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PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEOSOS A OLEFINAS E
HIDROCARBUROS LiQUIDOS

ANTECEDENTES DE LA INVENCION

CAMPO DE LA INVENCION

La presente invencion se refiere a un proceso para convertir alcanos
gaseosos de menor peso molecular a olefinas que resultan utiles como
mondmeros e intermediarios en la produccidén de sustancias quimicas, tales como
aditivos para lubricantes y combustibles, e hidrocarburos de peso molecular mas
alto, y mas particularmente, a un proceso en donde un gas que contiene alcanos
con peso molecular mas bajo se reacciona con un vapor de bromo seco para
formar bromuros de alquilo y &cido 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

E! gas natural que se encuentra compuesto fundamentaimente 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 licuacion
criogénica del gas natural (LNG) ("GNL" en idioma espafiol) se utiliza
frecuentemente para transportar de manera econdémica gas natural en distancias

largas. Sin embargo este proceso LNG resulta costoso y existen limitadas



instalaciones de re-gasificacidn en solamente pocos paises que se encuentran
equipados para importar LNG.

Otro uso del metano hallado en el gas natural es como alimentacion para
procesos para la pro_ducbién de metanol. Metanol se elabora comercialmente
mediante la conversidbn de metano a gas de sintesis (CO y H;) a altas
temperaturas (aproximadamente 1000°C) seguido por sintesis a altas presiones
(aproximadamente 100 atmésferas). Existen varios tipos de tecnologias para la
produccion 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),
reformacion auto termal (ATR), reformacién calentada por gas (GHR), y varias
combinaciones de esto. SMR y GHR operan a altas presiones y temperaturas,
generalmente en exceso de 600°C., y requieren reactores u hornos muy costosos
que contienen tubos de aleacién resistentes a la corrosion y al calor rellenos con
catalizador de reformacién muy costoso. Los procesos POX y ATR operan a altas
presiones y a temperaturas aun mas altas, generalmente en exceso de 1000°C.
Como no existen aleaciones o metales practicos conocidos que puedan operar a
estas temperaturas, se requieren reactores revestidos con refractarios y calderas
de calor indtil de alta presidbn complejos y costosos para extinguir y enfriar el
efluente del gas de sintesis. Asimismo, se requiere un costo de capital significante
y grandes cantidades de potencia para la compresion de oxigeno o aire a estos
procesos de alta presiébn. 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. Ademas, la
produccion del gas de sintesis resulta termodinamicamente y quimicamente
ineficiente, produciendo grandes excesos de calor desperdiciado y didxido de
carbén no deseado, 10 cual tiende a disminuir la eficacia de la conversion 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 inversion para este proceso es aun mas alto.
En cada caso, la produccion del gas de sintesis representa una importante

fraccion de los costos de capital para estos procesos de conversion de metano.



Se han propuesto numerosas alternativas a la produccion convencional del
gas de sintesis como una via al metanol o hidrocarburos liquidos sintéticos. Sin
embargo, a la fecha, por diversas razones, ninguna de estas alternativas ha
alcanzado un estado comercial. Algunos de los metodos previos alternatives 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, ensenan reaccionar un alcano inferior, tal como
metano, con un haluro metalico para formar un haluro metaloso y acido hidrohalico
los cuales a su vez se reducen con oxido de magnesio para formar el
correspondiente alcanol. Sin embargo, la halogenacion de metano utilizando cloro
como el halégeno preferido resulta en una selectividad pobre al haluro de
monometilo (CH3Cl), resultando en sub-productos no deseados tales como CH,Cl,
y CHCI3, los cuales resuitan dificiles de convertir o requieren una severa limitacion

de conversién por pase y por lo tanto velocidades de reciclado muy altas.

Otros procesos de la técnica anterior proponen la clorinacion catalitica o la
brominacion de metano como una alternativa a la generacién de gas de sintesis
(CO y H2). Para mejorar la selectividad de un paso de halogenacién de metano en
un proceso global para la produccion de metanol, la Patente de los EEUU No
5,998,679 a Miller ensefa el uso del bromo, generado por descomposicidon termal
de un bromuro de metal, para brominar alcanos en presencia de alcancs en
exceso, lo cual resulta en una selectividad mejorada a compuestos intermedios
mono-halogenados tales como bromuro de metilo. Para evitar las desventajas de
utilizar lechos fluidizados de solidos maoviles, el proceso utiliza una mezcla liquida
circulante de hidratos de cloruro de metal y bromuros de metal. Los procesos que
se describen en las Patentes de los EEUU Nos 6,462,243 B1, US 6,472,572 B1 y
US 6,525,230 a Grosso también resultan capaces de alcanzar una mayor
selectividad a compuestos intermedios mono-halogenados mediante el uso de la
brominacién. Los compuestos intermedios de bromuros de alquilo resultantes tales
como bromuro de metil, se convierten ademas a los alcoholes y éteres
correspondientes, mediante la reaccién con oxidos de metal en lechos circulantes
de sélidos moviles. Otra realizacién de la Patente de los EEUU No 6,525,230 evita
las desventajas de lechos moviles 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 ios 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 superaridos.
Sin embargo, ninguno de estos enfoques alternativos anieriores ha resuiltado en

procesos comerciales.

Se sabe que los alcanos sustitutos, en particular el metanol, se pueden
convertir a olefinas y el rango 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
carbon o gas de metano se pueden convertir a metanol utilizando la tecnologia
convencional y posteriormente se pueden convertir a gasolina. Sin embargo,
debido al alto costo en la produccidn de metanol, y a valores corrientes o
proyectados para la gasolina, el proceso MTG no se considera econdmicamente
viable. De este modo, existe una necesidad de un proceso econdmico para la
conversidn 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 economica ayudando asi significativamente
al desarrollo de reservas de gas natural remotas. Existe una 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 operacion.

DESCRIPCION ABREVIADA DE LA INVENCION

Para lograr lo anterior y otros objetivos, y de acuerdo con los propositos de
la presente invencion, como se disefia y se describe ampliamente aqui, una

caracterizacioén de la presente invencidn es un proceso para convertir alcancs



un

gaseosos en olefinas. Una alimentacion gaseosa que tienen alcanos de menor
peso molecular se hace reaccionar con vapor de bromo para formar bromuro de
alquilo y acido bromhidrico. Los bromuros de alquilo y el acido bromhidrico se
hacen luego reaccionar en la presencia de un catalizador de alumino-silicato
sintético y a un temperatura suficiente para formar olefinas y vapor de acido

bromhidrico.

En otra caracterizacion de la presente invencion, se proporciona un proceso
para convertir alcanos gaseosos de peso molecular mas bajo a olefinas que
comprende reaccionar una alimentacion gaseosa que contiene alcanos de peso
molecular mas bajo con vapor de bromo para formar bromuros de alquilo y acido
bromhidrico. Los bromuros de alquilo y el acido bromhidrico se reaccionan
entonces en la presencia de un catalizador de aluminosilicato cristalino sintétice
para formar olefinas y acido bromhidrico. El proceso también incluye convertir el

acido bromhidrico a bromo.

En aun otra caracterizacion de la presente invencion, se provee un proceso
para converlir alcanos gaseosos a olefinas. Una alimentacidn gaseocsa que
presenta alcancs 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 acido bromhidrico en la presencia de un calatizador de
aluminosilicato cristalino sintético y a una temperatura suficiente para formar
olefinas y vapor de acido bromhidrico. El vapor de acido bromhidrico se retira de
las olefinas reaccionando el vapor de acido bromhidrico con un oxido de metal

para formar un bromuro de metal y vapor de agua.

BREVE DESCRIPCION DE LOS DIBUJOS

Los dibujos que acompaian, que se incorporan en y que forman parte de la
especificacion, ilustran las realizaciones de la presente invencién y, conjuntamente

con la descripcion, sirven para explicar 1os principios de la invencion.

En los dibujos:



La FIG 1 es un diagrama de flujé de bloques simplificado del proceso de la
presente invencion;

La FIG. 2 es una vista esquematica de una realizacion del proceso de la
presente invencion;

La FIG 3 es una vista esquematica de otra realizacién del proceso de la
presente invencion;

La FIG. 4A es una vista esquematica de otra realizacién del proceso de la
presente invencion;

La FIG. 4B es una vista esquematica de la realizacién del proceso de la
presente invencion que 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 oxidacion, _

La FIG. 5A es una vista esquematica de la realizacién del proceso de la
presente invencion que se ilustra en la FIG. 4A con el flujo a través de los lechos
de oxido de metal estando invertido,

La FIG. 5B es una vista esquematica de la realizacion del proceso de la
presente invencidn que 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 oxidacion;

La FIG. 6A es una vista esquematica de otra realizacion del proceso de 'a
presente invencion;

La FIG. 6B es una vista esquematica de la realizacicn del proceso de la
presente invencidn 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
oxidacion;

La FIG. 7 es una vista esquematica de otra realizacion del proceso de la
presente invencion;

La FIG. 8 es una vista esquematica de la realizacion del proceso de la
presente invencion que se ilustra en la FIG. 7 con el flujo a través de los lechos de
oxido de metal estando invertido; y

La FIG. 9 es una vista esquemética de otra realizacidon del proceso de la

presente invencion.



DESCRIPCION DETALLADA DE LAS REALIZACIONES PREFERIDAS

Tal como se utiliza a lo largo de esta descripcidn, el termino "alcanos de
peso molecular mas bajo" se refiere a metano, etano, propano, pentano, o
mezclas de los mismos. Tal como se utiliza también a le largo de esta descripcién,
"bromuros de alquilo” se refiere a alcanos mono, di y tri brominados. Asimismo, el
gas de alimentacion en las lineas 11 y 111 en las realizaciones del proceso de la
presente invencion tal como se ilustra en las FIGS. 2 y 3, respectivamente, es
preferentemente gas natural que se puede tratar para retirar compuestos de azufre
y biéxido de carbén. En tode caso, resulta importante observar que pequefas
cantidades de diéxido de carbén, por ejemplo menos que aproximadamente 2%
mol, se pueden tolerar en el gas de alimentacion al proceso de la presente

invencion.

