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Nombre: MARATHON OIL COMPANY
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SOL':;T'I)ANTE de América. IDENTIFICACION
Direccion: 5555 San Felipe, C.C. O NIT U
Houston, C.E. [ Otro [
. Texas 77056-2799, '
L Estados Unidos de Ameérica Cual
Numero
Domicilio: Houston,
: Texas 77056-2799,
f Estados Unidos de América
, Nombre: EMILIO FERRERO IDENTIFICACION
' Direccion: Carrera 4%, No. 72-35 cC. NIT D
Teléfono: 347 36 11
REPRESENTANTE| .. C.E. O otro . [J
O APODERADO Fax: 211 86 50
E-mail: clientes@cavelier.com. ‘ Cual
Domicilio: Bogota, Colombia. Numero 438.019 T.P 31.929
1. John J. WAYCUILIS '
: 14902 Quail Farms Road,
"} Cypress,
- INVENTOR (ES) Texas 77429,
. (72) Estados Unidos de America
‘ PCT (86)

Solicitud Internacional No. PCT/US2006/035788 Fecha: 13 de septiembre de 2006
Publicacion Internacional No. WO 2007/046986 A3 Fecha: 26 de abril de 2007
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@ PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEOSQOS A OLEFINAS E
HIDROCARBUROS LIQUIDOS

@ Clasificacién Internacional (51) CO7C 002/000

. Prioridad | (33) Pais de Origen (32) Fecha (31) Numero de Solicitud
sixl nold us 19 de octubre de 2005 11/254,438

@ Comprobante de pago No.: 08-26.063 Fecha: 31 de marzo de 2008
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Anexos:

Comprobante de pago de la tasa de presentacién de la solicitud por $ 501.000.00.
Comprobante de pago por reivindicaciéon de prioridad.

Documento que acredita la existencia y representacion legal cuando el solicitante sea persona
jurfdica.

Poderes, si fuere el caso.

Documento de cesidn del inventor al solicitante ¢ a su causante,

Declaraciones.

Copia de la solicitud internacional. (Resumen, descripcién, reivindicaciones, dibujos}
Traduccion de la solicitud internacional al casteltano. (Resumen, descripcion, reivindicaciones,
dibujos)

Copia del examen preliminar efectuado por la IPEA.

Traduccion del examen preliminar efectuado por la IPEA.

De ser el caso, copia del contrato de acceso.

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

De ser el caso, certificado de depdsito del material biolédgico.

Arte final 12x12

De ser el caso, informacion sobre otras solicitudes de patente o titulos obtenidos en el

extranjero por el mismo titular o su causante, relacionadas parcial o totalmente con la invencidn
de esta solicitud.

Otros: VER HOJA DE DOCUMENTOS ANEXOS

@IZ]

FIGURA CARACTERISTICA

Solicito la concesion de la patente,
NOMBRE: EMILIO FERRERO

C.C. 438.019 de Usaquén T.P. 31.929

SCT
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DOCUMENTOS ANEXOS

1. X Publicacién internacional WO 2007/046986 A3
Descripcion;
Paginas 34 en el idioma original
Paginas 34 en espaiiol
Reivindicaciones: Numero (s) 20
Figuras: Numero (s) 2

2. Forma PCT/ISA/210. Informe de Busqueda Internacional.
3. [XExtracto de publicacion.

NO SE REALIZARON MODIFICACIONES EN LA FASE
INTERNACIONAL
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1.

The ﬁtat of Texas

Secretary of State
APOSTILLE
(Convention de L.a Haye du 5 Octobre 1961)

Country: United States of America

This public document

2.

3.

A

has been signed by TERESA RANAE DYKEMA

acting in the capacity of Notary Public, State of Texas

qnd bearo thesealiotampof ~— TERESA RANAE DVIKEMA, Natary Dublie

State of Texas, Commission Expires: 12-14-06

CERTIFIED

at Austin, Texas 6. on October 30, 2006
by the Secretary of State of Texus-

Certificate No. N-557811

Seal | 10. Sigoature:
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Representacién y Poder con autenticacion notarial y Xpostille
para patentes, modelvs de utilidad, disefios industriales,
marcas de fabrica, nombres comerciales, ensefias, nombres
de¢ dominio, lemas comerciales, licencias.

Represcentation and Power-of-  Attorney  with  notarial
authentication and Apostille for patents, utility models,
industrial designs, trademarks, commercial names, trade
emblems, domain names, slogans, licenses.

REPRESENTACION Y PODER

REPRESENTATION AND POWER- OF- ATTORNEY

Yo (nosotros), abajo firmado (s)/I (we), the undersigned
MARATHON OLL COMPANY

domiciliado (s) en/ of

5555 San Felipe_

Hounsinn, Tevae 77056-2799 Unired Stateg of Amepen

por ¢l presente nombramos o EMILIO FERRERO, wma. 31929
GONZALO PERDOMO, tpa. 83); LUZ CLEMENCIA DE PAEZ, 1pu.
23555 y DANIEL PERA, pa. 65620, domiciliados en la Currera 4¢ N°
72-35, Bogotd, Colombia, en obedecimiento a lo dispuesto en el
parigrafo 10 del Articulo 543 del Cédigo de Comercio, el primerv como
principal y los demas como suplentes, en su orden, come mis (nuesiros)
representantes en todos los asuneos de propiedad industrial con facultad
para  recibir  notificaciones ¥y nombrar  apoderudes  judiciales o
¢ hdiciates. El primer representante suplente reemplazard al principal
en cuso de ausencia o impedimento temporsl o definitivo de aguél. Lu
misma regla se uplicard cuandv ¢l segundo representante suplente haya
de reemplazar 4l primero, o ¢l tercero gl scgundo. En tales casos, ¢l
represcntante principal,lo el primero, o segundo suplente, en su caso, ©
ambos, declarardn su intencidn de no cjercer la representacidon mediante
declarucion autenticada por Notariv Publico en Columbia, o por Notario
u otro Funcionario Publico, o Consul de Colombia, en el extranjcro; vy si
se truture de impedimento, con el certificado respectivo. Si alguno de los
nombrudos faltare definitivamente, ¢l siguiente tormara su lugar. Cuando
cesare la ausencia o impedimento del representante principal, o de su
primero o segundo  suplentes, ¢n su  caso, podrin ejercer la
representacidn, en su orden, uno u otros segun ¢l caso, asumié¢ndola por
el solo hecho de e¢jercerla, cesando cn ¢se momente ¢l gjercicio de la
representacidn por el primero, segundo o tercer suptente en su caso.

:‘\’ds, conficro (conferimys) poder a los abogados arriba nombrados,
puT®obtener la proteccidn de mi (nuestru) propiedad industrial y contry
la competencia desleal, a4 cuyo efecto autorizo {amos) a los dichos

© CAVELIER ABOGADOS
WPPODEDL-17% (MINUTA 12.1.1.2.5)

in due compliunce with the terms of paragraph Ist. of urticle 543 of the
Commurcial Code, do hercby appoint EMILIO FERRERO, tpa. 31929,
GONZALO PERDOMO, tpa. 83i; LUZ CLEMENCIA DE PAEZ, 1pa.
23555 and DANIEL PENA, tpa. 65620, domiciled at Carrera 4° N° 72-35,
Bogot, Colombia, the first as principal and the others as alternates, in the
order of their appointment, as our representatives for all industrial
propeny matters with fuculty to receive notifications and 10 appoint
attomeys in and out of Court. The first alternate shall repluce the principal
in case of his absence or of 1emporal or definitive impediment. The same
rule will apply when the second slternate representative is to replace the
first one, or when the third is 1o replace the first or second aliernates in
their turn, or both of them, second. In such cascs, the principal
representative, or the first or second alternutes in their Lurn, or both of
them, shall stute their intention not to act as representatives through a
dcclaration given before v Notary Public in Columbia, or before a Notary
or anather Public Officiul or a Columbian Consul abroad; and in case of
impediment, the appropriute certificate shall suffice. If uny of the
appointees were to be definitely absent, the following alternate shall take
his place. When the abscnce or impediment of the principal
represcntative, or of the tirst ur second alternate in their tum ceases, the
representation cun be taken again in their sequence, by the principal, the
first or sccond alternate depending on cuse, and the mere fact or its
cxercise will suffice. The cxercise of the represcntation by the first,
second or third alternates in their turn shull end at such time.

In wddition, we grant a Power of Artorney in favor ol the ubove. _numed
attorneys—ut .law so thut they may obtain the protection of my (our)
industrial property and against the unfair competition, for which purpuse |

v ;.‘-?“J&.T.?-m—&m‘l’fﬁ”!ﬂf@ﬁ’;;
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*apoderados para quesine (nosh representen unie cualesquiera entidades o

personas, ejerzan o no jurisdiccion, cspecialmente ante las del orden
administrativo, contencioso—.administrative y judicial, asi como los
tribunales de arbitramento, en todo lo concumiente u los siguientes
asuntes: a) Obtencidn de patentes de invencidn, modelos de utilidad, y
discfies industriules; el registro de murcas de fibrica, colectivas,
defensivas, de servicio, lemas comerciales, nombres comerciales,
enseflus, nombres de duminio, variedades vegetales y denominaciones de
origen; su genovucion, traspasu, cambio de nombre o domicilio,
cancelacion voluntaria; y el registro de licencias de uso de esos derechos;
b) Las acciones de competencia desleal, proteccion del consumidor,
oposiciones u obscrvaciones, cuncelacion administrativa y judicial,
nulidad, medidus cautelares, concesidn de licencias, la wicla, la
proteccion de sccretos indusiriales, ¥y cn pcneral lus juicios civiles,
penales, administratives o contencioso_administrativos relacionados con
estos derechos; auciones y procesos que Promovimos 0 s¢ nos
promucvan. Y para que en todos los asunios wriba  determinados,
pucdan susiituir cste mandato, transigir, conciliur, admitis 10s hechos del
proceso, desistir, cancelar, recibir, renunciar, y ratificar los actos de

agentes oficiosos,

Dado y firmado hoy/Given and signed this S 5

enfin

(we) authorize the said attorneys to represent mc (us) befGre any
authorities or persons, with or without jurisdiction, specially those
administrative, administrative contentious and judicial, as well as befare
Arbitration Court, in all matters concerning the following: a) Obtainmem
of patents, utility models and industrial designs; the registration of
trademarks, collective, defensive and service marks
names, lrade emblems,

, slogans, commercial
numes, vegetal varieties and
denominations of origin; its renewal, assignment, change of name or
domicile, voluntary cancellation; and the registration of licenses of use of
the above rights; b) Actions of unfair competition, protection to the
consumer, oppositions or observations, administrative or Court
canccllation, nullity, infringement, granting of licenses, the action for writ
mandamus, the protcction of trade secrets, and in generul the civil, penal,
and administrative suits relating to thuse rights; actions and suits
instituted by mw (us) or against e (us). And that in all the above marters
they may substitute this Power of Artorncy, compramise, conciliate, sdmit
the facts of the case, desist, cancel, reeeive, resign, and ratify acts done by
representatives without a power of altomey.

domain

£l
duy of October 2000

Houstgn, Texas United Status of America

porfby

Timathy N. Tioton - Vicc President, Technology Services

&»M 7, vaé»——/

Firma

© CAVELIER ABOGADOS
WPPODEO!-179 (MINUTA 12.1.1.2.5)

Stgnatun

A Y T T S T e D BT
- CONO NOTARIO SERTO DEL l:|lrcu|.o .
¥ 02 BOGOTA, HAGD CONITAK OUE LA

&

e
{; "JUA HANUE B fEﬁO In'EDlNA 3

NOTARIO
A R e i



N '

" . CERTIFIGACION NOTARIAL (SOCIEDAD)

El infrascrito Notario Centifica: Que la firma que antecede de

Timothy N. Tipton

¢s auléntica; que ¢l signatario desempeiia actualmente ¢l cargo
de Vice Presidente, Servicios Tecnologicos
de la compahia

Marathon 011 Company

sociedad que actuulmenic existe y estd organizada de acuerdo a
]as lcyes d€1 ES tad@ de Oh'iO

" - NOTARIAL CERTIFICATION (COMPANY)

The undersigned Notary certifies: That the preceding signature of
Timothy N. Tipton _

is authentic, that the signatory currently acts in the position of
Vice President. Technotopy Services

of the company

Marathon Qi) Company,
a company currently existing and organized under the laws of___
the State of Chio

que la direccion de dicha compaiiia cs

5555 San Felipe

that the address is 5555 San Felipe

Houston, Texas 77056-2799

Houston, Texas 7705b6-¢2799, EUA

United States of America

¥y que el signatario ticne facultad para otorgar este documento.

Todos los hechus ameriores le constan por haber exuminado los
documentos respectivos y de todo ello da fe.
Dado y firmado en Hous ton » Texas EUA

and that the signatory has the power to grant this document.

The Notary Public is aware and altests to the above facts upon
examination of the corresponding documents.
Given and signed in Houston, Texas USA

B 25 Octubre 2006 October 75 2006
Jﬁb&ﬂf Qc
El Notario Publico - The Notary Public @‘lfj\/
— _seal s”“'t? TERESA RANAE DYKEMA
. (!“ rma sello) (Signature-seal) & ?&g Naotary Public, Stata of Texas
TS My Commission Expiras
APOSTILLE g December 14, 2006
{(Convention de L.a Haye du § octobre 1961)
1. COuntry: oo

‘T'his public document

3. acting in the capacity of

4. bears the seal/stamp of ...
5. 1Y A R

._ 7. by oo
8. No. ..o
9, Seal/stamp

2 has been signed by ...

...............................................

...............................................

...................................

10. Signature

PR S T LI PR TR
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TRADUCCION OFICIAL No. 14/11.06 preparada por Maria Elvira Martelo, traductora

oficial aprobada por el Ministerio de Justicia mediante Resolucion No. 2879 de 1995 y

reconocida por el Ministerio de Relaciones Exteriores.

A continuacidén se traducen los sellos y legalizaciones de un documento escrito en
inglés y espaiol, por el cual MARATHON OIL COMPANY, una sociedad domiciliada en
5555 San Felipe, Houston, Texas 77056-2799, Estados Unidos de América otorga
poder a EMILIO FERRERO, GONZALO PERDOMO, LUZ CLEMENCIA DE PAEZ Y
DANIEL PENA.

Dado y firmado el 25 de octubre de 2006

en Houston, Texas, Estados Unidos de América

Por: Timothy N. Tipton — Vicepresidente, Servicios Tecnologicos

Firma: [Firma ilegible]

CERTIFICADO NOTARIAL (SOCIEDAD) en inglés y espariol referente a la existencia
legal de MARATHON OIL COMPANY vy la capacidad legal de Timothy N. Tipton para
otorgar poder.

Dado y firmado en Houston, Texas

£l 25 de octubre de 2006

[Firmado], Notario Publico

'::i DT e SY v
3 JUANMANUEL 8O TERD 1E Bravs ¢
15
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ESTADO DE TEXAS
Se'C_refarip de Estado
APOSTILLA
(Convencion de La Haya del 5 de octubre de 1961)
1. Pais: Estados 'Unidos de América |
Este documento publico
2. Ha sido firmado por TERESA RANAE DYKEMA
3. Actuando en su capacidad de Notario Publico, Estado de Texas
4. Lleva el sello/timbre de TERESA RANAE DYKEMA, Notario Pablico
| Estado de Texas, Comision expira: 12-14-06

CERTIFICADO

5. En Austin, Texas 6. el 30 de octubre de 2006
7. Por el Secretario de Estado de Texas.

8. Certificado No. N-557811

9. Sello: (sello impreso) SELLO DEL ESTADO DE TEXAS.

10. Firma: (Firma) Roger Williams, Secretario de Estado.

Es traduccion fiel y completa de la cual se deja copia en esté{ oficina para su

confrontacion. - ‘{

COLO 00729-841-001-5 d&
TRA UCC‘IC)N No.: “})\ob

WPCL 0729 - ID 118 . VMARIAELVIRA MARTELQ

Traductore ¢ Interpreta Qficial
Ingltés - Espoitol - L e e
NOV 15/06 Ros. No, 2879 Min, Jﬁlg'?u%;omfm
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APOSTILLE
(Convention de La Haye du 5 Octobre 1961)

Country: United States of Amenca
This public document
has been signed by DENISE E VORIS

acting in the capacity of ~ Notary Public, State of Colorado

bears the seal/starap of DENISE E VORIS, Notary Public, State of Colotado

CERTIFIED
Al Denver, Colorado 6. this 7th Dav of April, 2008,
By M]];E COFFMAN, Secretary of State, State of Colorada
Certificate Number 157394
{OFFICIAL SEAL) 10, Signanare;
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TRADUCCION OFICIAL 102/2008 DE UN DOCUMENTO ESCRITO EN IDIOMA
INGLES REALIZADA POR EDUARDC CALADO NOGUERA, TRADUCTCR
OFICIAL AUTCRIZADO PCR RESOLUCION 541 DEL 27 DE FEBRERO DE
1976 Y DEBIDAMENTE INSCRITO ANTE EL MINISTERIO DE RELACIONES
EXTERIORES DE COLCMEIA.
200306 COLO PO2

DECLARACION JURAMENTADA
Por la presente certifico que la cesidn adjunta es una copia
veridica de la cesién original U S Serial No. 11/254.438.
Firmado: JACK E. EBEL.
ESTADO DE COLORADO, CONDADO DE JEFFERSON
DECLBRACION JURADA
Firmada y juramentada ante mi hoy 2 de abril de 2008 por el
arriba mencionado JACK E. EBEL & quien conozco personalmente.
Firmado: DENISE E. VORIS, notario péGblico
Mi carge vence el 24 de octubre de 2008
SELLO: DENISE E. VORIS, NOTARIO POBLICO, ESTADO DE COLORADO
EXPEDIENTE NUMERO 200306 USA P02

CESION

Considerando que yo, JOHN J. WAYCUILIS de 14902 Quail Farms
Road, Cypress, Texas 77429 he inventado ciertas mejoras en
UN PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEQOSOS 2 ALEQFINAS E
HIDROCARBUROS LIQUIDOS
{Marathon 0il Company Expediente No. 200306 USA P02Z) por el
cual se presentd una sclicitud de patente estadounidense el
19 de octubre de 2005 que recibi¢ el numero de serie
11/254, 438
considerande que MARATHON OIL COMPANY, una sociedad de Chio,

con domicilic en 5555 San Felipe, Houston, Texas 77056-2799,




desea adquirir todo el derecho, titulo e interés sobre dicha
solicitud e invento y sobre cualesquiera patentes
estadounidenses y extranjeras gue se vayan a obtener c¢on
respecto a ellas.

Por lo tanto, a cambio de diez doéolares estadounidenses vy
otras compensaciones valiosas, de las cuales se acusa recibo
por la presente, yo, JCHN J. WAYCUILIS, por la presente
vendo, c¢edo y transfiero a dicha MARATHON OIL COMPANY, sus
sucesores y cesiconarios, todo el derecho, titulo e interés
sobre los inventos contenidos en dicha solicitud, en 1los
Estados Unidos vy en palses extranjeros a dicho pais, vy
solicitamos al comisionado de patentes para dque expidan
cualquier patente que se otorgue sobre los inventos expuestcs
en dichas solicitudes en favor de dicha sociedad, sus
sucesores y cesionarios; y por la presente acordamos qgue
dicha sociedad puede solicitar cualquier patente extranjera
sobre dicho invento vy firmaremos fodos les documentos
necesarios en relacidén con las solicitudes extranjeras y de
Estados Unides cuando a dicha sociedad se le solicite hacer
esto.

Firmado y sellado en Houston, Texas, el 5 de enerc de 2006.
Firmado: JOBN J. WAYCUILIS

ESTADO DE TEXAS, CONDADO DE HARRIS

Hovy 5 de enero de 2006, ante mi personalmente comparecidé JOHRN
J. WAYCUILIS a guien conczce personalmente, y de guien me
consta gue es la persona descrita y quien firmdé la cesidn
precedente, y reconocid ante mi haber firmado lz misma come

un acto de su libre voluntad.

FIRMADO: TERESA RANAE DYKEMA




SELLO: TERESA RANAE DYKEMZ, NOTARIO PUBLICO, ESTADO DE TEXAS,
MI CARGO VENCE EL 14 DE DICIEMBRE DE 2006.
APOSTILLA

(CONVENCION DE LA HAYA DEL 5 DE OCTUBRE DE 1961)
i. PAIS: ESTRDOS UNIDOS DE AMERICA
Este documento publice
2. ha sido firmado por DENISE E VORIS
3. quien actta en su calidad de NOTARIO PUBLICO, ESTADO DE
COLORADO

4. lleva el sello/estampilla de DENISE EFVORES, wmotaric

™ Ter

ey ws 3 s
publico, estado de Colorado A A
Bm - 1T

poePrel e D

- X 32 = i
CERTIFICADO i Bt

.'-1"]‘,“ -, RS

C o

5. en Denver, Colorado, 6. el 7 de abrile 2008 =5

o

RANVY X
7. por MIKE COFFMAN, secretario de estado, estado de Colorads

8. Certificado nlmero 157394
9. Sello/estampilla

10. Firma: {(ilegible)
ECN\ECN\ID-124010\WPCL002G

Bogota, 18 de abril de 2008.

*TRADUCTOR ODiCIAL
G - el CEp
Bra, 54). Fchremo do §5do




WO 2007/046986 A3 1IN0 00 O AR e )

(19) Worid Inteiiectual Property Orgunization

International Bureau

(43) International Publication Date
26 April 2007 (26.04.2007)

(12) INTERNATIONAL APPLICATION PUBLISHED UNDER THE PATENT COOPERATION TREATY (PC'l")

2 A VO L

(10) Intcenational Publication Number

WO 2007/046986 A3

(1)
(21}
(22)
(25)
(26)

{30)

(71}

(7
(75)

(74)

Internativnal Patent Clussificatlun:
CO7¢ 2/00 (2006.01) CO7C 1/00 (2006.01)

International Applicution Number:
: PCTAIS20N6/035788

International Fillng Dute:
13 September 2006 (13.09.2006)
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PROCESS FOR CONVERTING GASEOUS ALKANES TO OLEFINS AND
LIQUID HYDROCARBONS

REFERENCE TO RELATED PATENT APPLICATION:

This application is a continuation-in-part of copending U.S. patent
application serial no. 11/101,886 filed on April 8, 2005 and entitled “Process
for Conver@ing Gaseous Alkanes to Liquid Hydrocarbons” which is a
continuation-in-part of copending U.S. patent application serial no. 10/826,885
filed on April 16, 2004 and entitled "Process for Cbnverting Gaseous Alkanes
to Liquid Hydrocarbbns".

BACKGROUND OF THE INVENTION

FIELD OF THE INVENTION:

The present invention relates to a process for converiing lower
molecular weight, gaseous alkanes to olefins that are useful as monomers
and intermediaries in the production of chemicals, such as lubricant and fue!
additives, and higher molecular weight hydrocarbons, and more particuiarly,
to a process wherein a gas containing lower molecular weight alkanes is
reacted with a dry bromine vapor to form alky! bromides and hydrobromic acid
which in turn are reacted over a crystalline alumino-silicale catalyst to form

olefins and higher molecular weight hydrocarbons.

