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METODO PARA PRODUCIR COMBUSTIBLE PARA MOTORES A PARTIR DE ETANOL

CAMPO DE LA INVENCION

La presente invencion se refiere a un método para producir combustible para motores, y mas
particularmente gasolina, queroseno y diésel, a partir de etanol obtenido a partir de una ma-
teria prima de origen principalmente vegetal. Ademas, los productos intermedios y subproduc-
tos de la sintesis de combustibles de motor inventiva, es decir; alcoholes, aldehidos, cetonas,
éteres, olefinas, parafinas y compuestos aromaticos obtenidos a partir de materias primas de
origen principalmente vegetal, se pueden utilizar no solo en la industria quimica para producir
pinturas o polimeros, sino también en la industria farmacéutica, o para la fabricacion de pro-

ductos cosméticos.

ANTECEDENTES DE LA INVENCION

El rapido crecimiento en el consumo de combustible para motores, por un lado, que resulta
en una reduccion significativa de las reservas de petrdleo y gas de nuestro planeta, y por otro
lado, que plantea preocupaciones de la sociedad con respecto al deterioro del medio am-
biente, estimula la busqueda de combustibles alternativos para motores. Los desafios que
enfrenta la industria moderna con respecto a la reducciéon de las emisiones de didxido de
carbono a la atmésfera estimulan la investigacién para mejorar los métodos existentes y crear
otros nuevos para la fabricacion de combustible para motores a partir de materias primas
renovables. Actualmente, la materia prima mas atractiva para la fabricacion de combustibles
alternativos para motores es la biomasa, que se produce directamente a partir del didxido de
carbono que llega constantemente a la atmdésfera. Recientemente, ha aparecido un nimero
significativo de trabajos sobre los métodos de procesamiento de biomasa en combustible para
motores y, en primer lugar, sobre los métodos de produccion de queroseno a partir de materias

primas de origen bioldgico.

US 8193402 B2, US 8373012 B2 y US 8487149 B2 describen microorganismos que,
mediante fermentacién, proporcionan la conversion de carbohidratos aislados de biomasa ve-
getal tanto en alcoholes C»-Cg individuales como en una mezcla de alcoholes C,-Cs. Los al-
coholes obtenidos, a su vez, se deshidratan en las olefinas correspondientes. Las olefinas Co-
Cs obtenidas tanto como olefinas individuales como mezclas, se oligomerizan, produciendo

olefinas Ce-C21. Luego, las olefinas Ce-C21 obtenidas se hidrogenan dando como resultado un
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producto que contiene uno o unos pocos alcanos Cs-C21 saturados.

WO 2018071905 y US 2020010767 A1 describen métodos y materiales para la oligo-
merizacion de olefinas inferiores, por ejemplo, olefinas C>-Cs, en combustibles de transporte,
incluyendo diésel y/o combustible para aviones. En algunas modalidades, se utilizan cataliza-

dores de tungsteno-circonio para realizar la oligomerizacion.

US 10633320 B2 propone un proceso para convertir mezclas de aceite de fusel crudo
y/o refinado en productos quimicos renovables de mayor valor por medio de catalizadores de
Oxido metalico mixto o zeolita. La patente describe métodos para dirigir una corriente vapori-
zada de aceites de fusel crudos y/o refinados a través de diversos catalizadores de 6xidos
metalicos mixtos, zeolitas dopadas con metales o zeolitas dopadas no metalicas, y/u 6xidos
metalicos, obteniendo productos de mayor valor. Los productos quimicos renovables produci-
dos utilizando estos catalizadores incluyen metil isobutil cetona (MIBK), diisobutil cetona

(DIBK), isoamileno e isopreno.

US 2011245542 A1 describe la sintesis de combustibles liquidos a partir de hidrocar-
buros oxigenados. Se proporcionan procesos y sistemas de reactores para convertir hidrocar-
buros que contienen oxigeno en hidrocarburos, cetonas y alcoholes utilizados como combus-
tibles liquidos como gasolina, combustible para aviones o combustible diesel, y productos
quimicos industriales. El proceso comprende la conversion de hidrocarburos monooxigenados
tales como alcoholes, cetonas, aldehidos, furanos, acidos carboxilicos, dioles, trioles y/u otros
polioles en hidrocarburos C.., alcoholes y/o cetonas por condensacién. Los hidrocarburos oxi-
dados pueden provenir de cualquier fuente, pero los preferidos son los derivados de la bio-
masa. La ensefanza de la patente difiere en la forma en que existe una interaccion catalitica
del oxigenado en la fase de vapor con hidrégeno en presencia de un catalizador de conden-
sacion basico que contiene un componente seleccionado del grupo que consiste en Li, Na, K,
Cs, B, Rb, Mg, Ca, Sr, Si, Ba, Al, Zn, Ce, La, Y, Sc, Y, Zr, Ti, hidrotalcita, fosfato, zeolita de
aluminosilicato tratada con base, aluminato de zinc, resina base, nitruro base, aleaciones o
combinaciones de los mismos, a temperaturas de condensacion que varian de alrededor de
80 °C a 500 °C y una presion de condensacion de al menos 0,1 atm, para obtener un com-
puesto Cs4+, donde el compuesto C4 + incluye un miembro seleccionado del grupo que consiste
en alcohol C;4 +, cetona C4 +, alcano Cs +, alqueno Cy4 +, cicloalcano Cs +, cicloalqueno Cs +, arilo,

arilo condensado y mezclas de los mismos.

Ademas, US 2012198760 A1y US 9228134 B1 describen un método y sistemas para
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producir combustible destilado a partir de biomasa. La invencion descrita en la misma propor-
ciona métodos, sistemas de reactor y catalizadores para convertir materia prima derivada de
biomasa en hidrocarburos Cs + usando catalizadores heterogéneos. La corriente de producto
se puede separar y procesar adicionalmente para su uso en la industria quimica, 0 como un
combustible limpio, o como un componente de mezcla para combustibles de aviacion y diesel,

0 como aceites pesados para lubricantes y/o combustibles liquidos.

US 9771533 B2 y US 9932531 B2 describen sistemas y procesos para la conversion
de materias primas de etileno en combustibles de hidrocarburos. Se describen sistemas, pro-
cesos y catalizadores para producir combustibles y mezclas de combustibles que contienen
relaciones seleccionadas de hidrocarburos de rango de combustible de cadena abierta y ce-
rrada adecuados para la produccion de combustibles alternativos, incluyendo gasolinas, com-
bustibles para aviones y combustibles diesel. Los hidrocarburos de gama de combustible se

pueden producir a partir de materias primas que contienen etileno y etanol.

US 2020165176 A1 describe un método para convertir etanol en 1-buteno y 2-buteno
en un solo reactor. El documento describe procesos simplificados para producir productos
quimicos en demanda, como butenos, a partir de materias primas que contienen etanol. En
un conjunto de modalidades, esto se logra en una etapa en la que la alimentacién de etanol
en fase gaseosa se pasa sobre un catalizador de 6xido metalico acido que tiene una disper-
sion de metal de transicién de al menos 5 % en un soporte de 6xido metalico. El contenido de
etanol en la mezcla de alimentacion puede variar del 10 % al 100 % de la alimentacion, y
cuando no esta relacionado con los alimentos, el etanol de alimentacion puede contener agua.
Se describe el método para la produccién de buteno a partir de una materia prima que contiene
etanol en una etapa. El método incluye la etapa de pasar la materia prima que contiene etanol
en la fase gaseosa sobre un catalizador 4 % en peso Ag / 4 % en peso ZrO,/ SiO, -SBA-16
que tiene una dispersion del metal de transiciéon Ag de no menos de 30 %, a una temperatura
de 325°C, una presién de 7 bar y una tasa de flujo de 0,23 h-' en presencia de un portador de
hidrégeno para la formacion directa de butenos, con una selectividad igual o mayor que 13 %
de etanol, en donde una capacidad de hidrogenacion relativamente débil de Ag y materiales

débilmente acidos del portador proporciona mantenerlo sin cambios.

US 2013144094 A1, US 2013219778 A1y US 2013237728 A1 describen métodos para
la conversion directa de compuestos oxigenados derivados de biomasa en hidrocarburos con

una cadena mas larga. Los hidrocarburos de cadena mas larga se caracterizan por un mayor
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contenido de naftenos, que es muy util en combustibles de rango destilado, o mas especifica-
mente combustibles de fia gama de aviones y diesel. Los naftenos ayudan a que los hidrocar-
buros derivados de la biomasa cumplan con las especificaciones de los productos para avio-
nes y diésel, al tiempo que ayudan realmente a las propiedades de flujo en frio. Una de las
modalidades describe los procesos de hidrotratamiento que proporcionan la conversion se-
lectiva de glicoles en monoalcoholes que se pueden mezclar como biocombustibles. Los ca-
talizadores NiMo y CoMo son activos en la reaccion y las condiciones de reaccion también
pueden afectar la selectividad de los monoalcoholes. Las materias primas oxigenadas deriva-
das de la biomasa se convierten en una variedad de combustibles, incluidos los hidrocarburos
de la gasolina, el combustible para aviones y el combustible diésel. Se proponen métodos
generales que incluyen hidrdlisis, deshidratacion, condensacién, oligomerizaciéon e hidroge-

nacion.

US 2015376511 A1 y US 2016108323 A1 proporcionan un método para producir hi-
drocarburos de combustible para aviones a partir de alcoholes derivados de celulosa y hemi-
celulosa, tales como pentanodiol e hidroximetil tetrahidrofurano, que también se conoce como
alcohol tetrahidrofurfurilico. Los alcoholes se empalman o dimerizan utilizando la sintesis de
Guerbet, en la que se forman moléculas organicas de cadena mas larga utilizando un catali-
zador de condensacién de alcohol heterogéneo. También se describe un método para con-
vertir moléculas que contienen uno o mas grupos funcionales de alcohol en moléculas mas
grandes. Los alcoholes tales como metanol, etanol, propanol y hexanol, y dioles/glicoles tales
como propilenglicol y butanodiol se alimentan a un catalizador de metal soportado, tal como
un catalizador de metal noble o acido solido en presencia de hidrégeno a temperaturas y

presiones elevadas, produciendo una mezcla de hidrocarburos y productos oxigenados.

US 8049048 B2 divulga combustibles de motor renovables. La descripcién proporciona
un combustible de motor renovable derivado completamente de fuentes de biomasa. Una de
las modalidades describe combustible de motor totalmente renovable que comprende uno o
mas éteres con bajo contenido de carbono, uno o mas furanos, derivados de pentosano, uno
0 mas hidrocarburos aromaticos, uno o mas alcanos de cadena lineal C4—C1o derivables de
polisacéaridos y uno o mas bioaceites. Ademas, el combustible puede contener trietanolamina.
Dicho combustible renovable de menor octanaje se puede utilizar, por ejemplo, en combustible
para automoviles, combustible de aviacion de 100 LL y motores de turbina. Estos combusti-
bles de etanol totalmente renovables pueden tener una amplia gama de octanajes y energias
y se pueden utilizar de manera efectiva para reemplazar el combustible de aviacion de 100 LL

(conocido como AvGas), asi como el combustible de alto octanaje, de cohetes, diésel y de
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turbinas de gas. En otra modalidad, se proporciona un combustible de aviacién sintético de
alto octanaje que contiene isopentano y mesitileno y un proceso para producirlo a partir de

una biomasa.

CA 2800057 A1y US 8852296 B2 describen combustible renovable para motores y un
método para producirlo. Se divulga un combustible no petrolero de alto octanaje obtenido a
partir de fuentes de biomasa y un método para su produccién. El método de produccién incluye
la reduccion de la materia prima de biomasa a azucares, la fermentacion de azucares utili-
zando microorganismos o0 sus mutagenos para producir etanol o acido acético, la conversion
de acido acético o etanol en acetona y la conversién de acetona en mesitileno e isopentano,
los principales componentes del combustible del motor. La trimerizacion de acetona se puede
llevar a cabo en presencia de un catalizador que contiene al menos un metal seleccionado de
un grupo que consiste en niobio, hierro y manganeso. El etanol se puede convertir en mesiti-
leno en una reaccién de deshidratacién en presencia de un catalizador de 6xido de zinc u
oxido de calcio, y el etanol sin reaccionar y el agua se separan del mesitileno por destilacion.
Estos combustibles a base de etanol son renovables y pueden formularse para tener una
amplia gama de valores de octanaje y energia, y pueden usarse de manera efectiva para
reemplazar el combustible de aviacién de 100LL (conocido como AvGas), asi como los com-
bustibles de alto octanaje, cohetes, diesel, motores de turbina, asi como combustibles de mo-
tores de encendido por chispa de dos ciclos. El etanol se puede convertir en mesitileno en
una reaccién de deshidratacion en presencia de un catalizador de éxido de zinc u 6xido de
calcio, y el etanol sin reaccionar y el agua se separan del mesitileno por destilacion. Estos
combustibles de etanol a base de biomasa son totalmente renovables, pueden tener una am-
plia gama de octanos y energias, y se pueden utilizar de manera efectiva para reemplazar el
combustible de aviacion de 100 LL (conocido como AvGas), asi como el combustible de alto
octanaje, cohete, diesel, turbina de gas y también combustible para motores de encendido por

chispa de dos tiempos.

US 9447347 B2 ensefia la produccion de biocombustibles a través de la condensacion
por hidrogendlisis. EI método descrito comprende proporcionar un carbohidrato; hacer reac-
cionar el carbohidrato directamente con hidrégeno en presencia de un catalizador de hidroge-
nolisis para producir un producto de reaccion que comprende un poliol; y luego procesar al

menos una porcién del producto de reaccion para formar una combinacion de combustible.

US 2012156742 A1 ensefia un proceso para producir biocombustibles a partir de bio-

masa. El documento ensefia un método para producir biocombustibles a partir de biomasa
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poniendo en contacto la biomasa con un medio acuoso para formar una biomasa extraida,
separando al menos una porcidén de un licor acuoso de la biomasa extraida proporcionando
asi la corriente de licor acuoso que comprende carbohidratos solubles; poniendo en contacto
la corriente de licor acuoso con un sustrato de purificacion eficaz para eliminar compuestos
de azufre y compuestos de nitrdgeno produciendo asi una corriente de carbohidratos tratados
que tiene menos del 35 % del contenido de azufre y menos del 35 % del contenido de nitré-
geno de la alimentacion de licor acuoso no tratado, basandose en la corriente de licor acuoso
no tratado, poniendo en contacto luego la corriente de carbohidratos tratados con un cataliza-
dor de reformado de fase acuosa para formar una pluralidad de intermedios oxigenados; y
procesando al menos una porcion de los intermedios oxigenados para formar un combustible

liquido.

US 9862655 B2 describe un método y sistemas para producir hidrocarburos de gama
de aviones. Se describen métodos y sistemas para producir hidrocarburos de gama de avio-
nes. En una modalidad ilustrativa, un proceso para producir hidrocarburos de gama de aviones
comprende los pasos de combinar una primera corriente de hidrocarburos olefinicos C4 y una
segunda corriente de hidrocarburos olefinicos Cs-Cg para producir una tercera corriente de
hidrocarburos C4-Cs, oligomerizar la tercera corriente de hidrocarburos olefinicos C4-Csg para
producir una cuarta corriente de hidrocarburos olefinicos C4-Cy y separar los hidrocarburos
Cs-Cs de la cuarta corriente de hidrocarburos olefinicos Cs-Cy para producir una segunda
corriente de hidrocarburos olefinicos Cs-Cs y una quinta corriente de hidrocarburos olefinicos
Co-Ca0. El método incluye ademas el paso de hidrogenar una quinta corriente de hidrocarburos
olefinicos Cg-Cy para producir una sexta corriente de hidrocarburos parafinicos Cg-Cy de la

gama de combustible para aviones.

US 2016312131 A1, US 2016312134 A1 proporcionan un proceso para producir hidro-
carburos de gama de aviones. Lo descrito en la presente para producir hidrocarburos adecua-
dos para combustible para aviones, incluye hacer pasar una materia prima de olefina renova-
ble que comprende olefinas C3 a Cs a un reactor de oligomerizacidén que contiene un cataliza-
dor de zeolita para producir un efluente oligomerizado, separar el efluente oligomerizado en
al menos una corriente ligera y una corriente de olefina pesada. Al menos una primera porcion
de la corriente de olefina pesada se recicla al reactor de oligomerizacién para diluir la materia
prima de olefina renovable. Una porcidn de la corriente de olefina pesada puede hidrogenarse
y separarse para proporcionar un producto de hidrocarburo adecuado para el combustible
para aviones. También se describen métodos y sistemas para producir hidrocarburos de al-

cance de chorro. En una modalidad ilustrativa, un proceso para producir hidrocarburos de
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gama de aviones incluye los pasos de combinar una primera corriente que contiene hidrocar-
buros olefinicos C4 y una segunda corriente que contiene hidrocarburos olefinicos Cs-Cs para
producir una tercera corriente que contiene hidrocarburos C4-Cs. Un paso para oligomerizar
una tercera corriente que contiene hidrocarburos olefinicos C4-Cg para producir una cuarta
corriente que contiene hidrocarburos olefinicos C4-Cy. Los hidrocarburos Cs-Cs separados de
la cuarta corriente que contiene hidrocarburos olefinicos C4-Cy, se envian a la segunda co-
rriente, obteniendo una quinta corriente que contiene hidrocarburos olefinicos Cg-Cy. El mé-
todo incluye ademas el paso de hidrogenar una quinta corriente que contiene hidrocarburos
olefinicos Co-Cyo para obtener una sexta corriente que contiene hidrocarburos parafinicos Ce-

C20 en la gama de combustible para aviones.

US 2010146843 A1y US 2011126448 A1 describen un proceso, planta y biocombus-
tible para la produccién integrada de biocombustibles. La presente invencion se refiere a un
proceso, una planta y un biocombustible para la produccion integrada de biocombustibles, tal
como con butanol, biodiesel y productos de azucar. El proceso integrado incluye el paso de
eliminar la hexosa de una materia prima para formar un material lignocelulésico. El proceso
también incluye el paso de convertir la hexosa en butanol y/o un combustible biodiesel, y el
paso de despolimerizar el material lignoceluldsico para formar pentosa y un residuo. El pro-
ceso también incluye el paso de convertir la pentosa en butanol y/o un material biodiesel. El
proceso también incluye el paso de convertir pentosa en biogasolina y/o combustible biodie-

sel.

WO 2014154799 describe la producciéon de una composicién de hidrocarburo de des-
tilado medio. Se reivindica un proceso para la preparacion de una composicién de hidrocar-
buro de destilado medio a partir de etileno, en donde dicho proceso comprende los siguientes
pasos: (a) alimentar una composicion de etileno en una zona de reaccién de oligomerizacion
que contiene un catalizador de oligomerizacion de niquel soportado para formar un producto
de oligomerizacién A, en donde la reaccion de oligomerizacion se opera a una temperatura
en el intervalo de 30 a 300 °C y una presion de al menos 10 bar; (b) separar una corriente de
productos ligeros B, una corriente de producto de destilado medio C y una corriente de pro-
ductos pesados D del producto de oligomerizacion A, en donde la corriente de producto ligero
B comprende la fraccion de producto de oligomerizacién A, que hierve en el intervalo de ebu-
llicion de monoolefina C,-Cs y una corriente de producto de destilado medio C que comprende
una fraccion de producto de oligomerizacion A, que hierve por encima del intervalo de ebulli-
cion de la corriente de producto ligero B y por debajo del intervalo de ebullicion de la corriente

de productos pesados D, y en donde la corriente de producto pesado D comprende la fraccion
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de producto de oligomerizaciéon A, que hierve por encima del intervalo de ebullicion de
monoolefina Ca2; (c) reciclar una porcion de la corriente de productos ligeros B a la zona de
reaccion de oligomerizacion de la etapa (a) del proceso; (d) alimentar la corriente de producto
pesado D y una porcion de la corriente de productos ligeros B en una zona de reaccion de
metatesis de olefinas para producir una corriente de producto de metatesis E; (e) separar un
producto de destilado medio F de la corriente de producto de metatesis E; y (f) hidrogenar la
corriente de producto de destilado medio C, en donde la composicion de hidrocarburos de
destilado medio comprende al menos una porcion de la corriente de producto de destilado

medio hidrogenado C y al menos una porcién del producto de destilado medio F.

EP 2285972 A2 ensefia un método para tratar biomasa mediante irradiacion con un
haz de electrones para obtener productos utiles, incluyendo combustible. La biomasa vegetal,
la biomasa animal y la biomasa de residuos urbanos expuestos a la irradiacion con haz de
electrones se procesan para producir productos utiles. Los materiales celuldsicos y lignocelu-
I6sicos, asi como los materiales que contienen almidén o azucar, se pueden usar como ma-
teria prima en el método reivindicado para procesar biomasa. La biomasa irradiada se utiliza

para producir etanol y butanol por fermentacion.

WO 2019084518 A1 y US 2019233751 A1 ensefian un método para preparar etanol
celulésico que tiene un contenido de carbono biogénico del 100 % segun lo determinado por
ASTM 6866-18, que incluye tratar mazorcas de maiz molidas con radiacion de haz de elec-
trones y sacarificar la mazorca de maiz molida irradiada para producir azucares. El método
también incluye fermentar los azlicares con un microorganismo. Las descripciones describen
una gasolina no mezclada derivada de biomasa celulésica con un indice de octano de inves-
tigacion superior a alrededor de 87 segun lo determinado por ASTM D2699. Al mismo tiempo,
se indica que la gasolina no mezclada se obtiene como resultado del tratamiento catalitico del
etanol obtenido a partir de biomasa celuldsica. Ademas, se describe un combustible para
aviones derivado de biomasa celulésica que comprende alrededor de 25 % de hidrocarburos
aromaticos, alrededor de 2,5 % de alquenos, alrededor de 41 % de alcanos y alrededor de 8,5

% de compuestos oxigenados (peso/peso).

US 2012271081 A1 describe un método para la produccion de hidrocarburos Cqo + a
partir de compuestos organicos heteroatomicos. La invencién se refiere a un método para
producir hidrocarburos C1 + a partir de compuestos organicos heteroatémicos que compren-
den al menos un heteroatomo elegido de oxigeno, azufre y halégeno, solo o en combinacion.

El método para producir un destilado a partir de materias primas organicas que contienen al
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menos un heteroatomo incluye el primer paso de convertir los compuestos organicos de par-
tida en olefinas. En el segundo paso de conversion, las olefinas se oligomerizan en presencia
de al menos 0,5 % en peso de compuestos que contienen oxigeno. En virtud de la presencia
de oxigenados durante la oligomerizacion, este proceso permite mejorar el rendimiento del

destilado.

Ademas, US 2012271085 A1 ensefia un método para producir un destilado a partir de
una alimentacion de hidrocarburos, que comprende la condensacion de alcohol. La invencién
se refiere a un método para oligomerizar olefinas C3-C+o en un destilado que contiene molé-
culas C1o+. De acuerdo con la descripcion, la oligomerizacién de olefinas C3-C1o en presencia
de al menos un alcohol que contiene al menos dos atomos de carbono proporciona la produc-

ciéon de hidrocarburos Cios+.

US 9790444 divulga métodos para producir combustibles. La descripcion general-
mente se refiere a la produccion de combustibles y, mas especificamente, a la conversion
catalitica de alcoholes en cetonas de hidrocarburos adecuadas para su uso como componen-
tes en combustibles. Mas especificamente, la descripcion se refiere a la conversion catalitica
de una mezcla de isopropanol + butanol + etanol (IBE) o acetona + butanol + etanol (ABE) en
cetonas adecuadas para su uso como combustible. Las mezclas de ABE o IBE se pueden
obtener por fermentacion de biomasa o azucares. Un método para producir una mezcla de
cetonas de hidrocarburos, que comprende poner en contacto acetona y al menos dos o0 mas
alcoholes primarios con un catalizador y, opcionalmente, una base para obtener una mezcla
de cetonas de hidrocarburos, en donde el catalizador comprende: (i) uno o mas metales, y (ii)
hidrotalcita (HT), 6xido de lantano (La20Os3), diéxido de titanio (TiO2) u éxido de magnesio

(MgO), o cualquier combinacion de los mismos.

US 9914672 B2 ensefia un método para convertir alcoholes en combustibles destila-
dos. Se describe un proceso para la produccion de combustibles para aviones y otros com-
bustibles pesados a partir de alcoholes y mezclas de alcoholes. El proceso puede incluir poner
en contacto en una zona de reaccion al menos un alcohol C; a Cq1 con un catalizador sélido
que tiene actividad para la deshidratacién simultanea de los alcoholes para formar olefinas,
isomerizacion de las olefinas para formar olefinas internas y oligomerizacién de las olefinas
producidas in situ mediante deshidratacion para formar un efluente que comprende hidrocar-
buros mono-olefinicos. Preferentemente, la alimentacion de alcohol es una mezcla de alcoho-
les, tales como alcoholes C; a C7 o alcoholes Cs4 y Cg, lo que permite la produccion de una

mezcla de hidrocarburos ramificados que se pueden usar directamente como combustible
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para aviones sin mezclar. El método descrito para la produccion de combustible para aviones
y otros combustibles pesados comprende: (i) en la zona de reaccion, poner en contacto una
mezcla de dos 0 mas alcoholes de C, a C14, que incluye al menos un alcohol secundario, con
un catalizador solido que tiene actividad para deshidratar alcoholes para producir olefinas y
agua; (ii) oligomerizacion de olefinas obtenidas in situ a partir de la reaccion de deshidratacion;
y (iii) isomerizacion de los oligémeros de olefina y olefinas resultantes para producir olefinas
internas, para obtener hidrocarburos monoolefinicos. Ademas, se ensefia que los alcoholes
C, a C41 se obtienen mediante fermentacién de biomasa o gasificacién de biomasa a gas de

sintesis seguido de una sintesis de Fischer-Tropsch modificada.

