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Un alcohol jalquilo de reaccién adecuado para ser agregado de';

acuverdo con este proceso es metanol para la produccién de TAME y

MIHE.  §i es aconsejable producir ofros éteres, se pueden utilizar otros
alcoholes alquilo apropiados.

Las reacciones de eterificacidon deseadas son ofras exotérmicas y:
tienen lugar en la fase liquida a temperaturas y presiones moderadas. Por -
ello, los reactores (18, 20) pueden ser operados de manera conveniente, a :
presiones entre aproximadamente 105 pa- y 30X]05 Pa . preferiblemente
aproximadamente | 106 pa vy q temperaturas entre aproximadamente
50°C y 95°C, preferjblemente entre aproximadamente 70°C y 85°C en un

primer reactor (18) y aproximadamente a 65°C en el segundo reactor (20).

La reaccidn de eterificacién de fase liquida realizada en las zonas
(18, 20) es limitada termodindmicamente y en la salida del segundo
reactor (20) tipicam ente se obtiene una conversién que se acerca al
equilibrio. De esfe modo, la materia prima intermedia fratada
parcialmente que sgle del segundo rector (20), tipicamente presem‘dré
una conversidn de isolefinas C5 a TAME de al menos aproximadamente
50% por peso, y prefériblemenfe, entre aproximadamente 65% y 70%, y una
conversidn de iso-olefinas Cé6 a MTHE de al menos aproximadamente 25%
por peso, y preferiblemen’re enfre aproximadamente 30% y 40%. La
materia prima intermedia restante incluird iso-olefinas C5 y Cé6 no
reaccionadas y matanol, asi como ‘o'frros elementos no reactivos
contenidos en la materia prima original. La zona de la columna de f_

destilacion (12) operdida segun la presente invencién proporciona, de

manera  ventfajosa, conversion adicional de iso-olefinas C5 no
reaccinoadas a TAME, de al menos aproximadamente 10% por peso, y ‘

conversidn adicional de iso-olefinas Cé no reactivas a MTHE, de al menos _
aproximadamente 20% por peso. .. ’ - o

Esta materia prima intermedia es luego dlimentada a la zona de la
columna de destilacidn (12), donde, de acuerdo con la presente
invenciodn, los éteres yal producidos son separados cuidadosamente de las
iso-olefinas no reaccionadas y de alcohol alquilo, que en la presencia de
un catalizador de eterificacion adicional resulta en conversién adicional de

las iso-olefinas no reac ;ionodqs dTAME’y MTHE adicionales. Se pueden

mmu - abr 00
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producidos. Esto permite, de manera ventdjosa, que los azeotropos de iso-
olefina/alcohol alquilo hiervan en'la zona catalitica donde tienen lugar las

reacciones adicionales mienfras los éteres producidos salen de la zona de

la columna de destilacion (12).

Segun la presente invencidn es esencial confrolar la relacién de
alcohol alquilo frente a iso—olefinds no reaccionadas en la columna de
destilacion (22) de modo que el alcohol alquilo forme azeotropos solo con
los hidrocarburos C5 y'C6 y no con los éteres ya producidos. Esto
mantiene, de manera ventajosa, la zona catalitica (30) libre de éteres.
Como ya se dijo arriba, la reaccidn de eterificacién  es una reaccién
limitada termodindmicamente, y por lo tanto, el éter en la zona catdlitica
{(30) puede limitar de manera no conveniente las reacciones de
eterificacion y, en casos extremos puede causar reacciones inversas de

éteres a iso-olefinas.

Con el fin de mantener las cantidades adecuadas de alcohol alquilo

en la columna de desfilacién (22) se puede mezclar alcohol alquilo

~ adicional bien sea directamente con el materia intermedio {24) tal como

se ilustra en (32), o alimentarse directamente a la zona catalitica (30} tal
como se ilustra en (34). Naturalmente, también se puede introducir

alcohol alquilo adicional en otras reacciones.

Mediante una cuidadosa monitoria de las condiciones y relaciones
de productos en la columna.de destilacidn (22) se pueden obtener
excelentes tasas de conversidon adicionales tanto de iso-olefinas C5 como
de Cé a TAME y MTHE, respectivamente. Se prefiere que las condiciones
de operacion en la columna de destilacidn sean mantenidas tal como se

indica en la Tabla 1 siguiente
TABLA 1

- Presibn = 1,5 X 10% Pa - 4,0 X 105 Pa
- Tempéra’ruro del hervidor = 120 - 170°C
- Relacién de reflujo = 0,7-2,5 (vol/vol)

- Relacion metanol/iso-olefinas

(Enfrada colu}mno) = 2,5-6,0 mol/mol

mmu — abr 00 ) 7



es reciclada nuevamente a la parte superior de la segunda columna como

reflujo, y el resto es obtenido como un producto superior.

El comportamiento adiabdtico de la segunda columna se mantuvo
utilizando hornos  eléctricos asociados con la segunda columna,
controlados con el fin de cerciorarse que la transferencia neta de calor

entre la columna y el medio ambiente fuera de cero.

La Tabla 3 muestra las principales condiciones de operacién de la
planta piloto para tres corridas diferentes, asi como los resultados obtenidos

para estas tres corridas.

TABLA 3
‘Corrida 1 Corrida2  Corrida 3

Presion en los catalizadores fijos (x1 05 Pa) 200 20.0 20.0
Presion en las columnas de destilacion (XTOS Pa) 2.1 17 35
Temperatura promedio ler catalizador fijo (°C) 76.2 76.8 80.9
Temperatura promedio 2do catalizador fijo (9] 63.5 - 63.1 XX
Temperatura catalizador segunda columna °C 82.8 82.8 95.1
Temperatura fondo primera columna _ 0 140.4 121.8 165.2
Flujo de corriente alimentador C5/C6 ) 2703 307.1 4145
Flujo de metanol primario (gt/hr) 53.1 782 110.7
Flujo de metanol secundario (gt/hr) 26.1 0.0 0.0
Relacion Metanol/ (C4+C5+C6) a 1a columna peso/peso 0.14 0.16 0.32
Relacion metanol/iso-olefinas a 1a columna mol/mol 53 2.8 37
Contenido de metanol en la alimen, Columna (%/peso) - 93 - 10.6 21.1
Contenido de metanol en el producto sup. de la (%/peso) 17.9 18.0 18.1
columna ’ :

Contenido de metanol en liquido del fondo de la (%/peso) 26.0 328 50.1
seccion catalitica de la segunda columna.

Contenido TAME en liquido del fondo de la seccién (%/peso) 1.0 7.6 12.3
catalitica de la segunda columna,

Contenido MTHE en liquido del fondo de la seccion (%/peso) 0.0 1.5 1.9

catalitica de la segunda columna

Conversion de isoamilenos (produccion de TAME)

Catalizadores fijos primarios (%) 80.0 712 44.0
Seccién de destilacion catalitica (%) 28.3 -20.2 -13.8
Total (%) 85.7 65.4 36.0
Conversion de iso-olefinas C6 (produccion de MTHE)

Catalizadores fijos primarios (%) 38.5 35.6 23.9
Seccion de destilacién catalitica - (%) 55.5 33.8 30,1
Total (%) 70.6 574 46.8

La corrida 1 representa un proceso realizado de acuerdo con la
presente invencidn. En esta corida, las columnas cataliticas fueron
iniciadas correctamente, de manera que todo el metanol adicional fuera

drenado de las columnas. La cantidad de metanol en la materia prima 6n

mmu - abr 00 F 11
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REIVINDICACIONES:

1. Un proceso para preparar éteres, que consiste en los

siguientes pasos:

proveer una materia prima que contenga iso-olefinas
seleccionadas del grupo compuesto por iso-olefinas C5, iso-olefinas C6 y
mezclas de las mismas;

mezclar dicha materia prima con alcohol alquilo con el fin de
proveer una materia prima de reaccion;

alimentar dicha materia prima de reaccién a una zona de
reactor en la presencia de un primer catalizador de eterificacion mediante
lo cual el alcohol alquilo reacciona con dichas iso-olefinas para formar

eteres alquil-tert-alquil con el fin de proveer una materia prima intermedia

~que contenga dichos éteres e iso-olefinas no reaccionadas y alcohol

alquilo;

alimentar dicha materia prima intermedia a una columna de
destilacion catalitica que tenga un segundo catalizador de eterificacion que
defina una zona catalitica;

mezclar alcohol alquilo adicional a dicha materia prima
intermedia con el fin de formar azeotropos de dicho alcohol alquilo con
dichas iso-olefinas no reaccionadas sin formar azeotropos de dicho
alcohol alquilo con dichos éteres, mediante lo cual dicha zona catalitica es
sustancialmente libre de dichos éteres y dichas iso-olefinas no
reaccionadas con dicho alcohol alquilo en dicha zona catalitica para

formar éteres alquil-tert-alquil adicionales.

2. Un proceso segun la reivindicacion 1, en donde dicho paso-
de alimentar dicha materia prima intermedia y dichos pasos de mezclado

son realizados con el fin de proveer una relacion molecular de alcohol
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alquilo total frente a dichas iso-olefinas no reaccionadas, de entre 25y
6.0.

3. Un proceso segiin la reivindicacién 1, en donde dicho paso
de alimentar dicha materia prima intermedia y dicho paso de mezclado son
realizados con el fin de proveer un contenido de metanol en dicha zona

catalitica basado en el peso de la fase liquida en dicha zona de entre 15%
a 59%.

4, Un proceso segun la reivindicacion 1, en donde dicha

columna de destilacion catalitica es operada a una presion de entre 1,5 x

10> Pay 4,0 x 10° Pa.

5. Un proceso segin la reivindicacién 1, en donde dicha
columna de destilacion catalitico es operada a una temperatura de hervidor
~de entre 120°C a 170°C

6. Un proceso segin la reivindicacion 6, en donde dicha
columna de destilacion catalitica es operada a una relacién de reflujo por

volumen de entre 0,7 a 2.5.

7. Un proceso segin la reivindicacion 1, en donde dicha
~columna de destilacion catalitica es operada a una temperatura en dicha

‘ zona catalitica de entre 60°C a 90°C.

8. Un proceso segun la reivindicacioén 1, en donde dicho alcohol

alquilo es metanol.
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9. Un proceso segin Ia reivindicacion 1, en donde dichas iso-
olefinas comprenden iso-C5 e 150-C6, y en donde dichos éteres

comprenden tert-amil-metil-éter (TAME) y metil-tert-hexil-éter (MTHE).

