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DESCRIPCION

Procesos para preparar composiciones de hidrocarburos

La solicitud de patente reivindica el beneficio de prioridad de la solicitud provisional de los
EE. UU. con num. de serie 62/608,111 presentada el 20 de diciembre de 2017 y la solicitud
provisional de los EE. UU. con nim. de serie 62/599,275 presentada el 15 de diciembre de
2017, cada una de las cuales se incorpora en la presente descripcidon como referencia en su
totalidad.

ANTECEDENTES

La explotacidon de los recursos de gas de pizarra y aceite de pizarra en los Estados
Unidos, y en otro lugar, involucra la produccion de cantidades sustanciales de liquidos de gas
natural (NGL, por sus siglas en inglés), algunas veces denominados condensados. Tales
condensados pueden comprender etano, propano, butano, pentano y hexano, por ejemplo. Si
bien el contenido de metano de gas de pizarra puede usarse como una fuente de gas natural,
maximizar el valor de los componentes “mas pesados” es clave para mantener el rendimiento
de la produccién de gas de pizarra.

El condensado, en este contexto, se separa tipicamente del gas natural,
etano y gas licuado de petréleo (o LPG, por sus siglas en inglés) en plantas de separacion
de gas. El condensado comprende pentano y hexano de cadena lineal y ambos son de
bajo octano y tiene una alta presion de vapor. Como tal, este no es adecuado para usarse,
generalmente, en la piscina de combustible de gasolina. En su lugar, el condensado se usa
como materia prima para los craqueadores a vapor de olefina como una alternativa al etano
o nafta de refineria, en consecuencia impone un valor significativamente mas bajo que el
de la gasolina.

A medida que las refinerias cambian de fuentes mas pesadas de aceite crudo a
aceites crudos mas ligeros, que se originan en depésitos de pizarra, la proporcion de nafta
parafinica ligera generalmente aumenta. Como resultado, la nafta de destilacion directa
producida del fraccionador crudo contiene grandes cantidades de pentano y hexano de cadena
lineal, que tiene un nimero o una unidad de octano relativamente bajo/a y una presion de vapor

relativamente alta. El procesamiento adicional de esta corriente para reducir el contenido de
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azufre mediante el hidrotratamiento reduce, ademas, el contenido de octano como resultado de
la hidrogenacion de especies insaturadas tales como las olefinas.

Un medio por el cual es posible aumentar el contenido de octano es la
isomerizacion para aumentar la proporcion de parafinas ramificadas. Sin embargo, esto
tiene el efecto de aumentar, ademas, la presion de vapor de la corriente y por lo tanto, no
es una ruta viable para uso de la corriente en los materiales de mezcla de gasolina.

La patente de EE. UU. num. 3,960,978 describe las zeolitas (intercambiadas de
cationes) metalizadas, tal como ZSM-5 y ZSM-11, que comprenden metales tales como Zn,
Cr, Pt, Pd, Ni y Re, por ejemplo, en una tecnologia de proceso denominada M-Forming™
(Chen et al., 1986). El entendimiento general es que el intercambio de iones afiade la
capacidad de oligomerizacion a la funcionalidad de aromatizacion dentro de la matriz de zeolita
que se dice y puede permitir la conversion de olefinas de bajo peso molecular, tales como
propileno, en oligémeros y aromaticos, a través de la funcionalidad de deshidrociclizacion del
catalizador. Sin embargo, la industria de refineria de los EE. UU. no ha usado ampliamente
esta tecnologia, presumiblemente ya que no es econémicamente favorable y/o técnicamente
impractica, indebidamente compleja.

También se conocen las aplicaciones del catalizador que involucran
sustancialmente las zeolitas cristalinas. Por ejemplo, la solicitudes de patentes de los EE.
UU. publicadas nums. 2010/0247391, 2010/0249474, 2010/0249480 y 2014/0024870,
describen procesos que usan materiales de alumina de silicio amorfo que contienen
metales Grupo VIl y Grupo VIB para produccion de oligémeros C5+.

En este contexto, es evidente que se necesitan materiales y métodos

mejorados para producir mezclas de hidrocarburos mas valiosas de tales corrientes.

SUMARIO

La presente invencién se relaciona con los materiales y procesos para
preparar una composicién que comprende, por ejemplo, hidrocarburos alifaticos, olefinicos,
ciclicos y/o aromaticos de cinco o mas atomos de carbono por molécula.

En una modalidad no limitante, el proceso comprende proporcionar una
primera mezcla de hidrocarburos que comprende isbmeros de hidrocarburos. El proceso
comprende, ademas, proporcionar un catalizador heterogéneo que comprende pentasil-

zeolita; silice amorfo, alimina amorfa o una combinacion de estos; Zn y/o Cu; y al menos
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un metal intercambiado de la serie de Grupo VIl (que comprende manganeso, tecnecio,
renio y bohrio) en un rango de aproximadamente 0.05 % a aproximadamente 6 % en peso.

Después, la primera mezcla de hidrocarburos se pone en contacto con el
catalizador heterogéneo para formar una segunda mezcla de hidrocarburos que
comprende moléculas que tienen cinco o mas atomos de carbono.