US 9688590 B2 ensefia la produccion de reactores y otros combustibles pesados a

partir de isobutanol.

US 8329970 B2 ensefia un método para la desoxigenacion de materiales de origen
bioldgico. La descripcion se refiere a un método para la desoxigenacion de materiales de ori-
gen bioldgico y particularmente a la eliminacién de oxigeno de compuestos organicos deriva-
dos de biomasa con mondxido de carbono, para producir hidrocarburos lineales y ramificados
adecuados como biocombustibles 0 como mezclas o componentes para biocombustibles, ta-
les como gas, gasolina, combustible diesel y combustible de aviacion, asi como disolventes.
El método comprende poner en contacto una materia prima con monéxido de carbono en
presencia de un catalizador que comprende un metal seleccionado de un grupo que consiste
en rutenio, manganeso, rodio, renio, osmio, iridio, molibdeno, cobre, zinc, paladio, platino y
cobalto, en presencia de agua, en condiciones alcalinas a una temperatura de 150 a 350 °C

y a una presién de 0,1 a 150 bar, para producir hidrocarburos.

WO 2020093127 A1 ensefia un proceso para producir un compuesto de isoparafina
renovable y el uso del compuesto de isoparafina renovable. La invencién reivindicada se re-
fiere a un proceso para producir un compuesto de isoparafina renovable con un indice de
octano alto, que comprende un paso de reaccion de Guerbet entre una carga inicial de alcohol
Cs, obtenida a partir de materia prima renovable, y metanol para producir un alcohol Cs reno-
vable ramificado; deshidratacion del alcohol Cs renovable ramificado en una olefina Ce; e hi-
drogenacién de la olefina Cs en isoparafina renovable. También se describe un compuesto de
isoparafina renovable con un alto octanaje, que comprende al menos 50 % de carbono de
origen natural renovable en su composicion, y el uso de dicha parafina renovable en gasolinas

en general y en gasolinas especiales de alto rendimiento, como la gasolina de aviacion.

Ademas de las divulgaciones mencionadas anteriormente, los siguientes documentos
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mencionados a continuacion tienen relevancia para la invencién reivindicada.

Existe una serie de descripciones de patentes que se ocupan de la hidroformilacion de

olefinas ligeras, que incluyen etileno y propileno.

GB 1086100 ensena un método para producir aldehidos mediante hidroformilacion de
olefinas: se hace reaccionar etileno o propileno con una mezcla de mondxido de carbono e
hidrégeno, asi como un gas inerte, en presencia de catalizadores que contienen cobalto a una
presién no superior a 20 MPa y una temperatura de 135 °C. El contenido de hidrégeno en la
cantidad total de gas en el reactor es del 30 al 45 % molar, y el gas inerte es del 5 al 15 %
molar. Se puede usar metano, etano o nitrégeno como gas inerte. En el proceso de hidrofor-
milacién descrito, se pueden usar catalizadores de hidroformilacién que contienen cobalto es-
tandar tales como acetato de cobalto, 6xido de cobalto, naftenato de cobalto, formiato de co-

balto, carbonilo o hidrocarbonilo de cobalto, oleato de cobalto y carbonato de cobalto.

JP 2006160746 describe un método de hidroformilacion, caracterizado por la adicion
de un aldehido a la etapa de sintesis. La implementacion de la hidroformilacion utilizando un
complejo de cobalto no modificado para un catalizador, asi como la presencia de aldehidos
en la materia prima, aumenta la selectividad de la formacién del producto objetivo en el inter-
valo de 0,5 a 20 % en moles. El método se refiere a la hidroformilacion de olefinas que tienen

de 7 a 25 atomos de carbono.

CN 1168129 describe un método que proporciona la hidroformilaciéon de una corriente
de hidrocarburos que comprende una corriente que contiene de 27,5 a 75 % en peso de etileno
y un contenido total de olefina de hasta 80 % en peso basado en el contenido total de hidro-
carburos. Luego, en presencia de un catalizador que contiene rodio, se pone en contacto con
el gas de sintesis y se recupera el producto de hidroformilacion. El catalizador se prepard en
una autoclave de 500 ml equipado con un sistema de suministro continuo de gas con control
de contrapresion. 201 g de tetraglima, 15,6 g de trifenilfosfina y 0,70 mg de rodio se mezclaron
bajo nitrégeno. La solucion de catalizador se transfirié a la autoclave bajo nitrégeno, y la au-
toclave se purgod con nitrégeno, y luego la corriente de gas se introdujo en la caldera como se
indica en la Tabla 1. Luego, la presion se ajusté a 1000 kPa (presién absoluta) y se encendié
el control de contrapresion, después de lo cual la autoclave y su contenido se calentaron hasta
100 °C. Con un contenido de catalizador de 85 ppm, la conversién de olefinas en la reaccion

de hidroformilaciéon alcanzé el 65 %.
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CN 101768062 A enseina un proceso de hidroformilacion que utiliza un complejo solu-
ble en agua a base de rodio fosfina. El proceso se lleva a cabo en un reactor de mezcla
estatica e implica la formacion simultanea de propanal y butanal. La invencién es un proceso
continuo, la solucidon acuosa de catalizador se recircula mediante una bomba, la velocidad
espacial de la solucién acuosa de catalizador en el reactor de mezcla estatica es de 0,2 a 1,2
m/s. El tiempo de residencia del liquido de reaccion en el tanque de circulaciéon es de 10-20
segundos. La proporcién molar de olefina a gas hidrégeno y monéxido de carbono en la mez-
cla de alimentacion es de 1:(1,0-1,1):(1,0-1,1). La presién de reaccion de la hidroformilacion
es de 1,4 MPa a 2,5 MPa, y la temperatura de reaccién es de 70 a 110 °C. Dado que la
hidroformilacién es una reaccion fuertemente exotérmica, se espera la eliminaciéon de calor
del reactor. El grado de conversién de olefinas de acuerdo con el método de hidroformilacién

reivindicado es del 96,2 % y la selectividad es del 95 %.

CN 102115433 describe un método para la sintesis de propanal en un catalizador que
es rodio trifenilfosfina. En este catalizador, la concentracion de rodio fue de 100 ppm y la
concentracion de trifenilfosfina fue de 2,0 %. La sintesis de propanal se realizdé a una presiéon

de 1,5 MPa y una temperatura de 80°C. El rendimiento del propanal alcanzé el 99.6 %.

RU 2354642 C2 ensefia un método de hidroformilacién de olefinas C,-Cyg, caracteri-
zado porque las olefinas se hidroformilan en presencia de un sistema catalitico que contiene
rodio, un ligando de polifosfito y un ligando promotor que contiene fésforo. Se dan las formulas

generales del ligando polifosfito y el ligando promotor.

RU 2561171 C1 describe un método de hidroformilacién continua en dos etapas de
olefinas C3-C4 y una unidad de proceso para producir aldehidos C4-Cs. La hidroformilacion de
olefinas se lleva a cabo utilizando una solucién de catalizador de recirculacion que contiene
un complejo de rodio, ligandos organofosforados, aldehidos producto y subproductos pesa-

dos.

Ademas, RU 2585285 C1 ensefia un método para la hidroformilaciéon continua de ole-
finas C»-Cs usando la separacion por nanofiltracion de productos pesados de una solucién de
catalizador recirculante que contiene un complejo de rodio con un ligando de fosfito. El método
descrito hace posible reducir la pérdida del complejo de rodio cataliticamente activo y el li-
gando de organofésforo cuando se eliminan productos de condensacion pesados de aldehi-

dos.

Ademas, RU 2602239 C1 ensefia un método de hidroformilacion de olefinas Cs-Cg €n
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alcoholes C7-C+o. La hidroformilacion de olefinas Cs-Co utiliza un sistema catalitico, que con-
siste en un compuesto de cobalto a una concentracion de 0,15 a 0,40 % en peso y un ligando
de organofésforo, que es una trifenilfosfina en una proporcién molar con respecto al cobalto
en el intervalo de 1 a 1,2. Los alcoholes se producen a una temperatura de 170 a 190 °C y
una presion de gas de sintesis de 5 a 10 MPa. La conversion de olefinas Cs-Co es de hasta

99 %, y el rendimiento de alcoholes C7-C1o es de al menos 90 %.

RU 2051734 C1 describe un catalizador para la conversién de etanol en acetona y
diéxido de carbono, utilizando un catalizador que contiene 6xido de zinc ZnO 96,5-97,9 % y
6xido de cerio Ce0; 2,1-3,42 %.

RU 0002619951 ensefa un método de dos etapas para la produccion de aldehido
propionico. El método incluye la etapa de hidrogenacién de didxido de carbono en gas de
sintesis en presencia de un catalizador que contiene cobalto metalico soportado por una es-
tructura de marco organometalico. Se utilizé rodio metalico soportado por un portador como
catalizador para la hidroformilacion. El proceso se llevd a cabo en un reactor de flujo continuo
de dos estantes a una presion de 20 a 40 atm poniendo en contacto una capa estacionaria de
un catalizador que contenia cobalto, colocado en el estante superior del reactor y calentado a
una temperatura de 500 °C, con una mezcla de materia prima de Hz y CO, a un caudal volu-
métrico de suministro de alimentacion de gas de 500-1000 h-'. Después de eso, los gases de
reaccion obtenidos, calentados a una temperatura de 500-520 °C, que contenian una mezcla
de CO + H; + CO2, se mezclaron con etileno frio suministrado al espacio entre estantes. La
mezcla gaseosa resultante en una proporcion de CO:H2:CoHs = 1:(1-2):1 se suministro al es-
tante inferior del reactor a una temperatura de 170 a 230 °C para la interaccion con el catali-
zador que contiene rodio colocado alli. El método propuesto prevé aumentar la selectividad
de la formacion del producto objetivo hasta el 58,1 % y el rendimiento hasta el 20,1 %, ase-

gurando la utilizaciéon del gas de efecto invernadero, COa.

Cabe mencionar que el método de mayor escala y mas desarrollado industrialmente

para procesar biomasa en alcoholes es actualmente el proceso de produccion de etanol.

El etanol se utiliza actualmente en la gasolina, tanto individualmente como en forma
de éteres para aumentar el indice de octano. Sin embargo, el uso mas amplio de etanol en la
gasolina esta limitado por el limite de contenido de oxigeno, que esta regulado por las normas

pertinentes.

Al mismo tiempo, se sabe que el etanol, asi como los alcoholes C3-Cs, se pueden
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obtener por biosintesis y procesar en un combustible para motores libre de oxigeno, véase,
por ejemplo, "Conversiones de mezclas de olefinas C»-Cs en combustible para aviones y/o
combustible diesel con alto rendimiento a partir de alcoholes de base biologica" WO
2018071905 A1, US 2020010767 A1. El método consiste en la produccion de parafinas Cs-
C1s mediante el procesamiento de alcoholes C»-Cs obtenidos por fermentacion de carbohidra-
tos, extraidos de la biomasa. Las parafinas asi obtenidas se pueden utilizar para producir
combustible para motores. EI método demuestra la posibilidad de obtener hidrocarburos que
pueden ser utilizados como componentes del combustible para motores. Ademas, dicho mé-
todo indica directamente la necesidad de utilizar alcoholes C,-Cs obtenidos a partir de biomasa
en la produccién de combustible para motores. Ademas, el documento propone utilizar la oli-
gomerizacién de olefinas C,-Cg para obtener olefinas superiores C12>-C1s. Ademas, dicho do-

cumento propone utilizar la hidrogenacién de olefinas Cs-C1s para obtener parafinas Cg-C1s.
CAMPO DE LA INVENCION
Las tareas a resolver por la presente invencion son las siguientes:

- desarrollo de métodos para convertir el alcohol etilico en alcoholes superiores, in-

cluidos los alcoholes C3-Csg;

- desarrollo de métodos para producir alcoholes C3-Cg, principalmente alcoholes rami-

ficados;

- mejora de la tecnologia de hidroformilacién de olefinas C2-Cs, incluido el objetivo de

aumentar el rendimiento de aldehidos ramificados C4-Cs;

- desarrollo de tecnologia para la oligomerizacién de olefinas inferiores en olefinas
superiores, proporcionando la produccion de fracciones de olefinas ramificadas superiores,
con un contenido de moléculas lineales no superior al 5 %, y libres de compuestos aromaticos

y ciclicos;

- desarrollo de métodos para producir parafinas ramificadas Ce-C24, €n las que el nu-
mero del nimero de los diversos compuestos no es inferior a 50 y preferentemente superior
a 100, y el contenido de moléculas lineales no excede del 5 %, y libre de compuestos aroma-

ticos y ciclicos;
- desarrollo de métodos para producir éteres C7-C+s de estructura ramificada;

- desarrollo de métodos de produccién y composiciones de gasolina con un indice de
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- desarrollo de métodos de produccion y composiciones de fracciones de hidrocarbu-

ros de queroseno de estructura principalmente ramificada, libres de compuestos aromaticos;

- desarrollo de métodos de produccion y composiciones de queroseno, que contienen
fracciones de hidrocarburos de estructura principalmente ramificada, y con un contenido de

compuestos aromaticos en el intervalo de 8 % vol. a 25 % vol.;

- desarrollo de métodos de produccion de diésel y composiciones diésel que no con-

tengan compuestos aromaticos;

- desarrollo de tecnologia para la fabricacion de gasolina, queroseno y diésel utili-

zando materias primas de origen bioldgico.

BREVE DESCRIPCION DE LA INVENCION

Con el fin de lograr uno 0 mas de los objetivos anteriores, se proporciona el siguiente método
para producir a partir de etanol un combustible para motores seleccionado de gasolina, que-

roseno y diésel, cuyo método comprende los siguientes pasos interconectados:

paso 1.1 convertir una mezcla de etanol y agua en: isopropanol y alcoholes Cs; ace-
taldehido; una mezcla de parafinas C1-Cs4 y olefinas C,-Cs4; una mezcla de didéxido de carbono

e hidrégeno;

paso 1.2 convertir la mezcla de diéxido de carbono e hidrégeno, obtenida en el paso

1.1, hidrégeno adicional y una mezcla de parafinas C1-C4 en gas de sintesis;

etapa 1.3 convertir etanol y alcoholes C3-Cs, incluidos los alcoholes Cs obtenidos del

paso 1.1, en: olefinas C»-Cs, que incluyen etileno y propileno;

paso 1.4 convertir una mezcla de etanol sin reaccionar del paso 1.1, isopropanol ob-
tenido en el paso 1.1, etileno obtenido en el paso 1.3, usando una reaccion de telomerizacion
en butanol secundario y alcoholes Cs-Cs terciarios, los alcoholes Cs y C7 terciarios siendo
obtenidos a partir del isopropanol, y los alcoholes Cs y Cs terciarios siendo obtenidos a partir

del etanol, en donde el butanol secundario resultante se dirige al paso 1.3;

paso 1.5 convertir los alcoholes terciarios Cs-Csg, obtenidos en el paso 1.4, mediante

deshidratacion en olefinas Cs-Cg;
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paso 1.6 convertir una primera porcion de las olefinas Cs-Csg, obtenidas en el paso 1.5,

mediante oligomerizacién en olefinas C1o-Cays;

paso 1.7 convertir las olefinas C1o-C24, obtenidas en el paso 1.6, mediante hidrogena-

cion usando hidrégeno obtenido del paso 1.1, en parafinas C1-Ca4;

paso 1.8 convertir el gas de sintesis, obtenido en el paso 1.2, el etileno obtenido en el
paso 1.3, el propileno obtenido en e paso 1.3 y el acetaldehido, obtenido en el paso 1.1,
mediante hidroformilacién y condensacion alddlica en una mezcla de aldehidos C3-C4 y aldo-
les Cs-Cs, dicha mezcla de aldehidos Cs-C4 y aldoles Cs-Cs se hidrogena posteriormente para
obtener alcoholes C3-Csg, cuyos alcoholes se dirigen al paso 1.3 para obtener olefinas C3-Csg,
en donde el acetaldehido produce alcohol Cs, el etileno del paso 1.3 produce alcoholes Cs y
Cs, Yy el propileno del paso 1.3 produce alcoholes C4 y Cg; y en donde el etileno y el propileno

del paso 1.3 producen alcohol C7;

paso 1.9 convertir las olefinas C»-Cg del paso 1.3, mediante oligomerizacion en olefi-

nas Ce-Co4;

paso 1.10 convertir las olefinas Cg-C24, Obtenidas en el paso 1.9, e hidrégeno, me-

diante hidrogenacién en parafinas Cs-Cos;

paso 1.11 convertir olefinas C,-Cs sin reaccionar del paso 1.9, y la mezcla de olefinas
C»-C4 y parafinas C4-Cs4, obtenida en el paso 1.1, mediante aromatizaciéon en hidrocarburos
aromaticos C7-C12, hidrogeno y una mezcla de parafinas C1-Ca4, en donde una primera porcion
del hidrogeno producido se dirige al paso 1.10, y la segunda porcion restante del hidrégeno

producido y la mezcla de parafinas C1-C4 se dirigen al paso 1.2;

paso 1.12 convertir la segunda porcion restante de la mezcla de olefinas Cs-Cg, obte-

nidas en el paso 1.5, y una porcion de alcoholes C>-Cg del paso 1.3, en éteres C7-Cis; Y,

paso 1.13 convertir las parafinas C10-C.4, obtenidas en el paso 1.7, y las parafinas Ce-
C.4, obtenidas en el paso 1.10, en gasolina Cs-C10, queroseno C11-C1s y fracciones diésel C1o-
C24 de un combustible para motores; convertir los hidrocarburos aromaticos C7-C12, obtenidos
en el paso 1.11, en gasolina C7-Cs y fracciones de queroseno Co-C12 de un combustible para
motores; y convertir los éteres C7-C+6, obtenidos en el paso 1.12, en gasolina C7-C+o y fraccio-
nes diésel C41-C4s de un combustible para motores, y también mezclar fracciones selecciona-
das de los mismos, en un combustible para motores seleccionado de gasolina, queroseno y

diésel.
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El presente inventor ha desarrollado un método para producir combustible para moto-
res a partir de etanol, en donde el proceso tecnoldgico de conversion de etanol en combustible

para motores se lleva a cabo de la siguiente manera:
El etanol se convierte en alcoholes C3-Cg por dos vias diferentes.

En una de las rutas, una mezcla de etanol y agua a 500-515 °C se pone en contacto
con un catalizador heterogéneo que consiste en los siguientes 6xidos metalicos: ZnO 60 a 63
% en masa; CeO2 1 a 6 % en masa; MgO 12 a 18 % en masa; AlO3 13 a 23 % en masa, con
las proporciones calculadas en términos de 6xido metalico, produciendo un medio de reaccidn
liquido, compuesto principalmente por agua y acetona, asi como acetaldehido y dietilcetona.
Ademas, se obtiene un medio de reaccién gaseoso, compuesto principalmente por didéxido de
carbono e hidrégeno, asi como olefinas C,-C4 y parafinas C+-C4. La acetona y la dietilcetona
se hidrogenan luego para producir isopropanol y 3 alcohol pentanol. El acetaldehido se utiliza
luego en la condensacién alddlica con propanal para obtener 2-metilbutenal, que se hidrogena
en alcohol 2-metilbutilico. Se utiliza una mezcla de olefinas C,-C4 y parafinas C4-C4 en el pro-
ceso de aromatizacién para obtener compuestos aromaticos. El diéxido de carbono y el hidré-

geno se convierten en gas de sintesis en presencia de catalizadores de Cu o Ni.

Después de eso, el etanol y el isopropanol en presencia de perdxido de ditretamilo

interactian con el etileno para formar sec-butanol, asi como alcoholes terciarios Cs-Cs.

En ofra ruta, los alcoholes C3-Cs se obtienen por hidroformilacién de etileno o propi-
leno, obtenidos por deshidratacion de etanol o propanol en presencia de un catalizador
gamma Al;Os, por gas de sintesis producido a partir de didxido de carbono e hidrégeno. La
hidroformilacién de etileno o propileno se lleva a cabo en un medio de reaccion heterogéneo
utilizando un catalizador de rodio soluble en agua. En este caso, la concentracién de rodio en
la fase acuosa es de 30 a 50 ppm. Las sales de sodio del acido trifenilfosfina-sulfénico se
utilizan como ligando: desde la sal de sodio del acido trifenilfosfina-3-sulfénico hasta la sal
trisddica del acido trifenilfosfina-3,3 ’,3' -trisulfonico. El proceso de obtencion de aldehidos
propionicos o butil se lleva a cabo a una temperatura de 45 a 90 °C y una presién de 1,0 a 3,0
MPa. Los acetaldehidos, propidénicos y aldehidos de n-butilo obtenidos se tratan mediante
condensacion aldélica cruzada en presencia de un catalizador granular heterogéneo, que con-
tiene al menos 93 % de ZSM-5 modificado por 3,5 a 7,0 % de Zn a una temperatura de 100 a
150°C y una presién de 0,5 a 1,0 MPa. La mezcla resultante de aldehidos y aldoles Cs-Cs se

hidrogena luego para proporcionar alcoholes C3-Cs.
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Ademas, se descubridé que la hidroformilacion de etileno o propileno obtenida en la
deshidratacién de etanol o propanol mediante gas de sintesis producido a partir de diéxido de
carbono e hidrégeno se puede realizar en un medio de reaccion heterogéneo utilizando un
catalizador de cobalto soluble en agua. Cuando se usa un catalizador de cobalto, la concen-
tracion del metal en la fase acuosa es de 0,1 % a 1,0 %. En este caso, las sales sodicas del
acido trifenilfosfina-sulfonico se utilizan como ligando: desde la sal sddica del acido trifenilfos-
fina-3-sulfonico hasta la sal trisddica del acido trifenilfosfina-3,3 ’,3' '-trisulfénico. La hidrofor-
milacién de etileno o propileno se lleva a cabo a una temperatura de 120 a 145 °C y una
presién de 3,0 a 5,0 MPa. Se demostré que, ademas de la formacién de los aldehidos propid-
nicos o butilo, la condensacion de dichos aldehidos se produce en el medio de reaccion para
producir 2-metil pentenal o 2-etilhexenal. La hidrogenacion de las mezclas de aldehido y aldol

resultantes proporciona la produccion de mezclas de alcoholes Cs-Cs.

Las olefinas C,-Cg obtenidas por deshidratacion de alcoholes C,-Cg primarios y secun-
darios se oligomerizan en presencia de un catalizador heterogéneo, que contiene al menos
93 % de ZSM-5 modificada por 3,5 a 7,0 % de Zn, o en presencia de un catalizador heterogé-
neo que contiene al menos 95 % de ZSM-5 modificada por 3,5 a 5,0 % de Zny 0,1a 1,5 %
de Ce, a una temperatura de 250-350°C y una presién de 2.0-5.0 MPa para obtener olefinas
Ce-C24. Las olefinas C,-Cs sin reaccionar de la reaccién de oligomerizacién se utilizan como
materia prima para producir compuestos aromaticos C7-C12 en presencia de un catalizador
heterogéneo, que contiene al menos 93 % de ZSM-5 modificado por 3,5 a 7,0 % de Zn a una

temperatura de 350 a 450 °C y una presién de 0,5 a 5,0 MPa.

Las olefinas Cs-Cs, obtenidas por deshidratacion de alcoholes Cs-Cs terciarios, se oli-
gomerizan en presencia de un catalizador heterogéneo, que es una resina de intercambio
idnico en forma de un intercambiador catiénico, por ejemplo, Amberlite15, a una temperatura
de 70-120 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa para proporcionar olefinas C1o-C24. Las olefinas
Cs-Cs sin reaccionar de la reaccién de oligomerizacion y una parte proporcional de los alcoho-
les Cs-Cs primarios y secundarios se utilizan como material fuente para producir éteres C7-C1s
en presencia de una resina de intercambio i6nico en forma de, por ejemplo, un intercambiador

cationico, Amberlite15, a una temperatura de 70 a 120 °C y una presioén de 1,0 a 2,0 MPa.