DESCRIPTION OF RELATED ART:

Natural gas which is primarily composed of methane and other light
alkanes has been discovered in large gquantities throughout the world. Many
of the locales in which natural gas has been discovered are far from
populated regions which have significant gas pipeline i'nfrastruéture or market
demand for natural gas. Due to the low density of natural gas, transporiation
thereof in gaseous form by pipeline or as compressed gas in vessels is
expensive. Accordingly, practical and economic limits exist .tb the distance
over which natural gas may be transported in gaseous form exist. Cryogenic

liquefaction of natural gas (LNG) is often used to more economically transport
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natural gas over large distances. However, this LNG process is expensive
and there are limited regasification facilities in only a few countries that are
equipped to import LNG.

Another use of methane found in natural gas is as feed to processes
for the production of methanol. Methanol is made commercially via
conversion of methane to synthesis gas (CO and H3) at high temperatures
(approximately 1000° C.) followed by synthesis at high pressures
(approximately 100 atmospheres). There are severat types of technologies
for the production of synthesis gas (CO and Hz) from methane. Among these
are steam-methane reforming (SMR), partial oxidation (POX), autothermal
reforming .(ATR), gas-heated reforming (GHR), and various combinations
thereof. SMR and GHR operate at high pressures and temperatures,
generally in excess of 600° C., and require expensive furnaces or reactors
containing special heat and corrosion-resistant alloy tubes filled with
expensive reforming catalyst. POX and ATR processes. operate at high
pressures and even higher temperatures, generally in excess of 1000° C. As
there are no known practical metals or alloys that can operate at these
lemperatures, complex and costly refractory-lined reactors and high-pressure
waste-heat boilers to quench & cool the synthesis gas effluent are required.
Also, significant capital cost and large amounts of power are required for
compression of oxygen or air to these high-pressure processes. Thus, due to
the high temperatures and pressures involved, synthesis gas technolbgy is
expensive, resulting in a high cost methanol product which limits higher-value
uses thereof, such as for chemical feedstocks and solvents. Furthermore
production of synthesis gas is thermodynamically and chemically inefficiént,
producing large excesses of waste heat and unwanted carbon dioxide, which
tends to lower the conversion efficiency pf the overall process. Fischer-
Tropsch Gas-to-Liquids (GTL) technology can also be used to convert
synthesis gas to heavier liqguid hydrocarbons, however investment cost for this
process is even. higher. In each case, the production of synthesis gas
represents a large fraction of the capital costs for these methane conversion:
processes.

Numerous alternatives to the conventional production of synthesis gas
2
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as a route to methanol or synthetic liquid hydrocarbons have been proposed.
However, to date, none of these alternatives has attained commercial status
for various reasons. Some of the previous alternative prior-art methods, such
as disclosed in U.S. Patent Nos. 5,243,098 or 5,334,777 to Miller, teach
reacting a lower alkane, such as methane, with a metallic héride to form a
metalous halide and hydrohalic acid which are in turm reduced with
magnesium oxide to form the corresponding alkanol. However, halogenation
of methane using chlorine as the preferred halogen results in poor selectivity
to the monomethy! halide (CH3Cl), resulting in unwanted by-products such as
CH,Cl; and CHCI3 which are difficult to convert or require severe limitation of
com)ersion per pass and hence very high recycle rates..

Other prior art processes propose the catalytic chlorination or
bromination of methane as an alternative to generation of synthesis gas (CO
and Hz). To improve the selectivity of a methane halogenation step in an

overall process for the production of methanol, U.S. Patent No. 5,998,679 to

Miller teaches the use of bromine, generated by thermal decomposition of a

metal bromide, to brominate alkanes in the presence of exceés alkanes,
which results in improved selectivity to mono-halogenated intermediates such
as methyl bromide. To avoid the drawbacks of utilfzing fiuidized beds of
moving solids, the process utilizes a circulating liquid mixture of metal chloride
hydrates and metal bromides. Processes described in U.S. Patent Nos.
6,462,243 B1, US 6,472,572 B1, and US 6,525,230 to Grosso are also
capable of attaining higher selectivity to mono-halogenated intermediates by
the use of bromination. The resuiting atky! bromidés intermediates such as
methyl brémide, are further converted to the cofresponding alcohols and
ethers, by reaction with metal oxides in circulating beds of moving solids.
Another embodiment of U.S. Patent No. 6,525,230 avoids the drawbacks of
moving beds by utilizing a zoned reactor vessel containing a fixed bed of
metal oxide/metal bromide that is operated cyclically in four steps. These
processes also tend to produce substantial quantities of diméthylether {DME)
along with any alcohol. While DME is a promising potentiél diese! engine fuel
substitute, as of yet, there currently exists no substantial market for DME, and
hence an expensive additional catalytic process conversion step would be
3
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required to convert DME into a currently marketable prbduct. Other
processes have been proposed which circumvent the need for production of
synthesis gas, such as U.S. Patent Nos. 4,655,893 and 4,467,130 to Olah in
which methane is catalytically condenséd into gésoline-range hydrocarbons
via catalytic condensation using superacid catalysts. 'However, none of these

earlier alternative approaches have resulted in commercial processes.

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

inexpensive, safe and simple in operation.

SUMMARY OF THE INVENTION

To achieve the foregoing and other objects, and in accordance with the
purposes of the present invention, as embodied and broad!y described herein,
one characterization of the present invention is a process is provided fdr
converting gaseous alkanes to to olefins and liquid hydrocarbons. A gaseous
feed having lower molecular weight alkanes is reacted with bromine vapor to
form aIkyi bromides and hydrobromic acid. The alkyl bromides and
hydrobromic acid are then reacted in the presence of a synthetic crystalline
alumino-silicate catalyst and at a temperature sufficient to form olefins and

hydrobromic acid vapor.
4
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In another characterization of the present invention, a process is
provided for converting gaseous lower molecular weight alkanes to olefins
which comprises reacting a gaseous feed containing lower molecular weight
alkanes wfth bromine vapor to form alkyl br_omides and hydrobromic acid.
The alky! bromides -and hydrobromic acid are then reacted in the presence of
a syntheﬁc . crystalline alumino-silicate catalyst . to form olefins and
hydrobromic acid. The process also includes converting the hydrobromic acid
to bromine. '

In still ancther characterization of the present invention, a process is
provided for converting gaseous alkanes to olefins. A gaseous feed having
lower molecular weight alkanes is reacted with bromine vapor to form alky\
bromides and hydrobromic acid. The alkyl bromides. are reacted. with
hydrobromic acid in the presence of a synthetic crystailiné alumino-silicate
catalyst and at a temperature sufficient to form olefins and hydrobromic acid
vapor. Hydrobromic acid vapor is removed from the olefins by reacting the
hydrobromic acid vapor with a metal oxide to form a metal bromide and

steam.

BRIEF DESCRIPTION OF THE DRAWINGS

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

In the drawings: '

FIG. 1 is a simplified block flow diagram of the process of the present
invention;

FIG. 2 is a schematic view of one embodiment of the process of the .

present invention;

FIG. 3 is a schematic view of another embodiment of process of the
present invention;
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FIG. 4A is schematic view of another embodiment of the process of the
present invention; ‘

FIG. 4B is a schematic view of the embodiment of the process of the
present invention illustrated in FIG. 4A depicting an alternative processing
scheme which may be employed when oxygen is used in lieu of air in the
oxidation stage;

FIG. 5A is a schematic view of the embodiment of the process of the
present invention illustrated in FIG. 4A wilh the flow through the metal oxide
beds being reversed:; )

FIG. 58 is a schematic view of the embodiment of the process of the
present invention illustrated in FIG. 5A depicting an alternative processing
scheme which may be employed when oxygen is used in lieu of air in the
oxidation stage;

FIG. 6A is a schematic view of another embodiment of the process of
the present invention;

FIG. 6B is a schematic view of the embodiment of the proceés of the
present invention illustrated in FIG. 6A depicting an alternative processing
scheme which may be employed when oxygen is used in lieu of air in the
oxidation stage; ' |

FIG. 7 is a schematic view of another embodiment of the process of the
present invention;

FIG. 8 is a schemalic view of the embodiment of the process of the
present invention illustrated in FIG, 7 with the flow through the metal oxide
beds beihg reversed: and

FIG. 9 is a schematic view of another embodiment of the process of the
present invention.

DETAILED DESCRIPTION OF THE PREFERRED EMBODIMENTS

As utilized throughout this description, the term “lower moleculér weight
alkanes” refers to methane, ethane, propane, butane, pentane or mixtures
thereof. As aiso utilized throughout this descriptio_n., “alkyl bromides” refers to
mono, di, and tri brominated alkanes. Also, the feed gas in lines 11 and 111

6



10

15

20

25

30

Alty. Docket No.: 200308 PCT P02
Express Maif No.: ED 679740033 US

in the embodiments of the process of the present invention as illustrated in
FIGS. 2 and 3, respectively, is preferably natural gas which may be treated to
remove sulfur compounds and carbon dioxide. In any event, it is important to
note that small amounts of carbon dioxide, e.g. less than about 2 mol %, can

be tolerated in the feed gas to the process of the present invention.

A block flow diagram generally depicting the, process of the present
invention is illustrated in FIG. 1, while specific embodiments of the process of
the present invention are illustrated in FIGS. 2 and 3. Referring to FIG. 2, a
gas stream containing lower molecular weight alkanes, comprised of a
mixture of a feed gas plus a recycled gas stream at a pressure in the range of
about 1 bar to about 30 bar, is transported or conveyed via line, pipe or
conduit 62. mixed with dry bromine liquid transported via line 25 and pump 24,
and passed to heat exchanger 26 wherein the liquid bromine is vaporized.
The mixture of lower molecular weight alkanes and dry bromine vapor is fed
to reactor 30. Preferably, the motar ratio of lower molecular weight alkanes to
dry bromine vapor in the mixture introduced into reactor 30 is in excess of
2.5:1. Reactor 30 has an inlet pre-heater zone 28 which heats the mixture to

a reaction initiation temperature in the range of about 250° C. to about 400° C.

In first reactor 30, the lower molecular weight alkanes are reacted
exothermically with dry bromine vapor at a relatively low temperature in the -
range of about 250° C. to about 600°C., and at a pressure in the range of
about 1 bar to about 30 bar to produce gaseous alkyl bromides and
hydrobromic acid vapors. The upper limit of the operating temperature range
is greater than the upper limit of the reaction initiation temperature range to
which the feed mixture is heated due to the exothermic nature of the
bromination reaction. In the case of methane, the formation of methyl .

bromide occurs in accordance with the following general reaction:

CHi(g)+Br2(@)  —» CH3Br (g) + HBr (g)

This reaction occurs with a significantly high degree of selectivity to
methyl bromide. For example, in the case of bromination of methane, a

7
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methane to bromine ratio of about 4.5:1 increases the selectivity to the monb—
halogenated methyl bromide. Small amounts of dibromomethane and
tribromomethane are also formed in the bromination reaction. 4 Higher
alkanes, such as ethane, propane and butane, are also readily brominated
resulting in mono and multiple brominated species such as ethyl bromides,
propyl bromides and butyl bromides. ¥ an alkane to bromine ratio of
significantly less than about 2.5 to 1 is utilized, a lower selectivity to methy!
bromide occurs and significant formation of undesirable carbon soot is
observed. Further, the dry bromine vapor that is feed into first reactor 30 is
substantially water-free.  Applicant has discovered that elimination of
substantially all water vapor from the bromination step in first reactor 30
substantially eliminates the formation of unwanted carbon dioxide thereby
increasing the selectivity of alkane bromination to alkyl bromides and
eliminating the large amount of waste heat generated in the formation of
carbon dioxide from alkanes.

The effluent that contains alkyl bromides and hydrobromic acid is
withdrawn from the first reactor via line 3t and is partially cooled to a
temperature in the range of about 150° C. to about 450° C. in heat exchanger
32 before flowing to a second reactor 34. In second reactor 34, the aikyl
bromides are reacted exothermically at a temperature rénge of from about
250° C. to about 500° C., and a pressure in the range of about 1 to 20 bar,
over a fixed bed 33 of crystalline alumino-silicate catalyst, preferably a zeolite
catalyst, and most preferably an X type or Y type zeolite catalyst. A preferred
zeolite is 10 X or Y type zeolite, although other zeolites with differing pore
sizes and acidities, which are synthesized by varying the alumina-to-silica
ratio may be used in the process of the present invention as will be evident to
a skilled artisan. Although the zeolite catalyst is preferably used in a protonic
form, a sodium form or a mixed protonicléodium form, the zeolite may also be
modified by ion exchange with other alkali metal cations, such as Li, K or Cs,
with alkali-earth metal cations, such as Mg, Ca, Sr or Ba, or with transition
metal cations, such as Ni, Mn, V, W, or to the hydrogen form. These various
allernative cations have an effect of shifting reaction selectivity; Other zeolite

catalysts having varying pore sizes and acidities, which are synthesized by
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varying the alumina-to-silica ratio may be used in the second reactor 34 as

will be evident to a skilled artisan. In this reactor, the alkyl bromides are

- reacted to produce a mixture of olefins and various higher molecular weight

hydrocarbons, and additional hydrobromic acid vapor.

The temperature at which the second reactor 34 is opérated is an
important parameter in determining the selectivity of the reaction to olefins
and various higher molecular weight hydrocarbons. It is preferred to operated
second reactor 34 at a temperature within the range of about 250° to 500° C.
Temperatures above about 450° C. in ihe second reactor result in increased
yields of light hydrocarbons, such as undesirable methane and also
deposition of coke, whereas lower temperatures increase yields of ethylene,
propylene, butylene and heavier molecular weight hydrocarbon products.
Also it is noted that methyl bromide appears 1o be more reactive over a lower
temperature range relative to methyl chloride or other substituted methy!
compound's such as methanol. Notably, in the case of the alkyl bromide

reaction over the ;Sreferred 10 X zeolite catalyst, cyclization reactions also

"~ occur such that the C7+ fractions contain substantial substituted aromatics. At

~ increasing temperatures approaching 400° C., methyl bromide conversion

increases towards 90% or greater, however selectivity towards Cs+ products
decreases and selectivily towards lighter products, particularly olefins
increases. At temperétures exceeding 550° C., a high conversion of methy!
bromide to methane and carbonaceous, coke occurs. In the preferred
operating temperature range of between about 300° C and 450° C, as a
byproduct of the reactuon a lesser amount of coke will build up on the catalyst
over time during operation, causing a decline in catalyst activity over a range
of hours, up to hundreds of hours, depending on the reaction conditions and
the composition of the feed gas. It is believed that higher reaction
temperatures above about 400° G, associated with the formation of methane
favor the thermal cracking of alkyl bromides and formation of carbon or coke
and hence an increase in the rate of deaclivation of the catalyst. Conversely,
{emperatures at the lower end of the range, particufarly below about 300° C. '
may also contribute to coking due to & reduced rate of desorption of heavier

products from the catalyst. Hence, operating temperatures within the range of

9

4




10

15

20

25

30

Atty. Docket No.: 200306 PCT P02 /2—%

Express Mail No.: ED 679740033 US

about 250° C. to about 500° C., but preferably in the range of about 300° C. to
about 450° C. in the second reactor 34 balance increased selectivity of the
desired olefins and Cs+ products and lower rates of deactivation due to
carbon formation, against higher conversion per pass, which minimizes ihe

quantity of catalyst, recycle rates and equipment size required.

The catalyst may be periodically regenerated in situ, by isolating
reactor 34 from the normal process fiow, purging with an inert gas via line 70
at a pressure in a range from about 1 to about 5 bar at én elevated
temperature in the range of about 400° C. to about 650° .C. to remove
unreacted material ad.'sorbed on the catalyst insofar as is practical, and then
subsequently oxidizing the depdsited cérbon to CO; by addition of air or inert
gas-diluted oxygen to reactor 34 via line 70 at a pressure in the range of
about 1 bar to about 5 bar at an elevated temperature in fhe range of about
400° C. to about 650° C. Carbon dioxide and residual air or inert gas is
vented from reactor 34 via line 75 during the regeneration period.

The effluent which comprises olefins, the higher molecular weight
hydrocarbons and hydrobromic acid is withdrawn from the second reactor 34
via line 35 and is cooled to a temperature in the range of 0 ° C. to about 100°
C. in exchanger 36 and combined with vapor effluént in tine 12 from
hydrocarbon stripper 47, which contains feed gas and residual hydrocarbohs
stripped-out by contact with the feed gas in hydrocarbon stripper 47.  The
combihed vapor mixture is passed to a scrubber 38 and contacted with a
concentrated aqueous partially-oxidized metal bromide éalt solution
containing _metal- hydroxide and/or metal oxide and/or metal oxy-bromide
species , which is transported to scrubber 38 via line 41. The preferred metai
of the bromide salt is Fe(IH), Cu(ll) or Zn(), or mixtures thereof, as these are
less expensive and reédily oxidize at lower temperatures in the range of about
120° C. to about 180° C., allowing the use of glass-lined or fluorpolymer-lined
equipment; although Co(l1), Ni(ll), Ma(ll), V(II), Cr(ll) or other transition-metais
which form oxidizable bromide salts may be used in the process of the
present invention.  Alternatively, alkaline-earth metals which also form
oxidizable bromide salts, such as Ca (H) or'Mg(ll) may be used. Any liquid
hydrocarbons condensed in scrubber 38 may be skimmed and withdrawn in

10
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line 37 and added to liquid hydrocarbons exiting the product recovery unit 52
in line 54.  Hydrobromic acid is dissolved in the aqueous solution and
neutralized by the metal hydroxide andfor metal oxide and/or metal oxy-

bromide species to yield metal bromide salt in solution and water which is
removed from the scrubber 38 via line 44.

The residual vapor phase containing.olefins and the higher molecular
weight hydrocarbons that is removed as effluent from the scrubber 38 is
forwarded via line 39 to dehydrator 50 to remove substantially all Water via
line 53 from the vapor stream. The water is then removed from the
dehydrator 50 via line 53. The dried vapor stream containing olefins and the
higher molecular weight hydrocarbons is further passed via line 51 to product
recovery unit 52 to recover olefins and the Cs+ gasoline-range hydrocarbon
fraction as a liquid product in line 54. Any conventicnal method of
dehydration and liquids recovery, such as solid-bed dessicant adsorption
followed by refrigerated condensation, cryogenic expansion, or circulating
absorption ail or other solvent, as used to process natural gas or refinery gas
streams, and to recover olefinic hydrocarbons, as wili be evident to a skilled
artisan, may be employed in the process of the present invention, The
residual vapor effluent from product recovery unit 52 is then split into a purge .
stream 57 which may be utilized as fuel for the process and a recycled
residual vapor which is compressed via compressor 58. The recycled residual
vapor discharged from compressor 58 is split into two fractions. A first

fraction that is equal to at least 2.5 times the feed gas molar volume is

~ transported via line 62 and is combined with dry liquid bromine conveyed by

pump 24, heated in exchanger 26 to vaporize the bromine and fed into first
reactor 30. The second fraction is drawn off of line 62 via line 63 and is
regulated by control valve 60, at a rate sufficient to dilute the alkyl bromide
concentration to reactor 34 and absorb the heat of reaction such that reactor
34 is maintained at the selected operating temperature; preferably in the
range of about 300° C. to about 450° C. in order to maximize conversion
versus selectivity and to minimize the rate of catalyst deactivation due to the
deposition of carbon. Thus, the dilution provided by the recycled vapor
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effluent permits selectivity of bromination in the first reactor 30 to be controlled

in addition to moderating the temperature in second reactor 34.

Water containing metal bromide salt in solution which is removed from

scrubber 38 via line 44 is passed to hydrocarbon stripper 47 wherein residual

dissolved hydrocarbons are stripped from the agquecus phase by contact with
incoming feed gas transported via line 11. The stripped aqueous solution is
transported from hydrocarbon stripper 47 via line 65 and is cooled to a

temperature in the range of about 0° C. to about 70° C. in heat exchanger 46

and then passed to absorber 48 in which residual bromine is recovered from
vent stream in line 67. The aqueous solution eff!ueht from scrubber 48 is
transborted via line 49 to a heat exchanger 40. to be preheated to a
temperature in the range of about 100° -C. to about 600° C., and most
preferably in the range of about 120° C. to about 180° C. and paésed to third
reactor 16. Oxygen or air is delivered via line 10 by blower or compressor 13

at a pressure in the range of about ambient to about 5 bar to bromine stripper

14 to strip residual bromine from water which is removed from stripper 14 in
line 64 and is combined with water sfream 53 from dehydrator 50 to form
water effluent stream in line 56 which is femoved from the process. The
oxygen or air leaving bromine stripper 14 is fed via line 15 to reactor 16 which
operates at a pressure in the range of about ambient to about 5 bar and at a
temperature in the range of about 100° C. to about 600° C., but most

preferably in the range of about 120° C. to about 180° C. so as to oxidize an

aqueous metal bromide salt solution to yield elemental bromine and metal
hydroxide and/or metal oxide and or metal oxy-bromide species. As stated
above, although Co(il), Ni(lt), Mn(li), V(il), Cr(ll) or other transition-metals
which form oxidizable bromide salts can be used, the preferred metal of the
bromide salt is Fe(ill}, Cu(ll), or Zn{I), or mixtures thereof, as these are less
expensive and readily oxidize at lower temperaiures in the range of about
120° C. to about 180° C., allowing the use of glass-lined or fluorpolymer-lined
equipment. Alternatively, alkaline-ear’ﬁh metals which also form oxidizable
bromide salts, such as Ca (i) or Mg(ll) could be used. .
Hydrobromic acid reacts with the metal hydroxide and/or metal oxide
and/or metal oxy-bromide species so formed to once again yield the metal
12
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bromide salt and water. Heat exchanger 18 in reactor 16 supplies heat to
vaporize water and bromine. Thus, the overall reactions result in the net
oxidation of hydrobromic acid produced in first reactor 30 and second reactor
34 to elemental bromine and steam in the liquid phase calalyzed by the metal
bromide/metal oxide or metal hydroxide operating in a catalytic cycle. In the
case of the metal bromide being Fe(li1)Br3, the reactions are believed'to be:
1) Fe{+3a)+ 6Br(-a) + 3H(+a) + 3/202(g} = 3Br2(g) + Fe(OH)3
2) 3HBr(g) + HO = 3H(+a) + 3Br(-a) + H20
3) 3H(+a) + 3Br{-a) + .Fe(OH)3 = Fe(+3a) + 3Br(-a) + 3H,0

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

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

in another embodiment of the invention, referring to FIG. 3, a gas
stream containing lower molecular weight alkanes, comprised of mixture of a

feed gas plus a recycled gas stream at a pressure in the range of about 1 bar
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to about 30 bar, is transported or conveyed via line, pipe or conduit 162,
mixed with dry bromine liquid transported via pump 124 and passed to heat
exchanger 126 wherein the liquid bromine is vaporized. The mixture of lower
molecular weight alkanes and dry bromine vapor is fed to reactor 130.
Preferably, the molar ratio of lower molecular weight alkanes to dry bromine
vapor in the mixture introduced into reactor 130 is in excess of 2.5:1 .
Reactor 130 has an inlet pre-heater zone 128 which heats the mixture to a
reaction initiation temperature in the range of about 250° C. to about 400° C..
In first reactor 130.' the lower molecular weight alkanes are reacted
exothermically with dry bromine vapor at a relatively low temperature in the
range of about 250° C. to about 600° C., and at a pressure in the range of
about-1 bar to about 30 bar to produce gaseous alkyl bromides and
hydrobromic acid vapors. The upber limit of the operating temperature range
is greater than the upper limit of the reaction initiation temperature range to
which the feed mixture is heated due to the exothérmic nature of the
bromination reaction. In the case of methane, the formation of méthyt

bromide occurs in accordance with the following general reaction:
CHs {g) + Bra (g} —» CH3Br (g) + HBr (g)

This reaction occurs with a signiﬂcantly high degree of selectivity to methyl
bromide. For example, in the case of bromine reacting with a molar excess of
methane at a methane to bromine ratio of 4.5:1, a high selectivity to the
mon'o-halogehated methyl bromide occurs. Small amounts  of
dibromomethane and tribromomethane are also fdrmed in {the bromination
reaction. Higher alkanes, such as ethane, propane and butane, are also
readily brominated resulting in mono and multiple brominated species such as
ethyl bromides, propyl bromides and butyl bromides. If an alkane to bromine
ratic of significantly less than 2.5 to 1 is utilized, substantially lower selectivity
to metﬁyl bromide substantially occurs and significant formation of
undesirable carbon soot is observed. Further, the dry bromine \)apor that is

feed into first reactor 130 is substantially water-free. Applicant has discovered
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that elimination of substantially all water vapor from the bromination step in
first reactor 130 substantially eliminates the formation of unwanted carbon
dioxide thereby increasing the selectivity of alkane bromination to alkyl

- bromides and eliminating the large amount of waste heat generated in the

formation of carbon dioxide from aikanes.