En algunas modalidades no limitantes de cualquiera de los procesos descritos
en la presente descripcion, el proceso puede comprender, ademas, detener la formacion de
la segunda mezcla de hidrocarburos, aislar el catalizador heterogéneo y regenerar el
catalizador heterogéneo para extraer los depdsitos carbonaceos.

En algunas modalidades no limitantes de cualquiera de los procesos descritos
en la presente descripcion, los procesos pueden comprender, ademas, calentar o transferir
calor a la primera mezcla de hidrocarburos usando uno o mas intercambiadores cruzados.

En algunas modalidades no limitantes de cualquiera de los procesos
descritos en la presente descripcion, los procesos pueden comprender, ademas, el uso de
un miembro de extraccion de azufre.

En algunas modalidades no limitantes de cualquiera de los procesos descritos en
la presente descripcion, la primera mezcla de hidrocarburos se obtiene de nafta de destilacion
directa derivada de una unidad de destilacién de aceite crudo o de una gasolina o un condensado
natural.

En algunas modalidades no limitantes de cualquiera de los procesos descritos
en la presente descripcion, los procesos comprenden, ademas, proporcionar una composicion
de gas liquido de petroleo (LPG) que comprende hidrocarburos C3 o C4, o combinaciones de
estos con la primera mezcla de hidrocarburos que comprende isémeros de hidrocarburos C5
o C6 o combinaciones de estos.

En una modalidad no limitante de cualquiera de los procesos descritos en la
presente descripcidn, la presente invencion se relaciona con un proceso para preparar una
composiciéon que comprende hidrocarburos de cadena lineal, olefinicos, ciclicos y/o
aromaticos de cinco o mas atomos de carbono por molécula de acuerdo con la Figura 1.

Los procesos de la presente invencion son utiles para mejorar la nafta ligera
en parafinas, nafténicos y aromaticos de mayor peso molecular. Los productos de nafta
mejorados resultantes producidos por estos procesos son de alto octano y pueden ser
directamente utiles como una materia de mezcla de gasolina o como suministro a un

proceso de extraccion para la produccion de aromaticos.
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BREVE DESCRIPCION DE LAS FIGURAS

La Figura 1 es un diagrama de proceso que ilustra una modalidad no limitante de
conversion de nafta usando un reactor de flujo descendente Multibed de acuerdo con la presente
invencion.

DESCRIPCION DETALLADA

Esta descripcidn se relaciona con los procesos para preparar una
composicién que comprende hidrocarburos alifaticos, olefinicos, ciclicos y/o aromaticos de
cinco o mas atomos de carbono por molécula. En una modalidad no limitante, los procesos
son para preparar una composicion que comprende hidrocarburos alifaticos, olefinicos,
ciclicos y/o aromaticos de seis 0 mas atomos de carbono por molécula. En una modalidad
no limitante, los procesos son para preparar una composicibn que comprende
hidrocarburos alifaticos, olefinicos, ciclicos y/o aromaticos de siete o mas atomos de
carbono por molécula. Los procesos de la presente invencién usan un catalizador fuerte
que puede manejar pequefias cantidades de azufre, una eleccion econémica de un disefio
de reactor de lecho fijo que incluye, preferentemente, al menos dos lechos del catalizador,
y en algunas modalidades, la extraccién de azufre integrado mediante el adsorbente para
cumplir las ultimas especificaciones de azufre de nivel 3 en gasolina.

Los procesos de la presente invencidon comprende proporcionar una primera
mezcla de hidrocarburos que comprende isdmeros de hidrocarburos. En una modalidad no
limitante, la primera mezcla de hidrocarburos comprende isbmeros de hidrocarburos que
contienen cinco a siete atomos de carbono. En algunas modalidades no limitantes, la
primera mezcla de hidrocarburos se obtiene de nafta de destilacion directa derivada de una
unidad de destilacion de aceite crudo o de una gasolina o un condensado natural.

Los procesos de la presente invencidon comprenden, ademas, proporcionar
un catalizador heterogéneo.

El catalizador heterogéneo comprende pentasil-zeolita. En una modalidad no
limitante, la pentasil-zeolita comprende silice/alimina de aluminosilicato cristalino en una
relacion molar de entre aproximadamente 15 y aproximadamente 100. En una modalidad no
limitante, la pentasil-zeolita comprende ZSM5.

En una modalidad no limitante, la pentasil-zeolita se incluye en el catalizador
en un rango entre aproximadamente 1 % a aproximadamente 99 % en peso del catalizador

total. En una modalidad no limitante, la pentasil-zeolita se incluye en el catalizador en un
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rango de entre aproximadamente 20 % a aproximadamente 85 % en peso del catalizador
total. El catalizador heterogéneo comprende, ademas, silice amorfo, alimina amorfa, o una
combinacién de estos. En una modalidad no limitante, la zeolita comprende una mezcla de
silice y alumina.

En una modalidad no limitante, el silice, la alimina o una combinacioén de
estos se incluye en el catalizador en un rango entre aproximadamente 1% a
aproximadamente 99 % en peso del catalizador total.

Ademas, el catalizador heterogéneo comprende Zn, CU o ambos. En una
modalidad no limitante, el Zn, CU o ambos se incluyen en el catalizador en un rango entre
aproximadamente 0.05 % a aproximadamente 3 % en peso del catalizador total.

