CAVELIER

ABOGADOS
- T AN AT 3611
EDIFICIK  SUPERINTENDENCIA DE INDUSTRIA Y COMERCIO 8650
www.cavelier.com CARRERA 4 4814
cavelier@cavelier.com BOGOTA 8, '““mulllllIII'IIIIIWI"IIHIIII 7743
No. 08.039674. -00006-0000
Sefior Director ;ra:hﬁ 2%‘1\1_;1‘51-2418:05:03 Dep. 2020 DIR NUEVASCR
DIRECCION DE NUEVAS CREACIONES Act. 523 RESPNJEEslm E‘SﬁBs?gaFASENAG'ONAL'
Superintendencia de Industria y Come —_— s
E. S. D. T o
Tramite : 011
Evento : 378
Actuacidén : 444
Referencia : Expediente No. 08039674
Asunto : Solicitud de patente para: “Procesoc para
convertir alcanos gaseosos a oleofinas e
hidrocarburos” . '
Solicitante : MARATHON GTF TECHNOLOGY, LTD

Fecha de sclicitud: 18 de abril de 2008.

1. Yo, Luz Clemencia de PBAEZ, mayor de edad, domiciliada en
Bogota, D.C., identificada con la Cédula de ciudadania N°
35.456.344 de Usaguén, obrando como apoderada del solicitante en el
asunto antes identificado, me refiero al Oficic Ne. 11568 notificado
por fijacidén en lista del 22 de Julioc de 2011. Mediante memorial
radicado el 14 de octubre de 2011 solicité un plazo de treinta (30}
dias para dar respuesta a este oficio.

2. Mediante oficio No. 118568 se puso en conocimiento del solicitante
el informe que contiene las observaciones hechas por su Despacho sobre
la presente sgclicitud de patente. Las observaciones realizadas en el
oficio son las siguientes:

3. De la solicitud de patente:

Su Despacho concluye gque el capitulo reivindicatoric no cumple con los

“.\ requisitos de c¢laridad y ceoncisidn establecidos en el articulo 30 de

la Decisidn 486. Su Despacho enuncia:

» “El capitulo reivindicatoric comprende innecesariamente cinco
reivindicaciones independientes para plantear un proceso para
convertir alcanos gaseosos de bajo peso molecular en olefinas”.

¢ “Se recomienda plantear una sola reivindicacién independiente
completa cuya parte caracterizante identifique <laramante las
etapas del procesc para convertir alcanos gaseosos de bajo peso
molecular en olefinas b emplear las reivindicaciones
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dependientes que considere necesarias para realizar las
especificaciones”.

¢ “El término “sustancialmente” presentado en las reivindicacicnes
2 v 4 es ambiguo y no limita el alcance de la invencién”.

* De otro lado, el Examinador sugiere cambiar el término “menor”
por “bajo” y sugiere sustituir el término “alrededor de” por un
término preciso o un rango concreto. Adicionalmente, sugiere
revisar la traduccién de la reivindicacién 10, eliminar Jlas
reivindicaciones 23 y 27 e incluir los nimeros de referencia
entre paréntesis cuando se menciona un elemento relevante.

* Adicionalmente, el Examinador sugiere hacer la conversién de
unidades “bar” al sistema internacional de Unidades.

Con respecte a lo seflalado por su Despache mi representada desea
seflalar lo siguiente:

Con el fin de atender las anteriores observaciones y de acuerdo con
el articulo 34 de la Decisidén 486, se presenta un nuevo capitulo
reivindicatorio y descriptivo como sustitutos de los anteriormente
presentados. De tal manera gue, las objeciones formuladas a este
respecto quedan superadas respectivamente con las modificaciones
realizadas de la siguiente manera:

¢ En los nuevos capitulos reivindicatorico y descriptivo, se ha
revisado la traduccidn y redaccidén de los mismos con el fin de
hacer claridad sobre la materia que se solicita proteger y sobre
el alcance de la misma, teniendo en cuenta las sugerencias del
Sefior Examinador.

¢ En particular, el pliego reivindicatorio se ha redactado
nuevamente incluyendo una Unica reivindicacién independiente de
proceso, de acuerdo con las sugerencias del Sefior Examinador. En
particular, la nueva reivindicacién independiente de método
{(nueva reivindicacién 1), define de manera clara y completa las
etapas y condiciocnes de operacidn esenciales del proceso
reivindicado y veintiséis reivindicaciones dependientes que
divulgan caracteristicas especificas del proceso.

¢ Adicionalmente, las expresiones *alrededor de” Y
“sustancialmente” no han sido incluidas en el nuevo pliego
reivindicatoric, con el fin de definir inequivocamente las
temperaturas empleadas en el proceso reivindicade. Asimismo, la
expresién “menor” presentada anteriormente en las
reivindicaciones 1, 12, 15, 20 y 26-29 para referirse al bajo
peso molecular, ha sido reemplazada por "baja” de conformidad
con las sugerencias del Sefior Examinador. Por lo tanto, las
cbjeciones formulada a este respecto se deben tener por
superadas.
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¢ Asimismo, en el nuevo pliegoc descriptivo, se ha incluido el
equivalente de las medidas del sistema inglés (i.e. Bar) en el
sistema internacional de unidades conforme a las sugerencias del
Sefior Examinador y por tanto, la objecién formulada a este
respecto se debe tener por superada.

e En este nuevo capitulo reivindicatorio se han incluido los
nmeros de referencia de los elementos {reactores y depuradores)
relevantes del proceso reivindicado, de acuerdo con las
ensefianzas del pliego descriptivo y las figuras de la presente
solicitud de patente. Lo anterior, con el fin de aclarar e
identificar de wmanera concreta agquellas caracteristicas
esenciales y novedosas del proceso de la presente invencidén y
que lo hacen diferente frente al estado de la técnica.

¢ Las reivindicaciones 12, 21-23 y 29 no han sido incluidas en el
nuevo pliego reivindicatorio.

Asi entonces, con las modificaciones realizadas a los capitulos
reivindicatorio y descriptivo, es claro gue quedan subsanadas las
objeciones que por c¢laridad hizo su Despacho, ya que ahora dichos
pliegos se encuentran redactados en los términos sugeridos por su
Despacho y de acuerde con las disposiciones de los articulos 28 y 30
de la Decisién 486. 8in embargo, en el evento gue el Despacho
considere que una modificacidn adicional sea necesaria,
respetuosamente le solicito hacer uso de la facultad que le otorga el
articulo 45 (incise 2) de la Decisidén 486 de la Comisién de la
Comunidad Andina a efecto de requerir nuevamente de nuestra parte
cualguier complementacidén o aclaracién a este respecto, en cuyo caso
agradeceriamos que se nos indicara el sentido en que se sugiere hacer
dicha correccidn.

4, Requisitos de patentabilidad.

Su Desgpacho concluye gue el documento US2005038310 (Dl) afecta la
novedad de las reivindicaciones 1-11, 15-20 y 22-29 de la presente
solicitud y que dicho documento junto con el documento US2002156328
(D2) afectan el nivel inventivo de las reivindicaciones 12-14 y 21.

Con respecto a lo seflalado por su Despacho, deseamos poner de presente
lo siguiente:

De acuerdo con el articulo 16 de la Decisidn 486:

“Articulo 16. - Una invencién es nueva cuyo no esté
comprendida en el estado de la técnica.

El estado de la técnica comprenderd todo lo que haya sido
accesible al pidblico, por una descripcidn escrita u oral,
por una utilizacidén o cualquier otro medio antes de la
fecha de presentacidén de la solicitud de patente o, en su
caso, de la pricridad reconocida”.
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Asi entonces, para determinar si una invencién es novedosa o no, el
examinador de patentes debe primero cerciorarse que é&sta no se
encuentre dentro del estado de la técnica.

El estado de la técnica es el conjunto de conocimientos técnicos
dentro del campoc de la invencién que hayan sido publicados por
cualquier medio, antes de la fecha de solicitud de la invencidén o de
la prioridad reivindicada.

Una vez se determina el estado de la técnica, el examinador debe
compararlo frente a la invencidn, elemento por elemento, con el fin de
establecer si existe alguna diferencia entre ellos.

La comparacidén de la invencidn con el estado de la técnica, de acuerdo
con el Manual para el Examen de Solicitudes de Patentes de Invencidn,
documento escrito por la Organizacién Mundial de la Propiedad
Industrial (OMPI) para uniformar el estudio de patentes en los paises
de la Comunidad Andina, debe hacerse de la siguiente forma:

“Se debera comparar las reivindicaciones independientes de la
solicitud c¢on el contenido de cada antecedente del estado de
la técnica, uno a uno, a fin de determinar si un antecedente
por si solo describe las caracteristicas técnicas contenidas
en dichas reivindicaciones.

Si todas las caracteristicas técnicas de la reivindicacién
independientemente se encuentran descritas en un mWismo
antecedente y ademds se encuentran intimamente relacionadas,
el objeto de dicha reivindicacidén carece de novedad. Si una
caracteristica, aungue sea banal, no se encuentra contenida en
el antecedente, la reivindicacidn es nueva.t

Asi entonces, es claroc gue para que un documento pueda afectar 1la
novedad de la presente solicitud de patente, diche documento debe
revelar todas las caracteristicas técnicas reivindicadas en la
presente invencién. De lo contrario, si se demuestra que existe al
menos una (1) caracteristica técnica de la invencién gque no ha side
divulgada en los documentos citados, la objecién formulada por novedad
se debe tener por superada.

Ahora bien, de acuerdo con el articulo 18 de la Decisidn 486:

“Articulo 18.- Se considerard que una invencién tiene nivel
inventivo, si para una persona del oficio normalmente
versada en la materia técnica correspondiente, esa
invencién no hubiese resultado obvia ni se hubiese derivado
de manera evidente del estado de la técnica”.

De lo anterior, es claro que para determinar si una invencidn es
inventiva o no, el examinador debe determinar si la misma se deriva de
manera obvia a partir del estado de la técnica.

! Manual para el Examen de Solicitudes de Patentes de Invenciétn en las Oficinas de
Propiedad Industrial de los Paises de la Comunidad Yina, OMPI, 2004, Pag. 66.
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El estado de la técnica es el conjunto de conocimientos técnicos
dentro del campo de la invencidén gque hayan sido publicados por
cualquier medio, antes de la fecha de solicitud de la invencién o de
la prioridad reivindicada. A pesar de gque esta bisgueda de
anterioridades se realiza a posteriori, es decir, tomando como punto
de partida la invencién y la forma come efectivamente se soluciond el
problema técnice, al realizar la evaluacién de nivel inventivo el
examinador debe ponerse en el lugar del inventor al momento de
realizar la invencién junto con los conocimientos técnicos existentes
al momento de la solicitud con el fin de entender el esfuerzo y
analisis que dicheo inventor requirid para resolver el problema técnico
planteado. Lo anterior, por cuanto si la invencidn es analizada con
los avances tecnoldégicos hoy conocidos y adicionalmente se toma como
punto de partida la forma como efectivamente se soluciond el problema
técnico, la invencidén en todos los casos le resultard obvia vy
evidente.

De otro lado, se debe tener en cuenta el alcance de las palabras obvio
y evidente, y cémo estas deben ser tenidas en cuenta al momento que el
técnico medio hace el examen de nivel inventivo.

Segiin la jurisprudencia del Tribunal, es obvio “aquello que salta a la
vista de manera clara y directa; lo “gque se encuentra o pone delante
de los ojos, muy claro o que no tiene dificultad””.?

Por otro lado, el Tribunal define aquellc que es evidente como “la
certeza clara y manifiesta de lo que no se puede dudar; cierto, claro,
patente y sin la menor duda”.?

Asi entonces, es posible concluir que para ser pertinentes en 1la
evaluacidén de nivel inventivo de la presente invencidn, los documentos
citados deberian revelar sugerencias y enseflanzas claras para el
técnico en la materia que lo lleven a obtenerla. Para este fin, el
Sefior Examinador debe examinar =i, de conformidad c¢on dichos
documentos (el estado de la técnica méds préximo)}, una persona versada
en la materia habria o no propuesto las caracteristicas técnicas que
distinguen la invencién reivindicada y gue permiten alcanzar 1los
resultados obtenidos por dicha invencidn.

En tal sentido consideramos oportuna la cita del tratadista GOMEZ
SEGADE, mencionada por el Tribunal de Justicia del Acuerdo de
Cartagena en la sentencia proferida, dentro del Proceso No. 26-IP-99,
el 23 de julio de 1999:

“Tal y como lo establece GOMEZ SEGADE (obra citada) el
inventor debe reunir los méritos gue le permitan
atribuirse una patente, s6lo si la invencidon fruto de su
investigacién y desarrollo creativo constituyen “un
saltoc cualitativo en la elaboracién de la regla

2 proceso MNo. 192-IP-2005. Tribunal de Justicia de la Comunidad Andina.
3
Ibidem.
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técnica”, actividad intelectual minima gque le permitird
que su invencidén no sgea evidente (no obvia) del estado
de la técnica.”.

Teniendo en cuenta lo anterior, podemos concluir que una invencidn no
se considera obvia u evidente y por tanto, cumple con el requisito de
nivel inventivo cuando la misma haya resultado a través de estudio y
experimentacidn (investigacién) y constituya un adelanto tecnoldgico,
materializado en un resultado inesperado (mejorado) vy ademas no
evidente para alguien del oficio.

Con el fin de demostrar que los argumentos esgrimidos por el Sefior
Examinador no resultan de recibo en el presente caso, toda vez que sus
conclusiones no son adecuadas frente a la metodologia gque debe
adelantarse para determinar la novedad y el nivel inventive de una
solicitud de patente, mi representada desea poner de presente lo
siquiente:

La presente solicitud de patente se refiere a un proceso para
convertir alcanos gaseosos de bajo peso molecular en olefinas con el
cual se busca proporcionar un proceso para la conversién de metano y
otros alcancs hallados en el gas natural a olefinas e hidrocarburosg de
peso molecular mis alto, que sea seguro y simple en operacidn.

2hora bien, D1 describe un método para la conversién de metano y
otrog alcanos en hidrocarburos de mds alto peso molecular, incluyendo
alcoholes, &teres y olefinas. De conformidad con las enseflanzas de
dicho documento, en el proceso alli divulgado, tal como se establece
en el parrafo [0014], "... la halogenacién del metanoc es seguida por
una etapa de condensacién en la cual se absorbe el hidracido
halogenado liberado en el mismo material bifuncional gque cataliza la
condensacién de los hidrocarburos halogenados. ... El tratamiento con
oxigeno o el aire libera haldégeno para su uso en etapas posteriores
de halogenacién, y regenera el material cataloreactante para la
condensacién posterior o metdtesis. En el parrafc [0013], D1 sefala

que " la presente invencién aprovecha el descubrimiento de cue los
compuestos de metal-oxigeno, tales como Oxides de metales,
especialmente zeolitas impregnadas de &xidos meté&licos, facilitan la
oligomerizacién de hidrocarburos”. Inicialmente, los hidrocarburos
son halogenados y luego" el hidrocarburc halogenade ... [se pone en
contacto con] un cataloreactante de metal-oxigeno”. Adicionalmente,
en el parrafo [0028], D1 sefiala que" el numerc de variables,

incluyendo la composicién de la corriente de entrada, ubicacién de la
corriente de entrada en el reactor, temperatura, presidn, composicidn
de 6xido de metal, y tiempo de residencia del reactor puede alterar
la distribucién del producto. La produccién de alcanos, olefinas y
aromiticos a partir de metano se ha detectado y confirmado. También
se espera la capacidad de producir alcanos y olefinas de ramificacidn
en particular e alcoholes, dioles, éteres, hidrocarburos
halogenados, compuestos aromaticos ..., Yy alquilbencenos lineales, y
los hidrocarburos adecuados para los combustibles tales como
gasolina, diesel y combustible para jet. Por dltimo, D1 sefiala en el
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parrafo [0025] que se espera que las propiedades del componente de
zeolita del compuesto zeolita / oxido de metal puedan cambiar la
distribucidn del producto.

