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La.presente invención se refiere a un procedimiento de 

varias etapas para la conversión de hidrocarburos cuya zona de ebu 

Ilición es la de nafta o gasolina, para producir un concentrado 

aromático y grandes cantidades de isobutano. Más específicamente 

5 el concepto inventivo descrito en esta Memoria se refiere a un pro 

cedimiento de refinería integrado para producir una gasolina, com­

bustible de motores, sin plomo, de elevado índice de octano.

Se requieren en grandes cantidades para satisfacer la de 

manda siempre en aumento de diversos productos petroquímicos, hi- 

10 drocarburos aromáticos principalmente benceno, telueno, etilbence- 

no y los diversos isómeros de xileno. Por ejemplo, el benceno pue­

de deshidrogenarse a ciclohexano para utilizar en la fabricación 

de nilón; el tolueno se utiliza frecuentemente como disolvente y 

como material da partida para diversos medicamentos, colorantes,

15 perfumes, etc. Una utilización principal de los hidrocarburos aro­

máticos es como componentes para mezclar con gasolina, a la vista 

de los valores sumamente elevados del índice de octano de investi­

gación de las mezclas. Por ejemplo, el benceno tiene un índice de 

octano de investigación neto, de 99, mientras que el tolueno y los 

20 restantes hidrocarburos aromáticos tienen un valor superior a 100. 

El isobutano encuentra un empleo extenso en síntesis orgánicas, co 

mo refrigerante y como propulsor de aerosoles, etc. Otros usos in­

cluyen la conversión en isobutenos para emplear en la producción 

de caucho butílico, resinas de copolímeros con butadieno, acriloni 

25 trilo, etc. Según una realización de la presente invención, el pro
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cedimiento de varias etapas para producir un concentrado aromático 

e isobutano está integrado en un esquema global de refinería para 

la producción de una gasolina sin plomo de elevado índice do octa­

no. El concentrado aromático se envía directamente a la gasolina 

sin plomo mientras que el concentrado de isobutano se somete a al- 

cohilación, con un hidrocarburo olefinico, recuperándose el produc 

to alcohilado habitualmente liquido, como parte de la gasolina.

¡ Investigaciones relativamente recientes sobre las causas 

y tratamiento de la contaminación ambiental han puesto de manifies 

to que más de la mitad del daño ocasionado a la atmósfera proviene 

de los gases de escape de vehículos y consiste principalmente en 

hidrocarburos sin quemar y monóxido de carbono. Estas investigado 

nes han conducido al desarrollo de convertidores catalíticos que, 

cuando se instalan dentro del sistema de escape de los automóviles, 

son capaces de convertir mas del 90,0% de los componentes nocivos 

en materiales inofensivos. Al desarrollar estos convertidores cata 

Uticos se aprendió que la eficacia de conversión y la estabilidad 

del compuesto catalítico seleccionado eran gravemente afectadas 

cuando los humos de escape resultaban de la combustión de combusti 

bles de motor que contenían plomo. Comparada con la actuación del 

convertidor catalítico durante la combustión de gasolina neta, sin 

plomo, la conversión de componentes nocivos y la estabilidad del com 

puesto catalítico disminuían tanto como 50,0%. Por consiguiente, ha 

sido reconocido en toda la industria del petróleo asi como en los 

principales países consumidores de gasolina, que debe producirse ga



y 044' *3 g
solina adecuada para su consumo final en los motores de combustión 

interna corrientes sin requerir la adición de plomo para aumentar 

al indice de octano y favorecer con ello.sus propiedades antideto­

nantes. También se ha reconocido el hecho de que los hidrocarburos 

5 sin quemar y el monóxido de carbono no son las únicas sustancias

contaminantes sumamente peligrosas emitidas por los gases de esca­

pe de los vehículos. El Japón ha experimentado recientemente un au 

mentó en la incidencia de envenenamiento por plomo, y ha establecí 

do una legislación para disminuir apreciablemente la cantidad de 

10 plomo en las gasolinas utilizadas como combustibles de motores.

Una consecuencia natural de la eliminación del plomo de 

las gasolinas utilizadas como combustible de motores, además de mu 

chas otras, reside en el hecho de que las operaciones del refinado 

del petróleo necesitarán modificaciones con objeto de producir can 

15 tidades grandes de combustibles para motores de elevado índice de 

octano, sin plomo, en forma económicamente interesante. Un procedí 

miento de refinado bien conocido y bien documentado, capaz de mejo 

. rar significativamente el índice de octano de fracciones cuya zona 

de ebullición es la de la nafta, es el procedimiento de reformación 

2Q catalítica. En tal procedimiento, las principales reacciones que me 

joran el índice de octano son la deshidrogenación de naftenes, la 

deshidroisomerización de nafteños, la deshidrociclisación de parafi 

ñas y el cracking hidrogenante de parafinas. La deshidrogenación de 

naftenos es sumamente rápida y constituye la reacción principal que 

25 mejora el índice de octano. Con respecto a un alcohil-nafteno de
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anillo pentagonal, es necesario en primer lugar efectuar isomeriza 

ciún para producir un nafteno de anillo hexagonal, seguido de hi- 

drogenacidn para obtener un hidrocarburo- aromático. La aromatiza­

ción de parafinas se consigue por deshidrociclisación de parafinas 

de cadena normal que tengan al menos seis átomos de carbono por mo 

lécula. La aromatización da parafinas está limitada a la vista del 

hecho de que la concentración de compuestos aromáticos crece a me­

dida que el material de carga atraviesa las zonas de reacción de 

reformación, disminuyendo con ello la velocidad de deshidrocicli­

sación adicional. Por consiguiente se encuentran presentes en el 

efluente de producto reformado, parafinas sin reaccionar de índice 

de octano^relativamente'bajo, y disminuyen efectivamente el índice

de octano i general del mismo. Estos componentes se toleran corrien-
!

temente debido a que su susceptibilidad al plomo es-relativamente 

alta. I

Cuando se opera a una rigurosidad relativamente alta, los 

hidrocarburos parafinicos en el interior de la zona de reacción de 

reformación están sometidos a cracking. Aun cuando ésto aumenta par 

cialmente el índice de octano del producto cuya 2ona de ebullición 

es la de la gasolina, se producen cantidades sustanciales de mate­

rial normalmente gaseoso. Ya que en la zona de reacción hay presen 

te hidrógeno, el material gaseoso ligero está sustancialmsntej com 

pletamente saturado y comprende metano, etano, propano.y butano. - 

A una rigurosidad de reformación relativamente baja, el cracking 

de la parafina disminuye con el resultado de que se produce una

. !
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cantidad aumentada de compuestos saturados de bajo índice de octa­

no. Con el objeto de mejorar la* calidad general de la gasolina, o ' 

bien se hace necesaria la adición de plomo, o los compuestos satu­

rados de índice de octano bajo deben someterse a tratamiento adicio 

nal para'producir componentes de índice de octano más alto. Como se 

ha establecido anteriormente, puede eliminarse el tratamiento adicio 

nal de los compuestos saturados aumentando la rigurosidad de las con 

diciones operatorias en la zona de reacción de reformación catalíti­

ca. Este tipo de operación produce un doble efecto, lo que conduce a 

un aumento en el índice de octano de los productos finales; en pri­

mer lugar, se producen componentes aromáticos adicionales de elevado 

índice de octano y, en segundo lugar, los componentes de bajo índice 

de octano son, al menos parcialmente, eliminados por conversión o en 

hidrocarburos aromáticos o en un material ligero normalmente gaseoso. 

Por consiguiente, los resultados incluyen un rendimiento líquido in­

ferior dB gasolina debido tanto al "encogimiento" de tamaño molecu­

lar cuando las parafinas y los naftenos se convierten en productos 

aromáticos, como a la producción de los componentes gaseosos ligeros 

antes citados. Estos problemas se combinan adicionalmente cuando el 

resultado final deseado es la producción de una gasolina sin plomo 

de elevado índice de octano. Según una operación general de refine­

ría, en la que la presente invención está integrada, un sistema da 

cracking hidrogenante particular está acoplado con un sistema de sepa 

ración al menos, una unidad de reformación catalítica y una unidad 

de alcohilacidn. Gomo se indica más adelante el resultado final es la



producción de una gasolina sin plomo de elevado índice de octano, 

sin que vaya acompañado por perdida sustancial de rendimiento de 

liquido.

Los materiales de carga hidrocarburados, proyectados pa­

ra conversión según la presente invención, constituyen fracciones 

y/o destilados hidrocarburados cuya zona de ebullición es la do 

la nafta. "Hidrocarburos cuya zona de ebullición es la de la gaso­

lina" denota en general aquellos hidrocarburos que tienen un punto - 

de ebullición Inicial de 339 C al menos y un punto de ebullición fi 

nal inferior a unos 232^0, e incluye fracciones de zona de ebulli­

ción intermedia denominadas frecuentemente en la tócnica "nafta li 

gera" y "nafta pesada". No se pretende limitar la presente inven­

ción a un material de carga que tenga una zona da ebullición partí 

cular. Es suficiente decir, un material de carga adecuado tendrá, 

en general, un punto de ebullición superior a unos 389C y un punto 

do ebullición final inferior a unos 232SC. El material de carga dis 

minuye en zona de ebullición, mientras se mantiene la estructura ci 

clica y la producción eventual de compuestos aromáticos, durante la 

etapa selectiva de cracking hidrogenante. Por consiguiente, pueden 

tratarse con éxito materiales de carga de zona de ebullición sustan 

cialmente más alta, produciendo un concentrado naftónico de zona de 

ebullición adecuada para la reformación catalítica. La zona de ebu­

llición precisa de una fracción de nafta dada dependerá de las con­

sideraciones económicas y de tratamiento que prevalecen en el lugar 

particular en que se encuentra disponible el material de carga. La
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característica clave de la presente invención es una zona de reac 

ción de cracking hidrogenante particular en donde el material de 

carga de alimentación nuevo se trata inícialmente para convertir 

los hidrocarburos parafínicos en cantidades de isobut.nio sumamen­

te elevadas.