Ademas, el catalizador heterogéneo comprende al menos un metal
intercambiado de la serie del Grupo VII. En una modalidad no limitante, al menos uno de
los metales de la serie del Grupo VII intercambiado para producir el catalizador
heterogéneo es renio.

En una modalidad no limitante, el metal esta en el rango de aproximadamente
0.05 % a aproximadamente 6 % en peso del catalizador total.

En una modalidad no limitante, el metal esta en el rango de aproximadamente
0.5 % a aproximadamente 6 % en peso.

En una modalidad no limitante, el catalizador heterogéneo se dimensiona
para lograr una velocidad espacial por hora en peso en el rango de aproximadamente
0.01/hora a aproximadamente 100/hora, donde la velocidad espacial por hora en peso se
define como flujo de masa de suministro en kg/h dividida por la masa del catalizador en kg.

En una modalidad no limitante, la primera mezcla de hidrocarburos se pone
en contacto con el catalizador heterogéneo a una temperatura de entre aproximadamente
200 °C y 500 °C, y a una presion de entre 1 barA y 20 barA. Tipicamente, la primera mezcla
de hidrocarburos esta presente como una corriente gaseosa cuando se pone en contacto
con el catalizador.

En una modalidad no limitante, el catalizador usado dentro del proceso
comprende la zeolita ZSM-5 en concentraciones entre 20-85 % en peso, Zn, Cu o tanto Zn
como Cu a una concentracion menor que 3 % en peso y un elemento del Grupo VIl a una
concentracién menor que 5 % en peso, junto con un aglutinante amorfo que comprende
silice y/o alumina. Este catalizador ilustrativo proporciona una alta conversion de pentano

0 hexano en condiciones entre 200-400 °C y a presiones operativas por debajo de 30 barg.
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En una modalidad no limitante, los procesos comprenden, ademas,
proporcionar una corriente de dilucién de la composicion de gas liquido de petréleo (LPG)
que comprende tres y/o cuatro atomos de carbono por molécula con la primera mezcla de
hidrocarburos.

Los procesos comprenden, ademas, poner en contacto la primera mezcla de
hidrocarburos con el catalizador heterogéneo para formar una segunda mezcla de hidrocarburos.
En una modalidad no limitante, la segunda mezcla de hidrocarburos tiene un mayor numero de
octanos lineales. En una modalidad no limitante, la segunda mezcla de hidrocarburos comprende
hidrocarburos que tienen cinco o mas atomos de carbono. En una modalidad no limitante, la
segunda mezcla de hidrocarburos comprende hidrocarburos que tienen seis 0 mas atomos de
carbono. En una modalidad no limitante, la segunda mezcla de hidrocarburos comprende
hidrocarburos que tienen siete 0 mas atomos de carbono.

Como lo entenderan los expertos tras leer esta descripcion, ademas de un mayor
numero de octanos lineales, pueden obtenerse rutinariamente unidades de octano del motor y/o
unidades de octano de investigacion.

En una modalidad no limitante, la segunda mezcla de hidrocarburos tiene una
mayor unidad o numero de octanos lineales y una menor presién de vapor en comparacion
con la primera mezcla de hidrocarburos. En una modalidad no limitante, la segunda mezcla
de hidrocarburos tiene una mayor unidad de octanos de aproximadamente 10 unidades. En
una modalidad no limitante, la segunda mezcla de hidrocarburos tiene una mayor unidad de
octanos de aproximadamente 15 unidades. En una modalidad no limitante, la segunda
mezcla de hidrocarburos tiene una mayor unidad de octanos de aproximadamente 20
unidades. En una modalidad no limitante, la segunda mezcla de hidrocarburos tiene una
mayor unidad de octanos de aproximadamente 25 unidades.

En una modalidad no limitante, el catalizador heterogéneo estd dentro de
uno o0 mas miembros de lecho. De preferencia, como una eleccion econdémica, se usa de
un disefo de reactor de lecho fijo que incluye al menos dos lechos del catalizador.

En una modalidad no limitante, cada miembro de lecho comprende uno o mas
puntos de suministro de la primera mezcla de hidrocarburos.

En una modalidad no limitante, la primera mezcla de hidrocarburos se pone
en contacto con el catalizador heterogéneo usando un miembro de control de temperatura
para controlar la temperatura de la primera mezcla de hidrocarburos. En una modalidad no
limitante, el miembro de control de temperatura se ubica en o alrededor de uno 0 mas puntos