Un diagrama de flujo en bloque que representa generalmente la presente
invencién se ilustra en la FIG. 1, mientras que realizaciones especificas del
proceso de presente invencion 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 alimentacion mas un flujo de gas
reciclado a una presion en el rango de aproximadamente 1 bar a
aproximadamente 30 bar, se transporta por medio de la linea, cafio o conducto 62,
se mezcla con liquido 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 mas bajo y vapor de bromo
seco se alimenta al reactor 30. Preferentemente, la relacion molar de alcanos de
peso molecular mas 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 inicio de
la reaccion en el rango de aproximadamente 250° C. a aproximadamente 400° C.
En el primer reactor 30, los alcanos de peso molecular mas bajo se reaccionan
exotérmicamente con vapor de bromo secc a una temperatura relativamente baja
en el rango de aproximadamente 250° C a aproximadamente 600° C. y a una
presion en el rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar para

producir bromuros de alquilo gaseosos y vapores de acido bromhidrico. El limite



superior del rango de la temperatura de operacion es mayor que el limite superior
def rango de la temperatura de inicio de la reaccion a la cual ia mezcla de
alimentacién se calienta debido a la naturaleza exotérmica de la reaccion de
brominacion. En el caso del metano, la formacién de bromuro de metilo ocurre de
acuerdo con la siguiente reaccion general:

[CHa(g) + Brs (g) — CH3Br (g) + HBr (g)

Esta reaccién ocurre con un grado de selectividad significativamente aito al
bromuro de metilo. Por ejempio, en el caso de la brominacion de metano, una
relacion de metano a bromo de aproximadamente 4,5 : 1 aumenta la selectividad
al bromurote metil mono-halogenado. Asimismo, pequefias cantidades de
dibromometano y tribromometano se forman en la reaccion de brominacidn.
Alcanos superiores, tales como etano, prepano y butano, también son facimente
brominados resultando en especies brominadas mono y multiples tales como los
bromuros de etilo,' bromuros de propilo 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
formacion de hollin de carbén no deseado. Ademas, el vapor del bromo seco que
se alimenta dentro del primer reactor 30 se encuentra substancialmente libre de
agua. El solicitante ha descubierto que la eliminacién de substancialmente la
totalidad del vapor de agua del paso de brominacién en el primer reactor 30
elimina substanciaimente la formacién de didxido de carbon no deseado
aumentando asi la selectividad de la brominacion de alcano a bromuros de alquilo
e eliminandc la gran cantidad de calor desperdiciado generado en Ia formacién de
diéxido de carbon a partir de alcanos.

El efluente que contiene bromuros de aiquilo 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 alquilo se reaccionan exotérmicamente a un
rango de temperaturas de aproximadamente 250°C a aproximadamente 500°C, y
a una presion en el rango de aproximadamente 1 a 20 bar, sobre un lecho fijo 33



de catalizador de aluminosilicato cristalino, preferentemente un catalizador de
zeolita, y mas preferentemente un catalizador de zealita 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 invencion se pueden utilizar otras zeclitas con distintas acidez vy
diferentes tamafos de poros, que se sintetizan variando la relacién de alimina a
silice, tal como le resultara evidente a una persona con experiencia en la técnica.
Si bien el catalizador de zeolita se utiliza preferentemente en una forma protdnica,
una forma de sodio o0 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 Cs, con cationes de metales alcalinotérreos, tales
como Mg, Ca, Sr o Ba, o con cationes de metales de transicién, tales como Ni, Mn,
V., W, o a la forma de hidrogeno. Estos diversos cationes alternati\}os presentan un
efecto de desplazar la selectividad de la reaccién. Otros catalizadores de zeolita
que presentan acidez y tamafos de poro variables, que se sintetizan variando la
relacién de alumina a silice se pueden utilizar en el segundo reactor 34 tal como le
resultara evidente a una persona con experiencia en la técnica. En este reactor,
los bromuros de alquilo se reaccionan para producir una mezcla de olefinas y
diversos hidrocarburos de mayor peso molecular, y vapor de acido brombhidrico

adicional,

La temperatura a la cual se opera el segundo reactor 34 es un parametro
importante para determinar la selectividad de |a reaccion a las olefinas y diversos
hidrocarburos de pesc molecular mas aito. 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
metano no deseado y también la deposicion de coque, mientras que las
temperaturas mas bajas aumentan los rendimientos de etileno, propileno, butileno
y productos hidrocarburos de peso molecular mas alto. Se observa asimismo gue
el bromuro de metilo parece resultar mas reactivo sobre un rango de temperaturas
mas bajo relativo al cloruro de metilo u otros compuestos de metiio sustituidos
tales como metanol. Notablemente, en el caso de la reaccidbn de bromuro de
alquilo sobre el catalizador de zeolita 10 X preferido, también ocurren reacciones

de ciclizacion tal que las fracciones C7 + contienen sustanciales aromaticos
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sustituidos. A temperaturas en aumento que alcanzan los 400°C, la conversion de
bromuro de metil aumenta hacia un 90% o mas, 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 los 550°C,
ocurre una alta conversion de bromuro de metilo a metano y coque carbonoso. En
el rango de temperaturas operativas preferidas de entre aproximadamente 300°C
y 450°C, como un subproducto de la reaccion, se acumulara una cantidad menor
de coque sobre el catalizador a lo largo del tiempo durante la operacion,
provocando una disminucién en la actividad del catalizador sobre una cantidad de
horas, hasta cientos de horas, dependiendo de las condiciones de reaccion y de la
composicion del gas de alimentacion. Se cree que temperaturas de reaccion mas
elevadas superiores a aproximadamente 400°C, asociadas con la formacion de
metano favorecen el craqueo termal de bromuros de alquilo y la formacion de
carbén o coque y por lo tanto un aumento en la velocidad de desactivacion 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 desorpcion de productos mas
pesados del catalizador. Por lo tanto, temperaturas de operacion 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 reducidas de desactivacion debido a la formacion de
carbdn, contra una conversion mas elevada por pase, lo cual minimiza la cantidad
de catalizador, velocidades de reciclado y tamafo del equipo requerido.

El catalizador se puede regenerar periddicamente in situ, aislando el reactor
34 del flujo de proceso normal, purgando con un gas inerte par medio de la linea
70 a una presién en un rango desde aproximadamente 1 a aproximadamente 5
bar a una 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 practico, y luego posteriormente oxidando el
carbén depositade a CO, mediante el agregado de aire o oxigeno inerte diluido
con gas al reactor 34 por medio de la linea 70 a una presion en el rango de

aproximadamente 1 bar a aproximadamente 5 bar a una temperatura eievada en
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el rango de aproximadamente 400°C a aproximadamente 650°C. Dibxido de
carbdn y aire residual 0 gas inerte se purga del reactor 34 por medio de la linea 75

durante el periodo de regeneracion.

El efluente que comprende olefinas, los hidrocarburos de peso molecular
mas aito y el acido 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 hidrocarburo 47, que contiene gas de alimentacién e hidrocarburos
residuales separados mediante contacto con el gas de alimentaciéon en el
separador de hidrocarburo 47. La mezcla de vapor combinado se pasa a un
depurador 38 y con una solucion de sal de bromuro y metal parcialmente oxidado
acuosa y concentrada que contiene hidroxido de metal y/o O0xido 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(lll), Cu(ll) ¢ Zn{ll), 0 mezclas de estos,
ya que estos son los menos costosos y mas 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 0 recubierto en fluorpolimero; aunque el Co(ll),
NI, Mn(h), V(I1), Cr(ll) u otros metales de transicion que forman sales de
bromuro oxidables pueden ser usados en el proceso de la presente invencion,
Alternativamente, los metales de tierras alcalinas que también forman sales de
bromuro oxidables, tales como Ca (II) ¢ Mg(ll) 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 que salen de la
unidad de recuperacién del producto 52 en la linea 54. Se disuelve acido
bromhidrico en la solucidn acuosa y se neutraliza por el hidroxido de metal y/o
oxido de metal y/o espacies de oxi-bromuro de metal para proporcionar sal de
bromuro de metal en solucion y agua que se remueve del depurador 38 por via de
la linea 44.

La fase de vapor residual que contiene olefinas y los hidrocarburos de peso
molecular mas 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
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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 ademas por
medio de la linea 51 a la unidad de recuperacion del producto 52 para recuperar
olefinas y la fraccion de hidrocarburo Cs + la gama de la gasolina como un
producto liquido en la linea 54. En el proceso de la presente invencidn se puede
emplear cualquier método convencional de deshidratacion y recuperacion de
liquidos, tales como la adsorcion desecante de lecho sélido seguida por
condensacion refrigerada, expansion criogénica, o la circulacion 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 resultara
evidente a una persona con experiencia en la técnica. El efluente de vapor
residual de la unidad de recuperacion del producto 52 se divide entonces en un
flujo de la purgacion 57 que se puede utilizar como combustible para el proceso y
un vapor residual reciclado que se comprime por medio del compresor 58. El
vapor residual reciclado descargado del compresor 58 se divide en dos fracciones.
Una primera fraccidn que es igual a al menos 2,5 veces el volumen molar de gas
de alimentacion se transporta por medio de la linea 62 y se combina con bromo
liquido seco transportada por la bomba 24, calentado en el intercambiador 26 para
vaporizar el bromo y alimentado dentro del primer reactor 30. La segunda fraccion
se escurre de la linea 62 por medio de la linea 63 y se regula con la valvula de
control 60, a una velocidad suficiente para diluir la concentracién de bromuro de
alquilo al reactor 34 y absorber el calor de reaccion tal que ese reactor 34 se
mantiene a la temperatura de operaciéon seleccionada, preferentemente en el
rango de aproximadamente 300°C a aproximadamente 450°C a fin de maximizar
conversién versus selectividad y minimizar la velocidad de desactivacién del
catalizador debido a la deposicidon de carbdn. De este modo, la dilucion
propeorcionada por el efluente de vapor reciclado permite controlar la selectividad
de la brominacion en el primer reactor 30 ademas de moderar la temperatura en el

segundo reactor 34.