Las olefinas Ce-C24 y C10-C24 Ss€ hidrogenan en presencia de un catalizador heterogé-
neo, que contiene éxidos NiO, CuO y Cr,0O3 en una proporcién molar de 1:1:1, a una tempe-
ratura de 150 a 200 °C y una presion de 4,5 a 5,0 MPa para obtener parafinas Cs-C2s4 ¥y C1o-

Co4. Después de eso, las parafinas Ce-Cz4 ¥ C10-C24 se dirigen a la rectificacion para obtener
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gasolina Cs-C1o, queroseno C11-C+g y fracciones diesel C19-C24. La fraccién de gasolina aislada
de parafinas Cs-C10 se mezcla con éteres C;-C1o y/o hidrocarburos aromaticos C7-Cg para
obtener gasolina que cumpla con la norma actual EN228, sin embargo, con un indice de oc-
tano RON de al menos 100 y MON de al menos 93. La fraccion de queroseno separada de
parafinas C11-C1g se mezcla con hidrocarburos aromaticos Ce-C+2 para obtener queroseno que
cumple con el estandar actual para Jet A-1. La fraccion diésel aislada de parafinas C19-C24 s€
mezcla con éteres C4-Cqs para obtener combustible diésel que cumpla con los estandares

actuales.

El método desarrollado para la produccion de combustible para motores a partir de
etanol, asi como el diagrama esquematico propuesto del proceso tecnoldgico para la conver-
sidn de etanol, prevén el establecimiento de la produccién industrial de queroseno respetuoso

con el medio ambiente, asi como de gasolina y diésel.

BREVE DESCRIPCION DEL DIBUJO ADJUNTO

La Figura 1 muestra un esquema de bloques del proceso inventivo.

DESCRIPCION DETALLADA DE LA INVENCION

La Figura 1 muestra el esquema inventivo desarrollado para la conversion de etanol en com-

bustibles para motores y, particularmente, en queroseno.

La materia prima utilizada para la produccion inventiva de queroseno y otros combus-
tibles para motores es el etanol. El etanol preferido del método inventivo para la produccion
de combustible para motores se produce a partir de madera o desechos de humanos y sus
actividades. Para aumentar la eficiencia econémica de nuestro método propuesto para con-
vertir etanol en combustible para motores, los aceites de fusel se pueden usar como materia

prima adicional junto con didxido de carbono y

metano obtenido en la produccién de etanol. Ademas, de acuerdo con la invencion, se
recomienda utilizar electricidad obtenida de fuentes respetuosas con el medio ambiente y re-
siduos de biomasa vegetal como recurso energético para el método de la presente invencion

de conversién de etanol en combustible para motores.

Se sabe en la técnica anterior, que la acetona se puede obtener a partir de alcohol

etilico con un alto rendimiento, es decir, el 95 % del rendimiento tedrico. Los vapores de al-
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cohol etilico mezclados con vapor se dirigen a 400-425 °C a través del catalizador que con-
tiene 54 % de 6xidos de hierro y cromo, 8 % de 6xido de cobre y 38 % de carbonato de calcio.

La reaccion total se describe mediante la ecuacion:
2 Co,Hs0H + Ho0 catalisis, t° — CH3-CO-CH3 + COzT +4H21

Como se describe en una de las referencias de la técnica anterior anterior, RU 2051734
C1, la acetona es casi el Unico producto liquido de la reaccién en presencia de un catalizador
que consiste en Zn0O, 96,5 a 97,9 %, y CeOy, 2,1 a 3,42 %.

En el paso 1.1 del método inventivo para producir combustible para motores, una so-
lucién acuosa de etanol se convierte en una mezcla de acetona, acetaldehido, dietilcetona y
alcoholes C3-Cs en presencia de un catalizador especialmente disefiado a una temperatura
de 500 a 515 °C y una presién de 0,9 a 1,1 MPa. La composicion del catalizador es la si-
guiente: Zn0O, 60 a 63 % en masa; CeO2, 1 a 6 % en masa; MgO, 12 a 18 % en masa; Al,Os,
13 a 23 % en masa. Ademas, parte del etanol se convierte, en estas condiciones, en dioxido

de carbono, hidrégeno y una mezcla de olefinas C,-C4 y parafinas C4-Ca.

La conversion del etanol en una mezcla de los productos anteriores, en presencia del
catalizador utilizado, es inesperada y abre nuevas posibilidades para la produccién de hidro-

carburos que se pueden utilizar en el queroseno.

En una modalidad preferida del método inventivo, una mezcla de etanol y agua, cuyo
contenido es de 25 % a 35 % del volumen total de la mezcla, se pone en contacto a una
presién de 0,5-1,5 MPa y una temperatura de 500-515 °C con un catalizador heterogéneo que
consiste en los siguientes 6xidos metalicos; ZnO 60-63 % en masa, CeO; 1-6 % masa., MgO
12-18 % en masa., AlO3 13-23 % en masa., con las proporciones calculadas en términos de
oxido metalico, en donde se suministra una mezcla de etanol con agua al catalizador a una
tasa de 0,5-0,9 litros por 1 litro de catalizador por hora. La acetona y la dietil cetona, obtenidas
en el proceso, se aislan de la mezcla de reaccion, se hidrogenan a una temperatura de 100-
150 °C y una presién de 0,5-0,9 MPa en presencia de catalizador que contiene 6xidos CuO y
Cr203 en una proporcion molar de 1:1 por hidrogeno, que también se obtiene a partir de una
mezcla de etanol y agua. Esto produce isopropanol y 3-pentanol. Se utiliza una mezcla de
alcoholes C3-Cs para producir las olefinas correspondientes por deshidratacion en presencia
de catalizador, gamma Al,Os. El isopropanol, aislado del medio de reaccién, se utiliza para
obtener alcoholes terciarios Cs-C7 y C7.. Ademas, poner en contacto el catalizador que con-

siste en los siguientes 6xidos metalicos: ZnO 60-63 % masa, CeO, 1-6 % masa., MgO 12-18
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% en masa., Al203 13-23 % en masa., con las proporciones calculadas en términos de 6xido
metalico, con una mezcla de etanol y agua produce acetaldehido, que se aisla del medio de
reaccion y se usa en la condensacion alddlica con propanal para obtener 2-metil butenal. El
2-metil butenal se hidrogena luego para producir 2-metil butanol. Particularmente importante
para el método inventivo es la posibilidad de convertir una mezcla de etanol y agua en dioxido
de carbono e hidrégeno al entrar en contacto con el catalizador que consiste en los siguientes
6xidos metalicos: ZnO 60-63 % en masa, CeO2 1-6 % en masa., MgO 12-18 % en masa.,
Al,O3 13-23 % en masa., con las proporciones calculadas en términos de 6xido metalico. En
el paso 1.2 del método inventivo, dicho diéxido de carbono e hidrégeno se convierten en agua
y monoxido de carbono en presencia de un catalizador que contiene 5-10% de Cu soportado
por Al203, a una temperatura de 550-600 °C y una presién de P = 1,0-5,0 MPa, o, usando un
catalizador que contiene 6xidos de NiO, CuO y Cr.O3 en una proporcion molar 1:1:1, se con-
vierten a una temperatura de 900-1000 °C y una presion de P = 0,1-0,5 MPa en una mezcla
de monoxido de carbono e hidrogeno. EI mondxido de carbono y el hidrogeno se utilizan en

el paso 1.2 del proceso inventivo para producir gas de sintesis.

La deshidratacion de etanol se lleva a cabo en el paso 1.3 del método inventivo para
la produccién de olefinas en presencia de un catalizador gamma Al.O3 en un reactor de flujo
continuo a 350 a 450 °C y una presion de 0.5 a 3.5 MPa.

El etileno y el agua se forman en el reactor de deshidratacion. La mezcla de reaccién
del reactor de deshidratacién entra en la columna de rectificacién, donde se separa el etileno
del agua obtenida. El agua se dirige a la produccién de una soluciéon acuosa de etanol en el

proceso de produccion de acetona.

El etileno obtenido por deshidratacion de etanol se dirige al paso 1.4 del proceso in-
ventivo para realizar la reaccion de telomerizacion o el paso 1.8 del proceso inventivo para

realizar la reaccién de hidroformilacion.

El propileno, obtenido por deshidratacion de n-propanol o isopropanol, se dirige al paso
1.8 del método inventivo para realizar la reaccion de hidroformilacion. Los alcoholes C3-Cs
obtenidos en el método inventivo para producir combustible para motores, se procesan enel
paso 1.3 del método inventivo en las olefinas Cs-Cg correspondientes de una manera similar
mediante el uso de gamma Al,O3 como catalizador. Las olefinas C>-Cg obtenidas en el paso
1.3 del método inventivo se envian al paso 1.9 del método inventivo para llevar a cabo la

reaccion de oligomerizacion en olefinas Ce-Coa.
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La hidroformilacion de etileno, obtenida a partir de la deshidratacion de etanol en el
paso 1.3 del método inventivo, se lleva a cabo en el paso 1.8 del método inventivo en presen-
cia de un catalizador de rodio o cobalto. El proceso de hidroformilacion de etileno se lleva a
cabo en un medio de reaccion heterogéneo utilizando un catalizador soluble en agua. Cuando
se utiliza un catalizador de rodio, la concentracion del metal con respecto a la fase liquida esta
entre 30 y 50 ppm. En este caso, las sales sddicas del acido trifenilfosfina-sulfonico se utilizan
como ligando: desde la sal sddica del acido trifenilfosfina-3-sulfénico hasta la sal trisédica del
acido trifenilfosfina-3,3 ’,3’ -trisulfénico en una proporcién de 30:1 con respecto al rodio me-
talico. El proceso se lleva a cabo en el reactor con un dispositivo de agitacién a una tempera-
tura de 45 a 90 °C y una presion de 1,0 a 3,0 MPa. La proporcion molar de los gases fuente

C2H4:CO:Hz = (1 a 1,1):1:1 se mantiene mediante medidores de flujo.

En una modalidad preferida del método inventivo, con el fin de reducir las pérdidas de
catalizador, la fase organica, obtenida en el proceso de hidroformilacién de etileno, se separa
de la fase acuosa, que contiene catalisis Rh disuelta, utilizando un separador centrifugo alta-

mente eficiente.

La masa de reaccion resultante entra en un separador centrifugo altamente eficiente,
donde se separa en tres fases: una fase gaseosa que contiene etileno, mondéxido de carbono
e hidrégeno sin reaccionar, una fase organica liquida que contiene principalmente propanal y
una fase acuosa liquida que contiene un catalizador de rodio soluble en agua. La fase gaseosa
y la fase acuosa liquida se devuelven al reactor de hidroformilacion mediante los dispositivos

de medicion.

La fase organica liquida, que consiste principalmente en propanal, se dirige al reactor
lleno con un catalizador granular que contiene al menos 93 % de zeolita ZSM-5 modificada
por 3,5 a 7,0 % de Zn, o un catalizador granular que contiene al menos 95 % de zeolita ZSM-
5 modificada por 3,5 a 5,0 % de Zn y 0,1-1,5 % de Ce, donde el propanal se convierte en 2-

metil-pentenal a una temperatura de 100 a 150 °C y una presion de 0,5 a 1,0 MPa.

La fase organica liquida, que contiene principalmente 2-metil-pentenal, asi como pro-
panal, se envia al reactor lleno de un catalizador granular que comprende 6xidos de NiO, CuO
y Cr203 en una proporcion molar de 1:1:1, donde el 2-metil-pentenal y el propanal estan a una
temperatura de 150 a 200 °C y una presion de 4,5 a 5,0 MPa convertidos en 2-metil-pentanol

y propanol.

Ademas, el propanal, obtenido por hidroformilacion, se mezcla con acetaldehido, que
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se obtiene mediante el proceso inventivo para la conversion de etanol en acetona, y se utiliza
para producir 2-metil-butenal. Para esto, la mezcla de acetaldehido y propanal, en una pro-
porcion molar de 1:1, se dirige a un reactor lleno de un catalizador granular, que contiene al
menos 93 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5 a 7,0 % de Zn, o un catalizador granular
que contiene al menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5a5,0% deZny0,1a1,5%
de Ce, donde la mezcla de aldehidos fuente esta a una temperatura de 100 a 150°C y una
presion de 0,5 a 1,0 MPa convertida en 2-metil-butenal. La masa de reaccion que contiene 2-
metil-butenal se dirige al reactor lleno de un catalizador granular que consiste en los 6xidos
NiO, CuO y Cr203 en una proporcion molar de 1:1:1, donde el 2-metil-butenal se convierte en

2-metil-butanol a una temperatura de 100 a 200 °C y una presién de 5,0 a 9,0 MPa.

La hidroformilacion de propileno, obtenida en el paso 1.3 del método inventivo me-
diante deshidratacion de n-propanol o isopropanol en presencia de un catalizador de rodio se
realiza preferentemente de la siguiente manera. El propanol, obtenido por hidrogenacion de
propanal, o el isopropanol, obtenido por hidrogenacion de acetona, se deshidratan. La deshi-
dratacion de alcoholes propilicos se lleva a cabo utilizando un catalizador gamma Al,Os hete-
rogéneo a una temperatura de 350 a 450 °C y una presion de 0,1 a 1,0 MPa. El propileno,
obtenido por deshidratacién de alcoholes propilicos o isopropilicos, se separa del agua y se

envia a hidroformilacion.

La hidroformilacién de propileno se lleva a cabo en un medio de reaccién heterogéneo
utilizando un catalizador de rodio soluble en agua. Cuando se utiliza un catalizador de rodio
para la hidroformilacion de propileno, la concentracion de metal con respecto a la fase liquida
es de 30 a 50 ppm. En este caso, las sales sddicas del acido trifenilfosfina-sulfonico se utilizan
como ligando: desde la sal sodica del acido trifenilfosfina-3-sulfénico hasta la sal trisédica del
acido trifenilfosfina-3,3 ’,3' -trisulfénico en una proporcion de 30:1 con rodio metalico. El pro-
ceso se realiza en el reactor con un dispositivo de agitacion a una temperatura de 70 a 90 °C
y una presion de 3,0 a 5,0 MPa. La proporcion de los gases fuente en moles C3Hg:CO:H2 = (1

- 1.1):1:1 se mantiene mediante caudalimetros.

Para aumentar la tasa de la reaccion de hidroformilacion de propileno y para aumentar
el rendimiento de isobutanal, se agregan alcoholes C,-C3 al catalizador Rh soluble en agua
en la proporcién de volumen H>O: (C,-Cs) = (0,95-0,65) :( 0,05-0,35).

Ademas, para reducir las pérdidas de catalizador, la fase organica obtenida en la hi-
droformilacion de propileno se separa de la fase acuosa, que contiene catalizador Rh disuelto,

utilizando un separador centrifugo altamente eficiente.
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La masa de reaccion resultante se dirige a un separador centrifugo altamente eficiente
para separar la masa de reaccion en tres fases: (i) una fase gaseosa que contiene propileno
sin reaccionar, monoéxido de carbono e hidrégeno, (ii) una fase organica liquida que contiene
principalmente butanales y (iii) una fase acuosa liquida que contiene un catalizador de rodio
soluble en agua. La fase gaseosa y la fase acuosa liquida se devuelven al reactor de hidro-

formilacion mediante dispositivos de medicion.

La fase organica liquida que contiene n-butanal e isobutanal en la proporcién en peso
(2-3):1 se transfiere al reactor lleno de un catalizador granular, que contiene al menos 93 %
de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5 a 7,0 % de Zn, o un catalizador granular que contiene al
menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5 a 5,0 % de Zny 0,1 a 1,5 % de Ce, donde
a una temperatura de 100-150°C y una presion de 0,5-1,0 MPa, el butanal se convierte en 2-

etil-hexenal.

La fase organica liquida, que contiene principalmente 2-etil-hexenal, asi como isobu-
tanal, se envia a un reactor lleno de un catalizador granular que consiste en los 6xidos NiO,
CuO y Cr203 en una proporcién molar de 1:1:1, donde, a una temperatura de 100 a 200 °C y
una presion de 5 a 10 MPa, el 2-etil-hexenal y el isobutanal se convierten en 2-etilhexanol e

isobutanol.

Ademas, el método inventivo, en una modalidad preferida, proporciona la obtencion de
alcoholes Cs-Cg mediante condensacion de aldol cruzado de n-butanal, acetaldehido y propa-
nal en presencia de un catalizador heterogéneo que contiene al menos 93 % de zeolita ZSM-
5 modificada por 3,5-7,0 % de Zn, o un catalizador granular que contiene al menos 93 % de
zeolita ZSM-5 modificada por 3,5-5,0 % de Zn y 0,1-1,5 % de Ce. El 2-metil-butenal, 2-metil-
pentenal, 2-metil-hexenal y 2-etil-hexenal obtenidos se hidrogenan luego en presencia de un
catalizador heterogéneo que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr,O3 en una proporciéon molar
de 1:1:1 a una temperatura de 150-200 °C y una presion P = 4.5-5.0 MPa para proporcionar

2-metil-butanol, 2-metil-pentanol, 2-metilhexanol y 2-etil-hexanol.

El hecho de que se pueda usar un catalizador de cobalto soluble en agua para la hi-
droformilacién de olefinas C»-Cs inferiores fue inesperado. Cuando se utiliza un catalizador de
cobalto, la concentracion del metal con respecto a la fase liquida esta entre 0,1 % y 1,0 %.
Las sales de sodio del acido trifenilfosfina-sulfonico se utilizan como ligando: sal de sodio del
acido trifenilfosfina-3-sulfénico a la sal trisédica del 4cido trifenilfosfina-3,3 ’,3' -trisulfénico en
una proporcion (1-30):1 a cobalto metalico. La hidroformilacion de etileno se lleva a cabo en

un reactor con un dispositivo de agitacion a una temperatura de 120 a 140 °C y una presion
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de 3,0 a 5,0 MPa. La proporcion de los gases fuente en moles: C2H4:CO:H; es de 1:1:1 a

1:1.5:2.5 y se mantiene mediante medidores de flujo.

Con el fin de reducir las pérdidas de catalizador, la fase organica formada durante la
hidroformilacién de etileno se separa de la fase acuosa, en la que se disuelve el catalizador
de Co, utilizando un separador centrifugo altamente eficiente. La masa de reaccién resultante
se transfiere a un separador centrifugo altamente eficiente para la separacion en tres fases:
una fase gaseosa que contiene etileno, mondxido de carbono e hidrégeno sin reaccionar, una
fase organica liquida que contiene principalmente propanal, 2-metilpentenal y también 2-me-
tilpentanal, y una fase acuosa liquida que contiene un catalizador de cobalto soluble en agua.
La fase gaseosa y la fase acuosa liquida se devuelven al reactor de hidroformilacién mediante
dispositivos de medicion. El hecho de que el 2-metilpentenal y el 2-metilpentanal se obtuvieran

directamente en el paso de hidroformilacién fue inesperado.

La fase organica liquida, que contiene principalmente propanal, asi como 2-metilpen-
tenal y 2-metilpentanal, se transfiere al reactor lleno de un catalizador granular, que contiene
oxidos de NiO, CuO y Cr.03 en una proporcion molar de 1: 1:1, donde a una temperatura de
150 a 200 °C y una presion de 4,5 a 5,0 MPa, la mezcla de aldehidos se convierte en una

mezcla de los alcoholes correspondientes, es decir, n-propanol y 2-metilpentanol.

La hidroformilacion de propileno se lleva a cabo en el reactor con un dispositivo de
agitacién a una temperatura de 135 a 140 °C y una presion de 3,0 a 5,0 MPa. La proporcion
molar de los gases de alimentacion: CsHs:CO:H; es de 1:1:1 a 1:1.5:2,5 y se mantiene me-
diante medidores de flujo. Se agregan alcoholes C,-C; al catalizador de cobalto soluble en
agua en la relacion de volumen H20:(C»-Cs) = (0,95-0,5):(0,05-0,5) para aumentar la tasa de
la reaccién de hidroformilacion de propileno y para aumentar el rendimiento de isobutanal.
Con el fin de reducir las pérdidas de catalizador, la fase organica formada durante la hidrofor-
milacién de propileno se separa de la fase acuosa, en la que se disuelve el catalizador de Co,
utilizando un separador centrifugo altamente eficiente. La masa de reacciéon resultante se
transfiere a un separador centrifugo altamente eficiente para la separacion en tres fases: una
fase gaseosa que contiene propileno sin reaccionar, monéxido de carbono e hidrégeno, una
fase organica liquida, que contiene n-butanal, isobutanal, 2-etilhexenal y 2-etilhexanal, asi
como algunas cantidades de los alcoholes correspondientes, y una fase acuosa liquida que
contiene un catalizador de cobalto soluble en agua. La fase gaseosa y la fase acuosa liquida
se devuelven al reactor de hidroformilacion mediante dispositivos de medicién. El hecho de

que se obtuvieran 2-etilhexenal y 2-etilhexanal y también alcoholes butilicos y 2-etilhexanol
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directamente en el paso de hidroformilacién fue inesperado.

Una mezcla de n-butanal e isobutanal se separa por rectificacion de la fase organica
liquida que contiene n-butanal e isobutanal en una proporcién en masa de (2-3):1, asi como

2-etilhexenal y 2-etilhexanal.

La mezcla de n-butanal e isobutanal se dirige al reactor lleno con un catalizador gra-
nular que contiene al menos 93 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5 a 7,0 % de Zn, o un
catalizador granular que contiene al menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5 a 5,0
% de Zny 0,1 a 1,5 % de Ce, donde, a una temperatura de 100 a 150 °C y una presion de 0,5

a 1,0 MPa, el n-butanal se convierte en 2-etilhexenal.

Los aldehidos asi obtenidos se combinan luego en una mezcla general que contiene
isobutanal, 2-etilhexenal y 2-etilhexanal. Esta mezcla de aldehidos se envia al reactor lleno
de un catalizador granular que consiste en los éxidos NiO, CuO y Cr,0Os3 en una proporcion
molar de 1:1:1, donde a una temperatura de 150 a 200°C y una presién de 3,0 a 5,0 MPa,
isobutanal, 2-etilhexenal y 2-etilhexanal se convierten en una mezcla de los alcoholes corres-

pondientes, es decir: isobutanol y 2-etilhexanol.

Ademas, en una modalidad preferida, el método inventivo proporciona la obtenciéon de
alcoholes Cs3-Cs de la siguiente manera. Para obtener alcohol Cs, es decir: 2-metil butanol,
acetaldehido junto con la alimentacién gaseosa se suministra a una temperatura de 120-140
° C y una presion de P = 2,0-5,0 MPa en una proporciéon molar (C2H4:CO:H2):(C.H4sO) = 1: 0,5
a un catalizador de Co soluble en agua durante la reaccion de hidroformilacién de etileno
mediante gas de sintesis. Esto produce propanal, 2-metilpentenal y 2-metilpentanal, asi como
2-metilbutenal, que se forma debido a la condensacién alddlica cruzada de acetaldehido con
propanal. Luego, la mezcla resultante de propanal y aldoles Cs-Cs se hidrogena en presencia
de un catalizador heterogéneo que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr,O3 en una proporcion
molar de 1:1:1 a una temperatura de 150-200 °C y una presion de P = 4,5-5,0 MPa para

obtener una mezcla de alcoholes C3-Cs que contiene 2-metil butanol.

De manera similar, para obtener alcoholes C-, es decir, 2-metilhexanol y 2-etilpentanol,
se suministra propanal junto con una alimentacién gaseosa, durante la reaccion de hidrofor-
milacién de propileno mediante gas de sintesis, a una temperatura de 135-140 °C y una pre-
sion de P = 2, 0-5,0 MPa en una proporcion molar (CsHe:CO:H2):(CsHeO) = 1:(0,5-1) a un
catalizador de Co soluble en agua. Esto produce isobutanal, 2-metilpentenal, 2-metilpentanal,

2-etilhexenal y 2-etilhexanal, asi como 2-metilhexenal y 2-etilpentenal, que se forman debido

26



10

15

20

25

30

a la condensacion cruzada de n-butanal con propanal. Luego, la mezcla resultante de isobu-
tanal y aldoles Cs-Cs se hidrogena en presencia de un catalizador heterogéneo que consiste
en los 6xidos NiO, CuO y Cr,03 en una proporcion molar de 1: 1:1, a una temperatura de 150-
200 °C y una presion de P = 4,5-5,0 MPa, lo que produce una mezcla de alcoholes C4-Cs que

contiene, entre otros, 2-metilhexanol y 2-etilpentanol.

La hidroformilacién de etileno y propileno utiliza gas de sintesis obtenido mediante la
tecnologia inventiva. Para la produccion de gas de sintesis, se utilizan diéxido de carbono e
hidrégeno obtenidos durante la conversién de etanol en acetona en el paso 1.1 del método
inventivo. El proceso de produccién de gas de sintesis se realiza mediante dos métodos. En
el primer método, se suministra al reactor una mezcla de diéxido de carbono e hidrégeno en
una proporcién molar de CO2:H> = 1:1, llena con un catalizador granular de 5 a 10 % de Cu
soportado por Al,Os, a una temperatura de 550 a 600°C y una presion de 3,0 a 5,0 MPa. El
monoxido de carbono asi obtenido se enfria, se aisla del agua y se dirige al paso 1.8 del
método inventivo, al reactor de hidroformilacion. Simultaneamente con el monéxido de car-
bono, se alimenta hidrégeno al reactor de hidroformilacion en una proporcién molar de CO:H-
=1:1.