de suministro de la primera mezcla de hidrocarburos.
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En algunas modalidades no limitantes, los procesos comprenden, ademas,
detener la formacion de la segunda mezcla de hidrocarburos al aislar el suministro en la
primera mezcla de hidrocarburos del catalizador heterogéneo. Esto se logra, tipicamente, por
medio de una o mas valvulas de aislamiento en la linea de suministro al catalizador. Los
hidrocarburos que estan presentes en el catalizador se extraen usando nitrdgeno y o vapor
antes de comenzar el proceso de regeneracion. El catalizador heterogéneo se regenera para
extraer los depdsitos carbonaceos. En una modalidad no limitante, la temperatura del
catalizador durante la regeneracion es aproximadamente 200 °C a 700 °C. En una modalidad
no limitante, la regeneracion comprende pasar nitrdgeno caliente humedo o seco, aire o
combinaciones de estos sobre el catalizador heterogéneo. Tipicamente, el catalizador se
regenera al pasar una corriente de gas caliente a través del catalizador durante un periodo de
entre 1 hora y 10 dias. Inicialmente, la corriente de gas es nitrégeno caliente. Se anade aire al
nitrégeno para proporcionar un oxidante. El oxidante oxida los materiales carbonaceos que se
acumulan en la superficie del catalizador y afectan su actividad catalitica. El indice de flujo
tipico del nitrdgeno es de 0.5-2 kg/h para cada kg de catalizador. El indice de flujo del aire se
ajusta para mantener un contenido de oxigeno en la corriente de suministro de entre 1y 20 %
en v/v. Puede anadirse vapor a la corriente de gas de regeneracion para mejorar el proceso
de regeneracion. La temperatura de la corriente de gas de regeneracion que se suministra al
catalizador se aumenta progresivamente durante el proceso de regeneracion dentro del rango
de 200-700 °C.

En una modalidad no limitante, el catalizador heterogéneo esta dentro de
uno o mas miembros de lecho. De preferencia, como una eleccién econdmica, se usa de
un diseno de reactor de lecho fijo que incluye al menos dos lechos del catalizador. En esta
modalidad no limitante, el nitrégeno caliente humedo o seco, aire o las combinaciones de
estos se suministra a cada miembro de lecho del catalizador en paralelo a través de uno o
mas puntos de suministro de la primera mezcla de hidrocarburos. Esta modalidad no
limitante con al menos dos camas del catalizador puede ser particularmente util, por la cual
una esta funcionando, mientras se regenera el otro reactor. Estos reactores se disefian, de
tal manera que cualquiera de ellos puede retirarse de la linea de procesamiento de la nafta
y regenerarse peridodicamente usando aire y nitrégeno.

En algunas modalidades no limitantes, los procesos comprenden, ademas,
transferir calor usando uno o mas intercambiadores cruzados o calentar la primera mezcla
de hidrocarburos a una temperatura de entre 250 y 500 °C usando uno o mas

intercambiadores cruzados.
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En algunas modalidades no limitantes, los procesos comprenden, ademas,
obtener una mezcla liquida, semiliquida, gaseosa o semigaseosa, aislada corriente abajo
del al menos un intercambiador cruzado. El liquido de hidrocarburo, que comprende,
tipicamente, hidrocarburos de cadena lineal, olefinicos, ciclicos y/o aromaticos de cinco,
seis, siete 0 mas atomos de carbono por molécula, se obtiene, tipicamente, al condensar
cualquier componente volatil que esta presente en la segunda mezcla de hidrocarburos,
donde ocurre tal condensacién cuando se enfria la corriente en un intercambio de calor o
combinacion de intercambiadores de calor. Los liquidos también pueden obtenerse al
poner en contacto la segunda mezcla de hidrocarburos con un liquido absorbente tal como
una corriente de hidrocarburo mas pesado o una corriente de disolvente organico. Poner
en contacto la segunda corriente de hidrocarburos con un liquido absorbente también
puede usarse junto con una serie de unidades de intercambio de calor.

En algunas modalidades no limitantes, los procesos comprenden, ademas, usar
un miembro de extraccion de azufre, que se ubica, tipicamente, corriente abajo del catalizador
heterogéneo, de tal manera que extrae el azufre de la segunda mezcla de hidrocarburos. En una
modalidad no limitante, el miembro de extraccion de azufre comprende un adsorbente. En una
modalidad no limitante, el adsorbente comprende 6xido metalico. En una modalidad no limitante,
el miembro de extraccion de azufre se opera a una temperatura capaz de extraer el azufre. En
una modalidad no limitante, el miembro de extraccion de azufre se opera a una temperatura de
entre aproximadamente 80 °C a 200 °C.

En algunas modalidades no limitantes, la segunda mezcla de hidrocarburos
se aisla en un tambor, torre de absorciéon, o columna de destilacion o combinaciones de
estos.

En una modalidad no limitante, la presente invencion proporciona una solucién
de proceso para mejorar las materias primas de nafta ligera, tales como nafta de destilacion
directa, o condensado, y convertirlas en nafta de mayor rango de ebullicion con mayor
numero o unidad de octanos y menor presion de vapor, que pueden ser utiles como
materiales de mezcla de gasolina.

Un diagrama del proceso para la conversion de nafta ligera, para formar un
material de mayor rango de ebullicidn que contiene aromaticos, se proporciona en la Figura 1.
El propésito del proceso es convertir sustancialmente los compuestos parafinicos ligeros tales
como el hexano y pentano, que tienen una alta proporcidn de isémeros de cadena lineal, en
componentes nafténicos, parafinicos y aromaticos mas grandes, de tal manera que pueden