El agua que contiene sal de bromuro de metal en solucion que se retira del
depurador 38 por medio de la linea 44 se pasa al removedor de hidrocarburo 47
en donde hidrocarburos disueltos residuales se remueve de la fase acuosa a



través del contacto con el gas de alimentacion entrante transportado por medio de
la linea 11. La solucion 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
fiujo de ia purgacion de aire en la linea 67. El efluente de la solucidén acuosa 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 presion en el rango de aproximadamente presiéon ambiente a
aproximadamente 5 bar 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
que se retira del proceso. El oxigeno o aire que sale del removedor de bromo 14
se alimenta por medio de la linea 15 al reactor 16 el cual opera a una presién en el
rango de aproximadamente presion ambiente a aproximadamente 5 bar y a una
temperatura en el rango de aproximadamente 100°C a aproximadamente 600°C,
pero mas preferentemente en el rango de aproximadamente 120°C a
aproximadamente 180°C a fin de oxidar una solucion de sal de bromurc de metal
acuosa para proporcionar bromo elemental e hidroxido de metal y/o 6xido de metal
y o especies de oxi-bromuro de metal. Tal como se expone anteriormente, si bien
se puede utilizar Co(ll), Ni{ll), Mn(ll), V1), Cr(ll) u otros metales de transicién 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), 0 mezclas de los mismos, ya que estos resultan
menos costosos y se oxidan facilmente a temperaturas mas bajas en el rango de
aproximadamente 120°C a aproximadamente 180°C, permmitiendo el uso de
equipos revestidos con vidrio o revestidos con flucropolimero. Alternativamente, se
podrian utilizar metales alcalinotérreos que también forman sales de bromuro que
se pueden oxidar, tales como Ca (li) o Mg (l1).

El 4cido bromhidrico reacciona con el hidréxido de metal y/o dxido de metal

y/o especies de oxi-bromuro 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 bromo. De este modo, las reacciones
globales resultan en la oxidacion neta de acido bromhidrico producido en el primer
reactor 30 y el segundo reactor 34 al bromo elemental y vapor de agua en la fase
liquida catalizado por el 6xido de bromurolmetal de metal o hidroxido de metal que

opera en un ciclo catalitico.

En el caso del bromuro de metal siendo Fe(lll) Br3, las reacciones creen ser:

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 nitrogeno 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 rango de aproximadamente 0°C a aproximadamente 70°C, y
una presion en el rango de aproximadamente presion ambiente a 5 bar 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 mas densa separada.
Sin embargo, la fase de bromo liquida presenta una solubilidad notablemente mas
baja para el agua, en el orden inferior a un 0,1%. De este modo se puede obtener
facilmente un vapor de bromo substancialmente seco condensando agua y bromo
liquido, decantando agua mediante una simple separacion fisica y posteriormente

re-vaporizando el bromo liquido.

El bromo liquido se bombea en la linea 25 desde el separador de tres fases
22 por medio de la bomba 24 hasta alcanzar una presion suficiente para
mezclarse con flujo de vapor 62. De este modo el bromo se recupera y se recicla
dentro de! proceso. El nitrbgeno u oxigeno residual y cualquier vapor de bromo
residual que no se condensa sale del separador de tres fases 22 y se pasa por

medio de la linea 23 al depurador 48, en donde el bromo residual se recupera por
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solucion dentro de y mediante reaccion con bromuros de metal reducidos en el
flujo de la solucion 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 invencidn, 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 alimentacién mas un flujo de gas reciclado a una presion en el rango
de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar, se transporta por medio de
la'linea, cafno o conducto 162, se mezcla con liquido de bromo seco se transporta
por medio de la bomba 124 y se pasa al intercambiador de calor 126 en donde el
bromo liquido se vaporiza. La mezcla de alcanos de peso molecular mas bajo y
vapor de bromo seco se alimenta al reactor 130. Preferentemente, la relacion
molar de los alcancs de peso molecular mas bajoc 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 que calienta la mezcla a
una temperatura de inicio de la reaccion en el rango de aproximadamente 250°C a
aproximadamente 400°C. En el primer reactor 130, los alcanos de peso molecular
mas 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 presion en el rango de aproximadamente 1 bar a
aproximadamente 30 bar para producir bromuros de alquilo gaseosos y vapores
de acido bromhidrico. El limite superior del rangc de la temperatura de operacion
es mayor que el limite superior del rango de la temperatura de inicio de la reaccion
a la cual se calienta la mezcla de alimentacion debido a la naturaleza exotérmica
de la reaccion de brominacion. En el caso del metano, ocurre la formacion de

bromuro de metilo de acuerdo con la siguiente reaccion general:
CHa (g) + Br2 (g)——— ) CH3Br (g) + kiBr (g)

Esta reaccion ocurre con un grado significativamente alte de selectividad al
bromuro de metilo. Por ejemplo, en el caso de bromo reaccionando con un exceso
molar de metano a una relacion de metano a bromo de 4,5 . 1, ocurre una alta
selectividad al bromuro de metilo mono-halogenado. En la reaccion de

brominacion se forman también pequefias cantidades dibromometano vy
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tribromometano. Los alcanos superiores, tales ¢ome etano, propano, y butano,
tambien se pueden brominar faciimente resultando en especies brominadas mono
y multiples tales como bromuros de etilo, bromuros de propilo y bromuros de
butilo. Si se utiliza una relacion de alcano a bromo significativamente menor que
2,5 : 1, ocurre substancialmente una selectividad substancialmente mas baja al
bromuro de metilo y se observa una formacion significativa de hollin de carbon no
deseado. Ademas, 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 vapor de agua
del paso de brominacién en el primer reactor 130 elimina substancialmente la
formacién de diéxido de carbon no deseado aumentando asi la selectividad de
brominacion de alcano a bromuros de alquile y eliminando la gran cantidad de
calor desperdiciado generade en la formacion de dioxido de carbdn a partir de

alcanos.

El efluente que contiene bromuros de alquilo y acido 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
bromuros de alquilo se reaccionan exotérmicamente a un rango de temperatura
desde aproxihadamente 250°C a aproximadamente 500°C, y una presion en el
rango de aproximadamente 1 bar a 30 bar, sobre un lecho fijo 133 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 tipo 10 X 0 Y, si bien en el proceso de la presente invencién se pueden
utilizar otras zeolitas con distintas acidez y tamaro de poro, que se sintetizan
variando la relacién alimina-asilice tal como resultara evidente a aquella persona
con experiencia en la técnica. Si bien el catalizador de zeolita se utiliza
preferentemente en una forma protonica, una forma de scdio o una forma
protonica/sodio mezclada, tal como Li, K, o Cs, con cationes de metal
alcalinotérreos, tales como Mg, Ca, Sr o Ba, o con cationes de metales de
transicién, tales como Ni, Mn, VI W, o a la forma hidrégeno. Estos diversos
cationes alternativos presentan un efecto de desplazar la reaccidén de selectividad.
Otros catalizadores de zeolita que presentan acidez y tamaiio de poro variables,
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que se sintetizan variando la relacién aliimina-a-silice se pueden utilizar en el
segundo reactor 134 tal comao le resultara evidente a una persona con experiencia

en la técnica.

En este reactor, los bromuros de alquilo se reaccionan para producir una
mezcla de olefinas e hidrocarburos de peso molecular més 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 la reaccién a las olefinas y diversos
hidrocarburos liquidos de peso molecular mas 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. Las temperaturas superiores a aproximadamente 450°C en el segundo
reactor resultan en rendimientos aumentados de hidrocarburos livianos, tales
como coque carbonaceo y metano no deseados, mientras que las temperaturas
mas bajas aumentan los rendimientos de las olefinas tales como etileno, propileno
y butileno y productos de hidrocarburo de peso molecular mas pesado.
Notablemente, en el caso de los bromuros'de alquilo reaccionando sobre el
catalizador de zeolita 10 X preferido, las reacciones de ciclizacidn ocurren tal que
las fracciones C;+ preducidas contienen aromaticos sustituidos substanciales. A
temperaturas en aumento que se acercan a los 400°C, la conversion de bromuro
de metilo aumenta hacia un 90% o mas, 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 metano y coque. En
el rango preferido de temperaturas de operacion de aproximadamente 300°C a
450°C, como un sub-producto de la reaccién, una pequeia cantidad de carbdn se
acumulara sobre el catalizador a lo largo del tiempo durante la operacién,
causando una disminucidn en la actividad del catalizador sobre un rango de varios
cientos de horas, dependiendo de las condiciones de reaccion y la composicién
del gas de alimentacion. Se observa que temperaturas de reaccion mas altas
superiores a aproximadamente 400°C favorecen el craqueo de bromuros de

alquilo con la formacion de carbdn y por lo tanto aumenta la velocidad de
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desactivacion dei catalizador. A la inversa, la operacion en el extremo inferior del
rango de temperatura, particularmente por debajo de aproximadamente 300°C
tambien puede promover el coquefaccion, probablemente a la velocidad de
desorcibn reducida de los productos de hidrocarburg. Por lo tanio, las
temperaturas de operacion dentro del rango de aproximadamente 250°C a 500°C,
pera mas preferentements en el rango de aproximadamente 300°C a 45G°C en &l
segundo reactor 134 equilibran la selectividad aumentada hacia las olefinas y
ptoducios Cs+ deseados y velocidades mas bajas de desactivanién debido a la
formacion de carbén, contra mayor conversidon por paso, lo cual minimiza la
cantidad de catalizador, las velocidades de reciclade y el tamaifico de equipo

requerido.

El catalizador se puede regenerar periddicamente in situ, aislando al reactor
134 del ﬂuio de proceso normal, purgande con uh gas inerte por medio de la linea
170 a una presion en el rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 5
bar y una temperatura elevada en al rango de 400°C a 650°C para retirar material
no reaccionado adsorbido sobre el catalizador hasta donde resulta practico, y
luego posteriormente oxidande el carbon depositade a CO» mediante el agregado
de aire o oxigena diluido con gas inerte par media de la linea 170 al reactor 134 a
una presidn en el rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 5 bar y
una temperatura elevada en el range de 400°C a 850°C. Didxido de carbon y gas
inerte o aire residual son purgades del reactor 134 por medio de la linea 175

durante el periodo de regeneracion.

