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DESCRIPCION

Proceso de alquilacion que usa un catalizador que comprende zeolitas que contienen tierras raras y un metal de
hidrogenacion

El término «alquilacién» se refiere a la reaccion de un compuesto alquilable, tal como un hidrocarburo aromatico o
saturado, con un agente de alquilacion, tal como una olefina. La reaccion es de interés porque hace posible la
obtencion de, a través de la alquilacién de isobutano con una olefina que contiene de 2 a 6 de atomos de carbono,
un alquilato que tiene un indice de octano alto y que hierve en el intervalo de gasolina. A diferencia de la gasolina
obtenida por craqueo de fracciones de petréleo mas pesadas, tales como gasdleo de vacio y residuos atmosféricos,
la gasolina obtenida por alquilacion esta esencialmente libre de contaminantes tales como azufre y nitrégeno, y de
este modo tiene caracteristicas de combustiéon limpia. Sus altas propiedades antidetonantes, representadas por el
alto indice de octano, disminuyen la necesidad de afiadir compuestos antidetonantes nocivos para el medio
ambiente tales como compuestos aromaticos o plomo. Ademas, a diferencia de la gasolina obtenida por reformado
de nafta o por craqueo de las fracciones de petréleo mas pesadas, el alquilado contiene pocos o ningin compuesto
aromatico u olefinas, que ofrece ventajas para el medio ambiente adicionales.

La reaccion de alquilacion esta catalizada por acido. El equipo de proceso de alquilacién convencional hace uso de
catalizadores de acido liquido tal como acido sulfdrico y acido fluorhidrico. El uso de tales catalizadores de acido
liquido supone un amplio intervalo de problemas. Por ejemplo, el acido sulfurico e fluorhidrico son ambos altamente
corrosivos, de manera que el equipo usado tiene que cumplir con los estrictos requisitos de servicio. Puesto que la
presencia de materiales altamente corrosivos en el combustible resultante es objetable, el acido restante debe
retirarse del alquilado. Ademas, debido a las separaciones de fase liquida que deben realizarse, el proceso es
complicado y caro. Ademas, siempre existe el riesgo de que sustancias tdxicas tales como el fluoruro de hidrégeno
sean emitidas al medio ambiente.

El documento US 3.851.004 divulga que la actividad de catalizadores zeoliticos de alquilaciéon de hidrocarburos es
sostenible durante periodos muy largos a niveles comercialmente factibles empleando un agente de hidrogenacion
de metal del grupo VIIl como un constituyente de la composicion de catalizador e hidrogenando periédicamente la
composicion de catalizador con una solucién de hidrégeno en un disolvente de hidrocarburo. EI documento no
divulga la presencia de metales de tierras raras en el catalizador.

El documento WO 98/23560 A1 describe un proceso para la alquilacién de hidrocarburos en el que se hace
reaccionar un compuesto organico alquilable con un agente de alquilacién para formar un alquilado en presencia de
un catalizador que comprende una funcion de hidrogenacion y un constituyente de acido soélido, sometiéndose el
catalizador de manera intermitente a una etapa de regeneracion poniéndose en contacto con la alimentacién que
contiene un hidrocarburo saturado e hidrégeno, llevandose a cabo dicha regeneracion al 90 % o menos del ciclo
activo del catalizador, definiéndose el ciclo activo del catalizador como el tiempo desde el inicio de la alimentaciéon
del agente de alquilacion hasta el momento en que el 20 % del agente de alquilacién deja la seccion del reactor que
contiene catalizador sin convertirse, sin contar la isomerizacion dentro de la molécula. El catalizador empleado en el
proceso no contiene tierras raras.

La presente invencion proporciona un proceso de alquilacion mejorado que utiliza un catalizador de acido sélido que
comprende una zeolita que contiene tierras raras y un metal de hidrogenacion, tal como se define en la
reivindicacion 1.

El contenido de agua del catalizador varia del 1,5 % en peso al 6 % en peso, en una realizacion varia del 1,8 % en
peso al 4 % en peso, y en ofra realizacion varia del 2 % en peso al 3 % en peso. El contenido de agua del
catalizador se define como su contenido de agua durante el uso en el proceso de alquilaciéon y se mide mediante la
determinacion de la pérdida de peso al calentar el catalizador durante dos horas a 600 °C (pérdida por calcinacion o
LOI 600).

El catalizador comprende ademas un metal de hidrogenacion seleccionado entre platino, paladio, y mezclas de los
mismos. La cantidad de metal de hidrogenacion dependera de su naturaleza. El catalizador generalmente contendra
en el intervalo del 0,01 al 2 % en peso del metal. En una realizacién, varia del 0,1 al 1 % en peso, calculado como
metal y basado en el peso total del catalizador.

