG. 6, which is a graph of product
selectivity, Indicates that reaction of methyl bromide and dibromomethane
results in a shift in selectivity towards Cs+ products versus. methyl bromide
alone. Thus, these results demonstrate that dibromomethane Is also reactive
and thersfore very high selectivity to bromomethane in the bromination step
is not required in the process of the present invention. It has bean observed,
however, that the presence of dibromomethane increases the rate of catalyst
deactivation, requiring a higher operating temperature to optimize the

tradectf between selectivity and deactivation rate, as compared to pure
methy! bromide.

EXAMPLE 6

A mixture of 12.1 mol% methyl bromide and 2.8 mol% propy! bromide
In methane are reacted over a ZSM-5 zeolite catalyst at 285 C and a GHSV
of approximately 260 hr'. A methyl bromide conversion of approximately
86% and a propyl bromide conversion of approximately 98% Is observed.

Thus, In accordance with all embodiments of the present Invention set
forth above, the metal bromide/metal hydroxide, metal oxy-bromide or metal
oxide operates in a catalytic cycle allowing bromine to be easily recycled
within the process. The metal bromide is readily oxidized by oxygen, oxygen
enriched air or air elther in the aqueous phase or the vapor phase at
temperatures in the range of about 100° C. to about 600° C. and most
preferably In the range of about 120° C. to about 180° C. to yield elemental
bromine vepor and metal hydroxide, metal oxy-bromide or metal oxide.
Operation at temperatures below about 180° C. is advantageous, thereby
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allowing the use of low-cost corroslon-resistant fiuoropolymer-lined
equipment. Hydrobromic acid Is neutralized by reaction with the metal
hydroxide or metal oxide yielding steam and the metal bromide.

The elemental bromine vapor and steam are condensed and easily
soparated in the liquid phase by simple physical separation, yielding
substantially dry bromine. The abssence of significant water allows selective
bromination of alkanes, without production of CO, and the subsequent
officient and selective oligimerization and cyclization reactions of alkyl
bromides to primarily propane and heavier products, the Cg+ fraction of which
contains substantial branched alkanes and substituted aromatics. Byproduct
hydrobromic acid vapor from the bromination and oligimerization reaction are
readily dissolved into an aqueous phase and neutralized by the metal
hydraxide or metal oxide specles resulting from oxidation of the metal
bromide.

In accordance with another embodiment of the process of the present
invention lustrated in FIG. 9A, the alkyl bromination and alkyl bromide
conversion stages are opserated in a substantially similar manner to those
carresponding stages described with respect to FIGS. 2 and 3 above. More
particularly, a gas stream containing lower molecular weight alkanes,
comprised of mixture of a feed gas and a recycled gas stream at a pressure in
the range of about 1 bar to about 30 bar, is transported or conveyed via line,
plpe or condults 262 and 211, respectively, and mixed with dry bromine liquid
in line 225. The resultant mixture is transported via pump 224 and passed to
heat exchanger 226 wherein the liquid bromine is vaporizad. The mixture of
lower molecular weight alkanes and dry bromine vapor Is fed to reactor 230.
Preforably, the molar ratio of lower molecular weight alkanes to dry bromine
vapor in the mbdure Introduced Into reactor 230 Is in excess of 2.5:1. Reactor
230 has an inlet pre-heater zone 228 which heats the mixture to a reaction
Initiation temperature in the range of 250° C. to 400° C. In first reactor 230,
the lower molecular weight alkanes are reacted exothermically with dry
bromine vapor at a relatively low temperature in the range of about 250° C. to
about 600° C., and at a pressure In the range of about 1 bar to about 30 bar to
produce gaseous alkyl bromides and hydrobromic acid vapors., The upper
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limit of the operating temperature range is greater than the upper limit of the
reaction initlation temperature range to which the feed mixture Is heated due
to the exothermic nature of the bromination reaction. In the case of methane,

the formation of methyl bromide occurs in accordance with the following
general reaction:

CH, (g) + Brz (9) — CHsBr (g) + HBr (g)

This reaction occurs with a significantly high degree of selectivity o methyl
bromide. For example, in the case of bromine reacting with a molar excess of
methane at a methane to bromine ratlo of 4.5:1, selectivity to the mono-
halogenated methyl bromide Is In the range of 90 to 85%. Small amounis of
dibromomethane and triboromomethane are also formed in the bromination
reaction. Higher alkanes, such as ethane, propane and butane, are also
readily bromoninated resulting in mono and muitiple brominated specles. |f
an alkane to bromine ratlo of significantly less than 2.5 to 1 is utilized,
selectivity to methyl bromide substantially lower than 90% occurs and
significant formation of undesirable carbon soot is observed. It has aiso been
shown that other alkanes such as sthane and propane which may be present
in the feed gas to the bromination are readlly brominated o form ethyl
bromides and propy! bromides. Further, the dry bromine vapor that is feed
into first reactor 230 Is substantially water-free. Applicant has discovered that
elimination of substantially all water vapor from the bromination step in first
reactor 230 substantially eliminates the formation of unwanted carbon dloxide
thereby Increasing the selectivity of alkane bromination to alkyl bromides and
eliminating the large amount of waste heat generated in the formation of
carbon dioxide from alkanes.

The effiuent that contains alkyl bromides and hydrobromic acid Is
withdrawn from the first reactor 230 via line 231 and is partially cooled to a
temperature in the range of about 150° C. to 350° C. in heat exchanger 232
before fiowing to a second reactor 234. In second reactor 234, the alkyl
bromides are reacted exothermicaily at a temperature range of from about
150° C. to about 450° C., and a pressure In the range of about 1 bar to 30 bar,
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over a fixed bed of crystalline alumino-silicate catalyst, preferebly a zeolite
catalyst, and most preferably a ZSM-5 zeolite catalyst. Although the zeolite
catalyst Is preferably used in the hydrogen, sodium or magnesium form, the
zeolite may also be modified by ion exchange with other alkall metal cations,
such as L, K, Na or Cs, with alkall-earth metal cations, such as Mg, Ca, Sr or
Ba, with transition metal cations, such as NI, Mn, V, W, or to the hydrogen
form. Other zeolite catalysts having varying pore sizes and acidities, which
are synthesized by varying the alumina-to-silica ratio may be used in the
second reactor 234 as will be evident to a skilled artlsan. In this reactor, the
alkyl bromides are ollgimerized to produce a mixture of higher molecular
welght hydrocarbon products and additional hydrobromic acid vapor.

The temperature at which the second reactor 234 is operated is an
important parameter in determining the selectivity of the ollgimerization
reaction to various higher molecular welight liquid hydrocarbon products. It Is
preferred to operate second reactor 234 at a temperature within the range of
about 150° C. to about 450° C., but more preferably within the range of about
300° C. to about 400° C. Temperatures above about 300° C. In the second
reactor result in Increased yields of light hydrocarbons, such as undesirable
methane, whereas lower temperatures increase yields of heavier molecular
weight hydrocarbon products. At the low end of the temperature range,
methy! bromide reacting over ZSM-5 zeollte at temperatures as low as about
150° C. significant methyl bromide conversion on the order of 20% is noted,
with a high selectivity towards Cs+ products. Notably, In the case of alkyl
bromides reacting over the preferred ZSM-& zeolite catalyst, cyclization
reactions occur such that the G+ fractlons produced contain a high
percentage of substituted aromatics. At increasing temperatures approaching
about 300° C., methyl bromide conversion increases towards 90% or greater,
however selectivity towards Cs+ products decreases and selectivity towards
lighter products, particularly undesirable methane, Increases. Surprisingly,
very litle ethane or Cz-C, olefin compounds are produced. At temperatures
approaching about 450° C. aimost completa conversion of methyi bromide to
methane occurs. In the optimum temperature range of about 300° C. to
about 400° C., as a byproduct of the reaction, a small amount of carbon will

26

34



10

15

20

30

WO 2005/104689 PCT/US2005/012655

build up on the catalyst over time during operation, causing a decline in
catalyst activity over a range of hours to several hundred hours, depending on
the reaction conditions and feed gas composition. It is believed that higher
reaction temperatures over about 400 ° C. favor the formation of carbon and
hence rate of deactivation of the catalyst. Conversely, operation at the lower
end of the temperature range, particularly below about 300° C. may also
promote coking, flkely to the reduced rate of desorption of hydrocarbon
products. Hence, operating temperatures within the range of about 150° C. to
about 400° C., but more preferably in the range of about 300° C. to about
400° C., In the second reactor 234 balance increased selectivity towards the
desired products and lower rates of deactivation due to carbon formation,
against higher conversion per pass, which minimizes the quantity of catalyst,
recycle rates and equipment slze required.

The catalyst may be perlodically regenerated in situ, by isolating
reactor 234 from the normal process flow, purging with an Inert gas via line
270 at a pressure in the range of about 1 bar to about 5 bar and an elevated
temperature in the range of about 400° C. to about 650° C. to remove
unreacted material adsorbed on the catalyst insofar as is practical, and then
subsequently oxidizing the deposited carbon to CO» by addition of air or Inert
gas-diluted oxygen via line 270 to reactor 234 at a pressure in the range of
about 1 bar to about 5 bar and an elevated temperature in the range of about
400° C. to about 650° C. Carbon dioxide and residual air or Inert gas are
vented from reactor 234 via line 275 during the regeneration period.

The effluent which comprises the higher molecular weight hydrocarbon
products and hydrobromic acld 1s withdrawn from the second reactor 234 via
line 235 and cooled to a tamperature in the range of about 100° C. to about
600° C. in exchanger 236. As lllustrated In FIG. 8A, the cooled effiuent is
transported via lines 235 and 241 with valve 238 In the opened position and
valves 238 and 243 in the closed position and introduced into a vessel or
reactor 240 containing a bed 298 of a solld phase metal oxide. The metal of
the metal oxide Is selected form magnesium (Mg), calclum (Ca), vanadium
V), chromium (Cr), manganese (Mn), iron (Fe), cobalt (Co), nickel (Ni),
copper (Cu), zinc (Sn), or tin (Sn). The metal is selected for the impact of its
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physical and thermodynamic properties relative to the desired temperature of
operation, and also for potential environmental and health impacts and cast.
Preferably, magnesium, copper and Iron are employed as the metal, with
magnesium being the most preferred. These metals have the property of not
only forming oxides but bromide- salts as well, with the reactions being
reversible in a temperature range of less than about 500° C. The solid metal
oxide Is preferably immobilized on a suitable attrition-resistant support, for
example a synthetic amorphous sllica, such as Davicat Qrade 57,
manufactured by Davison Catalysts of Columbla, Maryland. in reactor 240,
hydrobromic acld is reacted with the metal oxide at temperatures below 600°
C. and preferably between 300° C. to 450° C. in accordance with the following
general formula wherein M represents the metal:

2HBr+ MO — MBr; + H0O

The steam resuiting from this reaction is transported together with the high
molecular hydrocarbon products in line 244, 218 and 216 via opened valve
219 to heat exchanger 220 wherein the mixture is cooled to a temperature in
the range of about 0° C. to about 70° C. This cooled mixture !s forwarded to
dehydrator 250 to remove substantially all water from the gas stream. The
water is then removed from the dehydrator 250 via line 253. The drled gas
stream contalning the higher molecular weight hydrocarbon products Is further
passed via line 251 to product recovery unit 252 to recover Cs and C, as
desired, but primarily the Cs+ fraction as a liquid product in line 254. Any
conventional method of dehydration and liquids recovery such as solid-bed
dessicant adsomtion followed by, for example, refrigerated condensation,
cryogenic expansion, or circulating ebsorption oli, as used to process natural
gas or refinery gas streams, as known to a skllled artisan, may be employed
in the implemeniation of this invention. The residual vapor effluent from
product recovery unit 252 is then spiit Into a purge stream 257 that may be
utllized as fuel for the process and a recycled residual vapor which is
compressed via compressor 258. The recycled residual vapor discharged
from compressor 268 is split into two fractions. A first fraction that Is equal to
at least 1.5 times the feed gas volume is transported via line 262, combined

with the liquid bromine and feed gas conveyed in line 225 and passed to heat
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exchanger 226 wherein the liquid bromine is vaporized and fed into first
reactor 230 in a manner as described above. The second fraction which Is
drawn off line 262 via line 263 and Is regulated by control valve 260, at a rate
sufficlent to dliute the alkyl bromide concentration to reactor 234 and absorb
the heat of reaction such that reactor 234 is maintained at the selected
operating temperature, preferably In the range of about 300° C. to about 400°
C. in order to optimize converslon vs. selectivity and to minimize the rate of
catalyst deactivation due to the deposition of carbon. Thus, the dilution
provided by the recycled vapor effluent pemmits selectivity of bromination in
the first reactor 230 to be controlled in addition to moderating the temperature
in second reactor 234,

Oxygen, oxygen enriched air or air 210 Is delivered via blower or
compressor 213 at a pressure in the range of about ambient to about 10 bar
to bromine via line 214, line 215 and valve 249 through heat exchanger 215,
wherein oxygen, oxygen enriched alir or air is preheated to a temperature in
the range of about 100° C. to about 500° C. to a second vessel or reactor 246
containing a bed 288 of a solid phase metal bromide. Oxygen reacts with the
metal bromide In accordance with the following general reaction whereln M
represents the metal:

MBra+ 1/20; —» MO + Br;

in this manner, a dry, substantially HBr free bromine vapor is produced
thereby eliminating the need for subsequent separation of water or
hydrobromic acid from the liquid bromine. Reactor 246 Is operated below
600° C., and more preferably betwsen about 300° C. to about 500° C. The
resuftant bromine vapor is transported from reactor 246 via line 247, valve
248 and line 242 to heat exchanger or condenser 221 where the bromine is
condensed Into a liquid. The liquld bromine is transported via line 242 to
separator 222 wherein liquid bromine Is removed via line 225 and transported
via line 226 to heat exchanger 226 and first reactor 230 by any suitable
means, such as by pump 224. The residual alr or unreacted oxygen Is
transported from separator 222 via (ine 227 to a bromine scrubbing unit 223,
such as venturl scrubbing system contalning a suitable solvent, or suitable

solid adsorbant medium, as sslected by a skilled artisan, wherein the
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remaining bromine is captured. The captured bromine is desorbed from the
scrubbing solvent or adsorbant by heating or other suitable means and the
thus recovered bromine transported via line 212°to line 225. The scrubbed alr
or axygen Is vented via line 229. In this manner, nitrogen and any other
substantially non-reactive components are removed from the system of the
present invention and theresby not permitted to enter the hydrocarbon-
containing portlon of the process; also loss of bromine to the surrounding
environment Is avoided.

One advantage of removing the HBr by chemical reaction in
accordance with this embodiment, rather than by simple physical solubility, is
the substantially complete scavenging of the HBr to low levels at higher
process temperatures. Another distinct advantage is the elimination of water
from the bromine removed thereby eliminating the need for separation of
bromine and water phases and for stripping of residual bromine from the
water phase.

Reactors 240 and 248 may be operated in a cyclic fashion. As
lilustrated in FIQ. BA, valves 238 and 219 are operated in the open mode to
permit hydrobromic acld to be removed from the effluent that Is withdrawn
from the second reactor 234, while valves 248 and 249 are operated in the
open mode to permit alr, oxygen enriched air or oxygen o flow through
reactor 246 to oxidize the solld metal bromide contalned therein. Once
significant conversion of the metal oxide and metal bromide in reactors 240
and 248, respectively, has occurred, these valves are closed. At this point,
bed 290 In reactor 246 is a bed of substantially solid metal bromide, while bad
298 In reactor 240 Is substantially solld metal oxide. As lllustrated In FIG.
10A, valves 245 and 243 are then opened to permit oxygen, oxygen enriched
alr or air to flow through reactor 240 to oxidize the solid metal bromide
contalned therein, while valves 239 and 217 are opened to permit effluent
which comprises the higher molecular weight hydrocarbon products and
hydrobromic acid that is withdrawn from the second reactor 234 to be
Introduced into reactor 248. The reactors are operated in this manner until
significant conversion of the metal oxide and metal bromide In reactors 246

and 240, respectively, has occurred and then the reactors are cycled back to
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the flow schematic lllustrated in FIG. 8A by opening and ciosing valves as
previously discussed.

When oxygen is utilized as the oxidizing gas transported in via line 210
to the reactor being used to oxidize the solid metal bromide contelned therein,
the embodiment of the process of the present invention lllustrated In FIGS. 9A
and 10A can be modified such that the bromine vapor produced from either
reactor 246 (FIG. 8B) or 240 (FIG. 10B) Is transported via lines 242 and 225
directly to first reactor 230. Since oxygen is reactive and will not bulld up in
the system, the need to condense the bromine vapor 1o a liquid to remove
unreactive componenis, such as nitrogen, Is obviated. Compressor 213 Is not
Mustrated in FIGS. 9B and 10B as substantially all commerclal sources of
oxygen, such as a commercial air separator unit, will provide oxygen to line
210 at the required pressure. if not, a compressor 213 could be utllized to
achieve such pressure as will be evident to a skilled artisan.

in the embodiment of the present inventlon illustrated In FIG. 11A, the
beds of solid metal oxide particles and solid metal bromide particles contained
in reactors 240 and 2486, respectively, are fluldized and are connected In the
manner described below to provide for continuous operation of the beds
without the need to provide for equipment, such as vaives, to change flow
direction to and from each reactor. In accordance with this embodiment, the
effiuent which comprises the higher molecular weight hydrocarbon products
and hydrobromic acid is withdrawn from the second reactor 234 via line 235,
cooled to a temperature In the range of about 100° C. to about 500° C. In
exchanger 238, and introduced into the bottomn of reactor 240 which contains
a bed 298 of solid metal oxide particles. The flow of this Introduced fluld
induces the particles In bed 208 to move upwardly within reactor 240 as the
hydrobromic acid Is reacted with the metal oxide In the manner as described
above with respect to FIG. 9A. At or near the top of the bed 298, the particles
which contain substantially solid metal bromide on the altition-resistant
support due 1o the substantiaily complete reaction of the solid metal oxide with
hydrobromic acld in reactor 240 are withdrawn via a weir or cycione or other
conventional means of solid/gas separation, flow by gravity down line 259 and

are Introduced at or near the bottom of the bed 299 of solid metal bromide
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particles in reactor 248. In the embodiment illustrated In FiG. 11A, oxygen,
oxygen enriched air or alr 210 is delivered via biower or compressor 213 ata
pressure In the range of about ambient to about 10 bar, transported via line
214 through heat exchanger 215, wherein the oxygen, oxygen enriched air or
alr is preheated to a temperature in the range of about 100° C. to about 500°
C. and Introduced into second vessel or reactor 246 beiow bed 299 of a solld
phase metal bromlde. Oxygen reacts with the metal bromide In the manner
described above with respect to FIG. 9A to produce a dry, substantiaily HBr
free bromine vapor. The flow of this introduced gas Induces the particles in
bed 289 to flow upwardly within reactor 246 as oxygen is reacted with the
metal bromide. At or near the top of the bed 288, the particles which contain
substantially solid metal oxide on the athition-resistant support due to the
substantially complete reaction of the solld metal bromide with oxygen in
reactor 246 are withdrawn via a welr or cyclone or other conventional means
of solld/gas separation, flow by gravity down line 264 and are introduced at or
near the bottom of the bed 2988 of solid metal oxide particies In reactor 240, in
this manner, reactors 240 and 246 can be operated continuously without
changing the parameters of operation.