En el segundo método, se suministra una mezcla de didxido de carbono e hidrogeno,
en una proporcién molar de COz:H, = 1:(2-3), a un reactor lleno de un catalizador granular que
consiste en los éxidos NiO, CuO y Cr.O3 en una proporcion molar de 1:1:1, a una temperatura
de 950 a 1000 °C y una presion de 0,1 a 0,5 MPa. La mezcla de mondxido de carbono e
hidrogeno asi obtenida se enfria, se aisla del agua, diéxido de carbono y metano, y luego se
transfiere al tanque colector de gas de sintesis para el ajuste de la composicién. Simultanea-
mente con una mezcla de monéxido de carbono e hidrogeno, se alimenta hidrogeno al tanque
colector de gas de sintesis para ajustar la proporcion molar a CO:Hz; = 1:1. Desde el tanque
colector de gas de sintesis, la mezcla de mondxido de carbono e hidrogeno se dirige al reactor
de hidroformilacion en el paso 1.8 del método inventivo mediante un compresor a una presion
de 3,0 a 5,0 MPa.

Los alcoholes C»-Cs sintetizados por los procesos de la invencion se pueden convertir
en combustible para motores tanto individualmente como en mezclas. La via principal para la
conversién de alcoholes C,-Cs en parafinas superiores se basa en la oligomerizacién de ole-

finas C»-Cs, que, a su vez, se obtienen por deshidratacién de los alcoholes correspondientes.

De acuerdo con la invencién, se recomienda usar zeolitas modificadas por Zny Ce, es

decir, un catalizador que contiene zeolita, que contiene al menos 93 % de ZSM-5 modificada

27



10

15

20

25

30

por 3,5 a 7,0 % de Zn, o un catalizador que contiene zeolita, que comprende al menos 95 %
de ZSM-5 modificada por 3,5 a 5,5 % de Zny 0,1 a 1,5 % de Ce como catalizadores para la
oligomerizacion de olefinas C»-Cs. Ademas, se recomienda utilizar zeolitas modificadas por

Zn y Ce como catalizadores para la oligomerizacion de olefinas C»-Cs.

El método inventivo para producir combustible para motores proporciona el uso de una
mezcla de alcoholes C,-Cs primarios y secundarios, que incluyen alcoholes C3-Cs sintetizados
a partir de etanol, como materia prima. Para esto, los alcoholes C»-Cs primarios y secundarios
se deshidratan usando un catalizador gamma Al;Os; en un reactor de flujo continuo a una
temperatura de 350-450 °C y una presion de 0,5-3,5 MPa para producir olefinas C»-Cs. Las
olefinas C»-Cs asi obtenidas se oligomerizan luego en presencia de un catalizador granular
heterogéneo que contiene al menos 93 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5-7,0 % de Zn,
o un catalizador granular que contiene no menos de 95 % de zeolita ZSM-5 modificada por
3,5-5,0 % de Zn y 0,1-1,5 % de Ce a una temperatura de 250-350 °C y una presion de P =
2,5-5,0 MPa.

Las olefinas Cg-C2 formadas en el proceso de oligomerizacién se hidrogenan en pre-
sencia de un catalizador heterogéneo que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr.O3 en una
proporcion molar de 1: 1:1, a una temperatura de 150-200 °C y una presién de P = 4,5-5,0
MPa para obtener una mezcla de parafinas Cs-C2, que son adecuadas para el aislamiento

de, especificamente, fracciones de gasolina y queroseno del combustible para motores.

La oligomerizacion de las olefinas individuales en presencia de un catalizador que con-
tiene zeolita, que comprende al menos 93 % de ZSM-5 modificada por 3,5 a 7,0 % de Zn, o
un catalizador que contiene zeolita, que comprende al menos 95 % de ZSM-5 modificada por
3,5a55%deZny0,1a1,5 % de Ce, difiere significativamente del proceso donde se usa
Amberlite 15. Por ejemplo, cuando el catalizador, que comprende al menos 93 % de ZSM-5
modificado por 3,5 a 7,0 % de catalizador de Zn se usa en la oligomerizacion de propileno,
obtenido a partir de alcohol propilico, se obtienen olefinas en el intervalo CéH12, C7 H 14, Cs H
16, C 9 H 18, C1oH20, y asi sucesivamente hasta C,4Hss. La hidrogenacién de los productos de

oligomerizacion resultantes conduce a la produccion de las parafinas correspondientes.

La mezcla de alcoholes C,-Cg primarios y secundarios, obtenida en el paso 1.3 del
método inventivo, se envia a deshidratacion para obtener la mezcla correspondiente de hidro-
carburos C»-Cs insaturados. A su vez, los hidrocarburos C»-Cs insaturados se utilizan en el
paso 1.9 del método inventivo como materia prima para el proceso de oligomerizacién para

obtener hidrocarburos Cs-Ca4 insaturados superiores o para el proceso de aromatizacion para
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obtener hidrocarburos aromaticos C7-C12. Ademas, se suministra una mezcla de alcoholes C,-
Cs primarios y secundarios, del paso 1.3 del método inventivo, al paso 1.12 del método inven-

tivo para obtener éteres C7-Cye.

Los alcoholes C»-Cs primarios y secundarios se deshidratan en presencia de un cata-
lizador heterogéneo, gamma Al.Os, en un reactor de flujo continuo a una temperatura de 350
a 450 °C y una presion de 0,5 a 3,5 MPa.

Se forman hidrocarburos C»-Cs insaturados y agua en el reactor de deshidratacion. La
mezcla de reaccion del reactor se alimenta a un separador para separar los hidrocarburos
insaturados C,-Cs del agua formada. El agua se envia para su utilizacion, y los hidrocarburos
insaturados C,-Cg se recogen en el tanque colector para su posterior procesamiento. Luego,
la mezcla de hidrocarburos insaturados C,-Cs del tanque colector se dirige al paso de oligo-

merizacion.

Los hidrocarburos C,-Cs insaturados obtenidos en el paso tres del método inventivo
por deshidratacion de los alcoholes C»-Cg correspondientes se dirigen al reactor de oligome-
rizacion en el paso nueve del método inventivo. La oligomerizacién de los hidrocarburos insa-
turados se realiza a una temperatura de 250 a 350 °C y una presion de 2,0 a 5,0 MPa en
presencia de un catalizador heterogéneo que contiene zeolita, que comprende al menos 93
% de ZSM-5 modificada por 3,5 a 7,0 % de Zn, o un catalizador que contiene zeolita que
comprende al menos 95 % de ZSM-5 modificada por 3,5 a 5,5 % de Zny 0,1 a 1,5 % de Ce.

Después de las pruebas de laboratorio, se encontré que el catalizador heterogéneo
seleccionado que contiene zeolita, que comprende al menos 93 % de ZSM-5 modificada por
3,5a 7,0 % de Zn, o un catalizador que contiene zeolita, que comprende al menos 95 % de
ZSM-5 modificada por 3,5a 5,5 % de Zny 0,1 a 1,5 % de Ce son mas activos en la oligome-
rizacion de olefinas C,-Cs obtenidas a partir de alcoholes C,-Cs primarios y secundarios. En
el curso de la oligomerizacion, los hidrocarburos insaturados C,-Cs se convierten en hidrocar-

buros insaturados Cg-Cos.

Los hidrocarburos Cs-C24 insaturados se hidrogenan luego en presencia del catalizador
que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr,03 en una proporcion molar de 1:1:1, a una tempe-
ratura de 150 a 200 °C y una presion de 3,0 a 5,0 MPa para producir una mezcla de parafinas
Ce-Co4. Las parafinas Ce-C24 Obtenidas en el paso 1.9 del método inventivo son una materia
prima para la produccion, en el paso 1.13 del método inventivo, de combustible para motores,

principalmente queroseno, asi como gasolina y diésel.
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Cabe sefnalar que el queroseno, obtenido mediante el método inventivo, tiene una serie
de propiedades unicas. Los estudios realizados por el inventor, que incluyeron espectroscopia
de masas, demuestran que la composicion del queroseno, obtenido unicamente a partir de
propileno, contiene mas de 150 isémeros Cg-C+¢ diferentes y el contenido de hidrocarburos
lineales es inferior al 5,0 % en masa. Dicho queroseno, obtenido unicamente a partir de pro-
pileno, no se congela a una temperatura de menos 85 ° C, y también tiene un punto de humo

de mas de 30 milimetros.

Los hidrocarburos C»-Cs insaturados sin reaccionar en el paso 1.9 se utilizan como
materia prima en el paso 1.11 del método inventivo en el proceso de aromatizacion para ob-

tener compuestos aromaticos C7-C1z.

Los hidrocarburos insaturados C»-Cs obtenidos por rectificacion de los hidrocarburos
insaturados Cs-C24 se suministran al paso 1.11 del método inventivo al reactor de aromatiza-
cion. Ademas, una mezcla de olefinas y parafinas C4-Cs4, obtenida en el paso 1.1 del método
inventivo, se alimenta a la mezcla de reaccion fuente en el paso 1.11. La aromatizacién de los
hidrocarburos C»-Cs insaturados se realiza a una temperatura de 350 a 450 °C y una presion
de 0,5 a 2,0 MPa en presencia de un catalizador heterogéneo que contiene zeolita, que com-
prende al menos 93 % de ZSM-5 modificado por 3,5 a 7,0 % de Zn en un reactor de flujo
continuo. Las pruebas de laboratorio han establecido que el catalizador seleccionado es mas
activo en la aromatizacién de olefinas primarias Cs-Cs. En el proceso de aromatizacion, los

hidrocarburos insaturados C.-Cs se convierten en hidrocarburos aromaticos C7-C1».

Los hidrocarburos aromaticos C7-C12 del paso 1.11 se envian al paso 1.13 del método
inventivo para la produccion de combustible para motores. Ademas, se produce una mezcla
de productos gaseosos en el proceso de aromatizacién de los hidrocarburos insaturados C»-
Cs. Esta mezcla de productos gaseosos, compuesta por hidrogeno y parafinas C1-C4, se se-
para de la fase liquida y se envia al paso 1.2 del método inventivo para producir gas de sin-

tesis.

Otra forma mas de conversion de etanol en combustible para motores, desarrollada
por el inventor, es utilizar la reaccion de telomerizacion para producir alcoholes secundarios y
terciarios C3-Cg. El principal material de origen para este proceso es el etanol junto con al-
coholes secundarios como el iso-propanol o el sec-butanol obtenido a partir del etanol. El
etanol y el isopropanol se suministran desde el paso 1.1 del método inventivo hasta el paso
1.4 para la telomerizacion. Ademas, este proceso utiliza, como materia prima, etileno obtenido

por deshidratacién de etanol en el paso 1.3 del método inventivo.
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El catalizador utilizado en la reaccién de telomerizacion son peroxidos de alcoholes
terciarios, incluidos alcoholes terc-butilicos o terc-amilicos. La proporcién del catalizador: pe-
roxido de alcohol terc-butilico o terc-amilico a etanol o alcoholes secundarios en masa es (1
a 2) % en masa de peréxido de terc-butilo o terc-amilo a (98 a 99) % de etanol o alcohol

secundario.

El proceso se lleva a cabo mientras se agita una mezcla liquida de perdxido de alcohol
terc-butilico o terc-amilico y etanol o isopropanol o una mezcla de estos alcoholes bajo una
presion de etileno gaseoso P = 1,0-5,0 MPa a una temperatura de 100-130 °C. En estas con-
diciones, el isopropanol se convierte en alcoholes Cs-Cg terciarios, mientras que el etanol se
convierte en sec-butanol y alcoholes terciarios Cs-C10. La conversion de etanol en alcoholes

terciarios en este proceso fue inesperada.

Los alcoholes terciarios Cs-Cg obtenidos se aislan de la mezcla de reaccion mediante
rectificacion. En el proceso de rectificacion, se aislan alcoholes terciarios individuales o frac-
ciones de alcohol terciario. El rendimiento de alcoholes terciarios Cs-Cg en términos del alcohol
fuente reaccionado alcanzé mas del 98 % con una tasa de conversion del alcohol inicial su-
perior al 60 %. El rendimiento de los alcoholes terciarios Cs + obtenidos no excedioé el 2 % en
masa. Los alcoholes fuente sin reaccionar de la telomerizacién se separaron en la etapa de
rectificacion y se devolvieron al proceso de telomerizacion o se utilizaron en el proceso de
produccion de éteres. Los alcoholes terciarios Cs. resultantes se pueden usar como aditivos

que contienen oxigeno en la produccion de gasolina o diésel.

La mezcla de alcoholes Cs-Cs terciarios obtenida en los procesos descritos anterior-
mente, se envia al paso 1.5 del método inventivo para deshidratacidén para obtener la mezcla
correspondiente de hidrocarburos Cs-Cs insaturados. La deshidratacion de alcoholes Cs-Csg
terciarios se lleva a cabo en presencia de un catalizador heterogéneo nuevo o regenerado,
gamma Al;O3 a una temperatura de 100 a 150°C y una presién de 0,5 a 1,5 MPa hasta alcan-
zar el rendimiento de olefinas Cs-Cs de al menos 99 % de los alcoholes Cs-Cs fuente. Luego,
la temperatura se aumenta a 350-450 °C y los alcoholes primarios y/o secundarios C»>-Cs se
deshidratan, en donde el proceso contintia en presencia del mismo catalizador a una tempe-
ratura que no excede los 450 °C hasta alcanzar el rendimiento de olefinas C>-Cg de no menos

del 99 % de la fuente de alcoholes primarios y/o secundarios C»-Cs.

Al finalizar la deshidratacién de los alcoholes C»-Cg primarios y/o secundarios, el cata-

lizador se regenera.
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Se obtienen hidrocarburos insaturados Cs-Cg y agua en el reactor de deshidratacion.
La mezcla de reaccion del reactor se dirige al separador para la separacién de la mezcla de
hidrocarburos Cs-Csg insaturados del agua obtenida. El agua se envia para su utilizacién y los
hidrocarburos insaturados Cs-Cs se recogen en el tanque colector para su posterior procesa-
miento. Ademas, la mezcla de hidrocarburos Cs-Cg insaturados del tanque colector se dirige

al paso 1.6 del método inventivo para la oligomerizacion.

El inventor recomienda utilizar resinas de intercambio idnico en forma de intercambia-
dores catiodnicos, por ejemplo, Amberlite15, como catalizadores para la oligomerizacion de
olefinas Cs-Cs. Los estudios realizados por el inventor han establecido que el uso de Amberlite
15, como catalizador en el proceso de oligomerizacion, obtiene compuestos insaturados su-
periores por medio de la condensacion de la olefina fuente en forma de dimeros, trimeros, etc.
Es decir, aparecen olefinas mas altas con un peso molecular como multiplo del compuesto
insaturado inicial. Por ejemplo, la oligomerizacién de propileno en presencia de un intercam-
biador catiénico Amberlite 15 produce olefinas CsH12, CoH1s, C12Ho4, y asi sucesivamente
hasta C24H4s. La hidrogenacién de los productos de oligomerizacién resultantes produce las

parafinas correspondientes.

Al mismo tiempo, el uso de Amberlite 15 en la etapa de oligomerizacion junto con una
mezcla de al menos dos olefinas: propileno e isobutileno, obtenidas a partir de los alcoholes
correspondientes, da como resultado la obtencién de una mezcla de olefinas superiores. La
hidrogenacion de dicha mezcla de olefinas superiores produce una mezcla de parafinas su-

periores en el intervalo CsH14, C7H16, CsH1s, CoH20, C1oH22 y asi sucesivamente hasta CosHso.

Ademas, los hidrocarburos insaturados Cs-Cg obtenidos en el paso 1.5 por deshidrata-
cion de alcoholes terciarios Cs-Cg se utilizan en el paso 1.6 del método inventivo como materia

prima en la reaccioén de oligomerizacion para obtener hidrocarburos insaturados C1o-Coaa.

La oligomerizacion de los hidrocarburos insaturados Cs-Cs se lleva a cabo en presen-
cia de catalizador, resinas de intercambio iénico en forma de intercambiadores catiénicos, por
ejemplo, Amberlite 15, en un reactor de flujo continuo a una temperatura de 70-120 °C y una
presién de 1-2 MPa. La oligomerizacion de los hidrocarburos insaturados Cs-Cg produce una

mezcla de hidrocarburos insaturados superiores C1o-Caa.

Los hidrocarburos insaturados C10-C24 del paso 1.6 del método inventivo se hidrogenan
luego en el paso 1.7 en presencia de un catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO y

Cr203 en una proporcion molar de 1:1:1, a una temperatura de 150 a 200 °C y una presion de
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3,0 a 5,0 MPa, para obtener una mezcla de parafinas C1o-C2a.

Las parafinas C1o-C24 obtenidas en el paso 1.7 son el material fuente para la produc-
cion de combustible para motores, en primer lugar, queroseno, asi como gasolina y diésel en
el paso 1.13 del método inventivo. La isoestructura de estos hidrocarburos obtiene queroseno
y diesel con caracteristicas unicas, asi como gasolina libre de compuestos aromaticos con
indices de octano de al menos 95 RON y 91 MON. Los estudios realizados por el inventor,
que incluyeron espectroscopia de cromatomasas, demuestran que la composicion del quero-
seno, obtenido a partir de alcohol tertamilico, contiene mas de 60 isdmeros C1o-C+5 diferentes
y no hay hidrocarburos lineales. Este queroseno, obtenido a partir de alcohol tertamilico, no
se congela a una temperatura de menos 85 ° C, y también tiene un punto de humo de mas de

30 mm.

El método inventivo para producir combustible para motores proporciona el uso de
alcoholes Cs-Cs terciarios, sintetizados a base de etanol, como una materia prima. Para este
propdsito, las olefinas Cs-Ce se aislan mediante rectificacion de la mezcla de olefinas Cs-Cs
del paso 1.5, obtenidas mediante deshidratacion de alcoholes terciarios Cs-Cg, y se oligome-
rizan en el paso 1.6 del método inventivo a una temperatura de 70-120 °C y una presion de P
=1,5-2,0 MPa en presencia de catalizador, resinas de intercambio iénico en forma de inter-

cambiadores catidnicos, por ejemplo Amberlite15.

Las olefinas C10-C1s obtenidas en el proceso de oligomerizacién se hidrogenan en pre-
sencia de un catalizador heterogéneo que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr,0O3 en una
proporcion molar de 1: 1:1, a una temperatura de 150-200 °C y una presién de P = 4,5-5,0
MPa para obtener una mezcla de parafinas C1,-C1s, que casi en su totalidad es una fraccion

de queroseno del combustible para motores.

Ademas, las olefinas C7-Cs aisladas de la mezcla de olefinas Cs-Cs, obtenidas por des-
hidratacion de alcoholes Cs-Cg terciarios, se oligomerizan a una temperatura de 70-120 °C y
una presion P = 1,5-2,0 MPa utilizando, como catalizador, resinas de intercambio idnico en

forma de intercambiadores catidnicos, por ejemplo, Amberlite15.

Las olefinas C14-C24 obtenidas como resultado de la oligomerizacion se hidrogenan en
presencia de un catalizador heterogéneo que consiste en los éxidos NiO, CuO y Cr203 en una
proporcion molar de 1:1:1, a una temperatura de 150-200 °C y una presién de P = 4,5-5,0
MPa para obtener parafinas C14-C24. Posteriormente, las fracciones de queroseno y diesel del

combustible para motores se aislan de dicha mezcla de hidrocarburos por rectificacion.
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El método inventivo para producir combustible de motor a partir de etanol hace posible
producir y usar aditivos que contienen oxigeno, que, cuando se usan en composiciones de
gasolina y diésel, mejoran significativamente la calidad de dichas composiciones. Los princi-
pales aditivos que contienen oxigeno propuestos en este documento para ser utilizados para

mejorar las propiedades de la gasolina y el diésel son los éteres.

Se propone obtener estos éteres mediante el uso de alcoholes C,-Cs primarios o se-
cundarios, obtenidos mediante el método inventivo de produccion de combustible para moto-
res. Ademas, los hidrocarburos insaturados Cs-Cg, obtenidos por deshidratacién de alcoholes

terciarios Cs-Csg, se pueden utilizar para producir dichos éteres.

El proceso para producir éteres se lleva a cabo en el paso 1.12 del método inventivo,
en presencia de un catalizador, las resinas de intercambio iénico en forma de intercambiado-
res catiénicos, por ejemplo, Amberlite15, en un reactor de flujo continuo a una temperatura de
50 a 100 °C y una presién de 0,5 a 1,5 MPa. Los alcoholes primarios y secundarios C,-Cs del
paso 1.3 del método inventivo, que se suministran al paso 1.12, interactian con olefinas Cs-
Cs, del paso 1.5 del método inventivo, que se suministran al paso 1.12, para proporcionar una
mezcla de éteres C7-C16. La mezcla de éteres C7-Cs se dirige al paso 1.13 del método inven-

tivo para producir combustible para motores.

Como se describid anteriormente en la descripcion detallada del método inventivo para
la conversion de etanol en combustible para motores, la tecnologia inventiva proporciona la
obtencion de mezclas de parafinas en el intervalo Ces-C24, que consisten principalmente en
hidrocarburos ramificados. Estas mezclas de parafina se separan por rectificacion en fraccio-
nes Cs-C1o, C11-C1s y C19-C24, adecuadas para producir gasolina, queroseno y diésel. Ademas,
la tecnologia inventiva para la produccién de compuestos aromaticos a partir de etanol pro-
porciona la obtencion de mezclas de hidrocarburos aromaticos en el intervalo C7-C12. Estas
mezclas de hidrocarburos aromaticos se separan por rectificacion en fracciones C7-Cs y Co-
C12, adecuadas para producir gasolina y queroseno. La mezcla de la fraccion de gasolina de
parafinas Cs-C1o con la fraccidon de gasolina de hidrocarburos aromaticos C7-Cg permite obte-
ner gasolina que cumple con todos los requisitos de la norma EN 228. La mezcla de la fraccion
de queroseno de parafinas C11-C+s con la fraccion de queroseno de hidrocarburos aromaticos
Co-C12 proporciona la obtencién de queroseno que cumple con todos los requisitos de la norma
Jet A-1.

Al mismo tiempo, la tecnologia inventiva para la produccion de éteres a partir de etanol

proporciona la obtencidén de mezclas de éteres en el intervalo C7-C+6. Estas mezclas de éteres
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C+-C+s se separan por rectificacion en fracciones C7-C1o y C11-C+6, adecuadas para producir
gasolina y diésel. La mezcla de la fraccion de gasolina de parafinas Cs-C1o con la fraccion de
gasolina de éteres C7-C+o proporciona la obtencién de gasolina que cumple con los requisitos
de la norma EN 228 y libre de compuestos aromaticos, y con indices de octano RON de al
menos 100 y MON de al menos 93. La mezcla de la fraccion diésel de parafinas C19-C24 coOn
la fraccion diésel de éteres C11-C1s permite obtener diésel que cumple con los requisitos de la

norma EN 590 y esta completamente libre de hidrocarburos aromaticos.

Las parafinas Cs-C24 oObtenidas a partir de alcoholes C,-Cs primarios y secundarios en
los pasos 1.8, 1.9 y 1.10 del método inventivo para la conversion de etanol en combustible
para motores, y las parafinas C19-C24 obtenidas a partir de alcoholes Cs-Cg terciarios en los
pasos 1.5, 1.6 y 1.7 del método inventivo, se suministran al paso 1.13 para la rectificacion
para obtener gasolina Ce-C10, queroseno C11-Cqg y fraccion diésel C19-C24 del combustible para
motores. Ademas, los hidrocarburos aromaticos C7-C12 obtenidos a partir de alcoholes C2-Cs
primarios y secundarios en los pasos 1.3, 1.9 y 1.11 del método inventivo se suministran al
paso 1.13 para la rectificacion para producir fracciones de gasolina C7-Cg y queroseno Cg-C12
del combustible para motores. Los hidrocarburos aromaticos C7-Csg se utilizan para producir
gasolina que cumple con todos los requisitos de la norma EN 228. Los hidrocarburos aroma-
ticos Co-C12 se utilizan para producir queroseno que cumple con todos los requisitos de la

norma Jet A-1.

Ademas, los éteres C7-C16, obtenidos en los pasos 1.3, 1.4, 1.5y 1.12 a partir de al-
coholes C»-Cg primarios y secundarios, y las olefinas Cs-Cs, obtenidas a partir de alcoholes
Cs-Cs terciarios, se suministran al paso 1.13 para rectificacion, y se separan en una mezcla
de éteres C7-C1o y una mezcla de éteres C11-C16. Los éteres C7-C+o se utilizan para producir
una gasolina de alta calidad, mientras que los éteres C11-C1s se utilizan para producir un diésel

de alta calidad.

El uso de los éteres obtenidos en el proceso inventivo en las composiciones de gaso-
lina permite excluir compuestos aromaticos de las composiciones de gasolina y reducir los
efectos nocivos de los productos de combustion de gasolina en el medio ambiente. Hasta el
22 % de los éteres por volumen estan permitidos en la gasolina de acuerdo con los estandares
actuales. Sin embargo, es necesario cumplir con el limite de contenido de oxigeno, que para

varios estandares no puede ser mayor que 2,7 % en peso o 3,2 % en peso.