El catalizador comprende ademas un acido solido. Segun la invencion, los acidos sélidos son zeolitas Y, incluyendo
zeolitas H-Y y zeolitas USY. También pueden emplearse las mezclas de acidos sélidos. Segun la invencion, el acido
solido es zeolita Y con un tamafio celular unitario de 24,56-24,72 angstrom.

El componente de acido sdlido del catalizador comprende tierras raras, es decir, un elemento elegido entre la serie
lantanidos. En una realizacion, las tierras raras varian del 0,5 % en peso al 32 % en peso. En otra, las tierras raras
varian del 2 % en peso al 9 % en peso. En otra mas, las tierras raras varian del 4 % en peso al 6 % en peso. Todas
las referencias en el presente documento a tierras raras en % en peso se calculan como 6xidos de tierras raras
sobre una base seca (600 °C, 1 hora).
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El/los elemento/s de tierras raras pueden intercambiarse en el componente de acido sdélido por medios
convencionales. En una realizacion, el componente de acido sélido es una zeolita Y intercambiada con lantano.

Durante el proceso de intercambio del sodio de componente de acido sdlido, el sodio (Na+) se retira del catalizador.
El componente de acido solido contiene menos del 1,5 % en peso de NaO. En otra, menos del 1,0 % en peso de
NaO. En otra mas, menos del 0,6 % en peso de NaO, todo calculado sobre una base seca (600 °C, 1 hora).

El catalizador puede comprender adicionalmente un material de matriz. Los ejemplos de materiales de matriz
adecuados son alimina, silice, titania, zirconia, arcillas, y mezclas de los mismos. Los materiales de matriz que
comprenden alimina son generalmente preferidos. En una realizacion, el catalizador comprende del 2 % en peso al
98 % en peso del acido solido y del 98 % en peso al 2 % en peso del material de matriz, basado en el peso total del
acido solido y el material de matriz presente en el catalizador. En otra realizacion, el catalizador comprende del 10 %
en peso al 90 % en peso del acido sélido y del 90 % en peso al 10 % en peso del material de matriz, basado en el
peso total del acido sélido y el material de matriz contenido en el catalizador. En otra realizacion, el catalizador
comprende del 10 % en peso al 80 % en peso de material de matriz y el resto acido sélido. En otra realizacion mas,
el catalizador comprende del 10 % en peso al 40 % en peso de material de matriz y el resto acido solido, basado en
el peso total del acido sélido y el material de matriz contenido en el catalizador.

El catalizador preferentemente no contiene ningin componente de halégeno.

En una realizacion, el catalizador comprende particulas de catalizador donde la relacion entre (i) el volumen en los
poros de catalizador con un diametro de 40 a 8.000 nm (en el presente documento denominados «macroporos») y
(i) la longitud especifica de las particulas de catalizador esta en el intervalo de 0,01 a 0,90 ml/(g*mm), y donde el
catalizador tiene un volumen de poros total de al menos 0,20 ml/g.

La longitud especifica de una particula de catalizador se define como la relacién entre el volumen geométrico y la
superficie geométrica de la parte solida de esta particula de catalizador. La determinacion del volumen geométrico y
de la superficie geométrica es conocida por el experto en la materia y puede llevarse a cabo, por ejemplo, tal como
se describe en el documento DE 2354558.

El volumen de los macroporos, asi como el volumen de poros total, se determina mediante intrusién de mercurio
sobre la base de la ecuacion de Washburn que cubre poros con un diametro de 3,6-8.000 nm.

En una realizacion, la relacion entre el volumen en macroporos y la longitud especifica esta por encima de 0,20
ml/(g*mm), y en otra por encima de 0,30 ml/(g*mm). En otra realizacién mas, la relacion esta por encima de 0,40
ml/(g*mm), pero por debajo de 0,80 ml/(g*mm).

En una realizacion, el catalizador tiene un volumen de poros total de al menos 0,23 ml/g y en otra de al menos 0,25
ml/g.

En una realizacion, las particulas de catalizador tienen una longitud especifica de al menos 0,10 mm, en otra de al
menos 0,16 mm, y en otra mas de al menos 0,20 mm. En otra realizacion, el limite superior de la longitud especifica
se encuentra en 2,0 mm, en otra en 1,0 mm, y en otra mas en 0,6 mm.

El volumen de poros en macroporos en una realizacion del catalizador es de al menos 0,05 ml/g, en otra de al
menos 0,08 ml/g. En una realizacion, el limite superior del volumen de poros en macroporos esta por debajo de 0,30
ml/g, en otra por debajo de 0,25 ml/g.