10. Un proceso segiin la reivindicacion 1, en donde dicho primer
catalizador de eterificacién comprende una resina acidica de intercambio

“de 1ones.

11. Un proceso segun la reivindicacion 10, en donde dicha zona
de reactor comprende una pluralidad de zonas de reaccién incluida una
primera zona y al menos una zona adicional, cada una conteniendo un
catalizador de eterificacion, y en donde dicho catalizador de eterificacion

en dicha primera zona esta dopado con un metal noble.

12 Un proceso segun la reivindicacion 1, en donde dicho paso
de mezclar dicha materia prima con alcohol alquilo proporciona dicha
materia prima de reaccioén a dicha zona de reactor que tiene una relacion

molecular de alcohol alquilo:iso-olefinas de entre 1,05 a 1,6.

13.  Un proceso segin la reivindicacion 1, en donde dicho
segundo catalizador de eterificacion comprende una resina macroporosa

acidica.

14. Un proceso segin la reivindicacién 1, en donde dicha materia
prima es C5/C6 cortada de un nafta liviano de craqueo catalitico (LCCN)
(light catalytic cracking naphta).

15. Un proceso segin la reivindicacién 1, en donde dicha

columna de destilacién catalitica provee uno conversion de dichas iso-
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olefinas C5 no reaccionadas a tert-amil-metil-éter (TAME) de 10% por

peso

16.  Un procede segun la reivindicacion 1, en donde dicha
columna de destilacion catalitica provee una conversion de dichas iso-

olefinas C6 a metil-tert-hexil-éter (MTHE) de 20% por peso.

17. Un proceso segun la reivindicacién 1, en donde dicha materia
prima contiene is0-C5 € is0-C6, y en donde dicha zona de reactor y dicha
columna de destilacion catalitica proveen una conversion total de dicha
is0-C5 a tert-amil-metil-éter (TAME) de 70% por peso, y una conversion

total de dicha is0-C6 a metil-tert-hexil-éter (MTHE) de 55% por peso.
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RESUMEN DE LA INVENCION

Un proceso para preparar éteres que incluye los pasos de
proporcionar una materia prima que contenga iso-olefinas seleccionadas
dej grupo compuesto por iso-olefinas C-5, 1so-olefinas C6 y mezclas de
las mismas; mezclar la materia prima con alcohol alquilo de forma que
vprovea una materia prima de reaccion, alimentar lo materia prima de
reaccion a una zona de reactor en la presencia de , un primer catalizador
de eterificacion, mediante lo cual el alcohol alquilo reacciona con las iso-
olefinas para formar éteres de alquil-tert-alquil con el fin de proveer una
materia prima intermedia que contenga los éteres y las iso-olefinas no
reaccionadas y alcohol alquilo; alimentar la materia prima intermedia a
:uno columna de destilacion catalitica que tenga un segundo catalizador de
eterificacion que defina una zona catalitica; mezclar alcohol alquilo
adicional a la materia prima intermedia con el fin de formar azeotropos del
:alcohol alquilo con las iso-olefinas no reaccionadas sin formar azeotropos
del alcohol alquilo con los éteres, mediante lo cual la zona catalitica es
sustancialmente libre de los éteres y las iso-olefinas no reaccionadas
reaccionen con dicho alcohol alquilo en la zona catalitica para formar

¢teres alquil-tert-alquil adicionales.

%)
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BAQKQRQHNQ;QE_IHE_lNXEHIlQH
The invention relates to a process for preparing ethers
such as tert-amyl-methyl-ether (TAME) and methyl-tert-hexyl-
ether (MTHE). More specifically, the invention relates to a
5 process using etherification reactors and catalytic
distillation so as to provide excellent conversion rates
from C5 and C6 iso-olefins to TAME and MTHE.
Various processes are known for using catalytic
distillation in order to convert iso-olefins to ethers.
10 Examples of such methods include U.S. Patent No. 5,431,888
to Hickey et al., U.S. Patent No. 5,536,886 to Tamminen et
al., U.é. Patent No. 5,313,005 to Smith, Jr. et al. and U.S.
Patent No. 5,689,013 to Jarvelin et al.
In conventional processes, it is difficult to obtain
15 conversion of both iso-C5 and iso-C6 together. 1In addition,

conventional processes provide some conversion, but higher

o Sl g TR IO N o

conversion rates are desirable.

f:

It is therefore the primary object of the présent
invention to provide a process whereby excellent conversion
20 rates of iso-olefins to ethers are achieved.
It is a further object of the present invention to
provide a process wherein C5 and C6 iso-olefins are

simultaneously converted to TAME and MTHE, each with

excellent conversion rates.
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It is a still further object of the present invention
to provide a process wherein advantages of both fixed bed

etherification reactors and catalytic distillation are

combined to provide excellent results.

Other object and advantages of the present invention

will appear hereinbelow.

SUMMARY OF THE INVENTION
In accordance with the present invention, the foregoing
objects and advantages have been readily attained.
According to the invention, a process is provided for
preparing ethers, which process compriseé the steps of
providing a feedstock containing iso-olefins selected from
the group consisting of C5 iso-olefins, C6 iso-olefins and
mixtures thereof; mixing said feedstock with alkyl alcohol
so as to provide a reaction feedstock, feeding said reaction
feedstock to a reactor zone in the presence of a first
etherification catalyst whereby said alkyl alcohoi reacts
with said iso-olefins to form alkyl-tert-alkyl ethers so as
to provide an intermediate feedstock containing said ethers
and unreacted iso-olefins and alkyl alcohol; feeding said
intermediate feedstock to a catalytic distillation column
having of a second etherification catalyst defining a

catalytic zone; mixing additional alkyl alcohol to said
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intermediate feedstock so as to form azeotropes of said
alkyl alcohol with said unreacted iso-olefins without
forming azeotropes of said alkyl alcohol with said ethers
whereby said catalytic zone is substantially free of said
ethers and said unreacted iso-olefins react with said alkyl

alcohol in said catalytic zone to form additional alkyl-

tert-alkyl ethers.

In accordance with the present invention, the feedstock

may preferably contain both C5 and Cé iso-olefins which are

converted respectively to TAME and MTHE.

E SCRIPT DRAWING
A detailed description of the preferred embodiments of
the present invention follows, with reference to the
attached figure which is a schematic representation of one

embodiment of a process of the present invention.

DETAILED DESCRIPTION
The invention relates to a process for productiog of
ethers, particularly heavy ethers such as tert-amyl-methyl-
ether (TAME) and methyl-ter-hexyl-ether (MTHE), wherein the
advantages of fixed bed etherification reactors and
catalytic distillation are combined so as to provide

excellent conversion rates of both C5 and Cé iso-oclefins.
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The feedstock for the process of the present invention
preferably includes tertiary C5 or C6 iso-olefins,

preferably both C5 and C6 iso-olefins. Such olefins are

available in oil refinery streams such as light naphtha from

fluid catalytic cracking (FCC), delayed coker or steam

cracking processes. Samples of typical feedstocks are set

forth in the example appended hereinbelow.
Referring to the Figure, a schematic representation of

one embodiment of the process of the present invention is

provided. 1In this process, reaction is carried out first in

a fixed bed etherification reactor zone 10 and then in a

distillation column zone 12. Feedstock 14 and an alkyl

alcohol 16 are mixed to form a reaction feedstock and fed to
reactor zone 10, for example as illustrated.

In accordance with the process of the present
invention, alkyl alcohol and feedstock are reacted first in
reactor zone 10 and then in distillation column zone 12 so
as to react C5 iso-olefins, or iscamylenes (2—metﬁyl—1—
butene and 2-methyl-2-butene) with methanol to produce
tertiary-amyl-methyl-ether (TAME), and also to react C6 iso-
olefins (2-methyl-1l-pentene, 2-methyl-2-pentene, 3-methyl-2-
pentene cis and trans, 2-ethyl-1l-butene, 2,3-dimethyl-1-
butene, 2,3-dimethyl-2-butene and 1l-methyl-1-cyclopentane)

with methanol to produce four different isomer ethers that
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are identified as a group as methyl-tertiary-hexyl-ether
(MTHE) . These four isomers specifically are 2-methyl-2-
methoxi-pentane, 3-methyl-3-methoxi-pentane, 2,3-dimethyl-2-

methoxi-pentane and 1l-methyl-l-methoxi-cyclopentane. These

reactions are desirable, and excellent conversion rates are
advantageously provided in accordance with the present
invention, so as to provide the desired ethers which are
useful as blending components for gasoline, and/or as fuels
in their own right.

Feedstock 14 and alkyl alcohol 16 are preferably fed to
reactor zone 10 at a molar ratio of alkyl alcohol to iso-
olefins in the feed of betwéen about 1.05 and about 1.6.
This is desirable so as to insure a stoichiometric excess of
alkyl alcohol for the etherification reaction, while
avoiding too much excess alkyl alcohol which can promote the
dimerization of iso-olefins and formation of undesired by-
products such as dimethyl ether.

Reactor zone 10 may suitably be any conventi;nal
catalytic etherification fixed bed reactor, and may _
preferably be provided as a first reactor 18 and second
reactor 20 connected serially for sequentially treating
feedstock. Reactors are éhown in Figure 1 as up-flow

reactors, and it is preferred that a suitable etherification
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catalyst be disposed in each reactor. Other configurations

mady be used within the scope of the invention.

Suitable etherification catalysts include conventional
porous strongly acidic ion exchange resins such as K2631

resin provided by Bayer, and A-15 and A-35 resins provided

by Rohm and Haas.

In cases where the feed contains appreciable portions
of diolefins, it is preferred that first reactor 18 be
provided with an etherification catalyst that is doped with
a small amount of noble metal such as palladium, which metal

serves to promote hydrogenation of the diolefin fractions to

olefins, as well as some double bond isomerization of

olefins. This is desirable so as to reduce the potential

for fouling of the catalyst from diolefins, and also to
increase to some extent the amount of reactive olefins which

can be converted to ethers in accordance with the present

invention. If diolefin conversion is desired in first

reactor 18, a stream 19 of hydrogen to first reactor 18 is

also desirable. This embodiment of the invention is further

discussed below.