The effluent that contains alkyl bromides and Hydrobromid acid is
withdrawn from the first reactor 130 via line 131 and is partially cooled to a
temperature in the range of about 150° C. to 450° C. in heat exchanger 132
before flowing to a second reactor 134. In second reactor 134, the alkyl
bromides are reacted exothermically a.t a temperature range of from about
250° C. to about 500° C., and a pressure in the range of about 1 bar to 30 bar,
over a fixed bed of crystaliine alumino-silicate calalyst, preferably a zeolite
catalyst, and most preferably an X type or Y type zeolite catalyst. A preferred
zeolite is 10 X or Y type zeolite, although other zeclites with differing pore
sizes and acidities, which are synthesized by varying the alumina-to-silica
ratio may be used in the process of the presént invention as will be evident to
a skilled artisan. Although the zeolite catalyst is preferably used in a protonic
form, a sodium form or a mixed protcnic/sodium form, such as Li, Kor Cs,
with alkali-earth metal cations, such as Mg. Ca, Sr or Ba, or with transition
metal cations, such as Ni, Mn, V, W, or to the hydrogen form. These various
alternative cations have an effect of shifting reaction selectivity: Other zeolite
catalysts having varying pore sizes and acidities, which are syﬁthesized by
varying the alumina-to-silica ratio may be used in the second reactor 134 as
will be evident to a skilled artisan. In this reactor, the alkyl bromides are
reacled to produce a mixture of olefins and higher mblepﬂlar weight

hydrocarbons and additionatl hydrobromic acid vapor. .

The temperature at which the second reactor 134 is operated is an

important parameter in determining the seledtivity of the reaction to olefins

and varicus higher molecular weight liquid hydrocarbons. It is preferred to

operate second reactor 134 at a temperature- within the range of about 250°
C. to 500° C. , but more preferably within the range of about 300° C. to 450°
C. Temperatures above about 450° C. in the second reactor result in

increased yields of light hydrocarbons, such as undesirable methane and
15
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carbonaceous coke, whereas lower temperatures increase yielnds of olefins
such as ethylene, propylene and butylene and heavier molecular weight
hydrocarbon products.  Notably, in the case of alkyl bromides reacting over
the preferred 10 X zeolite catalyst, cyclization reactions occur such that the
C,;+ fractions produced contain substantial substituted aromatics, At
increasing temperatures approaching 400° C., methyl'bromide conversion
increases towards 90% or greater, however selectivity towards Cs+ products
decreases and selectivity towards lighter products, particularly olefins,
increases. At temperalures exceeding 550° C. almost complete conversion of
methyl bromide to methane and coke occurs. . In the preferred range of
operating temperatures of about 300° C. to 450° C., as a byproduct of the
reaction, a small amount of carbon will build up on the catalyst over time
during operation, caus@ng a decline in catalyst activity over a range of several
hundred hours, depending on the reaction conditions and feed gas
composition. [t is observed that higher reaction temperatures above about
400° C favor the thermal cracking of alkyl bromides with formation of carbon
and hence increases the rate of deactivation of the catalyst. Conversely,
operation at the lower end of the temperature range, particularly below about
300° C may also promote coking, likely to the reduced rate of desorption of
hydrocarbon products. Hence, operating tefnperatures within the range of
about 250° C. to 500° C. but more preferably in the range of about 300° C. to
450° C. in the second reactor 134 balance' increased selectivity towards the
desired olefin and Cs+ products and lower rates of deactivation due to carbon
formation, against higher conversion per pass, which minimizes the quantity
of catalyst, recycle rates and equipment size required.

The catalyst may be periodically regenerated in situ, by isolating
reactor 134 from the normal process flow, purging with an inert gas via line
170 at a pressure in the range of about 1 bar to about 5 bar énd an elevated
temperéture in the range of 400° C. 1o 650° C. to remove unreacted material
adsorbed on the catalyst insofar as is practical, and then subseq-uently
oxidizing the deposited carbon to CO; by addition of air or inert gas-diluted

oxygen via line 170 to reactor 134 at a pressure in the range of about 1 barto

about 5 bar and an elevated temperature in the range of 400° C. to 650° C.

16
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Carbon dioxide and residual air or inert gas are vented from reactor 134 via
line 175 during the regeneration period.

The effluent which comprises olefins, the higher molecular weight
hydrocarbons and hydrobromic acid i1s withdrawn fror‘h‘ the second reactor 134
via line 135, cooled to a temperature in the range of about 0° C. to about 100°
C. in exchanger 136, and combined with vapor effluent in line 112 from
hydrocarbon stripper 147. The mixture is then passed to a scrubber 138 and

contacted with a stripped, recirculated water that is transported to scrubber

. 138 in line 164 by any suitable means, such as pﬁmp 143, and is cooled to a

temperature in the range of about 0° C. to about 50° C. in heat exchanger
155. 'Any liquid hydrocarbon product condensed in scrubber 138 may be
skimmed and withdrawn as stream 137 and added to IicvluidAhydrocarbon
product 154. Hydrobromic acid is dissolved in scrubber 138 in the aqueous
solution which is removed from the scrubber 138 via line 144, and passed to
hydrocarbon stripper 147 wherein residual hydrocarbons dissolved in the
aqueous solution are stripped-out by contact with feed gas 111. The stripped
aqueous phase effluent from hydrocarbon stripper 147 is cooled to a
temperature in the range of about 0° C. to about 50° C. in heat exchanger 146
and then passed via line 1‘65 to absorber 148 in which residual bramine is
recovered from vent stréam 167.

The residual vapor phase containing olefins and the higher molecular
weight hydrocarboh is removed as effluent from the scrubber 138 and
forwarded to dehydrator 150 to remove substantially all water from the gés
stream. The water is then removéd from the dehydrator 150 via line 153. The
dried gas stream containing olefins and the higher molecular weight
hydrocarbons is further passed via line 151 to product recovery'unit 152 to
recover olefins and th.e Cs+ gasoline range hydrocarbon fraction as a liquid
product in line 154. Any conventional method of dehydration and liquids
recovery such as solid-bed dessicant adsorption followed by, for example,
refrigerated condensaiion, cryogenic expanéion. or circulating absorption oil,
or other solvents as used to process natural gas or refinery gas streams and
recover olefinic hydrocarbons, as known to a skilled artisan, may be employe-d |
in the implementation of this invention. The residual vapor effluent from
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product re-covery unit 152 is then split into a purge stream 157 that may be
ulilized as fuel for the process and a recycled residual vapor which is
compressed via compressor 158. Thé recycled residua'I vapor discharged
from compressor 158 is split inio two fractions. A first fraction that is equal to
at least 2.5 times the feéd gas volume is transported via line: 162, combined
with the liquid bromine convéyed in line 125 and passed to heat exchanger
126 wherein the liguid bromine is vaporized and fed into first reactor 130. The
secﬁnd fraction which is drawn off line 162 via line 1683 and is requiated by
control valve 160, at a rate sufficient to dilule the alkyl bromide coneentration
to reactor 134 and absorb the heat of reaction such that reactor 134 is
maintained at the selected operating temperélure‘. preferably in the range of
about 300° C. to about 450° C. in order to maximize conversion vs. selectivity

~ and to minimize the rate of catalyst deactivaiion due to the depositicn of

~ catbon. Thus, the dilution provided by the recycled vapor effluent nermits

sele‘_c:’[iw..ritg,-r of bromination in the first reactor 130 to be controlled in addition to

moderating the temperature in second reactor 134,

Oxygen, oxygen enriched air or air 110 is delivered via blower or
comprassor 113 ata pressuré in the range of about ambient to about 5 bar to
bromine- stripper 114 to strip residual bromine from wﬁte’r which leaves
stripper 114 via line 164 and is divided into two partions. The first pbr’tion of
the stripped water is recycled via line 164, cooled in heat exchanger 156 to a
temperature in the range of about 20° C. to about 50° C., and maintained at a
pressure sufficient to enter scrubber 138 by any suitable means, such as
pump 143. . The portion of water that is recyded is selected such that the
hydrebromic acid solution effluent remaoved from scrubber 138 via line 144

- has a concentration in the range from about 10% to about 50% by weight

hydrobromic acid, but more preferably in the rangs of about 30% to about

48% by weight to minimize the amount of water which must be vaporized in 4

exchanger 141 and preheater 119 and to minimize the vapor pressure of HBr
over the resulting acid. A second portion of water from stripper 114 is

remaved from line 1684 and the process via line 158,

The dissolved hydrobromic acid that is contained in the agueous

solution effluent from scrubber 148 is ransported via line 149 and is
18
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combined with the oxygen, axygen enriched air or air leaving bromine stripper
114 in line 115, The combined aqueous sniution effluent and oxygen, oxygen
enriched air or air is passed to a first side of heat exchanger 141 and through
preheater 119 wherein the mixiure is preheated to a temperature in the range
of aboﬁt 100° C. to about 600" . and .most preferably in the range of about
120° C. to about 180" C. and passead to third reactor 117 that cortains a metal
bramide salt or metal oxide. The preferred metal of the bromide salt or metal
oxide is Fe(ill), Guill) or Zn{ll} although Co(ll}, NIy, Mn(I1}, V(il}, Cr(ll) or
oiher transition-metals which form oxidizable bromide salts can be used.
Alternétively, alkaline-earth metals which also form oxidizable bromide salts,
such as Ca (1) or Mg{!l} could be used. The metal bromide salt in the

oxidation reactor 117 ¢an be utllized as a concentrated aqueous solution or

praferably, the concentrated agueous salt solution may be imbibed into-a
porous, high surface area, acid resistant inert support such as a silica gal.
More preferably, the oxige form of the metal in a range of 10 to 20% by weight

- is deposited on an inert support such as alumina with a specific surface area

in the range of 50 to 200 m2/g. The oxidation reactor 117 operales at a
pressure in the range of about ambient to about 5 bar and at a 'temperature in
the range of about 100° C. to 800" C., but most preferably in the range of
about 120° C. to 180° G, therein, the metal bromide is oxidized by axygen,
yielding elemental broming and metal hydroxide, metal oxidé or metal oxy-
braomide species or, metal oxides in the case of the supported meltal bromide
salt or metal oxide operated at higher temperatures- and lower pressures at
which water may prirmarily exist as a vapor. In sither case, the hydrobromic
acid reacts with the metal hydroxide, metal oxy-bromide ﬁr metal oxide
species and is neutralized, restoring the metal bromide salt and vielding
water, Thus, the overall reaction results in the net oxidation of hydrobromic
acid produced in first reactor 130 and second reactor 134 to elemental
bromine and steam, catalyzed by the matal bromide/metal hydroxide or metal

oxide operating in a catalytic cycle. In the case of the metal bromide being

Fe{liBr? in an agueous solution and operated in a pressure and temperature
range in'which water may exist as a liquid the reactions are believed to be:
1} Fe(+3a} + 8Br{-a) + 3H{+a) + 3/20;(g) = 3Bra{g) + Fe(OH)3
19
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2} 3HBr(g) + H,O = 3H{+a) + 3Br(-a}.+ H.O
3) 3H({+a) +3Br{-a) + Fe{OH)3 = Fe(+3a} + 3Br{-a) + 3H,0
In the case of the metal bromide being Cu(lBr2 supported on an inert

support and operated at higher temperature and lower pressure conditions at
which water primarily exists as a vapor, the reactions are believed 1o be:

13 2Cu(ll)Br2 = 2Cu(lBr + Br2(g)

2} 2Cu(I)B-r + Dé{g} = Br2{g} + 2Cu(")C

3} 2HBr{g) + Cufll}O = Cu(l}Bry + HzO(q) |

The elemental bremine and water and any residual oxygen or nitragen
(if air or oxygen enriched air is utilized as the oxidant) leaving as-vapor from

the outlet of third reactar 117, are cooled in the second side of exchanger 141

and condenser 120 to a temperature in the range of about §° C. ta about 70°

C. wherein the bromine and water are condensed and passed to three-phase

separator 122, In three-phase separator 122, since liguid water has a limited
salubility for bromine, on the order of about 3% by weaight, any additional
bromine which is condensead forms a seﬁ:araia denser liguid bromine phase.
The liquid bromine phase, however, has a notably lower solubility for water,
on the order of less than 0.1%. Thus, a substantially dry broming vapar can
ba easily obtained by condensing liquid bromine and water, decanting water
by simple physical separgtion and subseguently fe-vaporizing ifquid bromine.
It is important to operate at conditions that result in the near complete reaction
of HBr 50 as to avoid significant residual HBr in the cuﬁ&ensed liquid bromine
and’water, as HBr increases the miscibility of bromine in the aqueuué phase,
and at sufficiently high concentrations, results in a single 'ternars,f liguid phase.
Liquid bromire 15 pumped from three-phase separator 122 via pump
124 to a pressure sufficient 1o mix with vapor stream '1 62. Thus the bromine
is recovered and recycled within the process. The residual air, oxygen
enriched air ar oxygen and any bromine vapor which is not condensed exits
three—phase‘ separator 122 and is passed via line 123 1o bromine scrubber
148, wherein residual bromine is recovered by dissclution into hydr.cbromic
acid solution stream conveyed to scrubber 142 via line 165, Water is
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remaved from the three-phase separator 122 via line 129 and passed to
stripper 114. _

Thus, in accordance with all embodiments of the present invention set
forth ébove, the metal bromidefmetal hydroxide, metal oxy-bromide or metal
oxide operates in a catalytic cycle allewing bromine o be easily recycled
within the pracess. The metal bromide is readily oxidized by oxygen, oxygen
enriched air or air either in the agueous phase or the vapor phase at
temperatures in the range of about 100° C. to about 600° C. and most
preferably in the range of about 120° C. to about 180° C. to yield elemental
bromine vapor and metal hydroxide;- metal oxy-bromide or metal oxide.
Operation at temperatures below about 180° C. is advantagénus, thereby
allowing the use of low-cast corrosion-resistant  fluoropelymer-fined
equipment. Hydrobromic acid is neutralized by reaction with the metal
hydroxide or metal oxide yielding steam and the metal bromide. »

The elemental bromine vapor and steam are condensed and easily
separated in the liquid phase by simple physical separétion, vielding
substantially dry brdmine. The absence of significant water allows selective
bromination of zlkanes, without production of CO; and the subsegquent
efficient and selective reactions of alkyl bremides to primarily Cs to C, olefins
and heavier products, the Cs+ fraction of which contains substantial branched
alkanes and substituted arematics. Byproduct hydrobromic acid vapor from
the bromination reaction and subsequent reaction in reactor 134 are readily
dissolved into an aqueous phase and neutralized by the mietal hydroxide or
metal oxide spedies resulting from oxidation of the meta! bromide. i

In accordance with another embodiment of the ;'afocess of the présent
invention illustrated in FIG. 4A, the alkyl bromination and alkyl bromide

conversian stages are operated in a substantially similar manner to those

corresponding stages described with respect to FIGS. 2 and 3 above. More -

particularly, @ gas stream contalning lower molecular weight alkanes,
comprised of mixure of a feed gas and a recycled gas stream at a pressure in
the range of about 1 bar to about 30 bar, is transported ar conveyed via line.
pipe or conduits 262 and 2114, respeclively, and mixed with dry bromine liquid
in line 225. Tha resultant mixture is transported via pump 224 and basseﬂ to

21
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heat exchanger 226 wherein the liguid bromine is vaporized. The mixiure of
lower molecular weight alkanes and dry bremine vapor is fed to reactor 230.
Preferably, the molar ratio of Irﬁwer malecular weight alkanes to dry bromine
vapor in the mixiure introduced into reactor 230 is in-excess of 2.5:1. Reactor
230 has an. inlet pre-heater zone 228 which heats the mixture to a reaction
initiation temperature in the range of 250° C. to 400° C. In first reactor 230,
the lower molecular weight alkanes are reacted exothermically with dry
bromine vapor at a relatively low temperaiture-in the range of abouit 250° C. to
about ED(}‘.‘ C., and at a pressure in the range of about 1 bar to about 30 bar to
produce gaseous alkyllbromides and hydrobromic acid vapors. - The upper
limit of the cperating temperature range is greater than the upper limit of the
reaction initiation: temperature range to which the feed mixture is. heated due
to the exothermic nature of the bromination reaction. In the case of methane,
the formation of meihyl bromide occurs in accordance with the following
general reaction:

CH, (g) + Brz (@) —» CHaBr (g} + HBr {g)

This reaction ocours with a significantly high degree of selectivity to methyl
bromide. For example, in the case of bromine reacting with a molar excess of
methane af a methans to bromine ratic of 4.5:1, a high selectivity to the
mong-halogenated methyl bromide occurs. Small  amounts  of

dibromomethane and tribremomethane are also formed in the bromination

reaction. Higher alkanes, such as elhane, propane and butane, are also

readily bromoninated resulfing in mono and muitiple brominated species such
as ethyl bromiges, propyl bromides and bulyl bromides. 1f an alkane to
broming ratio of éigﬂif‘icantly less than .2_5 to 1 is utilized, substantially lower
selectivity to methyl bromide accurs and significant formation of undesirablé
carbon soot is observed. Further, the dry bromine vapor that is feed into first
reactor '230 is substéntially water-free.  Applicant has discovered that
elimination of subsiantialiy all water vapor frem the bromination step in first
reactor 230 substantially eliminates the formation of ﬁnwamed carbon dioxide

thereby increasing the selectivity of alkane bromination to alkyl bromides and
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eliminating the lérge amount of waste heat generated in the formation of

carbon dipxide from alkanes.

The effluent that coniains alkyl bromides and hydrnbrdmh: acid is
withdrawn from the firét reactor 230 via line 231 and is paﬁi'ally cooled to a
temperature in the range of about 150° C. to 450° C. in heat exchanger 232
before flowing to a second reactor 234, In second reactor 234, the alkyl
bromides are reacted exothermically at a temperature range of from about
250°C. {oabout 500" C., and & préssure in the range of about 1 bar to 30 bar,
over a fixed bed of crystalling alumino-silicate catalyst, preferably a zeolite
catalyst, and most preferably, an X type or ¥ type zeclite catalyst. A preferred
zeolite is 10 )( or ¥ type zeolite, although other zeclites with differing pore
sizes and acidities, which are synthesized by varying the alumina-to-silica
ralio may be used in the precess of the present invention as will be evident to
a skilled artisan. Although the zeolite catalyst is preferably used in a protonic
form; a sodiurn form or a mixed protonic/sodiurm form, the zeolite may alsc be
modified by ion exchange with other alkell metal cations, such as Li, K or Cs,
with alkali-earth metal cations, such as Mg, Ga, Sr or Ba, with transition meial
cations, such as Ni, Mn, V., W, or to the hyd.rogen form. These various
aternative cations have an effect of shifting reaction selectivity. Other zeolite
calalysts having varying pore sizes and acidities, which are synthesized by
varyind the alumina-to-silica ratio may be used in the second reactor 234 as

will be evident to a skiled arhisan. In this reactor, the alkyl bromides are

reacted to produce a mixture of higher molecular weight hydmcarbon

produ::is and additional hydrobromic acid vapor.