usarse como gasolina de alto octano.
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Como se muestra en la Figura 1, el suministro de nafta ligera que comprende,
por ejemplo, pentano y hexano entra en el proceso como un liquido en la corriente 101. La
corriente restante 102 se divide, ademas, en dos corrientes 102 y 105. La corriente 102 se envia
a través de intercambiadores y calentadores antes de la reaccion. El intercambiador cruzado 23
usa el efluente del reactor caliente para calentar la corriente de suministro de entrada fria, la
corriente 102. Las temperaturas tipicas de aproximadamente 150 a 300 °C se logran usando el
intercambiador cruzado, lo que resulta en la corriente 103. La corriente 103 se calienta, ademas,
a una temperatura de reaccion de aproximadamente 200 a 500 °C usando el calentador a fuego
21. El suministro de gas caliente 104 entra en la parte superior del reactor 22 y fluye hacia abajo
donde se hace reaccionar al menos parcialmente sobre un 1¢ lecho del catalizador que contiene
un catalizador de zeolita. EI suministro del enfriador 105 puede inyectarse en el reactor para
reducir la temperatura antes de introducirse en el segundo lecho del catalizador. El efluente
combinado del 1¢" lecho del catalizador y la inyeccion de suministro del enfriador 105, si se usa,
se hace reaccionar, ademas, después, sobre un 2% lecho del catalizador. El efluente caliente del
reactor 106 sale del reactor y se enfria usando el intercambiador cruzado 23. La corriente
enfriada 107 se procesa en un lecho de extraccién de azufre opcional 24, que adsorbe los
componentes de azufre. La corriente desulfurizada 108 se enfria en el enfriador 25. La corriente
de producto resultante 109, que contiene productos a vapor y liquidos de 2 fases se separa en
el recipiente 26. La mayoria de metano y etano, que se producen como subproductos en el
reactor 22, salen del proceso en la corriente 110. La corriente restante se procesa, ademas, en
la columna de fraccionacion 27 donde los componentes de LPG tales como propano y butano
se extraen como el producto superior 113, mientras la nafta mejorada en la corriente 114 se
dirige a la piscina de gasolina.

En una modalidad no limitante, la presente invencién se relaciona con un
proceso de acuerdo con la Figura 1 para preparar una composicion que comprende
hidrocarburos de cadena lineal, olefinicos, ciclicos y/o aromaticos de cinco, seis, siete 0 mas
atomos de carbono por molécula.

Una modalidad no limitante alternativa del proceso de mejoramiento de nafta
involucra la coinyeccién de LPG que comprende principalmente butano o propano en la
corriente 115. Una ventaja de este proceso es que cualquier compuesto de olefina presente
en el LPG se convierte en compuestos de gasolina. Ademas, el material olefinico ligero
ayuda a iniciar las reacciones de mejora, aumentando el contenido de octanos de la nafta

resultante.
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El diagrama de flujo de proceso proporcionado en la presente descripcién es una
ilustracion no limitante del proceso general. Tras leer esta descripcidn, el experto entenderia que
pueden usarse ciertas derivaciones conocidas por los expertos en la técnica, tales como, pero
sin limitarse de ninguna manera a, la integracion adicional con equipos de recuperacion de
extremos ligeros FCC convencionales, varias opciones de integracion térmica y proceso de
estabilizacion de producto.

Los siguientes ejemplos no limitantes se proporcionan para ilustrar, ademas,
la presente invencion. Un ejemplo no limitante de un catalizador util junto con el proceso
ilustrado y que comprende pentasil-zeolita en un rango de aproximadamente 1% a
aproximadamente 99 %; silice amorfo, alimina amorfa o una combinacion de estos, en un
rango de aproximadamente 1 % a aproximadamente 99 %.; Zn y/o Cu, en un rango entre
aproximadamente 0.05 % a aproximadamente 3 % en peso; y al menos un metal
intercambiado de la serie del Grupo VIl en un rango de aproximadamente 0.05 % a
aproximadamente 6 % en peso se expone en el Ejemplo 1. El rendimiento del proceso de

este catalizador se describe mediante los Ejemplos 2, 3,4 y 5.

Ejemplos

Ejemplo 1: Catalizador

75 gramos de polvo ZSM5 con una relacion Si/Al de 15/1 se mezclé con 20
gramos de caolin, 5 gramos de carboximetilcelulosa y suficiente agua para formar una pasta
adecuada para la extrusion después de mezclarse en un mezclador de hoja sigma de alto
cizallamiento. Después de la extrusion a través de un extrusor de placa matriz de geometria
trilobular de 3 mm con relacion L/D corta multiple, el material extrudido verde se seca a 120 °C
al aire durante 3 horas seguido de la calcinacion al aire a 650-750 °C durante 3 horas. Después
de la calcinacion, el intercambio de sodio se realizé con sales acuosas de zinc, renio y cobre
para lograr una carga de metal de 1 por ciento en peso por cada metal, respectivamente.
Después del intercambio de iones, el material extrudido se seco al aire a 120 °C durante 3
horas seguido de la calcinacion a 650-750 °C durante 3 horas. Después de la calcinacion final,

el catalizador se preparo para la prueba de actividad en un reactor de lecho fijo.
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Ejemplo 2: Rendimiento del catalizador promedio de 12 horas, desde un momento en la

corriente de 96-140 horas

10 gramos de catalizador de tamafio de particula de malla 16 se cargd en un
tubo de reactor 316 SS de 0.500 pulgadas de diametro, equipado con un termopar, ubicado
en medio del lecho del catalizador, con bolillas de vidrio por encima y por debajo. Después,
el tubo de reactor se coloc6 en un horno eléctrico de tubo. El tubo de reactor se calento a
300 °C bajo una flujo constante de nitrégeno de grado de investigacion, mientras se mantiene
una contrapresion de 9 barg.