OBJETOS Y REALIZACIONES

Un objeto principal de la presente invención es la pro­

ducción simultánea de hidrocarburos aromáticos y un concentrado de 

isobutano. Un objetivo corolario reside en la producción de una ga 

solina combustible de motores, sin plomo, de índice de octano ele­

vado.

Otro objeto de la invención es proporcionar una operación 

de refinería completa para producir rendimientos elevados de líqui 

do, de una gasolina sin plomo de índice de octano elevado.

Por tanto, en una realización, la presente invención lie 

va consigo un procedimiento para la producción simultánea de un 

concentrado aromático e isobutano, a partir de un material de car­

ga cuya zona de ebullición es la de la nafta, cuyo procedimiento 

comprende las etapas de: (a) hacer reaccionar dicho material de car 

ga e hidrógeno en una zona de reacción de Gracking hidrogenante, en 

condiciones de cracking hidrogenante y en contacto con un compuesto 

catalítico de cracking hidrogenante que consta de un componente de 

metal nobel del Grupo VIII, o un componente de níquel, y del produc 

to de reacción de alúmina y un haluro metálico de Friedel-Crafts 

sublimado: (b) separar el efluente de producto de cracking hidroge-

26.10.72
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nsnte que resulta, en una primera zona de separación, para recupe­

rar dicho isobutano y proporcionar un concentrado superior a hepta 

no; y (c) hacer reaccionar dicho concentrado superior a heptano en 

una zona de reformación catalítica, en condiciones de reformación 

5 seleccionadas para convertir hidrocarburos nafténicos en hidrocar­

buros aromáticos.

Otras realizaciones de la invención llevan consigo.el uso 

dB diversos compuestos catalíticos, condiciones operatorias y téc­

nicas de;tratamiento. En una de tales realizaciones la primera zo- 

10 na de separación proporciona un concentrado de pentano/hexano que 

se hace reaccionar con hidrógeno en una zona de reacción de hidroi 

somerización en condiciones seleccionadas para producir isómeros 

de pentano y hexano, recuperándose dichos isómeros como parte de 

una gasolina sin plomo de elevado índice de octano.

15 En una realización limitada, el concepto de la presente

invención está dirigido hacia un procedimiento para la producción 

de una gasolina sin plomo de elevado índice de octano que comprende 

las etapas de (a) hacer reaccionar un material de carga cuya zona 

de ebullición es la de la nafta en una zona de reacción de cracking

20 hidrogenante, en condiciones de cracking hidrogenante y en contacto

con un compuesto catalítico de cracking hidrogenante que consta de 

. . un componente de metal noble del Brupo VIII, o un componente de ni

quel, y del producto de reacción de alúmina y un .haluro metálico de 

.'. Friedel-Crafts sublimado; (b) separar el efluente de producto de

25 cracking hidrogenante, en una primera zona de separación, para pro-
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porcionar (l) un concentrado de isobutano, (2) un concentrado de 

pentano/hsxano, y (3) un concentrado superior a heptano; (c) hacer 

reaccionar dicho concentrado superior a heptano en una zona de reac 

ción de reformación catalítica, en condiciones ds rsf^rmación solee 

cionadas para convertir hidrocarburos nafténicos en hidrocarburos 

aromáticos; (d) alcohilar dicho concentrado de isobutano con un hi 

drocarburo olefínico en una zona de reacción de alcohilación, en 

condiciones de alcohilación seleccionadas para producir una ccrrien 

te de hidrocarburo alcohilado; y, (e) recuperar dichos hidrocarbu­

ros aromáticos y dicha corriente de hidrocarburo alcohilado como di 

cha gasolina sin plomo de elevado índice de octano.

Todavía en otra realización, una parte por lo menos del 

concentrado de isobutano se hace reaccionar en una zona de reacción 

de deshidrogenación, en condiciones de deshidrogenación selecciona­

das para producir isobutenos que se hacen reaccionar en dicha zona 

de reacción de alcohilación como dichos hidrocarburos alefinicos.

SUMARIO DE LA INVENCION

Como se indica anteriormente en esta Memoria, la presente 

invención lleva consigo una zona de cracking de compuestas satura­

dos particular, una zona de separación y una zona de reformación ca 

talítica. Adicionalmente, en otra realización, un esquema de refine 

ría completo, que incorpora el concepto inventivo presente, utiliza 

una zona de extracción con disolvente, una zona de reacción de iso- 

merización y una zona de reacción de alcohilación. En una realiza­

ción especifica, el procedimiento de refinería global incluye una

26.10.72
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zona de reacción de deshidrogenación para producir los hidrocarburo! 

olefinicos utilizados en la zona do reacción de alcohilación. Con 

objeto de que se obtenga un conocimiento-claro del proceso completo 

de refinería, se piensa que está justificado el hacer una breve des­

cripción de cada una de las diversas zonas de reacción y separación 

utilizadas en una o más realizaciones. Al describir cada zona indivi 

dualmsnte se harán una o más referencias a Patentes de EE.UU. con 

objeto de que pueda disponerse con facilidad de mayor número de data 

lies cuando se desee. Sin embargo, tales referencias no han de inter 

pretarse como exhaustivas o limitativas, sino simplemente como ejem­

plos e ilustrativas.

} ZONA DE REACCION DE CRACKING HIDROGENANTE

¡El material de carga-cuya zona de ebullición es la de la 

nafta a la zona de reacción de cracking hidrogenante puede proceder 

de una multitud de fuentes. Por ejemplo, una fuente la constituyen 

aquellos destilados de nafta que proceden de aceites crudos de petró 

leo de zona de ebullición total; otra fuente es la fracción de nafta 

obtenida del cracking catalítico de gasoil, mientras que otra fuente 

la constituye el efluente cuya zona de ebullición es la de la gasoli 

na, que procede de una zona de reacción de cracking hidrogenante que 

trata un material dé carga más pesado que la gasolina. En vista del 

hecho de quB la mayor proporción de tales fracciones de nafta está 

contaminada por la inclusión de compuestos sulfurados y nitrogenados, 

está incluido el que la zona de reacción de cracking hidrogenante 

pueda tener integrado en ella una zona de hidro-refinado, cuyos de-

- 11  -
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talles completos son bien conocidos y están totalmente descritos 

la técnica anterior. Se considera que tal tratamiento previo del 

material de carga de nafta no es una característica esencial del pro 

cedimiento presente.

Como se ha indicado anteriormente en esta Msmoria, una ca­

racterística clave del concepto inventivo de la presente invención 

es la zona de reacción de cracking hidrogenante particular. Esta zo­

na de reacción de cracking hidrogenante es diferente de los procesos 

.de cracking hidrogenante existentes en la actualidad, tanto en fun­

ción como en resultado. Inicialmente, la carga a la zona de reacción 

de cracking hidrogenante la constituye el material de carga cuya zo­

na de ebullición es la de la gasolina, y el efluente de producto con 

tiene muy poco metano y etano, si es que contiene alguno. En aquellos 

casos en que el efluente de producto contiene propano, éste puede re­

cuperarse y utilizarse subsiguientemente para la alcohilación o pro­

ducción de alcohol isopropílico. Mediante la utilización de un com­

puesto catalítico particular y unas condiciones operatorias particu­

lares, el cracking de hidrocarburos paraflnioos en el material de car 

ga produce cantidades relativamente grandes de butanos, cuyo concen­

trado de butano es rico en isobutano. De manera semejante, pentanos y 

hexanos que no han sufrido transformación se convierten en sus diver­

sos isómeros. En vista del carácter único del efluente de producto, 

sumamente rico en isoparafinas, y especialmente en isobutano, la pre­

sente zona de reacción de cracking hidrogenante recibe en esta Memo­

ria el nombre de "cracking-1". La naturaleza selectiva de las reac-



ciones del cracking hidrogenante que tienen lugar incluyen la reten' 

ción de compuestos ciclicos y la reducción en peso molecular desque

líos compuestos cíclicos mediante isomerización, y el desdoblamiento
i

de isobutano de la molécula precursora. Asi pues, los compuestos ci- 

S clicos que hierven en la zona de temperatura superior del material

de carga se convierten en naftenos de zona de ebullición inferior que, 

a su vez, son convertidos en compuestos aromáticos cuya zona de ebu­

llición es la de la gasolina, en la zona de reacción de reformación 

catalítica subsiguiente. Se consiguen de este modo efectos benefició­

lo sos ya que los compuestos aromáticos de índice de octano elevado están 

más uniformemente distribuidos en la totalidad de la zona de ebulli-

hidrocarburos normalmente líquidos en la gasolina sin plomo, el concen

15 fínicos adecuados.

¡ Las condiciones de reacción del cracking hidrogenante, bajo 

las que se lleva a cabo el procedimiento, pueden variar conforme a las 

características físicas y químicas del material de carga. En épocas pasa 

das, las reacciones de cracking hidrogenante se efectuaban en general a 

20 presionas comprendidas entre unos IOS kgs/cm^.man. y unos 352 kgs/cm-.man. 

una velocidad espacial horaria de líquido comprendida entre Ó,25 y 5,0 

aproximadamente, velocidades de circulación de hidrógeno comprendidas en­

tre unos 890 y unos 8900 nP c.n./nP y temperaturas máximas del lecho

ción final de la gasolina. Con respecto al aumento de rendimiento de

trado de butano puede someterse a alcohilación con hidrocarburos ole-

catalítico comprendidas entre unos 371-G y unos 5109G. Como se ha 

25 discutido en la técnica anterior, los materiales de carga más pesados

26 .1 0 .7 2
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necesitan una rigurosidad de operación relativamente alta lo que 

incluye presiones elevadas, temperaturas altas del lecho catalí­

tico y velocidades espaciales horarias de líquido relativamente 

bajas. Se emplea una rigurosidad de operación más baja con mate- 

5 ríales de carga relativamente más ligeros tales como los querose­

nos y los gasoil ligeros. Conforme a la presente invención, inde­

pendientemente de las características del material de carga cuya 

zona de.' ebullición es la de 3.a nafta, el procedimiento de cracking 

hidrogenante se efectúa a una rigurosidad relativamente más baja 

10 que la utilizada habitualmente en la actualidad. La zona de reac­

ción de cracking hidrogenante tiene dispuesto en ella un compuesto 

catalítico que consta de un componente de metal noble del Grupo 

VIII, o un componente de níquel, y del producto de reacción de aló 

mina y un haluro metálico de Friedel-Grafts sublimado. Las candi- 

13 ciones de conversión incluyen una velocidad espacial horaria de li 

quido de 0,5 a 10,0 aproximadamente, una velocidad de circulación 

de hidrógeno de unos 534 a unos 3550 en c.n./m3, una presión 

comprendida entre unos 14 y unos 140 kgs/cm^, man, y de preferen­

cia entre unos 35 kgs/cm^. man y unos 70 kgs/cm^.man, y de mayor 

20 significado, una temperatura máxima del lecho catalítico comprendí 

da entre unos 149SC y unos 343SC. En muchos casos la presión de 

operación estará comprendida, consistentemente, entre unos 140 y 

unos 352 kgs/cm^.man, la concentración de hidrógeno entre unos 

534 y unos 1780 m^. en c.n./m^ y la velocidad espacial horaria ds 

25 liquido entre 2,0 y 10,0 aproximadamente, sin inducir efectos gra

26.1G .72
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ves tanto con respecto a la duración Eficaz del compuesto catalíti­

co como con respecto al producto que se desea obtener.