The temperature at which the second reactor 234 is operated is an
important parémeter in detearmining the selectivity of the reaction to olefins
and various higher molecular weight liguid hydrocarbons. It is preferred to

operate second reactor 234 at a temperature within the range' of about 250°

G. to about 500° C., but more preferably within the range of about 300° G. to’

about 450° C. Temperatures above about 450° €. in the second reactor
result in increased yields of light hydrocarbons, such as undesirable methane
and carbonaceous coke, whereas lower temperatures increase yvields of

olefing and heavier molecwar weight hydrocarben praducts.  Notably, in the
23
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. case of alkyl bromides reacting over the preferred 10 X zeolite _catalysl,

cyclization reactions occur such that the Cy+ fractions produced contain
substantial substituted aromatics. At increasing temperatures approaching
400° C., methyl bromide cenversion . increases towards 90% or greater,
however selectivity towartds Cst+ products decreases and selectivity towards
lighter products, particularly olefins, increases. At temperatures exceeding
550" C. aimost complete conversion of methyl bromide to methane and coke
oceurs.  In the preferred range- of operating temperatures of about 300°C. to
450° C., as a byproduct of the reaction, a small amount of carbon will bljild up
on the catalyst over time during operation, causing a decline in catalyst
activity over a range of several hundred hours, depending on the reaction
conditions and feed gas compoesition. It is observed that higher reaction
temperatures above about 400° C favor the thermal cracking of alkyl bromides

- with farmation of carbon and hence increases the rate of deactivation of the

catalysi. Conversely, operation at the lower end of the temperature range,
particularly below about 300° C may alsp promote coking, likely to the
reduced rate of desarption of hydracarbon products. Hence,boperatfng
temperatures within the range of about 250° C. to 500° C. but more preferably
in the range of about 300° C. to 450° C. in the second reacior 234 balance
increased selectivity towards the desired olefin and Cs+ products and lower
rates of deactivation dua o carbon fermation, against higher conversion per
pass, which minimizes the quantity of catalyst, recycle rates and equipment
size required. |

The calalyst may be periodically regenerated in sim, by isofatihg
reactor 234 from the normal process flow, purging with an inert gas via line
270 &t a pressure in the range of about 1 bar to about 5.bar and an elevated
temperature in the range of about 400° C. to about 650° C. to remave

" unreacted material adserbed on the catalyst insofar as is practical, and then

subsequently oxidizing the deposited carben ta CO; by addition of air or inert
gas-diluted exygen via Iihe 270 to reactor 234 at a pressure in-the range of
about 1 bar to about 5 bar and an elevated temperature in the range of about
400" C. to about 850" . Carbon dioxide and residual air or inert gas.are
vented from reactor 234 via line 275 during the regeneration period.
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The effluent which comprises olefins, the higher molecular weight

- hydrocarbons and hydrobromic acid is withdrawn from the second reactor 234

via ling 235 and cooted to a temperature in the range of about 100° C. to

" about 600° C. In exchanger 236. As illustrated in FIG. 4A, the cooled effluent

is transported via lines 235 and 241 with valve 238 in the opened position and
valves 239 and 243 ih the closed poéitiﬂn and introduced info a vessel or
reactor 240 containingj a bed 298 of a #olid phase metal cxide. The metal of
the metal oxide is selacted form magnesium (Mg}, calcium {Ca), vanadium
{v), chromium (Cr), manganese (Mn}, iron {Fe), cobalt (Co} nickei (Ni},
copper (Cul, zinc {Sn), or tin {3n). The metal is selected for the impact of its
physical and thermodynamic properties relative to the desired temperature of
operation, and also for potential environmental and heaith impacts and cost.
Preferably, magnesium, copper and iron are employed as the metal, with
magnesium being the most preferred. These metals have the property of not
only forming oxides but bromide salts as well, with the reactions beihg

- reversible in a temperature range of less than about 500° C. The salid metal

oxide is preferably immobilized on a suitable attrition-resistant support, for
example a synthetic amorphous silica, such as Davicat Grade 657,
manufactured by Davison Catalysts of Caolumbia, Maryland, Or more
preferably, an alumina suppart with a specific surface area of about 50 to 200
m2/g. In reactor 240, hydrobromic acid is reacted with the metal oxide at
temperatures below about 600° C. and preferably between about 100° C. to
about 500° C. in accordance with the fallowing general forrhula wherain M
represents th_e metal

2HBr + MO~ * MBry + H.0O

The steam resulting from this reaction is transported tagether with olefins and

the high molecular hydrocarbons in line 244, 215 and 216 via cpened valve

219 to heat exchanger 220 whereir the rmixture is cooled to a temperature in

the range of about 0° C. to about 70° C. This cooled mixture is forwarded to

- dehydrator 250 to remove substantially all water from the gas stream. The

water is-then removed fram the dehydrator 250 via tine 253. The dried gas
stream containing olefins and the higher molecular weight hydrocarbons is

further passed via line 251 to product recavery unit 252 to recover olefins and
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the Cs+ fraction as a liquid product'in line 254. Any conventional method of
dehydration and liquids recovery such as solid-bed dessicant adsorption
followed by, for example, refrigerated condensation, cryogenic expansion, or
circulating absorption oil or other solvent, as used to process natural gas or
refinery gas streams and recover olefinic hydrocarbons, as known to a skilled
artisan, ma? Ee employed in the implementation of this invention. The residual
vapor e_ffluenl from product recovery unit 252 is then split into a pﬁrge siream
257 that may be utilized as fuet for the process and a recycled residual vapor
which,-is compressed via compressor 258. The réc:ycle‘d residual vapor
discharged from ccmﬁressor 258 is split into two fractions. A first fraction that
is equal t¢ at least 1.5 times the feed gas volume is transported via ling 262,
combined with the liguid bromine and feed gas conveyed in line 225 and
passed to heat exchanger 226 wherein the liquid bromine i1s vaporized and
fed jnto first reactor 230 in @ manner as described above. The second
fraction which is drawn off line 262 via line 263 and is regulated by control
valve 260, at a rate sufficient to” dilute the alkyl bromide concentration to
reactor 234 and absorb the heat of reaction such thal reactor 234 is
maintained at the selecled operating ternperature, preferably in the range of
about 300° C. to about 450" C. in order to maximize conversion vs. selectivity

and to minimize the rate of cafalyst deactivation due to thie deposition of

carbon. Thus, the dilution provided by the recycled vapor effluent permits
selectivity of brominaticn in the first reactor 230 to be controlled in addition to
moderating the tempefature in second reactar 234,

Oxygen, oxygen enriched air or air 210 is delivered via blower or
compressar 213 at a pressure in the range of about ambient to éboul 10 bar
to bromine via line 214_. line 215 and valve 249 through heat éxchanger 215,
wherein oxygen, oxygen enriched air or air is preheated to a temperature in
the range of about 100° C. to about 500° C. to a second vessel or reactor 248
containing a bed 299 of a solid phase metal bromide. Oxygen reacts with the
metal bromide in accordance with the following general reaction wherein M
represents the metal: | |

MB[’{" 1."202 —_— MO‘ +'Brp,
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In this manner, a dry, substantially HBr free bromine vapor (s produced
thereby eliminating the need for sul::-sequent separation of water or
hydrobromic acid fram the liguid bromine. Reactor 246 is cperated below
600° C., and more preferably between about 300° C. to about 500° C. The
rasultant bromine uépor. is transported from reactor 248 via line 247, valve
248 and line 242 to heat exchanger or condenser 221 where the ‘bramine is
condensed into a liquid. The liquid bromine is transperted via line 242 to
saparator 222 wherein liquid bromine is removed via line 225 and transporied

- wia line 225 to heat exchanger 226 and first reactor 230 by any suitable

means, such as by pump 224. The residual air or unreacted oxygen is
transported from saeparator 222 via ling 227 to a hromine scrubbing unit 223,
such as venturi scrubbing system containing a suitable solvent, or suitable
solid adsorbant medium, as selected by a skilled artisan, wherein the
remaining bromine is captured. The capiured bromine is desorbed from the
scrubbing solvent or adsorbant by healing or other suitable meaﬁs and the
thus recovered bromine transvpnrted via line 212 to line 223. The scrubbed air
of oxygen s vented via line 229. In this manner, nilrogen and any other
substantially non-reactive companents are removad from the system of the
present invention and thereby not pemmitted to enter the hydracarbon-
containing portion of the process: also loss of bromine to the surrounding

~ environment is avoided.

One advantage of rembving the HBr by chemical reaction in
accordance with this embodiment, rather tharn by simple physical solubility, is
the substantially complete scavenging of the HBr io low levels at higher
process temoeratures. Another distinet advantage is t'h'e elimination of water
from the bromine removed thereby eliminating the need for- separation of
bromine and water phases and for siripping of residual bromine from the
water phase. '

Reactors 240 and 246 may be operated in a cyclic fashion. As
lustrated in FIG. 44, valves 238 and 219 are operated in the open mode to
permit hydrabromic acid to be removed from the effluent that is withdrawn
from the second reastor 234, while vaives 248 ard 2493 are operated in the |

open mode to permit air, oxygen enriched air or axygen to flow through
: 27
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reactor 246 to oxidize the solid metal bromide contaired therein. Once
significant conversion of the metal oxide and metal bromide in reactors 240
and 246, respectively, has occurred, these valves are closed. At this point,
bed 299 in reactor 246‘is a bed of substantially sofid metal bromide, while bed
298 in reactor 240 is substantially solid metal oxide. As illustrated in FIG. 5A,
valves 245 and 243 are then opened to permit oxygen, oxygen enriched air or
air to flow through reactor 240 to oxidize the solid metal bromide contained
therein, white valves 239 and 217 are opened to permit effluent which
comprises olefins, the higher molecular weight hydrocarbons and hydrobro‘mic
acid that is withdrawn from the second reactor 234 to be introduced into
reactor 246. The reactors are operated in this manner until significant
conversion of the metal oxide and metal bromide in reactors 246 and 240,
respectively, has occurred and then the reactors are cycled back to the flow
schematic illustrated in FIG. 4A by opening and closing valves as previously
discussed.

When oxygen is utilized as the oxidizing gas transported in via line 210
to the reactor being used to oxidize the solid metal bromide contained therein,
the embodiment of the process of the present invention illustrated in FIGS. 4A
and 5A can be modified such that the bromine vapor produced from either
reactor 246 (FIG. 4B) or 240 (FIG. 5B) is transported via lines 242 and 225
directly to first reactor 230. Since oxygen is reaclive and will not build up in

the system, the need to condense the bromine vapor to a liquid to remove

unreactive components, such as nitrogen, is obviated. Compressor 213 is not
illustrated in FIGS. 4B and 5B as substantially all commercial sources of
oxygen, such as a commercial air separator unit, will provide oxygen to line
210 at-the required pressure. If not, a compressor 213 could be utilized to

achieve such pressure as will be evident to a skilled artisan.

In the embodiment of the present invention illustrated in FIG. 6A, the
beds of sclid metal oxide particles and solid metal bromide particles contained
in reactors 240 and 246, respectively, are fluidized and are connected in the
manner described below to provide for continuous operation of tﬁe beds
without the need to provide for equipment, such as valves, to change flow

direction to and from each reactor. In accordance with this embodiment, the
28
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- effluent whichvcomprises clefins, the higher molecular weight hydrocarbons

and hydrobromic acid is withdrawn from the second reactor 234 via line 235,
caoled 10 a ternperature in the range of about 100° C. to about 500° G. in
exchanger 236, and introduced into the' battorn of reactor 240 which contains
a bed 298 of solid metal oxide particles. The flow of this introduced fluid
induces the particles in bed 298 ta move upwardly within reactor 240 as the
hydrobromic acid is reacted with the metal oxide in the manner as described
gbove with respect to FIG. 4A. At or near the top of the bed 298, the particles
which contain substantially solid metal bromide on the atirition-resistant

N8

support due to the substantially complete reaction of the selid metal oxide with | |

hydrobromic acid in reactor 240 are withdrawn via a weir or cyclone or other
conventional means of soligigas separation, flow by gravity down line 258 and

 are intraduyced at or near the bottom of the bed 299 of solid metai bromide

particles in reactor 246. In the embodiment illustrated in FIG. 6A, oxygen,
oxyged enriched &ir or air 210 is delivered via blower or compressor 213 at a
pressure in the range of about ambient to about 10 bar, transported via line
214 through heat exchanger 215, wherein the Qm_.igem 'clixyg'en enriched air or
arr is preheated to a temperaturg in the range of about 100° C. to ahout 500°
C. and introduced into seconﬂ vessel or reactor 246 below bed 299 of a solid
rhase metal bromide. " Oxygen reacts with the metal bromide in the manner
described above with respect to FIG, 4A to produce a dry, substantially HBr
free_bromine'vapr:}r. The flow of this introduced gas induces the particles in
bed 299 to flow upwardly within reactor 246 as oxygen is reacted with the
metal .br-::mi'de. At or near the top of the bed 293, the particles which contain
subsiantially solid metal oxide on the attrition-resistant support due to the
substantially complete reaction of the solid metal bromide with oxygen in
reactar 246 are withdrawn via & weir or cyclone or ather conventional means
of solid/gas separation, flow by gkavitj.f down line 264 and are introduced at or
near lhe- buttﬁm of the bed 298 of solid metal oxide particles in rea'ctor 240, In
this manner, reactors 240 and 246 can be operated continuously without
c‘nangi'ng the parameters of operation. |

In the embodiment illustrated in FIG. 68, oxygen is utilized as the
oxidizing gas and is transported in via line 2190 to reactor 246, Ac{:ordingly,
| 29
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the embodiment of the process of the present invention illustrated in FIG. BA
is modified such that the bromine vapor produced from reactor 246 is
transported via lines 242 and 225 directly to first reactor 230. Since oxygen is
reactive-and will not build up in the system, 'the need to condense the bromine
vapor to a liquid to remove unreactive components, such as nitrogen, is
obviated. Compressor 213 is not illustrated in FIG. 6B as substantially all
commércial sources of oxygen, such as a commercial air separator unit, wil‘l
provide oxygen to line 210 at the required pressure. If not, a compressor 213
could be utilized to achieve such pressure as will be évident to a skilled

artisan.

In accordance with another embodiment of the process of the present
invention that is illustrated in FIG. 7, the alkyl bromination and alkyl bromide
conversion stages are operated in a substantially similar manner to those
corresponding stages described in detail with respect to FIG. 4A except as

discussed below. Residual air or oxygen and bromine vapor emanating from

_reactor 246 is transported via line 247, valve 248 and line 242 and valve 300

to heat exchanger or condenser 221 wherein the bromine-containing gas is
cooled to a témperature in the range of about 30° C. to about 300° C. The
bromine-containing vapor is then transported via line 242 to vessel or reactor
320 containing a bed 322 of a solid phase metal bromide' in a reduced
valence state. The metal of the metal bromide in a reduced valence state is
selected from copper (Cu), iron (Fe), or molybdenum (Mo). The metal is
selected for the impact of its physical and thermodynamic properties relative
to the desired temperature of operation, and also for potential environmental
and health impacts and cost. Preferably, copper or iron are employed as the
metél, with copper being the most preferred. Thée solid metal bromide is
preferably immobilized on a suitable attrition-resistant support, for example.a
synthetic amorphous silica, such as Davicat Grade 57, manufactured by
Davison Catalysts -of Columbia, Maryland. More preferably the ‘metal is
deposited .in oxide form in a range of about 10 to 20 wi% on an alumina
support with a specific surface area in the range of about 50 to 200 m2/g, In
reactor 320, bromine vapor is reacted with the solid phase metal bromide,
preferably retained on a suitable attrition-resistant support at temperatures
30
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below about 300° C. and preferably between about 30° C. to about 200° C. in
accordance’ with the following general formula wherein M? represents the

metal:
2M?Br, + Br; —» 2MBrq.
In this manner, bromine is stored as a second metal bromide, i.e. 2M°Bry.1, in

reactor 320 while the resultant vapor containing residual air or oxygen is
venled -from reactor 320 via line 324, valve 326 and line 318.

The gas stream containing lower molecular weight alkanes, comprised
of mixture of a féed gas (line 211) and a recycled gas stream, is transported
or conveyéd via line 262, heat exchanger 352, wherein the das stream is
preheated to a temperature ih the range of about 150° C. to abouf-600° C,
valve 304 and line 302 fo a second vesse! or reactor 310 containing a bed
312 of a solid phase metal bromide in an oxidized valence state. The metal of
the metal bromide in an oxidized valence state is selected from copper (Cu),
iron {(Fe), or molybdenum (Mo). The metal is selected for the impact of its
physical and thermodynamic properties relative to the desired temperature of
operation, and alsol for potential environmental and health impacts and cost.
Preferably, copper or iron are employed-as the metal, with copper being the
most preferred. The solid metal bromide in an oxidized state is preferably
immobilized on a suitable attrition-resistant suppdrt, for exarﬁple. a synthetic
amorphous silica such as Davicat Grade 57, manufactured by Davison
Catalysts of Columbia, Maryland. More. preferably the metal is depositéd in an
oxide state in a range of 10 to 20wt% supported on an alumina support with a
specific surface area of about 50 to 200 m2/g. The temperature of the gas
stream is from about 150° C. to about 600° C., and preferably from about 200°
C. 1o about_450° C. In second reactor 310, the temperature of the gas stream
thermally decomposes the solid phase metal bromide in an oxidized valence
state to yield elemental bromine vapor and a solid metal bromide in a reduced

slate in accordance with the following general formula wherein M? represents
the metal:

2M%Bras; ™ 2M%Br, + Bry
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The resultant bromine vapor is transported with the gas stream containing
lower molecular weight alkanes via lines 314, 315, valve 317, line 330, heat
exchanger 226 prior to being introduéed into alky! bromination reactor 230.
Reactors 310 and 320 may be operated in a cyclic fashion. As
illustrated in FIG. 7, valve 304 is operated in the open mode to permit the gas
stream containing lower molecular weight alkanes to_be transported to .the

second reactor 310, while valve 317 is operated in the open mode to permit

. this gas stream with bromine vapor that is generated in reactor 310 to be
~ transported to alkyl bromination reactor 230. Likewise, valve 306 is operated

in the open mode to permit bromine vapor from reactor 246 to be'transported
to reactor 320, while valve 326 is operated in the open mode to permit
residual air or oxygen to be vented from reaclor 320. Once significant
conversion of the reduced metal bromide and oxidized metal bromide in
reactors 320 and 310, respectively, to the corresponding oxidized and
reduced states has occurred, these valves are closed as illustrated in FIG. 8.
At this point, bed 322 in reactor 320 is a bed of substantially metal bromide in
an oxidized state, while bed 312 in reactor 310 is substantially metal bromide
in a reduced state. As illustrated in FIG. 8, valves 304, 317, 306 and 326 are
closed, and then valves 308 and 332 are opened to permit the gas stream
containing lower molecular weight alkanes to be transported or conveyed via
lines 262, heat exchanger 352, wherein gas stream is heated to a range of
about 150° C to about 600° C, valve 308 and line, 309 to reactor 320 to
thermally decompose the solid phase metal bromide in an oxidized valence
state to yield elemental bromine vapor and a solid metal bromide in a reduced
state. Valve 332 is also opened to permit the resultant bromine vapor to be
transported with the gas stream containing lower molecular weight alkanes via
lines 324 and 330 and heat exchanger 226 prior {o being introduced into alkyl
bromination reactor 230. In addition, valve 300 is opened to permit. bromine
vapor e'manating from reactor 246 to be transported via line 242 through
exchanger 221 into reactor 310 wherein the solid phase metal bromide in a
reduced vale.nce state reacts with bromine to effectiQely store bromine as a
metal bromide. In addition, valve 316 is opened to permit the resulting gas,
which is substanfially devoid of bromine to be vented via lines 314 and 318.
32
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The reactors are operated in this manner until significant conversion of the
beds of reduced metél bromide and oxidized metal bromide in reactors 310
and 320, respectively, to the borresponding oxidized and reduced states has
occurred and then the reactors are cycled back to the flow schematic

illustrated in FIG. 7 by opening and closing valves as’previously discussed.

In the embodiment of the present invention illustrated in FIG. 9
the beds 312 and 322 contained in reactors 310 and 320, respectively, are
fluidized and are connected in the manner described below to provide for
continuoué operation of the beds without thé ‘nee'd to provide for equipment,
such as valves, to change flow direction to and from each reactor. In
accordance with this embodiment, the bromine-containing gas withdrawn from
the reactor 246 via line 242 is cooled to a iemperature in the range of about
30° C. to about 300° C. in exchangers 370 and 372, and introduced into the
bottom of reactor 320 which contains a moving solid bed 322 in a fluidized
state. The flow of this introduced fluid induces the particles in bed 322 to flow
upwardly within reactor 320 as the bromine vapor is reacted with the reduced
métal bromide entering the bottom of bed 322 in the manner as described
above with respect to FIG. 7. At or near the tob of the bed 322, the particles
which contain substantially oxidized metal bromide on the attrition-resistant
support due to the substantially complete reaction of the reduced metal
bromide with bromine vapor in reactor 320 are withdrawn via a weir, cyclone

or other cqnventional means of solid/gas separation, flow by gravity down line -

359 and are introduced at or near the bottom of the bed 312 in reactor 310. In
the embodiment illustrated in FIG. 9, the gas streém containing lower
molecular weight alkanes, comprised of mix_ture of a feed gas (line 211)and a
recycled gas stream, is transported or conveyed via line 262 and heat
exchanger 352 wherein the gas stream is heated to a range of about 150° C.
to about 600° C. and introduced into reactor 310. The heated gas stream
thermally decomposes the solid phase metal bromide in an oxidized valence
state present entering at or near the bottom of bed 312 to yield elementat
bromine vapor and a solid metal bromide in a reduced state. The flow of this
introduced gas induces the particles in bed 312 to flow upwardly within reactor
310 as the oxidized metal bromide is thermally decomposed. At or near the
33
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top of the béd 312, the particles which contain substantially reduced solid
meta! bromide on the attrition-resistant support due to the substantially
complete thermal decomposition in reactor 310 are withdrawn via a weir or
cyclone or other conventional means of gas/solid s'eparahtion and flow by
gravity down line 364 and introduced at or near the bottom of the bed 322 of
particles in reactor 310. In this manner, reactors 310 and 320 can be
operated continuously with changing the parameters of operation.

The process of the present invention is less expensive than
conventional process since it operates at low pressures in the range of .about
1 bar to about 30 bar and at relatively low temperatures in the range of about
20°C. to abéut 600 ° C. for the gas phase, and preferably about 20 ° C. to
about 180 ° C. for the liquid phase. These operating conditions permit the use
of less expensive equipment of relatively simble design that are constructed
from readily a_vailable metal alloys or glass-lined equipment for the gas phase
and polymer-|ined or glass-lined vessels, piping and pumps for the liquid

~ phase. The process of the present invention is also more efficient because

less energy is required for operation and the production of excessive carbon
dioxide as an unwanted byproduct is minimized. The. process is capable of
directly producing a m.ixed hydrocarbon. product containing various molecular-
weight components in the liquefied petroleum gas (LPG), olefin and motor
gasoline fuels range that have substantial aromatic content thereby
significantly increasing the octane value of the gasoiiné-range fuei
components, - |

While the foregoing preferred embodiments of the invention have
been described and shown, it is understood that the alternatives and
modificalidns. such as those suggested and ,othérs, may be made thereto
and fall within the séope of the invention. '
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1. A process for converting gaseous alkanes to olefins and liquid
hydrocarbons comprising: ' | | _
reacting a gaseous feed having lower molecular weight alkanes with
bromine vapor to form alkyl bromides and hydrobromic acid; and
reacting said alkyl bromides and hydrobromic acid in the presence of a
synthetic crystalline alumino-silicate catalyst and at a temperature sufficient to
form olefins and hydrobromic acid vapor.
2. The process of claim 1 wherein said bromine vapor is subsiantially dry,
thereby avoiding the formation of significant carbon dioxide along with said
alkyl.bromides. »
3. The process of claim 1 wherein said gaseous feed is natural gas.
4. The process of claim 3 wherein said natural gas is treated to 'remove
substantially all of tﬁe carbon dioxide and sulfur compounds therefrom prior to
reacting with said bromine vapor.
5.> The process of claim 1 wherein said temperature is from about 250° C. to
about 500° C. .
6. The process of claim 5 wherein said temperature is from about 300° C. to
about 450° C.
7. The process of claim 1 wherein said crystalline alumino-silicate catalyst is
a zeolite catalyst. _
8. The process of claim 7 wherein said zeolite catalyst is an X or Y type
zeolite catalyst.
9. The process of claim 8 wherein said zeolite catalyst is a 10 X zeolite
catalyst.
10. The process of claim 1 further comprising:
removing said hydrobromic acid vapor from said olefins by

neutralization reaction with an aqueous solution containing reaction products

obtained by oxidizing an aqueous solution containing a metal bromide salt, .

the metal of said metal bromide salt being selected from Cu, Zn, Fe, Co. Ni,
Mn, Ca or Mg bromide.