In the embodiment {llustrated in FIG. 11B, oxygen Is utilized as the
axidizing gas and Is transported In via line 210 to reactor 248. Accordingly,
the embodiment of the process of the present invention liiustrated In FIG. 11A
s modlfied such that the bromine vapor produced from reactor 246 Is
transported via lines 242 and 225 directly to first reactor 230. Since oxygen is
reactive and will hot bulld up In the system, the need to condense the bromine
vapor to a liquid to remove unreactive components, such as nitrogen, is
obviated. Compressor 213 is not llustrated in FIG. 11B as substantially all
commaercial sources of oxygen, such as a commercial air separator unit, wiil
pravide oxygen to line 210 at the required pressure. if not, a compressor 213

could be utllized to achleve such pressure as will be evident to a skilled
artisan.

in accordance with another embodiment of the process of the present
invention that Is illustrated in FIG. 12, the alkyl bromination and alkyl bromide

conversion stages are operated in a substantially simllar manner to those
a2
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corresponding stages described in detail with respect to FIG. BA except as
discussed below. Residual air or oxygen and bromine vapor emanating from
reactor 246 Is transported via line 247, valve 248 and line 242 and valve 300
to heat exchanger or condenser 221 wherein the bromine-contalning gas Is
cooled to a temperature In the range of about 30° C. to about 300° C. The
bromine-containing vapor Is then transported via line 242 to vessel or reactor
320 contalning a bed 322 of a solld phase metal bromide in a reduced
valence state. The metal of the metal bromide in a reduced valence state is
selected from copper (Cu), iron (Fe), or molybdenum (Mo). The metal Is
selecied for the impact of its physical and thermodynamic properties relative
to the desired temperature of operation, and also for potential environmental
and health impacts and cost. Preferably, copper or iron are employed as the
metal, with copper being the most preferred. The solid metal bromide is
preferably immobllized on a sultable attrition-resistant support, for example a
synthetic amorphous sllica, such as Davicat Grade §7, manufactured by
Davison Catalysts of Columbla, Maryland. In reactor 320, bromine vapor is
reacted with the solid phase metal bromide, preferably retained on a suitable
attrition-resistant support at temperatures below about 300° C. and preferably
between about 30° C. to about 200° C. in accordance with the following
general formula wherein M? represents the metal:

2M2Br, + Bro —» 2M?Bry.1

In this manner, bromine Is stored as a second metal bromide, 1.6. 2M®Bry.4, In
reactor 320 while the resultant vapor containing residual air or oxygen ls
vented from reactor 320 via line 324, valve 326 and line 318.

The gas stream containing lower molecular weight alkanes, comprised
of mixture of a feed gas (line 211) and a recycled gas stream, Is transported
or conveyed via line 262, heat exchanger 352, wherein the gas stream Is
preheated to a temperature In the range of about 150° C. to about 600° C,
vaive 304 and line 302 to a second vessel or reactor 310 contalning a bed
312 of a solid phase metal bromide In an oxidized valence state. The metal of
the metal bromide In an oxidized valence state Is selected from copper (Cu),
Iron (Fe), or molybdenum (Mo). The metal is selectsed for the Impact of lts

physical and thermodynamic properties relative to the desired temperature of
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operation, and also for potential environmental and health impacts and cost.
Preferably, copper or iron are employed as the metal, with copper being the
most preferred. The solid metal bromkie in an oxidized siete is preferably
immobilized on a suitable attrition-resistant support, for example a synthetic
amorphous silica such as Davicat Grade 57, manufactured by Davison
Catalysts of Columbla, Maryland. The temperature of the gas stream is from
about 150° C. to about 600° C., and preferably from about 200° C. 10
about_450° C. In second reactor 310, the temperature of the gas stream
thermally decomposes the solid phase metal bromide In an oxidized valence
state to yleld elemental bromine vapor and a solid metal bromide In a reduced

state In accordance with the following general formula wherein M? represents
the metal:

aM®Br,., — 2M?Br, + Br2

The resultant bromine vapor is transported with the gas stream containing
lower molecular weight alkanes via lines 314, 315, valve 317, line 330, heat

exchanger 226 prior to being introduced into alkyl bromination reactor 230.

Reactors 310 and 320 may be operated in a cyclic fashion. As
liiustrated In FiQ. 12, valve 304 Is operated In the open mode to permhi the
gas stream containing lower molecular welght alkanes to be transported to the
second reactor 310, while vaive 317 Is operated in the open mode to penmit
this gas stream with bromine vapor that is generated In reactor 310 to be
transported to alky! bromination reactor 230. Likewise, vaive 306 Is operated
in the open mode to permit bromine vapor from reactor 246 to be transported
to reactor 320, while valve 326 is operated In the open mode to permit
residual alr or oxygen to be vented from reactor 320. Once significant
conversion of the reduced metal bromide and oxidized metal bromide in
reactors 320 and 310, respectively, to the corresponding oxidized and
reduced states has occurred, these valves are closed as illustrated in FIG. 13.
At this point, bed 322 In reactor 320 is a bed of substantiaily metal bromide In
an oxidized state, while bed 312 in reactor 310 Is substantially metal bromide
in a reduced state. As lllustrated in FIG. 13, valves 304, 317, 306 and 326
are closed, and then valves 308 and 332 are opened to permit the gas stream

containing lower molecular weight alkanes to be transported or conveyed via
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lines 262, heat exchanger 352, wherein gas stream is heated to a range of
about 150° C to about 600° C, valve 308 and line, 309 to reactor 320 o
thermally decompose the solid phase mstal bromide in an oxidized valence
state to yleld elemental bromine vapor and a solid metal bromide in a reduced
state. Valve 332 Is also apened to pamnit the resultant bromine vapor to be
transported with the gas stream contalning lower molecular weight alkanes via
lines 324 and 330 and heat exchangsr 226 prior to being Introduced into alkyl
bromination reactor 230. In addttion, vafve 300 s opened to permit. bromine
vapor emanating from reactor 246 to be transported via line 242 through
exchanger 221 into reactor 310 whereln the solld phase metal bromide in a
reduced valence state reacts with bromine to effectively store bromine as a
metal bromide. In addition, valve 318 is opened to permit the resulting gas,
which Is substantlally devoid of bromine to be vented via lines 314 and 318.
The reactors are operated In this manner until significant converslon of the
beds of reduced metal bromide and oxidized metal bromide In reactors 310
and 320, respectively, to the corresponding oxidized and reduced states has
occurred and then the reactors are cycled back to the flow schematic
liustrated In FIG. 12 by opening and closing valves as previously discussed.
in the embodimeant of the present invention Hlustrated In FIG. 14,
the beds 312 and 322 comntained In reactors 310 and 320, respectively, are
fluidized and are connected in the manner described below to provide for
continuous operation of the beds withowut the need to provide for equipment,
such as valves, to change flow direction to and from each reactor. In
accordance with this embodiment, the bromine-containing gas withdrawn from
the reactor 248 via line 242 Is cooled to a temperature in the range of about
30° C. to about 300° C. In exchangers 370 and 372, and introduced into the
bottom of reactor 320 which contains a moving solid bed 322 in a fluidized
state. The flow of this introduced fluid Induces the particles in bed 322 to flow
upwardly within reactor 320 as the bromine vapor is reacted with the reduced
metal bromide emtering the bottom of bed 322 In the manner as described
above with respect to FiG. 12. At or near the top of the bed 322, the particles
which contaln substantially oxidized meta! bromide on the attrition-resistant
support due to the substantially complete reaction of the reduced metal
35
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bromide with bromine vapor In reactor 320 are withdrawn via a welr, cyclone
or other conventional means of solid/gas separation, flow by gravity down line
350 and are introduced at or near the bottom of the bed 312 In reactor 310. In
the embodiment illustrated In FIG. 14, the gas stream containing lower
molecular weight alkanes, comprised of mixture of a feed gas (line 211) and a
recycled gas stream, Is transported or conveyed via line 262 and heat
exchanger 352 wherein the gas stream Is heated to a range of about 150° C.
to about 600° C. and Introduced into reactor 310. The heated gas stream
thermally decomposes the solid phase metal bromide in an oxidized valence
state present entering at or near the bottom aof bed 312 to yield elemental

bromine vapor and a solid metal bromide In a reduced state. The flow of this -

introduced gas induces the particles in bed 312 to flow upwardly within reactor
310 as the oxidized metal bromide is thermally decomposed. At or near the
top of the bed 312, the particles which contain substantially reduced solld
metal bromide on the attrition-resistant support due to the substantially
complete thermal decomposttion In reactor 310 are withdrawn via a weir or
cyclone or other conventional means of gas/solid separation and flow by
gravity down line 364 and introduced at or near the bottom of the bed 322 of
particles in reactor 310. In this manner, reactors 310 and 320 can be
operated continuously with changing the parameters of operation,

The process of the present Invention is less expensive than
conventional process since it operates at low pressures in the range of about
1 bar to about 30 bar and at relatively low temperatures in the range of about
20 © C. to about 600 ° C. for the gas phase, and preferably about 20 ° C. to
about 180 ° C. for the liquid phase. These operating conditions permit the use
of less expensive aquipment of relatively simple design that are constructed
from readlly avallable metal alioys for the gas phase and polymer-lined
vessels, pliping and pumps for the liquid phase. The process of the present
invention is aiso more efficient because less energy is required for operation
and the production of excessive carbon dloxide as an unwanted byproduct Is
minimized. The process is capable of direcily producing a mixed hydrocarbon
product containing various molecular-weight components in the liquefled
petroleum gas (LPG) and motor gasoline fuels range that have substantial
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aromatic content thereby significantly increasing the octane value of the
gasoline-range fuel components.

While the foregoing preferred embodiments of the invention have
been described and shown, It is understood that the altematives and

5 modiflcations, such as those suggested and others, may be made thereto

and fall within the scope of the invention.

37

SO



10

15

20

25

30

WO 2005/104689 PCT/US2005/012655

1. A process for converting gaseous alkanes to liquid hydrocarbons
comprising:

reacting a gaseous feed having lower molecular weight alkanes with
bromine vapor to form alkyl bromides and hydrobromic acid; and

reacting sald alkyl bromides and hydrobromic acid In the presence of a
synthetlc crystalline alumino-silicate catalyst and at a temperature sufficlent to
form higher molecular weight hydrocarbons and hydrobromic acld vapor.
2. The process of claim 1 whereln sald bromine vapor Is substantially dry,
thereby avoiding the formation of significant carbon dloxide along with sald
alkyl bromides.
3. The process of claim 1 wherein sald gaseous feed is natural gas.
4, The process of claim 3 wherein sald natural 'gas is {reated to remove
substantlally all of the carbon dioxide and sulfur compounds therefrom prior to
reacting with said bromine vapor.

5. The process of claim 1 whersin said temperature is from about 150° C.
to about 400° C.

6. The process of claim 5 wherein sald temperature Is from about 250° C.
to about 350° C. -

7. The process of claim 1 whereln sald crystalline alumino-silicate catalyst
Is a zeolite catalyst.
8. The process of claim 7 wherein said zeolite catalyst Is a ZSM-5 zeoilte
catalyst and said higher molecular weight hydrocarbons contain a Cr+ fraction
that [s composed primarily of substituted aromatics.
9. The process of clalm 8 whereln sald ZSM-5 zeolite catalyst is modified
with at least one modifying cation selected from hydrogen and Group IA
alkaline metals, or Group lIA alkaline earth metals.
10.  The process of claim 8 whereln sald ZSM-5 zeolite catalyst Is modifled
by ion exchange with at least one cation selected from hydrogen, sodium,
potassium, ceslum, magnesium, calclum or barium.
11.  The process of claim 1 further comprising:
removing said hydrobromic acld vapor from sald higher
molecular weight hydrocarbons by neutrallzation reaction with an aqueous
solution containing reaction products obtalned by oxidizing an aqueous
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solution containing a metal bromide satft, the metal of sald metal bromide
salt being sslected from Cu, Zn, Fe, Co, NI, Mn, Ca or Mg bromide.

12. The process of claim 1 wherein said bromine vapor is produced by
oxidizing an aqueous metal bromide salt solution, the metal of sald metal
bromide salt being selected from Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca, or Mg.
13.  The process of claim 1 further comprising:

removing sald hydrobromic acid vapor from sald higher molecular
weight hydrocarbons by dissolution Into water forming hydrobromic acid, said
hydrobromic acid solution being neutralized by reaction with an aqueous
solution containing a metal hydroxide obtalned by oxidizing an agueous metal
bromide salt solution with oxygen, the metal of said metal bromide salt being
selacted from Cu, Zn, Fe, Co, NI, Mn, Ca or Mg.
14. The process of claim 1 wherein said hydrobromic acid vapor is
removed from sald higher molecular weight hydrocarbons by dissolution into
water forming hydrobromic acid, said hydrobromic acid solution being
vaporized and reacted with a metal oxide, sald metal oxide being obtained by
oxidizing a metal bromide salt contalned on a porous support, the metal of
said metal bromide salt belng selected from the group Cu, Zn, Fe, Co, NI, Mn,
Ca or Mg.
15. The process of claim 1 wherein sald bromine vapor Is produced by
oxidizing & metal bromide salt contained on a porous support, the metal of
said metal bromide salt being selected from the group Cu, Zn, Fe, Co, NI, Mn,
Ca, or Mg.
16. - The process of Claim 1 wherein said higher molecular weight
hydrocarbons contains a Gy, C4 and Cg+ fractions In admbdure with excess
lower alkanes, the process further comprising:

dehydrating said higher molecular welght hydrocarbons to a dew point
of about —20° C. or less so as to racover said Cs+ fractions as a liquid.

17.  The process of claim 16 further comprising:

mbdng at least a portion of said Cs and C, fractions with said alkyl
bromides and said hydrobromic acid prior to the step of reacting over sald
synthetic crystalline alumino-sllicate catalyst.
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18. A process for converting gaseous lower molecular weight alkanes to
liquid hydrocarbons comprising:

reacting a gaseous feed containing lower molecular weight alkanes
with bromIne vapor to form alkyl bromides and hydrobromic acid;

reacting said alkyl bromides and hydrobromic acld In the presence of a

synthetic crystalline alumino-sllicate catalyst to form higher molecular weight
hydrocarbons and hydrobromic acld; and

converting said hydrobromic acid to bromine.
19. The process of claim 18 further comprising:

dehydrating sald higher molecular weight hydrocarbons.
20. The process of claim 18 further comprising:

recycling said bromine that Is converted from sald hydrobromic acid to
said step of reacting with sald gaseous feed, sald bromine being recycled as a
vapor.
21. A process for converting gaseous alkanes to liquid hydrocarbons
comprising:

reacting a gaseous feed having lower molecular weight alkanes with
bromine vapor to form atkyl bromides and hydrobromic acid;

reacting said alkyl bromides and hydrobromic acid in the presence of a
synthetic crystalline alumino-sillcate catalyst and at a temperature sufficient to
form higher molecular weight hydrocarbons and hydrobromic acid vapor;

removing said hydrobromic acld vapor from sald higher molecular
weight hydrocarbons by reacting said hydrobromic acid vapor with a metal
oxide to form a metal bromide and steam.
22. The process of claim 21 whereln sald the metal of sald metal oxide Is
magnesium, calcium, vanadium, chromium, manganese, iron, cobalt, nickel,
copper, zinc or tin.
23. The process of claim 22 wherein said metal oxide Is supported on a
solld carrier.
24, The process of claim 23 wherein said metal oxide Is contained in a bed
in a reactor.
25, The procass of claim 21 further comprising:

reacting said metal bromide with an oxygen containing gas to obtain a
metal oxide and sald bromine vapor.
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268. The process of claim 25 whereln said bromine vapor is used In the step
of reacting said gaseous feed having lower molecular welght alkenes.
27. A process for converting gaseous alkanes to liquld hydrocarbons
comprising:

reacting a gaseous feed having lower molecular weight alkanes with
bromine vapor to form alkyl bromides and hydrobromic acid;

reacting sald alkyl bromides and hydrobromic acld in the presence of a
synthetic crystalline alumino-sllicate catalyst and at a temperature sufficlent to
form higher molecular weight hydrocarbons and hydrobromic acld vapor; and

transporting sald hydrobromic acid vapor and said higher molecular
weight hydrocarbons to a first vessel having a bed of metal oxide particles,
sald hydrobromic acid vapor reacting with sald bed of metal oxide particles to
forrn metal bromide particles and steam. .
28. The process of claim 27 further comprising:

passing an oxygen contalning gas through a second vessel having a
bed of metal bromide particles to form metal oxide particles and bromine
vapor.
29, The process of claim 8 further comprising:

transporting sald bromine vapor to said step of reacting said gaseous
feed.
30. The process of claim 28 wherein after substantially all of saki metal
oxide particles in said bed In said first reactor have been converted to said
metal bromide particles, sald process further comprising:

passing an oxygen containing gas through sald first vessel having a
bed of metal bromide particles to form metal oxide particles and bromine
vapor.
31. The process of claim 30 further comprising:

transporting said bromine vapor to said step of reacting said gaseous
feed.
32. The process of claim 30 wherein after substantially all of said metal
bromide particles In said bed in said second vessel have been converted to

said metal oxdde particles and sald bromine vapor, said process further
comprising:
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transporting said hydrobromic acld vapor and said higher molecular
weight hydrocarbons to said second vessel, said hydrobromic acid vapor
reacting with said metal oxide particles in said second vessel to form metal
bromide particles and steam.
33. The process of ciaim 28 further comprising:

concuirently trangposting said metal oxide particles from sald second
vessel to said first vessel and sald metal bromide particles from said first
vessel to said second vassel.
34. The process of claim 28 whereln sald the metal of sald metal oxide and
said metal bromide Is magnesium, caicium, vanadium, chromium,
manganess, lron, cobalt, nickel, copper, zinc or tin.
35. A process for converting gaseous alkanes to liquid hydrocarbons
comprising:

reacting a gaseous feed having lower molecular weight alkanes with
bromine vapor to form alkyl bromides and hydrobromic acid;

reacting said alkyl bromides and hydrobromic acid in the presence of a
synthetic crystalline alumino-sillcate catalyst and at a temperature sufficient to
form higher molecular weight hydrocarbons and hydrobromic acid vapor;

removing said hydrobromic acid vapor from said higher molecular
weight hydrocarbons by reaction with a metal oxide to form a first metal
bromide and steam;

oxidizing sald first metal bromide with an oxygen contalning gas to form
bromine vapor; and

reacting saki bromine vapor with a reduced metal bromide to form a
second metal bromide.
36. The process of claim 35 further comprising:

contacting said second metal bromide with said gaseous feed thereby
themally decomposing sald second metal bromide to sald bromine vapor and
said reduced metal bromide.
37. The process of claim 36 wherein sald bromine vapor that Is generated
by thermal decomposition of sald second metal bromide and sald gaseous
feed are reacted to form alkyl bromides and hydrobromic acid.
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38. The process of claim 35 wherein sald reduced metal bromide iIs
contained in a bad in a third vessel and bromine vapor is reacted with sald
reduced metal bromide in said third vessel to form a second metal bromide.
39. The process of claim 38 wharein after substantialty all of said reduced
metal bromide In said bed in said third vessel has been converted to second
metal bromide, sald process further comptrising:

contacting sald second metal bromide with said gaseous feed theraby
thermally decomposing said second metal bromide to said bromine vapor and
said reduced metal bromide.
40. The process of claim 38 wherein said second metal bromide Is
contained in a bed in a fourth vessel and said second metal bromide Is
thermally decomposed In sald fourth vessel to said bromine vapor and sald
reduced metal bromide.
41. ° The process of claim 40 wherein after substantially all of sald second
metal bromide In sald bed In sald fourth vessel has been thermally
decomposed to sald bromine vapor and said reduced metal bromide, sald
process further comprising:

reacting sald bromine vapor and sald reduced metal bromide to form a
second metai bromide.
42, The process of claim 28 further comprising:

concurrently transporting sald second metal bromlide from said third
vessel to sald fourth vessel and said reduced metal bromide from said fourth
vessel to said third vessel.
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20654

PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEOSOS EN
HIDROCARBUROS LIQUIDOS

ANTECEDENTES DE LA INVENCION

CAMPO DE LA INVENCION

La presente invenci6n se refiere a un proceso para convertir alcanos
gaseosos de bajo peso molecular en hidrocarburos liquidos dtiles para la
produccién de combustibles, y mis particularmente a un proceso en el cual
un gas que contiene alcanos de bajo peso molecular se hace reaccionar con
vapor de bromo seco para formar bromuros de alquilo y 4cido bromhidrico,
que a su vez se hacen reaccionar sobre un catalizador de aluminio silicato
cristalino para formar hidrocarburos liquidos.
DESCRIPCION DEL ARTE RELACIONADO:

Se ha descubierto gas natural, compuesto principalmente por metano
y otros alcanos livianos, en gran cantidad en todo €l mundo. Muchos de los
sitios en los cuales se descubrié gas qatural estan alejados de regiones
pobladas, con importante infraestructura de tuberias de gas o demanda de
mercado de gas natural. Debido a la baja densidad del gas natural, su
transporte como gas por tuberias o como gas comprimido es muy caro. En
consecuencia, existen limites préicticos y econémicos para la distancia a
través de la cual se puede transportar el gas natural en forma de gas. A
menudo se usa licuefaccién criogénica del gas natural (LNG) para el
transporte mas econémico de gas natural por grandes distancias. Pero este
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proceso de LNG es caro y son limitadas las instalaciones de regasificacién
en unos pocos paises equipados para importar LNG.