Como se ha indicado anteriormente en esta Memoria, la zona 

de reacción de cracking hidrogenante utiliza un compuesto catalíti­

co que contiene un componente de metal noble del Grupo VIII, o un com 

ponente de níquel, y el producto de reacción de alúmina y un haluro 

metálico de Friedel-Crafts sublimado. Asi pues, cuando el haluro me­

tálico es, por ejemplo, cloruro de aluminio, el catalizador está ca­

racterizado por el grupo siguiente:

-Al-Q-AlClg

; Considerando en primer lugar el material poroso, que sirve

de soporte para los componentes metálicos catalíticamente activos, se
:

prefiere;que tenga adsorción y que posea una zona superficial alta 

comprendida entre unos 25 y unos 5D0 metros cuadrados por gramo, Has­

ta la fecha,los materiales de soporte adecuados han sido selecciona­

dos del grupo de óxidos inorgánicos refractarios, amorfos, que inclu- 

ye alúmina, óxido de titanio, óxido de zirconio, sílice, sus mezclas, 

etc. Cuando es del tipo amorfo, el material de soporte preferido de 

la técnica anterior es un compuesto de alúmina y sílice, encontrándo 

se presente esta última en una cantidad comprendida entre el 10,0%. y 

el 90,0% en peso, aproximadamente. Desarrollos recientes en el campo 

de la catálisis han mostrado además que pueden emplearse ventajosa­

mente diversos alúminosilicatos cristalinos en algunas operaciones 

de cracking hidrogenante. Tal material zeolitico incluye mordenita, 

faujasita, tamices moleculares del Tipo A o de Tipo U, etc.

25 .1 0 .7 2
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En vista del hecho de que en haluro metálico de Fricdel- 

Crefts sublimado no es lo suficientemente fuerte para reaccionar con 

la sílice, y formar el tipa de grupo antes descrito, el material de 

soporte preferido lo constituye la alúmina. Si bien la acción y el 

efecto del haluro metálico sublimado sobre el material refractario 

diferente de la alúmina y la sílice, por ejemplo el óxido de zirco- 

nio, no es conocido con exactitud, se cree que la reacción no tiene 

lugar en, un grado suficiente para producir el catalizador y el re­

sultado deseados.

! El compuesto catalítico de cracking hidrogenante contiene 

un componente de metal noble del Grupo VIII, o un componente de ní­

quel. Los metales adecuados son aquellos del grupo que incluye pla­

tino, paladio, rodio, rutenio, osmio, iridio y níquel. Los componen­

tes de hierro y de cobalto no parecen poseer la propensión a efectuar 

el grado deseado de cracking hidrogenante y, por consiguiente, se ex­

cluyen del grupo de componentes metálicos adecuados. Un compuesto ca­

talítico particularmente preferido contiene un componente de platino, 

paladio o níquel. Estos componentes metálicos, por ejemplo el platino, 

pueden encontrarse en el compuesto final al estado combinado tcl como

óxido, sulfuro, haluro, etc, o en estado elemental. En general, la can 

tidad del componente de metal noble es pequeña comparada con las can­

tidades de los otros componentes que están combinados con él. Calcula­

do sobre base de elemento, el componente de metal noble constituye dol 

0,01% al 2% del peso del compuesto catalítico final. En lo que respec­

ta al componente de níquel, calculado otra vez sobre la base de metal
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elemental, puede encontrarse presente en el compuesto catalítico 

en una cantidad comprendida entre el 1,0% y el 10% en peso, aproxi 

usadamente.

" i?

jLos componentes metálicos pueden incorporarse en el com­

puesto catalítico de cualquier manera adecuada que incluyen copre- 

cipitación o cogelificación can el material de soporte, intercambio 

iónico o impregnación. Este último constituye un método de prepara­

ción preferido y utiliza compuestos hidrosolubles de los componen­

tes metálicos. Así pues, puede añadirse un componente de platino a 

un material de soporte mezclando el último con una solución acuosa 

de ácido cloroplatinico. Pueden emplearse otros compuestos hidroso­

lubles, e incluyen cloroplatinato amónico, cloruro de platino, áci­

do cloropaládico, cloruro*paládico, nitrato de níquel hexahidrato,
i

etc. Después de la impregnación, el material de soporte se seca y se 

somete a una técnica de calcinación u oxidación que va seguida gene­

ralmente por reducción en hidrógeno a temperatura elevada. Un ingre­

diente esencial del catalizador de cracking hidrogenante es un halu- 

ro metálico de Friedel-Crafts que, cuando se sublima, se combina con 

la alúmina mediante reacción con ella produciendo el grupo descrito 

con anterioridad en esta memoria. El método de incorporación del ha- 

luro metálico de FriedBl-Crafts lleva consigo una técnica de sublima 

ción o de vaporización, poniendo en contacto el haluro metálico va­

porizado con la alúmina que contiene el componente de metal noble' 

del Srupo VIII o el componente de níquel, Es decir, el componente me 

tálico catalíticamente activo se mezcla con la alúmina antes de po-

25 .1 0 .7 2
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ner en contacto esta última con el haluro metálico sublimado. Bre-. 

vemeñte, por consiguiente, la técnica preferida engloba la incorpo­

ración del haluro metálico de Friedel-Crsfts después de haber imprcp 

nado los componentes de metal activo sobre el material de soporte,

5 y después desecación, calcinación y reducción en hidrógeno. El halu­

ro metálico se vaporiza sobre el soporte y se calienta a una tempe­

ratura de unos 3003C durante un periodo de tiempo suficiente para se­

parar el haluro metálico sin reaccionar. Oe este modo, el compuesto 

catalítico final na contiene haluro metálico de Friedel-Crafts libre. 

10 Después de la vaporización del haluro metálico y calentamiento do com 

puesto así formado, el óxido inorgánico refractario puede aumentar 

de peso del 2,0% al 25,0% aproximadamente basado en el peso primiti­

vo del material de soporte. Si bien el peso exacto aumentado no pare­

ce ser crítico, se obtienen catalizadores de alta actividad cuando el 

15 material refractario tratado de este modo tiene un aumento de peso 

comprendido entre 5,0% y 20,0% aproximadamente. Sobre la base de la 

cantidad de un haluro metálico combinado, el material de soporte tra­

tado puede contener desde 1,96% aproximadamente hasta 20,0% en peso 

aproximadamente dsl haluro metálico, y preferiblemente desde 4,76%

20 aproximadamente hasta 16,67% en peso aproximadamente, como haluro me­

tálico. Detalles adicionales de esta técnica de sublimación pueden 

encontrarse en la Patente de EE.UU. N? 2.924.62S (Cl. 260T58S). Dado 

que el grupo deseado, como se ha indicado en esta Memoria anteriormert 

te, es sensible a la humedad, la técnica de sublimación se lleva a ca 

25 bo después de haber combinado con la alúmina el componente de metal

2 6 .1 0 .7 2
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noble- del Grupo VIII o el componente de níquel

Pueden utilizarse diversos haluros metálicos de Friedel- 

Crafts, pero no necesariamente con resultados equivalentes. Los 

ejemplos de tales haluros metálicos incluyen bromuro de aluminio,

5 cloruro de aluminio, pentacloruro de antimonio, cloruro de berilio, 

tetracloruro de germanio, cloruro férrico, bromuro férrico, trido 

ruro de galio, bromuro estánnico, cloruro estánnico, tetrabromuro 

. de titanio, tetracloruro de titanio, bromuro de zinc, cloruro de 

zinc y cloruro de zirconio. Los haluros de alumino de Friedel-Crafts 

10 son los preferidos siendo particularmente preferidos el cloruro de 

aluminio y/o el fluoruro de aluminio. Esto es debido a la facilidad 

de preparación y al hecho de que los catalizadores asi preparadas 

tienen una actividad inesperadamente alta para la producción selec­

tiva de isoparafinas, y en particular isobutano.

15 Las temperaturas a que el haluro metálico de Friedel-Crafts

se vaporiza sobre la alúmina variará según el haluró metálico parti­

cular utilizado. En la mayoría de los casos la vaporización se lle- 

, va a cabo o bien en el punto de ebullición o de sublimación del halu­

ro metálico de Friedel-Crafts particular, o a una temperatura que no 

20 exceda sustancialmente de estos puntos; por ejemplo, no superior a 

unos 10QSC por encima del punto de ebullición o de sublimación. Al 

efectuar la preparación de un catalizador, el material de soporte amor 

fo tiene cloruro de aluminio sublimado en él. El cloruro de aluminio 

sublima a una temperatura de unos 178^0 y por consiguiente una tempe- - 

25 ratura de vaporización adecuada estará comprendida entre unos ,1805C y

2 6 .1 0 .7 2  . . .
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unos 275BC. La técnica de sublimación puede llevarse a cabo bajo 

presión, y an presencia de diluyentes tales como gases inertes.