Las particulas del catalizador pueden tener muchas formas diferentes, incluyendo esferas, cilindros, anillos, y
polilébulos simétricos o asimétricos, por ejemplo, trildbulos y tetraldbulos.

En una realizacién, las particulas de catalizador tienen un diametro de particula promedio de al menos 0,5 mm, en
otra realizaciéon de al menos 0,8 mm, y en ofra realizacion mas de al menos 1,0 mm. En ofra realizacion, el limite
superior del diametro de particula promedio se encuentra en 10,0 mm, en otra en 5,0 mm, y en otra realizacion mas
en 3,0 mm.

El catalizador usado en el proceso segun la invencion se prepara mediante al ajuste del contenido de agua. Por
ejemplo, el constituyente de acido sdélido puede mezclarse con un material de matriz, para formar particulas
portadoras, seguido de calcinacion de las particulas. La funcion de hidrogenacion puede, por ejemplo, incorporarse a
la composicion de catalizador mediante la impregnacion de las particulas portadoras con una solucién de un
componente de metal de hidrogenacion. Después de la impregnacion, el catalizador puede calcinarse.

En una realizacion, el catalizador se reduce a una temperatura en el intervalo de 200 a 500 °C en un gas reductor tal
como hidrégeno. En otra realizacion, el catalizador se reduce a una temperatura en el intervalo de 250 a 350 °C. La
reduccion puede realizarse antes del ajuste del contenido de agua, después de la adicidon de agua al catalizador y/o
mediante el uso de la reduccion como un modo para ajustar el contenido de agua. En una realizacion, la reduccion
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se realiza antes del ajuste del contenido de agua. En otra, la reduccion se realiza después del secado del catalizador
en un gas seco y no reductor (tal como nitrégeno, helio, aire, y similares).

El contenido de agua del catalizador puede ajustarse mediante diversos métodos, tal como se describe en el
documento PCT/EP2005/000929. Tales métodos se ejemplifican mas adelante como Métodos 1, 2 y 3.

El Método 1 implica el aumento de la LOI de un catalizador mediante la exposicion del catalizador a agua. Esto
puede lograrse mediante la exposicion del catalizador a una atmdsfera que contiene agua, por ejemplo, aire a
condiciones ambientales. Las realizaciones de este método incluyen la exposicion de un catalizador reducido a
agua hasta que se logra la LOI deseada, exposicion de un catalizador no reducido a agua hasta que se logra una
LOI por encima del nivel deseado, seguido de la reduccién del catalizador, disminuyendo de este modo la LOI
hasta el nivel deseado, exposicion de un catalizador reducido a agua hasta que se logra una LOI por encima del
nivel deseado, seguido del tratamiento del catalizador en una atmdsfera inerte o reductora, disminuyendo de este
modo la LOI hasta el nivel deseado, y reduciendo el catalizador en un hidrogeno y una atmdsfera que contiene
agua.

El Método 2 implica la disminuciéon de la LOI de un catalizador existente hasta el nivel deseado mediante la
reduccion de un catalizador no reducido con una LOI por encima del nivel deseado.

El Método 3 implica la adicidon de agua in situ mediante el inicio del proceso de alquilacion con un catalizador que
tiene una LOI por debajo del nivel deseado y mediante la adicion de agua a la unidad de alquilacién durante el
procesamiento, por ejemplo, mediante la adiciéon de agua a la alimentacion de hidrocarburo, mediante la
degeneracion del catalizador en una atmoésfera que contiene agua y/o mediante la exposicion del catalizador
regenerado a una atmdsfera que contiene agua.

También puede emplearse una combinacién de dos o mas de los métodos anteriores.

El hidrocarburo que es va a alquilar en el proceso de alquilacion es isobutano. El agente de alquilaciéon es una
olefina o mezcla de olefinas que tiene de 2 a 6 atomos de carbono. En una realizacion, el proceso de alquilacion
consiste en la alquilacién de isobutano con butenos.

Como sera evidente para el experto en la materia, el proceso de alquilacion puede adoptar cualquier forma
adecuada, incluyendo los procesos de lecho fluidizado, los procesos de suspension, y los procesos de lecho fijo. El
proceso puede llevarse a cabo en varios lechos y/o reactores, cada uno con adicién separada de agente de
alquilacién si es deseable. En tal caso, el proceso de la invencion puede llevarse a cabo en cada lecho o reactor
separado.