Una vez que la temperatura del lecho del catalizador interno se estabilizé a
300 °C, el suministro de nitrégeno se descontinud y la velocidad espacial por hora en peso de
0.4 de n-hexano se introdujo al reactor, mientras se mantiene una contrapresion de 9 barg. La
temperatura del lecho del catalizador de 300 °C se mantuvo durante 24 horas bajo el suministro
constante de hidrocarburos; después de lo cual, se aumentoé a 350 °C a un indice de 1 °C/minuto.
La corriente de producto gaseoso se analizé en linea mediante un cromatografo de gases Agilent
7890B, mientras la corriente de producto liquido se analizé periédicamente fuera de linea
mediante un cromatégrafo de gases Agilent 7890B para confirmar la produccion de C4+ y la
conversion de suministro en el condensado. El andlisis detallado de hidrocarburos se obtuvo al
usar el método ASTM D6730. El rendimiento del catalizador promedio de 12 horas, desde un

momento en la corriente de 96-140 horas se proporciona en la tabla mas abajo.

Temperatura | WHSV | Conversion | Produccion Produccion | Produccion | Produccién
de lecho del de hexano de hexano de hexano de hexano de hexano
catalizador para para para para
metano/etano | hidrocarburo | hidrocarburo | hidrocarburo
Cs Cs Cst
350 °C 0.4 98.2 % 1.5% 15.8 % 9.7 % 69.0

La composicion de producto Cs+ se midid en un porcentaje de masa. Este

analisis GC fue de la siguiente manera:

Benceno Tolueno C8 aromatico
2.6 % 11.9 % 155 %
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Ejemplo 3: Rendimiento del catalizador promedio de 10 horas desde un momento en la

corriente de 100-110 horas

El procedimiento del Ejemplo 2 se repitio para el catalizador del Ejemplo 1. El
reactor se calentd a 300 °C, y el suministro de nitrégeno se descontinué y la WHSV de 0.4
de un n-pentano se introdujo en una contrapresion de 9 barg. El reactor se calentd
lentamente a 353 °C y las condiciones se mantuvieron constantes durante 100 horas. La
tabla mas abajo es el rendimiento del catalizador promedio de 10 horas desde un momento

en la corriente de 100-110 horas.

Temperatura | WHSV | Conversion | Produccion Producciéon | Produccion | Produccion
de lecho del de n- de pentano | de pentano | de pentano | de pentano

catalizador pentano para para para para
metano/etano | hidrocarburo | hidrocarburo | hidrocarburo

Cs Cs Cs+

353 °C 0.4 96.5 % 1.1% 125 % 11.8 % 746

La composicién de producto Cs + en una base de porcentaje de masa es de

la siguiente manera:

Benceno Tolueno C8 aromatico
3.6 % 9.2 % 20.2 %

Ejemplo 4: Suministro de nafta mezclada junto con diluyente de LPG

Un reactor operado con un suministro de nafta mezclada junto con diluyente
de LPG. El reactor se operd a una temperatura en el rango 280-420 °C, preferentemente
350 °C y una presién de 9 barg. La velocidad de suministro fue equivalente a una velocidad
espacial. El rendimiento promedio del reactor en las condiciones anteriores fue de la

siguiente manera:

Temperatura | WHSV | Conversién | Produccion Produccién | Produccién | Aumento
de lecho del de nafta para para para de
catalizador metano/etano | hidrocarburo | hidrocarburo | octanos

C3/C4 C5+
353 °C 0.4 96.5 % 1.1% 15-20 % 75.80 % 20-25
puntos
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Ejemplo 5: Suministro de nafta mezclada junto con diluyente de LPG vy un lecho de extracciéon

de azufre

Un reactor se opera con un suministro de nafta mezclada de 10,000-12,000 kg/h
gue contiene 90 ppm de azufre, junto con el flujo de diluyente de LPG de 2000 kg/h y un lecho
de extraccion de azufre que comprende un 6xido metalico. El reactor se opera a una temperatura
en el rango 280-420 °C, preferentemente 320 °C y una presion de 10 barg. El lecho de extraccién
de azufre se opera a una temperatura de 160-180 °C. La carga del catalizador fue equivalente a
una velocidad espacial de 0.8-1.0/h. El rendimiento promedio del reactor en las condiciones

anteriores fue de la siguiente manera:

Temperatur | WHSV | Conversié | Octano de Aumento | Contenid
a de lecho n de nafta suministro de octanos ode
del a liquidos del azufre
catalizador producto del
producto
320 °C 0.8 85 % 58-60 22-25 3-5 ppm
puntos

Ejemplo 6: Rendimiento del catalizador promedio de 10 horas desde un momento en la
corriente de 520-530 horas

El procedimiento del Ejemplo 2 se repitié para el catalizador del Ejemplo 1.

El reactor se calenté a 300 °C, y el suministro de nitrégeno se descontinué y la WHSV de
0.4 de un suministro de alcano mezclado se introdujo en una contrapresién de 0.34 barg.
El reactor se calentd lentamente a 353 °C. El reactor se operd a una temperatura en el
rango de 300-350 °C durante 520 horas. La temperatura del reactor se ajusté a 315 °C y
las condiciones se mantuvieron constantes. La tabla mas abajo es el rendimiento del
catalizador promedio de 10 horas desde un momento en la corriente de 520-530 horas.