Aun cuando la técnica particularmente preferida lleva consigo la 

sublimación de un haluro metálico para que reaccione directamente 

S con la alúmina, el producto de reacción puede resultar de un com­

puesto halogenado que reacciona inicialmente con la alúmina for­

mando haluro de aluminio el cual, a su vez, reacciona con alúmi­

na adicional formando con ello grupos de -Al-O-AlClg. Tales com­

puestos halogenados incluyen tetracloruro de carbono, dicloruro 

10 de azufre, oxidicloruro de azufre, PGlg, POCI2 , etc.

¡Antes de su empleo, el compuesto catalítico puede some­

terse a una técnica de reducción sustancialmente libre de agua.

Esto está¡destinado a asegurar una dispersión más uniforme y com-
i

pleta de los componentes metálicos en la totalidad del material de 

15 soporte. Se emplea como agente reductor hidrógeno sustancialmente 

puro y seco, a una temperatura comprendida entre unos 427SG y unos 

64930, y 'durante un periodo de tiempo suficiente para reducir los 

componentes metálicos.

En vista del hecho de que las reacciones que tienen lu- 

30 gar son de naturaleza exotérmica, se experimenta un gradiente de 

temperatura creciente a medida que el hidrógeno y el material de 

carga atraviesan el lecho catalítico. Según el procedimiento pre­

sente, la temperatura máxima del lecho catalítico, virtualmente la 

misma medida a la salida de la zona de reacción, se mantiene en el 

23 intervalo de unos 1779C a unos 3433C. Con objeto de asegurar que
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la temperatura del lecho catalítico no exceda de la máxima permisi­

ble, se considera el uso de corrientes de enfriamiento brusco con­

vencionales, tanto normalmente liquidas, como normalmente gaseosas 

e introducidas en une o más lugares intermedios del lecho catalíti­

co.

Como aqui se ha indicado anteriormente, el efluente de

producto procedente de la zona de reacción de cracking hidrogenante
;

es principalmente butano, la mayor proporción del cual constituye 

'isobutano. Por esta razón, la zona de reacción de cracking hidroge­

nante recibe el nombre en esta Memoria de "cracking-1" aludiendo la 

I a la producción de isómero.

Además de la producción de cantidades sumamente grandes de 

isobutano, acompañada por una pequeña pérdida de rendimiento a meta­

no y etano, un resultado no usual e inesperado es la retención vir­

tualmente completa de hidrocarburos cíclicos, tanto aromáticos como 

naftenicos, primitivamente presentes en el material de carga de ali­

mentación nueva. Además,.aparece que los hidrocarburos cíclicos re­

tenidos han sido reducidos en la zona de ebullición, con el resultado 

de que el efluente de producto reformado subsiguiente exhibe una din 

tribución más uniforme de los componentes de elevado índice de octa­

no. Esto es importante desde el punto de vista de la posible dismi­

nución del punto de ebullición final del combustible de motores en 

alguna época futura.

Lo anteriormente expuesto queda de manifiesto por los re­

sultados de Cracking-1 de una nafta de destilación directa "Mid-Gon
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tinent" que poseía las características ilustradas en la Tabla I des­

figura a continuación.

TABLA I: Propiedades de la Carga de Nafta "Mid-Continant"

Peso especifico, SAPI 55,0

Destilación ASTM, BC 

Punto de ebullición inicial 99

! 5% 10B

10% lio

i 30% 118

50% 128

70% 141

90% 159

95% 166

Punto final 187

Compuestos cíclicos, % en peso 52,6

Compuestos aromáticos, % en vol. 10,1

' Los rendimientos de cracking-1, basados en el tanto por cien 

to en peso del material de carga de nafta y las selectividades de con- 

20 versión, se presentan en la Tabla II que figura seguidamente:

TABLA II: Rendimientos de cracking-1 y Selectividades

Corriente % en peso

Inferiores a Butanos 21,2

Pantanos 11,7

25 Hexanos 11,9
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(continuación TABLA II)

_ Corriente % en peso

.Superior a heptano 66,5

Hidrogeno consumido 1*3

Selectividades ' Tanto por ciento

Butano/ inferiores a butano

Isobutano/ Butanos

Isopentano/pentanos

Compuestos cíclicos en la co­
rriente superior a heptano

Retención de compuestos cícli 
eos, molar

Como se indica más adelante con mayor detalle la porción su­

perior a heptano del efluente de producto de cracking hidrogenante se 

somete a una zona de reacción de reformación catalítica. Un efluente 

de producto reformado típico contiene 84,3% en volumen de hidrocarbu­

ros aromáticos y tiene un índice de octano de investigación neto, de 

105,4 con respecto a la porción superior a pentano.

Los rendimientos globales, considerando sólo las zonas fie 

reacción de cracking hidrogenante y reformación catalítica, indican 

un producto superior a butano en la cantidad de 101,2%' en volumen, ba 

sada en el material dB carga de nafta. Esta corriente de producto tís 

ne un índice de octano de investigación, neto^ <3e 98,9 y se obtiene 

con una pérdida de rendimiento acompañante a metano, etano, y propaño 

de sólo 4,0% en peso.

92.0

92.0

69.0

76.0

99.0
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Como se he indicado anteriormente en esta Memoria, la ope-* 

ración selectiva da cracking hidrogenante tiene efecto tambián sobre

la zona de ebullición de los compuestos aromáticos producidos en la
I

etapa de reformación catalítica subsiguiente. La Tabla III que figura 

5 a continuación indica una comparación entre el producto obtenido me­

diante una reformación catalítica directa del material de carga "Mid- 

Continent" y el material que resulta del cracking hidrogenante de la 

nafta seguida de la reformación catalítica de la porción superior a 

heptano del producto del cracking hidrogenante. El extremo delantero 

10 no puede compararse directamente ya que el producto que procede de 

la operación de cracking hidrogenante no incluye la porción pentano/

hexano. Sin embargo, puede apreciarse que el último 50,0% en volumen
i

indica claramente una zona de ebullición más baja.hasta el extremo 

de que hay una diferencia de 20S en el punto final; el punto final es, 

15 en efecto, inferior al del material de carga de "Mid-Continent" pri­

mitivo.

í TABLA III: Comparación de productos
! """" ...—

Producto Reformación Cracking-I/R eformación

Peso especifico, SAPI . 43,2 36, S

100 mi. Destilación ASTM, se 
Punto de Ebullición Inicial 62 72

5% B8 96

10% 98 '103

30% 113 119

so% 133 129

2 6 ,1 0 ,7 2
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(Continuación TABLA III)

*-<?

70% Í50 140

50% 173 1S8

5 95% - 183 162

Punto final 207 181

Compuestos aromáticos, % en vol. 61,8 84,5

Indice de octano, neto 95,3 105,4

10 ZONA DE REFORMACION CATALITICA

El efluente de producto procedente de la zona de reacción 

de cracking-1 se separa, en una instalación de fraccionamiento ade­

cuada, en diversas corrientes componentes. Un concentrado de butano, 

constituido principalmente por isobutano, se somete o a alcohilación 

15 o a deshidrogenación como se indica más adelante. El isopentano e Iso 

hexano se recuperan por separado y pueden introducirse directamente 

a la gasolina sin plomo a la vista de los elevados índices de octano 

de sus mezclas. En una realización preferida, el pentano normal y el 

hexano normal se someten a isomerización para producir isómeros adi- 

20 cionales de pentano/hexano. La porción superior a heptano del efluen 

te de producto del cracking-1 constituye la carga a la zona de reac­

ción de reformación catalítica.

Los compuestos catalíticos, adecuados para utilizar en la 

zona de reacción de reformación, comprenden en general un material de 

.25 soporte.de óxido inorgánico refractario ctue contiene un componente
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metálico seleccionado generalmente de los metales nobles del Grupo . 

VIII. Desarrollos recientes en el terreno de la reformación catalí­

tica han indicado que la actividad y la estabilidad del catalizador 

mejoran significativamente mediante la adición de diversos modifica 

5 dores catalíticos, en especial estaño, renio, níquel y/o germanio.

* Los materiales de soporte porosos adecuados incluyen óxi- 

* dos inorgánicos refractarios tales como alúmina, sílice, óxido de 

zirconio, etc. y aluminosilicatos cristalinos, tales como las fauja 

sitas, o mordenita, o combinaciones de alúmina y/o sílice con los 

10 diversos aluminosilicatos cristalinos. Los elementos metálicos ge­

neralmente favorecidos incluyen rutenio, rodio, paladio, osmio, re- 
i

nio, platino, iridio, germanio, níquel y estaño. Estos componentes 

metálicos se emplean en concentraciones comprendidas entre 0,01%¡ y
, i5,0%) en peso, aproximadamente, y de preferencia comprendidas entre 

15 0,01%) y 2,0%: en paso, aproximadamente. Los catalizadores de reforma

ción pueden contener también halógeno combinado, escogido del grupo 

de cloroJ flúor, bromo, yodo y sus mezclas.