Suitable reaction alkyl alcohol to be added in

accordance with this process is methanol for the producticn

of TAME and MTHE. Other alkyl alcohols could be used as

appropriate, if it is desirable to produce other ethers.
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The desired etherificaéion reactions are all exothermic
arid take place in the liquid phase at moderate temperatures
and pressures. Thus, reactors 18, 20 may suitably be
operated at pressures of between about 1 barg and about 30
barg, preferably about 10 barg, and at temperatures between
about 50°C and about 95°C, preferably between about 70°C and

about 85°C in first reactor 18 and about 65°C in second

reactor 20.

The liquid phase etherification reaction carried out in
zones 18, 20 is thermbdynamically limited, and conversion
approaching equilibrium is typically obtained at the outlet
of second reactor 20. Thus, the partially treated
intermediate feedstock exiting second reactor 20 will
typically exhibit a conversion of C5 iso-olefins to TAME of
at least about 50% (wt.), and preferably between about 65%
and about 70%, and a conversion of C6 iso-olefins to MTHE of
at least about 25% (wt.) and preferably between aboﬁt 30%
and about 40%. The remainder of the intermediateqfeedstock
will include unreacted C5 and C6 iso-olefins and remaining
methanol, as well as other unreactive elements contained in
the original feedstock. The distillation column zone 12
operated according to the present invention advantageously
provides additional conversion of unreacted C5 iso-olefins

to TAME.of at least about 10% (wt.), and additional
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conversion of unreacted C6 iso-olefins to MTHE of at least
about 20% (wt.)

This intermediate feedstock is then fed to distillation
column 2zone 12 where, in accordance with the present
invention, already produced ethers are carefully separated
from the unreacted iso-olefins and alkyl alcohol which, in
the presence of an additional etherification catalyst,
results in further conversion of the unreacted iso-olefins
to additional TAME and MTHE.. By carefully separating and
maintaining the catalyst zone free of produced ethers,
excellent total conversion rates can be obtained.

As shown in Figure 1, distillation column zone 12 may
suitably include a distillation column 22 having an inlet 24
and an outlet 26 for bottoms and an outlet 28 for vapors and
the like. Column 22 also preferably is provided with an
etherification catalyst which may suitably be in the form of
a catalytic packing structure that contains the catélytic
material inside a permeable surface. Typical catélytic
packing material, commonly referred to as "bales",
preferably also includes catalytic material as a strongly
acidic macroporous resin such as A-35 manufactured by Rohm
and Haas. This catalytic packing is preferably provided in
column 22 at a zone 30 where liquid phase reactants will be

arranged to promote the additional and desired
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etherification reactions. The remainder of column 22 may
siitably be packed with a non-catalytic random or structured
packing such as those provided by Solzer, Koch, Jaeger,
Glitsch and Norton. Trays can also be used in the non-
catalytic section instead of packing for instance sieve
trays, valve 11, and bubble caps 11 could be used.

It may also be desired to provide distillation column
zone 12 as two distinct columns. In this configuration,
intermediate feedstock from reactor 20 would be fed
initially to a column which is packed with non-catalytic
packing, and then to a column which includes the catalytic
packing and a catalytic zone. As with the embodiment of the
Figure, feed of intermediate feedstock and additional
methanol as well as distillation column operating conditions
are manipulated in accordance with the present invention so
as to operate the catalytic zone without appreciable amounts
of ethers being present. As set forth above, this is
accomplished by monitoring the ratio of alkyl alc;hol to
intermediate feedstock such that sufficient alkyl alcqhol is
present to form azeotropes with C5 and C6 iso-olefins in the
feed, without forming azeotropes with the produced ethers.
This advantageously allows for the iso-olefin/alkyl alcohol

azeotropes to boil up into the catalytic zone where
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additional reactions take piace, while produced ethers exit
distillation column zone 12.

In accordance with the present invention, it is
critical to control the ratio of alkyl alcohol to unreacted
iso-olefins in distillation column 22 such that alkyl
alcohol forms azeotropes with only the C5 and C6
hydrocarbons, and not with the already produced ethers.
This advantageously maintains catalytic zone 30 free of
ethers. As set forth above, the etherification reaction is
a thermodynamically limited reaction, and ether in the
catalytic zone 30 can therefore undesirably limit further
etherification reactions and, in extreme cases, could cause
reverse reactions from ethers back to iso-olefins.

In order to maintain the appropriate amounts of alkyl
alcohol in distillation column 22, additional alkyl alcohol
can be mixed either directly with intermediate feedstock 24
as illustrated at 32, or may be fed directly to cataiytic
zone 30 as illustrated at 34. 0f course, additi;nal alkyl
alcohol could be introduced at other locations as wel;.

By carefully monitoring conditions and ratios of
products in distillation column 22, excellent additional
rates of conversion of both C5 and C6é iso-olefins to TAME

and MTHE respectively can be accomplished. It is preferred

11
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that operating conditions in the distillation column be

maintained as set out in Table 1 below:

TABLE 1

Pressure = 20-60 psig (1.5-4.0 barg), (top)

Reboiler Temperature = 120-170°C

Reflux Ratio = 0.7-2.5 vol/vol

Methanol/Iso-olefins Ratio
(Column Inlet ) = 2.5-6.0 mol/mol

- Catalytic Section Temperature = 60-90°C

-~ Methanol Content in the Liquid Phase of
Catalytic Section = 15-50 wt.%

By maintaining the aforesaid conditions at distillation
column 22, total conversion of reactive C5 iso-olefin to
TAME can be provided at values of at least about 70% (wt.),
preferably at least about 80% (wt.), and total conversion of
Cé iso-olefins to MTHE can be obtained of at least about 55%
(wt.), preferably at least about 65% (wt.), |

Outlet 26 of column 22 when operated in acco;dance with
the process of the present invention can provide a prqduct
stream containing 90% or more of converted ethers, while the
top stream from outlet 28 typically contains the inert
compcunds, excess methanol and a very small amount of

unreacted but reactive iso-olefins.

12
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As set forth above, it.may be desired to provide a
hydrogen stream 19 as feed to reactor 18 for reaction with
noble-metal doped catalyst in reactor zone 10. This
advantageously serves to remove unwanted diolefins which
would otherwise foul the catalyst in reactor zone 10.

It has also been found that the previous history or
startup procedure of the column affects the internal
conditions in such a way that undesired azeotropes may be
formed even keeping the feed and the operating conditions
within the desired range. This means that several steady
states may be achieved depending on the way the column was
operated previously. For insténce, if the column has high
internal concentrations of methanol, due to previous
operating conditions, then it is very likely that the
undesired TAME-MeOH azeotropes will form leading to very low
conversions of isoamylenes to TAME, even with a feed that
has a reduced amount of methanol and under operating
conditions that in other situations will give high
conversions to ethers. This becomes obvious if the column
is started up fully loaded with methanol. If the mixture of
methanol -hydrocarbons is then introduced in the column, the
formation of undesired azeotropes is practically
unavoidable. On the other hand, if the column is started up

free of methanol, the formation of azeotropes will mainly

13
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depend on the feed composition (ratio methanol/hydrocarbons)
and on the operating conditions.

The following example demonstrates the importance of
certain process parameters in accordance with the process of

the present invention.

EXAMPLE
In this example, a pilot plant was used having a
configuration substantially similar to that set forth in the
Figure. The first fixed bed reactor was loaded with 250 cc
(92.5g) of strongly acidic macroporous resin doped with 3g/1
of palladium. This is a catalyst provided by Bayer and
referred to as K2634. This doped resin was provided in the
bottom portion of the reactor, while the top portion of the

first reactor was loaded with 125 cc (46.25g) of strongly

‘acidic macroporous resin without palladium, which is a

catalyst provided by Bayer and identified as K2631. The
second fixed bed reactor contained 375 cc (138.795 of the
same non-doped catalyst K2631. 1In the distillation cqlumn
zone, two columns were provided, each having a diameter of
2.54 cm and height of 8m. The first column was loaded with
a non-catalytic random packing (4mm Propack, provided by
Scientific Development Co.). In the second column, the

bottom six meters of height were loaded with a catalytic

14
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distillation packing which contained 329g of strongly acidic

+  macroporous resin (A-35 manufactured by Rohm Haas), while
the top two meters of this second column were loaded with
the same 4mm Propack non-catalytic packing.

5 The feedstock used was a C5/C6 cut obtained from a
light catalytic cracking naphtha (LCCN) produced from a
fluid catalytic cracking unit. Table 2 set forth below
contains description of the composition of three separate

feedstocks used for three separate operations in this

10 example. The feedstock was mixed with methanol, which had a

.8

purity of 99.9% weight, and hydrogen (purity 99.9%) was fed

to the feedstock at the inlet to the first reactor.
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Run 1 Run 2 Run 3
5
Non-Reactive C4's (wt.%) 9.96 12.90 13.98
10 Non-Reactive C5's (wt. %) 31.35 32.26 30.82
2-Methyl-Butene-1 (wt. %) 5.05 5.00 5.15
2-Methyl-Butene-2 (wt.%) 9.75 9.42 5.27
3-Methyl-Butene-1 (wt.%) 0.89 0.94 1.51
= 15 Non-Reactive Cé's (wt.%) 32.96 27.78 28.63
4-Methyl/3-Methyl-Pentene-1 {wt.%) 1.07 1.03 1.08
2,3-Di-Methyl-Butene-1 (wt.%) 0.67 0.64 0.6S
4-Methyl-Cis-Pentene-2 (wt . %) 6.37 0.37 0.37
4-Methyl-Trans-Pentene-2 (wt. %) 1.14 322 1.19
2-Methyl-Pentene-1 (wt.$%) 1.86 1.92 1.81
2-Ethyl-Butene-1 (wt.%) 0.52 0.58 0.52
2-Methyl-Pentene-2 (wt.%) 2.18 2.33 2.4S
3-Methyl-Cis-Pentene-2 . (wt.%) 1.35 1.43 1.60
: 3-Methyl-Trans-Pentene-2 (wt.%) 1.32 1.37 2.08
1-Methy-Cyclo-Pentene (wt.%) 0.23 0.25 1.63
C7 plus (wt. %) 0.65 0.66 1.29
‘i,_'
— Total reactive C5 iso-olefins (wt. %) 15.69 15.36 11.93
Total reactive C6 iso-olefins (wt. %) 9.39 11.04 13.35
In general, the effluent from the second reactor was

mixed with secondary methanol as desired so as to provide
the intermediate reaction feedstock which was fed to the

middle section of the first column. In this first column,

ethers formed in the initial reactor zone or in the second-

distillation column are separated into a bottom stream,
40 which exits to a reboiler. This stream also contains small

amounts of methanol and unreacted hydrocarbons.
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Vapors exiting the top of the first column are fed
directly to the bottom of the second column, where they
contact the catalytic packing and the desired etherification
reactions take place. Liquid coming from the bottom of the
second column is circulated to the top of the first column
for further distillation. Vapors from the top of the second
column contain mainly unreacted C5 and C6 hydrocarbons and
methanol, and these vapors are condensed, a fraction is
recycled back to the top of the second column as reflux, and
the remainder is obtained as a top product.