El compuesto de &xido de metal / zeolita de Dl se denomina "material
bifuncional” en el que, ademds de catalizar las reacciones de
productos, sino que también sirve para "absorber" hidracido halogenado
que se libera. El1 reactor de lecho de &xido de metal / zeolita de Dl
se puede tratar con aire u oxigeno para liberar el haldgeno para la
halogenacién posterior del metanoc. De esta manera, tal como se
establece en el parrafo [0014] de D1, "reciclar / recuperar los &cidos
hidriacidos corrosivos pueden ser dejados de lado por la regeneracién /
recuperacidn in situn",

De lo anterior, es claro que a diferencia de la presente solicitud de
patente, D1 revela que el hidracido halogenado que se libera en la
etapa de produccidén del producto se absorbe en el compuesto de Sxido
de metal / zeolita. En consecuencia, D1 no revela la eliminacidén de
dcido bromhidrico a partir de olefinas en un primer recipiente que es
independiente y distinto del reactor en el que olefinas se forman como
se establece en la nueva reivindicacién independiente 1 de la presente
solicitud. Ademds, D1 no revela la eliminacién de &acide bromhidrico a
partir de olefinas por contacto con el agua como se establece en la
reivindicacién dependiente 2. De hecho, D1 alejaria a una persona
versada en la materia del procesc divulgado en la presente solicitud y
en particular de neutralizar el HBr con una solucidn acuosa, toda vez
gue ensefla en su apartado [0014] que "la necesidad de reciclaje /
recuperacién de Acido hidracidos corrosivo se evita porgque la
regeneracién y la recuperacién se lleva a cabo in situ" y en el
parrafo [0005]que se elimina "el inconveniente de que la corriente de
hidrocarburos deben estar separados de una corriente de acido
hidracido, v que el flujo de &cidos hidrédcidos se deba reciclar." Por
lo tanto, la divulgacién de D1 no motivaria a una persona versada en
la materia a "poner en contacto con el &cide bromhidrico, el acido
bromhidrico adicional, y las olefinas con agua para remover dicho
acido bromhidrico y el dcido bromhidrico adicional de dichas olefinas,
tal como lo hace la presente solicitud de patente.

Ademds, D1 no ensefia o sugiere gque se deba hacer reaccionar dicho
bromuros de alquilo en la presencia de dicho &dcido bromhidrico y un
catalizador de alumino-silicato cristalino sintético en un segundo
reactor, tal como SI lo hace la presente solicitud de patente. En
efecto, en el apartade [0029], D1 revela gque '"el control de la
composicién de la alimentacidén [en el reactor oligomerizacidn] puede
controlar la distribucién del producto. En primer lugar, el haluro de
hidrégeno producido en la halogenacién se puede neutralizar (para
formar agua o alcohol) con el mismo compuesto metal-oxigeno que
produce el producto de hidrocarburos, © con un compuesto de metal -
oxigeno separado en un reactor diferente. El cambio de la ubicacidn de
la neutralizacién del halurc de hidrégeno puede cambiar Ila
distribucién del producto, incluyendo la funcionalidad, la longitud de
la cadena, vy la ramificacién. Por ejemplo, la neutralizacidn
simulténea y la formacién de producto se puede esperar para impulsar
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la produccién de alcoholes, gque pueden © ne pueden someterse a
reacciones posteriores tales como el acoplamiento o la
deshidratacién". De lo anterior, es clarc gue D1 ensefia neutralizar el
haluro de hidrdgeno formado en la etapa de halogenacidén antes de la
introduccidn de los productos de halogenacién en el reactor de
oligomerizacién y NO revela la eliminacién de &cido bromhidrico
formado en la etapa de halogenacién y/o del &cido bromhidrico
adicional formado en el reactor de oligomerizacidn de olefinas por
reaccién del &cido bromhidrico y el &cido bromhidrico adicional con un
6xido de metal en el recipiente por separade (ya sea del reactor
halogenacién ¢ reactor oligomerizacién) para formar por lo menos un
metal bromuro, tal como SI lo hace la presente solicitud de patente.
De modo que, es claro que el compuesto acd reivindicado no se deriva
de manera obvia y evidente para una persona versada en la materia
técnica correspondiente

Asimismo, es importante resaltar que al comparar las caracteristicas
esenciales de la presente invencidén con la materia de invencidn
revelada en el documento D1, se observa gque dicho documento no
anticipa todas las caracteristicas técnicas del procesc aca
reivindicade. En consecuencia, la invencidn reclamada en el nuevo
pliego reivindicatorio se debe tener como novedosa frente a D1, por
cuanto todas las caracteristicas técnicas de la nueva reivindicacién
independientemente 1 de la presente solicitud, como un todo, no se
encuentran descritas en dicho documento y finicamente invenciones con
todas las caracteristicas técnicas identificadas en el mismo documento
de 1la anterioridad pueden afectar la novedad de invenciones
reivindicadas en una solicitud presentada posteriormente.

Con respecto al documento D2, mi representada desea poner de presente
que dicho documento se refiere a un reactor de la zona en la que tres
reacciones quimicas secuenciales se dan en zonas separadas dentro de
un solo tanque. En la Zona 1, el oxigeno reacciona con un bromuro de
metal para formar gas de bromo y el 6xido de metal correspondiente. El
gas de bromo de la zona 1 pasa a la Zona 2, donde se presenta la
sequnda reaccién quimica. En la Zona 2 del gas metano se introduce en
un punto intermedio del tanque. El metanc reacciocna con el bromo de la
Zona 1 para formar el bromuro de metilo y bromuro de hidrégeno. Los
gases de este dltimo pasan a la zona 3, donde la tercera reaccidn
quimica causa que el bromuro de metilo y bromuro de hidrégeno al
reaccionar con el 6xido de metal formen el metanol y bromuro de metal.
El exceso de gases, principalmente metano, se separan del metanol
recuperade y vuelve a la zona del reactor junto con el metano fresco.
El é&xide de metal de la zona 1 es transportado a la zona 3 donde se
procede de la zona 3 a través de la Zona 2 hasta la Zona 1 completando
asi el ciclo.

Debido a que el documento D2 no ensefia o sugiere formar oleofinas con
tres depuradores © reactores distintos tal como se establece en la
nueva reivindicacién 1, es ¢laro que una persona versada en la materia
no se veria motivada a emplear las enseflanzas de dicho documento con
el fin de obtener el proceso acld reivindicade.
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Asi entonces, teniendo en cuenta que el problema planteado en la
presente solicitud es la necesidad de proporcionar un proceso para la
conversién de metano y otros alcanos hallados en el gas natural a
olefinas e hidrocarburos de peso molecular mids alto, que sea seguro y
simple en operacién, que el proceso de la presente invencidn responde
a dicha necesidad y que las ensefianzas de las anterioridades citadas
por su Despacho no llevan a un técnico versado en la materia a
resolver el problema acd planteado tal como lo hace la presente
golicitud toda vez que los documentos citados no enseflan o sugieren
las caracteristicas técnicas esenciales relacionadas con la misma, es
claro que a partir de dichos documentos no era posible para un técnico
medio obtener de manera obvia y/o evidente la materia de invencidén aca
reivindicada. Lo anterior si se tiene en cuenta que para el estudio de
nivel inventivo el Examinador no puede adoptar 1la posicidén de un
inventor y que ademds no puede partir de la solucién dada sino
simplemente de lo que expresamente revelen el o los documentos mas
cercanos del estado del arte, que en el presente caso scon D1 y D2.

5. Puesto gue se han atendido a cabalidad las observacicnes hechas por
su Despacho sobre la presente solicitud de patente, respetuosamente
solicito se continde con su tramitacién.

6. Anexos:

s Nuevo pliego reivindicatorio conformado per 27 reivindicaciones.
¢ Formulario para modificaciones.
¢ Nuevo pliego descriptive.

Sefior Director,

o Blensaanicbliez

LUZ CLEMENCIA DE PAEZ
C.C. N° 35.456.344
T.P.A. No. 23.555

COLO-00725-841-002-3

QCOLO-17154-843-002-3
faMGM\MGM\ID—205229\WPC17154

No. M-2011-205229\MGM
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Industria y Comercio
SUPERINTENDENCIA

Espacio reservado para el adhesivo de radicacién

FORMULARIO UNICO DE CORRECCIONES Y MODIFICACIONES

0,

D Correccion de Error Material

'SOLICITUD DE:

IZI Moadificacion a una soliciiud

mero de expediente:

-~ 1+08.039.674

Nombre: MARATHON GTF TECHNOLOGY LTD.
. Sociedad - constituida ¥ existente bajo las leyes del
Estado de Ohio, Estados Unidos de Ameérica.
- SOLICITANTE Direccién: 5555 San Fefl_lpE. IDENTIFICACION
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PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEOSOS A OLEFINAS E HIDROCARBUROS
Liguipos

ANTECEDENTES DE LA INVENCION

CAMPO DE LA INVENCION

La presente invencién se refiere a un proceso para convertir
alcanos gaseosos de menor peso molecular a olefinas que resultan
utiles como monémeros e intermediarios en la produccién de
sustancias gquimicas, tales como aditivos para lubricantes v
combustibles, e hidrocarburcs de peso molecular mas alto, y mas
particulaxmente, a un proceso en donde un gas que contiene alcanos
con peso molecular méas bajo se reacciona con un vapor de bromo
seco para formar bromurcs de alquile y dcido bromhidrico que a su
vez se reaccionan sobre un catalizador de aluminosilicato
cristalino para formar olefinas e hidrocarburos de peso molecular
mas alto.

DESCRIPCION DE LA TECNICA RELACIONADA

El gas natural que se encuentra compuesto fundamentalmente de
metano y otros alcanos livianos se ha descubierto en grandes
cantidades en todo el mundo. Muchos de los lugares en los cuales
se ha descubierto gas natural se encuentran alejados de las
regiones  pobladas las cuales  presentan  una significante
infraestructura de gasoducto o demanda de mercado para gas
natural. Debido a la baja densidad del gas natural, el transporte
del mismo en forma gaseosa por el gasoducto o como gas comprimido
en recipientes resulta costoso. Por consiguiente, existen limites
practicos y econdmicos con respecto a la distancia sobre la cual
se puede transportar gas natural en forma gaseosa. La licuacién
criogénica del gas natural (LNG) ("GNL" en idioma espafiol) se
utiliza frecuentemente para transportar de manera econdmica gas
natural en distancias largas. Sin embargo este proceso LNG resulta
costoso y existen limitadas instalaciones de re-gasificacién en
solamente pocos paises que se encuentran equipados para importar
LNG.

Otro uso del metanc hallado en el gas natural es como
alimentacién para procesos para la produccién de metanol. Metanol
se elabora comercialmente mediante la conversién de metano a gas
de sintesis (CO y H;) a altas temperaturas (aproximadamente 1000°C)
seguido por sintesis a altas presiones (aproximadamente 100
atmosferas). Existen varios tipos de tecnologias para la
produccidén de gas de sintesis (CO y H;) a partir del metano. Entre
los mismos se encuentra la reformacién a vapor de agua-metano
(SMR), oxidacién parcial (POX), reformacién auto termal (ATR),
reformacidén calentada por gas (GHR}, y varias combinaciones de
esto. SMR y GHR operan a altas presiones vy temperaturas,
generalmente en exceso de 600°C., y requieren reactores u hornos
muy costosos que contienen tubos de aleaciébn vesistentes a la



corrosidén y al calor rellenos con catalizador de reformacidén muy
costoso. Los procesos POX y ATR operan a altas presiones Yy a
temperaturas aun mas altas, generalmente en exceso de 1000°C. Como
no existen aleaciones o metales précticos conocidos que puedan
operar a estas temperaturas, se requieren reactores revestidos con
refractarios y calderas de calor inGtil de alta presién complejos
y costosos para extinguir y enfriar el efluente del gas de
sintesis. Asimismo, se requiere un costo de capital significante v
grandes cantidades de potencia para la compresién de oxigeno o
aire a estos procesos de alta presién. De este modo, debido a las
altas temperaturas y presiones involucradas, la tecnologia del gas
de sintesis es costosa, resultando en un producto de metanol de
alto costo lo cual limita los usos de mayor valor del mismo, tales
como materias de bases quimicas y solventes. Ademds, la produccién
del gas de sintesis resulta termodinadmicamente y quimicamente
ineficiente, produciendo grandes excesos de calor desperdiciado y
diéxido de carbdén no deseado, lo cual tiende a disminuir 1la
eficacia de la conversidén del proceso global. La tecnologia de
Fischer-Tropsch Liquidos-a-gas (GTL) también se puede utilizar
para convertir gas de sintesis a hidrocarburos liquidos mas
pesados, sin embargo el costo de la inversién para este proceso es
aun més alto. En cada caso, la produccién del gas de sintesis
representa una importante fraccién de los costos de capital para
estos procesos de conversgidén de metano.

Se han propuesto numerosas alternativas a la produccién
convencional del gas de sintesis como una via al wmetancl o
hidrocarburcs liquidos sintéticos. Sin embargo, a la fecha, por
diversas razones, ninguna de estas alternativas ha alcanzado un
estado comercial. Alguncs de los métodos previos alternativos de
la técnica anterior, tales como los que se revelan en la Patente
de los EEUU No 5,243,098 o 5,334,777 a Miller, enseflan reaccionar
un alcano inferior, tal como metano, con un haluro metdlico para
formar un haluro metaloso y &cido hidrohdlico los cuales a su vez
se reducen con oxide de magnesio para formar el correspondiente
alcanol. Sin embargo, la halogenacidén de metano utilizando cloro
como el halbégeno preferido resulta en una selectividad pobre al
haluro de monometile (CH;CI), resultando en sub-productos no
deseados tales como CH,CI, vy CHCI,, los cuales resultan dificiles de
convertir o requieren una severa limitacién de conversién por pase
y por lo tanto velocidades de reciclado muy altas.