Tal como se ha mencionado anteriormente, el agua puede afiadirse durante el proceso con el fin de aumentar la LOI
del catalizador hasta el nivel deseado. Esta agua puede introducirse durante la reaccion de alquilacion mediante, por
ejemplo, la alimentacion de hidrocarburo o la alimentacion de agente de alquilacion. Como alternativa, el catalizador
puede hidratarse mediante el uso de una atmésfera que contiene agua durante las etapas de regeneracion (suave)
opcionales descritas mas adelante, o mediante el contacto del catalizador con agua en una etapa de hidratacion
intermedia separada. Pueden aplicarse procedimientos similares para rehidratar el catalizador una vez que su LOI
ha disminuido durante el procesamiento (es decir, durante la reaccion de alquilacion y/o regeneracion).

Las condiciones de proceso adecuadas son conocidas por el experto en la materia. Preferentemente, se aplica el
proceso de alquilacion tal como se divulga en el documento WO 98/23560. Las condiciones de proceso aplicadas en
el proceso presente se resumen en la siguiente Tabla:

Intervalo de temperatura | Intervalo de presion en| Relacién molar de hidrocarburo respecto a

[°C] MPa [bar] agente de alquilacion
Preferido -40 - 250 ggr]' 10MPa[1-100 | 5.4 _5000:1
Mas preferido | 20 - 150 gfr]' 4MPa[5-40 | 5.1 1.000:1
Lo mas 65 - 95 1,5-3MPa[15-30 | 4504 _750:1
preferido bar]

Opcionalmente, el catalizador puede someterse a regeneracion a alta temperatura con hidrogeno en la fase
gaseosa. Esta regeneracion a alta temperatura puede llevarse a cabo a una temperatura de al menos
aproximadamente 150 °C, en una realizacion, la regeneracion se lleva a cabo de aproximadamente 150 °C a
aproximadamente 600 °C, y otra de aproximadamente 200 °C a aproximadamente 400 °C. Para mas detalles de
este procedimiento de regeneracion, se hace referencia al documento WO 98/23560 y, en particular, a la pagina 4,
lineas 12-19, La regeneracion a alta temperatura puede aplicarse periddicamente durante el proceso de alquilacion.
Si como resultado de la regeneracion a alta temperatura el contenido de agua del catalizador ha disminuido por
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debajo del nivel deseado, el catalizador puede rehidratarse durante el proceso de los modos descritos anteriormente.

Ademas del tratamiento de regeneracion a alta temperatura, puede aplicarse una regeneracion mas suave durante el
proceso de alquilacién, tal como se describe en el documento WO 98/23560, en particular, la pagina 9, linea 13 a
pagina 13, linea 2.

Durante el proceso de alquilacion, el catalizador se somete de manera intermitente a una etapa de regeneracion
mediante el contacto con una alimentacién que contiene un hidrocarburo e hidrégeno, llevandose a cabo dicha
regeneracion al 90 % o menos del ciclo activo del catalizador, al 60 % o menos en otra realizacion, al 20 % o menos
en otra realizacion mas, y al 10 % o menos en otra realizacion. El ciclo activo del catalizador se define en el presente
documento como el tiempo desde el inicio de la alimentacion del agente de alquilacion hasta el momento en que, en
comparacioén con el agente de alquilacion afiadido a la seccion de reactor que contiene el catalizador, el 20 % del
agente de alquilacién deja la seccion de reactor que contiene el catalizador sin convertirse, sin contar la
isomerizacién dentro de la molécula.

La preparacion de un catalizador para la presente invencion comprende las etapas de: a) calcinacion de las
particulas que contienen acido solido a una temperatura en el intervalo de 400 a 500 °C; b) incorporacioén de platino
y/o paladio a las particulas calcinadas para formar particulas que contienen metal noble; y c) calcinaciéon de las
particulas que contienen metal noble a una temperatura en el intervalo de 350 a 500 °C.

El rendimiento en las reacciones de alquilacion de catalizadores de la presente invencién puede mejorarse
adicionalmente si las etapas de calcinacion antes y después de la incorporacién del componente de hidrogenacion
se llevan a cabo ambas en una ventana de temperatura especifica.

Las particulas que contienen acido sdlido se calcinan en la etapa a) a una temperatura en el intervalo de 400 a
500 °C, en otra realizacion en el intervalo de 450 a 500 °C, y en otra realizacién mas en el intervalo de 460 a 500 °C.
La velocidad de calentamiento varia de 0,1 a 100 °C/min, y en una realizacion de 0,5 °C a 50 °C/min, y en otra
realizacion de 1 a 30 °C/min. La calcinacion se realiza durante 0,01 a 10 horas, y en una realizacion durante 0,1 a 5
horas, y en ofra realizacién durante 0,5 a 2 horas. Puede realizarse en un flujo de aire y/o gas inerte (por ejemplo,
nitrégeno). En una realizacion, este flujo de gas es seco.