Composicion de suministro:

n-hexano: 39 % en p/p
246 % en plp
14.9 % en p/p
2.2 % en plp

3.9 % en p/p

2-metilpentano:
3-metilpentano:
2,2-dimetilbutano:

2,3-dimetilbutano:

14
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9.9 % en p/p
5.5 % en p/p

Temperatur Conversié | Conversion a Conversioén a Conversién a
a de lecho na hidrocarburo hidrocarburo hidrocarburo
del metano/et Cs Cs Cs+

catalizador ano
325 °C 0.4 0.4 % 7.6 % 6.8 % 85.2 %

La composicién de aromaticos del producto (C5+) liquido en una base de
porcentaje de masa es de la siguiente manera:

Benceno | Tolueno | Xilenos C9
aromaticos
1.6 % 57 % 11.9% 8.3 %
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para preparar una composicion que comprende
hidrocarburos alifaticos, olefinicos, ciclicos y/o aromaticos de cinco o mas atomos de
carbono por molécula; el proceso comprende:

(a) proporcionar una primera mezcla de hidrocarburos que comprende
isdmeros de hidrocarburos;
(b) proporcionar un catalizador heterogéneo; el catalizador heterogéneo
comprende:
(i) pentasil-zeolita en un rango entre aproximadamente 1% a
aproximadamente 99 %;
(i) silice amorfo, alimina amorfa o una combinacién de estos, en un
rango de aproximadamente 1 % a aproximadamente 99 %;
(i) Zn y/lo Cu, en un rango entre aproximadamente 0.05% a
aproximadamente 3 % en peso; y
(iv) al menos un metal intercambiado de la serie del Grupo VIl en un
rango de aproximadamente 0.05 % a aproximadamente 6 % en
peso;
(c) poner en contacto la primera mezcla de hidrocarburos con el catalizador
heterogéneo; y
(d) formar una segunda mezcla de hidrocarburos que comprende
moléculas que tienen cinco o mas atomos de carbono, la segunda
mezcla de hidrocarburos tiene una mayor unidad de octanos y/o una
menor presion de vapor en comparacion con la primera mezcla de
hidrocarburos.

2. El proceso de la reivindicacién 1, caracterizado porgue la segunda mezcla
de hidrocarburos tiene una mayor unidad de octanos de aproximadamente 10 a
aproximadamente 25 unidades.

3. El proceso de la reivindicacion 2, caracterizado porque la segunda mezcla
de hidrocarburos tiene un mayor numero de octanos lineales.

4. El proceso de la reivindicacion 1, que comprende, ademas:

detener la formacion de la segunda mezcla de hidrocarburos;
aislar el catalizador heterogéneo; y
16
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regenerar el catalizador heterogéneo para extraer los depdsitos
carbonaceos.

5. El proceso de la reivindicacion 4, caracterizado porque el catalizador
heterogéneo esta a una temperatura de aproximadamente 200 °C a 700 °C durante la
regeneracion y la regeneracion comprende pasar nitrégeno caliente humedo o seco, aire o
combinaciones de estos sobre el catalizador heterogéneo.

6. EIl proceso de la reivindicacion 1, caracterizado porque el catalizador
heterogéneo esta dentro de uno o mas miembros de lecho.

7. El proceso de la reivindicacion 6, caracterizado porque cada miembro de
lecho comprende uno o mas puntos de suministro de la primera mezcla de hidrocarburos.

8. Elproceso de la reivindicacion 7, caracterizado porque el nitrégeno caliente
humedo o seco, aire o combinaciones de estos se suministra a cada miembro de lecho del
catalizador en paralelo a través de uno o mas puntos de suministro de la primera mezcla de
hidrocarburos.

9. Elproceso de la reivindicaciéon 7, caracterizado porque poner en contacto
la primera mezcla de hidrocarburos con el catalizador heterogéneo comprende, ademas,
usar un miembro de control de temperatura para controlar la temperatura de la primera
mezcla de hidrocarburos, en donde el miembro de control de temperatura se ubica en o
alrededor del uno o mas puntos de suministro de la primera mezcla de hidrocarburos.

10. El proceso de la reivindicacion 1, que comprende, ademas:

transferir calor usando uno o mas intercambiadores cruzados o calentar
la primera mezcla de hidrocarburos usando uno o mas intercambiadores
cruzados.

11. El proceso de la reivindicacion 1, que comprende, ademas:

usar un miembro de extraccion de azufre que comprende un adsorbente;
y

operar el miembro de extraccién de azufre a una temperatura capaz de
extraer azufre.

12. El proceso de la reivindicacion 11, caracterizado porque el adsorbente
comprende un 6xido metalico.

13. El proceso de la reivindicacion 1, que comprende, ademas:

obtener la primera mezcla de hidrocarburos de nafta de destilaciéon
directa derivada de una unidad de destilacién de aceite crudo o de una

gasolina o un condensado natural.
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14. El proceso de la reivindicacion 1, caracterizado porque la pentasil-zeolita
comprende silice/alimina de aluminosilicato cristalino en una relacion molar de entre
aproximadamente 15 y aproximadamente 100.