El efluente que comprende clefinas, los hidrocarburos de peso molecular
méas alta y acido brombhidrico es retirado del segundo reactor 134 por medic de |a
Ilnea 135, se enfria 2 una temperatura en el rango de apreximadamente 0°C a
aproximadamente 100°C en el intercambiador 136, y se combina con efluente de
vapor en la linga 112 del removedor de hidrocarhure 147. A continuacion la
mezcla se pasa a8 un depurador 138 y se contacta con un agua removida,
recirculada que se transporta a un depurador 138 en la linea 164 mediante
cualquier medio adecuado, tal como la baomba 143, ¥ se enfria hasta alcanzar una
temperatura en el range de aproximadamente 0°C a aproximadamente 50°C. en el

intercambiador de calor 155, Cualquier producto hidrocarburo liquido condensador
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en el depurador 138 se puede despumar y retirar como flujo 137 y agregar al
producto hidrocarburo liguido 1%4. El acido bromhidrico se disuelve en el
depurador 138 en |a solucidn acucsa que se retira del depuradaor 138 por medio de
la linga 144, y se pasa al removedor de hidrocarbura 147 en donde hidrogarburos
residuales disueltos en la solucin acuosa es removide mediante contacte con el
gas de alimentacion 111. El efluente de la fase acuosa remavida del removedaor de
hidrocarburo 147 se enfria a una temperatura en el rango de aproximadaments
0°C & aproximadamente 50°C en el intercambiador de calor 146 y luege se pasa
por medio de |a linea 165 al absorbedor 148 en donde broma residual se recupera
del flujo de purgacidon 167,

La fase de vapor residual que contiene olefinas y el hidrocarburc de mayor
pesc molecular se remuesven coma efluente desde el depurador 138 y enviades
via linea 139 hasta el deshidratador 150 para remover sustancialmente toda el
agua de la corriente de gas. El agua es entonces remeovida desde el deshidratador
180 mediante {a linea 153, La corriente de gas sece que contienen olefinas v los
hidrocarburos de mayor pesc molecular se pasan adicionalments por la linea 151
a la unidad de recuperacion del producto 152 para recuperar las olefinas y la
fraccion de hidrocarburas de rango gasclina Cs+ como en un producto liquido en la
linea 154. Gualquier método convencional de deshidratacidon y recuperacion de
liquidos tal como absorcion secante en lecho sdlido seguide por, por ejemplo,
condensacion refrigerada, expansidn criogénica, o aceite de absorcion circulante,
u otros disclventes como se ust para el procese de gas natural o las corrientes de
gas en las refinerias y recuperar los hidrocarburos olefinicos, como es conocido
para una perscna versada en la técnica puede emplearse en la implementacion de
esta invencion. Bl efluente de vapor residual de la unidad de recuperacion del
praducto 152 se divide entonces en una corriente de purga 157 que puede ser
utilizada mmé combustible y un vapor residual reciclado que s comprimide por
via del compresor 158, EJ vapor residual reciclado descargado desde el compreser
158 se divide en dos fracciones. Una primera fraccion que es igual a por o menos
2.5 veces el volumen de gas de alimentacién es transportada por via de la linea
- 162, que se comhina con et brome liquide transportado en la linea 125 y pasado
por el intercambiader de calor 126 en donde el bromo liguido es vaporizado y

alimentado dentra del primer reacter 130. La segunda fraccidon que es retirada de



20

la linea 162 mediante 1a linea 163 y es regulada por valvula de control 160, a una
velocidad suficiente para diluir la concentracion de bromuro de alguilo al reactor
134 v absorber el calor de la reaccion de modo que el reactor 134 s rmantenido
en la temperatura operativa seleccicnada, preferiblemente en el range de cerca de
300° C haéta 450° C, para poder maximizar la conversion versus la selectividad y
para minimizar la velocidad de desactivacion del catalizador debido a la deposicion
de carbono. Asi, la dilucién provista por el efluente de vapor reciclado permite la
selectividad de |la brominacion en el primer reactor 130 para su control en adicion

a moderar la temperatura en el sequndo reactor 134.

Oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire 110 se suministra por medio
dal ventilador o compresor 113 a una presién en el range de aproximadamenta
presion ambiente a aproximadamente 5 bar al removedor de bromo 114 para
remover el broma residual del agua que deja el removedor por medio de la linea

1654 v se divide en dos porciones. La primera porcion del agua removida se recicla

por medio de la linea 184, se enfria en el intercambiador de calor 155 a una -

temperatura en el rango de apmiimadamente 20°C a aproximadamente 50°C, y
se mantiene a una presiéon suficiente para ingresar dentro del depurador 138
mediante cualquier medio adecuade, tal como la bomba 143. La porcion de agua
gue se recicla se selecciona tal que el efluents de la solucién de &cido bromhidrice
retirado del depurader 138 por medio de la linea 144 presenta una concentracion
en el rango de aproximadamente un 10% a apmximaﬁamenle un 50% en peso de
acido bromhidrico, pere mas preferentemente en el rango de aproximadamente un
30% a aproximadamente un 43% en peso para minimizar la cantidad de agua que
se debe vapoerizar en el intercambiador 141 y el precalentador 118 y minimizar la
presion de vapor de HBr sobre el acido resultante. Una segunda porcion de agua

del remavedor 114 se retira de |a linea 164 y el proceso por medio de la linea 1586.

El dcide bromhidrico disuelto que se encuentra contenido en el efluente de
la sclucion acuosa del depurador 143 se transporta por medio de ia linea 149 y se
combina con el oxigene, el aire enriquecido con oxigeno o el aire que sale del
removedor de bromo 114 en la linea 115. El efluenta de la sclucion acugsa y el
oxigeno, €l 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
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mezcla se pre-calienta hasta una temperatura en el rango de aproximadamente
100°C a aproximadamente 800°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 melal o Oxido de metal. El metal
preferido de la sal de bromuro o dxide de metal es Fe{lll}, Cu{ll) o Zn{ll) si bien se
pueden utilizar Co(ll), Nidlly, Mn(li}, V{Il}, Cr(ll) u otros metales de transicidn que
forman sales de bromuro que se pueden oxidar. Alternativamente, se podria
utilizar metales alcalinoterreos que también forman sales de bromuro gue se
pueden oxidar, tales como Cafll) o Mg(ll). La sal de bromuro de metal en el reactor
de oxidacion 117 se puede utilizar como una solucion acucsa concentrada o
preferentemente, la solucion de sal acuosa concentrada se puede absorber dentro
de un soporte inerte resistente al acido, poroso, de area de superficie alta, tal
como gel de silice. Mas preferentemente, la forma oxide del metal en un range de
10 a 20% en peso se deposita sobre un sbporte inerte tal como alumina con un
area de superficie especifica en el rango de 50 a 200 m2ig. El reactor de oxidacién
117 opera a una presion en el rango de aproximadamente presion ambiente a
aproximadamente 5 bar y a una temperatura en el rangc de aproximadamente
100°C g 600°C, perc mas prefereniemente en el rangoe de aproximadaments
120°C a 180°C; en el mismo, el bromuro de metal se oxida por oxigans,
proporcionando bromo elemental e hidréxide de metal, oxido de metal o especies
de oxi-bromuro de metal ¢, oxidos de metal en el caso de la sal de bromuro de
‘metal soporiada o Oxido de metai operado a temperaturas mas elevadas v
presionas mas bajas a las cuales el agua puede existir fundamentaimente como
un vapor. En cuzlquiera de los casos, el acido bromhidrico reacciona con el
hidrdxido de metal, oxi-bromure de metal o especies de Oxido de metal y se
neutraliza, restaurando 13 sal de bromuro de metal y proporcionando agua. De
este mado, la reaccion global resulta en la oxidacion neta de acido bromhidrico
producido en el primer reactor 130 v el segundo reactor 134 a brormo elemental y
vapor, catalizado por el bromure de metalt hidraxido de metal u dxide de metal
operando en un ciclo catalitico. En el caso del bromuro de metal siendo Fe{ll)BR
en una solucion acuasa y cperada en un rango de presion y de temperatura en las
cuales el agua puede existir como un liquido, se cree que los reactores son tal

como se detalla a continuacion:
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1) Fe{+3%} + 6Br{-a) + 3H{+a) + 3/20.(g) = 3Brx{g) + Fe(OH)3
2y 3HBrg) + HaQ = 3H{+a8) + H:0
3y 3K{+a} + 3Br{-a) + Fa(+3%) + 3Bn-a} + 3H:0

En el caso del bromuro de metal siendo Cu(ll}Br2 soportado sobre un
soporte inerte y operado bajo condiciones de temperatura mas elevada y de
presion mas baja en las cuales el agua existe fundamentalmente como un vapor,

se cree que los reactores son tal como se detalla a continuacion:

1) 2Cu(INBr2 = 2Cu(l}Br +Br2(g)
2) 2Cu{)Br + Oz(g} = Br2(g) + 2Cu(il}C
3) 2HBr{g) + Cu{INO = Cu(ll)Brz + H:O(g)

El brdmn:n elemental y el agua y cualquier oxigeno o nitrégena residual (sl el
aire enriquecide con oxigeno se utiliza como el oxidante) deja como vapor desde
la salida del tercer reactor 117, se transportan mediante |a linea 127 y se enfrian
en el segunde 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
bromo y el agua son condensados y pasados al separador de tres fases 122, En el
separador de tres fases 122, ya que el agua liquida tiene una solubilidad limitada
para el bromo, del orden de cerca del 3% en peso, cualguier broma adicional que
es condensado forma una fase de bromo liguido separada mas densa. La fase de
bromo liquido, sin embargo. tiene una solubilidad notablemente mencr en el agua,
del arden de menos de 0.1%. Asl, un vapor de bromo sustancialmente seco puade
ser abtenido facilmente mediante condensar el bromo liquide v el agua, decartar
el agua por una separacion fisica simple, y subsiguientemente revapotizar el
bromo liquido. Es importante operar en condiciongs que resultan en cerca de la
reaccion completa de HBr de modo que se evite el HBr residual significativo en el
bromo liguide condensade vy e agua, de modo que el HBr incremente la
miscibilidad del brome en la fase acuosa, ¥ a unas concentraciones

suficientemente altas que resulta en una fase liguida terna Unica.