En otra realizacién, las particulas que contienen acido sodlido se secan antes de calcinarse. Este secado puede
realizarse a una temperatura de 110 a 150 °C.

La calcinacion puede realizarse en cualquier equipo, tal como un reactor de lecho fijo, un calcinador de lecho
fluidizado, y un calcinador de tubo giratorio.

El metal de platino y/o paladio se incorpora después a las particulas que contienen acido soélido calcinadas en la
etapa b). En una realizacién, esto se realiza mediante impregnacion o intercambio i6nico competitivo de las
particulas que contienen acido solido usando una solucion que comprende dichos iones de metal noble y/o sus
complejos y (opcionalmente) iones de NH4+.

Dichos metales nobles son platino, paladio, y combinaciones de los mismos. En otra realizacion, al menos uno de los
metales nobles es platino. Las sales de metal noble adecuadas incluyen nitratos, cloruros, y nitratos de amonio de
los metales nobles o sus complejos (por ejemplo, complejos de NH3).

Las particulas que contienen metal noble resultantes se calcinan después a una temperatura en el intervalo de 350-
500 °C en la etapa c). En una realizacion, las particulas se calcinan de 400 a 500 °C, y en otra de 450 a 500 °C. Esta
temperatura se puede lograr mediante el calentamiento de las particulas de 0,1 a 100 °C/min hasta el valor final
deseado entre 350 y 500 °C. En una realizacion, se calientan de 0,5 a 50 °C/min, en otra de 1 a 30 °C/min. La
calcinacion se realiza durante 0,01 a 10 horas, y en una realizacion durante 0,1 a 5 horas, y en otra durante 0,5 a 2
horas. La calcinacién puede realizarse en un flujo de aire y/o gas inerte (por ejemplo, nitrégeno). En una realizacion,
este flujo de gas es seco.

Opcionalmente, se aplica una etapa de secado separado entre las etapas (b) y (c). Como alternativa, las particulas
que contienen metal noble se secan durante la etapa de calcinacién. También opcionalmente, un reposo de 15-120
minutos se introduce a una temperatura de 200 a 250 °C.

Después de la etapa de calcinacion (c), las particulas de catalizador resultantes pueden reducirse a un intervalo de
temperatura de 200 a 500 °C, en una realizacion de 250 a 350 °C, en un gas reductor tal como hidrégeno.

Ejemplos

Rendimiento de catalizador qgue comprende iones de tierras raras en comparacion con el catalizador de referencia
sin iones de tierras raras (RE):
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La zeolita Y convencional de referencia sin iones de tierras raras se preparé mediante una ruta convencional, es
decir, se prepardé (SAR 5.5) la zeolita Y de sodio (NaY) seguido del intercambio i6énico con iones de NH4*( Na>O
restante tipicamente de aproximadamente el 4 % en peso), vaporizacion de aproximadamente 575 a
aproximadamente 625 °C dando como resultado un ap de aproximadamente 24,53-24,57 A, un segundo intercambio
idnico con iones de NH.* (Na2O restante tipicamente de aproximadamente el 1 % en peso), vaporizacion adicional
de aproximadamente 500 a aproximadamente 550 °C dando como resultado un ap de aproximadamente 24,44-24,52
A, lixiviacion de &cido con H2SO4 o HCI a una temperatura de aproximadamente 80 °C para aumentar la SAR a
granel (SAR se define como la relacion de SiO2 y AI203 (mol/mol) presente en el material de zeolita) de
aproximadamente 6 a aproximadamente 12 (Na-O tipicamente disminuye hasta aproximadamente el 0,2 % en peso),
y secado.

Las zeolitas de la invenciéon se preparan segun procedimientos similares que usan los mismos materiales de partida,
sin embargo, los NH4* asi como los iones de tierras raras, se usan en la primera etapa de intercambio y la
temperatura de vaporizacion es de 400 a 500 °C. A esta baja temperatura de vaporizacion, se forma menos alumina
no estructural y no se requiere la lixiviacion del acido. Por tanto, después del primer tratamiento de vapor, solo se
necesita el intercambio con iones de NH4* y después se seca la zeolita. Sin embargo, pueden emplearse las etapas
de vaporizacién multiple y de intercambio idénico con iones de NH4* si es necesario para lograr un contenido
adecuado de ap y Na2O. En una realizacion, NaO varia del 0,2 al 1 % en peso, ap varia de 24,58-24,68 angstrom y
las tierras raras varian del 2 al 9 % en peso.