15. El proceso de la reivindicaciéon 1, caracterizado porque la pentasil-
zeolita comprende ZSM5.

16. El proceso de la reivindicacién 1, caracterizado porque al menos uno de
los metales de la serie del Grupo VII intercambiado para producir el catalizador
heterogéneo es renio.

17. El proceso de la reivindicacion 10, que comprende, ademas:

obtener una mezcla liquida, semiliquida, gaseosa o0 semigaseosa,
caracterizado porque la mezcla liquida, semiliquida, gaseosa o
semigaseosa, se aisla corriente abajo del al menos un intercambiador
cruzado.

18. El proceso de la reivindicacion 16, que comprende, ademas, aislar la
segunda mezcla de hidrocarburos en un tambor, torre de absorcion, o columna de destilacidon
o0 combinaciones de estos.

19. El proceso de la reivindicacion 1, que comprende, ademas:

poner en contacto la primera mezcla de hidrocarburos con el catalizador
heterogéneo en la etapa (c) a una temperatura de entre aproximadamente 200 °C y 500 °C.

20. El proceso de la reivindicacion 1, caracterizado porque el catalizador
heterogéneo se dimensiona para lograr una velocidad espacial por hora en peso en el rango
de aproximadamente 0.01 a aproximadamente 100.

21. El proceso de la reivindicacion 1, que comprende, ademas:

proporcionar una corriente de dilucion de la composicién de gas liquido
de petréleo (LPG) que comprende tres y/o cuatro atomos de carbono por
molécula.

22. Un proceso para preparar una composicion que comprende
hidrocarburos alifaticos, olefinicos, ciclicos y/o aromaticos de cinco o mas atomos de
carbono por molécula; el proceso comprende:

(a) proporcionar una primera mezcla de hidrocarburos que comprende
isdmeros de hidrocarburos C5 o C6 o combinaciones de estos, v,
opcionalmente, una composicion de gas liquido de petréleo (LPG)

que comprende hidrocarburos C3 o C4, o combinaciones de estos;
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(b) proporcionar un catalizador heterogéneo; el catalizador heterogéneo
comprende:
(i) pentasil-zeolita en un rango entre aproximadamente 1% a
aproximadamente 99 %;
(i) silice amorfo, alimina o una combinacion de estos en un rango de
aproximadamente 1 % a aproximadamente 99 %;
(i) Zn y/lo Cu, en un rango entre aproximadamente 0.05% a
aproximadamente 3 % en peso; y
(iv) al menos un metal intercambiado de la serie del Grupo VIl en un
rango de aproximadamente 0.05 % a aproximadamente 6 % en
peso;
(c) poner en contacto la primera mezcla de hidrocarburos con el catalizador
heterogéneo; y
(d) formar una segunda mezcla de hidrocarburos que comprende
moléculas que tienen cinco o mas atomos de carbono; la segunda
mezcla de hidrocarburos tiene un mayor numero de octanos lineales
y una menor presion de vapor en comparacion con la primera mezcla
de hidrocarburos.
23. El proceso de la reivindicacion 22, que comprende, ademas:
poner en contacto el catalizador heterogéneo dentro de uno o mas
miembros de lecho.

24. El proceso de la reivindicacion 23, caracterizado porque cada miembro
de lecho comprende uno o mas puntos de suministro de la primera mezcla de
hidrocarburos.

25. El proceso de la reivindicacion 24, caracterizado porque contactar la
primera mezcla de hidrocarburos con el catalizador heterogéneo comprende, ademas:

usar un miembro de control de temperatura para controlar la
temperatura de la primera mezcla de hidrocarburos, en donde el
miembro de control de temperatura se ubica en o alrededor de al menos
uno de uno o mas puntos de suministro de la primera mezcla de
hidrocarburos.

26. Elproceso de la reivindicacidén 22, caracterizado porque la pentasil-zeolita
comprende silice/alimina de aluminosilicato cristalino en una relacion molar de entre

aproximadamente 15 y aproximadamente 100.
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27. El proceso de la reivindicacion 22, caracterizado porque la pentasil-zeolita
comprende ZSM5.

28. El proceso de la reivindicacion 22, caracterizado porque al menos uno de los
metales de la serie del Grupo VIl intercambiado para producir el catalizador heterogéneo es
renio.

29. El proceso de la reivindicacion 22, que comprende, ademas:

detener la formacion de la segunda mezcla de hidrocarburos;

aislar el catalizador heterogéneo; y

regenerar el catalizador heterogéneo para extraer los depdsitos
carbonaceos,

caracterizado porque el catalizador heterogéneo es aproximadamente
200°Ca700°Cy

en donde la regeneracion comprende pasar nitrégeno caliente humedo
0 seco, aire o combinaciones de estos sobre el catalizador heterogéneo.

30. El proceso de la reivindicacion 29, caracterizado porque el nitrégeno
caliente humedo o seco, aire o combinaciones de estos usados para regenerar el
catalizador heterogéneo se suministra a cada miembro de lecho del catalizador en paralelo
a través de los puntos de suministro de hidrocarburos separados.

31. Un proceso de acuerdo con la Figura 1 para preparar una composicion
que comprende hidrocarburos de cadena lineal, olefinicos, ciclicos y/o aromaticos de siete

0 mas atomos de carbono por molécula.
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