Otros procesos de la técnica anterior proponen la clorinacién
catalitica o la brominacién de metano como una alternativa a la
generacién de gas de sintesis (CO y H;}). Para wmejorar la
selectividad de un paso de halogenacidén de metano en un proceso
global para la produccién de metanol, la Patente de los EEUU No
5,998,679 a Miller ensefia el uso del bromo, generado por
descomposicidén termal de wun bromuro de metal, para brominar
alcanos en presencia de alcanos en exceso, lo cual resulta en una
selectividad mejorada a compuestos intermedios wmono-halogenados
tales como bromuro de metilo. Para evitar las desventajas de
utilizar lechos fluidizados de sélidos méviles, el proceso utiliza
una mezcla liquida circulante de hidratos de clorurce de metal y
bromurcs de metal. Los procesos que se describen en las Patentes



de los EEUU Nos 6,462,243 Bl, US 6,472,572 Bl y US 6,525,230 a
Grosso también resultan capaces de alcanzar una mayor selectividad
a compuestos intermedios mono-halogenados mediante el uso de 1la
brominacién. Los compuestos intermedios de bromuros de alquilo
resultantes tales como bromuro de metil, se convierten ademids a
los alcoholes y é&teres correspondientes, mediante la reaccién con
Oxidos de metal en lechos circulantes de s6lidos méviles. Otra
realizacidén de la Patente de los EEUU No 6,525,230 evita las
desventajas de lechos méviles utilizando un recipiente reactor de
zona que contiene un lecho fijo de 6xido de metallbromuro de metal
- que se opera ciclicamente en cuatro etapas. Estos procesos también
tienden a producir cantidades substanciales de éter de dimetilo
(DME) conjuntamente con cualquier alcohol. Si bien el DME es un
potencial y prometedor sustituto de combustible para motores
diesel, actualmente no existe un mercado substancial para DME, y
por lo tanto se requeriria un paso de conversién del proceso
catalitico adicional muy costoso para convertir DME en un producto
actualmente comercializable. Se han propuesto otros procesos que
evitan la necesidad para la produccién de gas de sintesis, tales
como la Patente de los EEUU Nos 4,655,893 y 4,467,130 a Olah en la
cual el metano se condensa cataliticamente a los hidrocarburos de
la gama de gasolina mediante condensacién catalitica utilizando
catalizadores superdridos. Sin embargo, ninguno de estos enfoques
alternativos anteriores ha resultado en procesos comerciales.

Se sabe que los alcanos sustitutos, en particular el metanol,
se pueden convertir a olefinas y el range del hervor de los
hidrocarburos de gasolina sobre diversas formas de
aluminosilicatos cristalinos también conocidos como zeolitas. En
el proceso de Metanol a Gasolina (MTG), se utiliza un catalizador
de zeolita selectivo de la forma, ZSM-5, para convertir metanol a
gasolina. De este modo el carbén o gas de metano se pueden
convertir a metanocl utilizando 1la tecnologia convencional vy
posteriormente se pueden convertir a gasolina. Sin embargo, debido
al alto costo en la produccidén de metanol, y a valeores corrientes
0 proyectados para la gasolina, el proceso MTG no se considera
econbmicamente viable. De este modo, existe una necesidad de un
proceso econdémico para la conversidén de metano y otros alcanos
hallados en el gas natural a olefinas e hidrocarburos de peso
molecular mas alto los cuales, debido a su mayor densidad y valor,
se transportan de manera mas econdmica ayudando asi
significativamente al desarrollo de reservas de gas natural
remotas. Existe wuna necesidad adicional de un proceso para
convertir alcanos que se encuentran presentes en el gas natural
que es relativamente no costoso, seguro y simple en operacidn.

DESCRIPCION ABREVIADA DE LA INVENCION

Para lograr lo anterior y otros objetivos, y de acuerdo con
los propdsitos de la presente invencidn, como se disefla y se
desgcribe ampliamente aqui, wuna caracterizacién de la presente
invencién es un procesc para convertir alcanos gaseosos en
olefinas. Una alimentacién gaseosa que tienen alcanos de menor



peso molecular se hace reaccionar con vapor de bromo para formar
bromuro de alquilo y &cido bromhidrico. Los bromurcs de alquilo Yy
el acido bromhidrico se hacen luego reaccicnar en la presencia de
un catalizador de alumino-silicato sintéticc y a un temperatura
suficiente para formar olefinas y vapor de dcido bromhidrico.

En otra caracterizacién de 1la presente invencién, se
proporciona un procesoc para convertir alcanos gaseosos de peso
molecular mds bajo a olefinas que comprende reaccionar una
alimentacidén gaseosa que contiene alcanos de peso molecular mas
bajo con vapor de bromo para formar bromuros de alquilo y &cido
bromhidrico. Los bromuros de alquileo y el &cido bromhidrico se
reaccionan entonces en la presencia de wun catalizador de
aluminosilicato cristalino sintético para formar olefinas y &cido
bromhidrico. El proceso también incluye convertir el A&cido
bromhidrico a bromo.

En aun otra caracterizacién de 1la presente invencién, sge
provee un proceso para convertir alcanos gaseosos a olefinas. Una
alimentacidén gaseosa gque presenta alcanos de peso molecular mas
bajo se reacciona con vapor de bromo para formar bromuros de
alquilo y acido bromhidrico. Los bromuros de alquilo se reaccionan
con 4&cido bromhidrico en 1la presencia de un catalizador de
aluminesilicato cristalino sintético y a una temperatura
suficiente para formar olefinas y vapor de &cido bromhidrico. E1
vapor de &cido bromhidrico se retira de las olefinas reaccicnando
el vapor de acido bromhidrico con un oxido de metal para formar un
bromuroc de metal y vapor de agua.

BREVE DESCR1PClON DE LOS DIBUJOS

Los dibujos que acompaflan, que se incorporan en y que forman
parte de la especificacidén, ilustran las realizaciones de la
presente invencidén y, conjuntamente con la descripeién, sirven
para explicar los principios de la invencién.

En los dibujos:

La FIG 1 es un diagrama de flujo de bloques simplificado del
proceso de la presente invencién;

La FIG. 2 es una vista esquemidtica de una realizacidén del
proceso de la presente invencidn;

La FIG 3 es una vista esquemitica de otra realizacién del
proceso de la presente invencién;

La FIG. 4A es una vista esquemidtica de otra realizacidén del
proceso de la presente invencidn;

La FIG. 4B es una vista esquematica de la realizacién del
proceso de la presente invencidén gque se ilustra en FIG. 4A
representando un esquema de procesamiento alternativo que se puede
emplear cuando se utiliza oxigeno en lugar de aire en la etapa de
oxidacidn;

La FIG. bA es una vista esquemdtica de la realizacidén del
proceso de la presente invencidén que se ilustra en la FIG. 4A con



el flujo a través de los lechos de 6&xido de metal estando
invertido;

La FIG. 5B es una vista esquemltica de la realizacidén del
proceso de la presente invencidn gque se ilustra en la FIG. 5A
representando un esquema de procesamiento alternativo que se puede
emplear se utiliza oxigeno en lugar de aire en la etapa de
oxidacién;

La FIG. 6A es una vista esquemidtica de otra realizacién del
proceso de la presente invencién;

La FIG. 6B es una vista esquematica de la realizacién del
proceso de la presente invencidén que se ilustra en la FIG. 6A
representando un esquema de procesamiento alternativo que se puede
utilizar en lugar de aire en la etapa de la oxidacién;

La FIG. 7 es una vista esquemitica de otra realizacidén del
proceso de la presente invencidn;

La FIG. B es una vista esquemidtica de la realizacidn del
proceso de la presente invencidén que se ilustra en la FIG. 7 con
el flujo a través de los leches de oxido de metal estando
invertido; y

La FIG. %2 es una vista esquemitica de otra realizacidén del
proceso de la presente invencitn,

DESCR1PC1ON DETALLADA DE LAS REALIZACIONES PREFERIDAS

Tal como se utiliza a lo largo de esta descripcién, el
termino "alcanos de peso molecular mas bajo" se refiere a metano,
etanoc, propano, pentano, o© mezclas de leos mismos. Tal como se
utiliza también a 1lo largo de esta descripcién, ‘"bromuros de
alquilo" se refiere a alcanos mono, di y tri brominados. Asimismo,
el gas de alimentacidén en las lineas 11 y 111 en las realizaciones
del proceso de la presente invencidén tal como se ilustra en las
FIGS. 2 y 3, respectivamente, es preferentemente gas natural gque
se puede tratar para retirar compuestos de azufre y bidxido de
carbén. En todo caso, resulta importante observar que pequeflas
cantidades de diéxido de carbdén, por ejemplo menos gque
aproximadamente 2% mol, se pueden teolerar en el gas de
alimentacidn al procezo de la presente invencién.

Un diagrama de flujo en blogue que representa generalmente la
presente invencidén ge ilustra en 1la FIG. 1, wientras que
realizaciones especificas del proceso de presente invencién se
ilustran en las FIGS. 2 y 3. Con referencia a la FIG. 2, un flujo
de gas que contiene alcanos de peso molecular mAs bajo, compuesto
por una mezcla de un gas de alimentacién mids un flujo de gas
recicladoc a una presién en el rango de aproximadamente 100kPa a
aproximadamente 3000 kPa, se tramsporta por medic de la linea,
cafio o conducto 62, se mezcla con ligquido de bromo seco
transportado por medio de la linea 25 y la bomba 24, y se pasa al
intercambiador de calor 26 en donde bromo liquido se vaporiza. La
mezcla de alcanos de peso molecular més bajo y vapor de bromo seco
se alimenta al reactor 30. Preferentemente, la relacién molar de
alcanos de peso molecular mds bajo a vapor de bromo seco en la
mezcla introducida dentro del reactor 30 es en exceso de 2.5 : 1.
El reactor 30 presenta una zona de precalentador de entrada 28 que



calienta la mezcla a una temperatura de inicic de la reaccién en
el rango de aproximadamente 250° C. a aproximadamente 400° C. En
el primer reactor 30, los alcanos de peso molecular més bajo se
reaccionan exotérmicamente con vapor de bromo seco a una
temperatura relativamente baja en el rango de aproximadamente 250°
C a aproximadamente 600° C. y a una presién en el rango de
aproximadamente 100 kPa a aproximadamente 3000 kPa para producir
bromuros de alquilo gaseosos y vapores de acido bromhidrico. E1
limite superior del rango de la temperatura de operacidén es mayor
que el limite superior del rango de la temperatura de inicio de la
reaccidén a la cual la mezcla de alimentacién se calienta debido a
la naturaleza exotérmica de la reaccidén de brominacidén. En el caso
del wetano, la formacién de bromuro de metilc ocurre de acuerdo
con la siguiente reaccién general:

|CH4(g) + Br, (g) — CH3Br (g) + HBr (g)

Esta reaccidén ocurre con un grado de selectividad
significativamente alto al bromuro de metilo. Por ejemplo, en el
cago de la brominacién de wmetano, una relacidén de metanc a bromo
de aproximadamente 4,5 : 1 aumenta la selectividad al bromurote
metil mono-halogenado. Asimismo, pequefias cantidades de
dibromometane y tribromometano se forman en la reaccidén de
brominacidén. Alcanos superiores, tales como etano, propanc y
butano, también son fAcilmente brominados resultando en especies
brominadas mono y miltiples tales como los bromuros de etilo,
bromurcos de propiloc y bromuros de butilo. Si se utiliza una
relacién de alcano a bromo significativamente  menor a
aproximadamente 2,5 a 1, ocurre una menor selectividad al bromuro
de metilo y se observa una significante formacién de hollin de
carbén no deseado. Ademds, el vapor del bromoc seco que se alimenta
dentro del primer reactor 30 se encuentra substancialmente libre
de agua. El solicitante ha descubiertc que la eliminacién de
substancialmente la totalidad del wvapor de agua del paso de
brominacién en el primer reactor 30 elimina substancialmente 1la
formacién de didxido de carbén no deseado aumentando asi la
selectividad de la brominacidén de alcano a bromuros de algquilo e
eliminando la gran cantidad de calor desperdiciadeo generado en la
formacién de didxido de carbén a partir de alcanos.

El efluente gue contiene bromuros de alquilc y acido
bromhidrico se retira del primer reactor por medio de la linea 31
y se enfria parcialmente a una temperatura en el rango de
aproximadamente 150°C a aproximadamente 450°C en el intercambiador
de calor 32 antes de fluir al segundo reactor 34. En el segundo
reactor 34, los bromuros de alquilc se reaccionan exotérmicamernte
a un rango de temperaturas de aproximadamente 250°C a
aproximadamente 500°C, Yy a una presién en el rango de
aproximadamente 100 a 2000 kPa, sobre un lecho fijo 33 de
catalizador de aluminosilicato <cristalino, preferentemente un
catalizador de zeolita, y mas preferentemente un catalizador de
zeolita tipo X o tipo Y. Una zeolita preferida es una zeolita de
tipo 10 X o de tipo Y, pero en el proceso de la presente invencidn
se pueden utilizar otras =zeolitas con distintas acidez vy



diferentes tamafios de poros, que se sintetizan variando la
relacién de alUmina a silice, tal como le resultard evidente a una
persona con experiencia en la técnica. Si bien el catalizador de
zeolita se utiliza preferentemente en una forma protdénica, una
forma de sodio o una forma proténica/sodio mezclada, la zeolita
también se puede modificar mediante un intercambio de iones con
otros cationes de metales alcalinos, tales como Li, K o Cg, 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
a la forma de hidrogeno. Estos diversos cationes alternativos
presentan un efecto de desplazar la selectividad de la reaccién.
Otros catalizadores de zeolita que presentan acidez y tamafios de
pero variables, que se sintetizan variando la relacidén de altmina
a silice se pueden utilizar en el segundo reactor 34 tal como le
resultard evidente a una persona con experiencia en la técnica. En
este reactor, los bromuros de alguilo se reacciocnan para producir
una mezcla de olefinas y diversos hidrocarburos de mayor peso
molecular, y vapor de acide bromhidrico adicional.

La temperatura a la cual se opera el segundo reactor 34 es un
parametro importante para determinar la selectividad de 1la
reaccidn a las olefinas y diversos hidrocarburos de peso molecular
mds alto. Se prefiere operar el segundo reactor 34 a una
temperatura dentro del rango de aproximadamente 250° a 500°C. Las
temperaturas superiores a aproximadamente 450°C, en el segundo
reactor resultan en rendimientos aumentados de hidrocarburos
livianos, tales como metanc no deseado y también la deposicién de
cogue, mientras que las temperaturas méAs bajas aumentan los
rendimientos de etileno, propilenc, butileno vy  productos
hidrocarburos de peso molecular mis alto. Se observa asimismo que
el bromuro de metilo parece resultar més reactivo sobre un rango
de temperaturas mas bajo relativo al cloruro de metilo u otros
compuestos de metile sustituidos tales como metanol. Notablemente,
en el caso de 1la reaccidén de bromuro de alquilo sobre el
catalizador de zeolita 10 X preferido, también ocurren reacciones
de ciclizacidén tal que las fracciones C7 + contienen sustanciales
aromaticos sustitulidos. A temperaturas en aumento que alcanzan los
400°C, la conversidén de bromuro de metil aumenta hacia un 90% o
mas, sin embargo la selectividad hacia los productos Cs+ disminuye
Yy la selectividad hacia los productos mas livianos,
particularmente las olefinas, aumenta. A temperaturas que exceden
los 550°C, ocurre una alta conversidén de bromure de metilo a
metano y coque carbonosc. En el rango de temperaturas operativas
preferidas de entre aproximadamente 300°C y 450°C, como un
subproducto de la reaccidn, se acumulard una cantidad menor de
coque sobre el catalizador a lo large del tiempo durante la
operacidén, provocando wuna disminucién en la actividad del
catalizador sobre una cantidad de horas, hasta cientos de horas,
dependiendo de las condiciones de reaccién y de la composicidén del
gas de alimentacidén. Se cree que temperaturas de reaccién mas
elevadas superiores a aproximadamente 400°C, asociadas con la
formacién de metano faveorecen el craqueo termal de bromuros de
alquilo y la formacidn de carbén o coque y por lo tanto un aumento
en la wvelocidad de desactivacién del catalizador. Inversamente,



temperaturas en el extremo inferior del rango, particularmente
inferiores a aproximadamente 300°C puede también contribuir a la
coquefaccién debido a una velocidad reducida de desorpcién de
productos mas pesados del catalizador. Por lo tanto, temperaturas
de operacién dentro del rango de aproximadamente 250°C a
aproximadamente 500°C, pero preferentemente en el rango de
aproximadamente 300°C a aproximadamente 450°C en el segundo
reactor 34 equilibran la selectividad aumentada de las olefinas
deseadas y los productos Cs+ y velocidades vreducidas de

desactivacién debido a 1la formacién de carbdn, contra una
conversidén mas elevada por pase, lo cual minimiza la cantidad de
catalizador, velocidades de reciclado vy tamafic del equipo
requerido.