El metano hallado en el gas natural también se usa para alimentar los
procesos de produccién de metanol. El metanol se elabora comercialmente
por conversiébn de metano como gas de sintesis (CO y Hj;) a altas
temperaturas (aproximadamente 10.000° C) seguido de sintesis a altas
presiones (aproximadamente 100 atmdsferas). Hay varios tipos de
tecnologia para la produccién de gas de sintesis (CO y H,) a partir de
metano. Entre ellos se incluyen reformacién de vapor de metano (SMR),
oxidacién parcial (POX), reformacién autotérmica (ATR), reformacién por
calentamiento de gas (GHR) y diversas de sus combinaciones. SMR y
GHR operan a altas presiones y temperaturas, por lo general superiores a
600° C, y requieren hornos o reactores de alto costo que contienen tubos de

aleacién especiales, resistentes al calor-y a la corrosién, llenos de un-

catalizador de reformacién de alto costo. Los procesos POX y ATR operan
a altas presiones y a temperaturas a\in mayores, por lo general superiorés a
1.000° C. Dado que no se conocen en la prictica metales o aleaciones
capaces de operar a estas temperaturas, se requieren complejos y costosos
reactores revestidos de mafgrial refractario y calderas de calor residual de
alta presidn para atemperar y enfriar el efluente de gas de sintesis. Ademis,
se requiere significativo costo de capital y gran cantidad de energia para la
compresion del oxigeno o aire para estos procesos a alta presién. En
consecuencia, debido a las altas temperaturas y presiones requeridas, la
tecnologia del gas de sintesis es onerosa, por lo que se obtiene un producto

metanol de alto costo, que limita sus usos de mayor valor, tales como

2
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alimentaciones quimicas y solventes. Ademds, 1a produccién de gas de
sintesis es ineficiente desde los puntos de vista termodindmico y quimico,
pues produce grandes excesos de calor desaprovechado y didxido de
carbono no deseado, que tiende a reducir la eficiencia de conversién del
proceso global. También se puede usar la tecnologia Fischer—Tropsch Gas
a Liquidos (GTL) para convertir gas de sintesis a hidrocarburos liquidos
miés pesados, pero el costo de inversién para este proceso es aiin mis
elevado. En cada caso, la produccién de gas de sintesis representa una gran
fraccién de los costos de capital para estos procesos de conversién dé
metano. |

Se han propuesio numerosas altemativas a la produccién
convencional de gas de sintesis como via al metanol o los hidrocaiburos

liquidos sintéticos. §in embargo, hasta la fecha ninguna de estas

e8

alternativas ha alcanzado estado comercial por diversas razones. Algunos

de los métodos alternativos del arte previo, tales como los descritos en la
patente de los Estados Unidos N° 5.243.098 o 5.334.777 de Miller, ensefian
la reaccién de un alcano inferior, por ejemplo metano, con un haluro
metélico, para formar un haluro metélico y 4cido hidrohélico, que a su vez
se reduce con 6xido de magnesio para formar el alcanol correspondiente.
No obstante, la halogenacién de metano mediante cloro como halégeno de
preferencia da como resultado escasa selectividad respecto del haluro
monometflico (CH»Cl), por lo que se obtienen subproductos no deseados
tales como CH,Cl, y CHCl; que son dificiles de convertir o requieren
severa limitacién de conversién por paso, y en consecuencia muy elevadas

velocidades de reciclado.



Otros procesos del arte previo proponen la cloracién o la bromacién
catalitica de metano como alternativa para la-generacién de gas de sintesis
(CO y H,). A fin de mejorar Ia selectividad de un paso de halogenacién de
metano en un proceso global para la produccién de metanol, 1a patente de
los Estados Unidos N° 5.998.679 de Miller ensefia el uso de bromo,
generado por la desé-omposicién térmica de un bromuro de metal, para
bromar alcanos en presencia de alcanos en exceso, lo cual resulta en una
mayor selectividad para los intermediarios monohalogenados, tales como
bromuro de metilo. Para evitar las desventajas de utilizar lechos fluidos dé
s6lidos méviles, el proces.o utiliza una mezcla de liquido circulante de
hidratos de cloruro de metal y bromuros de metal. Los procesos descritos
en la patente de los Estados Unidos N° 6.462.243 B1, US 6.472.572'B1, y
US 6.525.230 dc Grosso también son capaces de alcanzar mayor
selectividad para los intermediarios monehalogenados mediante el uso de”
bromacién. Los intermediarios bromuros de alquilo obtenidos, tales como
bromuro de metilo se convierten luego en los correspondientes alcohole-s y
éteres por reaccién con 6xidos de metal en lechos circulantes de sdlidos
méviles. Otra forma de realizacién de la: patente de los Estados Unidos N°
6.525.230 evita las desventajas de los lechos mdviles mediante el uso de un
vaso de reactor de zona que contiene un lecho fijo de 6xido de
metal/bromuro de metal que se opera ciclicamente en cuatro pasos. Estos
procesos también tienden a producir cantidades sustanciales de éter
dimetflico (DME) junto con cualquier alcohol. Si bien DME es un
promisorio sustituto potencial de combustible para motores diesel, hasta el

momento no hay un mercado sustancial para DME, y en consecuencia, se
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requeriria un oneroso paso adicional de conversién del proceso cataliﬁco
para convertir DME en un producto comercializable. Se han propuesto
otros ﬁrocesos que obvian la necesidad de producir gas de sintesis, por
ejemplo la patente de los Estados Unidos N° 4.655.893 y 4.467.130 de
Olah, en el cual el metano se condensa cataliticamente a hidrocarburos en
el rango de la gasoliﬂa por condensacién catalitica mediante catalizadores
superdcidos. Sin embargo, ninguno de estos primeros enfoques alternativos
dio como resultado procesos comerciales.

Se sabe que los alcanos sustituidos, en particular metanol, se pueden
convertir en hidrocarburos.con rango de ebullicién de olefinas y gasolina
sobre diversas formas de silicato de aluminio cristalino, también
denominadas zeolitas. En el proceso de metanol a gasolina (MTG) se usa
un catalizador de zeohta selectivo de forma, ZSM-5, para convertir
metanol en gasohna. En consecuencia, se puede convertir carbén o gas’
metano en metanol mediante tecnologia convencional y luego convertirlo
en gasolina. Sin embargo, debido al elevado costo de la produccién de
metanol, y a los costos actuales o proyectados de la gasolina, no se
considera econémicamente viable el proceso MTG. En consecuencia,
existe la necesidad de un proceso econbinico para la conversién de metano
y otros alcanos hallados en gas natural en productos hidrocarbonados
liquidos que debido a su mayor densidad y valor, se transporten en forma
més cconfmica, lo que facilita significativamente el desarrollo de las
reservas remotas de gas natural. Ademads, existe la necesidad de un proceso
para convertir alcanos presentes en gas natural que sea de operacién
relativamente de bajo costo, segura y simple.
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SINTESIS DE LA INVENCION

Para cumplir lo anterior y otros objetos, y de acuerdo con los
objetiw.ros de la presente invencién, tal como se llevé a cabo en las formas
de realizacion y se describi6 con amplitud en la presente, una
caracterizacién de la presente invencién en un proceso para convertir
alcanos gaseosos en hidrocarburos Hquidos. El proceso comprende hacer
reaccionar una alimentacién gaseosa con alcanos de bajo peso molecular
con vapor de bromo, para formar bromuros de alquilo y dcido bromhidrico.
Los bromuros de alquilo y el 4cido bromhidrico se hacen reaccionar en
presencia de un catalizad& sintético de silicato de aluminio cristalino y a
una temperatura suficiente para formar hidrocarburos de mayor peso
molecular y vapor de 4cido bromhidrico. Se extrae el vapor de 4cido
bromhidrico de los _!Jidrocarburos de mayor peso molecular al hacer

gt

reaccionar el vapor de icido bromhidrico con un 6xido de metal, para dar-

bromuro de metal y vapor de agua.

En otra caracterizacién de la presente invencién se provee un
proceso para convertir alcanos gaseosos en hidrocarburos liquidos, en
donde se hace reaccionar una alimentacidn gaseosa de alcanos de bajo peso
molecular con vapor de bromo para formar bromuros de alquilo y &cido
bromhidrico. Se hacen reaccionar los bromuros de alquilo y 4cido
bromhidrico en presencia de un catalizador sintético de silicato de aluminio
cristalino y a una temperatura suficiente para formar hidrocarburos de
mayor peso molecular y vapor de écido bromhidrico. El vapor de 4cido
bromhidrico y los hidrocarburos de mayor peso molecular se transportan a

un primer vaso con un lecho de particulas de 6xido metélico, donde el
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vapor de dcido bromhidrico reacciona con el lecho de particulas de éxido
de metal para formar particulas de bronmro de metal y vapor de agua.

En atin otra caracterizacién de la presente invencién se provee un
proceso para convertir alcanos gaseosos en hidrocarburos liquidos, en
donde se hace reaccionar una alimentacién gaseosa con alcanos de bajo
peso molecular con vapor de bromo para formar bromuros de alquilo y
dcido bromhidrico. Los bromuros de alquilo y dcido bromhidrico se hacen
reaccionar en presencia de un catalizador sintético de silicato de aluminio
cristalino y a una temperatura suficiente para formar hidrocarburos de
mayor peso molecular y v-apor de 4cido bromhidnco El vapor de ﬁc:ido
bromhidrico se extrae de dichos hidrocarburos de mayor peso molecular
mediante 1a reaccién con un éxido de metal para formar un primer bromuro
de metalyvapordeagua El primer bromuro de metal se oxida con un gas
que contenga oxigeno, a fin de formar vapor de bromo. Se hace reaccionar-
el vapor de bromo con un bromuro de metal reducido para formar un
segundo bromuro de metal. -
BREVE DESCRIPCION DE LOS DIBUJOS

Los dibujos acompafiantes, incorp_orados a la memoria descriptiva de
la que forman parte, ilustran las formas de realizacién de la presente
invenci6n y junto con la descripcién sirven para explicar los principios de
la invencién.

En los dibujos:

LaFIG. 1 es un diagrama de flujo en bloque simplificado del proceso

de la presente invencién;



La FIG. 2 es una vista esquemitica de una forma de realizacién del
proceso de la presente invencion;

La FIG. 3 es una vista esquemética de otra forma de realizacién del
proceso de la presente invencion;

La FIG. 4 es un gréifico de la conversién de bromuro de metilo y la
selectividad de producto para la reaccién de oligomerizacién del proceso
de la presente invencién como funcién de la temperatura;

La FIG. 5 es un grifico que compara la conversién y la selectividad
para el ejemplo de bromuro de metilo, &cido bromhidrico seco y metano-
versus s6lo bromuro de metilo més metano;

La FIG. 6 es un grifico de selectividad de producto de la reaccién
de bromuro de metilo y dibromometano vs. la selectividad de producto de
la reaccién de bromuro de metilo solo;

La FIG. 7 es un gréifico del andlisis parafinico olefinico nafténicoy -

aroméitico (PONA) de una tipica muestra de producto condensado del
proceso de la presente invencién; -

La FIG. 8 es un grifico de un andlisis PONA de otra tipica muestra
de producto condensado de la presente ipvencién; .

La FIG. 9A es una vista esquemﬁﬁ.ca de otra forma de realizacién del
proceso de la presente invencién;

La FIG. 9B es una vista esquemitica de la forma de realizacién del
proceso de la presente invencidn ilustrada en la FIG. 9A, que muestra un
esquema de procesamiento alternativo que se puede usar cuando se utiliza

oxigeno en lugar de aire en el estadio de oxidacién;
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La FIG. 10A es una vista esquemética de la forma de realizacién del
proceso de la presente invencién ilustrado en la FIG. 9A, con flujo inverso
a través de los lechos de 6xido de metal;

La FIG. 10B es una vista esquematica de la forma de realizacién del
proceso de la presente invencién ilustrada en la ﬁG. 10A, que muestra un
esquema de procesaniiento alternativo que se puede usar cuando se utiliza
ox{geno en lugar de aire en el estadio de oxidacién;

La FIG. 11A es una vista esquemitica de otra forma de realizacién
del proceso de la presente invencidn;

La FIG. 11B es una vista esquematica de la forma de realizacién del
proceso de la presente invenci6n ilustrada en la FIG. 11A, que muestra un
esquema de procesamiento alternativo que se puede usar cuando se utiliza

oxigeno en lugar de aire en el estadio de oxidacién;

La FIG. 12 es una vista esqueméatica de otra forma de realizacién del -

proceso de la presente invencion;

La FIG. 13 es una vista esquemstica de la forma de realizacién del
proceso de la presente invencion ilustrada en la FIG. 12, con flujo inverso a
través de los lechos de 6xido de metal; y

La FIG. 14 es una vista esquemﬁhca de otra forma de realizacién del
proceso de 1a presente invencion.

DESCRIPCION DETALLADA DE LAS FORMAS DE REALIZACION
PREFERIDAS

Tal como se usa en toda esta descripci6n, el término “alcanos de bajo
peso molecular” se refiere a metano, etano, propano, butano, pentano o sus
mezclas. Como también se utiliza en toda esta descripcién, “bromuros de
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alquilo” se refiere a alcanos mono, di y tribromados. Ademis, el gas de
alimentacién de las lineas 11 y 111 de las formas de realizacién del proceso
de la presente invencién, como se ilustra en las FIGS. 2 y 3,
respectivamente, es de preferencia gas natural, que se puede tratar para
eliminar los compuestos azufrados y diéxido de carbono. En todo evento es
importante observar que se pueden tolerar pequefias cantidades de diéxido
de carbono, p. €j., menos de aproximadamente 2 % en moles, en el gas de
alimentacién para el proceso de la presente invencién.

En la FIG. se ilustra un diagrama de flujo en bloque que muestra en
general el proceso de la Mm invencién, mientras que en las FIG. 2.y 3
se ilustran formas de realizacién especificas de la presente invencién.
Respecto de la FIG. 2, se transporta o lleva una corriente de gas que

contiene alcanos de bajo peso molecular, compuesto por una mezcla de un

gas de alimentaci-én miés una corriente de_gas reciclado a una presion en el -

rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar, a través de
una linea, tuberia o conducto 62, mezclada con bromo liquido seco
transportado por una linea 25 y una bomba 24, y se pasa por un
intercambiador de calor 26 en donde se vaporiza el bromo liquido. La
mezcla de alcanos de bajo peso mole-cular y vapor de bromo seco se
alimenta al reactor 30. De preferencia, la relacién molar entre alcanos de
bajo peso molecular y vapor seco de bromo en la mezcla introducida al
reactor 30 es superior a 2,5:1. El reactor 30 tiene una zona de entrada de
precalentamiento 28 que calienta la mezcla hasta una temperatura de
iniciacién de reaccién en el rango de aproximadamente 250° C a
aproximadamente 400° C.
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En el primer reactor 30, se hacen reaccionar los alcanos de bajo peso
molecular en una reaccién exotérmica con -vapor seco de bromo a una
tempel-'atln'a relativamente béja el rango de aproximadamente 250° C a
aproximadamente 600° C, y a una presién en el rango de aproximadamente
1 bar a aproximadamente 30 bar, para producir bromuros de alquilo
gaseosos y vapores de écido bromhidrico. El limite superior del rango de
temperatura operativa es superior al limite superior del rango de
temperatura de la iniciacién de la reaccion, a la cual se calienta la mezcla
de alimentacién, debido a la naturaleza exotérmica de la reaccidn de
bromacién. En el caso dei metano, la formacién de bromuro de metilo

ocurre de acuerdo con la siguiente reaccién gencral:

CH, (g) + Brz(g) > CH;Br (g) + HBr (g)

Esta reaccién tiene lugar con un grado significativamente elevado de
selectividad para bromuro de metilo. Por ejemplo, en el caso de la
bromacién de metano con una relacién de metano a bromo de
aproximadamente 4,5:1, la selectividgd para ¢l bromuro de metilo
monohalogenado estd en el rango de 90 a 95 %. También se forman
pequefias cantidades de dibromometano y tribromometano en la reaccién
de bromacion. Los alcanos superiores tales como etano, propano y butano,
también se broman con facilidad, para dar especies monobromadas y
multibromadas. Si se utiliza una relacién de alcano a bromo
significativamente inferior a aproximadamente 2,5 a 1, se observa
selectividad para bromuro de metilo sustancialmente inferior al 90 % y

11



significativa formacién de negro de carbén no deseado. También. se
demostré6 que puede haber otros alcanos tales como etano, propano y
butano en el gas de alimentacién del reactor de bromacién, que se broman
para formar bromuros de etilo, brommuros de propilo y bromuros de butilo.
Ademis, el vapor de bromo seco que se alimenta en el primer reactor 30 es
sustancialmente libre de agua. El solicitante descubrié que la eliminacién
de sustancialmente todo el vapor de agua del paso de bromacién en el
primer reactor 30 elimina- sustancialmente la formacidn de diéxido de
carbono no deseado, por lo que se aumenta la selectividad de la bromacién
de alcanos a bromuros de-alquilo y se elimina 1a gran cantidad de calor
desperdiciado generado en la formacién de diéxido de carbono a partir de
los alcanos. ' ' '

El eﬂuente: que _contie bromuros de alquilo y 4cido bromhidrico se

extrae del primer reactor a través de la linea 31 y se enfria parcialmente a”

una temperatura en el rango de aproximadamente 150° C a
aproximadamente 350° C en un intercambiador de calor 32, antes de fluir a
un segundo reactor 34. En un segundo reactor 34 se hacen reaccionar los
bromuros de alquilo en reacciéon exotém:lica en un rango de temperatura de
aproximadamente 150° C a aproximadamente 450° C y una presién en el
rango de aproximadamente 1 a 30 bar, sobre un lecho fijo 33 de catalizador
de silicato de aluminio cristalino, de preferencia un catalizador de zeolita, y
con mayor preferencia un catalizador de zeolita ZSM-5. Si bien de
preferencia el catalizador de zeolita se usa en forma de hidrégeno, sodio o
magnesio, también se puede modificar la zeolita por intercambio iénico con

otros cationes de metales alcalinos, tales como U, Na, K o Cs, con cationes
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de metales alcalinotérreos tales como Mg, Ca, Sr o Ba, o con cationes; de
metales de transicién, tales como Ni, Mn; V, W, o con la forma de
hidr6éo. Se pueden usar otros catalizadores de zeolita con tamafios de
poro y acidez variables, que son sintetizados al variar la relacién aliimina a
sflice, en el segundo reactor 34, como serd evidente para el artesano
e-xperto. En este rcactor se oligomerizan los bromuros de alquilo , a fin de
producir una mezcla de productos de hidrocarburos de mayor peso
molecular, en especial fraceiones de hidrocarburos en el rango de gasolina
de C3, C4 y C5+ y més pesados, y més vapor de icido bromhidrico.