Adiabatic behavior of the second column was maintained
by using electric furnaceé associated with the second column
which were controlled to insure that the net heat transfer
between the column and the environment was zero.

The main operating conditions for the pilot plant for
three different runs, as well as the results obtained for

these runs, are set forth in Table 3 below.

17
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A
Run 1 Run 2 Run 3
5
Pressure in the fixed bed reactors (barg) 20.0 20.0 20.0
Pressure in the distillation columns (barg) 2.1 1.7 3.5
10 Avg. temperature 1lst fixed bed reactor (°C) 76.2 76.8 80.9
Avg. temperature 2nd fixed bed reactor (°C) 63.5 63.1 St
Second Column Catalyst Temperature (°C) 82.8 82.8 95.1
First Column Bottom Temperature (°C) 140.4 121.8 165.2
15
Flow of C5/Cé feed stream (gr/hr) 270.3 307.1 414.5
Flow of Primary Methanol (gr/hr) 53.3 78.2 110.7
Flow of Secondary Methanol (gr/hr) 26.1 0.0 0.0
Ratio Methanol/ (C4+C5+C6)
20 to Column (wt/wt) 0.14 0.16 0.32
Ratio Methanol/Iso-olefins
to Column (mol/mol) 5.3 2.8 3.7
25 Methanol Content in the Column Feed (wt.%) 9.3 10.6 21.1
Methanol Content in the Column
Top Product (wt.%) 17.9 18.0 18.1
Methanol Content in Liquid from
Bottom of the Catalytic
30 Section of the Second Column (wt.%) 26.0 32.8 50.1
TAME Content in Liquid from Bottom
of the Catalytic Section of
the Second Column (wt. %) 1.0 7.6 12.3
MTHE Content in Liquid from Bottom
35 of the Catalytic Section of
the Second Column {wt.%) 0.0 1.5 1.9
am; e Vv io
40 Primary Fixed Bed Reactors (%) 80.0 71.2 44.0
Catalytic Distillation Section (%) 28.3 -20.2 -13.8
Overall (%) 85.7 65.4 36.0
-Qlefi onversion (M je
45 Primary Fixed Bed Reactors (%) 38.5 35.6 23.9
Catalytic Distillation Section (%) 5.5 33.8 30.1
Overall (%) 70.6 57.4 46.8
50

Run 1 represents a process carried out in accordance

with the present invention. In this run, the catalytic

columns were started in a proper way, such that all

additional methanol was drained from the columns. The

18
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amount of the methancl in tﬁe feed was controlled very
carefully in order to keep its concentration high enough to
lift the C5 and C6 compounds so as to favor etherification
reactions, while avoiding formation of azeotropes with ether

that would then encourage presence of such ethers in the

catalytic zone of the columm.

The concentration of TAME in the catalytic zone of the
distillation column under these conditions was 1% (wt.), and
no MTHE was present. Under these conditions, as set forth
in Table 3, the catalytic distillation column provided an
additional 28% conversion of remaining isoamylenes to TAME,
and a 55% conversion of remaining C6 iso-olefins to MTHE.
This boosted the total overall conversion of olefins to TAME

and MTHE, respectively, to 86% and 71%. This is an

excellent result as compared to conventional processes.

In Run 2, the process was started with the columns

fully loaded with methanol. The methanol content in the

feed was very similar to Run 1, as was the ratio of methanol

to C5 and Cé6 hydrocarbons. The column was operated

continuously under constant conditions similar to those of
Example 1 until it was evident that a steady state had been
reached. The steady state results showed that a high

concentration of TAME was present in the catalytic zone of

the distillation columns (7.6% (wt.)), and a moderate

19
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concentration of MTHE (1.5% (wt.)). These high

concentrations of ethers in the catalytic zone inhibited the
reaction progress, since this reaction tends toward
thermodynamic equilibrium, and for this reason the
additional conversion rates in the distillation column were
very low. In fact, a negative 20% conversion of C5
isoamylenes was indicated, thereby showing that TAME was
actually being decomposed into isoamylenes in the catalytic

zone in the distillation columns. This rendered a total

process conversion of iso-olefins of 64% TAME and 57% MTHE,
which is markedly reduced as compared to the reéults
provided according to the process of the present invention
using Run 1.

These poor results were caused because it was
impossible to prevent the formation of the ether-methanol
azeotropes, which are undesirable, which azeotrope remained
present in the catalytic section of the column and feversed
the desired etherification reaction. )

In Run 3, the feed to the distillation columns was
carried out while mixing additional methanol so as to

provide approximately twice the concentration of methanol as

was present in Runs 1 and 2. The columns were started

properly, that is, all methanol was drained before

introduéing the feedstock.

20
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Due to the high concentration of methanol, azeotropes

with ethers were formed and a 12.3% (wt.) concentration of

TAME and a 2.0% (wt.) concentration of MTHE were present in

the catalytic zone. For this reason, the reactions at the

catalytic zone were actually decomposing TAME back to

isoamylenes, at a conversion rate of -14%, which reduced the

overall yield to TAME to only 36%. Thus, it is critical to

maintain the content of methanol within the operating
conditions of the process of the present invention.
This invention may be embodied in other forms or

carried out in other ways without departing from the spirit

or essential characteristics thereof. The present

embodiment is therefore to be considered as in all respects
illustrative and not restrictive, the scope of the invention
being indicated by the appended claims, and all changes

which come within the meaning and range of equivalency are

intended to be embraced therein.
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HE CLAIM:

i ) 1. A process for preparing ethers, comprising the

steps of:
providing a feedstock containing iso-olefins selected
from the group consisting of C5 iso-olefins, Cé iso-olefins

and mixtures thereof;

mixing said feedstock with alkyl alcohol so as to
provide a reaction feedstock,
feeding said reaction feedstock to a reactor zone in
the presence of a first etherification catalyst whereby said
alkyl alcohol reacts with said iso-olefins to form alkyl-
tert-alkyl ethers so as to provide an intermediate feedstock

containing said ethers and unreacted iso-olefins and alkyl
alcohol;

feeding said intermediate feedstock to a catalytic
distillation column having a second etherification catalyst
defining a catalytic zone;

mixing additional alkyl alcohol to said inte;mediate
feedstock so as to form azeotropes of said alkyl alcohol
with said unreacted iso-olefins without forming azeotropes

of said alkyl alcohol with said ethers whereby said
catalytic zone is substantially free of said ethers and said
unreacted iso-olefins react with said alkyl alcohol in said

catalytic zone to form additional alkyl-tert-alkyl ethers.

22
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2. A process according to claim 1, wherein said step
of feeding said intermediate feedstock and said mixing steps
are carried out so as to provide a molar ratio of total

alkyl alcohol to said unreacted iso-olefins of between about

2.5 and 6.0.

3. A process according to claim 1, wherein said step

of feeding said intermediate feedstock and said mixing step
are carried out so as to provide a methanol content in said

catalytic zone based on weight of liquid phase in said zone

of between about 15% and about 50%.

4. A process according to claim 1, wherein said

catalytic distillation column is operated at a pressure of

between about 1.5 barg and about 4.0 barg.

5. A process according to claim 1, wherein said

catalytic distillation column is operated at a reboiler

temperature of between about 120°C and about 170°C.

6. A process according to claim 1, wherein said

catalytic distillation column is operated at a reflux ratio

by volume of between about 0.7 and about 2.5.

23
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7. A process according to claim 1, wherein said
catalytic distillation column is operated at a temperature

in said catalytic zone of between about 60°C and about 90°C.

8. A process according to claim 1, wherein said alkyl

alcohol is methanol.

9. A process according to claim 1, wherein said iso-
olefins comprise iso-C5 and iso-C6, and wherein said ethers

comprise tert-amyl-methyl-ether (TAME) and methyl-tert-

hexyl-ether (MTHE).

10. A process according to claim 1, wherein said first

etherification catalyst comprises an acidic ion exchange

resin.

Wl 0™

(]

11. A process according to claim 10, wherein said
reactor zone comprises a plurality of reaction zohes
including a first zone and at least one additional zone,
each containing an etherification catalyst, and wherein said

etherification catalyst in said first zone is doped with a

noble metal.
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12. A process according to claim 1, wherein said step

+  of mixing said feedstock with said alkyl alcohol provides
said reaction feedstock to said reactor zone having a molar
ratio of alkyl alcohol to iso-olefins of between about 1.05

and about 1.6.

13. A process according to claim 1, wherein said

second etherification catalyst comprises an acidic

macroporous resin.

14. A process according to claim 1, wherein said

feedstock is a C5/C6 cut from a light catalytic cracking
naphtha (LCCN).

15. A process according to claim 1, wherein said

catalytic distillation column provides a conversion of said

unreacted C5 iso-olefins to tert-amyl-methyl-ether (TAME) of
at least about 10% (wt.).

16. A process according to claim 1, wherein said

catalytic distillation column provides a conversion of said

Cé iso-olefins to methyl-tert-hexyl-ether (MTHE) of at least
about 20% (wt.)