El catalizador se puede regenerar periédicamente in situy,
aislando el reactor 34 del flujo de proceso normal, purgande con
un gas inerte por medio de la Linea 70 a una presidn en un rango
desde aproximadamente 100 a aproximadamente 500 kPa a wuna
temperatura elevada en el rango de aproximadamente 400°C a
aproximadamente 650°C, para retirar material no reaccionado
adsorbido sobre el catalizador hasta donde resulte préactico, ¥y
luego posteriormente oxidande el carbdén depositado a €O, mediante
el agregado de aire o oxigeno inerte diluido con gas al reactor 34
por medic de la Linea 70 a una presién en el rango de
aproximadamente 100 a aproximadamente 500 kPa a una temperatura
elevada en el rango de aproximadamente 400°C a aproximadamente
650°C. Didxido de carbén y aire residual o gas inerte se purga del
reactor 34 por medico de la Linea 75 durante el pericdo de
regeneracidn.

El efluente que comprende olefinas, los hidrocarburos de peso
molecular mids alto y el &cido bromhidrico se retira del segundo
reactor 34 mediante la linea 35 y se enfria a una temperatura en
el rango de 0°C a cerca de 100°C en el intercambiador 36 y se
combina con el efluente de vapor en la linea 12 del separador de
hidrocarburc 47, que contiene gas de alimentaciédn e hidrocarburos
residuales separados mediante contacto con el gas de alimentacién
en el separador de hidrocarburo 47. La mezcla de vapor combinado
se pasa a un depurador 38 y con una solucién de sal de bromuro y
metal parcialmente oxidado acuosa y concentrada que contiene
hidréxido de metal y/o 6xido de metal y/o especies de oxi-bromuro
de metal, el cual se transporta al depurador 38 mediante la linea
41 por cualquier medio adecuado, tal como mediante una bomba 42.
El metal preferido de la sal de bromuro es Fe(III}), Cu{Il) o
Zn(II), o mezclas de estos, ya que estos son los menos costosos y
mads facilmente oxidables a bajas temperaturas en el rango de cerca
de 120°C hasta cerca de 180°C, permitiendo el uso de equipo
recubierto en vidrio o recubierto en fluorpolimero; aungue el
Co(II), Ni{II), M™Mn(II), V{II), Cr{iII) u otros metales de
transicién que forman sales de bromuro oxidables pueden ser usados
en el proceso de la presente invencidén. Alternativamente, los
metales de tierras alcalinas que también forman sales de bromuro
oxidables, tales como Ca (II) o Mg(II) pueden ser usados.
Cualesquier hidrocarburos liquidos condensados en el depurador 38



pueden ser desnatados y retirados en la linea 37 y agregados a los
hidrocarburos liquidos gque salen de la unidad de recuperacién del
producto 52 en la linea 54. Se disuelve &cido bromhidrico en la
solucién acuosa y se neutraliza por el hidréxido de metal y/o
6xido de metal vy/o espacies de oxi-bromuro de metal para
proporcionar sal de bromuro de metal en solucién y agua que se
remueve del depurador 38 por via de la linea 44.

La fase de vapor residual gque contiene olefinas y los
hidrocarburos de peso molecular més alto que se retira como
efluente del depurador 38 se envia por medio de la Linea 39 al
deshidratador 50 para retirar substancialmente la totalidad del
agua por medio de la Linea 53 del flujo de vapor. El agua se
retira entonces del deshidratador 50 por medio de la Linea 53. El
flujo de vapor seco que contiene olefinas y los hidrocarburos de
peso molecular mas alto se pasa ademds por medio de la Linea 51 a
la unidad de recuperacién del producto 52 para recuperar olefinas
y la fraccién de hidrocarbure C; + la gama de la gasolina como un
producto liquido en 1la Linea 54. En el proceso de la presente
invencién se puede emplear cualguier método convencional de
deshidratacién y recuperacién de liquidos, tales como la adsorcién
desecante de lecho sdlido seguida por condensacién refrigerada,
expansidén criogénica, o la circulacién de aceite de absorcién u
otro solvente, tal como se utiliza para procesar flujos de gas
natural o gas de refineria, y para recuperar hidrocarburos
olefinicos, tal como le resultard evidente a una persona con
experiencia en la técnica. E1 efluente de vapor residual de 1la
unidad de recuperacién del producto 52 se divide entonces en un
flujo de la purgacidén 57 que se puede utilizar como combustible
para el proceso y un vapor residual reciclado gue se comprime por
medio del compresor 58. El vapor residual reciclado descargado del
compresor 58 se divide en dos fracciones. Una primera fraccién que
es igual a al menos 2,5 veces el volumen molar de gas de
alimentacién se transporta por medio de la Linea 62 y se combina
con bromo liquido seco transportado por la bomba 24, calentado en
el intercambiador 26 para vaporizar el bromo y alimentado dentro
del primer reactor 30. La segunda fraccidn se escurre de la Linea
62 por medio de la Linea 63 y se regula con la védlvula de control
60, a una velocidad suficiente para diluir la concentracién de
bromuro de alquilo al reactor 34 y absorber el calor de reaccidén
tal que ese reactor 34 se mantiene a la temperatura de operacién
seleccionada, preferentemente en el rango de aproximadamente 300°C
a aproximadamente 450°C a fin de maximizar conversidén versus
selectividad y minimizar 1la velocidad de desactivacién del
catalizador debidoc a la deposicién de carbén. De este modo, la
dilucién proporcionada por el efluente de vapor reciclado permite
controlar la selectividad de la brominacidén en el primer reactor
30 ademds de moderar la temperatura en el segundo reactor 34,

El agua que contiene sal de bromuro de metal en solucién que
se retira del depurador 38 por medio de la linea 44 se pasa al
removedor de hidrocarburce 47 en donde hidrocarburos disueltos
residuales se remueve de la fase acuosa a través del contacto con
el gas de alimentacién entrante transportado por medioc de la Linea



11. La solucién acuosa removida se transporta desde el removedor
de hidrocarburo 47 por medio de la Linea 65 y se enfria a una
temperatura en el rango de aproximadamente 0°C a aproximadamente
70°C en el intercambiador de calor 46 y luego se pasa al
absorbedor 48 en donde el bromo residual se recupera del flujo de
la purgacién de aire en la linea 67. El efluente de la solucién
acucsa del depurador 48 se transporta por medio de la linea 49 a
un intercambiador de calor 40 a ser precalentado a una temperatura
en el rango de aproximadamente 100°C a aproximadamente 600°C, y
aun mas preferentemente en el rango de aproximadamente 120°C a
aproximadamente 180°C y se pasa al tercer reactor 16. Oxigeno o
aire se suministra por medio de la linea 10 por el ventilador o
compresor 13 a una presidm en el rango de aproximadamente presién
ambiente a aproximadamente 500 kPa al removedor de bromo 14 para
remover bromo residual del agua que se retira del removedor 14 en
la Linea 64 y se combina con el flujo de agua 53 del deshidratador
50 para formar flujo de efluente de agua en la linea 56 cque se
retira del proceso. El oxigeno o aire que sale del removedor de
bromo 14 se alimenta por medio de 1la linea 15 al reactor 16 el
cual opera a una presidén en el rango de aproximadamente presidn
ambiente a aproximadamente 500 kPa y a una temperatura en el rango
de aproximadamente 100°C a aproximadamente 600°C, pero mas
preferentemente en el range de aproximadamente 120°C a
aproximadamente 180°C a f£in de oxidar una solucidén de =zal de
bromuro de metal acuosa para proporcionar bromo elemental e
hidrdxido de metal y/o dxido de metal y o especies de oxi-bromuro
de metal. Tal como se expone anteriormente, si bien se puede
utilizar Co{(ll), Ni(1ll}, Mn(ll), V{II), Cr(lI) u otros metales de
transicidén que forman sales de bromuro que se pueden oxidar, el
metal preferido de la sal de bromuro es Fe(lll), Cu(ll), o Zn(ll),
o mezclas de los mismos, ya que estos resultan menos costosos y se
oxidan facilmente a temperaturas mds bajas en el rango de
aproximadamente 120°C a aproximadamente 180°C, permitiendo el uso
de equipos revestidos con vidrio o revestidos con fluoropolimero.
Alternativamente, se podrian utilizar metales alcalinotérreos que
también forman sales de bromuro que se pueden oxidar, tales como
Ca (II) o Mg (II).

El &acido bromhidrico reacciona con el hidréxido de metal y/o
6xido de metal y/o especies de oxi-bromuroc de metal asi formado
para proporcionar una vez mas la sal de bromuro de metal y agua.
El intercambiador de calor 18 en el reactor 16 suministra calor
para vaporizar agua y brome. De este modo, las reacciones globales
resultan en la oxidacidén neta de &cido bromhidrico producido en el
primer reactor 30 y el segundo reactor 34 al bromo elemental v
vapor de agua en la fase Liguida catalizado por el 6xido de
bromurolmetal de metal o hidrdxido de metal que opera en un ciclo
catalitico.

En el caso del bromuro de metal siendo Fe{lll) Br3, las reacciones
creen sex:
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1) Fe(+3?) + 6Br(-a) + 3H(+a) + 3/2°2(g) = 3Br2(g) + Fe(OH)3
2) 3HBr(g) + H,O = 3H(+a) + 3Br(-a) + H,0
3) 3H(+3%) + 3Br(-a) + Fe(OH)3 = Fe(+3%) + 3Br(-a) + 3H,0

El agua y bromo elemental y cualquier nitrdgeno u oxigeno
residual (en caso de utilizar aire como el oxidante) que sale como
vapor de la salida del tercer reactor 16 por medio de la linea 19,
se enfrian en el condensador 20 a una temperatura en el rangce de
aproximadamente 0°C a aproximadamente 70°C, y una presién en el
rango de aproximadamente presién ambiente a 500 kPa para condensar
el bromo y agua y se pasan al separador de tres fases 22. En el
separador de tres fases 22, como el agua Liquida presenta una
solubilidad limitada para el bromo, en el orden de aproximadamente
un 3% en peso, cualquier bromo adicional que se condensa forma una
fase de bromo Liquida mis densa separada. Sin embargo, la fase de
bromo liquida presenta una solubilidad notablemente mis baja para
el agua, en el orden inferior a un 0,1%. De este modo se puede
obtener fAcilmente un wvapor de bromo substancialmente seco
condensando agua y brome liquido, decantando agua mediante una
simple separacién fisica y posteriormente re-vaporizando el bromo
liquido.

El bromo ligquide se bombea en la Linea 25 desde el separador
de tres fases 22 por medio de la bomba 24 hasta alcanzar una
presidn suficiente para mezclarse con flujo de vapor 62. De este
modo el bromo se recupera y se recicla dentro del proceso. El
nitrégeno u oxigeno residual y cualquier vapor de bromo residual
que no se cendensa sale del separador de tres fases 22 y se pasa
por medio de la Linea 23 al depurador 48, en donde el bromo
regidual se recupera por solucidén dentro de y mediante reaccidn
con bromurcs de metal reducidos en el flujo de la solucidn de
bromuro de metal acuosa 65. El agua se retira del separador 22 por
medio de la Linea 27 y se introduce dentro del removedor 14.

En otra realizacién de la invencién, con referencia a la
Figura 3, un flujo de gas que contiene alcanos de peso molecular
mas bajo, compuesto por una mezcla de un gas de alimentacidén méas
un  flujo de gas reciclado a una presién en el rango de
aproximadamente 100 kPa a aproximadamente 3000 kPa, se transporta
por medio de la linea, cafio o conducto 162, se mezcla con liquido
de bromo seco se transporta por medio de la bomba 124 y se pasa al
intercambiadoxr de calor 126 en donde el bromo liquido se vaporiza.
La mezcla de alcanos de peso molecular mé&s bajo y vapor de bromo
seco se alimenta al reactor 130. Preferentemente, la relacién
molar de los alcanos de peso molecular méds bajo a vapor de bromo
seco en la mezcla introducida dentro del reactor 130 es en exceso
de 2,5 : 1. El reactor 130 presenta una zona de pre-calentamiento
de entrada 128 gque calienta la mezcla a una temperatura de inicio
de la reaccidén en el rango de aproximadamente 250°C a
aproximadamente 400°C. En el primer reactor 130, los alcanos de
peso molecular més bajo se reaccionan exotérmicamente con vapor de
bromo seco a una temperatura relativamente baja en el range de
aproximadamente 250°C a aproximadamente 600°C, y a una presidn en
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el rango de aproximadamente 100 kPa a aproximadamente 3000 kPa
para producir bromuros de alquiloc gaseosos y vapores de &cido
bromhidrico. E1 limite superior del rango de la temperatura de
operacidén es mayor gque el limite superior del range de 1la
temperatura de inicio de 1la reaccidén a la cual se calienta 1la
mezcla de alimentacién debidoe a la naturaleza exotérmica de la
reaccién de brominacidén. En el caso del metano, ocurre la
formacién de bromuro de metilo de acuerdc con la siguiente
reaccién general:

CH, (g) + Br; {g) —_— ) CH:Br (g) + kiBr (g)

Esta reaccidén ocurre con un grado significativamente alto de
selectividad al bromuro de metilo. Por ejemplo, en el casc de
bromo reaccionando con un exceso molar de metano a una relacién de
metano a bromo de 4,5 : 1, ocurre una alta selectividad al bromuro
de metilo mono-halogenado. En la reaccién de brominacién se forman
también pequeflas cantidades dibromometano y tribromometano. Los
alcanos superiores, tales como etano, propanc, y butano, también
se pueden brominar facilmente resultandoe en especies brominadas
mono y miltiples tales como bromuros de etilo, bromuros de propilo
y bromuros de butilo. Si se utiliza una relacién de alcanc a bromo
significativamente menor que 2,5 : 1, ocurre substancialmente una
selectividad substancialmente mds baja al bromuro de metilo y se
observa una formacién significativa de hollin de carbdén no
deseado. Ademds, el vapor de bromo seco que se alimenta dentro del
primer reactor 130 se encuentra substancialmente libre de agua. El
solicitante ha descubierto que la eliminacién de substancialmente
la totalidad del wvapor de agua del paso de brominacién en el
primer reactor 130 elimina substancialmente la formacién de
didxido de carbdén no deseado aumentando asi la selectividad de
brominacidén de alcano a bromuros de alquilo y eliminando la gran
cantidad de calor desperdiciado generado en la formacién de
diéxido de carbdén a partir de alcanos.