La temperatura a la cual opera el segundo reactor 34 es un pardmetro
importante para determinar la selectividad de la reaccién de
oligomerizacién para los diversos productos de hidrocarburos liquidos de

diversos pesos moleculares superiores. Para operar el segundo 34 se

prefiere una temperatura dentro del range de aproximadamente 150 a 450°°

C. Las temperaturas superiores a aproximadamente 300° C en el segundo
reactor da por resultado mayores rendimientos de hidrocarburos livianos,
tales como metano no deseable, mientras que las temperaturas inferiores
aumentan los rendimientos de productog de hidrocarburos de mayor peso
molecular. En el extremo inferior del rango de temperatura, donde el
bromuro de metilo reacciona con zeolita ZSM-5 a temperaturas tan bajas
como 150° C, se observa significativa conversidén de bromuro de metilo del
orden de 20 %, con gran selectividad para productos C5+. También se
observé que el bromuro de metilo parece ser més reactivo para un rango de
menor temperatura respecto de cloruro de metilo u otros compuestos metilo

sustituido tales como metanol. Es notable que en el caso de la reaccién con
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bromuro de alquilo sobre el catalizador de preferencia zeolita ZSM-5,
también se pueden producir reacciones de ciclacién, de manera tal que las
fracciones C,+ se componen principalmente de arométicos sustituidos. A
temperaturas crecientes cercanas a 300° C, la conversién de bromuro de
metilo aumenta hasta cerca del 90 % o superior, si bien la selectividad
hacia productos C5+ disminuye, y la selectividad hacia productos més
livianos, en particular el metano indeseable, aumenta. Sorprendentemente,
se forma muy poco etano o.componentes de olefina C,,—Cs;. A temperaturas
cercanas a 450° C se produce conversién casi completa de bromuro de
metilo a metano. En el ranéo de temperatura de operacién éptima de entre
aproximadamente 300° C y 400° C como subproducto de la reaccién se
acumula una pequefia cantidad de carbono sobre el catalizador durante el
tiempo de la operaci?n, lo cual causa una disminucién de la actividad

catalitica durante varias horas, hasta- cientos de horas, segin las-

condiciones de la reaccién y la composicién del gas de alimentacién. Se
cree que las mayores temperaturas de reaccién superiores- a
aproximadamente 400° C, asociadas con la formacién de metano favorecen
el cracking térmico de bromuros de alquilo y la formacién de carbén o
coque y en consecuencia un aumento de la tasa de desactivacién del
catalizador. Por el contrario, las temperaturas en el extremo inferior del
rango, particularmente por debajo de aproximadamente 300° C también
pueden contribuir a la formacién de coque, debido a una tasa reducida de
desorcién de productos més pesados desde el catalizador. En consecuencia,
la operacion entre temperaturas dentro del rango de aproximadamente 150°
C a aproximadamente 450° C, pero de preferencia en el rango de
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aproximadamente 300° C a aproximadamente 400° C en el segundo reactor
34 equilibra 1a mayor selectividad de los productos C5+ buscados y las
menores tasas de desactivacién debido a la formacién de carbén con la
mayor conversién por pasaje, que minimiza la cantidad de catalizador,
tasas de reciclado y tamaflio de equipos necesarios.

El catalizador se puede regenerar peribdicamente in situ, al aislar el
reactor 34 del flujo normal del proceso, purgar con un gas inerte a través de
la linea 70 a una presion en el rango de aproximadamente 1 a
aproximadamente 5 bar a una temperatura clevada en el rango de
aproximadamente 400° C- a aproximadamente 650° C para retirar el
material que no reaccioné adsorbido sobre el catalizador como ocurre en la
prictica, y luego se oxidé el carbén depositado a CO, por agregado de aire
u oxigeno diluidt_:o con gas inerte al reactor 34 por la linea 70 a una presién

en el rango de aproximadamente 1 bar-a aproximadamente 5 bar a una’

temperatura elevada en el rango de aproximadamente 400° C a
aproximadamente 650° C. El diéxido de carbono y el aire residual o gas
inerte se elimina por ventilacién desde el reactor 34 a través de la Ifnea 75
durante el periodo de regeneracién, :

El efluente que comprende los ;;roductos de hidrocarburo de alto
peso molecular y 4cido bromhidrico se retira del segundo reactor 34 a
través de una linea 35 y se enfifa a una temperatura en el rango de 0°C a
aproximadamente 100° C en el intercambiador 36 y se combina con el
efluente vapor en la linea 12 desde el separador de hidrocarburos 47, que
contiene gas de alimentacién y productor de hidrocarburos residuales
separados por contacto con el gas de alimentacién en el separador de
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hidrocarburos 47. La mezcla combinada de vapor se pasa a un extractor de
impurezas 38 y se pone en contacto con una solucién acuosa concentrada
de sal de bromuro de metal parcialmente oxidada que contiene hidréxido de
metal y/u éxido de metal y/o especies de oxibromuro de metal, que se
transporta al extractor de impurezas 38 a través de la linea 41. El metal
preferido de la sal de bromuro es Fe(IlI), Cu(ll) o Zn(II), o sus mezclas,
dado que son menos caros y se oxidan con mayor facilidad a menor
temperatura en el rango de aproximadamente 120° C a aproximadamente
180° C, permitiendo el uso de equipos revestidos de ﬂuoropolime_ros;
aunque también se puede ﬁsar Co(II), Ni(IT), Mn(1I), V(II), Cr(II) u otros
metales de transicién que forman sales de bromuro oxidables en el proceso
de la presente invencién. Como alternativa, s¢ pueden usar metales
alcalinotérreos que también forman sales de bromuro oxidables, tales como

B

Ca(IDo Mg(lI): Cualquier producto hidrocarburo liquido condensado en-

un separador de impurezas 38 se puede retirar la escoria en linea 37 y se
agrega al producto de hidrocarburo liquido que sale de la unidad de
recuperacién del producto 52 en la linea 54. Se disuelve el 4cido
bromhidrico en la solucién acuosa y se neutraliza con especies de hidréxido

de metal y/u éxido de metal y/u oxibromuro de metal para dar la sal de .

bromuro de metal en solucién y agua, que se elimina del separador de
impurezas 38 a través de 1a linea 44.

La fase de vapor residual que contiene los productos de
hidrocarburos de alto peso molecular eliminada como efluente del
separador de impurezas 38 se conduce a través de la linea 39 al
deshidratador 50, a fin de eliminar sustancialmente toda el agua a través de
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la linea 53 desde la corriente de vapor. Luego se elimina el agua del
deshidratador 50 a través de la linea 53, La corriente de vapor seco que
contiene los productos de hidrocarburos de alto peso molecular se pasa,
ademds, a través de la linea 51 hasta 1a unidad de ll'ecuperacién del producto
52 para recuperar el propano y butano como se desee, pero sobre todo la
fraccién Cst+ como un producto liquido en la linea 54. Se puede utilizar
cualquier método convencional de deshidratacién y recuperacién de
liquidos, tales como absorcién en desecante de lecho sdlido, seguido de
condensacién refrigerada, expansién criogénica o aceite de absorqién
circulante, como se usa en -el proceso de las corrientes de gas natural o gas
de refinerfa, como serd evidente para el MMO experto en el proceso de 1a
presente invencién. El efluente de vapor residual de la unidad de
recuperacién del producto 52 luego se separa en una corriente de purgado
57 que se puede usar ;omo combustible-para el proceso y un vapor residual -
reciclado que se comprime a través del compresor 58. El vapor residual
reciclado que se descarga desde el compresor 58 se divide en dos
fracciones. Una primera fraccién igual a al menos 2,5 veces el volumen
molar del gas de alimentacién se transporta a través de la linea 62 y se
combina con bromuro Hquido seco deo mediante una bomba 24, se
calienta en el intercambiador 26 para vaporizar el bromo y se alimenta en el
primer reactor 30. La segunda fraccién se extrac de la linea 62 a través de
la lfnea 63 y se regula mediante la vilvula de control 60, con una velocidad
suficiente para diluir la concentracién de bromuro de alquilo al reactor 34 y
absorbe el calor de reaccién de manera tal que el reactor 34 se mantiene a

la temperatura de operacién seleccionada, de preferencia en el rango de
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aproximadamente 300° C a aproximadamente 400° C, a fin de optimizar la
conversién versus la selectividad y minimizar la tasa de desactivacién del
catalizador debido al depdsito de carbono. En consecuencia, la dilucién
provista por el efluente de vapor reciclado permite controlar la selectividad
de 1a bromacién en el primer reactor 30, ademas de moderar la temperatura
en el segundo reactor 34.

El agua que contiene sal de bromuro de metal en solucién, que se
extrae del separador de impurezas 38 a través de la linea 44 sc pasa al
separador de hidrocarburo 47, donde los hidrocarburos disueltos residuales
se separan de la fase acuo.sa por contacto con el gas de alimentacién que
ingresa, transportado a través de la linea 11. La solucién acuosa separara se
transporta desde el separador de hidrocarburos 47 a través de la linea 65 y
se enfrfa a una temperatura en el rango de aproximadamente 0° C a
aproximadament;-. 70‘.’-C en el intercambiador de calor 46 y luego pasar al-
absorbente 48, en donde se recupera el bromuro residual de la corriente de
ventilacién en linea 67. El efluente de la solucién acuosa proveniente del
separador de impurezas 48 se transporta a través de la linea 49 a un
intercambiador de calor 40 para ser precalentado a una temperatura en el
rango de aproximadamente 100° C a aproximadamente 600° C, y con
mayor preferencia en el rango de aproximadamente 120° C a
aproximadamente 180° C y se pasa a un tercer reactor 16. Se suministra
oxigeno o aire a través de la linea 10 mediante un ventilador o compresor
13 a una presion en el rango de aproximadamente ambiente a
aproximadamente 5 bar al separador de bromo 14 hasta separar el bromo
residual del agua, que se extrae del separador 14 a través de la linca 64 y se
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combina con la corriente de agua 53 desde el deshidratador 50, para foﬁmr
una corriente de efluente de agua a través de 1a linea 56, que se extrae del
proces-o. El oxigeno o el aire que abandona el separador de bromo 14 se
alimenta a través de la linea 15 al reactor 16, que opera a una presion en el
rango de aproximadamente ambiente a aproximadamente 5 bar y a una
temperatura en el rat'l-go de aproximadamente 100° C a aproximadamente
600° C, pero con mayor preferencia en el rango de aproximadamente 120°
C a aproximadamente 180°-C, a fin de oxidar una solucién acuosa de sal de
bromuro de metal, a fin de dar bromo elemenital e hidréxido de metal y/a
6xido de metal y/o especies de oxibrommro de metal. Como ya se
mencion6, si bien se pueden usar Co(IT), Ni(T), Mn(lI), V(I), Cr(II) u
otros metales de transicién que forman sales de bromuro oxidables, el
metal de preferencia de la sal de bromo es Fe(IIl), Cu(Il), o Zn(II), o sus

©

mezclas, dado que son de menor costo-y se oxidan ficilmente a bajas

temperaturas, en el rango de aproximadamente 120° C a aproximadamente
180° C, lo que permite el uso de-equipos revestidos por ﬂuoropolimex:os.
Como alternativa, se pueden usar metales alcalinotérreos que también
forman sales de bromo oxidables, tales como Ca (II) o Mg(II).

El 4cido bromhidrico reacciona con el hidréxido de metal y/u éxido
de metal y/o especies de oxibromuro de metal asf formado para volver a dar
la sal de bromuro de metal y agua. El intercambiador de calor 18 del
reactor 16 provee calor para vaporizar agua y bromo. En consecuencia, las
reacciones globales dan por resultado la oxidacién neta del 4cido
bromhidrico producido en el primer reactor 30 y el segundo reactor 34 a
bromo elemental y vapor de agua en la fase liquida catalizada por el
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bromuro de metal/6xido de metal o hidréxido de metal que opera en un
ciclo catalftico. Si el bromuro de metal es Fe(II)Br3, se cree que las
reacci.ones son: -
1) Fe(+3a) + 6Br(—a) + 3H(+a) + 3/202(g) = 3Br2(g) + Fe(OH)3
2) 3HBr(g) + H,0 = 3H(+a) + 3Br(—a) + H,O
3) 3H(+a) + 3Br(-a) + Fe(OH)3 = Fe(+3a) + 3Br(—a) + 3H;0

El bromo clemental y el agua, y cualquier oxigeno o nitrégeno
residual (si se utiliza aire como oxidante) a se extrae como vapor de la
salida del tercer reactor 16 a través de la-linea 19, se enfrian en él
condensador 20 a una temperatura en el rango de aproximadamente 0° C a
aproximadamente 70° C y a una presién en el rango de aproximadamente
ambiente a 5 bar para condensar el bromo y el agua, y sc pasa al separador
de tres fases 22. En e_l_ separador de tres fases 22, dado que el agua liquida

4l

tiene limitada solubilidad para el bromo en el orden de aproximadamente 3

% en peso, cualquier bromo adicional que se condensa forma una fase
diferente de bromo liquido més denso. Sin embargo, la fase de bromo
liquido tiene solubilidad notablemente inferior para el agua, en el orden de
menos de 0,1 %. En consecuencia, se pu:ede obtener con facilidad un vapor
de bromo sustancialmente seco, al condensar bromo liquido y agua, se
decanta agua por simple separaci6n fisica y luego se revaporiza el bromo
liquido.

Se bombea bromo liquido a través de la linea 25 desde el separador
de tres fases 22 a través de la bomba 24 hasta una presién suficiente para
mezclarlo con la corriente de vapor 62. En consecuencia, se recupera

bromo y se recicla dentro del proceso. El oxigeno o nitrégeno residual,
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cualquier vapor de bromo residual no condensado sale del separador de .treS
fases 22 y se pasa a través de 1a linea 23 hasta el separador de impurezas de
bromo 48, en donde se recupera el bromo residual por solucién y reaccién
con brommros de metal reducidos en la corriente de solucién acuosa de
bromuro de metal 65. Se extrae el agua del separador 22 a través de 1a linea
27y se introduce en ¢l separador 14.

En otra forma de realizacién, respecto de la FIG. 3, se transporta o
conduce una corriente de gas que contiene alcanos de bajo peso molecular,
compuesto por una mezcla de gas de alimentacién més una corriente de gas
reciclado & una presién .cn ¢l rango de aproximadamente 1 bar a
aproximadamente 30 bar, a través de una linea, tuberfa o conducto 162,
mezclado con bromo liquido seco transportado mediante una bomba 124 y
se pasa al interca_mbis_tfior de calor 126 donde se vaporiza el bromo liquido.

La mezcla de alcanos de bajo peso molecular y vapor de bromo seco se”

alimenta a un reactor 130. De preferencia, las relaciones molares entre
alcanos de bajo peso molecular y vapor de bromo seco en la mezcla
introducida en el reactor 130 son superiores a 2,5:1. El reactor 130 tiene
una zona de precalentamiento de entrada 128 que calienta la mezcla hasta
una temperatura de iniciacién de -la reaccibn en el rango de
aproximadamente 250° C hasta aproximadamente 400° C. En el primer
reactor 130, se hace reaccionar los alcanos de bajo peso molecular en
reaccién exotérmica con vapor de bromo seco una temperatura
relativamente baja, en el rango de aproximadamente 250° C a
aproximadamente 600" C, y a una presién en el rango de aproximadamente
1 bar a aproximadamente 30 bar, para producir bromuros de alquilo
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gaseosos y vapores de 4cido bromhidrico. El limite superior del rango de
temperatura de operacién es superior al limite superior del rango de
tempe-ratura de reaccién de iniciacién a la cual se calienta la mezcla de
alimentacién, debido a la naturaleza exoténmca de la reaccién de
bromacioén. En el caso de metano, la formacién de bromuro de metilo tiene
lugar de acuerdo con la siguiente reaccién general:

CH, (g) + Br2 (g) = CH;Br (g) + HBr (g)

Esta reaccién tiene lugar con un grado significativamente superior de
selectividad para bromuro de metilo. Por ejemplo, en el caso de bromo que
reacciona con un exceso molar de metano en una relacién entre metano y

bromo de 4,5:1, 1a selectividad al bromuro de metilo monohalogenado esti

en el rango del 90 al 95 %. En la reaccién de bromacién también se forman"

pequefias cantidades de dibromometano y tribromometano. También se
broman con facilidad los alcanos superiores, tales como etano, propan-o y
butano, para dar especies monobromadas y bromadas miltiples. Si se

utiliza una relacién entre alcano y bromo significativamente inferior al 2,5

G3

a 1 se produce una selectividad para bromuro de metilo sustancialmente .

inferior al 90 % y se observa significativa formacién de humo de carbén.
También se ha demostrado que otros alcanos tales como etano, propano y
butano, que se pueden presentar en el gas de alimentacién para la
bromacién, se broman con facilidad para formar bromuros de etilo,
bromuros de propilo y bromuros de butilo. Ademis, el vapor de bromo
seco que se alimenta en el primer reactor 130 est4 sustancialmente libre de
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agua. El solicitante descubri6 que la eliminacién de sustancialmente todo el
vapor de agua del paso de bromacién en el primer reactor 130 elimina
sustan-cia]nwnte 1a formacién de diéxido de carbono-no deseado, por lo que
aumenta la selectividad de la bromacién de alcanos para los bromuros de
alquilo y elimina la gran cantidad de calor de desecho generado en la
formacién de diéxido de carbono a partir de alcanos.