25
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17. A process according to claim 1, wherein said

feedstock contains iso-C5 and iso-C6, and wherein said

reactor zone and said catalytic distillation column provide
a total conversion of said iso-C5 to tert-amyl-methyl-ether
(TAME) of at least about 70% (wt.) and a total conversion of

said iso-C6 to methyl-tert-hexyl-ether (MTHE) of at least
about 55% (wt.).
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ABSTRACT OF THE DISCLOSURE

A process for preparing ethers includes the steps of:
providing a feedstock containing iso-olefins selected from
the group consisting of €5 iso-olefins, C6 iso-olefins and
mixtures thereof; mixing the feedstock with alkyl alcohol so
as to provide a reaction feedstock, feeding the reaction
feedstock to a reactor zone in the presence of a first
etherification catalyst whereby the alkyl alcohol reacts

with the iso-olefins to form alkyl-tert-alkyl ethers so as

to provide an intermediate feedstock containing the ethers

t
q

and unreacted iso—olefins and alkyl alcohol; feeding the

£
3
B

intermediate feedstock to a catalytic distillation column

-y

e o S A T

wn

having a second etherification catalyst defining a catalytic
zone; mixing additional alkyl alcohol to the intermediate
feedstock so as to form azeotropes of the alkyl alcohol with

the unreacted iso-olefins without forming azeotropes of the

M

alkyl alcohol with the ethers whereby the catalytic zone is
substantially free of the ethers and the unreacted iso-

olefins react with said alkyl alcohol in the catalytic_zone

to form additional alkyl-tert-alkyl ethers.
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1 heraby declare that all statements made hareln of my own knowledge are true end that
all statements made on information and bellef are bellevad to be true; and furthar that these
statements were made with the knowledge that willful false stataments and tha ike so made
are punishable by fine orimprisanment, or both, under Section 1001 of Title 18 of the Unitsd
States Code, and that such wiliful false statsments may jeopardize the validity of the
application or any patent issued thereon.

(Declaration and Power of Attorney [1-13—page 3 of 5)
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SIGNATURE(S)

NOTE: Carelully indicate the family for last) name as it should appear on the filing recelpt and all other
documents,

Full name of sole or first inventor

LEONARDO » ESCATANTE
{BIVEN NAME) @R NAME) FAMILY (OR LAST NAME)
tnventor's signatu
Date Aez / q

: _L_*Country of cmzenship_j@u&?dzﬁla,__ e Autinio

nesldencella_‘zaxﬂ%wan La Mocita. Res Lo Siecra B_APTO 12] 37 lor Altos

Post Office Address _PD VSA-TNTE/EL, PO.Box 2L 343. Veuezvela
Couacas (0208 - Veuejoeﬁ«.

Full name of second joint inventor, if any
JOSE CASTOR
{GIVEN NAME) . N

GONZALEZ
FAMILY (OR LAST NAME)

Inventor's signature

Date F eh 19 y 1994 v VCountry of Citizenship I/ENEZUELA
Residence C- L P,

. f2€S. €L ficaCHO. APTD 39. SAvAL T 10 05&4"/457«::
Post Office Address _FDVIA ~TNTeveP. £ 0. Box 76313 (ARAGAT oFon” EVEVECa
Veveela
L

Full name of third joint inventor, if any
ZATDA
(GIVEN NAME)

inventor's signature

Date __¥eb. /"7j l 99 Country of Citizenship _@[5306%4
Residence UINRSE Y5

CoLNps O CARfiade. CAME & (aco H#26B-A, Lo Hiaoga, Vot
Post Office Address _ PDV54__ TP PO. Boe Y6343 Candeas [0Y0A
VeENSvaA

HERNANDEZ
FAMILY (OR LAST NAME)

(Declaration and Power of Attomey (1-1}—page 4 of 5)

(Rel. $8-1174) Pub.60S)

FORM 1-1 1-8
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(Red53-11/93 Pub.605)

FORM 1-1

1-9

CHECK PROPER BOX(ES) FOR ANY OF THE FOLLOWING ADDED PAGE(S) WHICH
, FORM A PART OF THIS DECLARATION

01 Signature for third and subsequent joint inventors. Number of pages added

. ® e

{3 Signature by administratorftrix), executor{trix) or legal representative for de-
ceased or incapacitated inventor. Number of pages added

* e @

{0 Signature for inventor who refuses to sign or cannot be reached by person
authorized under 37 CFR 1.47. Number of pages added ___

* * @

0 Added page for signature by one joint inventor on behalf of deceased inventor(s)
where legal reprasentative cannot be appolnted in time (37 CFR 1.47).

. v »

0 Added pages to combined declaration and power of attomey for divisional,
continuation, or continuation-in-part (C-I-P) application.

O Number of pages added

. » o @

O  Authorization of attorney(s) to accept and follow instructions from representative.

{If no further pages form a part of this Daclaration, then end this Declaration with
this page and check the following item:)

jx[ This declaration ends with this page.

(Declaration and Power of Attomey [1-1}—page § of )
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TRADUCCION DEL INGLES AL ESPANOL de la Solicitud de Patente‘
de los Estados Unidos No.09/286,722 relacionada con:

PROCESO PARA LA PREPARACION DE ETERES EN UNA
COLUMNA DE DESTILACION CATALITICA

i
i
|

|
{

ANEXOS. La Solicitud de Patente de los Estados Unidos Serie No.09/ ‘
186,722 arriba mencionada, Declaraciéon y Poder, Solicitud de Patente,

Certificacion del Comisionado de Patentes y Marcas de los Estados |
Unidos de América.

LOS ESTADOS UNIDOS DE AMERICA |

DEPARTAMENTO DE COMERCIO DE LOS ESTADOS UNIDOS DE
AMERICA ‘

Oficina de Patentes y Marcas de los Estados Unidos :

Abril 10, 2000

ESTE PARA CERTIFICAR QUE ANEXO AL PRESENTE SE
ENCUENTRA UNA FIEL COPIA TOMADA DE LOS REGISTROSDE
LA OFICINA DE PATENTES Y MARCAS DE LOS ESTADOS

UNIDOS DE AQUELLOS DOCUMENTOS DE LA SOLICITUD DE “-,
PATENTE IDENTIFICADA ABAJO LA CUAL CUMPLE LOS
REQUISITOS PARA  CONCEDERLE UNA

’ FECHA DE
PRESENTACION BAJO LA NORMA 35USC 111.

NUMERO DE SOLICITUD: 09/286,722

FECHA DE PRESENTACION: Abril 06, 1999

Por autorizacion del

COMISIONADO DE PATENTES Y MARCAS
P. R. Grant (Firmado)
P.R. GRANT

Funcionario de Certificaciones

SELLO ADHERIDO

98-461

SOLICITUD PARA TiTULO DE PATENTE




A TODOS AQUELLOS A QUIENES PUEDA INTERESAR:

CONOZCASE QUE LEONARDO ESCALANTE, JOSE CASTOR .
GONZALES y ZAIDA HERNANDEZ, ciudadanos y residentes de '
VENEZUELA, han inventado algunas nuevas y utiles mejoras en
PROCESO PARA LA PREPARACION DE ETERES EN UNA .
COLUMNA DE DESTILACION CATALITICA de lo cual lo siguiente es

una especificacion.

Certifico por este medio que esta correspondencia esta siendo depositada
ante el Servicio Postal de los Estados Unidos como Correo Expreso en
una cubierta dirigida al Comisionado Asistente de Patentes y Marcas,
Washington, D.C: 20231 en Abril 6, 1999 (fecha de deposito)

YANICE T. STANTON
Nombre y niimero de registro
(firma ilegible)

Firma

4/6/99

Fecha de firma

CORREO EXPRESO #EM092147530US

ANTECEDENTES DE LA INVENCION

La invencién se relaciona con un proceso para la preparacion de
éteres tales como tert-amil-metil-éter (TAME) y metil-tert-hexil-éter
(MTHE). Mas especificamente, la invencion se refiere a un proceso que
utiliza reactores de eterificacion y destilacion catalitica de manera que
ofrezcan excelentes tasas de conversion de iso-olefinas C5 y C6 a TAME
y MTHE.

Se conocen varios procesos para usar destilacion catalitica con el fin
de convertir iso-olefinas a éteres. Ejemplos de este tipo de métodos se
encuentran incluidos en la Patente US No. 5,431,888 (Hickey y otros), en
la Patente US No. 5,536,886 (Tamminen y otros), Patente US No.

5,313,005 (Smith, Jr y otros) y en la Patente US No. 5,689,013 (Jarvelin y
otros).



En procesos convencionales, es dificil obtener conjuntamente la

conversion de 1s0-C5 e 1s0-C6. Adicionalmente, los procesos.
convencionales ofrecen alguna conversion, pero son deseables tasas de

conversion mas altas.

Consecuentemente es el objetivo principal de la presente invencion

suministrar un proceso mediante el cual se logren excelentes tasas de
conversion de 1so-olefinas a éteres.

Otro objetivo de la presente invencion es suministrar un proceso en
donde las iso-olefinas C5 y C6 son convertidas simultineamente a TAME
y MTHE, cada una con excelentes tasas de conversion.

Otro objetivo mas de la presente invencion es suministrar un proceso
en donde las ventajas tanto de materiales reactores de eterificacion y
destilacion catalitica sean combinados con el fin de lograr excelentes
resultados.

RESUMEN DE LA INVENCION

De acuerdo con la presente invencion, los objetivos y ventajas arriba
mencionados se logran facilmente.

De acuerdo con la invencién, se proporciona un proceso para
preparar éteres que consiste de los pasos de proveer una materia prima
que contenga iso-olefinas seleccionadas dej grupo compuesto por iso-
olefinas C5, iso-olefinas C6 y sus mezclas; mezclar dicha materia prima
con alcohol alquilo con el fin de proporcionar una materia prima de
reaccion, alimentar dicha materia prima de reaccion a una zona de reactor
en la presencia de un catalizador mediante lo cual dicho alcohol alquilo
reacciona con dichas iso-olefinas para formar éteres de alquil-tert-alquil
con el fin de proveer una materia prima intermedia que contenga dichos
éteres y dichas iso-olefinas sin reaccion y alcohol alquilo; alimentar dicha
materia prima intermedia a una columna de destilacién catalitica que
tenga. un segundo catalizador de eterificacion que defina una zona
catalitica, mezclar alcohol alquilo adicional con dicha materia prima
intermedia con el fin de formar azeotropos de dicho alcohol alquilo con
dichas iso-olefinas sin reaccionar sin formar azeotropos de dicho alcohol
alquilo con dichos éteres, mediante lo cual dicha zona catalitica es
sustancialmente libre de dichos éteres y dichas iso-olefinas sin reaccionar
reaccionan con dicho alcohol alquilo en dicha zona catalitica para formar
éteres de alquil-tert-alquil adicionales.
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De acuerdo con la presente invencion, la materia prima puede;
contener de manera preferente tanto iso-olefinas C5 como C6 las cuales |
son convertidas a TAME y MTHE, respectivamente.

i

\
\..