Procedimientos de reformación catalítica ilustrativos se 

encuentran en las Patentes de EE.UU. 2.S05.620 (Gl, 208-65),

20 3.000.812 (Gl. 208-138) y 3.296.118 (Cl.208-100). Las condiciones

eficaces de la operación de reformación incluyen temperaturas del 

catalizador comprendidas entre unos 4273C y unos 5939C , teniendo pre 

feriblemente un límite superior de unos 5659C. La velocidad espacial 

horaria de líquido, definida como volúmenes de carga hidrocarbonada 

26 por hora por volumen de catalizador dispuesto en la zona de reac-
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ción c¡B reformación, está comprendida preferiblemente entre 1,0 

aproximadamente y 5,0 aproximadamente, aun cuando pueden emplear­

se velocidades espaciales comprendidas entre 0,5 y 15,0 aproximada 

mente. La cantidad de gas rico en hidrógeno, en mezcla con el ma- 

5 terial de alimentación de hidrocarburo es, en general, de 1,0 a 20,0 

molds de hidrógeno, aproximadamente, por mol de hidrocarburo. El 

efluente de la zona de reacción de reformación se introduce general­

mente en una zona de separación a alta presión a una temperatura de 

unos 1S9C a unos 609G, para separar los componentes más ligeros de 

10 los más pesados, componentes normalmente líquidos. Ya cue las ope­

raciones normales de reformación producen cantidades grandes de hidró 

geno, una cierta cantidad de corriente gaseosa de retorno se separa 

en general de un sistema de reformación como modo de controlar la pre 

slón. Se encuentra comprendido dentro de la extensión de la presente 

15 Invención que tal exceso de hidrógeno se emplee en la zona de reacción 

de cracking hidrogenante que consume hidrógeno, como hidrógeno de re­

posición, así como en la zona de reacción de hidroisomerización. Pre­

siones comprendidas entre unos 7 kgs/cm^.man y unos 105 kgs/cmP.man. 

son adecuados para llevar a cabo las reacciones de reformación catalí 

20 tica .

ZONA QE SEPARACION DE COMPUESTOS AROMATICOS 

Gomo se ha indicada anteriormente en esta Memoria, la zona

- * ' de reformación catalítica se mantiene en condiciones de rigurosidad de

operación relativamente bajas con objeto ce obtener un efluente de pro

- 25 ducto rico en hidrocarburos aromáticos. Aunque la porción total normal
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mente liquida del efluente de la zona de reformación, incluyendo 

los compuestos aromáticos, puede introducirse en le zona de sepa­

ración de compuestos aromáticos, la técnica preferida lleva consi 

go separar inicialmente el efluente de producto reformado para re 

S cuperar una corriente inferior a hexano que se introduce en el 

sistema de fraccionamiento para separar en él.

: Aun cuando puede utilizarse cualquier esquema de sepa­

ración de compuestos aromáticos, se consigue un mayor grado de efi 

cacia mediante el uso de un sistema de extracción con disolvente.

10 La extracción con disolvente para producir un concentrado aromáti­

co y un refinado parafinico, es una técnica bien conocida que está 
i

totalmente descrita en la bibliografía. Las técnicas adecuadas en­

globan las operaciones ilustradas en la Patente de EE.UU. 2.730.558

(Cl. 250-674) y 3,361.664 (Cl. 20S-313). Los procedimientos de ex-
¡

15 tracción con disolventes utilizan un disolvente que tiene una mayor 

selectividad y capacidad de disolución para los componentes aromá­

ticos del efluente de producto reformado que para los componentes 

parafinicos del mismo. Los disolventes selectivos pueden seleccio- 

- narse de una extensa variedad de compuestos orgánicos normalmente 

20 líquidos de carácter generalmente polar; esto es, compuestos que tie 

nen un radical polar. El disolvente particular es uno que hierve a 

una temperatura aproximadamente igual a la del punto de ebullición 

de la mezcla hidrocarbonada,a presión de extracción ambiente. Com­

puestos orgánicos específicos ilustrativos ótiles como disolventes 

25 selectivos en los procedimientos de extracción para la recuperación
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da hidrocarburos aromáticos, incluye los alcoholes, tales como los 

Slicolss, incluyendo etilenglicol, propilenglicol, butilenglicol, 

tetraetilenglicol, glicerina, dietilenglicol, dipropilengligol, 

éter dimetilico del etilenglicol, trietilenglicol, tripropilengli- 

5 col, etc.; pueden emplearse otros disolventes orgánicos bien cono­

cidos en la técnica,para la extracción de componentes hidrocarbona 

dos partiendo de sus mezclas con otros hidrocarburos. Una clase de 

disolventes particularmente preferida son aquellos caracterizados 

como de tipo sulfolano..Asi pues, como indica la Patente de EE.UU. 

10 n? 3.470.087 (Cl. 208-321), el disolvente preferido es uno que tie 

ne un anillo pentagonal, uno de cuyos átomos es azufre, siendo car 

bonos los otros cuatro átomos y teniendo dos átomos de oxígeno uni­

dos a los átomos de azufre. Además del sulfolano, la clase preferí 

da incluye los sulfolenos tales como el 2-sulfoleno y el 3-sulfole- 

15 no.

La selectividad aromática de los disolventes preferidos 

puede aumentarse además mediante la adición de agua. Esto aumenta 

la selectividad de la fase de disolvente para los hidrocarburos aro 

máticos sobre los hidrocarburos no aromáticos, sin disminuir sustan 

33 cialmente la solubilidad de la fase de disolvente para los hidrocar 

buros aromáticos. En general la composición disolvente contiene de 

0,5%. a 20,0% en peso, aproximadamente, de agua, y preferiblemente 

de 2,0% a 15,0% en peso aproximadamente, dependiendo principalmente 

del disolvente particular y de las condiciones del proceso bajo las 

25 que se hacen funcionar las zonas de extracción, de destilación ex-
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tractiva y de recuperación de disolvente.

En general, la extracción con disolvente se lleva a cabo 

a temperaturas y presiones elevadas seleccionadas para mantener el 

material de carga y el disolvente en fase liauida. Las temperaturas 

5 adecuadas están comprendidas entre unos 273 G y unos 2043C, y prefe­

riblemente de unos 663C a unos 1433C. Las presiones de operaciones 

incluyen presiones superiores a la atmosférica hasta unos 28 kgs/cm^ 

man, y comprendidas preferiblemente entre unos 1,05 kgs/cm^.man. y 

unos 10,5 kgs/cm^.man.

10 Las presiones típicas de la zona de destilación extracti­

va están comprendidas entre la atmosférica y unos 7 kgs/cm^.man aun­

que la presión en la parte superior de la zona de destilación se man 

tendrá generalmente comprendida entre 0,07 kgs/cm^.man, aproximada­

mente, y unos 1,40 kgs/cm^.man. La temperatura del rehervidor depen- 

15 de de la composición del material de alimentación y del disolvente

seleccionado, aunque proporcionan resultados satisfactorios las tem­

peraturas comprendidas entre unos 1359C y unos 1823C. El sistema de 

recuperación de disolvente se hace funcionar a presiones bajas y tem­

peraturas lo suficientemente elevadas para conducir los hidrocarburos 

20 aromáticos comqt:abezas, produciendo así una corriente de colas de di­

solvente agotado. Preferiblemente, la parte superior de la zona de 

recuperación de disolvente se mantiene a una presión comprendida en­

tre unos 100 y unos 400 mm de mercurio absolutos. Estas presiones 

bajas deben ser utilizadas ya que las temperaturas del rehervidor de 

25 . ben mantenerse por debajo de unos 1SS3G con objeto de evitar .la des
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composición térmica del disolvente orgánico.

ZONA OE REACCION DE ALCOHILACION

Dado que el uso preferido del concepto inventivo presen­

te es su integración en un esquema general de una refinería para la 

producción de una gasolina, combustible de motores, sin plomo, de 

elevado índice de octano, el efluente rico en isobutano que procede 

de la zona de cracking-1 se utiliza como alimentación nueva a una 

zona de reacción de alcohilación. La alcohilación se efectda mezclan 

do íntimamente la alimentación de isobutano, los hidrocarburos ole- 

fínicos y un catalizador particular como se describe más adelante.

Ha de comprenderse que la fuente particular del hidrocarburo olefi- 

nico, para utilizar en la zona de reacción de alcohilación, no es 

esencial para el procedimiento incluido en la presente invención.

Así pues, el material olefinico "externo" puede llevarse al proce­

dimiento descrito a partir de cualquier procedencia adecuada tal co­

mo una unidad de cracking catalítico fluido, o una unidad de cracking 

térmico. Sin embargo, como se establece en otra realización especi­

fica de la presente invención, una porción al menos del concentrado 

de isobutano puede ser sometido a deshidrcgenación en una zona de 

reacción de deshidrcgenación para producir los hidrocarburos defi­

nióos alcohilables. En otra realización el concentrado de prcpano/bu 

taño, obtenido mediante la separación del efluente de producto refor 

mado catalíticamente, puede deshidrogenarse también e introducirse 

en la zona de reacción de alcohilación.

La zona de reacción de alcohilación puede ser cualquier

25 .1 0 .7 2
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sistema de reacción catalítica ácida, tal como un sistema cataliza­

do por fluoruro de hidrógeno, o uno que utiliza un haluro de boro 

y un sistema de reacción de lecho fijo. La alcohilación con fluoru 

ro de hidrógeno es particularmente preferida, y puede llevarse a 

5 cabo sustancialmenta como indica la Patente de EE.UU. n3 3,249.650 

(Cl. 260-683,48), Brevemente las condiciones de alcohilación cuan­

do se efectúan en presencia de un catalizador de fluoruro de hidró 

geno, son tales que la proporción de catalizador a volumen de hi-

- drocarbúro dentro de la zona de reacción de alcohilación está com-
!

10 prendida entre 0,5 y 2,5 aproximadamente. Ordinariamente, se carga 

rá al sistema de alcohilación fluoruro de hidrógeno anhidro como 

catalizador de nueva aportación; sin embargo, es posible utilizar 

fluoruro de hidrógeno que contenga tanto como el 1 0 , de agua, 

aproximadamente. En general se evita una dilución con agua excesi- 

15 va ya que ello tiende a reducir la actividad de alcohilación del 

catalizador e introduce además una diversidad de problemas de co­

rrosión en el proceso. Con objeto de reducir la tendencia de la por 

ción olefínica del material de carga a sufrir polimerización antes 

de la alcohilación, la proporción molar de isoparafinas a hidrocar 

20 buros olsfinicos en la zona de reacción de alcohilación, se mantie­

ne deseablemente en un valor superior a 1,0 y comprendido preferi­

blemente entre 3,0 y 15,0 aproximadamente. Las condiciones de la 

reacción de alcohilación, cuando está catalizada por fluoruro de hi 

drógeno, incluyen una temperatura comprendida entre -18BC y 933C 

25 aproximadamente, y comprendida preferiblemente entre -13C y 523C
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044
aproximadamente. La presión mantenida dentro del sistema de alcohi-' 

lación se encuentra ordinariamente a un nivel suficiente para mante­

ner los hidrocarburos y el catalizador en una fase sustancialmente 

líquida; es decir, desde la presión atmosférica hasta unas 40 atmós 

5 feras. El tiempo de contacto en el interior de la zona de reacción 

de alcohilación se expresa convenientemente en términos de espacio- 

tiempo, y se define como el volumen de catalizador dentro de la zo­

na de contacto dividido por la velocidad en volumen por minuto de 

hidrocarburo cargado a la zona. Habitualmente el factor espacio-tlem 

10 po será menor de 30 minutos y preferiblemente menor de unos 15 minu­

tos.