El efluente que contiene bromuros de alquilo y dcido bromhidrico se
extrae del primer reactor 130 a través de la linea 131 y se enfria
parcialmente a una temperatura en el rango de aproximadamente 150° Ca
350° C en un intercambia.dor de calor 132 antes de fluir a un segundo
reactor 134. En el segundo reactor 134, se hacen reaccionar los bromuros
de alquilo en reaccién exotérmica en un rango de temperatira de
aproximadamcnt!a 159" C a aproximadamente 450° C, y una presién en el

M

rango de aproximadamente 1 bar a 30 bar, sobre un lecho fijo de

catalizador de silicato de aluminio cristalino, de preferencia una zeolita, y
con mayor preferencia un catalizador de zeolita ZSM-5. Si bien el
catalizador de zeolita se usa de preferencia en forma de hidrégeno, sodio o
magnesio, también se puede modificar la zeolita mediante intercambio
16nico con otros cationes de metales a]c-alinos, tales como Li, Na, K o Cs,
con cationes de metales alcalinotérreos, tales como Mg, Ca, Sr o Ba, o con
cationes de metales de transicién, tales como Ni, Mn, V, W, o con otras
formas de hidrégeno. En el segundo reactor se pueden usar otros
catalizadores de zeolita con distintos tamafios de poro y acidez, que se
sintetizan al variar la relacién entre alimina y sflice 134, como sera
evidente para los artesanos expertos. En este reactor se oligomerizan los
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bromuros de alquilo para producir una mezcla de productos de
hidrocarburos de alto peso molecular y. vapor adicional de é&cido
bromhidrico. '

La temperatura a la cual opera el segundo reactor 134 es un
importante pardmetro para determinar la selectividad de la reaccién de
oligomerizacion parél- diversos productos de hidrocarburos liquidos de
mayor peso molecular. Se prefiere operar el segundo reactor 134 a una
temperatura dentro del rango de aproximadamente 150° a 450° pero con
mayor preferencia dentro del rangoe de aproximadamente 300° C a 400° C.
Las temperaturas superior;as a aproximadamente 300° C en el segundo
reactor dan por resultado mayores rendimientos de hidrocarburos livianos,
tales como el indeseable metano, mientras que las temperaturas infériores

aumentan los rendimientos de productos de hidrocarburo de mayor peso

Qg

molecular. En el extremo inferior del rango de temperatura, con bromuro-

de metilo que reacciona con zeolita ZSM—5 a temperaturas tan bajas como
150° C se observa significativa conversién de bromuro de metilo en el
orden del 20 %, con alta selectividad para los productos C5+.
Notablemente, en el caso de bromuros de alquilo que reaccionan sobre el
catalizador de zeolita de preferencia ZSM-5, se producen reacciones de
ciclacién, de manera tal que las fracciones C7+ contengan un elevado
porcentaje de arométicos sustituidos. Con mayores temperaturas cercanas a
300° C, la conversién de bromuro de metilo aumenta hacia 90 % o superior,
pero la selectividad para productos C5+ disminuye y la selectividad para
productos mas livianos, en particular el indeseable metano, aumenta.
Sorprendentemente, se produce muy escasa cantidad de compuestos de
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etano o olefinas C;—C,. Con temperaturas cercanas a 450° C se producé la
conversién casi completa de bromuro de metilo a metano. En el rango
éptimo de temperaturas de operacién de aproximadamente 300° C a 400° C,
como subproducto de la reaccién, se deposita una pequefia cantidad de
carbono sobre el catalizador con el tiempo durante la operacién, lo cual
causa disminucién dé 1a actividad del catalizador en un rango de varios
cientos de horas, segiin las condiciones de reaccién y la composicién del
gas de alimentacién. Se observa que las mayores temperaturas de reaccion,
por encima de aproximadamente 400° C favorecen el cracking térmico_ de
los bromuros de alquilo c;.on formacién de carbono y en consecuencia
aumenta la tasa de desactivacién del catalizador. Por el contrario, Ia
operacién en el extremo inferior del rango de temperatura, en particular por
debajo de aprox1madammte 300° C también puede promover la formacién

de coque, con probabilidad de reducir la tasa de desorcién de productos de

hidrocarburos. En consecuencia, las temperaturas de operacién dentro del
rango de aproximadamente 150° C a 450° C, sino con mayor preferencia-en
el rango de aproximadamente 300° C a 400° C en el segundo reactor 134
equilibran la mayor selectividad respecto de los productos deseados y las
menores tasas de desactivacidn debido a-, la formacién de carbén, respecto
de la mayor conversibn por pasaje, que minimiza la cantidad del
catalizador, las tasas de reciclado y el tamafio del equipo requerido.

El catalizador se puede regenerar periédicamente in situ, al aislar el
reactor 134 del flujo del proceso normal, purgar con un gas inerte a través
de la linea 170 a una presién en el rango de aproximadamente 1 bar a
aproximadamente 5 bar y una elevada temperatura en el rango de 400° C a

25

do



650° C para extracr el material que no reaccion6, adsorbido sobri: el
catalizador, como en la prictica, y luego se.oxida el carbén depositado a
CO, mediante el agregado de aire u oxigeno diluido.con gas inerte a través
de una linea 170 hasta el reactor 134, a una presién en el rango de
aproximadamente 1 bar a aproximadamente 5 bar y una temperatura
elevada en el rango de 400° C a 650° C. El diéxido de carbono y el aire
residual o gas inerte se eliminan del reactor 134 por ventilacién a través de
la Ifnea 175 durante el periodo de regeneracién.

El efluente que comprende los productos de hidrocarburos de alto
peso molecular y &cido bx:omhidrico se extrae del segundo reactor 134 a
través de la lnea 135, se enfrfa a una temperatura en el rango de
aproximadamente 0° C a aproximadamente 100° C en el intercambiador
136, y se combma con el efluente vapor en la linea 112 proveniente del

separador de hxdrocarbums 147. Luego se pasa la mezcla a un separador de-

impurezas 138 y se pone en contacto con agua separada y recirculada que
sc transporta al separador de impurezas 138 en la linea 164 por cualquier
medio adecuado, por ejemplo una bomba 143, y se enfria a una temperatura
en el rango de aproximadamente 0° C a aproximadamente 50° C en el

ar

intercambiador de calor 155. Cualquier producto de hidrocarburo liquido .

condensado en el separador de impurezas 138 se puede extraer y retirar
como corriente 137 y agregar al producto de hidrocarburo liquido 154. El
dcido bromhidrico se disuelve en el separador de impurezas 138 en la
solucién acuosa, que se extrac del separador de impurezas 138 a través de
la linea 144, y se pasa al separador de hidrocarburos 147, en donde los

hidrocarburos residuales se disuelven en la solucién acuosa y se separan
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por contacto con el gas de alimentacién 111. El efluente de fase acﬁosa
separado del separador de hidrocarburos 147 se enfria a una temperatura en
el ran-go de aproximadamente 0° C a aproximadamente 50° C en un
intercambiador de calor 146 y luego se pasa a través de la linea 165 hasta el
absorbente 148, en el cual se recupera el bromo residual de 1a corriente de
ventilacién 167.

La fase de vapor residual que contiene los productos de
hidrocarburos de alto peso molecular se extrae como efluente proveniente
del separador de impurezas 138 y se envia al deshidratador 150 para extraer
sustancialmente toda el agua. de la corriente de gas. Luego se extrae el agua
del deshidratador 150 a través de l1a linea 153. La corriente de gas desecado
que contiene los productos de hidrocarburos de alto peso molecular luego
se pasa a través de la linea 151 a la unidad de recuperacién de producto 152

para recuperar C3 y C4 segiin se desee; pero principalmente la fraccion

C5+ como producto liquido en la linea 154. Se puede usar cualquier
método convencional de deshidratacién y recuperacién de liquidos, taies
como adsorcién desecante de lecho sélido seguido, por ejemplo, de
condensacién refrigerada, expansién criogénica o aceite de absorcién
circulante, como se usa para procesar co-rrientes de gas natural o de gas de
refineria, como conoce el artesano experto, en la implementacién de la
presente invencién. El efluente de vapor residual proveniente de la unidad
de recuperacién de producto 152 luego se separa en una corriente de
purgado 157 que se puede utilizar como combustible para el proceso y un
vapor residual reciclado que se comprime mediante un compresor 158. El

vapor tesidual reciclado que se descarga del compresor 158 se separa en
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dos fracciones. Una primera fraccién igual al menos a 2,5 veces el volurﬁen
de gas de alimentacion se transporta a través de la linea 162, se combina
con el -bromo liquido conducido en la linea 125 y se pasa al intercambiador
de calor 126, en donde el bromo liquido se vaporiza y se alimenta al primer
reactor 130. La segunda fraccién se extrae de la linea 162 a través de la
linea 163 y se regula mediante una vilvula de control 160, a una tasa
suficiente para diluir 1a concentracién de bromuro de alquilo para el reactor
134 y absorber el calor de-reaccién, de manera tal que el reactor 134 se
mantiene en la temperatura de operacién seleccionada, de preferencia en el
rango de aproximadamente 300° C a aproximadamente 400° C, a fin de
optimizar la conversién vs. la selectividad y minimizar la tasa de
desactivacién del catalizador debido al depésito de carbér. En

consecuencia, la dilucién provista por el efluente de vapor reciclado

permite controlar la selectividad para la-bromacién en el primer reactor

130, ademds de moderar la temperatura en €l segundo reactor 134.

Se entrega oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire 110
mediante un soplete o compresor 113 a una presién en el rango de
aproximadamente ambiente a aproximadamente 5 bar a un separador de
bromo 114 para separar el bromo rea;idual del agua que abandona el
separador 114 a través de la linea 164 y se divide en dos porciones. La
primera porcién del agua separada se recicla a través de 1a linea 164, se
enfria en un intercambiador de calor 155 hasta una temperatura en el rango
de aproximadamente 20° C a aproximadamente 50° C, y se mantiene a una
presion suficiente para entrar en el scparador de impurezas 138 por
cualquier medio adecuado, por ejemplo una bomba 143. La porcién de
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agua reciclada se selecciona de manera tal que el efluente de Ia soluciél-l de
dcido bromhidrico extraido del separador de-impurezas 138 a través de la
linea 144 tenga una concentracién en el rango de aproximadamente 10 % a
aproximadamente 50 % en peso de &cido bromhidrico, pero con mayor
preferencia en el rango de aproximadamente 30 % a aproximadamente 48
% en peso para mmmzar la cantidad de agua que se debe vaporizar en el
intercambiador 141 y el precalentador 119 y minimizar Ia presién de vapor
de HBr sobre el 4cido obtenido. Una segunda porcién de agua proveniente
del separador 114 se extrae por 1a linea 164 y se procesa a través de la linea
156.

El 4cido bromhidrico disueito contenido en el efluente de la solucién
acuosa proveniente del separador de impurezas 148 se transporta a ‘través
de la linea 149 y se combina con el oxigeno, el aire enriquecido con
oxigeno o el aire que abandona el separador de bromo 114 en 1z linea 115.°
La combinacién de efluente de solucién acuosa y oxigeno, aire enriquecido
con oxigeno o aire se pasa a un primer lado del intercambiador de calor i41
y a través del precalentador 119 en donde la mezcla se precalienta a una
temperatura en el rango de aproximadamente 100° C a aproximadamente
600° C y con mayor preferencia en el rango de aproximadamente 120° C a
aproximadamente 180° C, y se pasa a un tercer reactor 117 que contiene
una sal de bromuro de metal. El metal de preferencia de la sal de bromuro
es Fe(IlI), Cu(Il) o Zn(Il), si bien se pueden usar Co(II), Ni(I), Mn(II),
V(II), Cr(II) u otros metales de transicién que forman sales de bromuro
oxidables. Como alternativa se pueden usar metales de alcalinotérreos que
también forman sales de bromuro oxidables, tales como Ca(lII) o Mg(Il). La
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sal de bromuro de metal en el reactor de oxidacién 117 se puede usar como
solucién acuosa concentrada o de preferencia, se puede embeber la
solucién de sal acuosa concentrada en una superficie porosa amplia de un
soporte inerte resistente a &cidos, por ejemplo ggl de sflice. El reactor de
oxidacién 117 opera a una presién en el rango de aproximadamente
ambiente a aproximaﬁamcntc 5 bar y a una temperatura en el rango de
aproximadamente 100° C a 600° C, pero con mayor preferencia en el rango
de aproximadamente 120° C a 180° C; alli, el bromuro de metal es oxidado
por oxigeno para dar bromo elemental e hidréxido de metal, 4xido de metal
o especies de oxibromuro &c metal, u ¢xidos de metal en el caso de la'sal
de bromuro de metal sostenido que opera a altas temperaturas y bajas
presiones en las cuales el agua puede existir, sobre todo, como vapor. En
cualquiera de estos casos, el 4cido bromhidrico reacciona con hidréxido de

metal, o especies de 6xido de metal o de oxibromuro de metal y se-

neutraliza para restablecer la sal de bromuro de metal y dar agua. En
consecuencia, las reacciones globales dan por resultado una oxidacién neta
del 4cido bromhidrico producido en el primer reactor 130 y el segundo
reactor 134 para dar bromo ¢lemental y vapor de agua, catalizado por el
bromuro de metal/hidréxido de metal u.6xido de metal que operan en un
ciclo catalitico. En el caso de que el bromuro de metal sea Fe(III)Br2 en
solucién acuosa y opera en un rango de presién y temperatura en el cual el
agua puede existir como liquido, se cree que las reacciones pueden ser:

1) Fe(+3a) + 6Br(—a) + 3H(+2) + 3/20,(g) = 3Br,(g) + Fe(OH)3

2) 3HBr(g) + H;0 = 3H(+a) + 3Br(-a) + H,0

3) 3H(+a) + 3Br(-a) + Fe(OH)3 = Fe(+3a) + 3Br(-2) + 3H,0
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En el caso de que el bromuro de metal sea Cu(II)Br2 sostenido en- un
soporte inerte y operado en condiciones de-mayor temperatura y menor
presiéz-l en las cuales el agua'existe principalmente como vapor, se cree que
las reacciones son:

1) 2Cu(II)Br2 = 2Cu(I)Br + Br2(g)

2) 2Cu(D)Br + O(g) = Br2(g) + 2Cu()O

3) 2HBr(g) + Cu(I)O = Cu(Il)Br; + H;0(g)

El bromo elemental-y el agua, y cualquier oxigeno o nitrégeno
residual (si se utiliza aire o aire enriquecido con oxigeno como oxidante)
que sales como vapor de 1;1 salida del tercer reactor 117, se enfrian en el
segundo lado del intercambiador 141 y se condensa 120 a una temperatura
en el rango de aproximadamente 0° C a aproximadamente 70° C, en donde
el bromo y el agua sefondensanypasan a un separador de fases 122. En el

separador de tres fases 122, dado que- el agua liquida tiene limitada-

solubilidad para el bromo, en el orden de aproximadamente 3 % en peso,
cualquier bromo adicional que se condense forma una fase separada de
bromo liquido més denso. No obstante, 1a fase de bromo liquido tiene una
solubilidad en agua notablemente inferior, en el orden de menos del 0,1 %.
En consecuencia, se pueden obtener ficilmente un vapor de bromo
sustancialmente seco mediante la condensacién de bromo liquido y agua, la
decantacion de agua por simple separacién fisica y la posterior
revaporizacién del bromo liquido. Es importante operar en condiciones que
den por resultado la reaccién casi completa de HBr, a fin de evitar
significativa cantidad residual de HBr del bromo liquido condensado y el
agua, a medida que el HBr incremente la miscibilidad del bromo en 1a fase
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acuosa, y en concentraciones suficientemente elevadas para dar una ﬁr;ica
fase liquida ternaria.

El bromo liquido se bombea desde el separador de tres fases 122
mediante una bomba 124 a una presién ;suﬁciqnte para mezclar con la
corriente de vapor 162. En consecuencia, se recupera el bromo y se recicla
dentro del proceso. "El aire residual, aire emriquecido con oxigeno u
oxigeno, y cualquier vapor de bromo no condensado sale del separador de
tres fases 122 y se pasa a través de la linea 123 al separador de impurezas
de bromo 148, en donde el bromo residual se recupera por disolucién en 14
corriente de solucién de .é,cido bromhidrico conducida al separador de
impurezas 148 a través de 1a linea 165. Se extrac el agua del separador de
tres fases 122 a través de la linea 129 y se pasa al separador 114.

Los siguientes ejemplos demuestran la puesta en prictica y la

1OD

utilidad de la presente invencién, pero- no se¢ deben interpretar como -

limitantes de su alcance.
EJEMPLO 1

Diversas mezclas de bromo seco y metano se hacen reaccionar en
forma homogénea a temperaturas en el rango de 459° C a 491° C a una
Velocidad de espacio de gas horario [@ Hourly Space Velocity (GHSV,
que se define con la velocidad de flujo de gas en litros estdndar por hora,
dividido por el volumen bruto del lecho catalizador del reactor, incluso la
porosidad del lecho catalizador, en litros) de aproximadamente 7.200 ™'
Los resultados de este ejemplo indican que para las relaciones molares de
metano a bromo superiores a 4,5:1 la selectividad para bromuro de metilo
estd en el rango del 90 a 95 %, con conversién casi completa del bromo.
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EJEMPLO 2

La FIG. 7 y 1a FIG. 8 ilustran dos ejemplos de anélisis PONA de dos
muestras de producto liquido Cg+ recuperados durante dos corridas de
prueba con bromuro de metilo y metano que reaccionan sobre catalizador
de zeolita ZSM-5. Estos andlisis muestran el contenido sustancialmente
aromético de las fracciones C6+ producidas.

EJEMPLO 3 ‘

Se hace reaccionar bromuro de metilo sobre catalizador de zeolita
ZSM-5 con una velocidad de espacio de gas horario (GHSV) de
aproximadamente 94™" por- un rango de temperaturas de aproximadamente
100° C a aproximadamente 460° C a aproximadamente 2 bar de presién.
Tal como se ilustra en 1a FIG. 4, que es un grifico de la conversién de
bromuro de metilo conversién y la selectividad de producto para la
reaccién de oligo;neri;acién en funcién de la temperatura, la conversién de -
bromuro de metilo aumenta ripidamente en el rango de aproximadamente
200° C a aproximadamente 350° C. Temperaturas inferiores en el rango de
aproximadamente 100° C a aproximadamente 250° C favorecen la
selectividad respecto de productos de mayor peso molecular, aunque la
conversibn es baja. Las temperatur;s superiores en el rango de
aproximadamente 250° C a aproximadamente 350° C muestran mayores
conversiones en el rango de 50 % a casi el 100 %, pero incrementan la
selectividad a productos de menor peso molecular, en particular se observa
metano no deseado. A temperaturas superiores, por encima de 350° C, la
selectividad para metano aumenta répidamente. A aproximadamente 450°
C se produce conversién casi completa a metano.
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EJEMPLO 4

Se hacen reaccionar bromuro de metilo, bromuro de hidrégeno y
metano sobre un catalizador de zeolita ZSM-5 a aproximadamente 2 bar de
presién a aproximadamente 250° C y también a aproximadamente 260° C a
una GHSV de aproximadamente 76 ™. También se corrieron pruebas de
comparacién que utilizan un mezcla de sélo bromuro de metilo y metano,
sin bromuro de hidrégeno sobre el mismo catalizador ZSM-5 a
aproximadamente la misma presion, a aproximadamente 250° C y a
aproximadamente 260° C, con una GHSV de aproximadamente 73 ""._La
FIG. 5 es un gréfico qué ilustra las conversiones comparativas y las
selectividades de varias corridas de prueba de ejemplo, y sélo muestra un
efecto mucho menor debido a la presencia de HBT sobre las selectividades
de los productos. Dado que el 4cido bromhidrico sélo tiene un efecto menor
sobre la convers'ién y la selectividad, -no es necesario extraer el Acido -
bromhidrico generado en el paso de la reaccién de bromacién anterior a la
reaccién de conversién de los bromuros de alquilo, en el cual se forma
dcido bromhidrico adicional en cualquier caso. En consecuencia, se puede
simplificar sustancialmente el proceso. '

EJEMPLO 5 '

Se hace reaccionar bromuro de metilo sobre un catalizador de zeolita
ZSM-5 a 230° C. Se agrega dibromometano al reactor. La FIG. 6, que es
un grifico de selectividad de producto, indica que la reaccién de bromuro
de metilo y dibromometano produce un cambio en la selectividad hacia los
productos C5+ versus bromuro de metilo solo. En consecuencia, estos
resultados demuestran que el dibromometano también es reactivo y en
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consecuencia no se requiere muy elevada selectividad para bromomeﬁnO
. en el paso de bromacién del proceso de la presente invencién. No obstante,
se ha c-)bservado que la presencia de dibromometano aumenta la tasa de
desactivacién del catalizador, y requiere una mayor temperatura de
operacién pare optimizar 1a compensacién entre la selectividad y la tasa de
desactivacién, comparadas con bromuro de metilo puro.
EIEMPLO 6

Se hace reaccionar una mezcla de 12,1 % en moles de bromuro de
metilo y 2,8 % en moles de bromuro de propilo en metano sobre un
catalizador de zeolita ZSM;S a 295° C y una GHSV de aproximadamente
260 ™. Se observa una conversion de bromuro de metilo de
aproximadsmente 86 % y una conversién de brommro de propilo de
aproximadammtg 08 %.