35
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11. The process of claim 1 wherein said bromine vapor is produced by
oxidizing an aqueous metal bromide salt solution, the metal of said metal
bromide salt being selected from Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca, or Mg.
12. A process for converting gaseous lower molecular weight alkanes to
olefins comprising:

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

reacting said alkyl bromides and hydrobromic acid in the presence of a
synthetic crystalline alumino-silicate catalyst to form olefins and hydrobromic
acid; and

converting said hydrobromic acid to bromine.
13. The process of claim 12 further comprising:.

dehydrating said olefins.
14. The process of claim 12 further comprising:

recycling said bromine that is converted from said hydrobromic acid to
said step of reacting with said gaseous feed, said bromine being recycled as a
vapor.,

15. A process for converting gaseous alkanes to olefins comprising:

reacling a gaseous feed having lower molecular weight alkanes with _

bromine vapor to form alkyl bromides and hydrobromic acid,

reacting said alkyl bromides and hydrobromic acid in the presénce of a
synthétic crystalline alumino-silicate catalyst and at a temperature sufficient to
form olefins and hydrobromic acid vapor; and '

removing said hydrobromic acid vapor from said olefins by reacting
said hydrobromic acid vapor with a metal oxide to form a metal bromide and
steam. . '
16. The process of claim 15 wherein said the metal of said metal oxide is
magnesium, calcium, vanadium, chrorﬁium. manganese, iron, cabalt, nickel,
copper, zinc or tin. |

17. The process of claim 15 wherein said metal oxide is supporied on a solid '

carrier.

18. The process of claim 15 wherein said metal oxide is contained in a bed in
a reactor.
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19. The process of claim 15 further comprising:

reacting said metal bromide: with an oxygen containing gas to obtain a
metal oxide and said bromine vapor. -
20. The process of claim 19 wherein said bromine vapor is used in the step of
reacting said gaseous feed having lower molecular weight alkanes.
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ABSTRACT

A pfocess for converting gaseous alkanes to olef.ins" and liquid
hydrocarbons wherein a gaseous feed containing alkanes is reacted with a
dry bromine vapor to form alkyl bromides and hydrobromic acid vapor. The
mixture of alkyl bromides and hydrobromic acid are then reacted over a
synthetic crystalline alumino-silicate catalyst, such as an X or Y type zeolite,
at a temperature of from about 250° C. to about 500° C. so as to form olefins,
higher molecular weight hydrocarbons and hydrobromic acid vapor. Various
methods are disclosed to remove the hydrobromic acid vapor from the higher
molecular weight hydrocarbons and to generate bromine from the
hydrobrohic acid for use in the process.
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PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEOSOS A OLEFINAS E
HIDROCARBUROS LIQUIDOS

ANTECEDENTES DE LA INVENCION

CAMPO DE LA INVENCION -

La presénte invencién se refiere a un proceso para convertir alcanos gaseosos
de menor peso mélecular a olefinas que resultan (tiles como mondémeros e
intermediarios en la produccién 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 coﬁ un vapor de bromo seco para formar bromuros
de alquilo y acido bromhidrico que a su vez se reaccionan sobre un catalizador de
aluminosilicato cristalino para formar olefinas e hidrocakbums de peso molecular mas
alto.
DESCRIPCION DE LA TECNICA RELACIONADA

El gas natural que se encuentra compuesto_fundamentalmente de metano y
otros alcanos livianos se ha descubierto en grandes cantidades en todo el mundo.
Muchos de los lugares en los cusles se ha descubierto gas natural se encuentran
alejados de las regiones pobladas las cuales presentan una signiﬁcanté infraestructura
ds 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
ecenomicos con respecto a la distancia sobre la cual se puede transportar gas natural
en forma gaseosa. La licuacidn criogénica del gas natural (LNG) ("GNL" en idioma
espariol) se utiliza freéuentemente para transportar de manera econdmica gas natural
en distancias largas. Sin embargo- este proceso LNG resulta costoso y existen
limitadas ihsta!aciones deA re-gagificacion en solamente pocos paises- que se
encuentran equipados para importar LNG.

oD

Otfro uso del metano hallado en el gas natural es como alimentacién para

procesos para la produccién de metanol. Metanol se elabora comercialmente mediante -

la conversiébn de metano a gas de sintesis (CO y M,) a aitas temperaturas
{(aproximadamente 1000 °C.) seguido por sintesis a altas presiones (aproximadamente
100 atmosferas). Existen varios tipos de tecnologias para la produccién de gas de
sintesis {Co y H;) a partir del metano. Entre los mismos se encuentra la reformacion a
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vapor de agua-metano (SMR), oxidacién parcial (POX), reformacién 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., v.
requieren - reactores u homos muy costosbs qué contienen tubos de aleacion
resistentes a |a.éorrosi6n 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
précti'cos conocidés que puedan operar a estas temperaturas, se reqhieren reactores
revestidbs con refmdaﬁos y calderas de calor ingtil de alta presién complejos y
costosos para extinguir y enfriar el efluente del gas de sintesis. 'Asiniismo. 8@ requiere
un costo de capital significante y grandes cantidades de potencia para la compresion
de oxigeno o aire a estos procesos de aita presion. De este modo, debido a las altas
temperaturas y presiones Involucradas, la tecnologia del gas.de sintesis es costosa,
resultandc en un producto de metanol de alto coéto lo cual limita los usos da mayor
valor del mismo, tales como materias de bases gquimicas y solventes. Ademas, la
produccién del gas de sintesis resulta termodindmicamente y quimicamente
ineficiente, produciendo grandes excesos de calor des-perdiciado y didxido de carbén
no deseado, lo 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 inversidn para este proceso es aun mas alto, En cada caso, Ia produccidn del
gas de sintesis representa una importante fraccién de los costos de capital para estos
procesos de conversion de metano.

Se han propuesto numerosas altemativas a la produccién convencional del gas
de sinlesis como una via al metano! o hidrocarburos liquidos sintéticos. Sin embargo,
a la fecha, por diversés razones, ninguna de estas alternativas ha alcanzado un estado
comercial. Algunos de los métodos previos alternativos de la técnica anterior, tales
como los gue se revelan en la Patente de los EEUU N° 5,243,098 o 5,334,777 a Miller,
ensefian reaccionar un alcano inferior, tal como metano, con un haluro metdlico para
formar un haluro metaloso y acido hidrohdlico los cuales a su vez se reducan con
oxido de magnesio para formar el correspondiente alcanol. “Sin embargo, la
halogenacién de metano utilizando cloro como el halégéno preferido resulta en una
selectividad pobre al haluro de monomaetilo (CHQCI), resultando en sub-productos no
deseados tales como CH.Cl; y CHCI, los cuales resultan dificiles de convertir o.
requieren una éevgra limitacién de conversian por pase y-por lo tanto velocidade_s de

?
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reciclado muy altas.

Otros procesos de la técnica anterior proponen la clormaclén catalitica o [a
brommac:én de metano como una alternativa a la generacion de gas de sintesis (CO y
H;). Para mejorar la selectividad de un paso.de halogenacién de metano en un
proceso global para la produccién de metanol, la Patente de los EEUU N° 5,998,679 a
Miller ensedia el uso del bromo, generado por descomposicién termal de un bromuro -
dé metal, para brominar alcanos en presencia de alcanos en exceso, lo cual resulta en
una selectividad mejorada a oompdestos intermedio‘s mono-halogenados tales como
bromuro de metilo. Para evitar las desventajas de utilizar lechos fluidizados de sélidos
mdviles, 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 N°s
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 canvierten ademas a los alcoholes
y éteres correspondieﬁtes. mediante la reaccién con oxidos de metal en lechos
circulantes de solidos moviles. Otra realizacién de la Patente de los EEUU N°
6,525,230 evita las desventajas de Iéchos mdviles 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 dimstilo (DME) conjuntamente con cualguier alcohol. Si bien
el DME Ves 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 conversion del proceso catalitico adicional muy. costoso para converiir
DME en .un producto actualmente comercializable. Se han propuesto otros procesos
que ‘evitan Ié necesidad para la produccion de gas de sintesis, tales como la Patente
de los EEUU N°s 4,655,893 y 4,467,130 a Olah en la cual e! metano se condensa
cataliticamente a los hidrocarburos de la gama de gasolina mediante condensacién
catalitica utilizando -cstalizadores superdridos. Sin embargo, ninguno ds estos
enfoques alternativos anteriores ha resultado en procesos comerciales.

Se sabe que los alcanos sustitutos, en particular el metanol, se pueden
convertir a olefinas y el rango de! hervor de los hidrocarburos de gasolina sobre
diversas formas de aluminosilicatos cristalines también conocidos como zeolitas. En el
proceso deAMetanol a Gasolina (MTG), se utiliza un catalizador de zeolita selectivo de

la forma, ZSM-5, para convertir metanol a gasolina. De este modo el carbén o gas de
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metano &2 -pu'éden convertir a metanal utilizande 1a tecnologia convencional y
posteriormente se puéden converlir a gafso!ina. Sin embargo, debide al alto costo en la
produccion de metanol, y 2 valores corrientes o proyectades para la gasolina, cf
process MTG no se congidera emnémicameni:e, viable. De’ este modo, existe una
necesidgad de un proceso econdmica pars la conversién de metano y otros alcancs
hallados en el gas natural a nlaﬁnas- e hidrocarburos de pesa malecular mas alto los
r.‘ﬁales. debido a su mayor densidad v valor, se transporian de manara mas e.cnnbmica
ayudando asi significativamente al desarrollo de reservas de gas natural remotas,
Existe una necesidad adicional de un proceso para convertir alcanos que se
encﬁent}an presenies en el gas natural que'e_s relativamante no costoso, sEHUTO Y
simple en cperacion,
DESGRIPCION ABREVIADA DE LA INVENCION

Para alcarzar lo antedicho v otros ohistives, y de acuerdo con los propasitos de
la presenta invencidn, 13l como se incorpora v se describe ampliamente en la presante,
una caracterizacion de Ia presenta invencitn es un proceEso que S@ proporciona para
convertic alcanos gaseosos a olefinas e hidrocarbures” liquidos. Una atimantéc.irﬁn
 gaseosa con alcangs de peso molecular mas bajo se reacciona con vapor de bromo
para formar bromuros de atquﬂn y acide bromhidrico. Los bremuros de alquilo y &l
acida brombhidrico se - reaccionan entohices en presencia. de 'un catalizader de
aluminosliicato cnstalma sintético y p una temperatura suficiente para formar clefinas y
vapor de émdn bromhidrico,

En otra caractetizacidén de la pragente lnvenclén se proporcnana un procesa
para convertir alcanos gaseosos de peso molscular mas bais a olefinas gue
comprende reacsionar una alimentacién gaseosa que contiens alcanos de peso
molecular mas bajo con vaper de bromo para formar bromuros de alguils v Acido
bromhidrico. Los bromuros de alquilo y 2l &cido bromhidrico $& reaccionan entonces
en |z presencia de un catalizador de aluminpsilicato cristalino sintético para formar
olefinas y Acide bromhidrico. El procese también incluye convertir el acido bromhidrice
a brome. ' » |

~ En min otra caracterizacion de la presents invencién, se provee un proceso
para convertir alcanos gaseosas a olefinas, Una alimentacion gaseosa que presenta
alcanos de pesb molecular mas bajo se reacciona con vapor de bremo para formar
bromures de alguilo y scide bromhidrico. Los bromuros de alquilz se reaccionan con
acido bromhidrico en la presencia de un calatizador de aluminosillcate cristaling
sintético y a una temperatura suficiente paré formar olefinas y vaper de &cido
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bromhidrice. El vaper de dcido bromhidrico e retira de a8 olefinas reactionande el
vapor de 4cido bromhidrico con un oxido de ﬁata1 para formar un bromuro de metal y
vapar de agua. . : : : : |
.BREVE DESCRIPCION DE LOS D\BUJOS

Los dibujos que acompafian, que se incorperan en y que forman parte de la
especificacion, ilustran Ias realizaciones de la presente invencion y,-conjuntamente con
la. descripcian, sirven para explicar los principios de la invancién;

En los dlbu;c-s

La FIG 1 es un dlagrama de flujc de bloques simglificado del procesn de Ia
prese nte Mvencidn;

C La FIG. 2 €5 una vista asquernatlca de una realizacion del proceso de la'
presente invenalan, . -
lLa FIG 3 5 upa vista esﬁuemética de ofra realizacién del procesc de la

presente Invencidn,

La FIG. 4A es una visla esguemiética de otra realizacién del proceso de la
presente invencidn; '

La FIG, 4B 25 una vista esquematlca de la realizacidn del proceso de I3
presente invencidn que sa lugtra en FIS. 44 represantandc un esquema de
procesamiento alternative que se puada amplear cuando se utiliza oxigana en lugar de
aire en |a etapa de oxidacion: - .

La FIG. 5A es una vista esquematica de Ia reﬁﬁzacién del proceso de la
presante invencion que se ilustra en la FIG. 4A con el flujo a través g lo& lechos de
éxido de metal estando invertide;

La FIG: 5B es una vista asquematica de la reaiizacion del proceso de Iz
. presenle invencion que se ilustra en la FIG. SA representandc un asquema de
procesamisnto alternativo que se puede emplear se utiliza oxigeno en lugar de aire en
la-etapa de oxidacion;

La FIG: 6A es una Vista; esquemética de otra reaﬁzacidn del processo de la
presente invencidn; _ '

La FIG. BB es una vista esqusmatica de la réaﬁzacirfm del process de i
pfeseﬁte"inlrencién gue se ifustra en la FIG. BA representands un esquema de
prul:esamlentc altarnatwc: que 58 pueds uhhzar en lugar de airaé &n la etapa de Ia
ﬁmdaclﬁn

La FIG. 7 es una vista esquemdtica de olra realizacién 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 esqueméticé de ofra realizacién del proceso de la
‘presente invencién.
 DESCRIPCION DETALLADA DE LAS REALIZACIONES PREFERIDAS
Tal como se utiliza a lo largo de esta descripcién, el termino “"alcanos de peso
molecular mas bajo” se refiere a metané. etano, propano, pentano,. 0 mezclas de los
‘mismos. Tal como sé uliliza también a lo largo de esta descripcién, “bromuros de
alquilo® se refiere a- alcanos mono, di y tri ‘brominados. Asimismo, el ‘gas de
alimentacién en las lineas 11 y 111 en las realizacicnes del proceso de la presente
invencion tal como se ilustra en las FIGS. 2 y 3, réspectivamente, es preferentemente
. gas natural que se puede tratar para retirar compuestos de azufre y bidxido de carbén,

En todo caso, resulta importante observar que pequefias cantidades de dioxido de -
carbdn, por ejemplo mencs 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
la presente invencion se ilustran en fas FIGS. 2 y 3. Con referencia a la FIG. 2, un flujo
de ga's 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 presién en el rango de
aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar, se transporta por medio de la
linea, cafo 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
el bromo liquido se vaporiza. La mezcla de alcanos de peso mdlecular mas bajo y
vapor de brome seco ée alimenta a! reactor 30. Préferenternente, la relacién molar de
alcanos de peso molecular mas bajo a vapor de bromo seco en la mezcla introducida
dentro del feactor 30 es en exceso de 2.5 : 1. El reacﬁor 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 sl primer reactor 30, los alcanos de paeso molecular mas bajo se reaccionaﬁ
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 bromhldrico. E! limite superior del rango de la
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temperatura de gperacién es mayor que &l limite superisr del rango de la terhperatura
de inicio ds |a reaccién a la cual la mezcla de alimentacion se calienta debido ala .
n.aturaleza exctérmica de la reaccidn de brominacion. En &l casoc del metano, la
formacion.de Bromuro de metilo oourre de scuerdo con 1a giguiente reaccién general

CH{(g) + Brz (g) — CHyBr (g) + HEr (g)

" Esta reaccion ocurre con un grado de selectividad significativaments alto al
bromuro de metile, Por ejempﬂo. én el case de la brominacic'ah de maetana, una relacion
de metanc a bromo de aproximadaments 4,5 1 aumeﬁta la selectividad al bromurote
metil mono-halogenado. Asimismo, pequefias cantidades de ‘dibmmnmetano ¥
tribromometans se forman en la reaccién de brominacion, Alca_nos superiores, tales
coma etanc, propano y butano, tamblén son facllmente brominados resultande en
especies brominadss mone y miltiples tales como los bromuros de etile, bromures de
prapilo y bromuros de butilo. Si-se uliliza upa relacion da alcano & _broma
s‘ignlﬂcaiiva'me nte menor a aproximadamente 2,5 a1, ocurre una manor selectividad al
bromuro de metilo y se ohserva una sigrificante formacién de hollin de carbén no
deseado. Ademds, i vapor del broms seco que s alimenta dentre del primer reactor
30 s2 encuentra substancialmente libre de agua. El solicitanta ha descubierto qus |a
gliminacién de substancialmente |a lotalldad' del vapor de agua del paso de
brorninacién en el primer reactor 30 elimina substancialmente Ja formacién de dibxido
de- carbdn na deseade sumentando asi la seleatlmdad de la brominacién de alcano a
bromuros de anuﬂﬂ 8 aliminando la gran cantidad de calor dasperdlclado genarado &n
la formacion de dixido de carbon a partir d& alcanos,

. BY efluente que contlense bromuros de alqunlo y acido bramhidrico se refira del
primer reactor por medic de la linga 31 y se enfrla parcialmente a una temperatura en
el rango de aproximadamente 15[]“ C. a aproximadamente 450° C. en el
intercambiador de calor 32 antes de fluir al sagundo reacior 24, En el segundo reactor
34, los bromuros de- alguilo se reaccionan " exolérmicamente a un rangc de
temperaturas de aproximadamente 250° C. a aproxiﬁ'ladamenté 50d° c y -a‘ ung
presitn en- el range de aproxlmadamente 1 a 20 bar, sobre un lecho Fj fjo 33 de
. catalizador de slumincsilicato cristaling, prafarentemente un catalizador de zeolita, y
mas preferentsmente un catalizador de zeofita tipo X o tipo Y. Una zeolita preferida es
una zeolita de tips 10 X o de tipo Y, pero en &l procesc de la presente invencién se
pueden -utilizar'mraﬁ zeolifas con distintas acida_z ¥y diferentes tamanos de poros, queé
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se sintetizan variando la relacion de alumina a silice, tal como le resultara evidente a
una persona con expériencia en 1a técnica. Si bien el catalizador de zeolita se utiliza
preferentemente en una forma proténica, una forma de sodio o una forma
proténica/sodio mezclada, la zeolita también se puede modificar mediante un
intercambio de iones con otros cationes de metales alcalinos, tales como Li, K o 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 alternativos presentan un efecto de desplazar la selectividad de la
rqaccién. Otros catalizadores de zeolita que presentan acidez y tamafos de poro
variab!eé, que se sintetizan variar_\do la relaciéon de alimina a silice se pueden utilizar
en el sequndo reactor 34 tal como le resultaré evidente a una pefsona_ con experiencia
en la técnica. En e'svte reactor, los bromuros de alquilo se reaccionan péra producir una
mezcla de olefinas y diversos hidrocarburos de mayor peso molecular, y vapor de
acido bromhidrico adicional. '

La temperatura a la cual se opera el segundo reactor 34 es un parametro
importante para determinar la selectividad de la reaccidn a las olefinas y diversos
hidrocarburos de peso molecular mas alto. Se prefiere operar el sg'gundo reactor 34 a
una temperatura dentro del rango dﬂe aproximadamente 250° a 500° C. Las
temperaturas superiores a aproximadamente 450° C, en el segundo reactor resuitan
en rendimientos aumentados de hidrocarburos livianos, tales come 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 alte. Se observa asimismo que el bromuro de metilo parece
resultar mas reactivo sobre un rango de tempefaturas mas bajo relativo &l cloruro de
metilo u.otros oofnpuestos'de metilo sustituldos tales'como metanol. Notablemente, en
el caso de la reaccion de bromuro de alquilo sobre el cata‘!r‘zador de zeolita 10 X
preferido, también ocurren réacciones de ciclizacion tal que las fracciones C7 +
contienen sustanciales aromdticos sustituidos. A temperaturas en aumento que
alcanzan los 400° C, la conversion de bromuro de metil aumenta hacia un 90% o mas,
sin émbargo la selectividad hacia los productos Cs+ disminuye y la selectividad hacia
los productos mas livianos, particularmente las olefinas, aumenta. A temperaturas que
exceden los 556“ C, ocurre una alta conversion de bromuro de-metilo a metano y
coq»ue carbonoso. En el rango de temperatluras operativés 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 !6' largo del tiempo durante la
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operacion, provocando una disminucién en la actividad del catalizador sobre una
cantidad de horas, hasta cientos de horas, dependiendo. de las condiciones de
reaccéién 'y de la composicidn del gas de alimentacién. Se cree que temperaturas de
reaccion mas elevadas superiores a aproximadamente 400° C, asociadas con la
formacién de metano favorecen el craqueo termal de bromuros de alquilo y la
formacién de carbén 0 coque y por lo tanto un aumenio en la velocidad de
desactivacion del catalizador. Invarsamente, 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 desorpcioﬁ de productos mas
pesados dsl cataliiador. Por lo tanto, temperaturas de operacién dentro del rango de
aproximadamente 250° C a aproximadamente 500° C, pero preferentemente en el
rango de aproximadamente 300° C a aproximadamente 450"’ C en el segundo reactor
34 equilibran la selectividad aumentada de las olefinas deseadas y los productos Cs+ y
velocidades reducidas de desactivacién debido a la formacién de carbon, contra una
conversidon mas elevada por pase, lo cual minimiza la cantidad de catalizador,
velocidades de reciclado y tamafo del equipo requerido.

o El catalizador se puede regeneraf periddicamente in situ, aislando e! reactor 34
del flujo de proceso normal, purgando con un gas inerte por medio de la linea 70 a una
presidn en un rango desde aproximadamente 1 a apro'xim'adamente' S bar a una
temperatura elevada en el rango de aproximadamente 400° C a aproximadamente
650° C, para retirar material no reaccionade adsorbido sobre el catalizador hasta
donde resulte practico, y luego posteriormente oxidando el carbdn depositado a CO;
mediante el agregado de aire o oxigenc inerte diluido con gas al reactor 34 por medio
de .la linea 70 a una presion en el rangoe de aproximadamente 1 bar a
abroximadamente 5 bar a una temperatura elevada en el rango de aproximadamente
400° C a aproximadamente 650° C. Dioxido de carbén y aire residual o gas inerte se.
purga del reactor 34 por medio da la linea 75 durante el periodo de rege‘neracién.