El efluente gque contiene bromuros de alquile y 4&cido
bromhidrico es retirado del primer reactor 130 por medio de la
linea 131 y se enfria parcialmente a una temperatura en el rango
de aproximadamente 150°C a 450°C en el intercambiador de calor 132
antes de fluir al segundo reactor 134. En el segundo reactor 134,
los bromurcs de alquilo se reaccionan exotérmicamente a wun rango
de temperatura desde aproximadamente 250°C a aproximadamente
500°C, y una presidén en el rango de aproximadamente 100 kPa a 3000
kPa, sobre un lecho fijo 133 de catalizador de aluminosilicato
cristalino, preferentemente un catalizador de =zeolita, vy mas
preferentemente un catalizador de =zeolita tipo X o tipo Y. Una
zeolita preferida es una zeolita tipo 10 X o Y, si bien en el
proceso de la presente invencién se pueden utilizar otras zeolitas
con distintas acidez y tamafio de poro, que se sintetizan variando
la relacidén alimina-asilice tal como resultard evidente a aguella
persona con experiencia en la técnica. Si bien el catalizador de
zeolita se utiliza preferentemente en una forma proténica, una
forma de sodio o una forma proténica/sodio mezclada, tal como Li,
K, o Cs, con cationes de metal alcalinotérreocs, tales como Mg, Ca,
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Sr o Ba, o con cationes de metales de transicién, tales como Ni,
Mn, VI W, o a la forma hidrdgeno. Estos diversos cationes
alternativos presentan un efecto de desplazar la reaccién de
selectividad. Otros catalizadores de zeolita que presentan acidez
y tamafic de poro variables, gque se sintetizan variando la relacién
alimina-a-silice se pueden utilizar en el segundo reactor 134 tal
como le resultard evidente a una persona con experiencia en 1la
técnica.

En este reactor, los bromuros de alquilo se reaccionan para
producir una mezcla de olefinas e hidrocarburos de peso molecular
mas alto y vapor de acido bromhidrico adicional.

La temperatura a la cual se opera el segundo reactor 134 es
un parametro importante en determinar la selectividad de 1la
reaccidn a las olefinas y diversos hidrocarburos liquidos de peso
molecular més alto. Se prefiere operar el segundo reactor 134 a
una temperatura dentro del rango de aproximadamente 250°C a 500°C,
pero mas preferentemente dentro del rango de aproximadamente 300°C
a 450°C. Lag temperaturas superiores a aproximadamente 450°C en el
segundo reactor resultan en rendimientos aumentados de
hidrocarburos livianos, tales como coque carbondceo y metano no
deseados, mientras que las temperaturas mas bajas aumentan los
rendimientos de 1las olefinas tales como etileno, propileno vy
butileno y productos de hidrocarburo de peso molecular més pesado.
Notablemente, en el caso de los bromuros de alquile reaccionando
gsobre el catalizador de zeolita 10 X preferido, las reacciones de
ciclizacién ocurren tal que las fracciones C,+ producidas contienen
aromaticos sustituidos substanciales. A temperaturas en aumento
que se acercan a los 400°C, la conversién de bromuro de metilo
aumenta hacia un 90% o més, sin embargo la selectividad hacia los
productos Cs;+ disminuye y la selectividad hacia los productos mas
livianos, particularmente las olefinas, aumenta. A temperaturas
que exceden el 550°C ocurre una conversién casi completa de
bromurc de metilo a metanc y cogque. En el rango preferido de
temperaturas de operacidén de aproximadamente 300°C a 450°C, como
un sub-producto de la reaccidn, una pequefia cantidad de carbén se
acumulara sobre el catalizador a lo largo del tiempo durante la
operacidén, <causando una disminucidén en la actividad del
catalizador scobre un rango de varios cientos de horas, dependiendo
de las condiciones de reaccidén y la composicién del gas de
alimentacién. Se observa que temperaturas de reaccién més altas
superiores a aproximadamente 400°C favorecen el cragqueo de
bromuros de alquilo con la formacién de carbdén y por lo tanto
aumenta la velocidad de desactivacidén del catalizador. A la
inversa, la operacién en el extremo inferior del range de
temperatura, particularmente por debajc de aproximadamente 300°C
también puede promover el coguefaccidén, probablemente a la
velocidad de desorcién reducida de los productos de hidrocarburo.
Por lo tanto, las temperaturas de operacidén dentro del rango de
aproximadamente 250°C a 500°C, pero mis preferentemente en el
rango de aproximadamente 300°C a 450°C en el segundo reactor 134
equilibran la selectividad aumentada hacia las olefinas vy
productos Cs+ deseados y velocidades mas bajas de desactivacién
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debido a la formacién de carbén, contra mayor conversidén por paso,
lo cual minimiza la cantidad de catalizador, las velocidades de
reciclado y el tamafio de equipo requerido.

El catalizador se puede regenerar periddicamente in situ,
aislando al reactor 134 del flujo de proceso normal, purgando con
un gas inerte por medio de la Linea 170 a una presidén en el rango
de aproximadamente 100 kPa a aproximadamente 500 kPa y una
temperatura elevada en el rango de 400°C a 650°C para retirar
material no reaccionado adsorbido sobre el catalizador hasta donde
resulta practico, y 1luego posteriormente oxidando el carbén
depcsitado a CO, mediante el agregado de aire o oxigeno diluido con
gas inerte por medic de la Linea 170 al reactor 134 a una presidn
en el rango de aproximadamente 100 kPa a aproximadamente 500 kPa y
una temperatura elevada en el rango de 400°C a 650°C. Didéxido de
carbén y gas inerte o aire residual son purgados del reactor 134
por medioc de la linea 175 durante el periodo de regeneracién.

El efluente que comprende olefinas, los hidrocarburos de peso
molecular mas alto y &cido bromhidrico es retirade del segundo
reactor 134 por medio de la Linea 135, se enfria a una temperatura
en el rango de aproximadamente 0°C a aproximadamente 100°C en el
intercambiador 136, y se combina con efluente de vapor en la linea
112 del removedor de hidrocarburo 147. A continuacién la mezcla se
pasa a un depurador 138 y se contacta c¢on un agua removida,
recirculada que se transporta a un depurador 138 en la Linea 164
mediante cualquier medio adecuado, tal como la bomba 143, Yy se
enfria hasta alcanzar una temperatura en el rango de
aproximadamente 0°C a aproximadamente 50°C. en el intercambiador
de calor 155. Cualquier producto hidrocarbure liquido condensador
en el depurador 138 se puede despumar y retirar como flujo 137 y
agregar al producto hidrocarburo liquido 154. El1 &cido bromhidrico
se disuelve en el depurador 138 en la solucidn acuosa que se
retira del depurador 138 por medio de la Linea 144, y se pasa al
removedor de hidrocarburo 147 en donde hidrocarburos residuales
disueltos en la solucidn acuosa es removido mediante contacto con
el gas de alimentacidén 111. El efluente de la fase acucsa removida
del removedor de hidrocarburo 147 se enfria a una temperatura en
el rango de aproximadamente 0°C a aproximadamente 50°C en el
intercambiador de calor 146 y luego se pasa por medic de la linea
165 al absorbedor 148 en donde bromo residual se recupera del
flujo de purgacidn 167.

La fase de wvapor residual gque contiene olefinas y el
hidrocarburce de mayor peso molecular se remueven como efluente
desde el depurador 138 y enviados_ via linea 139 hasta el
deshidratador 150 para remover sustancialmente toda el agua de la
corriente de gas. El1 agua es entonces removida desde el
deshidratador 150 mediante la linea 153. La corriente de gas seco
que contienen oclefinas y los hidrocarburos de mayor peso molecular
se pasan adicionalmente por 1la linea 151 a la wunidad de
recuperacién del producto 152 para recuperar las olefinas vy la
fraccidn de hidrocarburos de rango gascolina Cg+ como en un producte

ligquido en 1la 1linea 154. Cualquier método convencional de
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deshidratacién y recuperacién de liquidos tal como absorcidén
secante en lecho s6lido seguido por, por ejemplo, condensacién
refrigerada, expansién criogénica, o aceite de absorcidn
circulante, u otros disolventes como se usd para el proceso de gas
natural o las corrientes de gas en las refinerias y recuperar los
hidrocarburos olefinicos, como es conocido para una persona
versada en la técnica puede emplearse en la implementaciédn de esta
invencién. El1 efluente de vapor vresidual de 1la unidad de
recuperacidén del producto 152 se divide entonces en una corriente
de purga 157 que puede ser utilizada como combustible y un vapor
residual reciclado que es comprimido por via del compresor 158. E1
vapor residual reciclado descargado desde el compresor 158 se
divide en dos fracciones. Una primera fraccién que es igual a por
lo menos 2.5 wveces el wvolumen de gas de alimentacién es
transportada por via de la linea 162, que se combina con el bromo
liguido transportado en la linea 125 vy pasado por el
intercambiador de «calor 126 en donde el bromo 1liquido es
vaporizado y alimentado dentro del primer reactor 130. La segunda
fraccién que es retirada de la linea 162 mediante la linea 163 Yy
es regulada por valvula de control 160, a una velocidad suficiente
para diluir la concentracidén de bromuro de alquilo al reactor 134
y absorber el calor de la reaccién de modo que el reactor 134 es
mantenido en la temperatura operativa seleccionada,
preferiblemente en el rango de cerca de 300° C hasta 450° C, para
poder maximizar 1la conversién versus la selectividad y para
minimizar la velocidad de desactivacién del catalizador debido a
la deposicidén de carbono. Asi, la dilucién provista por el
efluente de wvapor reciclado permite la selectividad de 1la
brominacién en el primer reactor 130 para su control en adicién a
moderar la temperatura en el segundo reactor 134.

Oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire 110 se
suministra por medio del ventilador o compresor 113 a una presién
en el rango de aproximadamente presién ambiente a aproximadamente
500 kPa al removedor de bromo 114 para remover el bromo residual
del agua que deja el removedor por medio de la Linea 164 y se
divide en dos porciones. La primera porcién del agua removida se
recicla por medio de la linea 164, se enfria en el intercambiador
de calor 155 a una temperatura en el rango de aproximadamente 20°C
a aproximadamente 50°C, y se mantiene a una presién suficiente
para ingresar dentro del depurador 138 mediante cualquier medio
adecuado, tal como la bomba 143. La porcién de agua que se recicla
se selecciona tal que el efluente de 1la solucidédn de &cido
bromhidrico retirade del depurador 138 por medio de la linea 144
presenta una concentracién en el rango de aproximadamente un 10% a
aproximadamente un 50% en peso de &cido bromhidrico, peroc mé&s
preferentemente en el range de aproximadamente un 30% a
aproximadamente un 48% en peso para minimizar la cantidad de agua
gue se debe vaporizar en el intercambiador 141 y el precalentador
119 y minimizar la presién de vapor de HBr sobre el A&cido
resultante. Una segunda porcién de agua del removedor 114 se
retira de la Linea 164 y el proceso por medio de la Linea 156.
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El Aacido bromhidrico disuelto que se encuentra contenido en
el efluente de la solucién acuosa del depurador 148 se transporta
por medio de la Linea 149 y se combina con el oxigeno, el aire
enriquecido con oxigenoc o el aire gue sale del removedor de bromo
114 en la Linea 115. El efluente de la solucidén acuosa y el
oxigeno, el aire enriquecido con oxigeno o el aire combinados se
pasa a un primer lado del intercambiador de calor 141 y a través
del pre-calentador 119 en donde la mezcla se pre-calienta hasta
una  temperatura en el range de aproximadamente 100°C a
aproximadamente 600°C y mAs preferentemente 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 o
Oxido de metal. El metal preferido de la sal de bromurc o 6xido de
metal es Fe(lll), Cu(ll) o 2Zn{(il) si bien se pueden utilizar
Co(ll}, Ni(1l), Mn(ll), V(II}, Cr(ll) u otros metales de
transicién que forman sales de bromuro que se pueden oxidar.
Alternativamente, se podria utilizar metales alcalinotérreos gque
también forman sales de bromurc que se pueden oxidar, tales como

Ca{ll) o Mg(ll). La sal de bromuro de metal en el reactor de
oxidacién 117 se puede utilizar como una solucién acuosa
concentrada o© preferentemente, la solucidn de sal acuosa

concentrada se puede absorber dentro de un soporte inerte
resistente al &cido, poroso, de area de superficie alta, tal como
gel de silice. Mas preferentemente, la forma 6xido del metal en un
rango de 10 a 20% en peso se deposita sobre un soporte inerte tal
como alimina con un drea de superficie especifica en el rango de
50 a 200 m2lg. El reactor de oxidacién 117 opera a una presién en
el rangc de aproximadamente presidén ambiente a aproximadamente 500
kPa y a una temperatura en el rango de aproximadamente 100°C a
600°C, pero mids preferentemente en el rango de aproximadamente
120°C a 180°C; en el mismo, el bromurc de metal se oxida por
oxigeno, proporcionando bromo elemental e hidrdéxido de metal,
Oxido de metal o especies de oxi-bromurc de metal o, 6éxidos de
metal en el caso de la sal de bromurc de metal soportada o 6xido
de metal operado a temperaturas mis elevadas y presiones mis bajas
a las cuales el agua puede existir fundamentalmente como un vapor.
En cualquiera de los casos, el &dcido bromhidrico reacciona con el
hidréxido de metal, oxi-bromuro de metal o especies de éxido de
metal y se neutraliza, restaurando la sal de bromuro de metal y
proporcionando agua. De este modo, la reaccién global resulta en
la oxidacién neta de &cido bromhidrico producido en el primer
reactor 130 y el segundo reactor 134 a bromo elemental y vapor,
catalizado por el bromuroc de metall hidréxido de metal u éxido de
metal operando en un ciclo catalitico. En el caso del bromuro de
metal siendo Fe(Ill)BR en una solucidén acuosa y operada en un
rangc de presién y de temperatura en las cuales el agua puede
existir como un liquido, se cree que los reactores son tal como se
detalla a continuacidn:

1} Fe(+3%) + 6Br(-a) + 3H(+a) + 3/20,(g} = 3Bry(g) + Fe(OH)3
2) 3HBr{g) + H,O = 3H(+a) + H,0
3) 3H(+a)+ 3Br{-a) + Fe(+3%) + 3Br(-a) + 3H,0
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En el caso del bromurc de metal siendo Cu{ll)Br2 soportado
sobre un soporte inerte y operado bajo condiciones de temperatura
més elevada y de presién m&s baja en las cuales el agua existe
fundamentalmente como un vapor, se cree que los reactores son tal
comc se detalla a continuacién:

1} 2Cu(I")Br2 = 2Cu())Br +Br2(g)
2) 2Cu(1)Br + O5(g) = Br2(g) + 2Cu(INO
3) 2HBr{g) + Cu(IO = Cu(Il)Br, + H,0O(g)

El bromo elemental y el agua y cualquier oxigeno o nitrégeno
residual (si el aire enriquecido con oxigeno se utiliza como el
oxidante) deja como vapor desde la salida del tercer reactor 117,
se transportan mediante la linea 127 y se enfrian en el segundo
lado del intercambiador 141 y el condensador 120 a una temperatura
en el rango entre cerca de 0°C hasta cerca de 70°C en donde el
brome y el agua son condensados y pasados al separador de tres
fases 122. En el separador de tres fases 122, ya que el agua
liguida tiene una solubilidad limitada para el bromo, del orden de
cerca del 3% en peso, cualquier bromo adicional que es condensado
forma una fase de bromo liquide separada mis densa. La fase de
bromo liquide, sin embargo, tiene una solubilidad notablemente
menor en el agua, del orden de menos de 0.1%. Asi, un vapor de
bromo sustancialmente seco puede ser obtenido facilmente mediante
condensar el bromo liquido y el agua, decantar el agua por una
sepaxacidén fisica simple, y subsiguientemente revaporizar el bromo
liquido. Es importante operar en condiciones que resultan en cerca
de la reaccién completa de HBr de modo que se evite el HBr
residual significativo en el bromo liquido condensado y el agua,
de modo que el HBr incremente la miscibilidad del bromo en la fase
acuosa, y a unas concentraciones suficientemente altas gque resulta
en una fase liquida terxna Gnica.