En consecuencia, de acuerdo con-todas las formas de realizacién -

antes mencionadas de 1a presente invencién, el bromuro de metal/hidréxido
de metal, oxibromuro de métal u 6xido de metal oper en un ciclo catalitico
que permite el ficil reciclado del bromo en el proceso. El bromuro de metal
se oxida con facilidad mediante oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o
aire, ya sea en fase acuosa o en la fase d;.avaporaten':peraturasenelmngo
de aproximadamente 100° C a aproximadamente 600° C y con mayor
preferencia en el rango de aproximadamente 120° C a aproximadamente
180° C para dar vapor de bromo elemental e hidréxido metal, oxibromuro
de metal u 6xido de metal. La operacién a temperaturas inferiores a
aproximadamente 180° C es ventajosa, por lo que permite el uso de equipo
de bajo costo, resistente a la corrosién y revestido de fluoropolimero. El
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icido bromhidrico se neutraliza por reaccién con el hidréxido de metal u
6xido de metal para dar vapor de agua y el bremuro de metal.

El vapor de bromo elemental y el vapor de agua se condensan y se
separan con facilidad en la fase Hquida por simple separacién fisica, para
dar bromo sustancialmente seco. La ausencia de agua significativa permite
la bromacién selectiw}-a de alcanos, sin produccién de .COz y la posterior
oligomerizacién eficiente y selectiva, y reacciones de ciclacién de
bromuros de alquilo para dar principalmente propano y productos méis
pesados, cuya fraccién Cs+ contiene sustanciales alcanos ramificados y
arométicos sustituidos. Ei subproducto vapor de 4cido bromhidrico
proveniente de la bromacién y la reaccién ;;le oligomerizacién se disuelve
con rapidez en una fase acuosa y se neutraliza con el hidréxido de mietal o
especies de 6xido de metal provenientes de la oxidacién del bromuro de
metal. | - -

De acuerdo con otra forma de realizacién del proceso de la presente
invencién ilustrada en 1a FIG. 9A, los estadios de bromacién de alquilo y
de conversién de bromuro de alquilo se operan de manera sustancialmente
similar a los correspondientes estadios d?scritos respecto de las FIGS. 2y 3
anteriores. Més particularmente, se transporta o conduce una corriente de
gas que contiene alcanos de bajo peso molecular, compuesto por una
mezcla de un gas de alimentacién y una corriente de gas reciclado a una
presién en el rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar a
través de una linea, tuberia o conducto 262 y 211, respectivamente, y se
mezcla con bromo liquido seco en linea 225. La mezcla obtenida se
transporta mediante una bomba 224 y se pasa a un intercambiador de calor
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226 en el cual se vaporiza €l bromo liquido. La mezcla de alcanos de bajo
peso molecular y vapor de bromo seco se -alimenta al reactor 230. De
preferencia, la relacién molar entre alcanos de bajo peso molecular y vapor
de bromo seco en la mezcla introducida en el reactor 230 es superior a
2,5:1. El reactor 230 tiene una zona de precalentamiento de estrada 228 que
calienta la mezcla hasta una temperatura de inicio de reaccién en el rango
de 250° C a 400° C. En el primer reactor 230, se hace reaccionar los alcanos
de bajo peso molecular en reaccién exotérmica con vapor de bromo seco a
una temperatura relativamente baja, en el rango de aproximadamente 250°
Caaproximadamcnte@O‘C,yaunapresiénelrangode
aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar, a fin de producir
bromuros de alquilo gaseosos y vapores de écido bromhidrico. El lmite
superior del rango de temperatura de operacién es superior al limite

superior del rango de temperatura de la reaccién de iniciacién a la cual se -

calienta la mezcla de alimentacién debido a la naturaleza exotérmica de la
reaccién de bromacién. En el caso del metano, la formacién de bromuro de
metilo tiene lugar de acuerdo con la siguiente reaccién general:

CHa(g) + Br, (g) > CH,Br (g) + HBr (g)

Bsta reaccidn ocurre con un grado significativamente elevado de
selectividad para bromuro de metilo. Por ejemplo, en el case de bromo que
reacciona con un exceso molar de metano, con una relacién de metano a
bromo de 4,5:1, la selectividad para ¢l bromuro de metilo monohalogenado
esta en el rango de 90 a 95 %. También se forman pequefias cantidades de
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dibromometano y tfribromometano en la reaccién de bromacién. .Los
alcanos superiores tales como etano, propano y butano, también se broman
con fa:cilidad para dar espécies monobromadas y -multibromadas. Si se
utiliza una relacién alcano a bromo significativamente inferiora 2,5 a 1, se
produce selectividad a bromuro de metilo sustancialmente inferiora 90 %y
se observa significativa formacién de humo de carbén mo deseado.
También se ha demostrado que otros alcanos tales como etano y propano
que pueden estar presentes en el gas de alimentacién para la bromacién se
broman con facilidad para formar bromuros de etilo y bromuros de propilo.
Ademés, el vapor de bromc-) seco que se alimenta en el primer reactor 230
estd sustancialmente libre de agua. El solicitante descubrié que la
eliminacién de sustancialmente todo el vapor de agua del paso de
bromacién en el pnmcr reactor 230 sustancialmente elimina la formacién

A

diéxido de carbono no deseado, por lo que se incrementa la selectividad de

1a bromacién de bromuros de alquilo y se elimina gran cantidad de calor de
desecho generado en la formacién de diéxido de carbono a partir -de
alcanos.

El efluente que contiene bromuros: de alquilo y 4cido bromhidrico se
extrae del primer reactor 230 a través de la linea 231 y se enfria
parcialmente a una temperatura en el rango de aproximadamente 150° C a
350° C en intercambiador de calor 232 antes de fluir a un segundo reactor
234, En el segundo reactor 234, se hace reaccionar los bromuros de alquilo
reaccién exotérmica a un rango de temperatura de aproximadamente
150° C a aproximadamente 450° C, y una presién en el rango de
aproximadamente 1 bar a 30 bar, sobre un lecho fijo de catalizador de
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silicato de aluminio cristalino, de preferencia un catalizador de zeolit:;, y
con mayor preferencia un catalizador de -zeolita ZSM—5. Si bien el
cataliz;ador de zeolita se usa de preferencia en forma-de hidrégeno, sodio o
magnesio, la zeolita también puede estar mddiﬁcada por intercambio iénico
con otros cationes de metales alcalinos tales como Li, K, Na o Cs, con
cationes de metales 'élcalinotéﬂeos, tales como Mg, Ca, Sr o Ba, con
cationes de metales de transicién, tales como Ni, Mn, V, W, o con la forma
de hidrégeno. Se pueden usar otros catalizadores de zeolita con diversos
tamafios de poro y acidez, que se sintetizan’ al variar la relacién entre
alimina y silicato, para el segundo reactor 234 como seré evidente para un
artesano experto. En este reactor se oligomerizan los bromuros de alquilo
para producir una mezcla de productos de hidrocarburos de alto peso
molecular y vapor adicional de 4cido bromhidrico.

AO

La temperatura a 1a cual opera el segundo reactor 234 es un

importante pardmetro para determinar la selectividad de la reaccién de
oligomerizacién para diversos pi'oductos de hidrocarburos liquidos -de
mayor peso molecular. Se prefiere operar el segundo reactor 234 a una
temperatura dentro del rango de aproximadamente 150° C a 450° C, pero
con mayor preferencia dentro del rango de aproximadamente 300° C a
aproximadamente 400° C. Las temperaturas superiores a aproximadamente
300° C en el segundo reactor dan por resultado rendimientos aumentados
de hidrocarburos livianos, tales como el indeseable metano, mientras que
las temperaturas inferiores aumentan los rendimientos de productos de
hidrocarburos de mayor peso molecular. En el extremo inferior del rango
de temperatura se observa que el bromuro de metilo reacciona sobre zeolita
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ZSM-5 a temperaturas tan bajas como aproximadamente 150° C con
significativa conversién de bromuro de metilo en el orden del 20 %, con
alta selectividad hacia los productos Cs+. Cabe destacar que en el caso de
las reacciones de los bromuros de alquilo sobre el referido catalizador de
zeolita ZSM-5, las reacciones de ciclacién se producen de manera tal que
las fracciones C+ pr'éducidas contienen un alto porcentaje de arométicos
sustituidos. Con temperaturas crecientes cercanas a aproximadamente 300°
C, la conversién de bromuro de metilo aumenta hacia el 90 % o mayor,
aunque la selectividad para los productos Cis+ disminuye y aumenta la
selectividad hacia productos més livianos, en particular hacia ¢l indeseable
metano. Sorprendentemente, se produce mu.y poco etano o compuestos de
olefina C,-C,. A temperaturas cercanas a aproximadamente 450° C se
produce la conversién casi completa de bromuro de metilo a metano. En el

AN

rango de temperatura &éptima de -aproximadamente 300° C a°

aproximadamente 400° C, como subproducto de la reaccién se acumula una
pequefia cantidad de carbono sobre €l catalizador durante la opm-acidn,- al
causar un disminucién de la actividad del catalizador durante un rango de
horas a varios cientos de horas, segiin las condiciones de la reaccién y la
composicién del gas de alimentacién. Se.cree que las mayores temperaturas
de reaccién de aproximadamente 400° C favorecen la formacién de carb6n
y en consecuencia la tasa de desactivacion del catalizador. Por el contrario,
la operacidn en el extremo inferior del rango de temperatura, en particular
por debajo de aproximadamente 300° C también puede promover la
formacién de coque, probablemente a la velocidad reducida de la desorcién
de productos hidrocarburos. En consecuencia, las temperaturas de
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operacibn dentro del rango de aproximadamente 150° c a
aproximadamente 400° C, pero con mayor. preferencia en el rango de
aproximadamente 300° C a aproximadamente 400° C, en el segundo reactor
234 el balance aumenta la selectividad para los productos buscados y
disminuye las tasas de desactivacién debido a la formacién de carbén,
contra mayor conversién por pasaje, que minimiza la cantidad del
catalizador, las tasas de reciclado y el tamafio de equipo requerido.

El catalizador se puede regenerar peribdicamente in situ, al aislar el
reactor 234 del flujo normal del proceso, purgar con un gas inerte a través
de la linea 270 a una pmﬁbn en ¢l rango de aproximadamente 1 bar a
aproximadamente 5 bar y a una elevada temperatura en el rango de
aproximadamente 400° C a aproximadamente 650° C a fin de extraer el
material sin reaccionar adsorbido sobre el catalizador mientras sea prictico,
y luego oxidar el-carb-;no depositado a CO, por adicién de aire u oxigeno -
diluido con gas inerte a través de la linca 270 al reactor 234 a una presién
en el rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 5 bar y una
clevada temperatura en el rango de aproximadamente 400° C a
aproximadamente 650° C. El di6éxido de carbono y el aire residual o gas
inerte se eliminan por ventilacién del re;actor 234 a través de la linea 275
durante el periodo de regeneracién.

El efluente que comprende los productos de hidrocarburos de alto
peso molecular y dcido bromhidrico se extrae del segundo reactor 234 a
través de la linea 235 y se enfria a una temperatura en ¢l rango de
aproximadamente 100° C a aproximadamente 600° C en el intercambiador
236. Tal como se ilustra en la FIG. 9A, el efluente refrigerado se transporta
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a través de la lineas 235 y 241 con las vélvulas 238 en posicién abierta y
las vélvulas 239 y 243 en posicién cerrada y se introduce en un vaso o
reactor 240 que contiene un lecho 298 de un éxido de metal de fase sélida.
El metal del 6xido metélico se selecciona de magnesio (Mg), calcio (Ca),
vanadio (V), cromo (Cr), manganeso (Mn), hi-erro (Fe), cobalto (Co),
niquel (Ni), cobre (Ct), zinc (Sn) o estafio (Sn). El metal se selecciona por
el impacto de sus propiedades fisicas y termodinimicas respecto a la
temperatura deseada de 1a operacidn, y también por los posibles impactos y
costos ambientales y de salud. De preferencia se utiliza magnesio, cobre e
hierro como metal, donde se prefiere mis el magnesio. Estos metales tiex-len
la propiedad de no s6lo formar 6xidos sino también sales de bromuro,
donde las reacciones son reversibles en un rango de temperatura de menos
de aproximadamente 500° C. De preferencia, el 6xido de metal sdlido se
inmoviliza sobre -un s-(-)porte resistente a la atricién adecuado, por ejemplo -
sflice amorfa sintética, .tal como Davicat Grade 57, fabricado por Davison
Catalysts of Columbia, Maryland. En el reactor 240 se hace reaccionar el
icido bromhidrico con el éxido metilico a temperaturas inferiores a
aproximadamente 600° C y de preferencia entre aproximadamente 300° C a
aproximadamente 500° C, de acuerdo con la siguiente formula general, en
donde M representa el metal:
2HBr + MO - MBr,+ H,0

El vapor de agua que resulta de esta reaccién se transporta junto con los
productos de hidrocarburo de alto peso molecular en la linea 244, 218 y
216 a través de la vilvula abierta 219 hasta el intercambiador de calor 220

en donde la mezcla se enfria a una temperatura en el rango de
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aproximadamente 0° C a aproximadamenté 70° C. Esta mezcla enfriada se
conduce al deshidratador 250 para extraer sustancialmente la totalidad del
agua l;roveniente de la corriente de gas. Luego se extrae el agua del
deshidratador 250 a través de la linea 253. La corriente de gas seco que
contiene los productos de hidrocarburos de alto peso molecular luego se
pasa a fravés de la liti;:a 251 hasta la unidad de recuperacién del producto
252 para recuperar C; y C, segtin se desee, pero sobre todo la fraccién Cs+
en un producto liquido en linea 254. Cualquier método convencional de
deshidratacién y de recuperacién de liquidos tal como una absorcién, de
disecante de lecho sélido seguido, por ejemplo, de condensacién
refrigerada, expansién criogénica o aceite de absorcién circulante, tal como
s usa para procesar corriente de gas natural o de gas de refineria, como es
conocido por un artesano experto, se puede usar para le implementacién de

AW

la presente invencién. El efluente de vapor residual proveniente de la -

unidad de recuperacién de producto 252 luego se separa en una corriente
para purgar 257 que se puede utilizar como combustible para el procesc; y
un vapor residual de reciclado que se comprime mediante €l compresor
258. El vapor residual reciclado descargado desde el compresor 258 se
separa en dos fracciones. Una primera fracci6n igual al menos a 1,5 veces
el volumen del gas de alimentacién se transporta a través de la linea 262,
combinado con el bromo liquido y el gas de alimentacién conducido en
lfnea 225 y se pasa a un intercambiador de calor 226 en donde el bromo
liquido se vaporiza y se alimenta en el primer reactor 230 en una forma
como la antes descrita. La segunda fraccién que extrae de la linea 262 a
través de 1a linea 263 y se regula mediante una vélvula de control 260, a
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una velocidad suficiente para diluir la concentracién de bromuro de alqu-ilo
. en ¢l reactor 234 y absorbe ¢l calor de reaccién de manera tal que el reactor
234 se mantienc a la temperatura de operacién seleccionada, de preferencia
en el rango de aproximadamente 300° C a éproxi;nadammte 400° C, a fin
de optimizar la conversién vs. la selectividad y minimizar la tasa de
desactivacién del catalizador debido al depésito de carbén. En
consecuencia, la dilucién provista por el efluente de vapor reciclado
permite controlar la selectividad de la bromacién en el primer reactor 230
ademés de moderar la temperatura en el segundo reactor 234.

El oxigeno, el aire enriquecido con ox_Igeno o el aire 210 es provisto
mediante soplete o co:hpresor 213 a unz presién en el rango de
aproximadamente ambiente a aproximadamente 10 bar para bromo a fravés
de la linea 214, 1a linea 215 y la vélvula 249 a través del intercambiador de

calor 215, en donde el oxigeno, el aire enriquecido con oxigeno o el aire se -

precalienta a una temperatura en el rango de aproximadamente 100° C a
aproximadamente 500° C en un segundo vaso o reactor 246 que contiene un
lecho 299 de un bromuro de metal de fase sélida. El oxfgeno reacciona con
el bromuro de metal de acuerdo con la siguiente reaccién general, en donde
M representa el metal:
MBr,+ 1/20,-» MO + Br,

De esta manera se produce un vapor de bromo seco sustancialmente libre
de HBr, asi producido para eliminar la necesidad para la posterior
separacién de agua o dcido bromhidrico a partir del bromo lfquido. El
reactor 246 se opera a2 menos de 600° C, y con mayor preferencia entre
aproximadamente 300° C a aproximadamente 500° C. El vapor de bromo
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obtenido se transporta desde el reactor 246 a través de la linea 247,. la
- vélvula 248 y la linea 242 hasta el intercambiador de calor o el
condensador 221 en donde €l bromo se condensa en liquido. E1 bromo
liquido se transporta a través de la linea 242 hasta un separador 222 en
donde el bromo liquido se extrae a través de la linea 225 y se transporta a
través de la linea 225. hasta el intercambiador de calor 226 y el primer
reactor 230 mediante cualquier medio adecuado, por ejemplo una bomba
224, El aire residual o ¢l oxigeno que no reacciond se transporta desde el
separador 222 a través de la linea 227 hasta una unidad de separador de
impurezas de bromo 223, tal como un sistem de separador de impurezas
de Venturi que contiene un solvente adecuado, o un medio adsorbente
sélido adecuado, como lo seleccione un artesano experto, en donde se
captura el resto del bromo. El bromo capturado se desorbe del solvente

separador de impurezas o adsorbente por calentamiento u otro medio

adecuado y el consecuente bromo recuperado se transporta a través de la
linea 212 a la linea 225. El aire u bxigeno limpio de impurezas se elimiim
por ventilacién a través de la linea 229. De esta manera se extraen
nitrgeno y cualquier otro componente sustancialmente no reactivo del
sistema de la presente invencién y por lo tanto no permitido ingresar en la
porcién del proceso que contiene hidrocarburos; también se evita la pérdida
de bromo al medio circundante.