El efluente que comprende olefinas, los hidrocarburos de peso molecular mas
alta y Acido bromhidrico se retira del segundo. reactor 34 por medio de la linea 35 y se
enfria a una temperatura en el rango de 0° C a aproximadamente 100° C en el
intercambiador 36 y se combina con efluente de vapor en la linea 12 del removedor de
hidrqcarburo 47, que contiene gas de alimentacion e hidrocarburos residuales
removidos por contacto con el gas de alimentacién en el removedor de hidrocarburo
47. La mezcla de vapor combinada se pasa a un depurador 38 y se contacta con una
solucién acuosa concentrada parcialmente oxidada de sal de bromuro de metal que
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contiene hidréxido de metal y/o éxido de metal y/o eépecies de oxi-bromurc de metal,
que se transporta a un depurador 38 por medio de la iinea 41. El metal preferido de la
sal He bromuro es Fe(lll), Cu(ll) o Zn{ll}, o mezclas de los mismo, ya que estos
resultan menos costosos y se oxidan fcilmente a temperaturas mas bajas en el rango
de abroximadamente' 120° C a aproximadamente 180° C, p-ermitiendo el uso de
equipos revestidos con vidrio 0 revestidos con ﬂuoropolimero.; si bien en el proceso de
la presente invencion se pueden utilizar Co(ll), Ni(11), Mn(Il}, V(il}), Cr(Il) u otros metales
de transicion que forman sales de bromuro que se pueden oxidar. Alternativamente, se
pueden utilizar metalesba!calinotérreos que también forman sales de bromuro que se
pueden oxidar, tales como Ca {Il) o Mg (Il). Cualquier hidrocarburo liquido condensado
en el depurador' 38 se puede despumar y retirar en la linea 37 y agregar a fos

hidrocarburos liquidos que salen de la unidad de recuperacién del producto 52 en la -

linea 54. E! acido bromhidrico se disuelve en la salucidn acuosa y se neutraliza por el
hidréxido de metal y/o oxido de metal ylo especies de oxi-bromuro de melal para
proporcionar sal de bromurc de metal en solucidn y agua que se retira del depurador
38 por medio de la linea 44.

' La fés'e de vapor residual quelcontiene olefinas y los hidrocarburos de peso
molecular més alto que se retira como efluente del depurador 38 se envia por medio
de la linea 39 al deshidratador 50 para retirarl'substancialmente la totalidad del agua
por ‘medio de .la linea 53 de! 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 adémds por medio de la linea
51 a la unidad de recuperacién del producto 52 para recuperar,oléﬂnas y la fraccién de
hidrocarburo Cs + la géma de la gasolina como un preducto liquido en 1a linea 54. En el
proceso de ia presente invencién se puede emplear cualquier método convencional de
deshidrataci'dn y recuperacién de liquidos, tales como la ‘adsorcidn desecante de lecho
sélido seguida por condensacién refrigerada, expansién criogénica, o la circulacién de
aceite de absorcién u ofro solvenie, tal como se utiliza para procesar flujos de gas
natural o gas de refinerfa, 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 prodﬁcto 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 ;:ompresor 58. El vapor residual
reciclado descargado-del compresor 58 se divide en dos fracciones. Una primera

fraccién que es igual a al menos 2,5 veces el volumen molar de gas de alimentacién
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se transborta por medio de la linea 62 y se combina con bromo liquido seco
transportado por la bomba 24, calentado en el intercambiador 26 para vaporizar el
bromo y alimentado dentro def primer reactor 36. La segunda fraccion se escurre de la
linea 62 por medio de la linea 63 y se regula con la vélvqla de control 60, a una
velocidad suficiente para diluir la concentracién de bromuro de alquilo al reactor 34 y
absorber el éalor de reaccion {al que ese reactor 34 se mantiene a |a temperatura de
operacion seleccionada, preferentemente en él_ rango de aproximadamente 300° C a
aproximadamente 450° C a fin de maximizar conversién versus selectividad y
minimizar la velocidad de desa_cti\)acién del catalizador debido a !a deposicién de

. carbén. De este modo, la dilucién proporcionada por el -efluente de vapor reciclado
permite controlar la selectividad de la brominacién en el primer feactor 30 ademas de
moderar la tempsratura en el segundo reactor 34.

El agua que contiene sal de bromuro de metal en solucién que se retira del
depurador 38 por medio de la linea 44 se pasa al removedor de hidrocarburo 47 en
donde hidrocarburos disueltos residuales se remueve de la fase acuosa a través del
contacto con el gas de alimentacién entrante transportado por medio de la linea 11. La
solucion acuosa removida se transporta desde el removedor de hidrocarburo 47 pdr
medio de la linea 85 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
absorbédor-48 en donde el bromo residual se recupera del flujo de la purgacléh de aire
en la linea 67. El efluente de ia solucion acuosa del depurador 48 se transporta por
medio de (a linea 49 a un intercambiador de calor 40 a ser pre-calentado a una
temperatura en el rango de aproximadamente 100° C a aproximadamente 600° C, y
ain 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 é una presion en el rango de
aproximadamente presidn ambiente a aproximadamente 5 bar al rémbvedor de bromo
14 para remover bromo residual del agua que sa 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 & una presibn en el rango de aproximadamente presion ambiente a
aproxlmadamente 5 bar y a una temperatura en el rango de aproximadamente 100° C
a aproximadamenta 600° C, perc mas - preferememente en el rango de
aproxlmadamente 120° C a aproximadamente 180° C a fin de oxidar una solucién de
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sal de bromuro de metal acuosa para proporcionar bromo elemental e hidréxido de
metal y/o 6xido de metal y o especias de oxi-bromuro de metal. Tal como se expone
anteriormente, si bien se puede utilizar Co{)1), Ni(ll}, Mn(l'l), V(I1}, Cr{ll} 1 otros metales
de transicién que forman sales de bromuro que se pueden oxidar, el metal preferido de
la sal de bromuro es Fe(lil), Cu(ll), o Zn{ll), o mezclas de los mismos, ya que estos
resultan menos costosos y s6 oxidan faciimente a teﬁwperaturas mas bajas en el rango
de aproximadaménte 120° C a aproximadamente. 180° C, permitiendo el uso de
equipos revestidos con vidrio o revestidos con fluoropolfmero. Alternativamente, se
podrian utilizar metales alcalinotérreos que también forman sales de_bromuro que se
pueden oxidar, tales como Ca (II) o Mg (I). '

El &cido bromhidrico reacciona con el hidroxido de metal y/o oxido de metal y/o
especies de oxi-bromuro de metal asi formado para prop}drcionar una vez mas la sal -
de bromurc de metal'y agua. El intercambiador de calor 18 en el reactor 16 suministra
calor para vaporizar égua y bromo. De este modo, 1as reacciones globales resultan en
la oxidacién neta de acido bromhidrico producido en el primer reactor 30 y el segunde
reactor 34 al bromo elemental y vapor de agua en Ia fase Ilquida catalizado por el
dxido de bromuro/metal de metal o hidréxido de metal que opera en un ciclo catalitico.

En el caso .del bromuro de metal siendo Fe(ll1)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,0 = 3H(+a) + 3Br(-a) + H;O
3) 3H(+3%) + 3Br(-a) + Fe(OH)3 = Fe(+3% + 3Br(-é).+ 3H,0

- El agua y bromo elemental y cualquier nitrégeno 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 -1 8, se enfrian en el condensador 20 a una temperatura en el
rango de aproximadamente 0° C a aproximadamente 70° C, y una preéién en el rango
de aproximadamenta‘presidn 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 bramo adicional que se condenéa 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
01 %. De este modo se puede obtener fécilménte un vapor de bromo
substancialimente seco condensando agua y bromo liquido, decantando agua
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medianté una simple separacién fisica y posteriormente re-vaporizando el bromo
liquido. , '

El bromo liquido se bombea en 1a 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 recubera y se recicla dentro del proceso.
El nitrégeno 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 solucién dentro de y
mediante reaccion con bromuros de metal reducides en el flujo de [a solucion de
bromuro de metal acuosa 65. El agua se retira del separaddr 22 por medio de la linea
27 y se introduce dentro del removedor 14. .

En otra realizacion de la invencién, con referencia a la Figura 3, un flujo de gas
que contiene alcanos de peso molecular mas bajo, compuesto por una mezcla de un
gas de alimentacion mas un flyjo de gas reciclado a una presidn en el rango de
aprbximadamen'le 1 bar a aproxlmadarhente 30 bar, se transporia por medio de la
linea, cafo o conducto 162, se mezcla con liquido de bromo seco se transporta por
medio de la bomba 124 y se pasa al intercambiadar de calor 126 en donde el bromo
liquido se vaporiza. La mezcla de salcanos de pesoc molecular nﬁas bajo y vapor de
bromo seco se alimenta al reactor 130. Preferentemente, la relacién molar de los
alcanos de peso molecular mas bajo a vapor de bromo seco en la mezcla introducida
dentro de! 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 reaécién en el rango de aproximadamente 250° C a aproximadamente 400° C.
En el primer reactor 130, fos alcanos de peso molecular mas bajo se reaccionan
exotérmicamente con vapor de bromo seco a una temperatura relativaménte baja en el
rango de aproximadamente 250° C a aproximadamehte 800° C, y a una presién en el
rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30 bar para producir bromuros
de alquilo gaseosos y vapores de acido bromhidrico. El limite superior del rango de la
temperatura de operacién es mayor que el limite superior del rango de la temperatura
de inicio de la reaccion a la cual se calienta la mezcla de alimentacién debido a la
naturaleza exotérmica de Ia reaccion de brominacién. En el caso del metano, ocurre ia
formacién de bromuro de metilo de acuerde con (a siguiente reaccion general:

CH. (g) + Brz (9) — CH:Br (g) + HBr (9}
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 Esta reaccion.ocurre con un grado significativamente alto de selectividad al
bromuro de metilo. Por ejemplo, en el caso de bromo reaccionando con un exceso
molar de metano a una relacién de metano a bromo dé 4.5 : 1, ocurre una alta
selectividad al bromuro de metilo mono-halogenado. En la reaccién de brominacion se
forman también pequefas cantidades dibrcmometano y tﬁbromometano. Los alcanos
superiores, tales como etano, propano, y butano, también sé 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 relacién 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
formacién significativa de hollin de carbén 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 eliminacidn de substancialmente |a
totalidad del vapor de agua del paso de brominacién en el primer reactor 130 elimina
substancialmente la formacién de diéxido de carbén no deseado aumentando asi la
selectividad de brominacion de alcano a bromuros de alquilo y eliminando la gran
“cantidad de calor desperdiciado generado en la formacién de didxido de carbén a
partir de alcanos.
El efluente que contiene bromuros de alquile y acido bromhidrico es retirado del
primer reactor 130 por medio de la !Inea 131 y se enfria parcialmente a una
“temperatura en el rango de aproximadamente 150° C a 450° C en el intercambiador de
caler 132 antes de fluir al segundo reaclor 134, En el segundo reactor 134, los
bromuros de alquilo se reaccionan exotérmicamente a un rangoe de temperatura desde
aproximadamente 250° C a aproximadamente 500° C, Yy una presion en el rango de
" aproximadamente 1 bar a 30 bar, sobre un Iechq fijo de catalizador de aluminosilicato
cristaline, 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 o Y,
si bien en el proceso de la presente invencion se pueden utilizar otras zeolitas con
distintas acidez y tamafio de poro, que se sintetizan variando la relacién alimina-a-
sllice tal como resultard evidente a aquella persona con experiencia en la técnica. Si
bien el catalizador de zeolita se utiliza preferentemente en unavforma' protdnica, una
forma de sodio ¢ una forma proténica/sodio. mezclada, tal como Li, K, o Cs, con
cationes de metal alcalinotéreos, tales como Mg, Ca, Sr o Ba, o con cationes de
metales de transicion , tales como Ni, Mn, V, W, o a la forma hidrégeno. Estos diversos
cationes alternativos presentan un efecto de desplazar la reaccién de selectividad.
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Otros catalizadores de zeolita que presentan acidez y tamafio de poro variables, que
se sintetizan variando la relacién alumina-a-sfiice se pueden utilizar en el segundo
reactor 134 tal como le resultara evidente a una persona con éxperiencia en ia técnica.
En este reactor, los bromuros; dé alquilo se reaccionan para producir una mezcla de
olefinas e hidrocarburos de peso molecular mas alto y vapor de acido bromhidrico
adicional. ‘ '

' La temperatura a la cual se opera el segundo reactor 134 es un parametro
importante en determinar la selectividad de 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 méas preferentemente dentro del rango de aproximadamente 300° C a 450° C. Las
temperaturas éuperiores 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 mads bajas aumentan los
rendimientos de Iaé olefinas tales como etileno, propileno y butileno y preductos de
hidrocarburo de peso molecular mas pesado. Notablemente, en el caso de los
bromuros de alquilo reaccicnando sobra el catalizador de ieolita 10 X preferido, las
reacciones de ciclizacion ocurren tal. que las fracciones C;+ producidas contienen
aromaticos sustituidos substanciales. A temperaturas en aumehto que se acercan a
los 400° C, la conversién 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 livianas, particularmenté las olefinas, aumenta. A temperaturas que
exceden el 550° C ocurre una conversidn casi compista de bromuro de metilo a
metano y coque. En el rango preferido de températuras de operacién de
aproximadamente 300° C a 450° C, como un sub-producto de la reaccién, una
pequefia cantidad de carbdén se acumulara sobre el catalizador a lo largo del tiempo
durante la operacién, causando una disminucién en la actividad del catalizador sobre
~un rango de varios cientos de horas, dependiendo de las condiciones de reaccién y la
composicién del gas de alimentacién. Se observa que temperatura.s de reaccién mas
altas supériores a -aproximadamente 400° C favorecen el craqueo de bromuros de
alquilo con la formacion de carbén y por lo tanto aumenta la velocidad de.
desactivacion del catalizador. A la inversa, la .oparacfén en el extremo inferior del
rango de temperatura, particularmente por debaj6 de aproximadamente 300° C
también puéde promover el co_quefaccién, probablemenie a lal velocidad de desorcién
reducida de los productos de hidrocarburo. Por lo tanto, las temperaturas de operacion
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dentro del rangc.da aproximadamente 250° C & 500° C, pero mis preferentemente en
el ranygo de aproximadamente 300° C a 450° T an el segundo reactor 134 equilibran |a
salectlmdad aumeantada hacia ias olefinas v productos Ca+ deseados y velogidades,
mas I:-ajas de desactivacian debido a fa furma::mn de carbén, contra mayer conversion
por paso, lo cual mlmmlza la cantidad de catalizador, las velocidades de reciclado y ef
tamanu de equipa requeride. .

' EI catalizador se puede regenerar perlrﬁdmamenta in gifu, aislando al reactor
134 del ﬂu;o de procese normal, purgando con uh gas inerte por medm de lalinea 170
a una prasion en el rango de aproximadamente 1 bar a gaproximadamente § bar y una
temperatura elevada en el rengo de 400° C a 850" € para 'retimr material no
reaccionado adsorbido sobre el catalizador hasta donde resulta practico, y luego
_posterlormente exidando el carbén depositado a CO, mediante el agragado de airs o
oxlgena diluide con gas inarte por medio de la linea 17C al raactor 134 a una presion
en el rango de aproximiadamente 1 bar a aproxim'adamante 5 bar ¥ una femperatura -
elevada en el rango de 400° G a 650° C. Didxido de carbén y gas inerte o aire residual

son purgados dal reactor 134 por medio de la linea 175 dura.nte el perfodo de
reg&neramén '

E) efluante gue comprende olefinas, los hidrocarburos de pese molecular mas
alto y dcido bromhidrico es refirade del segunde reactor 134 por medic de 12 linea 133, -
e enfria a una temperatura an el rango de aproximadam ente 0°C a aproximadamente
100° C en el intercambiador 136, ¥ se combina con efluents de vapor en la linea 112
del removedor de hidrocarburo 147. A cantinuacion la mezcla se pasa a un depurador
138 y-5e contacta con un agua remavida, recirculada que se transperta 8 un depurader

138 8n |a linga 164 mediante cualquier medio adecuade, tal como la bomba 143, v se
enfria hasta alganzar una temperatura en el rango de apro_ximadémente " C a
_apmflmadamer;ta 50° C. en el intercambiador de calor 158. Cualquier producto
hidrocarburo liquidd condensador en el-depura-:lor 132 se puede despumar y retirar
"come flujo 137 y agregar al producto hidrocarburo lguide 154. E) scido bromhidrico se
disuelve en el depurador 138 en la solucidn acuosa que se retira gel depurédnr 138
por medio de la linea 144, y se pasa al removedor de hidrocarbure 147 en donde ‘
hidrocarburos residuales disueltas en la solucidn acucsa es removide mediante
contacta con el gas de slimentacién 111, El efluente de (a fase acuosa reﬁcwida del
removedor de hidrocarburp 147 se enfria a una temperatura en el rango de
aprommadamenle 0° C a aproximadamente 50" Cenel intercambiagér da calor 146 .
'uego se pasa por madio de la inga 165 al absomedor 148 en donds . brome residual
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sa recupera del flujo de purgacion 167,

La fase de vapor residual que contiene olefinas y el hidrocarburo de peso -

molecular mas alto se retira como efluente del depurédor 138 y se re-envia al
deshidratador 150 para retirar substancialmente la totalidad del agua del flujo de gas.
A continuacion el agua se retira del deshidratador 150 por medio de la linea 153. El
flujo de gas seco que contiene olefinas y los hidrocarburos de peso molecular mas alto
se pasa ademas por medio de la linea 151 a la unidad c!e rewperat_:ic'm de producto'
152 para recuperar las olefinas y la fraccién de hidrocarburo Cst la gama de la
gasclina como un producte liquido en la linea 154. En Ia implementacién_de esta
invencién se p'uede emplear cualquier método convencional de deshidratacién y
recuperacidn de liquidos tal cbmo adsorcién de desecante de lecho sélido, seguido
por, por ejemplo, condensacién refrigerada, expansion criogénica, o aceite de
absorcion circulante, u otros solventes tal como se utiliza para procesar fiujos de gas
natdral o gas de refineria y recuperar hidrocarburos olefinicos, tal como se conoce por
una persona con experiencia en la técnica. El efluente de vapor residual de l2 unidad
de recuperaciéh del producto 152 se divide entonces en un flujo de la pﬁrgap@én 157

que se puede utilizar como combustible para el procesc y un vapor residual reciclado .

que se comprime por medio del. compresor 158. El vapor residual reciclado
descargado del compresor 158 se divide en dos fraccicnes. Una primera fraccién que
as igual a al menos 2,5 veces el volumen del‘gas de alimentacion se transporta por
medio de-la linea 1'62, se combina con el bromo liguido transportado enlalinea 125y

se pasa al intercambiador de calor 126 en donde el bromo liquido se vaporiza y se-

alimenta dentro del primer reactor 130. La segunda fraccion que se escurre de I'a linea
162 por medio de la linea 163 y se regula por la valvula de control 160, a una
velocidad suficiente para diluir !a concentracién del bromuro de alquilo al reactor 134 y
absorber el calor de la reaccién tal que el reactor 134 se mantierie a la temperatura de
-opefacié,n seleccionada, preferentemente en el rango de aproximadamente 300° C a
aproximadamente 450° C a fin de& maximizar la conversibn vs, la selectividad y
minimizar la velocidad de desactivacion del catalizador debido a la deposicién de
carbon. De este modo, la dilucion proporcionada por el efluente de vapor reciclado
permite controlar la selectividad de 1a brominacién en el primer reactor 130 ademas de
moderar 1a temperatura en el segundo reactor 134, '

Oxigeno, aire ehriquecido con oxigeno o aire 110 se suministra por medio del
ventilador o compresor 113 a una presion en el rango de aproximadamente presion
~ ambiente a aproximadamente 5 bar al removedor de bromo 114 para remover el
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brumo residual del agua que deja el remuvedor por medio de la'linea 164 y se divide
eh dos porciones. La primera porcion dei agua remavida se recicla por medio de la
“linea 184, se enfria en el intercambiador de calor 155 3 una tempsratura en 8l rango
de aproximadamente 20° C a aproximadamente 50° C, y se mantiens 3 una presisn
suficienta para ingresar dentre del depurador 138 medianta cualquier medio adecuado,
tal como la bomba 143. La porcign de agua qus se recicla s& sclecciona tal que al
efluente de la solucion de cido bromhidrico retirado del depurador 1381por medio de
la linea 144 presenta una concentracién en el range de aproximadamente un 10 % a
aproximadaments un -5{1 % en pesa de acido brombidrico, pero mas preferentemenie
en el rahgo de aproximadamente un 30 % a éproximadamenta un 48 % en peso para
minimizar la cantidad de agua que ss debe vaporizar &n s intercambiader 141 y & pra-
ca1antadur 119 ¥y minirnizar la presién dg vapor de HBr sobra el dcido resultante. Lina
segunda pca‘clﬁn de agua del removeder 114 se retira de 1a linga 164 y el procese par
medio ¢& 1a linea 138...
E! 4cido brnmmdnco disueho que ge encuentra contenido en el efluante de [a
solucién acuosa de! depurador 148 se transpor‘ta’por medlc'de ta Iinea 149 y se
combing . con el oxigeno, el aire enriquecido con oxigeno o ¢l aire que sale def
removedor de bramo 144 en la linea 115. El efluante de Iz solucion acucsa y ef
oxigeno, @ aire enriguacido con oxigeno o el aire combinados se pasa a un primer
lado dei intarcambiad-or de calor 141 y a través del pre-calentador 118 en donde |a
mezcla se pre-calienta hasta una femperatura en &) rango de aproximadamente 100° C
a aproximadaments B00° C y mas preferentemente en ai rangs de aproximadamante
120°C a aproximadamentev 1807 C, y sa pasa a un tercer reactor 117 que coniiena una
sal de bromuro de matal o éxidoc de metal. El matal preferido de ia sal de bromuro o
oxido de metal es Fe(lll), Culll} o Zn(ll} si bien se pucden utilizar Co{il), Ni(ll), Mn{ll‘j,' -
V{N}, Cr{l}) u otros metales de transicién que forman sales de bromure que se pueden
oxi-dar.,'._ﬂdternaﬁvamehte, se podria utilizar metales alcalinotéreos que tarbién forman
sales de bromuro que se puaden oxidar, tales como Ca(ll} o Mg(I). La sal de bromuro
de metal er &l reactor de oxidacién 117 se hueda,utilizar como una solucién adui:-sé
‘concentrada o preferentemente, la solucion de sal acuosa concentrada s pueds
absorber dentro de un soporte inerte resistente al dcide, peroso, da draa de superficie
alta tal como gel de silice. Mas preferentemente, Ia forma ¢xido del metal en un ranga
de 10 a 20 % en peéu se deposita snbfe un seporte inerte tal como allmina con un
4rea de superficie especifica en e} rango de 50 a 200 m2fg, E! reactor de oxidacion
117 opera a una presidn en el range de aproximadamante presién ami:ui_ente a
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aproximadamente 5 bar y a una temperatura en el rango de aproximadamente 100° C
"a 600° C, pero mas préferentemente en el rango de aproximadamente 120° C a 180°
C; en el mismo, el bromuro de metal se oxidé por oxigeno, proporcionando bromo
e!emental e hidroxido de metal, 6xido de metal o especies de oxi-bromuro de metal o,
oxudos da metal en el caso de la sal de bromurc de metal soportada o Oxido de metal
operado a temperaturas mas elevadas y presiones mas bajas a las cuales el agua
puede existir fundamentalmente como un vapor. En cualquiera de los casos, el acido
bromhidrico reacciona con el hidréxido de metal, oxi-bromure de metal o especies de
oxido de ‘metal y se neutraliza, restaurando ia sal de bromuro de metal y
proporcionando agua. De este modo, la reaccién global resulta en la oxidacidn neta de
acido bromhidrico producido en el primer reactor 130 y el segundo reactor 134 a
bromo elemental y vapor, catalizado por el bromuro de metal/ hidréxido de metal u
6xido de metal operanda en un ciclo catalitico. En el caso del bromuro de metal siendo
Fe(ll)Br2 en una solucién acuosa y operada en un rango de presion y de temperatura
en las cuales el agua puede existlr como un liquidoe, se cree que los reactores son tal
como se detalla a continuacion: ’

1) Fe(+3%) + 6Br(-a) + 3H(+a) + 3/20,(g) = 3Br,(g) + Fe(OH)3
2) 3HBr(g) + H,0 = 3H(+a) + H,0 ‘
3) 3H(+a) + 3Br(-a) + Fe(+3%) + 3Br(-a) + 3H,0

En el caso del bromuro de metal siendo Cu(li)Br2 soportado sobre un soporte
inerte y operado bajo condiciones de temperatura mas elevada 'y de presién mas baja
en las cuales el agua existe fundamentalmente como un vapor, se cree que los
reactores éon {al como se detalla a continuacion:

1) 2Cu(il)Br2 = 2Cu{1)Br +Br2(g)
2) 2Cu(Br + O4(g) = Br2(g) + 2Cu(N)O
3) 2HBr{g) + Cu(I}O = Cu(Il)Br; + H,O(g)

El agua ‘y el bromo elemental y cualquier nitrégeno u oxigeno residual (si se
utiliza aire o aire enriquecido con oxigeno como el oxidante) que salen como vapor de
la salida del tercer reactor 117, se enfrian en el segundo lado del intercambiador 141 y
el condensador 120 a una temperatura en el rango de aproximadamente 0° C a
aproximadamente 70° C en done el bromo y el agua se condensan y se pasan al
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separador de tres fases 122. En el separador de trés fases 122, 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 separada de
bromo lic{ui@o mas espeso. 'Sin. embargo, la fase ‘de bromo liquido, presenta una

. solubilidad para el agua notablemente mas baja, en el orden inferior a 0,1 %. De este

modo, se puede obtener facilmente un vapor de bromo substancialmente seco
condensando bromo liquido y agua, decantando agua mediante simple separacién
fisica y posteriormente re-vaporizando el bromo liquido. Resulta importante operar
bajo condiciones que resultan en la reaccién casi completa de HBr é fin de evitar HBr
residual significante en el agua y en el bromo liquido condensados, ya que el HBr
aumenta la miscibilidad del bromo en la fase acuosa, 'y' a concentraciones
suﬂcnentemente altas, resuita en una unica fase liquida ternaria.