En otra realizacion, el contenido de NazO es inferior al 0,7 % en peso, ap varia de 24,60-24,66 angstrom y las tierras
raras varian del 4 al 6 % en peso.

También se prepar6 una zeolita con aproximadamente el 15 % en peso de tierras raras. En este caso se siguio el
procedimiento de la invencion, pero no se afadieron iones de NH4+ en la primera etapa de intercambio.

Los catalizadores de alquilacion sometidos a ensayo tenian las siguientes composiciones y propiedades: del 60 al
80 % de la zeolita descrita anteriormente, del 20 al 40 % de alimina, del 0,15 al 0,5 % de platino, la longitud de
particula promedio varia de 2 a 6 mm, la relacidon longitud/diametro promedia varia de 1 a 7,5, el diametro de
particula varia de 0,5 a 3 mm, y la resistencia a la trituracion varia de 0,68 a 4,54 kg/mm.

Procedimiento de ensayo general:

Un reactor de reciclado de lecho fijo, tal como se describe en el documento WO 9823560, que se incorpora en el
presente documento por referencia en su totalidad, que tiene un diametro de 2 cm, se cargd con una mezcla 1:1
volumen/volumen de 38,6 gramos de extruidos de catalizador (sobre una base seca, es decir, el peso real corregido
para el contenido de agua) y particulas de carborundo (malla 60). En el centro del tubo de reactor se dispuso un
termopar de 6 mm de diametro. El reactor se lavé con nitrégeno seco durante 30 minutos (21 N1/h). A continuacion,
el sistema se sometié a ensayo para detectar escapes a presion elevada, después de lo cual se ajusto la presion a
2,1 MPa (21 bar) y el flujo de nitrogeno a 21 N1/h. La temperatura de reactor se elevd después a 275 °C a una
velocidad de 1° C/min, se reemplazé nitrégeno a 275 °C por hidrogeno seco y el catalizador se redujo a 275 °C.

Como alternativa, en caso de regeneracion a alta temperatura de la misma muestra de catalizador entre ejecuciones,
después del drenaje y del lavado del reactor con hidrégeno para retirar los hidrocarburos mientras se mantiene la
temperatura de reaccion de alquilacion, el flujo de hidrogeno se ajusté a 21 N1/h y la temperatura de reactor se elevo
después a 275 °C a una velocidad de 1 °C/min, y el catalizador se regeneré a 275 °C.

Después de 2 horas, la temperatura de reactor se redujo a la temperatura de reaccion de aproximadamente 75 °C.
Durante el enfriamiento, se afiadi® agua al flujo de hidrégeno para obtener una LOI del catalizador de
aproximadamente el 2-4 % en peso (la LOI del catalizador se define como la pérdida de peso del catalizador
después del calentamiento durante dos horas a 600 °C).

La corriente de hidrogeno se detuvo con la obtencion de la temperatura de reacciéon. El isobutano que contiene
aproximadamente el 2,5-3 % en peso de alquilado (afiadido para acelerar la velocidad de desactivacion, la
composicion del alquilado afiadido es similar al alquilado producido mediante el proceso en las condiciones
descritas) y aproximadamente el 1 % en moles de hidrégeno disuelto se suministré al reactor a una velocidad de
aproximadamente 4,0 kg/h. Aproximadamente el 95-98 % de la mezcla de isobutano/alquilado se aliment6 de nuevo
al reactor. Aproximadamente el 2-5 % se drend para el andlisis. Tal cantidad de mezcla de isobutano/alquilado se
suministré al reactor para asegurar una cantidad constante de liquido en el sistema. Cuando el sistema se habia
estabilizado, se detuvo la adicién de hidrégeno y se le afadio tal cantidad de cis-2-buteno para dar una WHSV de
cis-2-buteno de 0,16 o superior. El caudal global de liquido en el sistema se mantuvo a aproximadamente 4,0 kg/h.
La relacién en peso de isobutano respecto a cis-2-buteno en la entrada de reactor era de aproximadamente 500-
650. La presion en el reactor ascendio a aproximadamente 2,1 MPa (21 bar). La concentracion de alquilado total del
flujo de reciclado de hidrocarburo (del alquilado afiadido y producido) se mantuvo a aproximadamente el 6,5-7,5 %
en peso durante el ensayo mediante el control del flujo de drenaje para analisis.
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Cada vez, después de 1 hora de reaccion, el catalizador se regeneré6 mediante lavado con mezcla de
isobutano/alquilado durante 5 minutos, seguido de 50 minutos de regeneracion mediante el contacto con una
solucion de 1 % en moles de H2 en mezcla de isobutano/alquilado, y después mediante lavado con mezcla de
isobutano/alquilado durante 5 minutos mas (siendo 1 hora el tiempo total de lavado y regeneracion). Después de
esta etapa de lavado, se inicié de nuevo la alquilacion.