Una ventaja de extraer el HBr mediante la reaccién quimica de
acuerdo con la presente forma de realizacién, en lugar de por simple
solubilidad fisica, consiste en la degradacién sustancialmente completa del
HBr a niveles bajos con elevadas temperaturas del proceso. Otra ventaja
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definida es 1a eliminacién de agua proveniente del bromo extraido, coﬂ lo
. cual se elimina la necesidad de separar las fases de bromo y agua, y de
separar el bromo residual de la fase de agua.

Los reactores 240 y 246 se pucden operar en forma ciclica. Tal como
se ilustra en la FIG. 9A, se operan las vélvulas 238 y 219 en el modo
abierto, a fin de permitir la extraccién de cido bromhidrico del efluente
que se extrac del segundo reactor 234, mientras que se operan las vilvulas
248 y 249 en modo abierto -para permitir el flujo de aire, aire enriquecido
con oxigeno u oxigeno a través del reactor 246, a fin de oxidar el bromurg
de metal s6lido que contlme Una vez producida la conversién significativa
del 6xido de metal y el bromuro de metal en los reactores 240 y 246,
respectivamente, se cicrran estas vélvulas. En esté punto, el lecho 299 del
reactor 246 es un lecho sustancialmente de bromuro de metal sélido,

mientras que el lecho 298 en el reactor 240 es sustancialmente 6xido de -

metal s6lido. Tal como se ilustra en 1a FIG. 10A, luego las vélvulas 245 y
243 se abren para permitir el flujo de oxigeno, aire enriquecido con
oxigeno o aire a través del reactor 240, a fin de oxidar el bromuro de metal
sélido que contiene, mientras se abren la.? vélvulas 239 y 217 para permitir
que se retire el efluente que comprende los productos de hidrocarburos de
alto peso molecular y 4cido bromhidrico del segundo reactor 234 y se
introduzca en ¢l reactor 246. Los reactores se operan de esta manera hasta
que se haya producido Ia significativa conversién del éxido de metal y el
bromuro de metal en los reactores 246 y 240, respectivamente, y entonces
se vuelven a ciclar los reactores en el flujo esquemético ilustrado en la FIG.

9A , al abrir y cerrar las vilvulas como ya se indicé.
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Cuando se utiliza oxigeno como gas oxidante transportado a h‘a.vés
de l1a linea 210 hasta el reactor usado para-oxidar el bromuro de metal
s6lido contenido en él, la forma de realizacién del proceso de la presente
invenci6n ilustrada en las FIG. 9A y 10A se puede modificar de mancra tal
que ¢l vapor de bromo producido de cualquiera de los reactores 246 (FIG.
9B) o 240 (FIG. 10B) se transporta a través de la lineas 242 y 225
directamente hasta el primer reactor 230. Dado que el oxigeno es reactivo y
no se acumula en el sistema, s¢ obvia la necesidad de condensar el vapor de
bromo a liquido para extraer componentes no reactivos, tales como
nitrégeno. El compresor 21'3 no se ilustra en las FIG. 9B y 10B dado que
sustancialmente todas las fuentes comerciales de oxigeno, tales como una
unidad comercial separadora de aire, proveen oxigeno a la linea 210 con la
presion requerida. De no ser asi, se puede utilizar un compresor 213 para
obtener dicha pre;:ién ::omo seré evidente para un artesano experto.

En la forma de realizacién de la presente invencién ilustrada en la
FIG. 11A, los lechos de particulas de éxido de metal sélido y las particulas
de brommro de metal sdélido contenidas en los reactores 240 y 246,
respectivamente, se fluidifican y se conectan de la manera descrita méis
adelante, a fin de proveer a la opmﬁén continua de los lechos sin
necesidad de proporcionar un equipo, por ejemplo vilvulas, para cambiar la
direccién de! flujo desde y hacia cada reactor. De acuerdo con esta forma
de realizacién, el efluente que comprende los productos de hidrocarburos
de alto peso molecular y &cido bromhidrico se extrae del segundo reactor
234 a través de la linea 235, se enfria a una temperatura en el rango de
aproximadamente 100° C a aproximadamente 500° C en un intercambiador
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236, y se introduce en ¢l fondo de un reactor 240 que contiene un lecho 298

_de particulas de é6xido de metal sélido. El flujo de este fluido introducido

induce a las particulas del iecho 298 a moverse hacia arriba dentro del
reactor 240 a medida que el 4cido bromhidrico reacciona con el éxido de
metal de la manera antes descrita, respecto de la FIG. 9A. En la parte
superior del lecho 298 se extraen las particulas que contienen bromuro de
metal sustancialmente sdlido en el soporte resistente a la atricién debido a
la reaccién sustancialmente.completa del 6xido de metal sélido con 4cido
bromhidrico en un reactor 240, a través de un vertedor o ciclén u otro
medio convencional para la: separacion de sélidos/gases, se hace fluir por
gravedad por la linea 259 y se introduce cerca del fondo del lecho 299 de
las particulas de bronmro de metal sélido del reactor 246. En la forma de
realizacién ilustrada en la FIG. 11A, se entrega oxigeno, aire enriquecido

con oxigeno o aire 210 mediante un soplete o compresor 213 a una presién -

en el rango de aproximadamente ambiente a aproximadamente 10 bar,
transportado a través de la linea 214 hasta el intercambiador de calor 215,
en donde el oxigeno, el aire enriquecido con oxigeno o el aire se
precalientan a una temperatura en el rango de aproximadamente 100° C a
aproximadamente 500° C y se introduce-a un segundo vaso o reactor 246
debajo del lecho 299 de bromuro de metal de fase sélida. El oxigeno
reacciona con bromuro de metal de la manera antes descrita, respecto de la
FIG. 9A para producir vapor de bromo seco sustancialmente libre de HBr.
El flujo de este gas introducido induce a las particulas del lecho 299 a fluir
hacia arriba dentro del reactor 246, a medida que el oxigeno reacciona con
el bromuro de metal. En la parte superior del lecho 298 se extraen las
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particulas que contienen sustancialmente éxido de metal sélido en el
. soporte resistente a la atricibn debido a la reaccién sustancialmente
completa del bromuro de mietal sélido con oxigeno en el reactor 246
mediante un vertedor o ciclén u otra medio convencional de separacién de
s6lido/gas, se deja fluir por gravedad por la linea 264 y se introduce en la
parte inferior del lecho 298 de particulas de éxido de metal sélido en el
reactor 240. De esta manera se pueden operar los reactores 240 y 246 en
forma continua, sin cambiar los pardmetros de operacién.

En la forma de realizacién ilustrada en la FIG. 118, se utiliza-

oxfgeno como gas oxidante y se transporta a través de la linea 210 hasta el
reactor 246. En consecuencia, la forma de realizacién del proceso de la
presente invenci6n ilustrada en 1a FIG. 11A se modifica de manera tal que
el vapor de bromo producldo en el reactor 246 se transporta a través de las

lineas 242 y 225 dxrectamente hasta el primer reactor 230. Dado que el -

oxigeno es reactivo y no se acumula en el sistema se obvia 12 necesidad d
de condensar el vapor bromo a liquido, a fin de eliminar los componentes
que no reaccionaron, tales como nitrégeno. El compresor 213 no se ilustra
en la FIG. 118 dado que sustancia]mmtq todas las fuentes comerciales de
oxigeno, tales como una unidad de sepa;racién de aire comercial, provee
oxigeno a 1a Ifnea 210 a 1a presion requerida. De no ser asi, se puede usar
un compresor 213 para obtener esta presién, como serd obvio para un
artesano experto.

De acuerdo con otra forma de realizacién del proceso de la presente
invenci6n, ilustrada en la FIG. 12, los estadios de la bromacién de alquilos

Y la conversién de bromuro de alquilo se operan en forma sustancialmente
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similar a los estadios correspondientes descritos en detalle respecto de Ia
_ FIG. 9A, salvo como se analiza més adelante. El aire u oxigeno residual y
el vapor de bromo que emarian del reactor 246 son transportados a través
de 12 linea 247, la vilvula 248, y la linea'242 y la vilvula 300 hasta el
intercambiador de calor o condensador 221, en d;mde el gas que contiene
bromo se enfifa a una temperatura en el rango de aproximadamente 30° C &
aproximadamente 300° C El vapor que contiene bromo luego se transporta
a través de la linea 242 al vaso o reactor 320 que contiene un lecho 322 de
un bromuro de metal de fase sélida en un estado de valencia reducido. El
metal del bromuro de metal en estado de valencia reducido se selecciona de
cobre (Cu), hierro (Fe) o molibdeno (Mo). El metal se selecciona por el
impacto de sus propiedades fisicas y termodindmicas respecto de la
temperatura de operac16n deseada, y también por los posibles impactos y

N2\

costo sobre el amblente y la salud. De. preferencia, se utilizan cobre ye -

hierro como metal, donde cobre es €l de mayor preferencia. El bromuro de
metal sélido se inmoviliza de preferencia sobre un soporte resistente a la
atricién adecuado, por ejemplo una silice amorfa sintética, tal como
Davicat Grade 57, fabricado por Davison-Camlysls of Columbia, Maryland.
En el reactor 320 se hace reaccionar el-bromo vapor con el bronmro de
metal de fase s6lida, de preferencia retenido sobre un soporte resistente a la
atricién adecuado a temperaturas por debajo de aproximadamente 300° C y
de preferencia entre aproximadamente 30° C y aproximadamente 200° C,
de acuerdo con la siguiente férmula general, en donde M? representa el
metal:

2M®Br, + Br; ZMzBrn-l-l
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De esta manera, se almacena el bromo como un segundo bromuro de metal,
. e8 decir 2M*Bry., en ¢l reactor 320, mientras que el vapor obtenido, que
contiene aire u oxigeno residual se elimina por ventilacién del reactor 320 a
través de Ia linea 324, 1a vélvula 326 y 1a linea 318.

La corriente de gas que contiene alcanos de bajo peso molecular,
compuesta de la mezcla de gas de alimentacién (linea 211) y una corriente
de gas reciclado, se transporta o conduce a través de la linea 262, el
intercambiador de calor 352, en donde 1a corriente de gas se precalienta a
una temperatura en el rango de aproximadamente 150° C. a
aproximadamente 600° C, la vilvula 304 y la linea 302 a un segundo vaso o
reactor 310 que contiene un lecho 312 de un bromuro de metal de fase
s6lida en un estado de valencia oxidado. El metal del bromuro de metal en
estado de valencia oxidado se selecciona de cobre (Cu), hierro (Fe), o
molibdeno (Mo). El metal se selecciona por el impacto de sus propiedades -
fisicas y termodindmicas respecto de la temperatura de operacién deseada,
y también por los posibles impactds y costos sobre el medio ambiente y-la
salud. De preferencia, se emplean cobre o hierro como el metal, donde
cobre es el de mayor preferencia. El bromuro de metal sélido en estado
oxidado se inmoviliza de preferencia sobre un soporte resistente a la
atricién adecuado, por ejemplo una sflice amorfa sintética tal como Davicat
Grade 57, fabricado por Davison Catalysts de Columbia, Maryland. La
temperatura de la corriente de gas es de aproximadamente 150° C a
aproximadamente 600° C, y de preferencia de aproximadamente 200° C a
aproximadamente 450° C. En el segundo reactor 310, la temperatura de la
corriente de gas descompone térmicamente el bromuro de metal de fase
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s6lida en un estado de valencia oxidado, para dar vapor de bromo elemer;tal
.y un brommuro de metal sélido en estado reducido de acuerdo con la
siguier;te férmula general, en donde M2 representa el metal:
2M’Bryy - 2MBm+Br,

El bromo vapor obtenido se transporta con la corriente de gas que contiene
alcanos de bajo peso molecular a través de las lineas 314 315, la vélvula
317, 1a linea 330, el intercambiador de calor 226 antes de ser introducido al
reactor de bromacién de alquilos 230.

Los reactores 310 y 320 se pueden operar en forma ciclica. Tal como
se ilustra en la FIG. 12, se opera la véilvula 304 en modo abierto, a fin de
permitir el transporte de la corriente de gas que contiene alcanos de bajo
peso molecular hasta el segundo reactor 310, mientras que la vilvula 317 se
opera en modo abierto a fin de permitir el transporte de esta corriente de

N2>

gas con vapor de bromo generada en el-reactor 310 hasta el reactor de -

bromacién de alquilos 230. De modo similar, se opera la viivula 306 en
modo abierto para permitir ¢l transporte del vapor de bromo proveniente
del reactor 246 hasta el reactor 320, mientras se opera la vélvula 326 en el
modo abierto a fin de permitir la ventilacién del aire u oxigeno. residual
desde el reactor 320. Una vez que se haya producido significativa
conversién del bromuro de metal reducido y del bromuro de metal oxidado
en los reactores 320 y 310, respectivamente, hasta los correspondientes
estados oxidado y reducido, estas vilvulas se cierran como se ilustra en la
FIG. 13. En este punto, el lecho 322 del 320 es un lecho de sustancialmente
bromuro de metal en un estado oxidado, mientras que el lecho 312 del
reactor 310 es sustancialmente bromuro de metal en estado reducido. Tal
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como se ilustra en la FIG. 13, las vilvulas 304, 317, 306 y 326 es-tén
. cerradas, y las vilvulas 308 y 332 se abren para permitir el transporte o
conduc-cién de la corriente de gas que contiene alcanos de bajo peso
molecular a través de la linea 262, el intercambiador de calor 352, en donde
la corriente de gas se calienta a un rango de aproximadamente 150° C a
aproximadamente 600; C, la vilvula 308 y la linca 309 hasta el reactor 320,
a fin de descomponer térmicamente el bromuro de metal de fase sé6lida en
un estado de valencia oxidado, para dar vapor de bromo elemental y
bromuro de metal sélido en estado reducido. También se abre la vélvula
332 a fin de permitir el transporte del vapor bromo obtenido con la
corriente de gas que contiene alcanos de bajo peso molecular a través de las
lineas 324 y 330 y el mtercamblador de calor 226; antes de introducirlo al
reactor de bromacién de alquilos 230. Ademés, se abre la vilvula 300 para

permitir el transporte de vapor bromo que emana del reactor 246 a través de -

la linea 242 por intercambiador 221 y hasta el reactor 310, en donde el
bromuro de metal de fase sélida en un estado de valencia reduci;lo
reacciona con el bromo a fin de almacenarlo en forma efectiva como
bromuro de metal. Ademés, se abre la vélvula 316 para permitir la
ventilacién del gas obtenido, sustancialmente privado de bromo, a través de
las lineas 314 y 318. Los reactores se operan de esta forma hasta obtener
significativa conversion de los lechos de bromuro de metal reducido y
bromuro de metal oxidado en los reactores 310 y 320, respectivamente,
hasta los correspondientes estados oxidados y reducidos, y entonces se
vuelven a ciclar los reactores al flujo esquemético que se ilustra en la FIG.
12, al abrir y cerrar las vélvulas como ya s analizd.
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En la forma de realizacién de la presente invencién ilustrada en. la
. FIG. 14, los lechos 312 y 322 contenidos en los reactores 310 y 320,
respectivamente, se hacen fluidos y se conectan de la manera descrita ms
adelante, a fin de proporcionar la operacién continua de los lechos, sin
necesidad de proveer equipos, por ejemplo vélvulas, para cambiar la
direccién del flujo dea'i-de y hacia cada reactor. De acuerdo con esta forma
de realizacién, el gas que contiene bromo extraido del reactor 246 a través
de la Iinca 242 se enfria a una a temperatura en el rango de
aproximadamente 30° C a aproximadamente 300° C en los
intercambiadores 370 y 372, y se introduce en la parte inferior del reactor
320 que contiene un lecho sélido en movimiento 322 en estado fluido. El
flujo de este fluido introducido induce el flujo hacia arriba de las particulas
del lecho 322 de_ntro__del reactor 320 a medida que el vapor de bromo
reacciona con el brommuro de metal reducido que ingresa en la parte inferior
del lecho 322 de la manera antes descrita, respecto de la FIG. 12. En la
parte superior del lecho 322, las particulas que contienen sustancialmelite
bromuro de metal oxidado en el soporte resistente a la atricién, debido a la
reacciébn sustancialmente completa del :bromuro de metal reducido con
vapor de bromo en el reactor 320 se extraen mediante un vertedor, ciclén u
otro medio convencional de separacién de soélidos/gases, fluye por
gravedad por la linea 359 y se introduce en la parte inferior del lecho 312
del reactor 310. En la forma de realizacién ilustrada en la FIG. 14, la
corriente de gas que contiene alcanos de bajo peso molecular, compuesta
por una mezcla de gas de alimentacién (linea 211) y una corriente de gas
reciclado, se transporta o conduce a través de la linea 262 y el
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intercambiador de calor 352, en donde la corriente de gas se calienta hasta
un rango de aproximadamente 150° C a aproximadamente 600° C y se
introdﬁce en el reactor 310. La corriente de gas - caliente descompone
térmicamente el bromuro de metal de fase sélida en un estado de valencia
oxidado presente al entrar en la parte inferior del lecho 312, a fin de dar
vapor de bromo elemental y bromuro de metal sélido en estado reducido.
El flujo de este gas introducido induce el flujo hacia arriba de las particulas
del lecho 312 dentro del reactor 310, a medida que el brommuro de metal
oxidado se descompone térmicamente. En la parte superior del lecho 312 se
extraen las particulas que contienen sustancialmente brommuro de metal
s6lido reducido en el -soporte resistente a la atricibn, debido a la
descomposicion térmica sustancialmente completa en el reactor 310,
mediante un vertt_-.dor o cicl6n, u otro medio convencional de separacién de
gases/slidos y el flujo por gravedad poria linea 364, y se introduce en la -
parte inferior del lecho 322 de las particulas en el 310. De esta manera se
pueden operar los reactores 310 y 320 en forma continua, al cambiar los
pardmetros de operacion.

El proceso de Ia presente invencién es menos oneroso que el proceso
convencional, dado que opera a bajas presiones en el rango de
aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar y a temperaturas
relativamente bajas en el rango de aproximadamente 20° C a
aproximadamente 60° C para la fase de gas, y de preferencia de
aproximadamente 20° C a aproximadamente 180° C para la fase liquida.
Estas condiciones de operacién permiten el uso de equipos de menor costo,
de disefio relativamente simple, construido de aleaciones metilicas de ficil
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acceso para la fase gaseosa y vasos, tuberfas y bombas revestidos en
. polimeros para la fase Hquida. El proceso de la presente invencién también
s més-eﬁciente, dado que se requiere menos energia-para la operacién y se
minimiza la produccién de exceso de di6éxido de carbono como
subproducto no deseado. El proceso tiene capacidad para producir
directamente un pi';)ducto de hidrocarburos ﬁto que conticne
componentes con diversos pesos moleculares en el rango de comi:ustibles
de gas de petréleo licnado (LPG) y gasolina para motores con sustancial
contenido aromético, por lo que aumenta significativamente el valor dé
octanos de los componentes. de combustible del rango de gasolina.