El bromo liquido se bombea desde el separador de tres fases 122 por
medic de la bomba 124 a una presién suficiente para poder mezclarss con el flujo
de vapor 162. De este modo el bromo se recupera y sa recicla dentro del proceso.
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El aire, aire enriguecido con oxigeno o oxigeno residuales y cualquier vapoer de
hromo que no se condensa sale del separador de fres fases 122 y se pasa por
medic de la linea 123 al depurador de bromo 148, en donde el bromoe residual se
recupera por disolucion en flujo de sclucidn de acide bromhidrico transportado al
depurader 148 par medio de |a 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 acuerdc con todas las realizaciones de la presente
invencidn que se divulgan anteriormente, el bromuro de metallhidroxido de metal,
el oxi-bromuro de metal o el Oxido de metal opgran en un ciclo catalitico
permitiendo que el bromo se recicle facilmente dentro del procese. El bromuro de
metal se oxida facimente por oxigeno, aire enriguecido con oxigeno o aire va
fuere en fa fase acucsa 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°C & aproximadamente 180°C para propercionar
vapor de broma elemental e hidrdxido de metal, oxi-bromuro de metal o dxido de |
metal. La operacion a temperaturas por debaje de aproximadamente 180°C resulta
ventajosa, permitiende asi el uso de un equipc revestido con fluercpolimero,
resistents a la carrosidn y de bajo casto. El acida bromhidrico se neutraliza por la
reaccion can gl hidréxido de metal u éxido de metal proporcionando vapor de agua

y el bromuro de metal.

El vapor de agua y &l vapor de bromo elemental se condensan y se separan
facimente en la fase liquida mediante una simple separacion fisica,
propercionando bromo substancialmente seco. La ausencia de agua significante
permite la brominacién selectiva de alcanos, sin la produccidon de CO; vy las
reacciones eficientes y selectivas subsiguientes de bromuros de alquilo
fundamentalmente a clefinas C; a C; y productos mas pesados, cuya fraceién Cy+
contiene alcanos substancialmente ramificados y aromaticos sustituidos. El vapor
de acido bromhidrico derivado de la reaccion de brominacion y la reaccion
subsiguiente en &l reactor 134 se disuelven facimente en una fase acuosa j.r'se
neutralizan per las especies de hidroxido de metal v Oxido de metal que resultan

de la oxidacion del bromuro de metal.



24

De acuerdo con ofra realizacion del proceso de |la presente invencion que
se ilustra en la Figura 4A, las etapas de conversion de bromuro de alquilo y
brominacidn de alquilo se operan de una manera substancialmente simitar a
aquellas etapas correspohdientes gue se describen con respecto a |as Figuras 2 v
3 anteriormente. Mas particulamente, un flujo de gas que contiene alcanocs de
peso molecular mas bajo, compueslo por una mezcla de un gas de alimentacion y
un vapor de agua de gas recicladao a una presion en &l rango de aproximadamente
1 bar a aproximadamente 30 bar, se transporia o se conduce por medio de-la
linea, cafios o conductas 262 y 211, respectivamente, v se mezclan can liguido de
bromo seco en la linea 225. La mezcla resultante se transporta por medic de la
bomba 224 y se pasa al intercambiador de calor 226 en donde el bromo liguido se
gvapora. La mezcla de alcanos de pesc molecular mas bajo y vapor de bromo
SBCO 5e ali>menla al reactor 230. Preferentemente, la relacién molar de los alcanos
de peso melecular mas bajo a vapor de bromo seco en la mezela introducida
dentro del reactor 230 es en exceso de 2,5 ; 1. El reactor 230 presenta una zona
de pre-calentamiento de entrada 228 que calienta la mezcla a una temperatura de
inicio de reaccion en el rango de 250°C a 400°C. En el primer reactor 230, los
alcanos de peso molecular mas bajo se reaccionan axotérmicarmente con vapor de
bromo seco a una temperatura relativamente baja en el rango de
aproximadamente 250°C a aproximadamente §00°C, yé una presion en el range
de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar para produgir bromuros de
alquilo gaseosos y vapores de acida bromhidrico. El Iimite superior del rango de
temperatura de operacion es mayor que el limite superior del rango de
temperatura de inicio de la reaccién al cual la mezcla de alimentacién se calienta
debide a la naturaleza exctérmica de 1a reaccién de brominacion. En el caso del
metano, la formacién de bromure de metilc ccurre de aguerdo con la siguiente

reaccion general:

[CH4{g) + Bry {g) — CHaBr (g) + HBr (g)|

Esta reaccidon ocurre con un grada de selectividad significativamente alto a
breamuro de metilo. Por ejemplo, en el caso de bromo reaccionado con un exceso
molar de metano 2 una relacion de metano a brome de 4,5 ; 1, ocurre una alta

selectividad al bromure de metilo mono-halogenado. En la reaccién de
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brominacidon también se forman pequefias cantidades de dibromometano v
tribromometanc. Los alcancs superiores, tales como etane, propanc y butano,
también se bromizan ficilmente resultando en mono y mdltiples especies
brominadas tales como bromuros de efile, bromuros de propilo y bromurcs de
butilo. St se utiliza una relacién de alcano a brome significativamente menor gue
2,5 a 1, ocurre una selectividad substanciaimente menaor a bromuro de metilo y se
observa una formacion significativa de hollin de carbén no deseable. Ademsas, el
vapor de broma seco que se alimenta dentro del primer reactor 230 se encuentra
substancialmente libre de agua. El solicitante ha descubisrio que |a eliminacion de
substancialmente la totalidad del vapor de agua del paso de brominacion en el
primer reactor 230 elimina substancialmente la formacion de diéxido de carbon no
deseado aumentando de tal modo la selectividad de brominacién de alcano a
bromurcs de alquilo y eliminande la gran cantidad del calor desperdiciade

generado en la formacion de dioxido de carbén de alcanos.

El efluente que contiene bromures de alquile y acido bromhidnco se retira
del primer reactor 230 mediante Iz 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,
los bromuros de alquilo se hacen reaccionar exatérmicamente a un rango de
temperatura entre cerca 250° C hasta 500° €, vy una presion en el rango entre 1
bar a 30 bar, sobre un lecho fijo 233 de catalizador de alumino-silicate cristalino,
preferiblemente un catalizador de zeclita, y mas prefériblemente, un catalizador de
zeolita tipo X o tipo Y. Una zeolita preferida es la zeolita tipo 10 X o Y, aungue
otras zeolitas con diferentes tamafios de poro y diferente acidez, gue son
sintetizadas mediante variar la proporcion de alimina a silice pueden ser usadas
en @l procesa de la presente invencion como sera evidente para una persona
versada en la tecnica. Aunque el catalizador de zeolita es usado preferiblemente
en una forma protdnica, una farma de sodic o una forma protdnicatsedio,
mezclada, la zeolila puede también ser modificada mediante intercambic de iones
cono otros caticnes de metal alcaline tales como Li, K o Cs, con cationes de metal
de tierras alcalinas, tales como Mg, Ca, Sr o Ba, o con cationes de metal de
transicidn, tales comoe Ni, Mn, V, W, o en la forma de hidrogeno. Estos varios

cationes alternativos tienen un efecto de selectividad de cambio en la reaccion.



Otros catalizadores de zeolita que tienen diferentes tamafios de poro ¥ diferante
acidez, que son sintetizados por medio de variar la proporcion de alimina a silice
se puede usar en el segundo reactor 234 como serd evidente para una persona
versada en la fécnica. En este reactor, los bromuros de alquile se hacen
reaccionar para praducir una mezcla de olefinas y varios hidrocarburos de mayor

peso molecular y vapor de acide bromhidrico adicional.

La temperatura a la cual se opera el segundo reactor 234 es un parametro
importante en determinar la selectividad de la reaccion a las olefinas y diversos
hidrocarburos liguidos de mayor peso molecular. Se prefiere operar el sequnda
reactor 234 a una temperatura dentro del rango de aproximadamente 250°C a
aproximadamente 500° C, pero mas preferentemente dentro del rango de
aproximadamente 300° C a aproximadamente 450° C. Temperaturas superigres a
aproximadamente 450° C en el segundo reaclor resultan en rendimientos
aumentados de hidrocarburos liviangs, tales como cogue carbonaceo y metano no
deseado, mientras que las temperaturas inferiores aumentan los rendimienteos de
las olefinas v preductes de hidrocarburo de mayor peso molecular. Notablemente,
eh el caso de bromuros de alquilo reaccionando sobre el catalizador de zeolita 10
X preferido, ccurren reacciones de ciclizacién tal que las fraccicnes G+
producidas contienen sustanciales aromaticos  sustituides. A mayores
temperaturas que se acercan a las 400°C, la conversién de bromure de metilo
aumenta hacia 90% o mas, sin embargo Ja selectividad hacia los productos Cs+
disminuye v la selectividad hacia los productos mas livianos, particularmente las
olefinas, aumenta, A temperaturas que exceden los 550°C, ocurre una conversion
casi completa de bromuro de metilo a metano y cogue. En el rango preferido de
temperaturas de operacion de aproximadamente 300°C a 450°C, comao un sub-
procducto de la reaccion, una peguefia cantidad de carbdn se acumulz sobre el
catalizador a lo largo da! tiempo durante la operacion, causando una disminucion
en la actividad del catalizador sobre un range de varios cienles de horas,
dependiende de las condiciones de reaccién y la composicion del gas de
alimentacion. Se observa que las temperaturas de reaccién mas altas superiores a
aproximadamenta 400° C favorecen sl cragueo termal de los bromuras de alquile
con ta formacion de carbon y por lo tanto aumenta la velacidad de desactivacidn

del catalizador. A la inversa, la aperacion en el extreme inferier del rango de
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temperatura, paricularmente por debajo de apmximadamehte 300° C tambien
puede promover la coquefaccian, probablemente a la velocidad de desorpcién
reducida de los productos de hidrocarbure. Por lo tanto, las temperaturas de
operacién dentro del range de aproximadamente 250°C a 500°C, pero mas
preferentemente en el rango de aproximadamente 300°C a 450°C en el segunde
reactor 234 equilibran la selectividad aumentada hacia los productos Cs+ y
clefinas deseadaos y velocidades menores de desactivacién debide a la formacion
de carkdn, contra una mayor conversién superior per pase, lo cual minimiza la
cantidad de catalizador, la velocidad de reciclado y el tamafio de equipo requerido.

El catalizador se puede regenerar periodicamente in situ, aislando el reactor
234 del flujo de proceso normal, purgando con un gas inerte por medio de |a linea
270 a una presion en el rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 5
bar y una temperatura elevada en el rango de aproximadamente 400°C a
apmximadémente 650°C para retirar el material no reaccionado adserbido sohre el
catalizador en cuanta resulte practico, y luego oxidando el carbdn oxidado a CO»
mediante el agregado de aire o oxigeno inerte diluido con gas por medio de la
linsa 270 al reactor 234 a una presién en | rango de aproximadamente 1 bar a
aproximadamente 5 bar y una temperatura elevada en el rango de
aproximadamente 400°C a aproximadamente 650°C. Dioxido de carban y aire
residual o gas inerte se purgan del reactor 234 por medio de la linea 275 durante
el pericdo de regeneracion.