El efluente de la zona de reacción de alcohilación se se­

para proporcionando una fase ácida y una fase de hidrocarburo, sepa­

rándose esta óltima para recuperar el producto alcohilado normalmen- 

15 te liquido y el isobutano sin reaccionar. El producto alcohilado, en 

combinación con el concentrado aromático procedente de la zona de 

extracción can disolvente forma parte de la gasolina sin plomo. El 

isobutano y los hidrocarburos olefinicos sin reaccionar, si es que 

existen, pueden recircularse a la zona de reacción de alcohilación, 

20 o una parte de los mismos puede desviarse a la zona de reacción de

deshidrogenación con el propósito de producir hidrocarburos olefíni- 

cos adicionales para su utilización en la zona de reacción de alco­

hilación.

ZONA DE REACCION OE ISOMERIZACION

25 Como se ha indicado anteriormente, se produce una canti-
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dad notable de pentanos y hsxanos tanto en la zona de cracking-I 

como en la zona de reacción do reformación catalítica. Adicional­

mente, en aquellos casos en que el material de carga de alimenta­

ción nuevo al proceso es un destilado de nafta de zona de ebulli- 

5 ción total, el mismo puede contener un concentrado de pentano/he­

xano. En vista del hecho de que el pentano normal tione un índice 

de octano de investigación, neto, de 62 aproximadamente, y el hexa 

no normal un índice de octano de investigación, neto, de 25, estos 

componentes no son deseables en una gasolina que se destina a estar 

10 libre de aditivos de plomo.

, Todavía en otra realización de la presente invención, por 

tanto, sé recupera separadamente una corriente de pentano normal/

hexano normal y se introduce en una zona de reacción de isomeriza-
!

ción con el propósito de dar lugar a un producto efluente rico en 

15 isómeros de pentano y hexano, Por ejemplo, el isopentano tiene un 

índice de octano de investigación, nato, de 93, mientras que el 

2,2-dimetilbutano tiene un índice de 92 y el 2,3-dimetilbutano un 

Indice de 104; el índice de octano de investigación promedio conjun 

to de los mono-metilpentanos es 74. Dado que la selectividad de con 

20 versión en una zona de reacción de isomerización es virtualmente 

del 100,0%, la gasolina sin plomo puede ser notablemente aumentada 

en su índice de octano de investigación, neto, mediante la produc­

ción de isómeros de pentano/hexano sin que tenga lugar una pérdida 

de rendimiento volumétrico perjudicial. Cuando se prepara, o se re- 

25 cupera separadamente, el concentrado de pentano/hexano, la buena

26,10.72
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407 044
práctica dicta el incluir metilciclopentano que se isomeriza a ci—  

clohexano que seguidamente se convierte en benceno en la zona de 

reacción de reformación.

i Como indica la Patente de EE.UU. 3.131.235 (Cl. 250-683.3), 

5 el procedimiento de isomerización se lleva a cabo en un sistema de

lecho fijo que utiliza un compuesto catalítico de un material de so­

porte de un óxido inorgánico refractario, un componente de metal no­

ble del Grupo VIII y halógeno combinado, seleccionado preferiblemente 

entre flúor y cloro. El material de soporte de óxido inorgánico re- 

10 fractario puede seleccionarse del grupo que incluye alúmina, sílice, 

óxido de titanio, óxido de zirconio, mezclas de dos o más,y diversos
t

óxidos inorgánicos refractarios que se presentan en la naturaleza.
¡

OB éstos se prefiere una gamma-alúmina preparada por síntesis. El me­

tal noble del Grupo VIII se encuentra presente en general en una can 

15 tidad comprendida entre 0,01*% y 2,0% en peso, aproximadamente, y pue 

de ser uno o más metales seleccionados del grupo que consta do rute- 

nio, rodio, osmio, iridio, y en particular platino o peladio. Lo can­

tidad de halógeno combinado puede variar entre 0,01% y 8,0% en peso, 

aproximadamente. Tanto flúor como cloro pueden utilizarse para sunti- 

20 nistrar el halógeno combinado, aunque se prefiere el uso solamente 

de flúor en cantidad comprendida entre el 2,5% y el 5,0% en peso, 

aproximadamente.

* La reacción de isomerización se efectúa preferiblemente en

atmósfera de hidrógeno utilizando hidrógeno suficiente para que la 

35 proporción molar de hidrógeno a hidrocarburo a la zona de reacción
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esté comprendida entre 0,25 aproximadamente y 10,0 aproximadamen­

te. Las condiciones de operación pueden incluir adicionalmente tem 

peraturas comprendidas entre unos 93-C y unos 79-G, aun cuando ge­

neralmente se utilizarán temperaturas comprendidas dentro del in- 

5 tervalo más limitado de unos 1493C a unos 2743C. La presión bajo 

la que se mantiene la zona de reacción, estará comprendida entre 

unos 3,5 kgs/cm^.man. y unos 105 kgs/cm^,man. Los productos de reac 

ción se separan del hidrógeno, que se recircula, y se someten a frac 

cionamiento y separación para dar lugar al producto de reacción de- 

10 seado. El material de partida recuperado se reoircula también de mo­

do que el rendimiento global del procedimiento es alto. La velocidad 

espacial horaria de liquido se mantendrá entre 0,25 y 10,0 aproxima­

damente, y preferiblemente entre 0,5 y 5,0 aproximadamente . Otro 

procedimiento de isomerización adecuado es el descrito en la Paten- 

15 te de EE.UU. 2.924.628 (Cl. 260-665):

ZONA DE REACCION DE DESHI030GÉNACI0N 

Como se ha indicado anteriormente en esta Memoria, una par 

te al menos del efluente rico en isobutano procedente de la zona de 

. reacción de cracking-1, puede someterse a deshidrogenación para pro-

20 ducir las definas requeridas para la alcohilación en la zona de 

reacción de alcohilación. En otra realización, una parte al menos 

del concentrado de propano/butano recuperado del efluente ds la zo­

na de reacción de reformación catalítica, puede someterse también a 

deshidrogenación. La conveniencia de utilización de una u otra o am 

25 bas técnicas dependerá principalmente de la disponibilidad de olefi-
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ñas externas, por ejemplo, procedentes de una unidad 

o de cracking térmico.

Guando se juzga deseable la deshidrogenación, ésto pue­

de efectuarse esencialmente como indica la Patente de EE.UU. 

3.293.219 (C1 260-633.3), Brevemente, las reacciones de deshidrogena 

ción se efectúan en general en condiciones que incluyen una tempe­

ratura comprendida entre unos 400- y unos 70QBC, una presión que os­

cila entre la atmósferica y unos 7 kgs/cm^.man, una velocidad espa­

cial horaria de líquido entre 1,0 y 40,0 aproximadamente y en pre­

sencia de hidrógeno en una cantidad suficiente para que resulte una 

proporción molar comprendida entre 1,0 : 1,0 y 10,0 : 1,0 aproxima­

damente basada en la carga parafínica.

El catalizador de deshidrogenación está compuesto de un 

material de soporte de óxido inorgánico, un componente de metal al­

calino, un componente de metal del Brupo VIII y un atenuador catalí­

tico del grupo que consta de arsénico, antimonio^ bismuto. Un cata­

lizador preferido en particular comprende aluminio litiado que con­

tiene de 0,09% a 5,0% en peso aproximadamente de un metal noble del 

Grupo VIII, en especial el platino. El atenuador catalítico se em­

plea en una cantidad basada en la concentración de componentes de 

metal noble del Grupo VIII. Por ejemplo, el arsénico se encuentra 

presente en una proporción atómica de arsénico y platino comprendi­

da entre 0,20 y 0,45 aproximadamente . Aunque e.l litio es el compo­

nente de metal alcalino preferido, el catalizador puede contener 

calcio, magnesio, estroncio, cesio, rubidio, potasio, sodio y sus

t

i
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mezclas, etc.

Las condiciones de deshidrogenarán y los catalizadores 

se seleccionan para que resulte una conversión relativamente baja 

por paso, acompañada de una selectividad relativamente elevada pa 

i*a los hidrocarburos olefínicos deseados. Así pues, mientras la 

conversión por paso puede estar comprendida entre 10,0% y 35,0% 

aproximadamente, la selectividad de cqnversión estará comprendida 

entre 93,0% y 97,0% aproximadamente o más alta. A la vista del he 

cho de que las reacciones de alcchilación SB llevan a cabo con 

un exceso molar de parafinas sobre los hidrocarburos olefínicos, 

son ventajosas la selectividad elevada y la conversión relativa­

mente baja en la zona de deshidrogenación.

DESCRIPCION DEL DIBUJO

13 El concepto inventivo, incluido en el procedimiento pre­

sente, y una realización particularmente preferida, se ilustran en 

el dibujo que se acompaña. La ilustración se presenta en forma de 

un diagrama del proceso simplificado del tipa de bloque, en el aue 

cada bloque representa una etapa particular, o unidad del proceso.

20 Al objeto de proporcionar un entendimiento claro de la invención 

se ha incorporado una sola columna de fraccionamiento, 4. Se com­

prenderá el hecho de que cada zona o sistema de reacción tiene, co 

- - *"o una de sus partes integrales, un medio de separación designado

para recuperar las diversas corrientes indicadas.