El bromo liquido se bombea desde el separador de tres fases 122 por medio de
la bomba 124 a una presién suficiente para poder mezclarse con el flujo de vapor 162.
De este modo el bromo se recupera y se recicla dentro del proceso. El aire, aire
enriquecido con oxigeno o oxigeno residuales y cualquier vapor de bromo que no se
condensa sale del separador de tres fases 122 y se pasa bor medio de la linea 123 al
depurador de bromo 148, en donde el bromo residual se recupera por disolucion en
flujo ‘de solucidn de acido bromhidrico transportado al depurador 148 por medio de |3
linea 165. El agua se retira del separador de tres fases 122 por medio de la linea 129y
se pasa al removedor 114. )

De este modo, de acuerdo con todas las realizaciones de Ia'présente invencion
que se divulgan' antefiormente‘ el bromuro de metal/hidroxido de metal, el oxi-bromuro
de metal o el 6xido de metal operan en un ciclo catalltico permitiendo que el bromo se
recicle facilmente dentro del proceso. El bromuro de metal se oxida facilmente por
oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire ya fuere en la fase acuosa o en la fase de
vapor a temperaturas en el rango de aproxlfnadamente 100° C a aproximadamente
600° C y mas preferentemente en el rango de aproximadamente 120° C a
aproximadamente 180° C para proporcionar vapor de bromo elemental e hidréxido de
metal, oxi-bromuro de metal o éxido de metal. La operacion a temperaturas por debajo
de aprox‘madamente 180° C resulta ventajosa, permmendo asi el uso de un equipo
revestido con ﬂuoropollmero resistente a la corrosién y de bajo costo. El acido
bromhidrico se neutraliza por la reaccién con el hidroxido de metal u éxido de metal
proporcxonando vapor de agua y el bromuro de metal.

El vapor de agua y el vapor de bromo elemsntal se condensan y se separan
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facilmente en la fase Hquida mediante una sihple sebaracibh fisica, proporcicnando
bromo substancialmente seco. La ausencia de agua significante permite la
brominacién selectiva de alcanos, sin la produccién de CO; y las reaccionas eficientes
y selectivas subsiguientes de bromuros de alquilo fundamentalmente a olefinas C, a
C. y productos mas pesados, cuya fraccion C5+ contiene glcanos substancialmente
ramiﬁcédos y aromaticos sustituidos. El vapor de acido bromhidrico derivado de la
reaccién de brominacion y la reaccién subéiguiente en el reactor 134 se disuelven
féciimente en una fase acuosa y se neutralizan por las especies de hidroxido de metal
u éxido de metal que resultan de fa OXIdaCIon del bromuro de metal
De acuerdo con ofra realizacién dsi proceso de Ia presente invencién que se
ilustra en la Figura 4A, las etapas de conversién de bromu.ro de alquilo y brominacion
-de alguilo se operan de unz manera substancialmenlé similar a aquellas etapas
correspondientes que se describen con respecto a las Figuras 2 y 3 anteriorments. )
Mas particularmente, dn flujo de gas que contiene alcanos de peso molecular mas
bajo, compuesto por una mezcla de un gas de alimentacién y un vapor de agua de gas
reciclado a una presion en el rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 30
bar, se transporta o se conduce por medio de la linea, cafios o conductos 262 y 211,
respectivamente, y se mezclan con liquido de bromo seco en la linea 225. La mezcla
resultante se transporta por medio de la bomba 224 y se pasa al intercambiador de
calor 226 en donde el brome liquido se evapora. La mezcla de alcanos de peso
molecular mds bajo y vapor de bromo seco se alimenta al reactor 230.
Preferentemente la relacién molar de los alcanos de peso molecular mas bajo a vapor
~de bromo secq en la mezcla introducida dentro de! reactor 230 es en exceso de 2.5 : 1.
El reactor 230 presenta ﬁna zona de pre—caleﬁtamiento de entrada 228 que calienta la
mezcla a una temperatura de inicio de reaccién en el rango de 250° C a 400° C. En el
primer reactor 230, los alcanos de .peso molecutar mas bajo e reaccionan
exotérmicamente con vapor de bromo seco a una temperatura relatsvamente baja en ¢l
rango de aproximadamente 250° C a aproximadamente 600°C Y @ 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
temperatura de operacion es mayor que el Ilmlte superior del rango de temperatura de
inicio de la reaccién al cual la mezcla de alimentacion se calienta debido a la
naturaleza exotérmica de la reaccién de brominacion. En el caso del metano, la
formacién.de bromuro de metilo ocurre de acuerdo con la siguiente reaccion general:
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CHa(g) + Br (g) — CH3Br (g) + HBr (g)

Esta réaccién ocurre con un grado de selectividad significativamente alto a
bromuro de metilo. Por ejémplo. en ol caso de bromo reaccionado ¢on un exceso
mo:lar de metano a una relacidn de metano a bromo de 4,5 : 1, ocurre una alta
salectividad al bromuro de metilo mono-halogenado. En la reaccién de brominacidn
también se forman pequefas cantidades de qibromomeiano y tribromometano. Los
alcano's. superiores, tales como etano, propano y butano, también se bromizan
facilmente resultando en mono y multiples especies brominadas tales como bromuros
de etilo, bromuros de propilo y bromuros de butilo. Si se utiliza una relacion de alcano
"a bromo significativamente menor que 25 a 1, ocurre una selectividad
substancialmente menor a bromuro de metilo y se observa una formacién significativa
de hollin de carbén no deseable. Ademas, el vapor de bromo seco que se alimenta
dentro del primer reactor 230 se encuentra substancialmente ‘libre de agua. El
solicitante ha descubierto gue 1a eliminacion de substanciaimente la totalidad del vapor
de agua del paso de bréminacién en el primer reactor 230 elimina substancialmente la
formacién de didxido de carbdn no deseado aumentando de tal modo la selectividad
de brominacion de alcano a bromuros de alquilo y eliminando la gran cantidad del
calor desperdiciado generado en la formacién de didéxido de carbon de alcanos.

E! efluente que contiene bromuros de alquilo y acido bromhidrico se retira del
primer reactor 230 por medio de la linea 231 y se enfria parcialmente hasta alcanzar
una terﬁperatﬂré en el rango de aproximadaménte 180° C a 450° C en el ‘
intercambiador de calor 232 antes de fluir a un segundo reactor 234, En el segundo
reactor 234, los bromuros de alquilo se reaccionan exotérmicamente a un rango de
temperaturé de desde aproximadamehte 250° C a aproximadamente 500° C, vy una
presion en el rango de aproximadamente 1 bar a 30 bar, sobre un lecho fijo 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
la zeolita tipo Y 0 10-X , si bien se pueden utilizar otras zeolitas con acidez y tamafios
de poro distintos que se sintetizan variando la relacién de alimina-a-sllice en el
praceso de la presente invencién tal como resultard evidente a aquella persona con
experiencia en la técnica. Si bien el catalizador de zeolita se utiliza preferentemente en
una forma protdnica, en una forma de sodio o en una forma proténica/sodio mezclada,
la zeolita se puede modificar también mediante inte'rcambio de iones con otros
cationes de metales alcalings, tales como L, K o 'Cs, con caliones de metales
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alcalinotérreos, tales como Mg, Ca, Sr o Ba, con cationes de metal de transicidn, tales
como Ni, Mn, V, W, o a la forma de hidrégeno. Estos diversos cationes alternativos
presentan un efecto de selectividad de reaccidn de desplazamiento. Otros
catalizadeores de zeolita que presentan scidez y tamafios de poro variables, que se
sintetizan variando la relacién alumina-a-gilice se pueden utilizar en el segundo reactor
234 ta) como le resultara evidente a una persona con-experiencia en la técnica. En
este reactor, los bromuros de alquilo se reaccionan para producir una rﬁezcla de
productos de hidrocarburo de mayor peso molecular y vapor de acido bromhidrico
adicional.

La temperatura a {a cual se opera e!vseguﬁdo reactor 234 es un pardmetro
importante en determinar la selectividad de la reaccién a las olefinas y diversos
hidrocarburos liquidos de mayor peso molecular. Se prefiere operar el segundo reactor
234 2 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 superiores a
aproximadamente 450° C en el segundo reactor resultan en rendirhientos aumentados
de hidrocarburos livianos, tales como-coque carbondceo y metano no deseado,
migntras que las temperaturas inferiores aumentan los rendimientos de las olefinas y
productos de hidrocarburo de mayor peso molecular. Notablemente, en el caso de
bromuros de alguilo reaccionando sobre el catalizador de zeolita 10 X preferido,
ocurren reacciones de ciclizaciéon tal que las fracciones C,+ producidas contienen
sustanciate.s aromaticos sustituidos. A mayores tempei'aturas quel se acercan a los
400° C, Ia conversion de bromuro de metilo aumenta hacia 90 % o mas, sin embargo
la sélectividad hacia los productos Cs+ disminuye y la selectividad hacia los produclos

maés livianos, particularmente las olefinas, aumenta. A temperaturas que exceden los’

550° C, ocurre una conversion casi completa de bromuro 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 pequefia cantidad de carb6n se
acumula sobre el catalizador a lo largo del tiehpo durante |la operacidn, causando una
'disrﬁinucién en la actividad del catalizador sobre un rango de varios cientos de horas,
dependiendo de las condiciones de reaccidén y la composicién del gas de alimentacién.
Se 6bserva d.ue las temperaturas de reaccibn mas altas superiores a
aproximadamente 40;’ C favorecen el craﬁuao iermal de los bromuros de alquilo con la
formacion de carbén y por lo tanto aumenta la velocidad de desactivacion del
catalizador. A la inversa, la operacién en el extremo inferior del rango de températura.
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particularmente por debajo de aproximadamente 300° C tarﬁbién puede promover la
coquefacciéh, probablemente‘a la velocidad de desorpcién reducida de los productds
de hidrocarburo. Por lo tanto, las temperaturas de operacion dentro del rango de
aproximadamente 250° C a 500° C, pero mas preferentemente en el rango de
,aprdximadamente 300° C a 450° C en el segundo reactor 234 equilibran la selectividad
aumentada hacia los preductos Cs+ y olefinas deseados y velocidades menores de
desactivacién debido a [a formacién de carbon, contra una mayor conversion superior
pér pase, lo cual minimiza la cantidad de catalizador, la velbcidad de reciclado y el
tamario de equipo requerido.
El catalizador se puede regenerar periédicamer‘yte in situ, aislando el reactor
234 del flujo de proceso normal, purgando con un gas inerte por medio de la linea 270
a una presién en el rango de aproximadamente 1 bar a aproximadamente 5 bar y una
terﬁperatura elevada en el rango de aproximadamente 400° C a aproximadamente
650° C para retirar el material no reaccionado adsorbido sobre el catalizador en cuanto
resulte practico, y luego oxidando el carbon oxidado a CO, mediante el agregado de »
aire o dxigeno inerte diluido con gas por medio de la linea 270 al reactor 234 a una
presion en el rango de aproximadamente 1 bar a aproximadémente 5 bar y una
-temperatura elevada .en el rango de aproximadamente 400° C a aproximad-amente
650° C. Didxido de carbén y aire residual o gas inerte se purgan del reactor 234 par
medio de la linea 275 durante el periodo de regeneracién.
E! efluente que comprende olefinas, los hidrocarburos de mayor peso molecular
y Acido bromhidrico se retira del segu'ndo reactor 234 pof fnedio de la linea 235 y se
enfria a una temperatura en el rango de aproximadamente 100° C a aproximadamente
600° C en el intercambiador 236. Tal como se ilustra en la Figura 4A, el efluente
enfriado se transporta por medio de las lineas 235 y 241 con la vélvula 238 en la
posicion abierta y las valvulas 239 y 243 en la. posicion cerrada y se introduce dentro
de un recipiente ¢ reactor 240 que contiene un lacho 298 de un 6xido de metal de fase
sdlida. EI' meta} del 6xido de metal se selecciona de magnesio (Mg), calcio (Ca),
vanadio (V), cromo {Cr), manganeso (Mn), hierro (Fé), cobalto (Co), nique! (NI}, cobre
(Cu), cinc (Sn), o estafio (Sn). El metal se selecciona para el irﬁpacto de sus
propledades fisicés y termodindmicas relativo a la temperatura de operacidn deseada,
y también’ para los potenciales impactos ambientales y de salud y costo,
Preferenteménte. como el metal que se emplea, magnesio, cobre y hierro, con el
magnesio siendo el mas preferido. Estos melé!es presentan la propiedad de no sélo
formar &xidos sino también sales de bromuro, con las reacciones siendo reversibles en
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un rango de temperatura inferior a aproximadamente 500° C. El éxido 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, Mary.land. O maés preferentemente, un
soporte de alimina con un drea de superficle especifica de aproximadamente 50 a 200
_ m2/g. En el reactor 240, el acido bromhidrico se reacciona con el dxido de metal a
temperaturas inferiores a aproximadamenté_ 600° C y preferentemente entre
aproximadamente 100° c a aproximadam'ente 500° C de acuerdo con la siguiente

férmula general en donde M representa el metal:
2HBr + MO — MBr; + H0

El vapor de agua que resulta de esta reaccion se transporta conjuntamente con
las olefinas y los hidrocarburos de alto peso molecular en la linea 244, 218 y 216 por
rﬁedio de la valvula abierta 219 al intercambiadqr de calor 220 en donde la mezcla se
enfria a una temperatura en el rango de aproximadamente 0° C a aproximadamente
70° C.. Esta mezcla enfriada se envia al deshidratador 250 para retirar
substancialmente la totalidad del agua del vapor de agua del gas. A continuacion el
agua se retira del deshidratador 250 por medio de la linea 253. El vapor de aétﬁ dei
gas seco que contiene olefinas y los hidrocarburos de mayor peso molecular se pasa
ademas por medio de la linea 251 a la unidad de recupsracién del producto 252 para
recuperar olefinas y la fraccidn Cs+ como un-producto liquido en la linea 254. En la
imp.lementacién de esta invencién se puede emplear cualquier método convencional
de deshidratacion y recuperacién de liquidos tal como adsorcibn desecante del lecho
solido seguida por, por ejemplo, condensacion refrigerada,'expansiOn criogénica, o
aceite de absorcion circulante u otro solvente, tal como se uliliza para procesar gas
natural o flujos de gas de refinerfa y recuperar hidrocarburos olefinicos, tal como se
conoce por aquel artesanpc con experiencia en la técnica. El efluente de vapor residual
de la unidad de recuperacién del producto 252 se fragmenta entonces en un flujo de
purga 257 que se puede utilizar como combustible para el proceso y un vapor residual
raciclado que se comprime por medio de un compresor 258. Ei vapor residual
reciclado descargado del compresor 258 se divide en dos fracciones. Una primera
fraccién que es igual a al menos 1,5 vaces el volumen del gaé de alimentacion se
transporta por medio de la linea 262, se combina con el bromo liquido y gas de
alimentacién transportade en la linea 225 y se pasa al ihtercambiador de calor 226 en
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donde el bromo liquido‘se vaporiza y se alimenta dentro del primer reactor 230 de una
manera tal como se describe anteriormente. La segunda fraccion que se escurre de la
linea 262 por medio de la linea 263 y que se regula por la vilvula de control 260, a una
velocidad suficiente para diluir la concentracién de bromuro de alquilo al reactor 234 y
absorber el calor de |a reaccidn tal que el reactor 234 se mantiene a la temperatura de
operacién. seleccionada, preferentemente en el rango de aproxiﬁ\adamente 300°C a
aproximadamente 450° C a fin de maximizar la conversién vs. la selectividad y
minimizar 1a velocidad de la desacti\}acién del catalizador debido a la deposicién de
carbén. De este modo, la dilucién proporcionada por el efluente de vapor reciclado
permite controlar la selectividad de la brominacién en el primer reactor 230 ademas de
moderar la temperatura en el segundo reactor 234.

Oxigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire 210 se suministra por medio de
un ventilador ¢ compresor 213 a una presion en el rango de aproximadamente presion
ambiente a aproximadamente 10 bar a bromo por medio de Ja linea 214, la linea 215 y
la valvula 249 a través del intercambiador de calor 215, en donde el oxigeno, el aire
enriquecido con oxlgéno o el aire se pre-calienta a una temperatura en el rango de
aproximadamente 100° C a aproximadamente 500° ¢, a un segundo recipiente o
reactor 246 que contiene un lecho 299 de un bromuro de metal de fase sélida. E/
oxigeno reacciona con el bromuro de metal de acuerdo con la ‘siguiente reaceion

general en donde M representa el metal:
MBr; + 1/2°, — MO +Br;

De esta manera, se produce un vapor de brdmo seco, substanciatmente libre
de HBr eliminado de tal modo la necesidad de una subsiguiente separacion de agua o
"acido bromhidrico dei bromo liquido. El reactor 246 se opera por debajo de tos 600° C,
y mas preferentemente entré aproximadamente 300° C y aproximadamente 500° C. El
vapor-de bromo resultante se transporta desde el reactor 246 por medio de la linea
247, 1a vélvula 248 v la linea 242 al intercambiador de calor o condensador 221 en
dande el bromo se condensa a un liquido. Ei bromo liquido se transporta por medio de
la linea 242 al separador 222 en donde el bromo liquido se retira por medio de !a linea
225 y se transporta por medio de (a linea 225 al intercambiador de calor 226 y ef
primer reactor 230 mediante cualquier medio adecuado, tal como por una bomba 224.
El aire residual o oxigeno no reaccionado se transporta desde el separado} 222 por
medio de la linea 227 a una unidad depuradora de bromo 223, tal como el sistema
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depurador Venturi qus contiene un solvénte adecuado, o un medio adsorbente sélido
adecuado, tal como se selecciona por una persona con experiencia en (a técnica, en
donde se captura el bromo restante. El bromo capturado se desabsorbe del solvente
depurador o adsorbenie mediante calentamiento u otro medio adecuado y el bromo asi
recuperado se transporta por medio de Ja linea 212 a la linea 225. El oxigenc o aire
depurado se purga por medio de la linea 229. De esta manera, nitrégeno y cualquier
otro componente substancialmente no reactivo se retiran del sistema de la presente
invencién y de tal modo no se dejan ingresar dentro de la porcién del proceso que
contiene hidrocarburos,; asimismo, se evita la bérdida de bromo al medio circundante.

Una ventafa de retirar el HBr mediante reaccién quimica de acuerdo con esta
realizacion, mas bien que mediante una simple solubilidad fisica, es la depuracidn
substancialmente completo del HBr a niveles bajos a temperaturas del proceso més
eleva&as. Otra ventaja distinta es la eliminaciéon de agua de! bromo retirade eliminande
asl 1a necesidad de separacién de las fases de agua y bromo y de remover el bromo
residual de la fase de agua. :

Los reactores 240 y 246 se pueden operar de manera ciclica. Tal como se
ilustra en la Figura 4A, ias valvulas 238 y 219 se operan en el rﬁodo ablerto para
permitir retirar el acido bromhidrico de! efiuente que se retira del segundo reactor 234,
mientras que las valvulas 248 y 249 se operan en el modo abierto para permiiif que
aire, aire enriquecido con oxigeno o oxigeno fluya a través del reactor 246 para oxidar
el bromuro de metal sélido contenido en eso. Una vez ocurrida la conversién
significativa del 6xido de meta! y del bromuro de metal en los reactores 240 y 246,
respectivamente, estas valvulas se cierran. En este punto, el iecho 299 en el reactor
246 es un lecho de bromuro de metal substancialmente sélido, mientras que el lecho
298 en el reactor 240 es oxido de metal substanciaimente sdlido. Ta! como se ilustra
en la Figura 5°, las vélvulas 245 y 243 se abren entonces para permitir que oxigeno,
aire enriquecido con oxfgeno o aire fluyan a través del reactor 240 para oxidar el
bromuro de metal sélido contenido en eso, mientras que las valvulas 239 y 217 se
abren para permitir que el efluente que comprende olefinas, los hidrocarburos de
mayor peso molecular y acido bromhidrico que se retira del segundo reactor 234 se
introduzca dentro del reacter 246. Los reactores se operan de esta manera hasta que
ocurre la conversién significativa del 6xido de metal y bromuro de metal en los
reactores 246 y 240, respectivamente, y a continuacion los reactores se ciclan
nuevamente al esquema de flujo que se ilustra en la Figura SA abriendo y cerrando las

valvulas tal como se trata anteriormente.
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Cuando se utiliza oxigéno como el gas oxidante transportado por medio de la
linea 210 al reactor siendo utilizado para oxidar al bromuro de metal sélido contenido
en el mismo, la realizacion del proceso-de la presente invencién que se ilustra en las
Figuras 4A y 5A se puede modificar tal que el vapor de bromo producido de ya fuere el
reactor 246 (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 y no se acumula
en el sistema, se evita la necesidad de condensar el vapor de .bromo a un liguido para
retirar componentes no reactivos, tales como nitrégeno. El compresor 213 no se ilustra
en las Figuras 4B y 58 ya que substancialmente todas las fuentes comerciales de
dxigeno, tales como una unidad de separador de aire comercial, proporcionara
oxigeno a la linea 210 a la presién requerida. De lo confrario, sé podria utilizar un
compresor 213 para alcanzar tal presién tal como resuttara evidente a aquella persona
con experiencia en la técnica. .