El efluente que comprende olefinas, los hidrocarburos de mayer peso
molecular y acido bromhidrico se retira del segundo reactor 234 por medio de la
linea 235 y se enfria 2 una temperatura en el range de aproximadamente 100°C &
aproximadamente 600°C en el intercambiador 236. Tal como se ilustra en la
Figura 4A, el efluente enfriado se transporta por medio de las lineas 235 y 241 con
la valvula 238 en |a posicidn abierta y las valvulas 239 y 243 en la pasicién cerrada
y se introduce dentro de un recipiente o reactor 240 que contiene un lecho 298 de
un axido de metal de fase solida. El metal del oxido de metal se selacciona de
magnesio {Mg), calcio (Ca), vanadic {V}, cremo {Cr), manganese {(Mn), hierro (Fe),
cobalto {Co), niguel {Ni}, cobre (Cu), cinc (Sn), o estano (Sn). El metal se
selecciona para €l impacto de sus propiedades fisicas y termadinamicas relativo a
la temperatura de operacion deseada, y también para los potenciales impactos

ambientales ¥ de salud y costa. Preferentemente, como el metal que s¢ emplea,
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magnesio, cobre y hierro, con &l magnesio siendo el mas preferido. Estos metales
: presentah la propiedad de no sdlo formar Oxidos sind también . sales de bromuro,
con las reacciones siendo reversibles en un rango de temperatura inferior a
aproximadamente 500°C, El oxido de metal solido preferentemente se inmoviliza
sobre un soporte adecuado resistente al desgaste, por ejemplo una silice amorfa
sintética, tal come Davicat Grade 57 {"Davicat Gradoe 57") fabricado por Davison
Catalysts de Columbia, Maryland, O mas preferentemeante, un soporte de alumina
can un area de superficie aspecifica de aproximadamente 50 a 200 mZ/g. En el
reactar 240, el acide bromhidrico se reaccinna‘ con el oxido de metal a
temperaturas inferiores a apreximadamente 600°C y preferentemente entre
aproximadamente 100°C a aproximadamente 500°C de acuerdo con la siguiente

farmula general en donde M representa el metal:

ZHBr + MO — MBr: + HO

El vapor de agua que resulta de esta reaccion se transporta conjuntaments
can las olefinas y los hidrocarburos de alto peso molecular en la linea 244, 218 ¥
216 por medio de la valvula abierta 219 al intercambiador de calar 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 dsel gas. A
continuacian el agua se retira del deshidratador 250 por medio de la ITnea 253. El
vapor de agua del gas seco que contiene olefinas y los hidrocarburos de mayor
peso moiecular se pasa ademas por medio de la linea 251 a la unidad de
recuperacion del producto 252 para recuperar olefinas v la fraccidn Cs+ come un
producto liquido en la linea 254. En la implementacion de esta invencion se puede
emplear cualquier método convencional de deshidratacion y recuperacion da
liquidos tal como adsorcion desecante del lecho sdlide seguida por, por ejemplo,
condensacién refrigerada, expansién cricgenice, o aceite de absorcidn circulante u
otro solvente, tal como se utiliza para procesar gas natural o flujos de gas de
refineria vy recuperar hidrocarburos olefinicos, tal como se sonoce por aguel
artesano con experiencia en la t&cnica. El efluente de vapor residual de |2 unidad
de recuperacion del producto 252 se fragmenta entonces en un fluje de purga 257
que se puede utilizar como combustible para el prncéso y un vapor residual
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reciclade que se comprime por medio de un compresor 258. El vapor residual
reciclade descargado del compresar 258 se divide en dos fracciones. Una primera
fraccion que es igual a al menos 1,5 veces el volumen del gas de alimentacian se
transporta por medio de la linea 262, se combina con &l bromo liguido v gas de
alimentacion transportado en la linea 225 y se pasa al intercambiador de calor 226
en donde el bromo liquido se vaporiza v 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 vélvula de
control 260, a una velocidad suficients para diluir la concentracién de bromuro de
alquilo al reactor 234 y absorber el caler de la reaccion tal que el reactor 234 se
mantiene a la temperatura de operacidn ssleccionada, preferentemente en sl
rango de aproximadamente 300°C a aproximadamente 450°C a fin de maximizar
ia conversion vs. la selectividad y minimizar la velocidad de la desactivacion del
catalizador debido a la deposicidn de carbon. De este modeo, la dilucidn
proparcionada poer sl efluente de vapor reciclado permite controlar la selactividad
de la brominacidn en el primer reacter 230 ademas de moderar la temperatura en

el segundo reactor 234,

Oxigeno, aire enriguecido con oxigena o aire 210 se suministra por medio
de un ventilador o compresor 213 a una presién en el rango de aproximadamesnte
presian ambiente a aproximadamente 10 bar a bromo por medio de la linea 214, la
linea 215 y la valvula 249 a través del intercambiador de calor 215, en donde el
oxigeno, el aire enriquecido con oxigeno © el aire se pre-calienta a una
temperatura en el rango de aproximadamente 100°C a aproximadamente 500°C, a
un segundo recipiente o reactor 246 gque contiena un lecho 298 de un bromure de
metal de fase solida. E! oxigena reacciona con el bromure de metal de acuerdo

con la siguiente reaccion general en donde M representa el melal:

MBr, + 1/2°% — MO +Brs

De esta manera, se produce un vapor de bromo secp, substancialments
libre de HBr eliminadeo de tal modoe la necesidad de una subsiguiente separacion
de agua o acido bromhidrico del bromo ligquido. El reactor 246 se opera por debajo
de los B600°C, y mas preferentemente enire apréximadamente 300°C y



30

aproximadamente 500°C. E| vapor de bromo resultante se transporta desde el
reactor 246 por medic de la linea 247, la valvula 248 y la linea 242 al
intercambiador de calor o condensador 221 en donde el bromo se condensa a un
liquido. El bromo liguide se transporta por medio de 1a 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 intercambiader de calor 226 y el primer reactor 230
mediante cualquier medio adecuadoe, tal como por una bomba 224, El aire residual
0 oxigeno no reaccicnado se transporta desde el separador 222 por medio de la
linea 227 a una unidad depuradora de bromo 223, tai come &l sistema depurador
Venturl gque contiene un solvente adecuade, o un medio adsorbente solido
adecuado, tal como se selecciona por una persona con experiencia en [a técnica,
en donde ée captura el bromo restante. El bromo capturado se desabsorbe del
solvente depurador ¢ adsorbente mediante calentamiento u otro medio adecuado
y el bromo asi recuperado se transporta por medic de la linea 212 a la linea 205,
El oxigeno o aire depurado se purga por media de |a linea 229. De esta manera,
nitrdgeno y cualguier otro compoenente substancialmente no reactivo se retiran del
sistema de la presente invencidon y de tal modo no se dejan ingresar dentro de la
porcion del proceso que contiene hidrocarburos; asimismo, se evita la pérdida de

brome al medio circundante.

Una ventaja de retirar el HBr mediante reaccion quimica de acuerda con
esta realizacién, mas bien que mediante una simple solubilidad fisica, es la
depuracién substancialmente completa del HBr a niveles bajos a temperaturas del
praceso mas elevadas. Otra ventaja distinta es la eliminacion de agua del bromo
retirado eliminando asi‘ la necesidad de separacion de las fases de agua y bromo y

de remover €l bromo residual de la fase de agua.

Los reactores 240 y 2456 pueden ser operados de una manera ciclica, como
se ilustrd en la Figura 4A las valvulas 238 y 219 son operadas en €l modo abierto
para permitir que el acido bromhidrico sea removido del efluente que es retirado
dei segundo reactor 234, por lo cual las valvulas 248 y 249 son operadas en €l
modo abierfo para permitir que el aire, el aire enriquecido con oxigeno o el
oxigeno fluyan por el reactor 246 para oxidar ¢l bromura de metal sélido contenido

alii. Una vez |la conversion significativa del éxido de metal y del bromuro de metal
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en los reactores 240 y 246, respectivamente, ha ocurrido, estas valvulas se
cierran. En este punta, el lecho 299 en el reactor 246 es un lecho de bromuro de
metal sélide sustancialments, mientras que el lecho 288 en le reactor 240 es
sustancialmente oxido de metal sdlido. Como se lustra en la Figura 5A, las
valvulas 245 y 243 son entonces abiertas para permitir que el oxigeno, el aire
enriquecido con axigeno, o el aire fluyan por el reactor 240 para oxidar &l bromuro
de metal sélido contenido alll, por lo cual las valvulas 239 y 217 estan abiertas
para permitic que | efluente que comprende olefinas, los hidrocarbures de mayar
peso molecular vy dcido bromhidrico que se retira del segundo reactor 234 sean
introducidos dentre del reactor 246 mediante la linea 237. Les reaclores scn
operados de esta manera hasta que la canversion significativa del éxido de metal
y el bromure de melal en los reactores 246 y 240, respeciivamente, haya ocurrido
y entonces los reactores son reciclados de nuevo al flujo esquematizado ilustrado

eh la Figura 4A mediante abrir y cerrar las valvulas como se discutio previamante.

Cuando se utiliza oxigeno como el gas oxidante transportado por medio de
la linea 210 al reactor siendo utilizado para exidar al bromuro de metal solido
contenido en el mismo, la realizacidon del proceso de la presente invencidn gue se
ilustra en |as Figuras 4A v 5A se puede madificar tal que el vapor de bromo
producido de ya fuere el reactor 2486 (Figura 4B) o 240 (Figura 5B) se transporta
por medio de las lineas 242 y 225 directamente al primer reactor 230. Como el
oxigeno es reactivo ¥ no se acumula en el sistema, se evita la necesidad de
gondensar ¢l vapor de bromo a un liguido para retirar componentes no reactivos,
tales como. nitrégeno. EIf compresor 213 no se ilustra en las Figuras 4B y 5B ya
que substancialmente todas las fuentes comerciaies de oxigeno, tales como una
unidad de separador de aire comercial, proporcionard oxigeno a la linea 210 a la
presién requerida. De lo centrario, se podria utilizar un compresor 213 péra
alcanzar tal presion tal como resultara evidente a aquella persona con experiencia

en la técnica.