Las composiciones de gasolina obtenidas por la invencion con un contenido de éter de

no mas del 20 % en volumen permiten lograr calificaciones RON de al menos 100 y MON de
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al menos 93, sin violar los requisitos anteriores para el contenido de oxigeno.

Una caracteristica distintiva del método inventivo para obtener combustible de motor a
partir de parafinas Ces-Cy4, sintetizadas a partir de etanol, es que para obtener gasolina que
cumpla completamente con los requisitos de la norma EN 228 existente, la fraccién de para-
fina Ce-C1p aislada de una mezcla de parafinas Cs-C24 sSe mezcla con una fraccién de éteres
C+-C+o aislados de una mezcla de éteres C-Cys, sintetizados a partir de etanol, y/o con una
fraccion de hidrocarburos aromaticos C7-Cs, aislados de una mezcla de hidrocarburos aroma-
ticos C7-C16, que también se sintetizan a partir de etanol. En donde los éteres C7-C1¢ requeri-
dos para la mezcla se obtienen por eterificacion de alcoholes C»-Cg primarios o secundarios

con olefinas Cs-Cg obtenidas a partir de alcoholes Cs-Cs terciarios.

El proceso de esterificacion se lleva a cabo en presencia de catalizador, que es una
resina de intercambio i6nico en forma de intercambiador catiénico, por ejemplo, Amberlite15,
a una temperatura de 70-120 °C y una presion de P = 1,5-2,0 MPa. Para la produccion de
eteres C7-C16 se utilizan alcoholes C»-Cg primarios o secundarios, obtenidos a partir de al-
coholes Cs-Cs terciarios, y olefinas Cs-Cs, en donde toda la materia prima para la produccion

de éteres C7-C1s se obtiene a partir de etanol.

De acuerdo con una modalidad preferida del método inventivo, para obtener combus-
tible de motor a partir de parafinas Cs-Ca4, sintetizadas a partir de etanol, con el fin de producir
combustible diesel que cumpla con todos los requisitos de la norma EN 590 existente, la frac-
cion de parafina C19-Cy4 aislada de una mezcla de parafinas Ces-C24, S&€ mezcla con la fraccion
de éteres C11-C+¢, aislada de una mezcla de éteres C7-C16, dichos éteres C7-C1s también se
sintetizan a partir de etanol. En donde, los éteres C7-C16 requeridos para la mezcla se produ-
cen por eterificacion de alcoholes C,-Cg primarios o secundarios por olefinas Cs-Cs, obtenidas

a partir de alcoholes Cs-Cs terciarios.

La esterificacion se realiza en presencia de catalizadores, la resina de intercambio i6-
nico en forma de intercambiadores catiénicos, por ejemplo, Amberlite15, a una temperatura
de 70-120 °C y una presién de P = 1,5-2,0 MPa. Para la produccién de éteres C7-C16 se utilizan
alcoholes C,-Cg primarios o secundarios, obtenidos a partir de alcoholes Cs-Cg terciarios, y
olefinas Cs-Cs, en donde toda la materia prima para la produccion de éteres C7-C1s se obtiene

a partir de etanol.

De acuerdo con una modalidad preferida del método inventivo, para obtener quero-

seno que cumpla con todos los requisitos del Jet A-1 estandar existente a partir de parafinas
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Cs-C24 (Obtenidas en los pasos: 1,3, 1,8, 1,9 y 1,10 a partir de alcoholes primarios y secunda-
rios C»-Cg), a partir de parafinas C10-C4 (obtenidas en los pasos: 1,4, 1,5, 1,6 y 1,7 a partir de
alcoholes terciarios Cs-Cg), y a partir de hidrocarburos aromaticos C;-C+2 (obtenidos en los
pasos: 1,3, 1,9 y 1,11 de los alcoholes C»-Cs primarios y secundarios), las parafinas C11-C+s
requeridas en la composicion de queroseno, obtenidas en el pasa 1.10 y aisladas de la mezcla
de parafinas Cs-C24 €n el paso 1.13, las parafinas C11-C1s, obtenidas en el paso 1.7 y aisladas
de la mezcla de parafinas C10-C24 en el paso 1.13, y los hidrocarburos aromaticos Cg-Cz,
obtenidos en el paso 1.11 y aislados de la mezcla de hidrocarburos aromaticos C7-C12, se
mezclan de modo que la concentracion de compuestos aromaticos Cq-C12 esté en el intervalo
de 8-25 % vol, mientras que la composicidon de queroseno resultante comprende al menos
100 hidrocarburos diferentes, y preferiblemente 150 hidrocarburos diferentes, y tiene un punto

de humo de min 30 mm y un punto de congelacién de max menos 80°C.

Cabe sefalar que el método inventivo para la produccién de combustible para motores
proporciona el uso no solo de etanol que contiene una cantidad significativa de agua, sino
también de etanol que contiene una gran cantidad de aceites de fusel. Ademas, el método
inventivo para la conversidon de etanol en combustible para motores puede utilizar diéxido de

carbono y metano, obtenidos durante la produccion de etanol, como materia prima adicional.

Ademas, el método inventivo no se limita solo a la industria de produccién de combus-
tible para motores. El método inventivo para convertir etanol en aldehidos, cetonas, alcoholes
que contienen C3-Cg: olefinas primarias, secundarias y terciarias, asi como olefinas que con-
tienen Cs-C24 y parafinas ramificadas puede estar en demanda en las industrias quimica y

cosmética.

La implementacion del método inventivo para producir combustibles para motores se

demuestra mediante los siguientes ejemplos.

Ejemplo 1. Conversion de etanol en una mezcla de alcoholes superiores e hidrocarbu-

ros, asi como en gas de sintesis.

El proceso de conversion de etanol en una mezcla de alcoholes superiores e hidrocar-
buros, asi como en gas de sintesis, se llevd a cabo en una cascada de reactores llenos de
catalizadores heterogéneos apropiados. En el primer paso del proceso, se suministré una
solucion acuosa de etanol en un reactor de flujo continuo de un litro de volumen, donde se
cargo el catalizador. El catalizador consiste en los siguientes 6xidos metalicos: ZnO 60 a 63

% de masa.; CeO2 1 a 6 % masa.; MgO 12 a 18 % de masa.; Al,O3 13-23 % de masa, con las
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proporciones calculadas en términos de 6xido metalico. Los parametros tecnoldgicos del pro-
ceso variaron dentro de los siguientes intervalos: temperatura 500 a 515°C, presion 0,9 a 1,1
MPa, concentracién de etanol en agua 59 a 63 % en peso, carga 0,45 a 0,77 kg de soluciéon
de etanol en agua por 1 litro de catalizador. La masa de reaccidon gaseosa obtenida como
resultado de la interaccion de etanol con agua se dirigio al paso 1.2 del proceso, mientras que

la masa de reaccion liquida se dirigio al paso 1.3 del proceso.

La masa de reaccién gaseosa, que es una mezcla de hidroégeno, didxido de carbono,
hidrocarburos saturados C1-C4 e insaturados C,-C4, se suministré al paso 1.2 del proceso.
Esta masa de reaccién gaseosa se dirigioé a un reactor de flujo continuo de volumen de un litro
lleno de un catalizador heterogéneo que contiene zeolita, que comprende al menos 93 % de
ZSM-5 modificado por 3,5 a 7,0 % de catalizador de Zn. Los parametros tecnoldgicos del
proceso variaron dentro de los siguientes limites: temperatura 350 a 450°C, presién 0,5 a 1,0
MPa. En estas condiciones, las olefinas C>-C4 contenidas en la masa de reaccidén gaseosa se
convirtieron en compuestos aromaticos, y la mezcla gaseosa obtenida se dirigio al absorbedor
para extraer dioxido de carbono. La mezcla de gases, libre de didxido de carbono, con un

contenido de hidrégeno superior al 95 %, se dirigio al paso 1.3 del proceso.

En el paso 1.3 del proceso, se aislé acetaldehido de la masa de reaccion liquida obte-
nida en el paso 1.1 del proceso. Después de eso, la masa de reaccion liquida restante se
separ6 en fases organica y acuosa. La fase acuosa, que contiene etanol sin reaccionar, se
devuelve al proceso para producir la solucion acuosa de etanol. La fase organica, que es una
mezcla de cetonas Cz y Cs y alcoholes Cs y Cs, se dirigié al paso de hidrogenacion. Para hacer
esto, la mezcla de productos que contienen oxigeno de la conversién de etanol se suministrd
a un reactor de flujo continuo de 1 litro, equipado con el catalizador que consiste en los 6xidos
CuO y Cr203 en una proporciéon molar de 1:1. Los parametros tecnolégicos del proceso varia-
ron dentro de los siguientes limites: temperatura 100 a 150°C, presién 0,5 a 0,9 MPa. La
mezcla de gases obtenida en el segundo paso de este proceso se suministré al reactor car-
gado con el catalizador, mezclado con 6xidos de CuO y Cr.O3; en una proporciéon molar de
1:1, junto con la mezcla de los productos liquidos que contienen oxigeno de la conversion de
etanol. En estas condiciones, las cetonas Cs y Cs contenidas en la mezcla organica liquida se
convirtieron en los alcoholes C3 y Cs correspondientes. Los compuestos insaturados residua-
les se eliminaron de la mezcla de gases obtenida en presencia del catalizador, compuesto por
oxidos CuO y Cr,03 en una proporcién molar de 1:1, mediante hidrogenacion. Esta mezcla de

gases es una excelente materia prima para la produccién de gas de sintesis. La Tabla 1 mues-
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tra los resultados de algunos experimentos llevados a cabo de acuerdo con el proceso tecno-

I6gico descrito para convertir una mezcla de etanol y agua en una mezcla de alcoholes, hidro-

carburos aromaticos y también en gas de sintesis.

Tabla 1. Resultados de experimentos sobre la conversion de una mezcla de etanol y

agua en presencia del catalizador que consiste en los siguientes 6xidos metalicos: ZnO 60 a

63 % en masa; CeO2 1 a 6 % en masa; MgO 12 a 18 % en masa; Al203 23 a 13 % en masa,

con las proporciones calculadas en términos de éxido metalico.

Experimento |Duracion del | Concentra- Temperatura | Tasa de sumi- | Carga por
# experimento cion de al-|de reaccion, | nistro de solu- | 1 litro de
en horas cohol, % vol. |°C cion de etanol | cataliza-
ml/min dor I/hora
(Presion,
de solu-
=) cion de
etanol
20193005 24 71.0 510 (1+/-132,8 0,788
0,1)
Suministro Etanol, kg Carbono en | Agua, kg
etanol, kg
26,480 13,816 15.,286
% de conver- | Etanol, kg (%) | 91,125 %
sién
24,130 12.590
(91,125)
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Experimento | Duracion del | Concentra- Temperatura | Tasa de sumi- | Carga por
# experimento cion de al-|de reaccion, | nistro de solu- | 1 litro de
en horas cohol, % vol. |°C cion de etanol | cataliza-
ml/min dor I/hora
(Presion, de  solu-
MPa) cion  de
etanol
Consumo Acetaldehido e | C1-C4 hidro- | Cs alcoholes, | Aromatico C7- | Gas de
isopropanol, kg | carburos, kg|kg (incluido | C41 kg (inclu-|sintesis
(Carbono  en | (incluyendo carbono, kg) | yendo carbono, | kg
acetaldehido e | carbono, kg) kg)
isopropanal, (Carborll?
ka) en di6-
xido de
carbono,
kg)
10,759 (6,452) | 1,089 2.346 0,211 8,920
(0,891) (1,663) (0,190) (3,329)
Rendimiento |51,25 7,08 13,21 1,51 26,44
%,
*) notas
Experimento |Duracion del | Concentra- Temperatura | Tasa de sumi- | Carga por
# experimento cion de al-|de reaccion, | nistro de solu-|1 litro de
en horas cohol, % vol. |°C cion de etanol, | cataliza-
ml/min dor I/hora
(Presion, de  solu-
cion de

40




Experimento | Duracion del | Concentra- Temperatura | Tasa de sumi- | Carga por
# experimento cion de al-|de reaccion, | nistro de solu- | 1 litro de
en horas cohol, % vol. |°C cion de etanol | cataliza-
ml/min dor I/hora
(Presion,
de solu-
MPa) cion  de
etanol
MPa) etanol
20190206 24 70,8 515 (1+/- 37,4 0,898
0,1)
Suministro Etanol, kg Carbono en | Agua, kg
etanol, kg
30,106 15,707 17,380
% de conver- | Etanol, kg (%) |84,18 %
sion
25,344 (84.18) | 13,223
Consumo Acetaldehido e | C1-C4  hidro- | Cs alcoholes, | Aromatico C;-| Gas de
isopropanol, kg | carburos, kg|kg (incluido | Ci1 kg (inclu- |sintesis,
(Carbono  en | (incluyendo carbono, kg) | yendo carbono, | kg
acetaldehido e | carbono, kg) kg)
(Carbono

isopropanal,
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kg) en dio-
xido de
carbono,
kg)
11,056 1,068 2,114 0,222 (0,200) 9,568
(6,750) (0,878) (1,787) (3,587)
Rendimiento | 51,05 6,64 13,51 1,51 27,13
%o,
*) notas
20192903 24 65,8 500 (14/- | 22,1 0,518
0,1)
Suministro Etanol, kg Carbono en | Agua, kg
etanol, kg
16,501 8,609 11,419

42



Experimento | Duracion del | Concentra- Temperatura | Tasa de sumi- | Carga por
# experimento cion de al-|de reaccion, | nistro de solu- | 1 litro de
en horas cohol, % vol. |°C cion de etanol | cataliza-
ml/min dor I/hora
(Presion, de  solu-
MPa) cion  de
etanol
% de conver- | Etanol, kg (%) |99,01 %
sion
16,337 (99,01) |8,523
Consumo Acetaldehido e | C1-C4 hidro- | Cs alcoholes, | Aromatico C;-| Gas de
isopropanol, kg | carburos, kg|kg (incluido | Cy1 kg (inclu- |sintesis,
(Carbono  en | (incluyendo carbono, kg) | yendo carbono, | kg
acetaldehido e | carbono, kg) kg)
isopropanal, (Carborll?
kg) en  di6-
xido de
carbono,
kg)
6,633 (4,013) 0,677 (0,549) | 1,480 (1,045) 0,819 5,592
(0,737) (2,097)
Rendimiento |47,08 6,44 12,26 8,65 24,6

%,

*) notas
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Nota *): el rendimiento de los productos finales se calcula en términos del carbono

contenido en el etanol que reacciona con el agua de acuerdo con la conversion.

Ejemplo 2. Generacion de gas de sintesis en presencia de catalizadores de cobre y

niquel.

El gas de sintesis, obtenido sobre la base de la tecnologia inventiva, se utiliza en el

proceso inventivo de hidroformilacion de etileno y propileno.

Para la produccion de gas de sintesis, se utilizan diéxido de carbono e hidrogeno ob-
tenidos en la conversion de etanol en acetona. El diéxido de carbono se separa por destilacion
de la masa de reaccién liquida en el proceso de destilacion del acetaldehido. Ademas, el
diéxido de carbono se extrae de la solucion absorbente obtenida durante la purificacién del
hidrogeno, que se suministra a la etapa de hidrogenacion de la acetona y otros compuestos
que contienen oxigeno. La mezcla de gases que sale de la etapa de hidrogenacion contiene
mas del 90 % de hidréogeno y es una excelente materia prima para la produccién de gas de
sintesis mediante la tecnologia inventiva. El gas de sintesis asi obtenido se utiliza en el pro-

ceso de hidroformilacion de etileno y propileno.

La produccién de gas de sintesis mediante la tecnologia inventiva se lleva a cabo me-

diante dos métodos.

En el primer método, se alimentan dioxido de carbono y una mezcla de 90 % de hidro-
geno en una proporcion molar de CO2:Hz = 1:(1,1-1,5) en un reactor de flujo lleno con un
catalizador granular de 5 a 10 % de Cu soportado sobre Al,Os; a una temperatura de 550 a
600 °C y una presion de 3,0 a 5,0 MPa. El mondxido de carbono obtenido en este proceso se
enfria y aisla del agua y de una mezcla de parafinas C+-C4. El mondxido de carbono, libre de
agua, y la mezcla de parafinas C+-C4 se dirige al reactor de hidroformilaciéon. Simultaneamente
con el mondxido de carbono, se alimenta hidrégeno al reactor de hidroformilacién en una pro-

porcién molar de CO:Hz = 1:1.

En el segundo método, se alimentan didxido de carbono e hidrogeno en una relacién
molar de CO2:H2 = 1:(2-3) en un reactor de flujo lleno con un catalizador granular que consiste
en los 6xidos NiO, CuO y Cr203 en una proporcion molar de 1:1:1, a una temperatura de 950
a 1000 °C y una presion de 0,1 a 0,5 MPa. La mezcla de mondxido de carbono e hidrégeno

obtenida en este proceso se enfria, se aisla del agua, didxido de carbono y metano, y luego
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se envia al recipiente colector de gas de sintesis para ajustar la composiciéon. Simultanea-
mente con la mezcla de mondxido de carbono e hidrégeno, se alimenta hidrogeno al recipiente
colector de gas de sintesis para ajustar la proporcion molar de CO:Hz = 1:1. Desde el reci-
piente colector de gas de sintesis, la mezcla de mondxido de carbono e hidrogeno en una
proporcion molar de CO:Hz = 1:1 se envia al reactor de hidroformilacién mediante un compre-

sor a una presion de 3,0 a 5,0 MPa.
Ejemplo 3. Obtencion de peréxido de di-terc-amilo.

Bajo agitacion vigorosa, se agrega alcohol terc-amilico a una soluciéon acuosa de acido
sulfarico al 70 %, enfriada a una temperatura de 0 a 5 °C, en una proporcién molar de
H2S04:(CH3).C(OH)CH.CHs = 1:1. Después de agregar la cantidad total de alcohol terc-ami-
lico, la masa de reaccion resultante se agita a una temperatura de 0 a 5 °C durante 10 a 15

minutos.

Luego, se agrega una solucion acuosa de peroxido de hidrégeno al 27 % al sulfato de
terc-amilo resultante a una temperatura de 0 a 5 °C, con agitacién vigorosa, en una proporcion
molar de sulfato de terc-amilo a peréxido de hidrégeno: (CH3).C(HSO4)CH2CH3:H202 = 1:0,5.
Después de agregar la cantidad total de perdxido de hidrogeno al 27 %, la mezcla de reaccién

se agita adicionalmente a una temperatura de 5 a 20 °C durante 60 minutos.

Una vez finalizada la agitacién, la masa de reaccién se divide en dos capas. La capa
superior, que contiene el peroxido de di-terc-amilo formado, se separa de la capa acida acuosa
y se lava con agitacion con una solucién acuosa al 10 % de carbonato de potasio y luego con
agua hasta un pH de 7. El perdxido de di-terc-amilo bruto lavado de la reaccidn acida y alcalina
a neutra se destila al vacio, a una presién de 10 a 15 mm Hg, para recoger la fracciéon que
hierve a 40 a 45 °C. El rendimiento de perdxido de di-terc-amilo después de la destilacién no

es inferior al 65 %.
Ejemplo 4. Adicion radical de etileno a isopropanol.

En un reactor de 2000 ml de volumen, una autoclave de acero de tipo "PARR", se
colocaron 470 ml de alcohol isopropilico (369 g, 6,15 mol) y 4 g de perdxido de di-terc-amilo.
El reactor se purg6 3 veces con nitrégeno a 5 atm y 2 veces con etileno a 5 atm. Después de
la purga, se alimentaron de 12 a 15 litros de etileno en el reactor y la temperatura interna se
aumento a 130 a 135 °C. La absorcion de etileno comienza a esta temperatura. Mientras se

absorbia etileno, se alimentdé una cantidad adicional de etileno a una tasa de 0,1 a 0,2 litros
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por minuto para mantener la presion en el sistema a 12 a 14 atm. Se absorbieron alrededor
de 30 a 32 litros de etileno durante 4 horas de reaccion. Luego, el reactor se enfrio y se agre-
garon 4 g adicionales de perdxido de di-terc-amilo. La autoclave se recalenté a 130 a 135 °C
mientras se mantenia la presion en el sistema a 12 a 14 atm mediante la alimentacion de
etileno. Durante 4 horas de reaccion, se absorbieron de 20 a 22 litros adicionales de etileno.
Después de enfriar el reactor, se afadieron de nuevo 4 g de peréxido de di-terc-amilo y se
repitié el experimento. Durante todo el experimento se consumieron 84 litros (105 g) de etileno

y se obtuvieron 600 ml (480 g) del producto.

La mezcla de alcoholes en la cantidad de 600 ml asi obtenida en la reaccion de telo-
merizacion se sometid a destilacion. Después de la destilacion a presion atmosférica y una
temperatura de 80 a 90 °C, se obtuvieron 250 ml de alcohol isopropilico. La destilacion pos-
terior produjo 340 ml de alcoholes terciarios que hierven a 100 a 250 ° C y 10 ml de alcoholes
terciarios que hierven a una temperatura mas alta, que permanecieron en los fondos. El ren-
dimiento de alcoholes terciarios obtenidos a partir del alcohol isopropilico reaccionado, etileno

y peroxido de terc-amilo fue superior al 99 %.

El rendimiento de alcoholes Cs-Cy terciarios fue de alrededor de 80 %, y el rendimiento
de alcoholes Cgo-C11 terciarios fue de alrededor de 17,1 %. De acuerdo con el analisis de GLC,
se obtuvo lo siguiente: alcohol terc-amilico 57,4 %; alcohol terc-heptilo 22,6 %; alcohol terc-
nonilico 11,4 %, alcohol terc-undecilico 5,7 % y y alcoholes terc-C41+ 2,9 %. La conversion de
alcohol isopropilico alcanzé alrededor del 50 %. Estos experimentos se llevaron a cabo con

una "deficiencia" de etileno con el fin de evitar la formacion de telémeros mas pesados.
Ejemplo 5. Adicién radical de etileno al alcohol etilico.

Se colocaron 408 ml (322 g, 7,0 mol) de alcohol etilico y 45 ml (37 g, 0,21 mol) de
peroxido de di-terc-amilo en un reactor de 2000 ml de volumen, una autoclave de acero de
tipo "PARR". El reactor se purgd 3 veces con nitrégeno a 5 atm y 2 veces con etileno a 5 atm.
Luego, se alimentaron 12 litros (0,5 mol) de etileno en el reactor y la temperatura interna se
aumenté a 130 a 135 °C. A esta temperatura comienza la absorcién de etileno. Mientras se
absorbia etileno a 130 a 135 °C, se alimentd una cantidad adicional de etileno a una velocidad
de 0,1 a 0,3 litros por minuto para mantener la presion en el sistema a 12 a 14 atm. Durante
8 horas de la reaccion, se absorbieron alrededor de 95 litros (119 g, 4,25 mol) de etileno.
Luego, el reactor se enfrié, la mezcla de reaccion se descargo y se transfirié a destilacion. El

experimento anterior se repitié dos veces. En total, se consumieron 1224 ml (966 g, 21 mol)
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de alcohol etilicoy 135 ml (111 g, 0,64 mol) de perdxido de di-terc-amilo para realizar la reac-

cion de telomerizacién, mientras que se absorbieron 285 litros (356 g, 12,71 mol) de etileno.
En total, se obtuvieron 1793 ml (1433 g) de mezcla de alcohol.

Se destilo la mezcla de alcoholes en la cantidad de 1793 ml obtenida como resultado
de la reaccién de telomerizacion. La destilacion a presion atmosférica y una temperatura de
80 °C produjo 776 ml (612 g, 13,3 mol) de alcohol etilico. La destilaciéon adicional a presion
atmosférica y una temperatura de 98 °C produjo 450 ml (364 g, 4,95 mol) de alcohol sec-
butilico. La destilacion adicional a presion atmosférica produjo adicionalmente 528 ml (425 g)
de alcoholes Cs-Cs terciarios que hierven entre 102 y 180 °C, y 30 ml (25 g) de alcoholes

terciarios que hierven a temperaturas mas altas, que permanecieron en los fondos.

El rendimiento de alcohol butilico secundario y alcoholes terciarios obtenidos a partir
del alcohol etilico, etileno y perdoxido de di-terc-amilo reaccionados fue superior al 99 %. El
rendimiento de alcohol butilico secundario fue de 44,3 %. El rendimiento de alcoholes Cs-Cs
terciarios fue de 51,8 %, y el rendimiento de alcoholes C1o-C12 terciarios fue de alrededor de

3,0 %. La tasa de conversién de alcohol etilico fue de alrededor de 37 %.
Ejemplo 6. Hidroformilacion de etileno en presencia de un catalizador de rodio.

El proceso de hidroformilacion de etileno se lleva a cabo en un medio de reaccién

heterogéneo utilizando un catalizador de rodio soluble en agua.