BREVE DESCRIPCION DEL DIBUJO

|
Una descripcion detallada de las modalidades preferidas de la “,
presente invencion sigue, con referencia a la figura adjunta la cual es una

representacion esquematica de una modalidad de un proceso de la
presente invencion.

i1
1

1
1

DESCRIPCION DETALLADA |

La invenciéon se relaciona con un proceso para la produccién de
éteres, particularmente éteres pesados tales como tert-amil-metil-éter
(TAME) y metil-tert-hexil-éter (MTHE), donde las ventajas de los
catalizadores de eterificacion fijos y destilacion catalitica se combinan con

el fin de proporcionar excelentes tasas de conversion tanto de iso-olefinas "
C5 como C6.

La materia prima para el proceso de la presente invencion incluye, ';
preferiblemente, iso-olefinas CS o C6 terciarias, preferiblemente, tanto :
iso-olefinas C5 como C6. Este tipo de olefinas se consiguen en corrientes

de refinerias petroleras tales como nafta liviano de procesos de rotura 3
catalitica fluida (FCC), rotura demorada o rotura al vapor. Muestras de ;
materias primas tipicas se mencionan en el ejemplo anexo.

Con referencia a la Figura, se ilustra una representacion esquematica
de una modalidad del proceso de la presente invencion. En este proceso,
la reaccion se hace primero en una zona fija reactiva de eterificacion (10)
y luego en una zona de columna de destilacion (12). La materia prima (14)
y un alcohol alquilo (16) se mezclan para formar la materia prima de
reaccion que es alimentada a la zona de reactor (10), tal como se ilustra.

De acuerdo con el proceso de la presente invencion, el alcohol
alquilo y la materia prima se reaccionan primero en una zona de reactor ;\
" (10) y luego en la zona de la columna de destilacion (1 2) de manera que
~ reaccionen las iso-olefinas CS, o los isoamilenos (2-metil-1-buteno y 2-
metil-2-buteno) con metanol para producir tert-amil-metil-éter (TAME), y
también para que reaccionen las iso-olefinas C6 (2-metil-1-penteno, 2-
metil-2-penteno, 3-metil-2-penteno cis y trans, 2-etil-1-1-buteno, 2,3-
dimetil-1-buteno, 2,3-dimefil-2-buteno y l-metil-1-ciclopentano) con
metanol para producir cuatro éteres isémeros diferentes que son
identificados como un grupo metil-tert-hexil-eter (MTHE). Estos cuatro
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isomeros son especificamente 2-metil-2-metoxi-pentano, 3-metil-3-
metoxi-pentano,  2,3-dimetil-2-metoxi-pentano y  l-metil-l-metoxi-
ciclopentano. Estas reacciones son deseables y con la presente invencion
se proporcionan ventajosamente, tasas de conversion excelentes con el fin'
de proveer los éteres deseados utiles como componentes de mezcla para .
gasolina y/o por lo tanto, como combustibles. |

La materia prima (14) y el alcohol alquilo se alimentan :
; preferiblemente a la zona de reactor (10) a una relacion molecular de
; alcohol alquil : iso-olefinas entre alrededor de 1,05 a alrededor de 1,6.
Esto es aconsejable con el fin de garantizar el exceso estequiométrico de
alcohol alquilo para la reaccion de eterificacion y al mismo tiempo evitar
demasiado alcohol alquilo que pueda provocar la dimerizacion de las iso-
olefinas y la formacion de productos secundarios no deseados.

La zona de reactor (10) puede ser cualquier catalizador fijo 1
convencional de eterificacion catalitica, y de manera preferente, puede ser
provisto como un primer reactor (18) y un segundo reactor (20)
conectados en serie para tratar la materia prima, en secuencias. Los
reactores que muestra la Figura 1 son reactores de flujo ascendente, y se
prefiere que en cada reactor se coloque un catalizador de eterificacién

adecuado. Dentro del alcance de la invencion se pueden utilizar otras :
configuraciones.

Catalizadores de eterificacion adecuados incluyen resinas
convencionales porosas de intercambio de iones fuertemente acidicas,

tales como la resina K2631 de Bayer, y las resinas A-] 5 y A-35 de Rohm
and Haas.

En casos donde el material contenga porciones apreciables de 4
diolefinas, es preferible que el primer reactor (18) esta provisto con un
catalizador de eterificacion dopado con una pequefia cantidad de un metal
noble tal como paladio, el cual sirve para provocar la hidrogenacion de las (
fracciones de diolefina a olefinas, asi como alguna isomerizacion de doble 1
enlace de olefinas. Lo anterior es aconsejable con el fin de reducir la
probabilidad de contaminar el catalizador de diolefinas, y también para
aumentar en alguna medida la cantidad de olefinas reactivas que puedan L
ser convertidas a éteres de acuerdo con la presente invencion: si en el |
primer reactor (18) se desea una conversion de diolefina, también se
aconse¢ja una corriente (19) de hidrégeno al primer reactor (18). Enseguida
se describird en mayor detalle esta modalidad de la invencion.

Un alcohol alquilo de reaccion adecuado para ser agregado de
acuerdo con este proceso es metanol para la producciéon de TAME y




MTHE. Si es aconsejable producir otros éteres, se pueden utilizar otros‘\
alcoholes alquilo apropiados. \‘

t

Las reacciones de eterificacion deseadas son otras exotérmicas y :

tienen lugar en la fase liquida a temperaturas y presiones moderadas. Por
ello, los reactores (18, 20) pueden ser operados de manera conveniente, a -
presiones entre alrededor de 1 barg y 30 barg, preferiblemente alrededor

de 10 barg, y a temperaturas entre alrededor de 50°C y 95°C,
preferiblemente entre alrededor de 70°C y 85°C en un primer reactor (18)
y alrededor de 65°C en el segundo reactor (20).

La reaccion de eterificacion de fase liquida realizada en las zonas
(18, 20) se limita termodindmicamente y en la salida del segundo reactor
(20) tipicamente se obtiene una conversion que se acerca al equilibrio. De
este modo, la materia prima intermedia tratada parcialmente que sale del
segundo rector (20), tipicamente presentara una conversion de iso-olefinas
C5 a TAME de por lo menos alrededor de 50% por peso, y
preferiblemente, entre alrededor de 65% y 70%, y una conversion de iso-
olefinas C6 a MTHE de por lo menos alrededor de 25% por peso, y
preferiblemente entre alrededor de 30% y 40%. La materia prima
intermedia restante incluira iso-olefinas C5 y C6 no reaccionadas y
metanol, asi como otros elementos no reactivos contenidos en la materia
prima original. La zona de la columna de destilacion (12) operada de
acuerdo con la presente invencidn proporciona, ventajosamente,
conversion adicional de iso-olefinas C5 no reaccionadas a TAME, de por
lo menos alrededor de 10% por peso, y conversion adicional de iso-
olefinas C6 no reactivas a MTHE, de por lo menos alrededor de 20% por
peso.

Esta materia prima intermedia es luego alimentada a la zona de la
columna de destilacion (12), donde, de acuerdo con la presente invencion,
los éteres ya producidos son separados cuidadosamente de las iso-olefinas
no reaccionadas y de alcohol alquilo, que en la presencia de un catalizador
de eterificacion adicional resulta en conversion adicional de obtener
. excelentes tasas de conversion total si la zona dej catalizador es separada
-y mantenida libre de éteres producidos.

Tal como se muestra en la Figura 1, la zona de la columna de
destilacion (12) puede incluir, de manera conveniente, una columna de
destilacion (22) con una entrada (24) y una salida (26) para la parte
inferior, y una salida (28) para vapores y similares. De manera preferente,
la columna (22) también esta provista con un catalizador de eterificacion
que convenientemente puede ser en forma de una estructura de empaque
catalitico que contenga el material catalitico dentro de una superficie



permeable. El material de empaque catalitico tipico, referido comiinmente
como "pacas" también incluye, preferiblemente, un material catalitico :
como resina macroporosa fuertemente acidica, tal como la resina A-35 -
fabricada por Rohm and Haas. Preferiblemente, este empaque catalitico .
se provee en la columna (22) en una zona (30) donde los reactivos de fase
liquida seran arreglados para provocar las reacciones de esterificacion |

adicionales y deseadas. El resto de la columna (22) puede ser empacado
de manera conveniente con un empaque aleatorio o estructurado no
catalitico tales como los provistos por Soizer, Koch, Jaeger, Glitxch y
Norton. En la seccion no catalitica también se pueden utilizar bandejas en
lugar de empaque, por ejemplo bandejas de tamizado, valvula (11) y tapas
de burbuja (11).

También puede desearse proporcionar la zona de columna de
destilacion (12) como dos columnas separadas. En esta configuracion, la
materia prima intermedia del reactor (20) seria alimentada inicialmente a
una columna empacada con el empaque no catalitico, y luego a una
columna que incluya el empaque catalitico y una zona catalitica. Tal como
lo muestra la modalidad de la Figura 1, la alimentacion del materia
intermedio y metanol adicional, asi como las condiciones de operacién de
la columna de destilacion son manipuladas de acuerdo con la invencién de
manera que operen la zona catalitica sin cantidades apreciables de éteres
presentes. Tal como se indica arriba, esto se logra vigilando la relacion de
alcohol alquilo frente a la materia prima intermedia de modo que haya
suficiente alcohol alquilo presente para formar azeotropos con iso-olefinas
producidas. Lo anterior permite, ventajosamente, que los azeotropos de
iso-olefina/alcohol alquilo hiervan en la zona catalitica donde tienen lugar
las reacciones adicionales mientras los éteres producidos salen de la zona
de la columna de destilacion (12).

De acuerdo con la presente invencion es esencial controlar la
relacion de alcohol alquilo frente a iso-olefinas no reaccionadas en la
columma de destilacion (22) de modo que el alcohol alquilo forme
. azeotropos solo con los hidrocarburos C5 y C6 y no con los éteres ya
- producidos. Esto mantiene, ventajosamente, la zona catalitica (30) libre de
. éteres. Como ya se anotd arriba, la reaccion de eterificacion es una
' reaccion limitada termodinamicamente, y por lo tanto, el éter en la zona
catalitica (30) puede limitar de manera' no conveniente las reacciones de

eterificacion y, en casos extremos puede causar reacciones inversas de
éteres a iso-olefinas.