La temperatura durante las etapas de lavado, la etapa de regeneracion, y la etapa de reaccién era la misma.

El proceso se realiz6 tal como se ha descrito anteriormente y el rendimiento catalitico se midié como una funcién de
tiempo.

El rendimiento estaba caracterizado por la conversién de olefina por paso de reactor y el indice de octanos de
investigacion (RON). EI RON se determind tal como se ha descrito en las paginas 13 y 14 del documento WO
9823560, con la unica excepcion de que se estimé que la contribucién de RON de C9+ total (excluyendo el 2,2,5-
trimetilhexano) era de 84 en lugar de 90.

La conversion de olefina por paso de reactor es la fraccion en peso (como porcentaje) de olefinas que se convierte
entre la entrada y la salida del lecho de catalizador, sin contar la isomerizacion dentro de las moléculas de olefina.

Las Figuras 1, 2 y 3 muestran los resultados de los ensayos de desactivacion acelerada de los catalizadores.

La Figura 1 muestra que, en las mismas condiciones de ensayo (whsv=0,16), el nuevo catalizador (con diversas
cantidades de RE en zeolita) mantiene un nivel de conversion de olefinas superior al catalizador de referencia (sin
RE). La Figura 2 muestra que el nuevo catalizador permite una whsv (0,20) con velocidades de desactivacion
similares en comparacioén con el catalizador de referencia. Por lo tanto, el nuevo catalizador puede operarse a mayor
whsv y, como consecuencia, se necesita menos catalizador para producir una cantidad fija de alquilado, es decir, se
necesita menos catalizador a capacidad constante de una planta de alquilacion. La Figura 3 muestra que el nuevo
catalizador produce alquilado con al menos el mismo RON que se obtiene con el catalizador de referencia. El
catalizador con aproximadamente el 5 % en peso de RE en zeolita combina la estabilidad mas alta con un RON
relativamente alto de alquilado producido.
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para la alquilacion de hidrocarburos donde el isobutano se hace reaccionar con un agente de
alquilacion seleccionado entre alquenos C2-C6 para formar un alquilato en presencia de un catalizador que
comprende un metal de hidrogenacion y un constituyente de acido sélido que contiene tierras raras, sometiéndose el
catalizador de manera intermitente a una etapa de regeneracion poniéndose en contacto con una alimentacion que
contiene un hidrocarburo saturado e hidrégeno, llevandose a cabo dicha regeneracion al 90 % o menos del ciclo
activo del catalizador, definiéndose el ciclo activo del catalizador como el tiempo desde el inicio de la alimentacion
del agente de alquilacion hasta el momento en que, en comparacién con la entrada de la secciéon de reactor que
contiene el catalizador, el 20 % del agente de alquilacion deja la seccion de reactor que contiene el catalizador sin
convertirse, sin contar la isomerizacion dentro de la molécula, donde dicho catalizador se regenera antes de que
haya cualquier disminucion sustancial de actividad de dicho catalizador, donde el metal de hidrogenacion se
selecciona entre platino, paladio y mezclas de los mismos,

donde el constituyente de acido soélido es una zeolita Y preparada mediante un proceso que comprende las etapas
de: preparacion de una zeolita de sodio, intercambio iénico de la zeolita de sodio con iones de tierras raras v,
opcionalmente, iones de NH4* para reducir el Na O hasta aproximadamente el 3-6 % en peso, vaporizacion de la
zeolita a de 400 a 500 °C de manera que ap varia de 24,56 a 24,72 A, intercambio iénico con iones de NH,4* para
reducir el Na;O hasta por debajo del 1,5 % en peso y secado,

y donde el contenido de agua del catalizador varia del 1,5 % al 6 % en peso, medido mediante la determinacion de
la pérdida de peso al calentar el catalizador durante dos horas a 600 °C (pérdida por calcinacion LOI600).