El bromo liguido se bombea desde el separador de tres fases
122 por medio de la bomba 124 a una presién suficiente para poder
mezclarse con el flujo de vapor 162. De este modo el bromo se
recupera y se recicla dentro del proceso. El aire, aire
enriquecido con oxigeno o oxigeno residuales y cualquier vapor de
bromo que no se condensa sale del separador de tres fases 122 y se
pasa por medio de la Linea 123 al depurador de bromo 148, en donde
el bromo residual se recupera por disolucién en flujo de solucidn
de &cido bromhidrico transportado al depurador 148 por medio de 1la
Linea 165. El agua se retira del separador de tres fases 122 por
medio de la Linea 129 y se pasa al removedor 114,

De este modo, de acuerdo con todas las realizaciones de la
presente invencidn que se divulgan anteriormente, el bromurc de
metallhidrdxido de metal, el oxi-bromurc de metal o el Oxido de
metal operan en un ciclo catalitico permitiendo que el bromo se
recicle facilmente dentro del proceso. El bromuro de metal se
oxida facilmente por oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire
ya fuere en la fase acuosa o en la fase de vapor a temperaturas en
el rango de aproximadamente 100°C a aproximadamente 600°C y mas
preferentemente en el rango de aproximadamente 120°cC a
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aproximadamente 180°C para proporciocnar vapor de bromo elemental e
hidréxido de metal, oxi-bromuro de metal o &xido de metal. La
operacién a temperaturas por debajo de aproximadamente 180°C
resulta ventajosa, permitiendo asi el uso de un equipo revestido
con fluoropolimero, resistente a la corrosién y de bajo costo. E1
dcido bromhidrico se neutraliza por la reaccidn con el hidréxido
de metal u &xido de metal proporcionando vapor de agua y el
bromuro de metal.

El vapor de agua y el vapor de bromo elemental se condensan y
se separan facilmente en la fase ligquida mediante una simple
separacién fisica, proporcionando bromo substancialmente seco. La
ausencia de agua significante permite la brominacién selectiva de
alcanos, sin la produccién de CO, y las reacciones eficientes y
selectivas subsiguientes de bromuros de alquilo fundamentalmente a
olefinas C; a C; y productos mds pesados, cuya fraccidn C.+ contiene
alcancs substancialmente ramificados v aromadticos sustituidos. E1
vapor de &cide bromhidrico derivade de la reaccidén de brominacidén
y la reaccidén subsiguiente en el reactor 134 se disuelven
facilmente en una fase acuosa y se neutralizan por las especies de
hidrdxido de metal u ©&xido de metal que resultan de la oxidacién
del bromurc de metal.

De acuerdo con otra realizacidén del proceso de la presente
invencién que se ilustra en la Figura 42, las etapas de conversidn
de bromuro de alquilo y brominacién de alguilc se operan de una
manera substancialmente similar a aquellas etapas correspondientes
que se describen con respecto a las Figuras 2 y 3 anteriormente.
Mas particularmente, un flujo de gas que contiene alcanos de peso
molecular mé&s bajo, compuesto por una mezcla de un gas de
alimentacién y un vapor de agua de gas reciclado a una presién en
el rango de aproximadamente 100 kPa a aproximadamente 3000 kPa, se
transporta o se conduce por medio de la Linea, cafios ¢ conductos
262 y 211, respectivamente, y se mezclan con liquido de bromo seco
en la linea 225. La mezcla resultante se transporta por medio de
la bomba 224 y se pasa al intercambiador de calor 226 en donde el
bromo liquido se evapora. La mezcla de alcanos de pesoc molecular
mds bajo y wvapor de bromo seco se alimenta al reactor 230.

Preferentemente, la relacién molar de los alcanos de peso
molecular més bajo a vapor de bromo seco en la mezcla introducida
dentro del reactor 230 es en exceso de 2,5 : 1. El reactor 230

presenta una zona de pre-calentamientc de entrada 228 que calienta
la mezcla a una temperatura de inicio de reaccidn en el rango de
250°C a 400°C. En el primer reactor 230, los alcancs de peso
molecular mis bajo se reaccionan exotérmicamente c¢on vapor de
bromo seco a una temperatura relativamente baja en el rango de
aproximadamente 250°C a aproximadamente 600°C, y a una presién en
el rango de aproximadamente 100 kPa a aproximadamente 3000 kPa
para producir bromuros de alquilo gaseosos y vapcores de &Acido
bromhidrico. El 1limite superior del rango de temperatura de
operacién es mayor que el Iimite superior del rango de temperatura
de inicio de la reaccién al cual la mezcla de alimentacién se
calienta debido a la naturaleza exotérmica de la reaccién de
brominacién. En el casco del metano, la formacién de bromuro de
metilo ocurre de acuerdo con la siguiente reaccidén general:
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|CH4(g) + Brz (g) — CH4Br (g) + HBr (g)|

Esta reaccidén ocurre con un grado de selectividad
significativamente alto a bromuro de metilo. Por ejemplo, en el
caso de bromo reaccionado con un exceso molar de metanc a una
relacién de metano a bromo de 4,5 : 1, ocurre una alta
selectividad al bromuro de metilo mono-halogenado. En la reaccién
de brominacién también se forman peguefias cantidades de
dibromometanc y tribromometano. Los alcanos superiores, tales como
etano, propanc y butanc, también se bromizan facilmente resultando
en mono y miltiples especies brominadas tales come bromuros de
etilo, bromuros de propilo y bromuros de butilo. 8i se utiliza una
relacién de alcanc a bromo significativamente menor que 2,5 a 1,
ocurre una selectividad substancialmente menor a bromuro de metiloc
y se observa una formacién significativa de hellin de carbén no
deseable. Ademds, el vapor de bromo seco que se alimenta dentro
del primer reactor 230 se encuentra substancialmente libre de
agua. El solicitante ha descubiertoc que 1la eliminacién de
substancialmente la totalidad del vapor de agua del pasc de
brominacién en el primer reactor 230 elimina substancialmente 1la
formacidn de didxido de carbén no deseado aumentando de tal modo
la selectividad de brominacién de alcano a bromuros de alquilo y
eliminando la gran cantidad del calor desperdiciado generado en la
formacién de diéxido de carbén de alcanocs.

El efluente que contiene bromuros de alquilo y &cido
bromhidrico se retira del primer reactor 230 mediante la linea 231
Y se enfria parcialmente a una temperatura en el rango de cerca de
150° C. a 450° C en el intercambiador de calor 232 antes de fluir
hacia el segundo reactor 234. En el segundo reactor 234, 1los
bromuros de alquilo se hacen reaccionar exotérmicamente a un rango
de temperatura entre cerca 250° C hasta 500° C, y una presién en
el rango entre 100 kPa a 3000 kPa, sobre un lecho fijo 233 de
catalizador de alumino-silicato cristalino, preferiblemente un
catalizador de =zeolita, y mis preferiblemente, un catalizador de
zeolita tipo X o tipo Y. Una zeolita preferida es la zeolita tipo
10 X o Y, aunque otras zeolitas con diferentes tamafios de poro y
diferente acidez, que son sintetizadas mediante variar la
proporcidn de alimina a silice pueden ser usadas en el proceso de
la presente invencién como serd evidente para una persona versada
en la técnica. Aungue el catalizador de zeolita es usado
preferiblemente en una forma protdnica, una forma de sodio o una
forma proténica/sodic, mezclada, la zeolita puede también ser
modificada mediante intercambio de iones cono otros cationes de
metal alcalino tales como Li, K o Cs, con cationes de metal de
tierras alcalinas, tales como Mg, Ca, Sr ¢ Ba, o0 con caticnes de
metal de transicién, tales como Ni, Mn, V, W, o en la forma de
hidrégeno. Estos varios cationes alternativos tienen un efecto de
selectividad de cambio en la reaccién. Otros catalizadores de
zeolita que tienen diferentes tamafios de poro y diferente acidez,
que son sintetizados por medio de variar la proporcidén de al@imina
a silice se puede usar en el segundo reactor 234 como seré
evidente para una persona versada en la técnica. En este reactor,
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los bromuros de alquilo se hacen reaccionar para producir una
mezcla de olefinas y varios hidrocarburos de mayor peso molecular
y vapor de dcido bromhidrico adicional.

La temperatura a la cual se opera el segundo reactor 234 es
un parametro importante en determinar la selectividad de 1la
reaccién a las olefinas y diversos hidrocarburos liquidos de mayor
peso molecular. Se prefiere operar el segundo reactor 234 a una
Lemperatura dentrc del rango de aproximadamente 250°C a
aproximadamente 500° C, pero més preferentemente dentro del rango
de aproximadamente 300° C a aproximadamente 450° C. Temperaturas
superiores a aproximadamente 450° C en el segqundo reactor resultan
en rendimientos aumentados de hidrocarburos livianos, tales como
coque carbondceo y metano no deseado, mientras que las
temperaturas inferiores aumentan los rendimientos de las olefinas
Yy productos de hidrocarburo de mayor peso molecular. Notablemente,
en el <caso de Dbromuros de alquilo reaccionando sobre el
catalizador de zeolita 10 X preferido, ocurren reacciones de
ciclizacién tal que las fracciones C,+ producidas contienen
sustanciales arométicos sustituidos. A mayores temperaturas que se
acercan a los 400°C, la conversién de bromuro de metilo aumenta
hacia 90% o mas, sin embargo la selectividad hacia los productos
Cs+ disminuye y la selectividad hacia los productos més livianos,
particularmente las olefinas, aumenta. A temperaturas que exceden
los 550°C, ocurre una conversidén casi completa de bromure de
metilo a metano y coque. En el rango preferido de temperaturas de
operacidén de aproximadamente 300°C a 450°C, como un sub-producto
de la reaccidén, una pequefia cantidad de carbén se acumula sobre el
catalizador a lo largo del tiempo durante la operacién, causando
una disminucidén en la actividad del catalizador scbre un rango de
varios cientos de horas, dependiendo de las condiciones de
reaccidn y la composicién del gas de alimentacidén. Se observa que
las temperaturas de reaccién mas altas superiores a
aproximadamente 400° C favorecen el craqueo termal de los bromuros
de alquilo con la formacién de carbén y por lo tanto aumenta la
velocidad de desactivacién del catalizador. A la inversa, la
operacién en el extremo inferior del rango de temperatura,
particularmente por debajo de aproximadamente 300° C también puede
promover la coquefaccién, probablemente a la +velocidad de
desorpcidén reducida de los productos de hidrocarburo. Por 1lo
tanto, las temperaturas de operacién dentro del rango de
aproximadamente 250°C a 500°C, pero mas preferentemente en el
rango de aproximadamente 300°C a 450°C en el segundc reactor 234
equilibran la selectividad aumentada hacia los productos Cs+ vy
olefinas deseados y velocidades menores de desactivacién debido a
la formacién de carbdén, contra una mayor conversién superior por
pase, lo cual minimiza la cantidad de catalizador, la velocidad de
reciclade y el tamafio de equipo reguerido.

El catalizador se puede regenerar periddicamente in situ,
aislando el reactor 234 del flujo de proceso normal, purgandc con
un gas inerte por medio de la Linea 270 a una presién en el rango
de aproximadamente 100 kPa a aproximadamente 500 kPa y wuna
temperatura elevada en el range de aproximadamente 400°C a
aproximadamente 650°C para retirar el material no reaccionado
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adsorbido sobre el catalizador en cuanto resulte practico, y luego
oxidando el carbdn oxidado a CO, mediante el agregado de aire o
oxigeno inerte diluido con gas por medic de la Linea 27¢ al
reactor 234 a una presidn en el rango de aproximadamente 100 kPa a
aproximadamente 500 kPa y una temperatura elevada en el rango de
aproximadamente 400°C a aproximadamente 650°C. Diéxido de carbén Yy
aire residual o gas inerte se purgan del reactor 234 por medio de
la Linea 275 durante el periodo de regeneracidn.

El efluente que comprende olefinas, los hidrocarburcs de
mayor peso molecular y &cido bromhidrico se retira del segundo
reactor 234 por medico de la Linea 235 y se enfria a una
temperatura en el rango de aproximadamente 100°C a aproximadamente
600°C en el intercambiador 236. Tal como se ilustra en la Figura
4A, el efluente enfriado se transporta por medic de las lineas 235
Y 241 con la valvula 238 en la posicidn abierta y las valvulas 239
Yy 243 en 1la posicién cerrada y se introduce dentro de un
recipiente o reactor 240 que contiene un lecho 298 de un 6éxido de
metal de fase sélida. El metal del éxido de metal se selecciona de
magnesio (Mg), calcio (Ca}, vanadio (V), cromo (Cr), manganeso
(Mn), hierro (Fe), cobalto (Co}, niquel (Ni), cobre {Cu), cinc
(8n), o estafio (8n). El metal se selecciona para el impacto de sus
propiedades fisicas y termodinamicas relativo a la temperatura de
operacién deseada, y también para los potenciales impactos
ambientales y de salud y costo. Preferentemente, como el metal que
se emplea, magnesio, cobre y hierro, con el magnesio siendo el mas
preferido. Estos metales presentan la propiedad de no sélo formar
Oxidos sino también sales de bromuro, con las reacciones siendo
reversibles en un rango de temperatura inferior a aproximadamente
500°C, El ©&xido de metal g6lido preferentemente se inmoviliza
sobre un soporte adecuado resistente al desgaste, por ejemplo una
gilice amorfa sintética, tal como Davicat Grade 57 ("Davicat Grado
57") fabricado por Davison Catalysts de Columbia, Maryland. O mas
preferentemente, un soporte de alGmina con un &rea de superficie
especifica de aproximadamente 50 a 200 m2/g. En el reactor 240, el
dcido bromhidrico se reacciona con el &xido de metal a
temperaturas inferiores a aproximadamente 600°C y preferentemente
entre aproximadamente 100°C a aproximadamente 500°C de acuerdo con
la siguiente férmula general en donde M representa el metal:

2HBr + MO — MBr, + 4,0

El vapor de agua que resulta de esta reaccidn se transporta
conjuntamente con las olefinas y los hidrocarburocs de alto peso
molecular en la Linea 244, 218 y 216 por medio de la valvula
abierta 219 al intercambiador de calor 220 en donde la mezcla se
enfria a una temperatura en el rango de aproximadamente 0°C a
aproximadamente  70°C. Esta mezcla enfriada se envia al
deshidratador 250 para retirar substancialmente la totalidad del
agua del vapor de agua del gas. A continuacién el agua se retira
del deshidratador 250 por medio de la Linea 253. El vapor de agua
del gas seco que contiene olefinas y los hidrocarburos de mayor
pesc molecular se pasa ademds por medio de la linea 251 a la
unidad de recuperacién del producto 252 para recuperar olefinas y
la fraccién Ce¢+ como un producto liquido en la linea 254. En la
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implementacién de esta invencién se puede emplear cualquier método
convencional de deshidratacién y recuperacién de liquidos tal como
adsorcidén desecante del lecho s6lido seguida por, por ejemplo,
condensacidén refrigerada, expansién criogénica, o aceite de
absorcién circulante u otro solvente, tal como se utiliza para
procesar gas natural o flujos de gas de refineria y recuperar
hidrocarburos olefinicos, tal como se conoce por agquel artesano
con experiencia en la técnica. El efluente de vapor residual de la
unidad de recuperacién del producto 252 se fragmenta entonces en
un flujo de purga 257 que se puede utilizar como combustible para
el proceso y un vapor residual reciclado que se comprime por medio
de un compresor 258. El vapor residual reciclado descargado del
compresor 258 se divide en dos fracciones. Una primera fraccién
gue es 1d1gual a al wmenes 1,5 veces el volumen del gas de
alimentacidén se transporta por medio de la Linea 262, se combina
con el bromo liquide y gas de alimentacién transportado en la
Linea 225 y se pasa al intercambiador de calor 226 en donde el
bromo liquido se vaporiza y se alimenta dentro del primer reactor
230 de una manera tal como se describe anteriormente. La segunda
fraccidn que se escurre de la Linea 262 por medio de la Linea 263
Y que se regula por la valvula de control 260, a una velocidad
suficiente para diluir la concentracién de bromuro de alquilo al
reactor 234 y absorber el calor de la reaccidén tal que el reactor
234 se mantiene a la temperatura de operacidén seleccionada,
preferentemente en el range de  aproximadamente 300°C a
aproximadamente 450°C a fin de maximizar la conversién vs. 1la
selectividad y minimizar la velocidad de 1la desactivacidén del
catalizador debido a la deposicidén de carbén. De este modo, la
dilucidn proporcionada por el efluente de vapor reciclado permite
controlar la selectividad de la brominacidén en el primer reactor
230 ademas de moderar la temperatura en el segundo reactor 234.

Oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire 210 se
suministra por medio de un ventilador o compresor 213 a una
presiéon en el rango de aproximadamente presién ambiente a
aproximadamente 1000 kPa a bromo por medic de la Linea 214, 1la
linea 215 y la véalvula 249 a través del intercambiador de calor
215, en donde el oxigeno, el aire enriquecido con oxigeno o el
aire se pre-calienta a wuna temperatura en el rango de
aproximadamente 100°C a aproximadamente S500°C, a un segundo
recipiente © reactor 246 gque contiene un lecho 299 de un bromuro
de metal de fase sélida. El oxigeno reacciona con el bromuro de
metal de acuerdo con la sigulente reaccién general en donde M
representa el metal:

MBrg + 1/202 — MO +Br2

De esta manera, se produce un vapor de bromo seco,
substancialmente libre de HBr eliminado de tal modo la necesidad
de una subsiguiente separacién de agua o 4cido bromhidrico del
bromo liquido. El reactor 246 se opera por debajo de los 600°C, y
mas preferentemente entre aproximadamente 300°C y aproximadamente
500°C. El vapor de bromo resultante se transporta desde el reactor
246 por medio de la Linea 247, la vAlvula 248 vy la Linea 242 al
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intercambiador de calor o condensador 221 en donde el bromo se
condensa a un liguido. El bromo liguido se transporta por medio de
la Linea 242 al separador 222 en donde el bromo liquido se retira
por medio de la Linea 225 y se transporta por medio de la linea
225 al intercambiador de calor 226 y el primer reactor 230
mediante cualquier medio adecuado, tal como por una bomba 224. E1
aire residual o oxigeno no reaccionado se transporta desde el
separador 222 por medio de la Linea 227 a una unidad depuradora de
bromo 223, tal como el sistema depurador Venturi que contiene un
solvente adecuado, o un medic adsorbente sélido adecuado, tal como
se selecciona por una persona con experiencia en la técnica, en
donde se captura el bromo restante. E1 bromo capturade se
desabsorbe del gsolvente depurador o} adsorbente mediante
calentamiento u otro medio adecuado y el bromo asi recuperado se
transporta por medio de la linea 212 a la Linea 225. El oxigeno o
aire depurado se purga por medio de la linea 229. De esta manera,
nitrégeno y cualquier otro componente substancialmente no reactivo
se retiran del sistema de la presente invencién y de tal modo no
se dejan ingresar dentro de la porcién del proceso gque contiene
hidrocarburos; asimismo, se evita la pérdida de bromo al medio
circundante.

Una wventaja de retirar el HBr mediante reaccién quimica de
acuerdo con esta realizacién, més bien que wmediante una simple
solubilidad fisica, es la depuracién substancialmente completo del
HBr a niveles bajos a temperaturas del proceso mis elevadas. Otra
ventaja distinta es la eliminacidn de agua del bromo retirado
eliminando asi la necesidad de separacién de las fases de agua y
bromo y de remover el bromo residual de la fase de agua.

Los reactores 240 y 246 pueden ser operados de una manera
ciclica, como se ilustrd en la Figura 42 las valvulas 238 vy 219
son operadas en el modo abierto para permitir que el acido
bromhidrico sea removidc del efluente que es retirado del segundo
reactor 234, por lo cual las valvulas 248 y 249 son operadas en el
modo abierto para permitir que el aire, el aire enriguecido con
oxigenc o el oxigeno fluyan por el reactor 246 para oxidar el
bromuroc de metal s6lido contenido alli. Una vez 1la conversidn
significativa del o6xido de metal y del bromurc de metal en los
reactores 240 y 246, respectivamente, ha ocurrido, estas valwvulas
se cierran. En este punto, el lecho 299 en el reactor 246 es un
lecho de bromuro de metal sdlido sustancialmente, mientras que el
lecho 298 en le reactor 240 es sustancialmente 6éxido de metal
s6lido. Como se ilustra en la Figura 53, las vdlvulas 245 y 243
son entonces abilertas para permitir que el oxigeno, el aire
enrigquecido con oxigeno, o el aire fluyan por el reactor 240 para
oxidar el bromuro de metal sélido contenido alli, por lo cual las
valvulas 239 y 217 estdn abiertas para permitir que el efluente
que comprende olefinas, los hidrocarburos de mayor peso molecular
y &cido bromhidrico que se retira del segundo reactor 234 sean
introducidos dentro del reactor 246 mediante la linea 237. Los
reactores son operados de esta manera hasta gque la conversidén
significativa del &xido de metal y el bromuro de metal en los
reactores 246 y 240, respectivamente, haya ocurrido y entonces los
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reactores son reciclados de nuevo al flujo esquematizado ilustrado

en la Figura 4A mediante abrir y cerrar las valvulas como se
discutid previamente.

Cuando se utiliza oxigeno como el gas oxidante transportado
por medio de la linea 210 al reactor siendo utilizado para oxidar
al bromuro de metal sélido contenido en el mismo, la realizacidn
del proceso de la presente invencién que se ilustra en las Figuras
4A y 5A se puede modificar tal que el vapor de bromo producido de
va fuere el reactor 246 (Figura 4B) o 240 (Figura 5B) se
transporta por medico de las 1lineas 242 y 225 directamente al
primer reactor 230. Como el oxigeno es reactivo y no se acumula en
el sistema, se evita la necesidad de condensar el vapor de bromo a
un liquide para retirar componentes no reactivos, tales como
nitrégeno. El compresor 213 no se ilustra en las Figuras 4B y SB
ya que substancialmente todas las fuentes comerciales de oxigeno,
tales como una unidad de separador de aire comercial,
proporcionard oxigeno a la linea 210 a la presién requerida. De lo
contrario, se podria utilizar un compresor 213 para alcanzar tal
presidén tal como resultard evidente a aquella persona con
experiencia en la técnica.

En la realizacidn de la presente invencidén que se ilustra en
la Figura 6A, los lechos de particulas de 6xido de metal sélido y
particulas de bromuro de metal sdlido contenidas en los reactores
240 y 246, respectivamente, se fluidizan y se conectan en la
manera que se describe a continuacién para proporcionar una
operacidn continua de los lechos sin la necesidad de proveer para
equipos, tales como valvulas, para cambiar la direccién del flujo
hacia y desde cada reactor. De acuerdo con esta realizacidn,
efluente que comprende olefinas, los hidrocarburos de mayor peso
molecular y &cido bromhidrico se retira del segundo reactor 234
por medio de la linea 235, se enfria a una temperatura en el rango
de aproximadamente 100°C a aproximadamente 500°C en el
intercambiador 236, y se introduce dentro del fondo del reactor
240 gque contiene un lecho 298 de particulas de &éxido de metal
sbélido. E1l flujo de este fluido introducido induce que las
particulas en el lecho 298 se desplacen en direccién dentro del
reactor 240 a medida que el &dcido bromhidrico se reacciona con el
6xido de metal en la manera que se describe anteriormente con
respecto a la Figura 4A. En la parte superior o préximo a la parte
superior del 1lecho 298, las particulas que contienen bromuro de
metal substancialmente sdélido scbre el soporte resistente al
desgaste debido a la reaccién substancialmente completa del 6&xido
de metal sélido con dcido bromhidrico en el reactor 240 se retiran
por medio de un vertedero o ciclona u otro medic convencional de
separacion de sdlido/gas, fluyen por gravedad a lo largo de la
linea 259 y se introducen en o prdximas al fondo del lecho 299 de
particulas de bromuro de metal sélido en el reactor 246. En la
realizacidén que se ilustra en 1la Figura 6A, oxigeno, aire
enriquecido con oxigeno o aire 210 se suministra por medio de un
ventilador o© compresor 213 a una presién en el rango de
aproximadamente presidén ambiente a aproximadamente 1000 kPa,
transportado por medio de la Linea 214 a través del intercambiador
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de calor 215, en donde el oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o
aire se pre-calienta a wuna temperatura en el rango de
aproximadamente 100°C a aproximadamente 500°C y se introduce
dentro del segundo recipiente o reactor 246 por debajo del lecho
299 de un bromuro de metal de fase sdlida. El oxigeno reacciona
con el bromuro de metal en la manera que se describe anteriormente
con respecto a la Figura 4A para producir un vapor seco de bromo
substancialmente libre de HBr. El flujo de este gas introducido
induce que las particulas en el lecho 299 fluyan en direccién
ascendente dentro del reactor 246 a medida que el oxigeno se
reacciona con el bromuro de metal. En la parte superior o préximo
a la parte superior del lecho 298, las particulas que contienen
6xido de metal substancialmente s6lido sobre el soporte resistente
al desgaste debido a la reaccién substancialmente completa del
bromuro de metal sb6lido con oxigeno en el reactor 246 se retiran
por medio de un vertedero o ciclona u otro medio convencional de
separacién de sbélido/gas, fluyen por gravedad a lo largo de 1la
Linea 264 y se introducen en el fondo o préximas al fondo del
lecho 298 de particulas de &xido de metal sdlido en el reactor
240. De esta manera, los reactores 240 y 246 se pueden operar
continuamente sin cambiar los parimetros de operacién.

En la realizacidén que se ilustra en la Figura 6B, se utiliza
oxigeno como el gas oxidante y se transporta por medio de la Linea
210 al reactor 246. Por consiguiente, la realizacién del proceso
de la presente invencidén que se ilustra en la Figura 6A se
modifica tal que el vapor de bromo producide del reactor 246 se
transporta por medioco de las lineas 242 y 225 directamente al
primer reactor 230. Como el oxigeno es reactivo y no se acumula en
el sistema, se evita la necesidad de condensar el vapor de bromo a
un liguido para retirar los componentes no reactivos, tal como el
nitrdgeno. El compresor 213 no se ilustra en la Figura 3B ya que
substancialmente la totalidad de las fuentes comerciales de
oxigeno, tal como una unidad separadora de aire comercial,
proporcionaran oxigeno a la linea 210 a la presién requerida. De
lo contrario, se podria utilizar un compresor 213 para alcanzar
tal presidn tal como resultard evidente a aquella persona con
experiencia en la técnica.

De acuerdo con otra realizacidén del proceso de la presente
invencién que se ilustra en la Figura 7, las etapas de conversién
de bromuro de alguilo y brominacién de alquilec se operan de una
manera substancialmente igual a aquellas etapas, correspondientes
que se describen en detalle con respecto a la Figura 4A salvo tal
como se trata a continuacién. Aire o oxigeno residuales y vapor de
bromo que emanan del reactor 246 se transporta por medioc de 1la
linea 247, la valvula 248 y la Linea 242 y la valvula 300 al
intercambiador de calor o condensador 221 en donde el gas que
contiene bromo se enfria a una temperatura en el rango de
aproximadamente 30°C a aproximadamente 300°C. El vapor que
contiene bromo se transporta entonces por medio de la Linea 242 al
receptor o reactor 320 que contiene un lecho 322 de un bromurc de
metal de fase s6lida en un estado de valencia reducido. El metal
del bromurc de metal en un estado de valencia reducido se
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selecciona de cobre (Cu), hierro (Fe), o molibdeno (Mo). El metal
se selecciona por el impacto de sus propiedades fisicas Y
termodindmicas relativo a la temperatura de operacién deseada, \%
también por los potenciales impactos sobre el medio ambiente y de
salud y por el costo. Preferentemente, se emplea cobre o hierro
como el metal, con el cobre siendo el mis preferido. El bromuro de
metal s6lido preferentemente se inmoviliza sobre un soporte
adecuado resistente al desgaste, por ejemplo una silice amorfa
sintética, tal como Davicat Grade 57 ("Davicat Grado 57"),
fabricado por Davison Catalysts de Columbia, Maryland. Mas
preferentemente el metal se deposita en forma de &xido en el rango
de aproximadamente 10 a 20% en peso sobre un soporte de aldmina
con un adrea de superficie especifica en el rango de
aproximadamente 50 a 200 m2/g. En el reactor 320, el vapor de
bromo se reacciona con el bromurco de meital de fase sélida,
preferentemente retenido sobre un soporte resistente al desgaste
adecuado a temperaturas inferiores a aproximadamente 300°C, vy
preferentemente entre aproximadamente 30°C a aproximadamente 200°C
de acuerdo con la siguiente férmula general en donde M? representa
el metal:

2M?Br,, + Br, — 2M?Br .4

De esta manera, el bromo se almacena como un segundo bromuro
de metal, es decir 2M°Br,,, en el reactor 2320 mientras que el vapor
resultante que contiene aire u oxigeno residual se purga del
reactor 320 por medio de la linea 324, la valvula 326 y la Linea
318.

El flujo de gas que contiene alcanos de menor peso molecular,
compuestc por una mezcla de un gas de alimentacién {linea 211) vy
un flujo de gas reciclado, se transporta o llevado por medio de la
linea 262, intercambiador de calor 352, en donde el flujo de gas
se pre-calienta a una temperatura en el rango de aproximadamente
150°C a aproximadamente 600°C, la valvula 304 y la Linea 302 a un
segundo recipiente o reactor 310 gue contiene un lecho 312 de un
bromuro de metal de fase sdlida en un estado de valencia oxidado.
El metal del bromuro de metal en un 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 vy
termodinamicas relativo a la tewmperatura de operacién deseada, y
también por los potenciales impactos sobre el medio ambiente y de
salud y por el costo. Preferentemente, se emplea cobre o hierro
como el metal, con el cobre siendo el mas preferido. El bromuro de
metal sblido en un estado oxidado preferentemente se inmoviliza
sobre un soporte adecuado resistente al desgaste, por ejemplo una
silice amorfa sintética, tal como Davicat Grade 57 ("Davicat Grado
57"), fabricado por Davison Catalysts de Columbia, Maryland. Mias
preferentemente el metal se deposita en forma de 6xido en el rango
de aproximadamente 10 a 20% en peso sobre un soporte de aldmina
con un area de superficie especifica en el rango de
aproximadamente 50 a 200 m2/g. La temperatura del flujo de gas se
desde aproximadamente 150°C a aproximadamente 600°C, Y
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preferentemente desde aproximadamente 200°C a aproximadamente -
450°C. En el segundo reactor 310, la temperatura del flujo de gas
descompone térmicamente el bromurc de metal de fase sélida en un
estado de valencia oxidado para proporcionar vapor de bromo
elemental y un bromuro de metal s6lide en un estado reducido de

acuerdo con la siguiente férmula general en donde M? representa el
metal :

| 2M2Br...; —»2M2Br. + Br,

El vapor de brome resultante se transporta con el flujo de
gas conteniendo alcanos de peso molecular mids bajo por medio de
las lineas 314, 315, la +valvula 317, la linea 330, el
intercambiador de calor 226 antes de ser introducido dentro del
reactor de brominacidn de alquilo 230.