Con el fin de mantener las cantidades adecuadas de alcohol alquilo
en la columna de destilacion (22) se puede mezclar alcohol alquilo
adicional bien sea directamente con el materia intermedio (24) tal como se



ilustra en (32), o alimentarse directamente a la zona catalitica (30) tal \1‘_
como se ilustra en (34). Naturalmente, también se puede introducir alcohol :
alquilo adicional en otras reacciones. "

Mediante una cuidadosa vigilancia de las condiciones y relaciones de
productos en la columna de destilacion (22) se pueden obtener excelentes '
tasas de conversion adicionales tanto de iso-olefinas C5 como de C6 a |

TAME y MTHE, respectivamente. Se prefiere que las condiciones de

operacion en la columna de destilacion sean mantenidas tal como se indica
en la Tabla 1 siguiente

TABLA1

Presion 20-60 psig (1,5-4,0 barg), (arriba)

Temperatura del hervidor = 120 - 170°C

Relacion de reflujo = 0,7-2,5 (vol/vol)

Relacién metanol/iso-olefinas

Temperatura seccion catalitica = 60 — 90°C

Contenido de metanol en la fase liquida de la seccion
catalitica = 15 - 50 % por peso.

Manteniendo las anteriores condiciones en la columna de destilacion
(22), se puede proveer una conversion total de 1so-olefina C5 reactiva a
TAME a valores de por lo menos alrededor de 70% por peso,
preferiblemente por lo menos alrededor de 80% por peso, y conversion
total de iso-olefinas C6 a MTHE de oi menos alrededor de 55% por peso,
preferiblemente a menos alrededor de 65% por peso.

La salida (26) de la columna (22), cuando es operado de acuerdo con
el proceso de la presente invencion, puede proporcionar una corriente de
producto que contenga 90% o mas de éteres convertidos, mientras que la
corriente superior de la salida (28) contiene tipicamente los compuestos

© inertes, metano;j de exceso y una cantidad muy pequefia de iso-olefinas no
' reaccionadas pero reactivas.

| Tal como se expresd, puede desearse proveer una corriente de
- hidrogeno (19) como material de alimentacion al reactor (18) para
reaccion con el catalizador dopado con metal noble en la zona de reactor
(10). Esto sirve, ventajosamente, para remover diolefinas no deseadas que
de otra forma puedan contaminar el catalizador en la zona de reactor (10).

También se ha descubierto que la historia o procedimiento de inicio
anterior de la columna afecta las condiciones internas de tal modo que se
pueden formar azeotropos no deseados manteniendo aun la alimentacion

t
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dej material y las condiciones de operacion dentro del rango deseado. Esto.
significa que se pueden lograr varios estados constantes dependiendo de la
manera en que la columna haya sido operada anteriormente. Por ejemplo,
si la columna tiene altas concentraciones internas de metano; debido a |
condiciones de operacién previas, entonces sera muy probable que se |

formen azeotropos TAME-MEOH llevando a conversiones muy bajas de

1

1
i

i
t
}
i

isoamilenos a TAME, aun con una materia prima que tenga una cantidad

reducida de metanol y bajo condiciones de operacion que en otras
situaciones den conversiones altas a éteres. Esto es obvio si la columna
comienza completamente cargada con metanol. Si la mezcla de metanol-
hidrocarburos es luego introducida en la columna, es practicamente
inevitable la formacién de azeotropos no deseados. Por otra parte, si la
columna es iniciada libre de metanol, la formacion de azeotropos
dependera principalmente de la composicion de la materia prima de

alimentacion (relacién metanol/hidrocarburos) y de las condiciones de
operacion.

El siguiente ejemplo demuestra la importancia de ciertos parametros
dej proceso de acuerdo con el proceso de la presente invencion.

EJEMPLO

En este ejemplo se utiliz una planta piloto con una configuracion
sustancialmente similar a la que se muestra en la Figura. El primer
catalizador fijo fue cargado con 250 cc (92,5 g) de resina macroporosa
fuertemente acidica dopada con 3g/1 de paladio. Este es un catalizador de
Bayer y referido como K2634. Esta resina dopada fue colocada en la
parte inferior del reactor, mientras que la parte superior del primer reactor
fue cargada con 125 cc¢ (46,5g) de resina macroporosa fuertemente acidica
sin paladio, que es un catalizador de Bayer identificado como K2631. El
- segundo catalizador fijo contenia 375 cc (138,7g) de mismo catalizador no
dopado K263 1. En la zona de 1a columna de destilacion se colocaron dos
columnas, cada una con un diametro de 3,54 ¢m y una altura de 8 m. La
primera columna fue cargada con un empaque aleatorio no catalitico (4mm
Propack de Scientific Developmnt Co.) En la segunda columna, la parte
inferior de los seis metros de altura fueron cargados con un empaque de
destilacion catalitica que contenia 329 g de resina macroporosa
fuertemente acidica (resina A-35 fabricada por Rohm and Haas), mientras
que los dos metros superiores de esta segunda, columna fueron cargados
con el mismo empaque no catalitico de 4mm Propack.

La materia prima utilizada fue un corte de C5C6 obtemdo de nafta
liviana de rotura catalitica (LCCN) producida de una unidad de rotura

i
i
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catalitica. La Tabla 2 siguiente contiene una descripcion de la
composicion de tres materiales separados

'
i
{

La materia prima fue mezclada con metanol, con una pureza de.
99,9% por peso, y se aliment6 hidrogeno (pureza de 99.9%) a la materia
prima en la entrada del primer reactor.

TABLA 2
Corridal Comrida2 Corrida3 °

C4 no reactivas % en peso 9.96 12.90 13.98 :
CS5 noreactivas % en peso 31.35 32.26 30.82 -,_
2-Metil-Buteno-1 % en peso 5.05 5.00 5.15 |
2-Metil-Buteno-2 % en peso 9.75 9.42 527 |
3-Metil-Buteno-1 % en peso 0.89 0.94 1.51 11
C5 noreactivas % en peso 32.96 27.78 28.63
4-Metil/3-Metil-Penteno-1 % en peso 1.07 1.03 1.05
2,3-Di-Metil-Buteno-1 % enpeso 0.67 0.64 0.65 }
2-Metil-Cis-Penteno-2 % en peso 0.37 0.37 0.37 ﬁ
4-Metil-Trans-Penteno-2 % en peso 1.14 1.12 1.19 ‘{
2-Metil-Penteno-1 % enpeso 1.86 1.92 1.91
2-Etil-Buteno-1 % enpeso 0.52 0.58 0.52 l
2-Metil-Penteno-2 % en peso 2.18 2.33 2.45 ‘»
3-Metil-Cis-Penteno-2 % en peso  1.35 1.43 1.60 ,
3-Metil-Trans-Penteno-2 % en peso 1.32 1.37 2.08 %
1-Metil-Ciclo-Penteno % en peso 0.23 0.25 1.63 |
C7 plus % enpeso 0.65 0.66 1.29
Total iso-olefinas C5 ‘«_
Reactivas % en peso. 15.69 15.36 11.93

%l/peso 939 11.04 13.35

En términos generales, el efluente del segundo reactor fue mezclado
con cantidades deseadas de metano; secundario con el fin de
proporcionar la materia prima de reaccion intermedia la cual fue
alimentada a la seccion media de la primera columna. En esta primera
columna, los éteres formados en la zona de reactor inicial o en la
segunda columna de destilacion son separados en una corriente en el
fondo que sale a un hervidor. Esta corriente también contiene pequeiias
cantidades de metanol y de hidrocarburos no reaccionados.
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Los vapores que salen de la parte superior de la primera columna
son alimentados directamente al fondo de la segunda columna, donde.
entran en contacto con el empaque catalitico y donde tienen lugar las,
reacciones de eterificacion deseadas. El liquido que proviene del fondo de -
la segunda columna es circulado a 1a parte superior de la primera columna
para destilacion adicional. Los vapores de'la parte superior de la segunda
columna contienen principalmente hidrocarburos C5 y C6 no es reciclada
nuevamente a la parte s uperior de la segunda columna como reflujo, y el

resto es obtenido como un producto superior.

El comportamiento adiabatico de la segunda columna se mantuvo

utilizando homos eléctricos asociados con la segunda columna,
controlados con el fin de cerciorarse que la transferencia neta de calor
entre la columna y el medio ambiente fuera de cero.

Las principales condiciones de operacion de la planta piloto para tres
corridas diferentes, asi como los resultados obtenidos para estas tres
corridas se muestran en la Tabla 3.

TABLA 3
Commdal Corrida2 Corrida 3

Presion en los catalizadores fijos 209 20.0 20.0
Presion en las columnas de destilacion 2.1 1.7 35
Temperatura promedio ler
catalizador fijo (°C) 76.2 76.8 80.9
Temperatura promedio 2do
catalizador fijo (°C) 63.5 63.1 -
Temperatura catalizador
segunda columna (°C) 82.9 82.8 95.1
Temperatura fondo
primera columna (°C) 140.4 121.8 165.2
Flujo de corriente alimentador C5/C6 270.3 307.1 414.5
Flujo de metanol primario(gr/hr) 53,1 78,2 110.7
Flujo de metanol secundario (gr/hr)  26.1 0.0 0.0
Relacion Metanol/(C4+C5+C6)
a la columna peso/peso 0.14 0.16 0.32
Relacion metanol/iso-olefinas
a la columna mol/mol 53 2.8 3.7

Contenido de metanol en la

Columna alimentacién (%/peso) 93 10.6 211
Contenido de metanol en el

producto superior de la



columna (% en peso) 17.9 18.0 18.1
Contenido de metanol

en liquido del fondo de la 26.0 32.8 50.1
seccion catalitica de la

segunda columna.