Durante la hidroformilacion de etileno en presencia de un catalizador de rodio, la con-
centracion de metal con respecto a la fase acuosa es de 30 a 50 ppm. La sal sédica del acido
trifenilfosfina-3-sulfonico se utiliza como ligando en una proporcién de 30:1 con respecto al

rodio metalico.

El proceso de obtencidon de aldehido propionico se lleva a cabo a una temperatura de
45 a 90°C y una presion de 1,0 a 2,5 MPa. La proporcién de los gases fuente: CoH4:CO:H; =
(0,9-1):1:1 se mantiene mediante medidores de flujo. La masa de reaccion resultante se dirige
a un separador altamente eficiente donde se separa en tres fases: una fase gaseosa que
contiene etileno sin reaccionar, monoxido de carbono e hidrégeno, una fase organica liquida
que contiene principalmente propanal y una fase acuosa liquida que contiene un catalizador
de rodio soluble en agua. La fase gaseosa y la fase acuosa liquida se devuelven al reactor de

hidroformilacion mediante dispositivos de medicion.
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Se cargo una solucién acuosa del catalizador en un reactor de 2000 ml de volumen
con un dispositivo de agitacion altamente eficiente. El catalizador se activd de la siguiente
manera. Se suministrd gas de sintesis en la proporcién CO:H; = 1:1 en el reactor mientras se
agitaba la solucidn de catalizador hasta que se alcanzé una presion de 1,0 MPa, después de
lo cual se encendi6 el calentamiento y se aument6 la temperatura a 60 a 70 °C. La solucion
de catalizador se agité durante una hora a esta temperatura. Al finalizar la activacion del ca-
talizador, se activd un modo automatico del control del limite de temperatura y presion de
reaccion en el panel de instrumentos, lo que termina el suministro de los gases de reaccion al
reactor. Para evitar el calentamiento de la mezcla de reaccién a una temperatura critica para
el funcionamiento del catalizador, el reactor esta equipado con un refrigerador que permite la
eliminacion del exceso de calor. El agua se utiliza como refrigerante. Las tasas de suministro
de gas para etileno, monéxido de carbono e hidrégeno se establecieron en los medidores de
flujo instalados en las lineas de suministro de gas en el reactor, y después de eso se encendio
el suministro de gas al reactor. Después de alcanzar el volumen requerido de masa de reac-
cién liquida en el reactor, la bomba se encendié para proporcionar un bombeo continuo del
exceso de masa de reaccion al separador. El separador separé las fases liquida y de vapor,
asi como separo la fase liquida en una fase organica que contenia aldehido propiénico y una

fase acuosa que contenia catalizador disuelto.

La temperatura optima para el proceso de hidroformilacién es de 45 a 90 °C a una
presién de 1,0 a 2,5 MPa. Con una disminucién de la temperatura por debajo de 45 °C, se
observé una disminucioén significativa en el rendimiento del aldehido objetivo en todos los ex-
perimentos. Con un aumento de la temperatura por encima de 90 °C, también se observo una
disminucién en la conversién, sin embargo, fue menos significativa. Los experimentos se lle-
varon a cabo en el rango de presiones de 1,0-2,5 MPa. Cabe sefialar que todos los experi-
mentos se realizaron utilizando una y la misma muestra de catalizador desarrollada por el
inventor. Durante el estudio, el catalizador se separé repetidamente de los productos de reac-
cion y se devolvié al proceso. Su vida Util total superd las 9000 horas. El catalizador demostré
una alta selectividad en los experimentos de hidroformilacién de etileno. La conversion de los
gases de reaccion en los parametros tecnoldgicos éptimos superd el 99,0 %, la selectividad

para el aldehido fue superior al 99,5 %.

Ejemplo 7. Condensacion alddlica de propanal y obtencién de alcoholes propilo y 2-

metilpentilo.
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El propanal obtenido en la hidroformilacion de etileno mediante gas de sintesis en pre-
sencia de un catalizador de rodio se suministré a una temperatura de 100 a 150 °C y una
presién de 0,5 a 1,0 MPa en un reactor de flujo de un litro cargado con un catalizador granular
que contenia al menos 93 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5 a 7,0 % de Zn. Estas con-
diciones proporcionan la condensacion alddlica del propanal y la obtencién de los productos
2-metil pentenal y Ce+ de la condensacién del propanal. La masa de reaccion obtenida en el
proceso de condensacion alddlica se suministré para la hidrogenacion en un reactor de flujo,
donde se cargo el catalizador que contenia 6xidos de NiO, CuO y Cr.O3; en una proporcion
molar de 1:1:1. Simultaneamente con la masa de reaccién del proceso de condensacion al-
ddlica, también se suministra hidrégeno a dicho reactor, equipado con un catalizador que con-
siste en los 6xidos NiO, CuO y Cr.03 en una relacion molar de 1:1:1, a una temperatura de 90
a 130 °C y una presion de 4,0 a 5,0 MPa.

A modo de hidrogenacién, el 2-metil pentenal, asi como el propanal sin reaccionar y
los productos de condensacion Ce: resultantes se convierten en 2-metilpentanol, alcohol pro-

pilico y alcoholes Ce+, respectivamente.

La tasa de conversion de propanal en 2-metil pentenal en el proceso de condensacion
alddlica fue de al menos 50 %. El rendimiento total de los alcoholes correspondientes, propilo,
2-metil pentilo y alcoholes Cs-+, en la hidrogenacion de una mezcla de propanal, 2-metil pen-

tenal y productos Cs+ de condensacion de propanal, supero el 99 %.
Ejemplo 8. Hidroformilacion de etileno utilizando un catalizador de cobalto.

La hidroformilacion de etileno se realiza en un medio de reaccién heterogéneo en pre-

sencia de un catalizador de cobalto soluble en agua.

Durante la hidroformilacion de etileno en presencia de un catalizador de cobalto, la
concentracion de metal en relacién con la fase acuosa es de 0,1 % a 0,15 %. La sal trisédica
del acido trifenilfosfina-3,3 ’,3' -trisulfénico se usa en la relacién en peso de 10:1 a cobalto

metalico como ligando.

El proceso de obtencion de aldehido propidnico se realiza a una temperatura de 120
a 140 °C y una presién de 3,0 a 5,0 MPa. La proporcion de los gases fuente: CoH4:CO:H, =
(0,9-1):1:1 se mantiene mediante medidores de flujo. La masa de reaccion resultante se dirige
a un separador altamente eficiente para la separacion en tres fases: una fase gaseosa que

contiene etileno sin reaccionar, monoxido de carbono e hidrégeno, una fase organica liquida
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que contiene productos resultantes de conversiones quimicas; propanal, 2-metil pentenal, 2-
metil pentanal y productos Cs+ de condensacion de propanal, y una fase acuosa liquida que
contiene un catalizador de cobalto soluble en agua. La fase acuosa liquida se devuelve al
reactor de hidroformilacion mediante una bomba dosificadora. La fase gaseosa se dirige a la

etapa de produccion de gas de sintesis.

La fase organica liquida del separador se dirige a la columna de rectificacion para el
aislamiento de los productos de reaccién: propanal, 2-metil pentenal, 2-metil pentanal y pro-

ductos Ce+ de condensacion de propanal, asi como agua disuelta en esta fase organica.

Los productos organicos aislados en la columna de rectificacién se enviaron a hidro-
genacion para obtener los alcoholes correspondientes. El agua aislada en la columna de rec-
tificacién, disuelta en materia organica, se acumula en el fondo de la columna y se bombea

periédicamente al reactor de hidroformilacion mediante una bomba.

Se colocé una solucion acuosa del catalizador en un reactor de 2000 ml con un dispo-
sitivo de agitacion altamente eficiente. A continuacién, se activé el catalizador. La activacion
se realiz6 de la siguiente manera. Se suministré gas de sintesis al reactor en la proporcion
CO:Hz = 1:1, mientras se agitaba la solucion de catalizador, hasta que se alcanzé una presion
de 2,0 MPa. A continuacion, se encendio la calefaccion y se aumenté la temperatura de 120
a 130 °C. La solucion de catalizador se agitd a esta temperatura durante dos horas. Al finalizar
la activacion del catalizador, se activé un modo automatico de control del limite de temperatura
y presion de reaccion en el panel de instrumentos, lo que termina el suministro de los gases
de reaccion al reactor. Para evitar el calentamiento de la mezcla de reaccion a la temperatura
critica de funcionamiento del catalizador, el reactor esta equipado con un refrigerador para
eliminar el exceso de calor. El agua se utiliza como refrigerante. Las tasas de suministro de
gas para etileno, monéxido de carbono e hidrégeno se establecieron en los medidores de flujo
instalados en las lineas de suministro de gas en el reactor, y luego se encendié el suministro
de gas al reactor. Después de alcanzar el volumen requerido de masa de reaccién liquida en
el reactor, la bomba se encendi6 para proporcionar un bombeo continuo del exceso de masa
de reaccion al separador. El separador separo las fases vapor y liquida, y también separo¢ la
fase liquida en una fase organica que contenia propanal; 2-metil pentenal; 2-metil pentanal y

productos Ce+ de condensacién de propanal, y en agua, en la que se disuelve el catalizador.

La temperatura 6ptima para el proceso de hidroformilacion es de 120 a 130 °C. Una
disminucion en la temperatura por debajo de 120 °C da como resultado una disminucién sig-

nificativa en el rendimiento de los productos objetivo en todos los experimentos. Un aumento
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de la temperatura por encima de 130 °C también da como resultado una disminucion de la
tasa de conversion, aunque menos significativa. Los experimentos se llevaron a cabo en el
intervalo de presion de 3,0 a 5,0 MPa. Cabe sefialar que todos los experimentos se llevaron
a cabo en una misma muestra del catalizador de la invencién. Durante el estudio, el catalizador
se aislé repetidamente de los productos de reaccién y se devolvio al proceso. Su vida util total
supero las 1200 horas. El catalizador demostré una alta selectividad en los experimentos de
hidroformilacién de etileno. La conversion de los gases de reaccion a parametros tecnolégicos
optimos fue superior al 98,0 %, la selectividad para el propanal alcanz6 el 99,0 % y la selecti-
vidad para la totalidad de los productos de la condensacion alddlica de propanal, es decir, 2-
metil pentenal, 2-metil pentanal y los productos de la condensacion de propanal Ce+ alcanza-

ron el 50 %.
Ejemplo 9. Obtencidn de alcoholes propilo, 2-metilpentilo y Ce-.

El propanal, 2-metil pentenal, 2-metil pentanal y los productos de la condensacion de
propanal Cs+, obtenidos en la hidroformilacién de etileno mediante gas de sintesis en presen-
cia de un catalizador de cobalto, se suministraron a una temperatura de 150 a 200 °C y una
presién de 4,0 a 5,0 MPa en un flujo continuo, un reactor de un litro donde se carga un catali-
zador granular que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr203 en una proporcién molar de 1:1:1.
Simultaneamente con el propanal, el 2-metil pentenal, el 2-metil pentanal y los productos Ce-
de la condensacion del propanal, también se suministra hidrégeno al reactor. A través de la
hidrogenacion, el propanal, el 2-metil pentenal, el 2-metil pentanal y los productos de conden-
sacién de propanal Cs + se convierten en alcoholes propilo, 2-metilpentilo y Cs., respectiva-
mente. El rendimiento total de los alcoholes correspondientes: propanol, 2-metil-pentanol y
alcoholes Ce+ en el proceso de hidrogenacion de una mezcla de productos de condensacion

de propanal, 2-metil pentenal, 2-metil pentanal y Ce+ propanal supero el 99 %.
Ejemplo 10. Hidroformilacién de propileno en presencia de un catalizador de cobalto.

El proceso de hidroformilacion de propileno se realiza en un medio de reaccién hete-
rogéneo utilizando un catalizador de cobalto soluble en agua. Durante la hidroformilacion de
propileno en presencia de un catalizador de cobalto, la concentracion de metal en relacién
con la fase acuosa es de 0,25 % en masa a 0,5 % en masa. La sal sddica del &cido trifenilfos-
fina-3-sulfénico se usa como ligando en una relacién en peso de 7:1 con respecto al cobalto
metalico. Para aumentar la tasa de la hidroformilacién de propileno, asi como para aumentar
el rendimiento de isobutanal, se agrega etanol al catalizador de cobalto soluble en agua en la
proporcion de volumen de H,O:C,HsOH = (0,75-0,65):( 0,25-0,35).

51



10

15

20

25

30

El proceso de obtencién de aldehidos butiricos se lleva a cabo a una temperatura de
135°C a 140°C y una presion de 3,0 a 5,0 MPa. La proporcion de los gases fuente: CsHs:CO:H;
= (0,9:1):1:1 se mantiene mediante medidores de flujo. La masa de reaccién resultante se
dirige a un separador altamente eficiente donde se separa en tres fases: fase de vapor, fase
organica liquida y fase acuosa liquida. La fase de vapor que contiene el propileno sin reaccio-
nar, el monéxido de carbono y el hidrégeno se envia a la etapa de produccion del gas de

sintesis.

La fase organica liquida obtenida en la conversién quimica, que contiene butanal,
isobutanal, 2-etilhexenal, 2-etilhexanal y los productos Cs+ de la condensacion de butanal, se
transfiere del separador a la columna de rectificacion. La columna de rectificacion se utiliza
para separar los siguientes productos de reaccion: butanal, isobutanal, 2-etil hexenal, 2-etil

hexanal, productos Cg+ de condensacion de butanal y agua disuelta en esta fase organica.

La fase acuosa liquida que contiene el catalizador de cobalto soluble en agua se de-

vuelve al reactor de hidroformilacién mediante una bomba dosificadora.

Los productos organicos aislados por rectificacion fueron enviados a hidrogenacién
para obtener los alcoholes correspondientes. Aislada por el agua de la columna de destilacion,
disuelta en materia organica, acumulada en el fondo de la columna y suministrada periédica-

mente por la bomba al reactor de hidroformilacion.

Los experimentos se llevaron a cabo de la siguiente manera. Se cargd una solucién
acuosa del catalizador en un reactor de 2000 ml con un dispositivo de agitacion altamente
eficiente integrado. Luego se activo el catalizador, se realizé de la siguiente manera. Se su-
ministré gas de sintesis en la proporcion CO:Hz = 1:1 en el reactor mientras se agitaba la
solucién de catalizador hasta que se alcanz6 una presidon de 2,0 MPa, después de lo cual se
encendio el calentamiento y se aumenté la temperatura a 140 °C. La solucién de catalizador
se agité durante dos horas a esta temperatura. Al finalizar la activacion del catalizador, se
activd un modo automatico de control de la temperatura de reaccién y el limite de presion en
el panel de instrumentos, lo que termind el suministro de los gases de reaccion al reactor.
Para evitar el calentamiento de la mezcla de reaccién a la temperatura critica de funciona-
miento del catalizador, el reactor esta equipado con un refrigerador para eliminar el exceso de
calor. El agua se utiliza como refrigerante. Las tasas de suministro de gas para propileno,
mondxido de carbono e hidrogeno se establecieron en los medidores de flujo instalados en

las lineas de suministro de gas al reactor y se encendi6 el suministro de gas. Después de
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alcanzar el volumen requerido de masa de reaccion liquida en el reactor, la bomba se encen-
di6 para proporcionar un bombeo continuo del exceso de masa de reaccién al separador. El
separador separd las fases vapor y liquida, asi como separdé la fase liquida en una fase orga-
nica que contenia butanal, isobutanal, 2-etilhexenal, 2-etilhexanal y los productos Cs. de la
condensacion de 2-etilhexanal, y en una fase acuosa que contenia catalizador disuelto. Cabe
sefalar que la proporcién de butanal e isobutanal formada en la masa de reaccién durante

todo el experimento estuvo dentro de la proporcion (n-CsHsO):(iso-C4HsO) = (2-3):1.

La temperatura 6ptima para el proceso de hidroformilaciéon es de 138 a 140 °C. Los
experimentos se realizaron en el intervalo de presién de 3,0 a 5,0 MPa. Cabe senalar que
todos los experimentos se realizaron utilizando una misma muestra del catalizador desarro-
llado. En el curso de los estudios realizados por el inventor, el catalizador se separo repetida-
mente de los productos de reaccion y regresoé al proceso. Su vida util total superé las 240
horas. El catalizador demostré una alta selectividad en los experimentos sobre la hidroformi-
lacion de propileno. La conversidén de los gases de reaccion en los parametros tecnologicos
6ptimos fue superior al 98,0 %, la selectividad para los aldehidos butiricos alcanzé el 99,0 %.
Ademas, la selectividad para la totalidad de los productos de la condensacion alddlica de n-
butanal: 2-etil hexenal, 2-etil hexanal y los productos Cs+ de la condensacién de 2-etil hexanal

superaron el 60 %.

Ejemplo 11. Obtencion de alcoholes butilico, isobutilico y 2-etilhexilico.

Se aislaron butanal, isobutanal, 2-etilhexenal y 2-etilhexanal, obtenidos en la hidrofor-
milacion de propileno mediante gas de sintesis en presencia de un catalizador de cobalto, de
la mezcla de reaccién mediante rectificacion. La mezcla de productos que contienen oxigeno
asi obtenida se suministré a una temperatura de 90 a 130 °C y una presién de 4,0 a 5,0 MPa
a un reactor de flujo de un litro donde se cargd un catalizador granular, que contenia 6xidos
de NiO, CuO y Cr;03 en una proporcion molar de 1:1:1. También se alimenté hidrégeno al
reactor simultaneamente con butanal, isobutanal, 2-etilhexenal y 2-etilhexanal. En el curso de
la hidrogenacion, butanal, isobutanal, 2-etil hexenal y 2-etil hexanal se convierten en alcoholes
butilicos, isobutilicos y 2-etil hexilicos, respectivamente. El rendimiento total de los alcoholes

correspondientes, es decir, alcohol butilico, isobutilico y 2-etilhexilico, excedié el 99 %.
Ejemplo 12. Obtencion de queroseno a partir de alcohol propilico.

El alcohol propilico se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al>O3 a una

temperatura de 350 a 400 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. El propileno obtenido (CsHs) se
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separa del agua y se dirige a una temperatura de 250-350 °C y una presién de 3,0-5,0 MPa a
un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador granular, que contiene al menos 93
% de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5 a 7,0 % de Zn, o un catalizador granular que contiene
al menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5a 5,0 % de Zny 0,1 a 1,5 % de Ce. Estas
condiciones proporcionan la oligomerizaciéon de propileno para proporcionar olefinas Cg-Coa4.
El propileno sin reaccionar se separa por destilacién de la masa de reaccién del proceso de
oligomerizacion y se devuelve al proceso. La masa de reaccion, libre de la fuente de propileno,
se dirige para la hidrogenacién a un reactor de flujo continuo equipado con el catalizador gra-
nular que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr,O3 en una proporcion molar de 1:1:1. Simul-
taneamente con los productos de oligomerizacion, se suministra hidrégeno a 120-150 °C y
una presiéon de 4,0-5,0 MPa a la hidrogenacion. El proceso de hidrogenacién proporciona la
conversion de los compuestos insaturados Ce-C24 Obtenidos en la etapa de oligomerizacion
en parafinas Ce-Co4. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacién se rectifica

para su separacion en queroseno, asi como en fracciones de gasolina y diésel.

La Tabla 2 muestra las principales propiedades de la fraccién de queroseno libre de

compuestos aromaticos.

Tabla 2. Caracteristicas del combustible para aviones del Ejemplo 12.

Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
Jet del
Ejemplo
12
Numero de acido ASTM D | mg Koh/g Max. 0,015 |0,003
3242
Densidad a 15 °C ASTM D | kg/m 3 775 -840 762,5
4052
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Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
Jet del
Ejemplo
12
Contenido monoaromatico ASTM % vol Min 8 Max 25 | < 0,1
6379
Olefinas ASTM % vol 0,3
1319
Destilacion IBP ASTM D86 |°C 161,7
Temperatura @ 10 % rec. ASTM D86 |°C Maximo 205 |177,0
Temperatura @ 50 % rec. ASTM D86 |°C 183,8
Temperatura @ 90 % rec. ASTM D86 |°C 234,2
Destilacion FBP ASTM D86 |°C Maximo 300 | 250,9
Residuo ASTM D 86 | % vol Maximo 1,5 [1,2
Pérdida ASTM D 86 | % vol Maximo 1,5 0,2
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Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
Jet del
Ejemplo
12
Contenido de azufre ASTM D | mg/kg Maximo 0,3
5453 <0,1
Punto de inflamacion Abel IP 170 °C Min 38 50,0
Punto de congelacion ASTM D °C Max menos <
2386 47 menos 81
Goma, existente ASTM D 381 | mg/100 mi Maximo 7 <1
Punto de humo ASTM D | mm Min 25 33
1322
Reaccion de agua ASTM D 1b
1094
indice de separacién de agua | ASTM D Min 85 98
(MSEP) 3948
Laboratorio de contaminantes | ASTM D | mgl/l Maximo 10 | 0,43
particulados Prueba 5452
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Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
Jet del
Ejemplo
12
Corrosion de la banda de cobre | ASTM D 130 | 2h/100°C clase 1 1A
Color (Saybolt) ASTM D 156 Min 25 30
Conductividad (sin agente anti- | ASTM D | pS/m Maximo 600 | <1
estatico) 2624
JFTOT ASTM D |2,5h 260°C, Maximo 25 |<1
3241 mmHg
JFTOT ASTM D | Calificaciéon Maximo 85 |23
3241
JFTOT ASTM D ml 465
3241
JFTOT ASTM D °C Min 325 325
3241
BOCLE ASTM D | WSD mm Maximo 0,85 | 0,84
5001
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Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
Jet del
Ejemplo
12

Energia especifica ASTM D | MJ/kg Min 42,8 44,06

3338
Viscosidad a-20 °C ASTM D 445 | mm2/s Maximo 8,0 |4,895

El estudio realizado por el inventor mediante cromatografia-espectroscopia de masas
demuestra que la composicion de queroseno, obtenida Unicamente a partir de propileno, con-
tiene mas de 160 isémeros Cg-C1s diferentes, donde el 4,7 % en peso de estos son hidrocar-

buros lineales.
Ejemplo 13. Obtencion de queroseno a partir de alcohol isobutilico.

El alcohol isobutilico obtenido mediante hidroformilacion de propileno y posterior hidro-
genacion del isobutiraldehido resultante se deshidrata en contacto con el catalizador gamma
Al203 a una temperatura de 350 a 400 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. El isobutileno (C4Hs)
obtenido se separa del agua y se suministra a una temperatura de 250 a 350 °C y una presion
de 3,0 a 5,0 MPa en un reactor de flujo continuo, equipado con catalizador granulado que
contiene al menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5-5,0 % de Zn y 0,1-1,5 % de Ce.
Estas condiciones proporcionan la oligomerizacion de isobutileno para proporcionar olefinas
Cs-Cao. El isobutileno sin reaccionar se destila de la masa de reaccion obtenida por oligome-
rizacion y se devuelve al proceso. La masa de reaccion, libre de la fuente de isobutileno, se
suministra para la hidrogenacion al reactor de flujo continuo, equipado con un catalizador que
consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr.O3 en una proporcién molar 1:1:1. Simultaneamente con
las olefinas obtenidas por oligomerizacién, se suministra hidrégeno al reactor de hidrogena-
cion a una temperatura de 120 a 150 °C y una presion de 4,0 a 5,0 MPa. Por medio de la

hidrogenacion, los compuestos insaturados Cg-Cyo obtenidos en la etapa de oligomerizacion
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se convierten en parafinas Cg-Cy0. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion
se dirige a la rectificacion para su separacién en queroseno, asi como en fracciones de gaso-

lina y diésel.
Ejemplo 14. Obtencion de queroseno a partir de alcohol terc-amilico.

El alcohol terc-amilico (2-metil-2-butanol) se deshidrata en contacto con el catalizador
gamma Al;Os a una temperatura de 100-150 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. Los pentenos
(CsH+o) obtenidos se separan del agua y se suministran a una temperatura de 100-150 °C y
una presion de 1,0 a 2,0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con una resina de
intercambio idnico en forma de un intercambiador cationico Amberlite 15, como catalizador.
Estas condiciones proporcionan la oligomerizacion de pentenos para proporcionar olefinas
C10-C2. Los pentenos sin reaccionar se destilan de la masa de reaccién obtenida por oligo-
merizacion y se devuelven al proceso. La masa de reaccién, libre de los pentenos fuente, se
suministra para la hidrogenacion en un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador
compuesto por 6xidos de NiO, CuO y Cr.O3 en una proporcion molar 1:1:1. Simultaneamente
con los productos de oligomerizacion, se suministra hidrogeno a una temperatura de 120 a
150 °C y una presion de 4,0 a 5,0 MPa al reactor de hidrogenacién. Los compuestos insatu-
rados C10-C2o obtenidos en la etapa de oligomerizacién se hidrogenan en parafinas C1o-Cao.
El rendimiento de parafinas C1o-C20 en términos de pentenos oligomerizados es superior al 98
%. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion se separa luego por rectifica-
cion en queroseno, asi como en fracciones de gasolina y diésel, libres de compuestos aroma-
ticos. La isoestructura de las parafinas C1o-Cyo proporciona la produccién de queroseno y dié-
sel que demuestran propiedades Unicas, asi como gasolina con un nimero de octano RON
de al menos 95 y un nimero de octano MON de al menos 91. Los resultados de los estudios
mediante el uso de cromatografia-espectroscopia de masas demuestran que el queroseno
obtenido a partir de alcohol terc-amilico contiene 45 isémeros C1-C1s diferentes y esta libre
de hidrocarburos lineales. El queroseno, obtenido a partir de alcohol terc-amilico, no se con-

gela a menos 85 °C y tiene un punto de humo de 33 milimetros.
Ejemplo 15. Obtencion de queroseno a partir de 2-metil-1-pentanol.