25 Se han eliminado servicios diversos que no se estiman ne
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cesarios para una comprensión totalmente clara del presente proce-- 

dimiento. El uso de detalles tales como bombas, compresores, ins­

trumentación y controles, circuitos de recuperación de calor, sis 

temas de válvulas diversos, tuberías de comienzo y medios auxilia 

res semejantes, etc. son bien conocidos por los expertos en la 

técnica del refinado del petróleo. De manera semejante, con respec 

to a la circulación de materiales en todo el sistema, solo 'se pre­

sentan aquellas corrientes.principales recueridas para ilustrar la 

interconexión y la interación de las diversas zonas. Por tanto, di 

versas tuberías de recirculación y corrientes de gas de emisión, 

han sido eliminadas asimismo.

El concepto inventivo básico está ilustrado por la zona 

de cracking-1, 2, el fraccionador 4, la zona de reformación catalí 

tica 12 y la zona de extracción 14. Las otras zonas de reacción y 

sus interconexiones forman una realización particularmente preferí 

da para la producción máxima de gasolina sin plomo de elevado índice 

de octano.

Con referencia ahora al dibujo, será descrito en conjun­

ción con una unidad a escala comercial designada para tratar una 

fracción de nafta pesada de destilación directa, principalmente su 

perior a heptano, que previamente ha sido sometida a una técnica de 

hidrorrefinación para eliminar sustancias contaminantes y saturar 

las definas. Las propiedades de la fracción de' nafta se presen­

tan en la Tabla IV que figura seguidamente.

2S .10.72
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1

TABLA IV: Propiedades del material de carga

Psso específico, SAPI 55,4

Peso molecular promedio 113

Destilación ASTM, se

5 Inicial 102

5% 10B

10% . 110 

30% 119

50% 129

10 .70% 141

90% 158

95% 164

Punto final 184

15 El material de carga de nafta pesada entra en el proceso

por la tubería 1, y se introduce en la zona de cracking-1, 2. El 

compuesto catalítico dispuesto en la zona 2, está constituido por 

- alámina, 5,0% en peso de níquel y 7,5% en peso de cloruro de alumi 

- nlo, sublimado sobre ello para reaccionar con alámina formando el

20 grupo antes descrito. La condiciones operatorias incluyen una pre­

sión de unos 35 kgs/cm^.man, una temperatura máxima del lecho cata 

lítico de unos 204SC, una velocidad espacial horaria de liquido de

2,0 y una proporción molar de hidrógeno a hidrocarburo de 4,0 : 1,0, 

aproximadamente .

- 25 Gomo se ha indicado anteriormente, una de las ventajas
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únicas del sistema de cracking-1 reside en la retención de hidrocar 

buros cíclicos. Aun cuando los hidrocarburos aromáticos pueden sa­

turarse hasta nafteños, vitualmente no tiene lugar apertura del ani * 

lio. En la situación presente, la nafta pesada contenia primitiva­

mente 47,0%. en peso de parafinas, 42,3% en peso de naf teños y 10,% 

en peso de compuestos aromáticos. Un análisis de los componentes del 

efluente de'producto indicaron una retención de compuestos cíclicos 

de 100,34 moles%. El consumo de hidrógeno en la zona de cracking-1 

es de 1,20% en peso, basada en el material de carga de nafta. Los 

rendimientos del cracking hidrogenante y la distribución de produc­

tos se presentan en la Tabla V que figura seguidamente:

TABLA V: Rendimientos del Cracking hidrogenante y Distribución

Componente % en peso % en vol. m^/dii

Hidrógeno (1,20%) - -

Metano 0,01 - -

Etano 0,02 -

Propano 1,40 1,67 267

I-butano 17,91 24,00 3. 816

N-butano 1,55 2,03 323

1-pentano 10,43 . 12,62 2.007

N-pentano 1,15 1,38 219

1-hexano 4,85 ' 5,58 887

N-hexano 0,92 1,05 167

Superior a
heptano 62,95 63,00 10.017
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(continuación TABLA V)

% en peso *jí) en vol. m^/dia

Totales 100,00 111,33 17.703

El efluente obtenido del cracking hidrogenante se saca por 

medio de la tubería 3 y se introduce en el sistema de fraccionamien­

to 4. El propano y el material gaseoso más ligero se separa a través 

de la tubería 5, los butanos a través ds la tubería 5, el isopentano 

por la tubería 7 (a través de la cual se,envía directamente al depó­

sito de gasolina sin plomo 24), el pentano normal a través de la tu­

bería S, el isohexano por la tubería 9 (a través de la cual se envía 

al depósito de gasolina, 24), el hexano normal, incluyendo metilci- 

clopentano, a través de la tubería 10 y la fracción superior a hep- 

tano (que incluye benceno) a través de la tubería 11.

Los 10.017 rn^/dia de material superior a heptano se intro­

ducen en la zona de reformación catalítica 12. Las reacciones de re­

formación se efectúan a una presión de unos 35 kgs/cm^.man., una tem 

peratura de unos 5383C, una velocidad espacial horaria de líquido de

1,0 y una proporción molar de hidrógeno/hidrocarburo de 7,0 : 1,0.

El compuesto catalítico está constituido por un material de soporte 

de alúmina que contiene 0,55% en peso de platino, 0,20% en peso de 

renio y 0,87% en peso de cloruro combinado, la totalidad de los cua­

les está computada sobre base elemental. Los rendimientos de la re­

formación y la distribución de los productos se presentan en la Ta­

bla VI que figura a continuación.
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TABLA VI: Rendimientos de la reformación v distribución

Componente % en peso % en volumen nP/ dia

Hidrógeno 4,64 -

Metano 0,81 -

Eteno 1,18 -

Propano . 1,69 2,52 252

I-butano 0,96 1,31 131

N-butano 1,48 1,91 192

Iipentano 1,87 2,26 226

N-pentano 1,26 1,51 151

1-hexano 3,22 3,67 367

N-hexano 1,60 1,82 202

Camps. aromáticos 77,70 67,29 6.730

Superior a heptano 3,57 3,57 358

Totales 100,00 B5,86 8.609

Los rendimientos presentados en la Tabla VI están basados

en los 10.017 m^/dia del efluente obtenido del cracking hidrogenan­

te superior a heptano cargados a la zona de reacción de reformación. 

20 Como es lógico, la reformación catalítica es un proceso que produce 

hidrógeno, y el 4,64% en peso de hidrógeno puede ser utilizado en la 

zona de cracking-1 para suplementar el hidrógeno.consumido en ella.

Aunque la totalidad del efluente de reformado puede enviar 

' se por la tubería 13 a la zona de extracción 14, una técnica prefe-

25 rida lleva consigo someter sólo la porción superior a heptano a ex-
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tracción con disolvente, introduciéndose si material inferior a he 

xano en el fraccionador 4, para su separación en ál como se ha des 

crito anteriormente. La carga a la zona de extracción se introduce 

en una porción inferior de una columna de extracción con disolven­

te en contracorriente a un disolvente agotado euo se introduce por 

la parte superior de dicha columna, siendo la proporción molar de 

disolvente a hidrocarburo de 3,2 : 1,0.aproximadamente. El disol­

vente seleccionado es sulfolano y la columna de extracción funciona 

a una presión en la parte superior de unos 1,06 kgs/cm^.man. y una 

temperatura del rehervidor de unos 160BG. Se saca como producto de 

cabezas una corriente de refinado rica en compuestos saturados mien 

tras que la corriente de colas rica en disolvente se introduce en 

una zona de destilación extractiva. Se saca un refinada adicional 

como corriente de cabezas reunida con el refinado rico en compues­

tos saturados procedente de la columna de extracción, un total de 

3SS m3/dia, y se hace pasar a través de la tubería 16 a la zona de 

cracking-1, 2. El disolvente rico se introduce en un sistema de re­

cuperación de disolvente que funciona a presiones lo suficientemen­

te bajas y temperaturas altas para llevar hidrocarburos aromáticos 

como fracción de cabezas mientras se produce una corriente de colas 

da disolvente agotado para su retorno a la columna de extracción.

El concentrado aromático, en cantidad de 6.740 m3/dia se retira de 

la zona de extracción 14 por la tubería 1S y se envía por ella al 

depósito de gasolina 24. En lo que respecta a la corriente de refi­

nado de la tubería 16, se obtienen resultados beneficiosos relativos



a las reaccionas subsiguientes de cracking-I, cuando la corriente 

está sustancialmente desprovista del disolvente seleccionado. Una 

técnica adecuada para separar el disolvente de la corriente de 

refinado en la tubería 1S, es la descrita en la Patente de EE.UU, 

3 n? 3.470.087 (Cl. 205-321).

Con respecto a los 358 m^/día de retorno de refinado sn 

la tubería 16, se producen partiendo efe él isobutano y compuestos 

aromáticos adicionales en las zonas de reacción 2 y 12.

Estos rendimientos adicionales se presentan en la Tabla 

10 VII que figura a continuación:

TABLA VII: Rendimientos de refinado convertido

Componente en vol. m^/día

Propano 31,71 113

I-butano 50,68 181

N-butano 5,46 20

1-pentano 1,02 3,7

N-pentano 0,34 1,2

Comp. aromáticos 30,78 110

20 La Tabla VIII que figura a continuación resume los rendi­

mientos volumétricos presentados en las Tablas V, VI y VII anterio­

res:

25

26.10.72

t.:

!f

-  4 5  -



TABLA VIII: Resumen de rendimientos. Cracking-I más reformación

Componente % en voi. m3/día

Propano 3,'97 632

I-butano 25,96 4.128

5 N-butano 3,36 534

i 1-pentano 14,07 2.237

N-pentano 2,34 372

1-hexano 7,69 1.255

N-hexano 2,20 349

10 Comp, aromáticos 43,08 6.849

Totales 102,87 16.356

Como indica la Tabla VIII, aproximadamente el 69,0% del 

concentrado aromático deseado e isobutano fuá recuperado. El con- 

15 centrado aromático tiene un indice de octano de investigación de

115,0 y, cuando se mezcla con los pantanos y hexanos totales pro­

duce una gasolina de las características mostradas en la Tabla IX. 