Si bien se han descrito y mostrado las formas de realizacién
anteriores de preferencia de la invencién, se entiende que se pueden hacer
alternativas y quiﬁgaciones, tales como las sugeridas u otras, que se

incluyen en el alcance de la invencién. - -
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. Un proceso para converfir alcanos gaseosos a hidrocarburos liquidos que

comprende:

Reaccion de una alimentacién gaseosa que tiene alcanos de mas bajo peso

molecular con vapor de bromo para formar bromuros de alquil y acido

bromhidrico; y

Reaccién de dichos bromuros de alquil y 4cido bromhidrico en la presencia de
un catalizador de aluminosilicato cristalino sintético y a una temperatura

suficiente para formar hidrocarburos de mas ailto peso molecular y vapor de

4cido bromhidrico.

. El proceso de la reivindicacién 1 donde dicho vapor de bromo esta
sustanciaimente seco, en consecuencia evitando la formacién diéxido de

carbdn significativa conjuntamente con los bromures de alquil mencionados.

. El proceso de la reivindicacion 1 donde la alimentacién gaseosa mencionada

es gas natural.

. El proceso de la reivindicacién 3 donde el gas natural mencionado es tratado
para remover de &1 sustancialmente todos los compuestos de azufre y diéxido

de carbono antes de reaccionario con el vapor de bromo mencionado.

. El proceso de la reivindicacién 1 donde Ia temperatura mencionada es de

cerca de 150 °C a cerca de 400 °C.

. El proceso de la reivindicacién 5 donde la temperatura mencionada es de

cerca de 250 °C a cerca de 350 °C.
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7. El proceso de la reivindicacion 1 donde el catalizador de aluminosilicato

cristalino mencionado es un catalizador de zeolita.

8. El proceso de la reivindicacion 7 donde el catalizador de zeolita mencionado
es Una catalizador de zeolita ZSM-5 y los hidrocarburos de mas aito peso

molecular contiene una fraccién Cy+ que esta compuesta primordiaimente de
sustituyentes aromaticos.

9. El proceso de la reivindicacién 8 donde el catalizador de zeolita ZSM-5 esta
modificado con al menos un catibn modificador seleccionado de hidrogeno y

metales alcalinos del grupo IA, o metales de tierras alcalinas del Grupo HA.

10.El proceso de la reivindicacion 8 donde el catalizador de zeolita ZSM-5 esta
modificado por un ién de intercambio con al menos un catién seleccionado de

hidrégeno, sodio, potasio, cesio, magnesio, calcio o bario.
11.El proceso de la reivindicaciéon 1 incluyendo ademas.

Remocién del vapor de acido bromhidrico de dichos hidrocarburos de mas alto
peso molecular por una reaccién de geutralizacién con una solucién acuosa
que contiene productos de reaccién obtenidos por oxidacién de una solucién
acuosa que contiene una sal de bromuro de metal, el metal de dicha sal de

bromuro de metal es seleccionado de bromuro Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca o

12.E! proceso de la reivindicacién t donde dicho vapor de bromo es producido por
oxidacién de una solucion acuosa de sal de bromuro de metal, el metal de

dicha sal de bromuro de metal es seleccionado de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca o
Mg
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13.El proceso de la reivindicacion 1 incluyendo ademas

Remocién del vapor de dcido bromhidrico de dichos hidrocarburos de mas alto
peso molecular por disolucibn en agua formando acido bromhidrico, tal
solucién de acido bromhidrico es neutralizada por una reaccién con una
solucion acuosa que contiene un hidréxido de metal obtenido por oxidacion de
una solucién acuosa de sal de bromuro de metal con oxigeno, el metal de
dicha sal de bromuro de metal as seleccionado de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn,Ca o

Mg.

14.El proceso de la reivindicacién 1 donde dicho vapor de écido bromhidrico es
removido de los hidrocarburos de mas alto peso molecular mencionados por
disolucion en agua formando #&cido bromhidrico, la solucién de écido
bromhidrico mencionada es evaporada y reaccionada con un éxido de metal,
dicho 6xido de metal es obtenido por oxidacién de una sal de bromuro de metal
contenida en un soporte poroso, el metal de dicha sal de bromuro de metal es

seleccionado del grupo de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca o Mg.

15.El proceso de la reivindicacion 1 donde dicho vapor de bromo es producido por
oxidacién de una sal de bromuro de metal contenida en un soporte poroso, el

metal de dicha sal de bromuro de metal es seleccionado del grupo de Cu, Zn,

Fe, Co, Ni, Mn, Ca o Mg.

16.El proceso de la reivindicacion t donde dichos hidrocarburos de mas alto peso

molecular contienen fracciones Cs, C, y Cs* mezcladas con aicanos mas bajos

de exceso, el proceso comprende ademds:




. A

Deshidratar los hidrocarburos de mas alto peso molecular mencionados a un
punto de condensacién de cerca de —20 °C, 0 menos de tal manera de recobrar

la fraccién Cs™ mencionada como un liquido.
17.El proceso de la reivindicaciéon 16 comprende ademas:
Mezclar al menos una porcién de dichas fracciones C3 y C¢ con el bromuro de

alquil mencionado y el acido bromhidrico mencionado antes del pasc de

reaccién sobre el catalizador de aluminosilicato cristalino sintético.

18.Un proceso para convertir alcanos de mas bajo peso molecular a

hidrocarburos liquidos que comprende:

Reaccion de una alimentacién gaseosa que contiene alcanos de bajo peso

molecular con vapor de bromo para formar bromuros de alquil y acido

bromhidrico;

Reaccién de dichos bromuros de alquil y dcido bromhidrico en la presencia de
un catalizador de aluminosilicato cristalino sintético para formar hidrocarburos
de mas alto peso molecular y vapor de acido bromhidrico, y

Conversién de dicho 4cido bromhlidrico a bromo.

19.El proceso de la reivindicacién 18 inciuyendo ademds:

Deshidratacion de los hidrocarburos de mas alto peso molecular mencionados.

20.El proceso de la reivindicacion 18 incluyendo adem4s:




Reaciclado del bromo mencionado que es convertido del dcido bromhidrico al
paso mencionado de reaccidn con una alimentacion gaseosa, tal bromo es

reciclado como un vapor.

21.Un proceso para converlir alcanos gaseosos a hidrocarburos liquidos que

comprende.

Reaccién de una alimentacién gaseosa que contiene alcanos de bajo peso
molecular con vapor de bromo para formar bromuros de alquil y dacido

bromhlidrico;

Reaccién de dichos bromuros de alquil y dcido bromhidrico en la presencia de
un catalizador de aluminosilicato cristalino sintdético y a una temperatura

suficiente para formar hidrocarburos de mas alto peso molecular y vapor de

acido bromhidrico;

Remocién del vapor de dcido bromhidrico mencionado de los hidrocarburos de
mas alto peso molecular mencionados por reaccién del mencionado vapor de

acido bromhidrico con un éxido de metal para formar un bromuro de metal y

vapor.

22.El proceso de la reivindicaciéon 21, donde el metal mencionado de dicho oxido

de metal es magnesio, calcio, vanadio, cromo, manganeso, hietro, cobalto,

niquel, cobre, Zinc o estafio.

23.E| proceso de la reivindicacion 22, donde el 6xido de metal mencionado es

soportado sobre un vehiculo sélido.



24.E| proceso de la reivindicacion 23, donde el 6xido de metal mencionado es

contenido en un lecho en un reactor.

25.E! proceso de la reivindicacién 21 incluyendo ademas:

Reaccién de dicho bromuro de metal con un gas que contiene oxigeno para

obtener un éxido de metal y el vapor de bromo mencionado.

26.El proceso de la reivindicacién 25 donde dicho vapor de bromo es usado en el

paso de reaccién de la alimentacidn gaseosa que contiene alcanos de mas

bajo peso molecular.

27.Un proceso para convertir los alcanos gaseosos a hidrocarburos liquides que

incluye:

Reaccién de una alimentacién gaseosa que contiene alcanos de bajo peso

molecular con vapor de bromo para formar bromuros de alquil y acido

bromhlidrico;

Reaccién de dichos bromuros de alquil y 4cido bromhidrico en la presencia de
un catalizador de aluminosilicato cristalino sintético y a una temperatura

suficiente para formar hidrocarburos de mas alto peso molecular y vapor de

acido bromhidrico; y

Trasporte de dicho vapor de 4cido bromhidrico y de los hidrocarburos de mas
alto peso molecular mencionados a un primer recipiente que tiene un lecho de
particulas de 6xido de metal, dicho vapor de Acido bromhidrico reacciona con
el lecho de particulas de 6xido de metal mencionado para formar particulas de

bromuro de metal y vapor.
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28.El proceso de la reivindicacién 27 incluyendo ademads: N

Paso de un gas que contiene oxigeno a través de un segundo recipiente que
tiene un lecho de particulas de bromuro de metal para formar particulas de

oxido de metal y vapor de bromo.

29.E] proceso de la reivindicacién 8 que incluye ademas

Trasporte del vapor de bromo dicho al paso mencionado de reaccionar con el

alimentador gaseoso dicho.

30.El proceso de la reivindicacién 28 donde después de que sustancialmente
todas las particulas de 6xido de metal mencionadas en el lecho referido en el
primer recipiente han sido convertidas a las particulas de bromuro de metal
dichas, dicho proceso incluye ademas:
Pasar un gas que contiene oxigeno a través de dicho primer recipiente que

tiene un lecho de particulas de bromuro de metal para formar particulas de

6xido de metal y vapor de bromo.

31.El proceso de la reivindicacion 31 que comprende ademas:

Trasporte de dicho vapor de bromo al primer paso mencionado de reaccién con

la alimentacién gaseosa dicha.

32.El proceso de la reivindicacion 30 donde después de que sustanciaimente
todas las particulas de bromuro de metal mencionadas en el lacho referido en
el segundo recipiente mencionado han sido convertidas a particulas del 6xido
de metal referido y al vapor de bromo dicho, dicho proceso incluye ademas:
Trasporte del vapor de écido bromhidrico mencionado y de los hidrocarburos

de mas alto peso molecular referidos al segundo recipiente indicado, dicho




vapor de acido bromhidrico reacciona con las particulas de 6xido de metal en

el segundo recipiente para formar particulas de bromuro de metal y vapor.

33.E! proceso de la reivindicacién 28 incluye ademas:
Trasportar al mismo tiempo las particulas de 6xido de metal referidas del
segundo recipiente mencionado al primer recipiente indicado y las particulas de
bromuro de metal mencionadas del primer recipiente indicado al segundo

recipiente referido.

34.E| proceso de la reivindicacién 28 donde el metal mencionado del éxido de
metal referidc y del bromuro de metal mencionado es magnesio, calcio,

vanadio, cromo, manganeso, hierro, cobalto, niquel, cobre, zinc o estafio.

35.Un proceso para convertir alcanos gaseosos a hidrocarburos liquidos que

incluye:

Reaccién de una alimentacién gaseosa que contiene alcanos de bajo peso

molecuiar con vapor de bromo para formar bromuros de alquil y 4cido

bromhidrico;

Reaccion de dichos bromuros de alquil y acido bromhidrico en la presencia de
un catalizador de aluminosilicato cristalino sintético y a una temperatura

suficiente para formar hidrocarburos de mas alto peso molecular y vapor de

écido bromhidrico; y

Remover dicho vapor de 4cido bromhidrico de los hidrocarburos de mas alto
peso molecular mencionados mediante reaccién con un éxido de metal para un

primer bromuro de metal y vapor;




Oxidar dicho primer bromuro de metal con un gas que contiene oxigeno para

formar vapor de bromo; y

Reaccionar dicho vapor de bromo con un bromuro de metal reducido para

formar un segundo bromuro de metal,

36.Ei proceso de la reivindicacion 35 que comprende ademas:
Contactar ol segundo bromuro de metal mencionado con la alimentacién
gaseosa referida de ese modo descomponiendo térmicamente el segundo

bromuro de metal mencionado ai vapor de bromo referido y at bromuro de

metal reducido mencionado.

37.E! proceso de la reivindicacién 36 donde el vapor de bromo mencionado que es

generado por descomposicién térmica del segundo bromuro de metal referido y
la alimentacién gaseosa referida son reaccionados para formar bromuros de

alquil y 4cido bromhidrico.

38.EI proceso de la reivindicacion 35 donde dicho bromuro de metal reducido es
contenido en un lecho en un tercer recipiente y vapor de bromo es reaccionado
con dicho bromuro de metal reducido en el tercer recipiente referido para

formar un segundo bromuro de metal.

39.El proceso de la reivindicacion 38 donde después de que sustancialmente todo
el bromuro de metal reducido mencionado en el lecho indicado en el tercer
recipiente mencionado ha sido convertido a un segundo bromuro de metal,

dicho proceso incluye ademas:




R

Contactar dicho segundo bromuro de metal con la alimentacién de gas referida
de este modo descomponiendo térmicamente el segundo bromuro de metai

dicho al vapor de bromo mencionado y al referido bromuro de metal reducido.

40.El proceso de la reivindicacién 38 donde el segundo bromuro de metal es
contenido en un lecho en un cuarto recipiente y el segundo bromuro de metal
mencionado es descompuesto térmicamente en dicho cuarto recipiente & vapor

de bromo y al bromuro de metal reducido.

41.E! proceso de la reivindicacion 40 donde después de que sustancialmente toda
el segundo bromuro de metal mencionado en dicho lecho en el cuarto
recipiente indicado ha sido térmicamente descompuesto al vapor de bromo

referido y al bromuro de metal reducide mencionado, dicho proceso incluye

ademas:

Reaccion de dicho vapor de bromo y dicho bromuro de metal reducido para

formar un segundo bromuro de metal.

42.E! proceso de la reivindicacién 38 inciuyendo ademés:
Trasporte al mismo tiempo del segundo bromuro de metal mencionado del
tercer recipiente indicado al cuarto recipiente mencionado y del bromuro de

metal reducido dicho del cuarto recipiente mencionado al tercer recipiente
referido.
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RESUMEN

PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS-GASEOSOS EN
HIDROCARBUROS LIQUIDOS

Un proceso para convertir alcanos gaseosos en hidrocarburos
liquidos, en donde una alimentacién gaseosa que contiene alcanos se hace
reaccionar con un vapor seco de bromo, para formar bromuros de alquilo y
vapor de écido bromhidrico. La mezcla de bromuros de alquilo y 4cido
bromhidrico luego se hace reaccionar sobre un catalizador de silicato de
aluminio cristalino sintétfco, tal como zeolita ZSM—5, a una temperatura de
aproximadamente 150° C a aproximadamente 450° C, para formar
hidrocarburos de mayor peso molecular y vapor de 4cido bromhidrico. El
propano y el butano que comprenden una porcién de los productos se
pueden recuperar o reciclar mediante el proceso para formar hidrocarburos
Cs+ adicionales. Se describen diversos métodos para extraer el vapor-de
dcido bromhidrico a partir de hidrocarburos de mayor peso molecular y
generar bromo a partir de 4cido bromhidrico para su uso en el proceso.
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(21) N* de solictud: (51) Int C: CO7C 001/000
22) Fecha de sollcitud: (71)Solicitante(s) MARATHON OIL COMPANY
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107226885 16104104 us
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(54) Thulo:

PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEOSOS EN HIDROCARBUROS LIQUIDOS

REIVINDICACIONES

1. Un proceso para convertir alcanos gaseoscs a
hidrocarburos liquidos que comprende:

Reaccién de una allmentacién gaseosa que tiene
alcanos de mas bajo peso molecular con vapor de
bromo para formar bromuros de alquil y Acido
bromhidrico; y

Reaccién de dichos bromuros de alquil y écido
bromhidrico en la presencia de un catalizador de
aluminosilicato cristalino sintético y a una
temperatura suficients para formar hidrocarburos de
mas alio peso molecular y vapor de &cido
bromhidrico.

2. El proceso de fa relvindicacion 1 donde dicho vapor
de bromo esta sustanciaimente seco, en
consecuencia evitando la formacion didxido de
carbon significativa conjuntamente con los bromuros
de alquil mencionados.

3. El proceso de la reivindicacion 1 donde la
alimentacion gaseosa mencionada es gas natural.

4. El proceso de la reivindicacion 3 donde el gas
natural mencionado es iratado para remover de &
sustancialmente todos los compuestos de azufre y
diéxido de carbono antes de reaccionario con el
vapor de bromo mencionado.
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PATENTE DE INVENCION [,4/ MODELO DE UTILIDAD [ ]
9 Indicacién de que se sollcita la concesion de una patente X
€ Datos de Identfficacion del solicitante o de [a persona que presenta (a solicrtud [/]/
@ Descnipcién de la invencién [f
€ Dibujos de ser estos pertinentes [
9 Comprobante de pago de las tasas establecidas [
COMPLETA [ ] - INCOMPLETA [ ]
DISENO INDUSTRIAL [ ]
¢ Indicacibn de que se solicita el registro de Disefio Industnal [ 1
9 Datos de dentficacién del solicttante o de la persona que presenta la solicitud [ ]
¢ Representacion grafica y fotografica del Disefio Industnal o muestra del []

matenal que incorpora el disefio
¢ Comprobante de pago de las tasas establecidas [ ]
COMPLETA [ ] INCOMPLETA [ ]

ESQUEMA DE TRAZADO [ ]

€ Indicacién de que se solicita el registro de un Esquema de Trazado

¢ Datos de identficacidn del solicitante o de la persona que presenta la solicitud
4 Representacion grafica del esquema trazado

¢ Comprobante de pago de las tasas establecidas

— e
el Bl Bl Bl

COMPLETA [ ] INCOMPLETA | 1]

Fecha_{ )rﬁL 92 / 8 Carrera 13 No 27-00 Plso 5 7y 10
' Conmutador 3 82 08 40
Fax. 35052 20
E-mall
www sic gov co
Bogoth DC Colombia




REPUBLICA DE COLOMBIA 4’\
SUPERINTENDENCIA DE INDUSTRIA Y COMERCIO \

Bogoté,
2020 .

Doctor(a)

FERRERO EMILIO

Apoderado(a) y/o Representante de
MARATHON OIL COMPANY

REFERENCIA Radicacién No. 6 101820
Solicitud internacional PCT/U82005/012655
Fecha inicio fase nacional 16/11/2006

Trémite 11

Evento 379
Actuacién . 430

Oficio No. -+ UUL1428?

Como resultado del examen de forma, realizado con fundamento en el articulo 38 de
la Decisién 486 de la Comisifn de la Comunidad Andina, articulo 27 del Tratado de
CooperaciSn en Materia de Patentes (PCT), regla 51 bis del Reglamento y Circular
Gnica de la Superintendencia de Industria y Comercio, se le comunica que:

1. 81 fuere el caso, el solicitante debe adjuntar la traduccién de los anexos del
reporte de preliminar internacional (Art. 36.2.b) del tratado PCT.

2. La sBolicitud no contiene la copia del documento en que consta la cesidmn del
derecho a la patente del inventor al sclicitante o a su causante. (Art. 26-k)
Decislén 486.

En cumplimiento de lo dispuesto por el articulo 39 de la Decisién 486, se le
requlere para que dentro del término de dos meses siguientes a la fecha de
notificacién del presante oficio, complete los requisitos anteriormente enunciados.
En caso de no dar cumplimiento al presente requerimiento, la solicitud se
considerari abandonada y perderi su prelacién.

Notifiquese el presente oficio conforme a lo dispuesto en el numeral 5.2, literal
e), del capitulg quinto titulo primero de la Circular Unica No.10 de 2001.

ALIX CESPEDES DE VERGEL
Jefe de divigién de Nuevas Creacicnes

El anter requerimiento fue notificado por fijacién en ligta da
fecha ! . \
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