En la realizacion de la presente invencion que se ilustra en la Figura 6A, los
lechos de particulas de Oxido de metal solido y particulas de bromuro de metal
solido contenidas en fos reactores 240 y 246, respectivamente, se fluidizan y se
conectan en la manera que se describe a continuacién para preporcionar una
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operacion continua de los lechos sin 'a necesidad de proveer para equipos, tales
como valvulas, para cambiar la direccion del flujo hacia y desde cada reactor. De
acuerdo con esta realizacion, efluente que comprende clefinas, los hidrocarburos
de mayor peso molecular y acido 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 que contiene un lecho 298 de
particulas de éxido de metal sdlido. El flujo de este fluido introducido induce que
las particulas en el lecho 298 se desplacen en direccion dentro del reactor 240 a
medida que el acido bromhidrico se reacciona con el Oxido de metal en la manera
que se describe anteriormente con respecto a la Figura 4A. En la parte superior 0
proximo a la parte superior del lecho 298, las particulas que contienen bromuro de
metal substancialmente sodlido sobre el soporte resistente al desgaste debido a ia
reaccibn substancialmente completa del 6xido de metal sélido con acido
bromhidrico en el reactor 240 se retiran por medio de un vertedero o ciclona u otro
medio convencicnal de separacion de sdlido/gas, fluyen por gravedad a lo largo de
la linea 259 y se introducen en o proximas al fondo del lecho 299 de particulas de
bromuro de metal sélido en el reactor 246. En la realizacidn que se ilustra en la
Figura 6A, oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire 210 se suministra por
medio de un ventilador o éompresor 213 a una presidbn en el rango de
aproximladamente presién ambiente a aproximadamente 10 bar, transportado por
medio de la linea 214 a través del intercambiador de calor 215, en donde el
oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire se pre-calienta a una 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 sélida. El oxigeno reacciona con el bromuro de metal en
la manera que se describe anteriormente con respecto a 'a Figura 4A para
producir un vapor seco de bromo substanciaimente libre de HBr. El fiujo de este
gas introducido induce que las particulas en el lecho 299 fluyan en direccion
ascendente dentro del reactor 246 a medida que el oxigeno se reacciona con el
bromuro de metal. En la parte superior 0 préximo a la parte superior dej lecho 298,
las particulas que contienen dOxido de metal substancialmente solido sobre el
soporte resistente al desgaste debido a la reaccion substancialmente completa del

bromuro de metal s6lido con oxigeno en el reactor 246 se retiran por medio de un
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vertedero o ciclona u otro medio convencional de separacion de solidolgas, fluyen
por gravedad a (o largo de la linea 264 y se introducen en el fondo o prdximas al
fende del lecho 298 de particulas de oxido de metal sdlido en el reactor 240. De
esta manera, los reactores 240 y 246 se pueden operar continuamente sin

cambiar los parametros de operacion.

En |la realizacidon que se flustra en la Figura 6B, se utiliza oxigeno como el
gas oxidante y se transporta por medio de la linea 210 al reacter 246. Por
consiguiente, la realizacion del proceso de la presents invencion gue se itlustra en
la Figura 6A se modifica tal que el vapor de bromo producido del reactor 246 =g
transporta por medio de las lineas 242 y 225 directamente al primer reactor 230,
Como el oxigeno s reactivo y no se acumula en el sistema, se evita la necesidad
de condensar el vapor de bromo a un liquido para retirar los componentes no
reactivos, tal como el nitrégenc. El compresor 213 no se ilustra en la Figura 3B va
que substancialmente la totalidad de las fuentes comerciales de oxigeno, tal como
una unidad separadora de aire comercial, proporcianaran oxigeno a la linea 210 a
la presion requerida. De lo contrario, se podria utilizar un compresor 213 para
alcanzar tal presion tal como resultara evidente a aguella persona con experiencia

en la técnica.

De acuerdc con ofra realizacidn del proceso de la presente invencian gue
se ilustra en la Figura 7, las etapas de conversion de bromuro de alquilo y
brominacion de alquilo se oparan de una manera substancialmente igual a
aquellas stapas, correspondientes que se describen en detalle con respecto a la
Figura 4A salvo tal como se trata a continuacion. Aire o oxigeno residuales v vapor
de bromo que emanan del reactor 246 se transporta per medio de la linea 247, la
valvula 248 vy la linea 242 y la valvula 300 al intercambiador de calor ©
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, Ei
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 bromuro de metal de fase
sdlida en un estado de valencia reducido. El metal del bromuro de metal en un
estado de valencia reducido se selecciona de cobre {Cu), hierro {Fe), o molibdeno

{Mo). El metal se selecciona por el impacto de sus propiedades fisicas y
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termodinamicas relativo a la temperatura de operacion 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 sélido 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
oxido en el rango de aproximadamente 10 a 20% en peso sobre un soporte de
alumina con un area 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 bromuro de
meital de fase sdélida, 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 e metal:

2M?Br,, + Br, — 2M?Br,,-

De esta manera, el bromo se almacena como un segundo bromuro de
metal, es decir 2M?Brq.1 en el reactor 320 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 pesc molecular, compuesto
por una mezcla de un gas de alimentacion (linea 211) y 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 que 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
y termodinamicas relativo a la temperatura de operacion deseada, y también por
los potenciales impactos sobre el medio ambiente y de salud y por el costo.
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Preferentemente, se emplea cobre o hierro como el metal, con el cobre siendo el
mas preferido. EI bromuro de metal sélido 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. Mas preferentemente el metal se
deposita en forma de 6xido en el rango de aproximadamente 10 a 20% en peso
sobre un soporte de alumina 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 preferentemente desde
aproximadamente 200°C a aproximadamente — 450°C. En el segundo reactor 310,
la temperatura del flujo de gas descompone térmicamente el bromuro de metal de
fase sodlida en un estado de valencia oxidado para proporcionar vapor de bromo
elemental y un bromuro de metal solido en un estado reducido de acuerdo con la

siguiente formula general en donde M? representa el metal:

2M?Br..1 —2M?Br,, + Br,

El vapor de bromo resuitante se transporta con el flujo de gas conteniendo
alcanos de peso molecular mas 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 brominacién de alquilo 230.

Los reactores 310 y 320 pueden ser operados de una manera ciclica. Como
se ilustro 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 peso molecular sea
transportada al segundo reactor 310, mieniras que la valvula 317 es operada en el
modo abierto para permitir que esta corriente de gas con vapor de broma que es
generado en el reactor 310 sea transportada al reactor de brominacion 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 que la
conversion significativa del bromuro de metal reducido y del bromuro de metal

oxidado en los reactores 310 y 320, respectivamente, en los correspondientes
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estados coxidado y reducido haya ocurrido, estas valvulas se cierran entonces
como se ilustra en la Figura 8. En este punte, el lecha 322 en el reactor 320 es un
lecho sustancialmente de metal de bromo en un estado oxidado, mientras gue el
lecho 312 en el reactor 310 es sustancialmente metal de bromo en un estado
reducido. Como se llustro en la Figura 8, las valvulas 304, 317, 306 y 326 sstan
cerradas y entonces las valvulas 308 y 332 son abiertas para permitir que la
cofrfente de gas que contiene al::anu y €l menar peso molecular sea transportado
o llevado mediante las lineas 282, 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 valvula 308 y la linea, 303 hasta el reactor 320 para descomﬁensar
termicamente el metal de bromo de fase solida en un estado de valencia oxidado
para propercionar vapor de bromo elementar y un bromo de meta! solido en un
astado reducido. La valvula 332 también se abre para permitir que el vapor de
bromo resultante sea transportado con la corriente de gas que contiene 03
alcanas de menor peso malecular por las lineas 324 v 330 v el intercambiador de
calor 226 antes de ser introducide en el reactor de brominacion de alquilo 230.
Adicionalmente, la valvula 300 es abierla para permitir que el vapor de bromo que
emana del reactor 246 sea franspordado por la linea 242 a través del
intercambiador 221 dentro del reactor 310 en donde el bromo metalica de fase
sdlida en un estadc de valencia reducide reacciona con bromo para almacenar
efectivamente bromo como un bromo metdlico. En adicién, la valvula 316 es
abierta para permitir que el gas resultante, que estan vacié sustancialmente de
bromo sea ventilado ¢ sea sacado por las lineas 314 y 318. Los reactores son
operados de esta manera hasta que la conversion signilicativa de los lechos de
brome de metal reducido y bromo de metal oxidado en los reaciores 310 y 320,
respectivamente, en los estados correspondientes oxidado y reducido, haya
ocurrida v entonces los reactaras son reciclados al flujo esquematico ilustrado €n

la Figura 7 mediante abnr y cerrar las valvulas como se discutio previamente.

En la modalidad de |a presente invencion ilustrada en la Figura 9, los lechos
312 y 322 contenidos en |os reactores 310 y 320, respectivaments, son fiuidizados
Yy son coneclados de la manera desciita mas adelante para suministrar la
operacion continua de los lechos sin la necesidad de suministrar equipo, tales

como valvulas, para camblar la direccion del flujo hacia y desde cada reactor. De
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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 que contiene una lecho sdlido mévil 322 en un estado
fluidizado. El flujo de este fluido introducido induce las particulas en el lecho 322
para que fluyan hacia arriba dentro del reactor 320 por lo cual el vapor de bromo
se hace reaccionar con el bromo metalico reducido 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 lecho 322, las particulas que contienen
bromo metalico o sustancialmente oxidado en el soporte resistente al desgaste
debido a la reaccidon sustancialmente completa del bromo metalico reducido con
vapor de bromo en el reactor 320 son retirados mediante un vertedero, ciclén u
otro medio convencional de separacion de sodlidos/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 vacié 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 alimentacion (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 metalico de fase solida en un estado de valencia oxidado
presente entrando en o cerca del fondo del lecho 312 para proporcionar vapor del
bromo elementar y un bromo metalico sélido en un estado reducido. El 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 metalico oxidado es térmicamente
descompuesto. En o cerca de la parte superior del lecho 312, las particulas que
contienen el bromo metalico reducido sdlido sustancialmente sobre el soporte
resiste al desgaste debido a la descomposicion sustancialmente completa térmica
en el reactor 310 son retirados mediante un vertedero o ciclo u otro medio
convencional de separacion de gas/sodlido y 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
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intercambiador de calor 355 y se introducen en el reactor de brominacion de
alquilo 230. De esta manera, los reactor 310 y 320 pueden ser operados

continuamente cambiando los parametros de operacion,

El proceso de la presente invencién es menos costoso que 10s procesos
convencionales ya que el mismo opera a presiones bajas en el rango de
aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar y a temperaturas
relativamente bajas en el rango de aproximadamente 20°C a aproximadamente
600°C para la fase de gas, y preferentemente aproximadamente 20°C a
aproximadamente 180°C para la fase liquida. Estas condiciones de operacidn
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 invencion resulta también mas eficiente debido a que se requiere menos
energia para la operacion y se minimiza la produccion de didéxido de carbon
excesivo como un sub-producto no deseado. E! proceso resulta capaz de producir
directamente un producto hidrocarburo mezclado conteniendo diversos
componentes de peso molecular en los rangos del gas licuado de petrdleo (LPG),
olefinas y combustibles para motores de gasolina que presentan un sustancial
contenido aromatico aumentando asi significativamente el valor octano de los

componentes del rango de combustibles de gasolina.