Los reactores 310 y 320 pueden ser operados de una manera
ciclica. Como se ilustyro en la Figura 7, la vAlvula 304 es operada
en el modo abierto para permitir que la corriente de gas que
contienen alcanos de menor pesc molecular sea transportada al
segundo reactor 310, mientras que la valvula 317 es operada en el
modo abierto para permitir que esta corriente de gas con vapor de
bromo que es generado en el reactor 310 sea transportada al
reactor de brominacién de alquilo 230. Similarmente, la valvula
306 es operada en el modo abierto para permitir que el vapor de
bromo del reactor 246 sea transportado al reactor 320 via la linea
307, por lo cual la valvula 326 es operada en el modo abierto para
permitir que el aire residual o el oxigeno sea ventilado desde el
reactor 320. Una vez gue la conversidén significativa del bromuro
de metal reducido y del bromuro de metal oxidado en los reactores
310 y 320, respectivamente, en los correspondientes estados
oxidado y reducido haya ocurrido, estas valvulas se cierran
entonces como se ilustra en la Figura 8. En este punto, el lecha
322 en el reactor 320 es un lecho sustancialmente de metal de
bromo en un estado oxidado, mientras que el lecho 312 en el
reactor 310 es sustancialmente metal de bromo en un estado
reducido. Como se ilustro en la Figura 8, las valvulas 304, 317,
306 y 326 estan cerradas y entonces las valvulas 308 y 332 son
abiertas para permitir que la corriente de gas que contiene alcano
y el menor peso molecular sea transportado o llevado mediante 1las
lineas 262, el intercambiador de calor 352, en donde la corriente
de gas es calentada hasta un rango de cerca de 150°C hasta cerca de
600°C, la wvalvula 308 y la linea, 309 hasta el reactor 320 para
descompensar térmicamente el metal de bromo de fase sélida en un
estado de wvalencia oxidado para proporcionar vapor de bromo
elementar y un bromo de metal sélido en un estado reducido. La
valvula 332 también se abre para permitir que el vapor de bromo
resultante sea transportado con la corriente de gas que contiene
los alcanos de menor peso molecular por las lineas 324 y 330 y el
intercambiador de calor 226 antes de ser introducido en el reactor
de brominacién de alquilo 230. Adicionalmente, la valvula 300 es
abierta para permitir que el vapor de bromo que emana del reactor
246 sea transportado por la linea 242 a través del intercambiador
221 dentro del reactor 310 en donde el bromo metdlico de fase
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s6lida en un estado de valencia reducido reacciona con bromo para
almacenar efectivamente bromo como un bromo metdlico. En adicién,
la védlvula 316 es abierta para permitir que el gas resultante, que
estadn vacié sustancialmente de bromo sea ventilade o sea sacado
por las lineas 314 y 318. Los reactores son operados de esta
manera hasta que la conversién significativa de log lechos de
bromo de metal reducido y bromo de metal oxidado en los reactores
310 y 320, respectivamente, en los estados correspondientes
oxidado y reducido, haya ocurride y entonces los reactores son
reciclados al flujo esquematico ilustradc en la Figura 7 mediante
abrir y cerrar las valvulas como se discutid previamente.

En la modalidad de la presente invencién ilustrada en 1la
Figura 9, los lechos 312 y 322 contenidos en los reactores 310 v
320, respectivamente, son fluidizados y son conectados de la
manera descrita mas adelante para suministrar la operacién
continua de los lechos sin la necesidad de suministrar eguipo,
tales como valvulas, para cambiar la direccién del flujo hacia y
desde cada reactor. De acuerdo con esta modalidad, el gas que
contiene bromo retirado del reactor 246 por la linea 242 es
enfriado a una temperatura en el rango entre cerca de 30°C hasta
cerca de 300°C, en los intercambiadores 370 y 372, e introducido en
el fondo del reactor 320 gque contiene una lecho sdlido mévil 322
en un estado fluidizado. E1 flujo de este fluido introducido
induce las particulas en el lecho 322 para que fluyan hacia arriba
dentro del reactor 320 por 1lo cual el vapor de bromo se hace
reaccionar con el bromo metdlico reducide que ingresa por el fondo
del lecho 322 en la manera que se describe anteriormente con
respecto a la Figura 7.En o cerca de la parte superior del 1lecho
322, las particulas que contienen bromo metdlico o sustancialmente
oxidado en el soporte resistente al desgaste debido a la reaccién
sustancialmente completa del bromo met&lico reducido con vapor de
bromo en el reactor 320 son retirados mediante un vertedero,
ciclén u otro medio convencional de separacién de sdélidos/gas,
flujo por gravedad hacia -abajo en la linea 359 y son introducidos
en o cerca del fondo del lecho 312 en el reactor 310. El gas
resultante que es totalmente vacid de bromo es sacado por fuerza
por la linea 350. En la modalidad ilustrada en la Figura 9, la
corriente de gas que contiene los alcanos de menor peso molecular,
comprendido de mezcla de gas de alimentacién (linea 211) y una
corriente de gas reciclado, es transportado y llevado por la linea
262 y el intercambiador de calor 352 en donde la corriente de gas
es calentada hasta un rango de alrededor de 150°C hasta 600°C y se
introduce en el reactor 310. la corriente de gas calentado
descompone térmicamente el bromo metdlico de fase s6lida en un
estado de valencia oxidado presente entrando en o cerca del fondo
del lecho 312 para proporcicnar vapor del bromo elementar y un
bromo metalico sélido en un estado reducido. El1 flujo de este gas
introducido induce a las particulas en el lecho 312 a fluir hacia
arriba dentro del reactor 310 mientras que el bromo metdlico
oxidado es térmicamente descompuesto. En o cerca de la parte
superior del lecho 312, las particulas que contienen el bromo
metdlico reducido sélido sustancialmente scbre el soporte resiste
al desgaste debido a la descomposicidén sustancialmente completa
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térmica en el reactor 310 son retirados mediante un vertedero o
ciclo u otro medio convencional de separacién de gas/sélido vy
flujo por gravedad abajo por la linea 364 y se introduce en o
cerca del fondo del lecho 322 de las particulas en el reactor 310.
El vapor de bromo resultante es transportado con la corriente de
gas que contiene los alcanos de menor peso molecular por la linea
354 y el intercambiador de calor 355 y se introducen en el reactor
de brominacién de algquilo 230. De esta manera, los reactor 310 A%
320 pueden ser operados continuamente cambiando los parametros de
operacidn.

El proceso de la presente invencién es menos costoso que los
procesos convencionales ya que el mismo opera a presiones bajas en
el rango de aproximadamente 100 kPa a aproximadamente 3000 kPa Yy a
temperaturas relativamente bajas en el rango de aproximadamente
20°C a aproximadamente 600°C para la fase de gas, v
preferentemente aproximadamente 20°C a aproximadamente 180°C para
la fase Liguida. Estas condiciones de operacidén permiten el uso de
equipos menos costoso de un disefio relativamente simple que se
construyen de aleaciones de metales facilmente disponibles o
equipos revestidos con vidrio para la fase de gas y recipientes
revestidos con polimero o revestidos con vidrio, cafios y bombas
para la fase Liquida. El proceso de la presente invencién resulta
también mas eficiente debido a que se requiere menos energia para
la operacién y se minimiza la produccidn de didxido de carbén
excesivo como un sub-producto no deseado. El proceso resulta capaz
de producir directamente un producto hidrocarburo mezclado
conteniendo diversos componentes de peso molecular en los rangos
del gas licuado de petréleo (LPG), olefinas y combustibles para
motores de gasolina que presentan un sustancial contenido
aromédtico aumentando asi significativamente el valor octano de los
componentes del rango de combustibles de gasolina.

Si bien se han descrito y mostrado 1las realizaciones
preferidas antedichas de la invencidn, se comprende que se pueden
llevar a cabo las alternativas y modificaciones a las mismas,
tales como aquellas sugeridas y otras, y caer dentro del alcance
de la invencidn.

MGM\MGM\ ID-205345\WPCL17154
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para convertir alcanos gaseosos de bajo peso molecular en olefinas
que comprende:

Hacer reaccionar una alimentacién gaseosa que tiene alcanos de bajo peso
molecular con bromo en un primer reactor (30, 130, 230) para formar bromuros de
alquilo y acido bromhidrico; y

Hacer reaccionar dicho bromuros de alquilo en la presencia de dicho acido
bromhidrico y un catalizador de alumino-silicato cristalino sintético en un segundo
reactor (34, 134, 234) y a una temperatura suficiente para formar olefinas y 4cido
bromhidrico adicional;

Remover dicho acido bromhidrico y dicho acido bromhidrico adicional de dichas
olefinas en un primer depurador (28, 138, 240, 246); y

Generar al menos una porcidn de dicho bromuro a partir de dicho acido
bromhidrico y dicho acido brombhidrico adicional que son removidos de dichas olefinas.

2. El proceso de la reivindicacion 1 en donde el bromuro es un vapor y es seco,
gvitando asi la formacién de diéxido de carbono significativo junto con dichos bromuros
de alquilo.

3. El proceso de la reivindicacién 1 en donde dicha alimentacién gaseosa es gas
natural.

4, El proceso de la reivindicacion 3 en donde dicho gas natural es tratado para
remover todo el dioxido de carbono y los compuestos de azufre del mismo antes de
hacer reaccionar con el vapor de bromo.

5. El proceso de la reivindicacion 1 en donde dicha temperatura es 250°C hasta
500°C.

6. El proceso de la reivindicacion 5 en donde dicha temperatura es 300°C hasta
450°C.

7. El proceso de la reivindicacion 1 en donde dicho catalizador de alumino-silicato
cristalino es un catalizador de zeolita.

8. El proceso de Ia reivindicacion 7 en donde dicho catalizador de zeolita es un
catalizador de zeolita tipo X o .

9. El proceso de la reivindicacion 8 en donde dicho catalizador de zeolita es un
catalizador de zeolita 10 X,

10.  El proceso de la reivindicacién 1 en donde la etapa de remover comprende:

Una reaccion de neutralizacion con una solucion acuosa que contiene los
productos de reaccion obtenidos mediante la oxidacion de la solucion acuosa que
contiene una sal de metal de bromo, en donde el metal de dicha sal de metai de bromo
es seleccionado de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca o bromuro de Mg.



11.  E! proceso de la reivindicacién 1 en donde dicho bromo es producido por la
oxidacion de una solucién acuosa de sal de bromuro metalico, el metal de dicha sal de
bromuro metalico es seleccionado de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca, o Mg.

12. El proceso de la reivindicacion 1 que comprende adicionalmente deshidratar
dichas olefinas.

13. El proceso de la reivindicacion 11 que comprende adicionalmente reciclar dicho
bromo que es convertido desde dicho 4cido bromhidrico y dicho acido bromhidrico
adicional en dicha etapa de hacer reaccionar con alimentacion gaseosa, dicho bromo
es reciclado como un vapor.

14.  El procesc de la reivindicacién 1 en donde la etapa de remover dicho Acido
bromhidrico y dicho acido bromhidrico adicional desde dichas olefinas comprende
hacer reaccionar dicho acido bromhidrico y dicho &cido bromhidrico adicional con un
oxido de metal para formar un éxido de metal en el primer depurador (38, 138, 240,
246).

15. El proceso de la reivindicacion 14 en donde dicho metal de dicho oxido de
metal es magnesio, caicio, vanadio, cromo, manganeso, hierro, cobalto, niquel, cobre,
zinc o estafo.

16. El proceso de la reivindicacion 14 en donde dicho oxido de metal esta
soportado sobre un portador sélido.

17. El proceso de la reivindicacion 14 en donde dicho oxido de metal esta
contenido en el lecho de un contenedor.

18.  El proceso de la reivindicacién 14 que comprende adicionalmente ;

Hacer reaccionar dicho bromuro de metal con un gas que contiene oxigeno para
obtener un oxido de metal y vapor de bromo.

19. El proceso de la reivindicacidon 18 en donde dicho vapor de bromo que es
producido en la etapa de hacer reaccionar dicho bromuro de metal con un gas que
contiene oxigeno es usado en la etapa de hacer reaccionar dicha alimentacién
gaseosa que tiene alcanos de bajo peso molecular,

20.  El proceso de la reivindicacion 18 que comprende adicionalmente:

Hacer reaccionar dicho bromo que es producido en la etapa de hacer reaccionar
dicho bromuro metalico con un gas que contiene oxigeno con un bromuro de metal
reducido para formar un segundo bromuro metalico.

21. El proceso de la reivindicacion 20 en donde la etapa de generar comprende
calentar dicho segundo bromuro metélico descomponiendo asi térmicamente dicho
segundo bromuro metalico en dicho vapor de bromo y dicho bromuro de metal
reducido.

22. £l proceso de la reivindicacion 21 en donde dicho vapor de bromo que es
generado mediante la descomposicién térmica de dicho segundo bromuro metdlico es
usado en la etapa de hacer reaccionar dicha alimentacion gaseosa que tiene alcanos
de bajo peso molecular.



23. El proceso de la reivindicacion 21 en donde dicha etapa de calentar comprende
poner en contacto dicho segundo bromuro metélico con dicha alimentacion gaseosa,
dicho vapor de bromo que es generado mediante la descomposicién térmica de dicho
segundo bromuro metélico es usado en la etapa de hacer reaccionar dicha
alimentacién gaseosa que tiene alcanos de bajo peso molecular.

24. El proceso de la reivindicacién 1 en donde la etapa de remover comprende poner
en contacto dicho acido bromhidrico, dicho acido bromhidrico adicional y dichas
olefinas con agua en el primer depurador (38, 138, 240, 246) para remover el acido
bromhidrico y el acido bromhidrico adicional de dichas olefinas.

25. El proceso de la reivindicacién 1 en donde dicho bromuro es producido oxidando
una solucion acuosa de una sal metal de bromuro, en donde el metal de dicha sal de
metal de bromuro se selecciona de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca, o Mg.

26.  Ei proceso de la reivindicacién 1 en donde la etapa de contactar comprende
remover el acido bromhidrico y el &cido bromhidrico adicional de dichas olefinas por
disolucion en el agua formande una solucion de acido bromhidrico, dicha solucion de
acido bromhidrico siendo neutralizada por una reaccién con una solucién acuosa
conteniendo un hidroxido metalico obtenido por medio de la oxidacién de una solucion
acuosa de una sal de metal de bromuro con oxigeno, en donde el metal de dicha sal
de metal de bromuro se selecciona de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca o Mg.

27.  El proceso de la reivindicacion 1 en donde la etapa de contactar comprende
remover el acido bromhidrico y el acido bromhidrico adicional de dichas olefinas por
disolucion en el agua formando una solucion de acido bromhidrico, comprendiendo
adicionalmente vaporizar la solucién de &cido bromhidrico con un 6xido de metal,
dicho 6xido de metal siendo obtenido por medio de la oxidacion de una sal de metal
de bromuro contenida en un soporte poroso, en donde el metal de dicha sal de metal
de bromuro se selecciona de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca o Mg.
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