El alcohol 2-metilpentil se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al,O3 a
una temperatura de 350 a 450 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. Los hexenos (CeH12) obte-
nidos por deshidratacion de alcohol se separan del agua y se suministran a una temperatura
de 250 a 350 °C y una presion de 3,0 a 5,0 MPa en un reactor de flujo continuo, equipado con

el catalizador que contiene al menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5 —5,0 % de Zn

59



10

15

20

25

30

y 0,1-1,5 % de Ce. La oligomerizacién de los hexenos fuente que producen olefinas C12-C24
se realiza en presencia de dicho catalizador en los parametros de proceso especificados. Los
hexenos sin reaccionar se separan por destilacion de la mezcla de reaccion y se devuelven al
proceso. La masa de reaccioén, libre de los hexenos fuente, se dirige para la hidrogenacién a
un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO
y Cr203 en una proporciéon molar de 1:1:1. Simultaneamente con las olefinas C12-Cz4, Se su-
ministra hidrégeno a una temperatura de 120 a 150 °C y una presion de 4,0 a 5,0 MPa al
reactor de hidrogenacion. Las olefinas C12-Cz4 obtenidas en la etapa de oligomerizacién se
convierten en parafinas C12-C24. El rendimiento de parafinas C12-C24 en términos de hexenos
oligomerizados es superior al 98 %. La masa de reaccién obtenida en la etapa de hidrogena-

cion se dirige a la rectificacion, donde se separa en fracciones de queroseno y diesel.
Ejemplo 16. Obtencion de queroseno a partir de alcohol tertexilico.

El alcohol tertexilico (3-metil-3-pentanol) se deshidrata en contacto con el catalizador
gamma Al>O3 a una temperatura de 100-150 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. Los hexenos
(CeH12) formados se separan del agua y se suministran a una temperatura de 100-150 °C y
una presion de 1,0 a 2,0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con una resina de
intercambio idnico en forma de un intercambiador catiénico Amberlite 15, como catalizador.
La oligomerizacién de los hexenos fuente que producen olefinas C12-C1s se lleva a cabo en
presencia de la resina de intercambio i6nico en forma de un intercambiador catiénico Amber-
lite 15 como catalizador en los parametros de proceso especificados. Los hexenos sin reac-
cionar se destilan de la masa de reaccion obtenida por oligomerizacion y se devuelven al
proceso. La masa de reaccion, libre de los hexenos fuente, se suministra para la hidrogena-
cion a un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador que consiste en los 6xidos
NiO, CuO y Cr,03 en una proporcion molar de 1:1:1. Simultaneamente con las olefinas Ciz-
C1s, se suministra hidrégeno al reactor de hidrogenacion a una temperatura de 120 a 150 °C
y una presion de 4,0 a 5,0 MPa. Las olefinas C12-C1s obtenidas en la etapa de oligomerizacion
se hidrogenan en parafinas C12-C1s. La mezcla de parafinas C12-C1s asi obtenida es una frac-
cién de queroseno, libre de compuestos aromaticos. El rendimiento de parafinas C12-C1s, en
términos de hexenos oligomerizados, excede el 98 %. Los resultados de los estudios, realiza-
dos mediante cromatografia-espectroscopia de masas, demuestran que el queroseno, obte-
nido a partir de alcohol terc-hexilico, contiene 48 isémeros C1,-C1s diferentes y esta libre de

hidrocarburos lineales.

Ejemplo 17. Obtencion de queroseno a partir de 3-etil-3-pentanol.
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El 3-etil-3-pentanol se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al:O3 a una
temperatura de 100-150 °C y una presién de 1,0 a 2,0 MPa. Los heptenos (C7H+4) obtenidos
se separan del agua y se suministran a una temperatura de 100-150 °C y una presion de 1,0
a 2,0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con una resina de intercambio iénico en
forma de un intercambiador catiénico Amberlite 15, como catalizador. La oligomerizacion de
los heptenos fuente se lleva a cabo en presencia de la resina de intercambio iénico en forma
de un catalizador de intercambiador cationico Amberlite 15 con los parametros de proceso
especificados, para producir olefinas C14-C21. Los heptenos sin reaccionar se destilan de la
masa de reaccion obtenida por oligomerizacion y se devuelven al proceso. La masa de reac-
cion, libre de los heptenos fuente, se suministra para la hidrogenacién en un reactor de flujo
continuo, equipado con el catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr203 en una
proporcion molar de 1:1:1. Simultdneamente con las olefinas C14-C21, se suministra hidrégeno
al reactor de hidrogenacion a una temperatura de 120 a 150 °C y una presion de 4,0 a 5,0
MPa. Las olefinas C14-C21 obtenidas en la etapa de oligomerizacion se hidrogenan en parafi-
nas C14-C21. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion se dirige a la rectifi-
cacion, y se separa en fracciones de queroseno y diesel, libres de compuestos aromaticos. El
rendimiento de parafinas C12-C1s, €n términos de hexenos oligomerizados, excede el 98 %.
Los resultados de los estudios, realizados mediante cromatografia-espectroscopia de masas,
demuestran que el queroseno, obtenido a partir de alcohol terc-hexilico, contiene 48 isdmeros

C12-C+g diferentes y esta libre de hidrocarburos lineales.
Ejemplo 18. Obtencion de queroseno a partir de alcohol terc-heptilico.

Se deshidrata 2-metil-hexanol-2 (dimetil butil carbinol) en contacto con el catalizador
gamma Al;O3 a una temperatura de 100-150 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. Los heptenos
obtenidos (C7H14) se separan del agua y se suministran a una temperatura de 100-150 °C y
una presioén de 1,0 a 2,0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador, una
resina de intercambio i6nico en forma de un intercambiador cationico Amberlite 15. Estas con-
diciones proporcionan la oligomerizacién de heptenos que producen olefinas C14-C21. Los hep-
tenos sin reaccionar se destilan de la masa de reaccion obtenida en el proceso de oligomeri-
zacién y se devuelven al proceso. La masa de reaccion, libre de los heptenos fuente, se su-
ministra para la hidrogenacién a un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador que
consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr.O3 en una proporcion molar de 1:1:1. Simultaneamente
con los productos de oligomerizacion, es decir, las olefinas C14-Cz1, se suministra hidrégeno
a una temperatura de 120 a 150 °C y una presion de 4,0 a 5,0 MPa al reactor de hidrogena-

cion. Las olefinas C14-C21 obtenidas en la etapa de oligomerizacion se convierten en parafinas
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C14-C21. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion se dirige a la rectificacion,
y se separa en fracciones de queroseno y diesel, libres de compuestos aromaticos. El rendi-
miento de parafinas C14-C21, en términos de heptenos oligomerizados, supera el 95 %. Los
resultados de los estudios, realizados mediante cromatografia-espectroscopia de masas, de-
muestran que el queroseno, obtenido a partir de alcohol terteptilico, contiene 28 isomeros C14-

C1s diferentes y esta libre de hidrocarburos lineales.
Ejemplo 19. Obtencion de queroseno a partir de alcohol 2-etil-hexilico.

El alcohol 2-etil-hexilico (2-etil-hexanol-1) se deshidrata en contacto con el catalizador
gamma Al203 a una temperatura de 350 a 400 °C y una presién de 0,5 a 2,0 MPa para producir
octenos. Los octenos (CgH1s) se separan del agua y se suministran a una temperatura de 150
a 200 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa en un reactor de flujo continuo, equipado con el
catalizador granular que contiene al menos el 95 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5-5,0
% de Zn y 0,1-1,5 % de Ce. Estas condiciones proporcionan la oligomerizacion de octenos
para proporcionar olefinas C1s-C24. LOS octenos sin reaccionar se separan por destilacion de
la masa de reaccion obtenida por oligomerizacion y se devuelven al proceso. La masa de
reaccion, libre de los octenos fuente, se suministra para la hidrogenacion a un reactor de flujo
continuo, equipado con el catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr203 en una
proporcion molar de 1:1:1. Simultdneamente con las olefinas C16-C24, s€ suministra hidrogeno
al reactor de hidrogenacién a una temperatura de 250 a 350 °C y una presion de 4,0 a 5,0
MPa. Las olefinas C16-C24 Obtenidas en la etapa de oligomerizacion se hidrogenan en parafi-
nas C16-Cz4. El rendimiento de parafinas C1s-Cz4, en términos de octenos oligomerizados, su-
pera el 95 %. Luego, la masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion se separa
por rectificacion en fracciones de queroseno y diésel. El contenido de compuestos aromaticos

en estas fracciones no excede el 5,0 % de masa.

Ejemplo 20. Obtencion de queroseno a partir de una mezcla de alcoholes terc-amilo y

terc-hexilo.

Una mezcla de alcoholes terc-amilo y terc-hexilo en una proporcién molar de 1:1 se
deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al,O3 a una temperatura de 100-150 °C y
una presion de 1,0 a 2,0 MPa. La mezcla resultante de olefinas (CsH1o + CsH12) se separa del
agua y se suministra a una temperatura de 100 a 150 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa en
un reactor de flujo continuo, equipado con la resina de intercambio i6nico en forma de un
intercambiador catiénico Amberlite 15, como catalizador. Estas condiciones proporcionan la

oligomerizacion de pentenos y hexenos para proporcionar olefinas C1o-C24. Los pentenos y
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hexenos sin reaccionar se separan por destilacién de la masa de reaccidn obtenida por oligo-
merizacion y se devuelven al proceso. La masa de reaccion, libre de los pentenos y hexenos
fuente, se suministra para la hidrogenacion a un reactor de flujo continuo, equipado con el
catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr203 en una proporcion molar de 1:1:1.
Simultaneamente con los productos de oligomerizacion, se suministra hidrégeno a una tem-
peratura de 120 a 150 °C y una presion de 4,0 a 5,0 MPa al reactor de hidrogenacién. Los
compuestos insaturados C1o-C24 obtenidos en la etapa de oligomerizacion se hidrogenan en
parafinas C1-C24. Después de eso, la masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion
se separa por rectificacion en queroseno, asi como la fraccidn de gasolina y diésel, libre de

compuestos aromaticos.

El rendimiento de parafinas C1-C24, en términos de pentenos y hexenos oligomeriza-
dos, excede el 99 %. Los resultados de los estudios, realizados mediante cromatografia-es-
pectroscopia de masas, demuestran que el queroseno, obtenido a partir de alcoholes terc-
amilo y terc-hexilo, contiene 78 isomeros C10-C2o diferentes y esta libre de hidrocarburos li-

neales.

Ejemplo 21. Obtencion de queroseno a partir de una mezcla de alcoholes terc-amilo,

terc-hexilo y terc-heptilo.

Una mezcla de alcoholes terc-amilo, terc-hexilo y terc-heptilo en una proporciéon molar
de 1:1:1 se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al,O3 a una temperatura de 100-
150 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. La mezcla resultante de olefinas (CsH1o + CsH12 +
C7H14) se separa del agua y se suministra a una temperatura de 100 a 150 °C y una presion
de 1,0 a 2,0 MPa en un reactor de flujo continuo, equipado con la resina de intercambio en
forma de un intercambiador catiénico Amberlite 15, como catalizador. Estas condiciones pro-
porcionan la oligomerizacion de pentenos, hexenos y heptenos para producir olefinas C1o-Caa.
Los pentenos, hexenos y heptenos sin reaccionar se separan por destilacién de la masa de
reaccion obtenida por oligomerizacion y se devuelven al proceso. La masa de reaccion, libre
de la fuente de pentenos, hexenos y heptenos, se dirige para la hidrogenacién a un reactor
de flujo continuo, equipado con el catalizador que consiste en NiO, CuO y Cr203 en una pro-
porcion molar de 1:1:1. Simultdneamente con los productos de oligomerizacion, se suministra
hidrogeno a una temperatura de 120 a 150 °C y una presion de 4,0 a 5,0 MPa al reactor de
hidrogenacion. Los compuestos insaturados C+o-C24 obtenidos en la etapa de oligomerizacion
se hidrogenan en parafinas C10-C24. Después de eso, la masa de reaccion obtenida en la

etapa de hidrogenacion se separa por rectificacion en queroseno C11-C1s y fracciones diesel
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C19-Ca4, libres de compuestos aromaticos. El rendimiento de parafinas C1o-C24, €n términos
de olefinas Cs-C7 oligomerizadas, excede el 99 %. Los resultados de los estudios, realizados
mediante cromatografia-espectroscopia de masas, demuestran que el queroseno, obtenido a
partir de alcoholes terc-amilo, terc-hexilo y terc-heptilo, contiene 101 isémeros C1o-Cyo dife-

rentes y esta libre de hidrocarburos lineales.

Ejemplo 22. Obtencion de queroseno a partir de una mezcla de alcoholes propilico y

2-metilpentil.

Una mezcla de alcoholes propilico y 2-metilpentil en una proporciéon molar (1,0-1,5):1
se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al;O3; a una temperatura de 350 a 450
°C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. La mezcla resultante de olefinas (CsHgs + CsH12) se separa
del agua y se suministra a una temperatura de 250 a 350 °C y una presion de 3,0 a 5,0 MPa
en un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador granular que contiene al menos
95 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5 -5,0 % de Zn y 0,1-1,5 % de Ce. Estas condiciones
proporcionan la oligomerizacién de propileno y hexenos para proporcionar olefinas Ceg-Co4. El
propileno y los hexenos sin reaccionar se separan por destilacion de la masa de reaccion
obtenida por oligomerizacion y se devuelven al proceso. La masa de reaccion, libre de la
fuente de propileno y hexenos, se suministra para la hidrogenacion a un reactor de flujo con-
tinuo, equipado con el catalizador que consiste en NiO, CuO y Cr203 en una proporcién molar
de 1:1:1. Simultaneamente con los productos de oligomerizacién, se suministra hidrégeno a
una temperatura de 120-150 °C y una presioén de 4,0-5,0 MPa al reactor de hidrogenacion.
Los compuestos insaturados Cs-C24 Obtenidos en la etapa de oligomerizacién se hidrogenan
en parafinas Cs-C24. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacién se separa
luego por rectificacién en queroseno C41-C+s, asi como en fracciones de gasolina Ce-C1o y

diesel C19-C24, con un contenido de compuestos aromaticos de no mas de 5,0 % de masa.

Ejemplo 23. Obtencién de queroseno a partir de una mezcla de alcoholes propilo,

isobutilo, 2-metil pentilo y 2-etil hexilo.

Una mezcla de alcoholes propilo, isobutilo, 2-metil pentilo y 2-etil hexilo en una propor-
cion molar de (1,0-1,5):1:1:(1,0-1,5) se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al>O3
a una temperatura de 350 a 450 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. La mezcla resultante de
olefinas (CsHs + C4Hg + CsH12 + CgH16) se separa del agua y se dirige a una temperatura de
250 a 350 °C y una presion de 3,0 a 5,0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con el
catalizador granular que contiene al menos el 95 % de zeolita ZSM-5 modificada por 3,5-5,0

% de Zn y 0,1-1,5 % de Ce. Estas condiciones proporcionan la oligomerizacion de propileno,
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isobutileno, isohexenos e isooctenos para proporcionar olefinas Ce-C24. El propileno y el
isobutileno sin reaccionar se eliminan por destilaciéon de la masa de reaccién obtenida por
oligomerizacion y se devuelven al proceso. La masa de reaccion, libre de la fuente de propi-
leno e isobutileno, se suministra para la hidrogenacion a un reactor de flujo continuo, equipado
con el catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr,O3 en una proporcion molar de
1:1:1. Simultdneamente con los productos de oligomerizacion, se suministra hidrégeno a una
temperatura de 120 a 200 °C y una presién de 4,0 a 5,0 MPa al reactor de hidrogenacion. Los
compuestos insaturados Cs-C24 Obtenidos en la etapa de oligomerizacion se hidrogenan en
parafinas Cs-C24. Dichas parafinas Ce-Cy4 se separan por rectificacion en queroseno C11-Cys,
gasolina Cs-C1o y fracciones diesel C19-C24. Las Tablas 3, 4 y 5 demuestran las propiedades
de las fracciones de hidrocarburos obtenidas mediante el proceso inventivo, y que tienen un
contenido de compuesto aromatico de no mas de 5 % en masa. El rendimiento de las parafinas

Cs-C24, en términos de olefinas C3-Cg oligomerizadas, excede el 99 %.

Los resultados de los estudios, realizados mediante el uso de cromatografia-espec-
troscopia de masas, demuestran que el queroseno, obtenido a partir de alcoholes propilo,
isobutilo, 2-metil pentilo y 2-etil hexilo, contiene 134 isémeros Cg-C1s diferentes, en donde el

4,2 % de la masa de estos son hidrocarburos lineales.

Tabla 3. Propiedades de la gasolina del Ejemplo 23.

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para la ga-
solina del
Ejemplo 23

Numero de octano de inves- | EN ISO 5164 Min 95

tigacion RON 96,5

Numero de octano del mo- |[EN ISO 5163 Min 85

tor LUN 92,3

Destilacion:

Punto de ebullicién inicial EN ISO 3405 |°C Min 30

IBP 30,6

% vol recuperado a 70C EN ISO 3405 | % vol 20-52
22,6

% vol recuperado a 100C EN ISO 3405 | % vol 46 -72
46,8

% vol recuperado a 150C EN ISO 3405 | % vol Min 75
85,7
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Tabla 3. Propiedades de la gasolina del Ejemplo 23.

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para la ga-
solina del
Ejemplo 23
Punto de ebullicion final EN ISO 3405 |°C Maximo 210
FBP 180,8
Residuo EN ISO 3405 | % vol Maximo 2,0 1,2
Presion de vapor saturado |EN 13016 kPa Min 45 Max 100
56,7
Densidad a 15 °C EN ISO 3675 | kg/m3 720-775
731,6
Olefinas EN ISO % vol Maximo 18,0 <0,3
22854

Benceno EN ISO % vol Maximo 1,0 <0,1
22854

Hidrocarburo aromatico EN ISO % vol Maximo 35 <0,5
22854

Oxigeno ENISO % masa Maximo 3,7 <0,1
22854

Corrosion de la banda de EN ISO 2160 | calificacion | clase 1

cobre 1A

Azufre EN ISO mg/kg Maximo 10,0 <0,1

20846

Goma, existente sin lavar EN ISO 6246 | mg/100 ml | Maximo 5 1,5

Goma, disolvente existente |EN ISO 6246 | mg/100 ml | Maximo 5 <1,0

lavado

Tabla 4. Propiedades del jet del Ejemplo 23.

Propiedad Método Unidad Limite Resul-

tado para
Jet del
Ejemplo
23
Numero de acido ASTM mg Koh/g Max. 0,015 0,004
3242
Densidad a 15 °C ASTM kg/m 3 775 -840
4052 780,6
Contenido monoaromatico ASTM % vol Min 8 Max | <1,0
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Tabla 4. Propiedades del jet del Ejemplo 23.

Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
Jet del
Ejemplo
23
6379 25
Contenido poli aromatico EN 12916 % P/P <0,1
Olefinas ASTM D | % vol
1319 1,0
Destilacion IBP ASTM D86 |°C
168,5
Temperatura @ 10 % rec. ASTM D86 |°C Maximo 205
179,6
Temperatura @ 20 % rec. ASTM D86 |°C
192,4
Temperatura @ 50 % rec. ASTM D86 |°C
203,9
Temperatura @ 90 % rec. ASTM D86 |°C
234,4
Destilacion FBP ASTM D86 |°C Maximo 300
241,4
Residuo ASTM D 86 | % vol Maximo 1,5
1,1
Pérdida ASTM D 86 | % vol Maximo 1,5
0,6
Contenido de azufre ASTM D | mg/kg Maximo 0,3 |<0,1
5453
Punto de inflamacion Abel IP 170 °C Min 38
53,5
Punto de congelacion ASTM D °C Maximo me- <
2386 nos 47 menos 85
Goma, existente ASTM D 381 | mg/100 ml Maximo 7 <0,1
Punto de humo ASTM D mm Min 25
1322 32,0
Reaccion de agua ASTM D
1094 1b
indice de separacién de agua | ASTM D Min 85 92
(MSEP) 3948
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Tabla 4. Propiedades del jet del Ejemplo 23.

Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
Jet del
Ejemplo
23

Laboratorio de contaminantes | ASTM D | mgl/l Maximo 10

particulados Prueba 5452 0,72

Corrosion de la banda de cobre | ASTM D 130 | 2h/100°C clase 1

1A

Color (Saybolt) ASTM D 156 Min 25 30

Conductividad (sin agente anti- | ASTM D | pS/m Maximo 600 | <1

estatico) 2624

JFTOT 260°C, 2,5h ASTM D | mmHg Maximo 25 | <1

3241
JFTOT ASTM D | Calificacion Maximo 85 | 41
3241
JFTOT ASTM D ml 460
3241
JFTOT ASTM D °C Min 325 325
3241
BOCLE ASTM D | WSD mm Maximo 0,85
5001 0,67
Energia especifica ASTM D | MJ/kg Min 42,8
3338 43,86

Viscosidad@-20 °C ASTM D 445 | mm2/s Maximo 8,0 |5,631

- Tabla 5. Propiedades del diésel del Ejemplo 23.

Propiedad Método Unidad | Limite - Resul-
tado
para
diésel
del
Ejem-
plo 23

Numero de cetano EN ISO 4264 Min 51

59,2

indice de cetano (calculado) ISO 6245 Min 46

64,6
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- Tabla 5. Propiedades del diésel del Ejemplo 23.

Propiedad

Método

Unidad

Limite

-~ Resul-
tado
para
diésel
del
Ejem-
plo 23

Densidad a 15 °C ISO 12185 kg/m3 800 - 845
8141
Contenido monoaromatico SS-EN 12916 % vol Maximo 8,0
47
Contenido poli aromatico SS-EN 12916 % vol Maximo 8,0 | < 0,02
Composicién fraccionaria: ISO 3405
recuperado a 180 °C, ISO 3405 % vol Maximo 10 | < 0,1
recuperado a 250 °C, ISO 3405 % vol Maximo 65
19,7
recuperado a 340 °C, ISO 3405 % vol Min 95
> 98,0
95% vol. recuperado a tempera- | ISO 3405 °C Maximo 360
tura 291,6
Contenido de azufre ISO 20846 mg/kg Maximo 10 |3
Punto de inflamacion EN ISO 2719 °C Min 55
88,0
Contenido de ceniza ISO 6245 % masa | Maximo 0,001
0,010
Contenido de agua ENISO 12937 | % masa | Maximo 0,0028
0,020
Particulas EN 12662 mg/kg Maximo 24
6,5
Corrosion de la banda de cobre ASTM D califica- clase 1
cion 1A
Punto de taponamiento de filtra-| EN 116 °C Max menos
cion en frio 44 menos 48
Punto de nube EN 23015 °C Max menos <
34 menos 52
Viscosidad@ 40°C, ISO 3104 MMm2/c 1,500 - 13,000
4,000
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- Tabla 5. Propiedades del diésel del Ejemplo 23.

Propiedad Método Unidad | Limite - Resul-
tado
para
diésel
del
Ejem-
plo 23

Estabilidad a la oxidacion 20 h ISO 12205 g/m3 Maximo 25 |2

Cicatriz de desgaste HFRR (lubri- | ISO 12156 Mm Maximo 460 | 443

cidad)

Ejemplo 24. Obtencion de tertamil etil éter a partir de alcoholes tert-amilicos y etilicos.

El alcohol terc-amilico (2-metil-2-butanol) producido sobre la base de la tecnologia in-
ventiva se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al.O3; a una temperatura de 100-
150 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. Los pentenos obtenidos (CsH1o) se separan del agua,
se mezclan con alcohol etilico (C2HsOH) en una proporcion molar de 1:(1,1-1,5) y se suminis-
tran a una temperatura de 50 a 100 °C y una presion de 0,5-1,0 MPa a un reactor de flujo
continuo, equipado con la resina de intercambio en forma de un intercambiador catiénico Am-
berlite 15, como catalizador. La carga en el catalizador es de 0,5 a 1,0 litros de una solucion
de pentenos en alcohol etilico por 1,0 litro de catalizador, el tiempo de contacto de una solu-
cion de pentenos en alcohol etilico con la resina de intercambio i6nico en forma de un inter-
cambiador catidnico Amberlite 15, como catalizador es de 30 a 60 minutos. La masa de reac-
cion obtenida en la etapa de eterificacion se dirige a la rectificacion, donde el alcohol etilico
se separa del éter etil terc-amilico. La tasa de conversion de pentenos en etil terc-amil éter
excede el 99 %. El alcohol etilico sin reaccionar se devuelve al proceso a la etapa de mezcla
con pentenos. Se utiliza terc-amil etil éter para obtener una gasolina estandar libre de aroma-

ticos.
Ejemplo 25. Obtencion de una gasolina estandar que contenga éteres.