En la realizacidn de la presente invencién que se ilustra en la Figura 6A, los
lechos de particulas de dxido de metal sdlido y particulas de bromuro de metal sélido
contenidas en los reactores 240 y 246, respectivaments, se ﬂuidizan y se conectan en
la manera que se describe a continuacién para proporcionar una operacion continua
de los lechos sin la necesidad de proveer para equipos, tales como valvulas, para
cambiar la direccion del flujo hacia y desde cada reactor. De acuerdo con esta
realizacién, efluente que comprende olefinas, los hidrocarburos de mayor peso
molecular y acido bromhidrico se retira det 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 gue contiene un lecho 288 de particulas de 6xido de metal sélido. El fiujo
de este fluido introducido induce que las particulas en el lecho 298 se desplacen en
direccién 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 o préximo a la parte superior del lecho 298, las particulas que
contienen bromurd de metal substanciaimente sélido sobre el soporte resistente al
desgaste debidola la reaccién substancialmente cdmplata del 6xido de metal solido
con 4cido bromhidrico en el reactor 240 se retiran por medio de un vertedero o ciclona
u otro medid'convencional de separacion de sdlido/gas, fluyen por gravedad a lo largo
de la linea 259 y se introducen en o préximas al fondo del lecho 299 de particulas de
bromuro de metal sélido en el reactor 246. En la realizaciéon que se ilustra en la Figura
6A, 6xigeno, aire enriquecido con oxigeno o aire 210 se suministra por medio de un
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ventilador © compresor 213 a una presidén en el rango de -aproximadamente presién
ambiente a aproximadamente 10 bar, transportado bor medic de la linea 214 a través
del intercambiador de calor 215, en donde el oxIgeno, aire enriquecido con oxigeno o
aire se pre-calienta 3 una temperatura en el rango de aproximadamente 100° C a
aproximadamente 500° C y se introduce dentro del segundo recipiente ¢ reactor 246
por debajo del lecho 299 de un bromuro de metal de fase solida. El oxigeno reacciona
con el bromura de metal en la manera que se describe anteriormente con respecto a la
Figura 4A para producir un vapor seco de bromo substancialmente libre de HBr. El
fiujo de este gas introducido induce que las particulas en el lecho 299 fluyan en
direccién ascendente dentro dei reactor 248 a medida que e! oxigeno se reacciona con
el bromuro de metal. En la parte superior o préximo a la parte superior del lecho 298,
las particulas que contienen 6xido de metal substanciaimente sélido sobre el soporte
resistente al desgaste debido a la reaccion substancialmente completa del bromuro de
metal sb6lido con oxigeno en el reactor 246 se retiran por medio de un vertedero o
ciclona u otro medio convencional de separacidn de solido/gas, fluyen por gravedad a
lo fargo de la iinea 264 y se introducen en el fondo o préximas al fondo del lecho 298
de particulas de éxido dg metal sélido en el reactor 240. De esta manera, los reactores
240y 246 se pueden opéfércontinuamente sin cambiar los parametros de operacién.

En la realizacién que se ilustra en la Figura 6B, se utiliza oxigeno como el gas
oxidante y se transporta por medio de la linea 210 al reactor 246. Por consiguiente, la
realizacion del proceso de la presente invencidn que se ilustra en [a Figura 8A se
modifica tal que el vapor de brama producide del reactor 246 se transporta por medio
de las lineas 242 y 225 directamente al primer reactor 230. Como el oxigeno es
reactivo y no se acumula en el sistema, se evita la neces;idad de condensar e vapor
de bromo a un liquido.para retirar los componentes no reactivos, tal como el nitrégeno.
El compresor 213 no se ilustra en la Figura 3B ya que substancialmente la totalidad de
las fuentes comerciales de oxigeno, tal como una unidad separadora de aire
comercial, proporcionaran .oxigeno a la linea 210 a la presion requerida. De lo
contrario, se podria utilizar un compresor 213 para alcanzar tal presion tal como
resuitard evidente a aquella persona con experiencia en la técnica.

De acuerdo con ofra realizacion del procesc de la presente invencidn que se
ilustra en la Figura 7, las etapas de conversion de bromuro de alquilo y brominacion de
alquilo 'se operan de una manera substancialmente igual a aquellas. etapas
correspohdi'entes que se describen en detalle con respecto a la Figura 4A saivo tal
~como'se trata a continuacion. Aire o oxigeno residuales y vapor de bromo que emanan
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de! reactor 246 se transporta por medio de |a linea 247, la valvula 248 y la linea 242 y
fa valvula 300 al intercambiador de calor ¢ coﬁdensador 221 en donde el gas que
contiene bromo se' enfria a una temperatura en el rango de aproximadamente 30°C a
aproximadamente 300° C. El vapor que contiene bl;omo se transporta entonces por
medio de |a linea 242 al receptor o reactor 320 que contiene un lecho 322 de un
bromuro de metal de fase sélida en un estado de valencia reducido. £l metal del
bromuro de metal en un estadov de valencia reducido se selecciona de cobre (Cu),
_hierro {Fe), o molibdeno (Mo). El metal se selecciona por el impacio de sus
propiedades fisicas y termodinamicas relativo a la temperatura de gperacién 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. £l bromuro de metal sdlido 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 dxido en
el rango de aproximadamente 10 a 20 % en peso sobre un soporte de alimina con un
area de superficie especifica en el rango de aproximadamente 50 a 200 m2/g. En el
reactor 320, ! vapor de b‘r'o'mo se reacciona con el bromuro de metal de fase sdlida,
preferentemente retenido sobre un soporte resisiente al deégaste adecuado a
temperaturas inferiores a8 aproximadamente 300° C, y prefereniemente entre
aproximadamenté 30° C a aproximadamente 200° C de acuerdo con la siguiente

férmula general en donde M? representa el metal:
2MBr,, + Brz — 2M%Br,.

De esta manera, el bromo se almacena como un segundo bromuro de metal ,
es decir 2M°Br,..,, 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 valvuta 326 y
la linea 318, '

El flujo de gas que contiene alcanos de menor peso molecular, compuesto por
una mezcla de un gas de alimentaciéon (linea 21 1y 'qn flujo de gas reciclado, se
tfansporta o llevado per 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 800° 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
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sélida en un estado dg valencia oxidado. El metal del bromuro de metal en un estado
de valencia oxidado se selecciona de cobre (Cu), hierro (Fe), ¢ molibdeno (Mo}. El
metal se sglecciona por el impacto de sus propiedades fisicas y termodinamicas
relativo a la temperatura de operacidén deseada, y también por los potenciales
impactos sobre el medio ambiente y de salud y por el costo. Preferentemente, ss
emplea cobre o hierro como el metal, con el cobre siendo el mas preferido. El bromuro
de metal sdlido 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 §7°), fabricado por Davison Catalysts de Columbia,
Maryland. Mas preferentemente el metal se deposita enforma de éxido 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 e!
segundo reactor 310, la temperatura del flujo de gas descompone térmicamente el
bromuro de metal de fase sélida en un estado de valencia oxidado para proporcionar
vapor de bromo elemental y un bromuro de metal sélido en un estado reducido de
acuerdo con la siguiente férmula general en donde M? representa i metal:

2M?Br,., —2M?Br,, + Br,

El vapor de bromo resultante 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 intércambiador de calor 226 antes de ser introducido dentro del reactor
de brominacién de alquilo 230. _

Los reactores 310 y 320 se pueden operar de manera ciclica. Tal como se
ilustra en Ia'Figura 7. la valvula 304 se opera en ! modo abierto paré permitir que el
flujo de gas conteniendo alcanos de peso molecular mas bajo se transporte al segundo
reactor 310, mientras que |a valvula 317 se opera en el modo abierto para permitir que
este flujo de gas con vapor de bromo que se genera en el reactor 310 se transporte al
reactor de brominacion de aiquile 230. Asimismo, la valvula 306 se opera en el modo
abierto para permitir que el vapor de bromo del reactor 246 se transporte al reactor
320, mientras que la valvula 326 se opera en &l modo abierto para permitir que
oxigeno © aire residual se purgue del reactor 320. Una vez ocurrida la conversién
significante del bromuro de metal reducido y el bromuro de metal oxidado en los
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reactores 320 y 310, respectivamente, a los comrespondientes estados oxidados y
reducidos, estas valvulas se cierran tal como se itustra en fa Figura 8. En este punto, el
iecho 322 en el reactor 320 es un lacho de substancialmente bromure de metal en un
estado oxidado, mientras que el lecho 312 en el reactor 310 es substanciaimente
bromuro de metal en un estado reducido. Tal como se Hustra en la Figura 8, las
valvuias 304, 317, 306 y 326 se cierran, y a continuacién las valvulas 308 y 332 se
abren para permitir que el flujo de gas conteniendo alcanos de pesc molecular mas
bajo se transporten ¢ se lleven por medi¢ de las lineas 262, el infercambiador de calor
352, en donde ! flujo de gas se calienta hasta alcanzar un rango de aproximadamente
150° C a aproximadamente 600° C, la valvula 308 y la linea, 309 al reactor 320 a fin de
descomponer ‘termalmente el bromuro de metal de fase sélida en un estado de
valencia oxidade para proporcionar vapor de brbmo elemental y un bromuro de metal
solido en un estado reducido, La vélvula 332 también se abre para permitir que el
vapor de bromo resultante ée_ transporte con el flujo de gas conteniendo alcanos de
peso molec’dfar mas bajo por medio de las lineas: 324 y 330 y el intercambiador de
calor 226 antes de ser introducido dentro del reactor de brominacién de alquilo 230.
Ademds, la valvula 300__9@ abre para permitir que el vapor de bromo que emana del
reactor 245 se transporte b‘or medio de la linea 242 a través del intercambiador 221
dentro del reactor 310 en dende el bromuro de metal de fase sélida en un estado de
valencia reducido reacciona con bromo a fin de almacenar efectivamente bromo como
bromuro de metal. Ademas, la valvula 316 se abre para permitir gue e! gas resultante,
el cual se encuentra substancialmente libre de bromo, se purgue por medio de las
lineas 314 y 318. Los reactores se operan de éstai nianera hasta que ocurre una
6onversi6n significativa de los lechos de bromuro de metal reducido y bromuro de
metal oxidado en los reactores 310 y 320, respectivamente, a los correspondientes
estados oxidados y reducidos y luego los reaclores se ciclan nuevamente al esquema
de operaciones que se ilustra en la Figura 7 abriendo y cerrando las valvulas tal como
se trata anteriormente.

' En la realizacién de la presente invencidn que se itustra en la Figura 9, los
lechos 312 y 322 contenidos en los reactores 310 y 320, respectivamente, se fluidizan
y se conectan en la manera que se describe a continuacion para proporcionar una
operacién continua de los lechos sin la necesidad de proporcionar equipos, tales como
vélvulas, para cambiar la direccién de flujo hacia y desd'e cada reactor. De acuerdo
con esta realizacion, el gas que contiene bromo es retirado del reactor 246 por medio
de la linea 242 se enfria a una temperatura en el rango de aproximadamente 30° C a
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aproximadamente 300° C en los intercambiadores 370 y 372, y se introduce dentro del
fondo del reactor 320 que contiene un lecho-sélido mévil 322 en un estado fluidizado.
El flujo de este fluido introducido induce que las particulas en el lecho 322 fluyan en
direccion ascendenter déntro del reactor 320. a medida que el vapor de bromo se
reacciona con el bromuro de metal reducido que ingresa en el fondo del lecho 322 en
la manera que se describe anteriormente con respecto a la Figura 7. En la parte
superior o proximo a la parte superior del lecho 322, las particdlas que contienen
substancialmente bromuro de metal oxidado sobre el soporte resistente al desgaste
debido a la substancialmente completa reaccion del bromuro de metal reducido con
vapor de bromo en el reactor 320 se.retiran por medio de un /vertedero, ciclona u otro
medio convencional de separacion de sélidolgas, fluyen por gravedad a lo largo de la
linea 359 y se introducen en el fondo o préximas al fondo del lecho 312 en el reactor
310. En la realizacién que se ilustra en la Figura 9, el flujo de gas conteniendo alcanos
de peso molecular mas bajo, compuesto por una mezcla de un gas de alimentacion
(finea 211) y un flujo de gas reciclado, se transporta o lleva por medio de la linea 262 y
el intercambiador de calor 352 en donde el flujo de gas se calienta hasta un rango de
apr,oxim-adamente 150° C a aproximadamente 600° C y se introduce dentro dei reactor
310. El flujo de gas caleﬁfado‘descompone térmalménte el bromuro de metal de fase
‘sélida en un estado de valencia oxidado presente ingresando en o préximo al fondo
dal lecho 312 para proporcionar vapor de bromo e_leme_ntal y un bromuro de metal
sélido en un estado reducido. El flujo de este Qas introducido induce que las pariculas
en el lecho 312 fluyan en direccidn ascendente dentro del reactor 310 a medida que el
bromuro de metal oxidado se descompone termalmente. En ia parte superior o
proximo a la parte superior del lecho 312, las particulas que contienen
substancialmente bromuro de metal sélido reducido sobre el soporte resistentie al
desgaste debido a la descomposicion termal substancialmente completa en el reactor
310 se retiran por medio de un vertedero ¢ ciclon u otro medio convencional de
separacion de gas/sélido y fluyen por gravedad a lo largo de la linea 364 y se
introducen en el fondo o proximas al fondo del lecho 322 de particulas en ef reactor
310. De esta manera, los reactores 310 y 320 se pueden operar continuamente sin
cambiar los pardmetros de la operacion. . ‘ ‘

El proceso de la presente invenciébn es menos costose que los procesos
convencionéles ya que el mismo opera-a presiones bajas en el range de
aproximadaine_nte 1 bar a aproximadamente 30 bar y a temperaturas relativamente
bajas en el rango de aproximadamente 20° C é aproximadamente 600° C para ia fase
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de gas, y preferentemente aproximadamente 20° C a aproximadarﬁen’(e 180° C para la
fase liquida. Estas condiciones de operacién permiten el uso de equipos menos
costoso de un disefio relativamente simple que se construyen de- aleaciones de
metales faciimente disponibles o equipos revestidos con vidrio para la fase de gas y
recipientes revestidos con polimero o revestidos con vidrio, caies y bombas para la
fase fiquida. El proceso de la presente invencién resulia también més_ eficiente debido
a que se requiere menos energla para la operacion y se minimiza la produccién de
didxido de carbdn excesivo comeo un sub-producto no deseado. El proceso resuita
capéz de producir directamente un producto hidrocarbﬁro mezclado conteniendo
diversos componentes de peso molecular en los rangos del gés licuado de petréleo
(LPG), olefinas y combustibles para motores de gasolina que presentan un sustancial
contenido aromatico aumentando asi significativamente el. valor octanc 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 puaden llevar a cabo las alternativas y modificacionas
a las mismas, tales como aquellas sugeridas y otras, y caer dentro del alcance de la

invencion.
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para convertir alcanos gaseosos a olefinas e hidrocarburos
liquidos caracterizado porque comprende:

reaccionar una alimentacién gaseosa que presenta alcanos con peso molecular
mas bajo con vapor de bromo para formar bromuros de alquile y acido brombidrico; y

reaccionar dichos bromuros de alquilo y acido bromhidrico en la presencia de
catalizador de alummosmcato cristalino sintético y a una temperatura suficiente para
formar-olefinas y vapor de acido bromhidrico.

2. El proceso de la reivindicacion 1 caracterizado porque dicho vapor de
bromo es substancialmente seco, evitando asi la formacién de diéxido de carbén

v signlﬁcativo‘ con dichos bromuros de alquilo. A

3. El proceso de la reivindicaciéon 1 caracterizado porque dicha
alimentacidén gaseosa es gas natural. ‘

4. El proceso de la reivindicacidn 3 caracterizado porque dicho gas
natural se trata para retirar substancialmente ta totalidad de! dioxido de carbon y
compuestos de azufre del mismo antes de reacclonar con dicho vepor de bromo.

5. El proceso de la reivindicacion 1 caracterizado porque dicha
temperatura es desde aproxnmadamente 250°C a aproxymadamente 500° C.
6. El proceso de la reivindicacibn 5 caracterizado porque dicha

temperatura es desde aproximadamente 300°C a aproximadamenté 450° C,

7. El proceso de la reivindicacibn 1 caracterizade porque dicho
catalizador de aluminosilicato cristalino es un catalizador de zeolita.

8. El proceso de la reivindicacion 7 caracterizado porque dicho
catalizador de zeolita es un catalizador de zeolitade tipp X0 Y.

9. El procese de la reivindicacién 8 caracterizado porque dicho
catalizador de zsolita es un catalizador de zeolita X 10.

10. El procéso de la reivindicaciéon 1 caracterizade porque comprende
ademds: . | ‘
" retirar dicho vapor de acido bromhidrico de dichas olefinas mediante reaccién
de neutralizacién con una solucidon acuosa que contiene productos de reaccion
obtenidos oxidando una solucién acuosa que contiene una sal de bromuro de metal, et
metal de dicha sal de bromuro de metal siendo seleccionada de bromuro de Cu, Zn,
Fe, Co, Ni, Mn, Ca o Mg.

11. " El proceso de la reivindicacion 1 caracterizado porque dicho vapor de
bromo se produce oxidando una solucién de sal de bromuro de metal acuosa, el metal

35



Y

de dicha sal de bromuro de metai siendo seleccionada de Cu, Zn, Fe, Co, Ni, Mn, Ca,
o Mg. “ ‘

12 Un proceso para convertir alcanos gaseosos de peso molecular mas
bajo a olefinas caracterizado porque comprende:

reacclonar una alimentacién gaseosa que contiene alcanos de peso mblecular
mas bajo con vapor de bromo para formar bromuros de alquilo y acido bremhidrico;

reaccionar dichos bromuros de alquilo y acido bromhldrico en la presencia de
un catalizador de aluminosilicato cristalino sintético- para formar olefinas y 4cido
bromhidrico; y ‘

convertir dicho acido bromhidrico a bromo.

13. El proceso de la reivindicacién 12 caracterizado porque comprende
ademas: ‘

deshidratar dichas olefinas.

14, E) procese de la reivindicacidn 12 caracterizado porque comprande
ademas: A

reciclar dicho bromo que se convierte de dicho acido bromhidrico a dicho paso
de reaccionar con dicha alimentacién gaseosa, dicha bromo siendo reciclado como un

vapor. ‘
15. Un proceso para convertir alcanos gaseosos a olefinas caracterizado

porque comprende:
reaccionar una alimentacion gaseosa que presenta alcanos de peso molecular
mas bajo con vapor de bromo para formar bromuros de alquilo y dcido bromhidrico;
reaccionar dichos bromuros de alquilo y &cido bromhidrico en la presencia de
un catalizador de aluminosilicato cristalino sintético y a una temperaiura suficiente para
formar olefinas y vapor de acido bromhidrico; y ’
retirar dicho vapor de acido bromhidrico de dichas olefinas reaccionando dicho
vapor de acido bromhidrice con un dxido de metal para formar un bromuro de metal y

vapor de agua.
16. E! proceso de la reivindicacién 15 caracterizado porgue dicho metal de

dicho éxido de metal es magnesio, calcio, vanadio, cromo, manganeso, hierro, cobaito,

niguel, cobre, cinc, o estafio. _
17. El proceso de la reivindicacion 15 caracterizado porque dicho éxido de

metal se encuentra soportado sobre un portador sélido.
18. El proceso de la reivindicacién 15 caracterizado porque dicho 6xido de

metal se encuentra contenido en un lecho en un reactor.
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19.  El proceso de la rejvindicacion 15 caracterizado porque comprende
ademds: '

reaccionar dicho bromuro de metal con un gas que contieha oxigeno para
obtener un éxido de metal y dicho vapor de bromo.

20. El proceso de la reivindicacién 19 caracterizado porque dicho vapor de

bromo se utiliza en el paso de reaccionar dicha alimentacion gaseosa que presenta

alcanos de peso molecular mas bajo.
BUENOS AIRES, OCTUBRE DE 2008
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RESUMEN
PROCESO PARA CONVERTIR ALCANOS GASEOSOS A OLEFINAS E
HIDROCARBUROS LIQUIDOS..

Un proceso para convertir alcanos gaseosos a olefinas e hidrocarburos liquidos
en donde una alimentacién gaseosa que contiene alcanos se reacciona con un vapor
de bromo seco para formar bromuros de alquilo y vapor de écido' bromhidrico. La
mezcla de bromuros de alquilo y 4cido bromhidrico se reacciona entonces sobre un
catalizador de aluminosilicato cristalino sintético, tal como una zeolita de tipo X o Y. a
una temperatura desde aproximadamente 250° C a aproximadamente 500° C, a fin de
formar olefinas, hidrocarburos de peso molecular mas alto y vapor de A&cido
bromhidrico. Se revelan diversos métodos para retirar el vapor de acido bromhidrico
de los hidrocarburos de peso molecular mas alto y generar bromo del acido

bromhidrico para uso en el proceso.
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1. Un procesc para converir alcanos gaseosos a
olefinas e hidrocarburos liquidos caracterizados porque

comprende;
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con peso molecular més bajo con vapor de bromo para formar
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temperalura suficiente para formar olefinas y vapor de é&cido
brombidrico.

2 El proceso de la reivindicacion 1 caracierizado
porque dicho vapor de bromo es substancialmente seco, evitando
asi la formacién de didxido de carbdn significativo con dichos

. bromuros de alguilo.

J El proceso de la reivindicacion 1 caracterizado

porque dicha alimentacion gaseosa es gas natural.

4, El proceso de la reivindicacidn 3 caracterizado
porque dicho gas natural se trata para retirar substancialmente ia
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aproximadamente 450°C.

T El pracesc de 1a reivindicacion 1 caraclerizado
porgue dicho catalizador de aluminosilicato cristalino es un

catalizador de zeolita.

8. El procesc de la reivindicacién 7, caracterizado porgue dicho

catalizador de zeolita es un catalizador de zeoiita ipo X 0 Y.

9. Elproceso de la reivindicacion 8, caracterizado porque dicho

catalizador da zeolila es un catalizador de zeglita X10.

10. El proceso de ka reivindicacion 1 caractenizado porque

comprende adémés:

Retirar dicho vapor de acido bromhidrico de dichas oleﬁﬁas
mediante reaccion de neutralizacién con una solucién
acuosa que contiene preductos de reaccidén oblenidos
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