Si bien se han descrito y mostrado las realizaciones preferidas antedichas
de la invencion, 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 invencion.
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RESUMEN

PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEOSOS A OLEFINAS E
HIDROCARBUROS LIQUIDOS

Un proceso para convertir alcanos gaseosos en olefinas e hidrocarburos de
mayor peso molecular en donde los alcanos qvue contienen la alimentacion
gaseosa se hacen reaccionar con un vapor de bromo seco para formar bromuro
de alquilo y vapor de acide bromhidrico. La mezcla de los bromuros de alguilo y
del acido bromhidrico se hacen entonces reaccionar sobre un catalizador de
alumino-silicato cristalino sintético, tal como una zeolita tipo X ¢ Y, a una
temperatura de alrededor de 250°C hasta 500°C, para asi formar olefinas,
hidrocarburos de mayor peso molecular y vapor de acido bromhidrico. Diversos
métodos se describen para remover el vapor de acido bromhidrico de las olefinas
e hidrocarburos de mayor peso molecular y para generar bromo desde el acido

bromhidrico para uso en el proceso.
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para convertir alcanos gaseosos de bajo peso malecular en

olefinas que comprende:

Hacer reaccionar una alimentacion gaseasa que tiene alcanos de menor
pesa molecular con vapor de bromo para formar bromure de alguilo vy acido

bromhidrico; ¥

Hacer reaccionar dichos bromuros de alquilo en la presencia de dicho
acido bromhidrico y un catalizador de alumino-silicato cristalino sintético a una

terperatura suficiente para formar olefinas y acido bromhidrico adicional.

2. El proceso de la reivindicacion 28 en donde dicho vapor de bromo es
sustancialmente seco, evitando asi la formacion de didxido de carbono

significativo junto con dichos bromuros de alguilo.

3. El procesc de la reivindicacion 28 en donde dicha alimentacion gaseosa

es gas natural.

4.  El proceso de la reivindicacion 3 en donde dicho gas natural es tratado
para remover sustancialmente todo el didxido de carbono y los compuestos de

azufre del mismo antes de hacer reaccionar con el vapor de bromo.

5 El proceso de la reivindicacion 28 en donde dicha temperatura se
encuentra alrededor de 250°C a alrededar de 500°C.

g, El proceso de la reivindicacion 5 en donde dicha temperatura esta al
rededor de 300°C a airededor de 450°C.

7.  El proceso de la reivindicacion 28 en dende dicho catalizador de alumino-

silicato cristalino €s un catalizador de zeolita.

8.  El proceso de la reivindicacion 7 en donde dicho catalizador de zeolita es

un catalizador de zealita tipo X o Y.

8 Fl procesa de la reivindicacion 8 en dende dicho calalizador de zeclita es

un catalizador de zeolita 10 X,
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10.  El proceso de la reivindicacion 28 que comprende adicionalmente;

Remover dicho acide bromhidrico y dicho acido bromhidrico adicional
desde dichas olefinas mediante |z reaccion de neutralizacién con una solucion
acuosa que contiene los productos de reaccidn obtenidos mediante oxidar la
solucidn acugsa que contiene una sal de bromo metalico, el metal de dicha sal
de bromo metélico es seleccionade de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca ¢ bromuro de
Mg.

11. El procese de la reivindicacién 28 en donde diche vaper de bremo es
producide por la oxidacion de una solucion acuosa de sal de bromuro metalico,
o] meial de dicha sal de bromuro metalico es seleccionado de Cu, Zn, Fe, Co,
Ni, Mn, Ca, o Myg.

12.  Un proceso para convetrtir alcanos gaseosos de menor peso molecular en

olefinas que comprende:

Hacer reaccionar una alimentacion gaseosa que contiene alcanos de
menor peso molecular can vapor de brome para formar bromuros de alguilo v
acido bromhidrico;

Hacer reaccionar dichos bromuros de alquile en la presencia de dicho
acido bromhidrico y un catalizador sintético de alumino-silicato cristaling pars

formar olefinas y adicionalmente acido bromhidrice; y

Convertir diche acido bromhidrico y diche &cido bromhidrico adiclonal en

bromo.

13 El procesa de la reivindicacion 12 que comprende adicionalmente :
Deshidratar dichas olefinas.

14,  El proceso de la reivindicacion 12 que comprende adicionalmente :
Reciclar dicho bromo que es convertido desde dicho acide bromhidrico y

dicha &cido bromhidrico adicional en dicha etapa de hacer reaccionar con

alimentacidn gaseonsa, dicho bromo es reciclado como un vapor.



15 Un proceso para convertir alcanos de menor pesc molecular en olefinas

que comprende:

Hacer reaccionar una alimentacidn gaseosa que tiene alcanos de menar
pesc molecular con vapor de bromo para formar bromuros de alquile y Acido

bromhidnco;

Hacer reaccionar dichos bromures de alquilo en la presencia de dicho
acide bromhidrico v un catalizador sintético cristaline de alumino-silicato a una

temparatura suficiente para formar ¢lefinas y acido bromhidrice adicional; y

Remover dicho acido bromhidrico y dicho acido bromhidrico adicional
desde dichas olefinas mediante hacer reaccionar dicho acido bromhidrico vy
dicho Acido bromhidrico adicional con un oxido de metal para formar un

bromure de metal y vapor.

16. El proceso de la reivindicacion 15 en donde dicho metal de dicho
oxide de metal es magresio, calcio, vanadio, cromo, manganeso, hierro,

cobalto, niguel, cobre, zinc o estafio.

17. El proceso de la reivindicacidn 15 en donde dicho oxido de metal

estd soportado sobre un portador solido.

18. El proceso de la reivindicacion 15 en donde dicho oxido de metal

esté contenido en el lecho de un contenador.
19. El proceso de la reivindicacién 15 que comprende adicionalmente :

Hacer reaccionar dicho bromure de rmetal con un gas que contiene

oxigeno para oblener un oxido de metal y vapor de bromo.

20.  El proceso de la reivindicacion 19 en donde diche vapor de bromo gue 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

alimentacion gaseosa que liene alcanos de menor pesc molscutar.



21. El proceso de la reivindicacion 12 en donde dicha etapa de hacer
reaccionar dicha alimentacion gaseosa con dicho vapor de brome ocurre en un
primer reactor y dicha etapa de hacer reaccionar dichos bromuros de alquile

ocurre en un segundo reactor.

22. El proceso de la reivindicacidn 1% en donde dicha etapa de hacer
reaccionar dicha alimentacién gaseosa con dicha vapor de bromo ocurre en un
primer reactor y dicha etapa de hacer reaccionar dichos bromuros de alquito

geurre en un segundo reactor.

23, El proceso de la reivindicacion 18 en donde dicha etapa de hacer
reaccionar dicha alimentacion gasecsa con dicho vapor de bromo ocurre en un
primer reactor y dicha etapa de hacer reaccionar dicho bromuro de alguilo

ocurre en un segundo reactor,
24. E! proceso de lz reivindicacidn 19 que comprende adicionalmente :

Hacer reaccionar diche vapor de bromo gue ss producide en la etapa de
hacer reaccionar diche bromuro metalico con un gas que contiene oxigeno con

un bromurc de metal redugide para formar un segundo bromuro metalico.
25. El proceso de la reivindicacion 24 que comprende adicionalmente:

Calentar dicho segundo bromure metdlico descomponiendo  asi
térmicamente dicho segundo bromuro metalico en dicho vapor de bromo y dicho

bramuro de metal reducido.

26. El progeso de la reivindicacion 25 en donde dicho vapor de bromo gue es
generado mediante la descomposicion témica de dicho segunds bromurmo
metalico es usado en la etapa de hacer reaccionar dicha alimentacion gaseosa

que tiene alcanos de menor paso molecular.

27. El proceso de la reivindicacion 25 en donde dicha elapa de calentar
comprende poner en coniacte dicho segundo bromuro metalico ¢on dicha
alimantacién gaseosa, dicho vapor de bromo gue es generado mediants la
descamposicidn térmica de dicho segundo bromure metalico es usado en la
aetapa de hacer reaccicnar dichs alimentacion gaseosa gue fiene alcanos da

mencr pesc molecular.



28. Un proceso que comprende:

Hacer reaccicnar una alimentacién gaseosa que tiene alcanos de menor
peso molecular con vaper de bromo para formar bromurss de alquilo v acido

bromhidrico; v

Hacer reaccionar dichas bromuros de alquilo en fa presencia de dicho
acido bromhidrico vy un catalizador que consiste esencialmente de un
catalizador sintélico de alumino-silicato cristalino a una temperatura suficiente

para formar clefinas y &cido bromhidrico adicional
28,  Un proceso que comprands:

Introducir alcanos de menor pesc molecular v vapor de bromo en un
primer reactor para formar bromures de alouilo v acido brombidrice; e

Introducir dichos bromuros de alquilo y dicho &cido bromhidrico en un
seqgundo reactor para formar un efluente gue comprende por lo menos una

olefina y acide bromhidrico.
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