Contenido TAME en liquido

del fondo de la seccion 1.0 7.6 123
catalitica de la segunda columna

Contenido MTHE en liquido del

fondo de la seccion (%/peso) 0.0 1.5 1.9
catalitica de la segunda columna

Conversion de isoalquilenos

(produccion de TAME)

Catalizadores fijos primarios (%) 80.0 71.2 44.0
Seccion de destilacion catalitica (%) 28.3 -20.2 -13.8
Total (%) 85,7 65.4 36.0
Conversién de iso-olefinas C6

(produccion de MTHE)

Catalizadores fijos primarios (%) 38.5 35.6 23.9
Seccién de destilacion catalitica (%) 55.5 33.8 30,1
Total (%) 70.6 574 46.8

La corrida 1 representa un proceso realizado de acuerdo con la
presente invencion. En esta corrida, las columnas cataliticas fueron
iniciadas correctamente, de manera que todo el metano; adicional fuera
fue controlada cuidadosamente con el fin de mantener su concentracion lo
suficientemente alta como para elevar los compuestos CS5 y C6 y favorecer
de este modo las reacciones de eterificacion, y evitar al mismo tiempo la

formacion de azeotropos con éter que pudieran provocar la presencia de
esos éteres en la zona catalitica de la columna.

La concentracion de TAME en la zona catalitica de la columna de
destilacion bajo estas condiciones, fue de 1% por peso, y no habia MTHE
presente. Bajo estas Condiciones, y tal como se muestra en la Tabla 3, la
columna de destilacion catalitica proporciond un 25% de conversion
adicional a TAME de los isoamilenos restantes, y un 55% de conversion a
MTHE de las iso-olefinas C6 restantes. Esto reforzo la conversion total
de olefinas a TAME y MTHE, respectivamente, a 86% y 71%,

respectivamente. Este es un resultado excelente en comparacién con los
procesos convencionales.

En la corrida 2, el proceso fue iniciado con las columnas cargadas
completamente con metanol. El contenido dc- metanol en la materia prima
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fue muy parecido al de la Corrida 1, a igual que la relacién de metanol’
frente a hidrocarburos C5 y C6. La columna fue operada continuamente

bajo condiciones constantes similares a las dej Ejemplo 1, hasta cuando se

hizo evidente que se hubo logrado un estado constante. Los resultados de °
estado constante demostraron que una alta concentracion de TAME estaba
presente en la zona catalitica de las columnas de destilacion (7.5% por
peso), y una concentracion moderada de MTHE (1.5% por peso). Estas .
concentraciones altas de éteres en la zona catalitica inhibieron el progreso

de reaccion, puesto que la reaccion tiende a un equilibrio termodinamico,
y por esta razon las tasas de conversion adicionales en la columna de
destilacion fueron muy bajas. Esto produjo una conversién total de;
proceso de iso-olefinas de 64% de TAME y 57% de MTHE, lo que es
considerablemente reducido en comparacion con los resultados arrojados
por el proceso de la presente invencion utilizando la Corrida 1.

Estos bajos resultados se deben a que fue imposible impedir la
formacion de azeotropos de éter - metanol, que no son convenientes, y que
estuvieron presentes en la seccion catalitica de 1a columna y reversaron la
reaccion de eterificacion deseada.

En la Corrida 3, la alimentaciéon a las columnas de destilacion se
llevd a cabo mientras se mezclaba metanol con el fin de producir
alrededor de el doble de la concentracion de metanol presente en las
Corridas 1 y 2. Las columnas fueron iniciadas correctamente, es decir,
todo el metano[ fue drenado antes de introducir la materia prima.

Debido a la alta concentracién de metanol, se formaron azeotropos
con éteres y estuvieron presentes en la zona catalitica a una concentracion
de 1.23 %/peso de TAME y a una concentracion de 2.0 %/peso de
MTHE. Por esta razon, las reacciones en la zona catalitica reconvirtieron
el TAME nuevamente a isoamilenos a una tasa de conversion de -1 4%, lo
que redujo 1 produccion total de TAME a solo el 36%. Por ello, es
esencial mantener el contenido de metano; dentro de las condiciones de
operacion de; proceso de la presente invencion.

Esta invencion podra ser realizada de otras formas o llevada a cabo
de otras formas sin salirse del espiritu o caracteristicas esenciales de la
misma. Por lo tanto, la presente modalidad debe ser considerada en todos
sus aspectos como ilustrativo mas no limitante, indicandose el alcance de
la invencion por las reivindicaciones adjuntas y la intencion es que todos

los cambios que quepan dentro del significado y rango de equivalencia
sean alli barcados.

REIVINDICACIONES:




Reivindicamos: |

j
1. Un proceso para preparar éteres, que comprende los pasos \\
de: {

proporcionar una materia prima que contenga iso-olefinas

seleccionadas del grupo compuesto por iso-olefinas C5, iso-olefinas C6 y |
sus mezclas; :

mezclar dicha materia prima con alcohol alquilo con el fin de
proveer una materia prima de reaccion, ';

alimentar dicha materia prima de reaccién a una zona de '
reactor en la presencia de un primer catalizador de eterificacién mediante
lo cual el alcohol alquilo reacciona con dichas iso-olefinas para formar
éteres alquil-ter-alquil con el fin de proveer una materia prima intermedia
que contenga dichos éteres e iso-olefinas no reaccionadas y alcohol
alquilo;

alimentar dicha materia prima intermedia a una columna de
destilacion catalitica que tenga un segundo catalizador de eterificacion que
defina una zona catalitica;

mezclar alcohol alquilo adicional a dicha materia prima
intermedia con el fin de formar azeotropos de dicho alcohol alquilo con
dichas iso-olefinas no reaccionadas sin formar azeotropos de dicho
alcohol alquilo con dichos éteres, mediante lo cual dicha zona catalitica es
sustancialmente libre de dichos éteres y dichas iso-olefinas no

reaccionadas con dicho alcohol alquilo en dicha zona catalitica para
formar éteres alqui-tert-alquil adicionales.

2. Un proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, donde dicho
paso- de alimentar dicha materia prima intermedia y dichos pasos de
mezclado son realizados con el fin de proveer una relacién molecular de

alcohol alquilo total frente a dichas iso-olefinas no reaccionadas, de entre
alrededor de 2,5y 6.0.

3. Un proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, donde dicho
. paso de alimentar dicha materia prima intermedia y dicho paso de
+ _mezclado son realizados con el fin de proveer un contenido de metanol

en dicha zona catalitica basado en el peso de la fase liquida en dicha zona
. de entre alrededor de 15% a alrededor de 59%.

4. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, donde dicha
columna de destilacion catalitica es operada a una presion de entre
alrededor de 1.5 barg y alrededor de 4.0 barg.

i
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5. Un proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, donde dicha
columna de destilacion catalitico es operada a una temperatura de herv1dor
de entre alrededor de 120°C a alrededor de 170°C

i
i
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6. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 6, donde dicha |
columna de destilacion catalitica es operada a una relacion de reflujo por
: volumen de entre alrededor de 0.7 a alrededor de 2.5. ‘?-

7. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, donde dicha 1
columna de destilacién catalitica es operada a una temperatura en dicha
zona catalitica de entre alrededor de 60°C a alrededor de 90°C.

8. Un proceso de acuerdo con 1a reivindicacion 1, donde dicho
alcohol alquilo es metanol.

9. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, donde dichas
iso-olefinas comprenden iso-C5 e is0-C6, y en donde dichos éteres
comprenden tert-amil-metil-éter (TAME) y metil-tert-hezii-éter (MTHE).

10.  Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, donde dicho
primer catalizador de eterificacion comprende una resina acidica de
intercambio de iones.

11.  Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 10, donde dicha
zona de reactor comprende una pluralidad de zonas de reaccion incluida
una primera zona y por lo menos una zona adicional, cada una
conteniendo un catalizador de eterificacion, y en donde dicho catalizador
de eterificacion en dicha primera zona esta dopado con un metal noble.

12.  Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, donde dicho
paso de mezclar dicha materia prima con alcohol alquilo proporciona
dicha materia prima de reaccion a dicha zona de reactor que tiene una

relacion molecular de alcohol alquilo : iso-olefinas de entre alrededor de
1.05 a alrededor de 1.6.

13.  Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, donde dicho
segundo catalizador de eterificacion comprende una resina macroporosa
acidica.

14.  Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, donde dicha
materia prima es C5/C6 cortada de un nafta liviano de rotura catalitica

(LCCN).
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15. Un proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, donde dicha
columna de destilacion catalitica proporciona una conversion de dichas:
iso-olefinas C5 no reaccionadas a tert-amil-metil-éter (TAME) de por lo

menos alrededor de 10% por peso

16.  Un procede de acuerdo con la reivindicacion 1, donde dicha ‘:
columna de destilacion catalitica provee una conversion de dichas iso-
olefinas C6 a metil-tert-hexil-éter (MTHE) de por lo menos alrededor de

20% por peso.

17.  Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, donde dicha |

materia prima contiene iso-C5 e is0-C6, y donde dicha zona de reactor y
dicha columna de destilacion catalitica proporcionan una conversion total
de dicha iso-C5 a tert-amil-metil-éter (TAME) de por lo menos alrededor
de 70% por peso, y una conversion total de dicha iso-C6 a metil-tert-hexil-
éter (MTHE) de por lo menos alrededor de 55% por peso.

EXTRACTO DE LA DIVULGACION

Un proceso para preparar éteres que incluye los pasos de
proporcionar una materia prima que contenga iso-olefinas seleccionadas
del grupo compuesto por iso-olefinas C-5, iso-olefinas C6 y sus mezclas;
mezclar la materia prima con alcohol alquilo de forma que proporcione
una materia prima de reaccion, alimentar lo materia prima de reaccion a
una zona de reactor en la presencia de un primer catalizador de
eterificacion, mediante lo cual el alcohol alquilo reacciona con las iso-
olefinas para formar éteres de alquil-tert-alquil con el fin de proveer una
materia prima intermedia que contenga los éteres y las iso-olefinas no
reaccionadas y alcohol alquilo; alimentar la materia prima intermedia a
uno columna de destilacion catalitica que tenga un segundo catalizador de
eterificacion que defina una zona catalitica; mezclar alcohol alquilo
adicional a la materia prima intermedia con el fin de formar azeotropos del
alcohol alquilo con las iso-olefinas no reaccionadas sin formar azeotropos
del alcohol alquilo con los éteres, mediante lo cual la zona catalitica es
sustancialmente libre de los éteres y las iso-olefinas no reaccionadas

reaccionen con dicho alcohol alquilo en la zona catalitica para formar
éteres alquil-tert-alquil adicionales.

ES TRADUCCION FIEL Y COMPLETA DEL DOCUMENTO ANEXO
TERMINADA ESTE 10 DE JUNIO DE 2000.