2. El proceso de la reivindicacion 1 donde la zeolita Y se prepara mediante el siguiente proceso:

un proceso que comprende las etapas de preparaciéon de una zeolita de sodio, intercambio idnico de la zeolita de
sodio con iones de tierras raras y, opcionalmente, iones de NH4* para reducir el Na;O hasta el 3,5-4,5 % en
peso, vaporizacion de la zeolita a de 400 a 500 °C de manera que ao varia de 24,58 a 24,68 A, intercambio idnico
con iones de NH4* para reducir el Na;O hasta por debajo del 1,0 % en peso y secado; preferentemente mediante
el siguiente proceso:

un proceso que comprende las etapas de: preparaciéon de una zeolita de sodio, intercambio iénico de la
zeolita de sodio con iones de tierras raras y, opcionalmente, iones de NH4* para reducir el Na;O hasta el 3,5-
4,5 % en peso, vaporizacion de la zeolita a de 400 a 500 °C de manera que ao varia de 24,60 a 24,66 A,
intercambio idnico con iones de NH4* para reducir el Na;O hasta por debajo del 0,7 % en peso y secado.

3. El proceso de una cualquiera de las reivindicaciones 1 o 2 donde el agente de alquilacion comprende alquenos
C3-C5, preferentemente donde el agente de alquilacion es buteno o una mezcla de butenos.

4. El proceso de la reivindicacion 1 o 2 donde la regeneracion se lleva a cabo al i) 60 % o menos del ciclo activo del
catalizador o al ii) 20 % o menos del ciclo activo del catalizador.

5. El proceso de la reivindicacién 1 o 2 donde el catalizador tiene un diametro de particula que varia de 0,75 a 2 mm.

6. El proceso de la reivindicacién 1 o 2 donde el catalizador comprende un metal de hidrogenacion en un portador
que comprende i) el 2-98 % en peso de material de matriz, que comprende preferentemente alimina en ii) el 20-
80 % en peso de material de matriz o el iii) el 20-50 % en peso de material de matriz y el resto constituyente de acido
solido.

7. El proceso de la reivindicacion 1 o 2 donde el metal de hidrogenacion esta presente en una cantidad del 0,01-2 %
en peso, calculado como metal.

8. El proceso de la reivindicaciéon 1 o 2, donde la tierra rara es lantano.

9. El método de una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 8, donde el componente de acido sélido comprende
tierras raras en el intervalo del 2 al 9 % en peso.

10. El proceso de la reivindicacion 1 o 2, donde el hidrocarburo saturado empleado en la regeneracioén es isobutano,
donde la temperatura de regeneracion y/o la presion de regeneracion no difieren en i) mas del 50 % de la
temperatura de reaccion, expresada en Celsius, y la presion de reaccion, respectivamente; ii) en mas del 20 % de la
temperatura de reaccion, expresada en Celsius, y la presion de reaccion, respectivamente; o iii) la regeneracion se
lleva a cabo a sustancialmente la misma temperatura y/o presion como la reaccion.

11. El proceso de la reivindicacion 1 o 2 donde la longitud de la etapa de regeneracion es de 0,1 a 10 veces tan
larga como la longitud de la etapa de reaccion, preferentemente donde la longitud de la etapa de regeneracion es
0,5-2 veces tan larga como la longitud de la etapa de reaccion.

12. El proceso de la reivindicacion 1 o 2 donde la etapa de regeneracion esta precedida por una etapa de lavado con
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un hidrocarburo saturado esencialmente en ausencia de hidrogeno y agente de alquilacién, esta seguida de una
etapa de lavado con un hidrocarburo saturado esencialmente en ausencia de hidrogeno y agente de alquilacién, o
ambos.

13. El proceso de la reivindicaciéon 1 o 2 donde el catalizador se somete periédicamente a una regeneracion a alta
temperatura con hidrégeno en la fase gaseosa a 150-400 °C.

14. El proceso de la reivindicacion 13 donde el catalizador se somete a una regeneracion a alta temperatura con
hidrégeno en la fase gaseosa después de cada 50 regeneraciones con hidrocarburo saturado e hidrégeno.

15. El proceso de la reivindicacion 1 o 2 donde el catalizador se prepara mediante a) calcinacion de zeolita Y que
contiene particulas a una temperatura en el intervalo de 460-500 °C, b) incorporacién de un platino y/o paladio a las
particulas calcinadas para formar particulas que contienen metal noble y c) calcinacién de las particulas que
contienen metal noble a una temperatura en el intervalo de 450-500 °C, donde el metal noble del grupo VIl se
selecciona entre platino, paladio y mezclas de los mismos.

16. El proceso segun la reivindicacion 1 o 2 donde:

el catalizador comprende del 1,8 al 4 % en peso, preferentemente del 2 al 3 % en peso de agua, medido como la
pérdida por calcinacién a 600 °C.

17. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 16, donde el catalizador se prepara mediante la adicion de agua a un
catalizador seco que comprende acido sélido y metal de hidrogenacion antes de su uso en el proceso de alquilacion.
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Conversion por paso de reactor

Figura 1. Conversion relacionada con el % en peso de RE en zeolita
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