Para obtener una gasolina estandar libre de compuestos aromaticos, se utilizo la frac-
cion de gasolina de parafinas, producida sobre la base de la tecnologia inventiva, y éter etilico
de tertamilo, producido mediante el método del ejemplo anterior. La fraccion de gasolina de

las parafinas, que contiene hidrocarburos C3-C1o, se mezcla con éter etilico de tertamilo en
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cualquier relacion de volumen que no viole los limites de contenido de oxigeno en la gasolina

prescritos por las normas pertinentes. Se prefieren concentraciones de 15 %-22 % en volumen

de tercamil etil éter en la mezcla final con parafinas C3-C1o para las gasolinas producidas por

la tecnologia inventiva. La Tabla 6 muestra las principales propiedades de la gasolina que

esta libre de compuestos aromaticos. La gasolina preparada a partir de la fraccion de gasolina

de parafinas y éter etilico de tertamilo, producida sobre la base de la tecnologia inventiva, se

caracteriza por altos indices de octano. Un contenido de 20,0 % en volumen de tertamil etil

éter y 80,0 % en volumen de la fraccion de gasolina, como se muestra en el Ejemplo 23,

proporciona el indice de octano RON = 100,9 MON = 93,8. El contenido de oxigeno de dicha

gasolina es inferior al 3,0 % en peso.

Tabla 6. Propiedades de la gasolina del Ejemplo 25.

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para la ga-
solina del
Ejemplo 25

Numero de octano de inves- | EN ISO 5164 Min 95

tigacion RON 100,9

Numero de octano del motor | EN ISO 5163 Min 85

LUN 93,8

‘ Destilacion:

Punto de ebullicién inicial | EN ISO 3405 °C Min 30

IBP 32,4
‘ % vol recuperado a 70C ENISO 3405 | % vol 10 -50 25,4

% vol recuperado a 100C ENISO 3405 | % vol 35-71
37,8

% vol recuperado a 150C ENISO 3405 | % vol Min 60
83,3

Punto de ebullicion final | EN ISO 3405 °C Maximo 210

FBP 177,5

Residuo EN ISO 3405 % vol Maximo 2,0 1,1

Presion de vapor saturado |EN 13016 kPa Min 45 Max

100 59,0

Densidad a 15 °C ENISO 3675 | kg/m3 720-775
737,3

Olefinas EN ISO 22854 | % vol Maximo 18,0 |<0,1
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Tabla 6. Propiedades de la gasolina del Ejemplo 25.

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para la ga-
solina del
Ejemplo 25

‘ Benceno EN ISO 22854 | % vol Maximo 1,0 <0,1
‘ Hidrocarburo aromatico EN ISO 22854 | % vol Maximo 35 <0,5

Oxigeno EN ISO 22854 | % masa Maximo 3,7
2,99

Corrosion de la banda de co- | EN ISO 2160 calificacion | clase 1

bre 1A

Azufre EN ISO 20846 | mg/kg Maximo 10,0 |<0,1

Goma, existente sin lavar EN ISO 6246 mg/100 ml | Maximo 5
0,6

Goma, disolvente existente | EN ISO 6246 mg/100 ml | Maximo 5 <0,5

lavado

Ejemplo 26. Obtencion de éteres a partir de alcoholes terciarios Cs-Cs y etanol.

Se envié una mezcla de alcoholes terciarios Cs-Cg, obtenidos por telomerizacion, a
rectificacion para aislamiento de alcoholes terciarios Cs-Cs. Los alcoholes terciarios Cs-Ce se
deshidrataron para proporcionar las correspondientes olefinas Cs-Ce. Las olefinas Cs-Cg Obte-
nidas se enfriaron y se suministraron a una temperatura de 50 a 100 °C y una presién de 0,5-
1,0 MPa en un reactor de flujo continuo, equipado con la resina de intercambio en forma de
un intercambiador cationico Amberlite 15, como catalizador. Junto con las olefinas Cs-Cg, se
suministré alcohol etilico al reactor en una proporcion molar (CsH1 + CsH12):C2Hs0H = 1:(1,0-
1,1). El tiempo de contacto de la solucion de olefina Cs-Cs en alcohol etilico con la resina de
intercambio idnico en forma de un intercambiador catiénico Amberlite 15, como catalizador,
es de 30 a 60 minutos. La masa de reaccioén obtenida en la etapa de eterificacion se envia a
rectificacion para la separacion del alcohol etilico sin reaccionar de los éteres de tertamil etilo
y tertexiletilo. La tasa de conversion de olefinas Cs-Cs en etil tertamil y etil tertexil éteres ex-
cede el 99 %. El alcohol etilico sin reaccionar en la reaccion de eterificacion se devuelve al
proceso a la etapa de mezcla con olefinas Cs-Cs. Los éteres de etil tertamilo y etil tertexilo se

utilizan para producir gasolina con un indice de octano de al menos 100.
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Ejemplo 27. Obtener gasolina con indice de octano de al menos 100 y contenido de

oxigeno de no mas de 2,7 % en masa.

Para producir gasolina con un indice de octano de al menos 100 y un contenido de
oxigeno no superior al 2,7 % en masa, es necesario utilizar una fraccion de gasolina C3-C1o
de parafinas, obtenida mediante la tecnologia inventiva, asi como tertamil etil y tertexil etil
éteres, obtenidos como se describe en el Ejemplo anterior. Ademas, para producir gasolina
con un indice de octano de al menos 100 y un contenido de oxigeno de no mas de 2,7 % en
peso, es necesario usar compuestos aromaticos C7-Cy obtenidos mediante la tecnologia in-
ventiva. La fraccidén de gasolina de parafinas, que contiene hidrocarburos Cs-C+, se mezcla
con tertamil etil y tertexil etil éteres en cualquier relacién de volumen, que no viola los limites
de contenido de oxigeno en la gasolina estipulados por la norma EN228 pertinente. Las con-
centraciones volumétricas preferidas para las gasolinas con un indice de octano de al menos
100 son 15 %-25 % de tertamil etil y tertexil etil éteres en la composicion final con parafinas

C3-C10 y aromaticos C7-Co.

La Tabla 7 muestra las principales propiedades de la gasolina con un indice de octano

de al menos 100 y un contenido de oxigeno de no mas de 2,7 % en masa.

Tabla 7. Propiedades de la gasolina del Ejemplo 27.

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para la ga-
solina del
Ejemplo 27

Numero de octano de inves-| EN ISO 5164 Min 95 100,1

tigacion RON

Numero de octano del motor | EN ISO 5163 Min 85 93,6

LUN

‘ Destilacion:

Punto de ebullicion inicial | EN ISO 3405 °C Min 30

IBP 36,4
‘ % vol recuperado a 70C EN ISO 3405 % vol 10-50 17,9

% vol recuperado a 100C EN ISO 3405 % vol 35-71
427

% vol recuperado a 150C EN ISO 3405 % vol Min 60
84,1

Punto de ebullicion final |EN ISO 3405 °C Maximo 210

FBP 178,4
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Tabla 7. Propiedades de la gasolina del Ejemplo 27.

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para la ga-
solina del
Ejemplo 27

Residuo EN ISO 3405 % vol Maximo 2,0 1,2

Presion de vapor saturado |EN 13016 kPa 45 - 100
58,0

Densidad a 15 °C EN ISO 3675 kg/m3 720-775
757,6

‘ Olefinas EN ISO 22854 | % vol Maximo 18,0 |<0,1
‘ Benceno EN ISO 22854 | % vol Maximo 1,0 <0,1

Hidrocarburo aromatico EN ISO 22854 | % vol Maximo 35
7,5

Oxigeno EN ISO 22854 | % masa Maximo 2,7
2,65

Corrosion de la banda de co- | EN ISO 2160 calificacion | clase 1

bre 1A

Azufre EN ISO 20846 | mg/kg <0,1

Goma, existente sin lavar EN ISO 6246 mg/100 ml | Maximo 5
0,6

Goma, disolvente existente | EN ISO 6246 mg/100 ml | Maximo 5 <05

lavado

Ejemplo 28 Obtencién de éteres a partir de alcoholes C7-Cs terciarios y alcoholes n-

butilicos

Se envid a rectificacién una mezcla de alcoholes terciarios Cs-Cs, obtenidos por telo-

merizacion, para aislar alcoholes terciarios C7-Cs. Los alcoholes terciarios se deshidrataron

para proporcionar las correspondientes olefinas C7-Cs. Las olefinas C7-Cs asi obtenidas se

enfriaron y se suministraron a una temperatura de 50 a 100 °C y una presion de 0,5-1,0 MPa

en un reactor de flujo continuo, donde se cargod la resina de intercambio idnico en forma de un

intercambiador cationico Amberlite 15, como catalizador. Junto con las olefinas C7-Cs, se su-

ministrd alcohol n-butilico, obtenido mediante la tecnologia inventiva, al reactor en una pro-

porcién molar (C7H14 + CgH16):CsHoOH = 1:(1,0-1,1). El tiempo de contacto de la solucion de
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olefina C7-Cg en alcohol n-butilico con la resina de intercambio i6nico en forma de un inter-
cambiador catidnico Amberlite 15, como catalizador, es de 30 a 60 minutos. La masa de reac-
cion obtenida en el proceso de eterificacion se dirigio a la rectificacion, donde el alcohol n-
butilico se separd de los éteres terc-heptil butilico y terc-octil butilico. La tasa de conversion
de olefinas C7-Cs en terc-heptil butil y terc-octil butil éteres excede el 99 %. El alcohol butilico
sin reaccionar en la reaccion de eterificacion se separa por rectificacion en la columna de
rectificacion y se devuelve al proceso a la etapa de mezcla con olefinas C7-Cs. Los éteres de
terc-heptil butilo y terc-octil butilo se utilizan para producir diésel, que contiene hidrocarburos

oxigenados.

Ejemplo 29. Producir un combustible diesel estandar que contenga hidrocarburos oxi-

genados.

Para producir un combustible diésel estandar que comprenda hidrocarburos que con-
tengan oxigeno, es necesario utilizar una fraccion diésel de parafinas C19-C24, producida por
la tecnologia inventiva. Ademas, se utilizaran terc-heptil butil y terc-octil butil éteres como hi-
drocarburos que contienen oxigeno de este combustible diesel. El método para producir terc-
heptil butil y terc-octil butil éteres se describe en el ejemplo anterior. La fraccion diésel de
parafinas, que contiene hidrocarburos C19-C24, sS& mezcld con terc-heptil butil y terc-octil butil
éteres en cualquier proporcién que no viole los requisitos de las normas pertinentes para los
combustibles diésel. La concentracion preferida para los combustibles diésel, producidos por
la tecnologia inventiva, es de 5 % a 15 % en volumen del total de terc-heptil butil y terc-octil
butil éteres en la mezcla final con parafinas C19-C4. La Tabla 8 muestra las propiedades prin-
cipales del combustible diesel que contiene una mezcla de terc-heptil butil y terc-octil butil

éteres en la cantidad de 10 % en volumen de la mezcla final con parafinas C19-Coa.

Tabla 8. Propiedades del combustible diésel del Ejemplo 29.

Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
el com-
bustible
diésel del
Ejemplo
29

Numero de cetano EN ISO 4264 Min 51
54,6
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Tabla 8. Propiedades del combustible diésel del Ejemplo 29.

Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
el com-
bustible
diésel del
Ejemplo
29

indice de cetano (calculado) ISO 6245 Min 46
61,7

Densidad a 15 °C ISO 12185 kg/m3 800 - 845
817,0

Contenido monoaromatico SS-EN 12916 | % vol Maximo 8,0
3,5

Contenido poli aromatico SS-EN 12916 | % vol Maximo 8,0 |<0,01

Composicién fraccionaria: ISO 3405

recuperado a 180 °C, ISO 3405 % vol Maximo 10 <0,1

recuperado a 250 °C, ISO 3405 % vol Maximo 65
29,9

recuperado a 340 °C, ISO 3405 % vol Min 95 > 908

95 % vol. recuperado a una tem- | ISO 3405 °C Maximo 360

peratura 314,3

Contenido de azufre ISO 20846 mg/kg Maximo 10 <2

Punto de inflamacion EN ISO 2719 |°C Min 55
88,5

Contenido de ceniza ISO 6245 % masa Maximo 0,01 | < 0,001

Contenido de agua EN ISO 12937 | % masa Maximo

0,020 0,0102

Materia particulada EN 12662 mg/kg Maximo 24
0,76

Corrosion de la banda de cobre |ASTM D calificacion | clase 1
1A

Punto de taponamiento de filtra- | EN 23015 °C Max menos

cion en frio 32 menos 33

Punto de nube EN 116 °C Max menos

22 menos 31

Viscosidad@ 40°C, ISO 3104 MM2/c 1.500 - 4.000 | 2,852
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Tabla 8. Propiedades del combustible diésel del Ejemplo 29.

Propiedad Método Unidad Limite Resul-
tado para
el com-
bustible
diésel del
Ejemplo
29

Estabilidad a la oxidacion 20 h ISO 12205 g/m3 Maximo 25 18

Cicatriz de desgaste HFRR (lubri- | ISO 12156 pgm Maximo 460 | 396
cidad)

Ejemplo 30. Produccién de éteres a partir de alcoholes terciarios C7-Cg y alcohol 2-

etilhexilico.

Una mezcla de alcoholes terciarios Cs-Cg, obtenidos por telomerizacion, se envié a
rectificacion para aislar los alcoholes terciarios C7-Cs. Los alcoholes aislados se deshidrataron
luego para obtener las correspondientes olefinas C7-Cs. Las olefinas C7-Cs obtenidas se en-
friaron y suministraron a una temperatura de 50 a 100 °C y una presion de 0,5a 1,0 MPa a un
reactor de flujo continuo, donde se cargé el catalizador, que es una resina de intercambio
idnico, en este caso el intercambiador cationico Amberlite 15. Junto con las olefinas C7-Cs, se
suministré alcohol 2-etilhexilico, obtenido mediante la tecnologia inventiva, al reactor en una
proporcion molar (C7H+4 + CgH16):CsH47OH = 1:(1,1-1,5). El tiempo de contacto de la solucion
de olefinas C7-Cg en alcohol 2-etilhexilico con el catalizador, que es una resina de intercambio
idnico, en este caso el intercambiador cationico, es de 45 a 60 minutos. La masa de reaccion
obtenida en la etapa de eterificacion se dirigi6 a la rectificacion, donde el alcohol 2-etilhexilico
se separo de los éteres terc-heptil 2-etilhexilico y terc-octil 2-etilhexilico obtenidos. La tasa de
conversion de olefinas C7-Cs en terc-heptil 2-etil hexil y terc-octil 2-etil hexil éteres excede el
90 %. Se aisldé una mezcla de alcohol 2-etilhexilico y olefinas C7-Cg sin reaccionar en la co-
lumna de rectificacién y se devolvié al proceso a la etapa de eterificacién. Los éteres de terc-
heptil 2-etil hexilo y terc-octil 2-etil hexilo se utilizan para producir combustible diesel, que
comprende en la composicion hidrocarburos que contienen oxigeno en una cantidad de no

menos de 20 % vol.
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Ejemplo 31. Produccién de combustible diésel, que comprende en la composicion hi-

drocarburos que contienen oxigeno en la cantidad de no menos del 20 % vol.

Para producir combustible diésel que comprenda en la composicion hidrocarburos que
contengan oxigeno en una cantidad no inferior al 20 % vol., es necesario utilizar la fraccion de
parafina C19-C24 obtenida mediante la tecnologia inventiva. Ademas, para producir dicho com-
bustible diésel, es necesario usar terc-heptil butil y terc-octil butil éteres, asi como terc-heptil
2-etil hexil y terc-octil 2-etil hexil éteres. Los métodos para producir dichos éteres se describen

en los Ejemplos 28 y 30.

La fraccion de parafina, que contenia hidrocarburos C19-C24, se mezcld con terc-heptil
butil y terc-octil butil éteres, asi como terc-heptil 2-etil hexil y terc-octil 2-etil hexil éteres. La
mezcla se realizé de una manera que proporciona el cumplimiento de las propiedades de las
mezclas de hidrocarburos resultantes con los requisitos de las normas actuales para el com-
bustible para motores diésel. La concentracion preferida para los combustibles diésel produ-
cidos por la tecnologia inventiva y que comprenden dichos éteres es de 10 % a 20 % en
volumen del total de todos los éteres en la mezcla final con parafinas C19-C24. La Tabla 9
muestra las principales propiedades del combustible diesel, que contiene no menos del 20 %

en volumen de hidrocarburos que contienen oxigeno.

Tabla 9. Propiedades del combustible diésel del Ejemplo 31

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para el
combusti-
ble diésel
del Ejem-
plo 31

Numero de cetano EN ISO 5165 Min 51
59,8

indice de cetano (calculado) EN ISO 4264 Min 46
66,2

Densidad a 15 °C ENISO 12185 | kg/m3 820 - 845
820,8

Contenido monoaromatico SS-EN 12916 | % vol Maximo 8,0 |<0,1

Micro residuo de carbono (10 %) | ISO 10370 % masa Maximo 0,30 | < 0,02

Composicion fraccionaria: EN ISO 3405

recuperado a 250 °C, EN ISO 3405 | % vol Maximo 65
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Tabla 9. Propiedades del combustible diésel del Ejemplo 31

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para el
combusti-
ble diésel
del Ejem-
plo 31
33,3

recuperado a 350 °C, ENISO 3405 | % vol Min 85
> 98,5

95 % vol. recuperado a una tem- | EN ISO 3405 |°C Maximo 360

peratura 314.,8

Contenido de azufre EN ISO 20846 | mg/kg Maximo 10 |<2

Punto de inflamacion ENISO 2719 |°C Min 55
88,0

Contenido de ceniza EN ISO 6245 | % masa Maximo < 0,001

0,010

Contenido de agua EN ISO 12937 | % masa Maximo 11

0,020

Materia particulada EN 12662 mg/kg Maximo 24 | 16

Corrosion de la banda de cobre |EN ISO 2160 | calificacion | clase 1
1A

Punto de taponamiento de filtra- | EN 23015 °C Max menos

cion en frio 38 menos 40

Punto de nube EN 116 °C Max menos

28 menos 39

Viscosidad@ 40°C, ENISO 3104 | mm2/c 1,500 -4,000 | 2,988

Estabilidad a la oxidacion 20 h |EN ISO 12205 | g/m3 Maximo 25 |22

Cicatriz de desgaste HFRR (lu- | ISO 12156 Mm Maximo 460 | 419

bricidad)

Ejemplo 32. Obtencion de un queroseno 100 % bioldgico a partir de etanol, en pleno

cumplimiento de todos los requisitos de la norma vigente Jet A1.

Una mezcla de alcoholes terc-amilo, terc-hexilo, terc-heptilo y terc-octilo en una rela-
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cion molar de 1:1:1:1 se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al,O3 a una tempe-
ratura de 100 a 150 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa. La mezcla resultante de olefinas
(CsHqp + CeH12 + C7H14 + CgH16) se separa del agua y se suministra a una temperatura de 100
a 150 °C y una presion de 1,0 a 2,0 MPa a un reactor de flujo continuo, donde se carga el
catalizador, que es una resina de intercambio idnico, en este caso el intercambiador catidnico
Amberlite 15. En estas condiciones, los pentenos, hexenos, heptenos y octenos se oligomeri-
zan produciendo olefinas C1o-C4. Los pentenos, hexenos, heptenos y octenos sin reaccionar
se destilan de la masa de reaccién obtenida por oligomerizacion y se devuelven al proceso.
La masa de reaccion, libre de la fuente de pentenos, hexenos, heptenos y octenos, se dirige
para la hidrogenacién a un reactor de flujo continuo, donde se carga el catalizador que con-
siste en los éxidos NiO, CuO y Cr.0O3 en una proporcion molar de 1:1:1. Junto con los produc-
tos de oligomerizacién, se suministra hidrogeno al reactor de hidrogenacion a una temperatura
de 120 a 150 °C y una presion de 4,0 a 5,0 MPa. En el curso de la hidrogenacion, los com-
puestos insaturados C10-C24 obtenidos en la etapa de oligomerizacion se convierten en para-
finas C10-C2s. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion se dirige a la recti-
ficacion, donde se separa en fracciones de queroseno y diesel, libres de compuestos aroma-

ticos.

Los hidrocarburos insaturados C,-Cs obtenidos en la etapa de deshidratacién de los
correspondientes alcoholes C,-Cs se suministran al reactor de aromatizacion. La aromatiza-
cion de los hidrocarburos insaturados se lleva a cabo a una temperatura de 350 a450° Cy
una presion de 0,5 a 2,0 MPa en un reactor de operacién continua en presencia del catalizador
heterogéneo de la invencion que contiene zeolita, que comprende al menos 93 % de ZSM-5
modificado por 3,5 a 7,0 % de Zn. En el curso de la aromatizacion, los hidrocarburos insatu-
rados C2-Cs se convierten en compuestos aromaticos C7-C12. La masa de reaccion obtenida
en la etapa de aromatizacion se aisla de los productos gaseosos, que son una mezcla de
hidrogeno y parafinas C1-Cy4, y se dirige a la rectificacidon, donde se separa en dos fracciones:
Hidrocarburos aromaticos C7-Cs e hidrocarburos aromaticos Cge-C12. Los hidrocarburos aro-
maticos C7-Csg se utilizan para producir gasolina, mientras que los hidrocarburos aromaticos
Co-C12 se utilizan para producir queroseno. La fraccion de parafinas de queroseno C11-Cs
aislada de parafinas C10-C24 se mezcla con los compuestos aromaticos de tal manera que la
concentracion de los hidrocarburos aromaticos en la composicion final de queroseno esta en
el intervalo de 8 % vol. a 25 % vol. La Tabla 10 muestra las principales propiedades del que-
roseno 100 % biolégico producido a partir de etanol, que cumple plenamente con todos los

requisitos del estandar actual Jet A1.
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Tabla 10. Propiedades de Jet del Ejemplo 32

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para Jet
del Ejem-
plo 32

Numero de acido ASTM D 3242 |mg Koh/g |Max. 0,015 | 0,007

Densidad a 15 °C ASTM D 4052 | kg/m3 775 - 840
789,5

Contenido monoaromatico ASTM D 1319 | % volumen | Min 8 Max 25
9,8

Contenido de poli aromaticos EN12916 % P/P <0,1

Olefinas ASTM D 1319 | % vol
1,8

Destilacion IBP ASTM D 86 °C 169,9

Temperatura @ 10 % rec. ASTM D 86 °C Maximo 205 | 183,1

Temperatura @ 20 % rec. ASTM D 86 °C 187,2

Temperatura @ 50 % rec. ASTM D 86 °C 2014

Temperatura @ 90 % rec. ASTM D 86 °C 223,0

Destilacion FBP ASTM D 86 °C Maximo 300 |235,3

Residuo ASTM D 86 % vol Maximo 1,5 | 1,5

Pérdida ASTM D 86 % vol Maximo 1,5 |0,2

Contenido de azufre ASTM D 5453 | mg/kg Maximo 0,3
<01

Punto de inflamacién Abel ASTM D 56 °C Min 38
51,0

Punto de congelacion ASTM D 2386 |°C Max menos <

47 menos 85

Goma, existente ASTM D 381 mg/100 ml | Maximo 7 <A1

Punto de humo ASTM D 1322 | mm Min 25 35

Reaccion de agua ASTM D 1094
1b

indice de separaciéon de agua|ASTM D 3948 Min 85 97

(MSEP)

Laboratorio de contaminantes | ASTM D 5452 | mg/l Méaximo 10

particulados Prueba 0,36

Corrosién de la banda de cobre |ASTM D 130 | 2h/100°C |clase 1
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Tabla 10. Propiedades de Jet del Ejemplo 32

Propiedad Método Unidad Limite Resultado
para Jet
del Ejem-
plo 32
1A

Color (Saybolt) ASTM D 156 Min 25 30

Conductividad (sin agente anti-| ASTM D 2624 | pS/m Maximo 600 | <1

estatico)

JFTOT 2,5h 260°C ASTM D 3241 | mm Hg Maximo 25 | <1

Calificacion JFTOT ASTM D 3241 | nm Maximo 85 |9

JFTOT ASTM D 3241 |'ml 447

JFTOT ASTM D 3241 |°C Min 325 325

BOCLE ASTM D 5001 | WSD mm | Maximo 0,85
0,69

Energia especifica ASTM D 3338 | MJ/kg Min 42,8
43,75

Viscosidad@-20 °C ASTM D 445 mm2/s Maximo 8,0 |4,893
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