La fracción de isohexano ha sido fraccionada para mostrar las can­

tidades de 2,2-dimetilbutano, 2,3-dimetilbutano, 3-metilpentano y 

20 2-mstilpentano.

TABLA IX: Gasolina neta. Caso I

Componentes m3/día % en vol. Octano de investigación

Isopentano 2.237 20,22 93

N-pentano 372 3,36 62

25 2,2-DiMeBu 124 1,12 92

2 6 ,10 .72

-  46 -



(continuación Tabla IX)

Componentes m^/día %. en vol. Metano de investiqación

2,3-DiMeBu 144 1,30 104

2-MePe 614 5,55 74

3-MePe 373 3,37 74

N-hexano 349 3,16 25

Gasolina aromática 6.850 61,92 115 .

Totales 11.063 100,00 101,9

10 . Los 632 tp3/día de propano pueden someterse a deshidrogena-

ción para producir propileno que puede convertirse después por hidró 

lisis en alcohol isopropílico que tiene un índice de octano de in­

vestigación neto, de 110 a 120 aproximadamente. Este, como es lógi­

co, incrementa además tanto el rendimiento como el índice de octano 

15 de la gasolina sin plomo. Por otra parte el propileno podría emplear 

se en una zona de reacción de alcohilación para la producción de al- 

cohilado de Gg que tiene un índice de octano de investigación neto, 

de 92,0.

En una utilización preferida del presente concepto inven- 

20 tivo, una zona de alcohilación y una zona de isomerización son adi­

cionadas para formar alcohilado a partir del isobutano e isómeros 

de pentano/hexano a partir del concentrado de pentano/hexano, nor­

mal.

El pentano y el hexano normales son retirados del sistema 

25 de fraccionamiento 4 por medio de las tuberías 8 y 10, respectiva-

26.10.72 .
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mente, y se introducen en la zona de reacción de isomerización 22.

La zona de isomerización 22 utiliza un lecho fijo de un compuesto 

catalítico de alúmina, aproximadamente 4,0% en peso de flúor comhi 

nado y 0,375% en peso de platino, calculado como metal elemental.

Las reacciones se llevan a cabo a una presión de unos 70 kg/cm^.man, 

una temperatura de unos 149BG y una proporción molar de hidrógeno 

a hidrocarburo de 1,0 : 1,0 aproximadamente; los reactivos atravie­

san el lecho catalítico a una velocidad espacial horaria de líquido 

de 2,0 aproximadamente. La conversión en isómeros tiene una eficacia 

de 99,0% aproximadamente y con el aumento de volumen debido a la 

magnitud molecular y a la conversión de algo de hexano en isopenta- 

no, se producen 378 m^/día de isopentano, 119 m^/día de 2,2-dimetil-

butano, 38 m^/día de 2,3-dimetilbutano, 113 m^/día de 2-metilpentano
!

y 65 m^/día de 3-metilpentano que se envían a la gasolina sin plomo 

por la tubería 23, fraccionador 4 y tuberías 7 y 9.

. Gomo ilustra el dibujo, y como se ha discutido con anterio 

ridad en esta Memoria, el concentrado de butano en la tubería 6 pus 

dB someterse a deshidrogenación en la tubería 17 proporcionando la 

carga que contiene defina en la tubería 18, a la zona de reacción 

de alcohilación 19. En la situación presente, hay disponible sufi­

cientes butilenos externos, procedentes de una unidad de cracking 

catalítico fluido, y se introducen en la zona de alcohilación 19.

La zona de alcohilación 19 es un sistema de ácido fluor­

hídrico en el que se introducen 3589 m^/día de butilenos externos, 

produciendo 6354 m^/día de alcohilado de G^ que tiene un índice

2 6 J .0 .7 2
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dB octano de 97,0 aproximadamente, El tiempo de reacción, utilizan 

do un reactor sedimentador de ácido bombeado, es de unos nueve mi­

nutos, y la relación de ácido a hidrocarburo es de 1,5:1,0 aproxi­

madamente. Las reacciones de alcohilación se efectúan a una tempe­

ratura de unos 389C y a una presión de unas 20 atmósferas. Después 

de la separación de isobutanos sin reaccionar, que se recirculan, 

la gasolina alcohilada pasa a través de la tubería 20 al depósito 

de gasolina sin plomo 24.

Una técnica preferida constituye introducir los 534 m^/día 

de butano en la zona de isomerización 22, por la tubería 21, para 

su conversión en ella en isobutano que se alcohila también en la 

zona de alcohilación 14. A una eficacia de conversión del 99,0^ y 

con el aumento de volumen debido a la magnitud molecular, se hace 

asequible una cantidad adicionare isobutano de 552 m^/día. En esta 

situación 478 m^/dia de butilenos externos adicionales son necesa­

rios para producir 834 m^/día de alcohilado de adicionales.

La gasolina neta, sin plomo, incluyendo los 534 nP/día 

de butanos que no reaccionan en la zona de reacción de alcohila­

ción, tiene las características indicadas en la Tabla X siguiente:

TABLA X: Gasolina neta. Caso II

Componente m^/día % en vol. Octano de investi-
qación

N-butano 534 2,97 94

Isopentano 2.615 14,57 93

26 .-10.72
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Componente

(continuación Tabla x) 

m^/día % en val. Octano do investí-

2,2-DiMeBu 243 1,35

pación

92

5 2,3-DiMesd 182 1,02 104

2-MePe 727 4,05 74

3-MePe 438 2,44 74

Alcohilado de C^ 6.354 35,41 97

Gasolina aromática 6.850 38,19 115

10 Totales 17.943 100,00 101,7

¡Basado en los 15.500 m^/día de alimentación de nueva apor 

tación y los 3.590 m^/día de butilenos externos, el rendimiento vo­

lumétrico de la gasolina, que tiene un índice de octano de investi- 

15 gación, neto, de 101,7, es 92,1%.

Lo que antecede demuestra el método mediante el que se 

lleva a cabo la presente invención y los beneficios proporcionados 

mediante* su utilización.

Esta solicitud que corresponde a la presentada en Estados 

20 Unidos de América, el 30 de Septiembre de 1971, bajo el N9 165.025, 

se acoge a los beneficios del Artículo 51 del vigente Estatuto so­

bre Propiedad Industrial.

REIVINDICACIONES

25 Los puntos de invención propia y nueva, que se presentan

2St10 .72
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para que sean objeto de esta solicitud de Patente de Invención en 

España, por VEINTE años, son los siguientes:

1.- Un procedimiento para la producción sirvltónea de un 

concentrado aromático e isobutano, a partir de un material de car­

ga cuya zona de ebullición es la de la nafta, que comprende las 

etapas de: (a) hacer reaccionar dicho material de carga e hidróge­

no, en una zona de reacción de cracking hidrogenante, en condicio­

nes de cracking hidrogenante y en contacto con un compuesto cata­

lítico de cracking hidrogenante que consta de un componente de me­

tal noble del Grupo VIII, o un componente de níquel, y del produc­

to de reacción de alúmina y un haluro metálico de Friedel-Crafts 

sublimado; (b) separar el efluente de producto de cracking hidro­

genante que resulta, en una primera zona de separación, para recu­

perar dicho isobutano y proporcionar-un concentrado superior a heg 

taño; (c) hacer reaccionar dicho concentrado superior a heptano en 

una zona de reformación catalítica, en condiciones de reformación 

seleccionadas para convertir hidrocarburos nafténicos en hidrocar­

buros aromáticos.

* 2.- Un procedimiento según la reivindicación 1, caracte­

rizado además porque el efluente de producto reformado se separa 

en una segunda zona de separación para recuperar dichos hidrocar­

buros aromáticos y proporcionar una corriente parafinica saturada.

3.- Un procedimiento según la reivindicación 2, caracte­

rizado además porque una parte por lo menos de dicha corriente pa­

rafinica saturada se introduce en dicha zona de reacción de cracking

2 6 .1 0 .7 2
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hidrogenante

4. - Un procedimiento según la reivindicación 

1, caracterizado además porque dichas condiciones de cracking 

hidrogenante incluyen una temperatura máxima del lecho catalíti­

co comprendida entre 1499C y 3439G aproximadamente,

5. - Un procedimiento según la reivindicación 

1, caracterizado además porque dicho efluente de producto refor­

mado se separa para proporcionar una corriente inferior a hexano.

6. - Un procedimiento según la reivindicación 

5, caracterizado además porque una parte por lo menos de dicha 

corriente inferior a hexano se introduce en dicha primera zona 

de separación.

7. - Un procedimiento según la reivindicación 

1, caracterizado porque dicho compuesto catalítico de cracking 

hidrogenante comprende 0,01% a 2,0% en peso, aproximadamente, 

de un componente de platino o paladio.

8. - Un procedimiento según la reivindicación 

1, caracterizado además porque dicho haluro metálico de Friedel- 

Grafts es un haluro de aluminio.

5.- Un procedimiento según la reivindicación 

1, caracterizado además porque se separa un concentrado de penta 

no/hexano de dicho producto de cracking hidrogenante efluente de 

la etapa (b).

10.- Un procedimiento según la reivindicación 

9, caracterizado además porque al menos una porción de dicho con
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centrado de pentano/hexano, se hace reaccionar con hidrógeno 

en una zona de reacción de hidroisomerización, en condiciones de 

hidroisomerización seleccionadas para producir una corriente de 

isómeros de pantano y hexano.

11. - Un procedimiento según la reivindicación 

1, caracterizado además porque dicho concentrado de isobutano se 

alcohila con un hidrocarburo olefinico, en una zona de reacción 

de alcohilación, en condiciones de alcohilación seleccionadas 

para producir una corriente de hidrocarburo alcohilado normalmen 

te liquido.

12. - Un procedimiento según la reivindicación 

caracterizado además porque una partq^or la menos de dicho

concentrado de isobutano se hace reaccionar en una zona de reac­

ción de deshidrogenación, en condiciones de deshidrogenaoión se­

leccionadas para producir isobutanos y hacer reaccinar dichos iso 

butanos en dicha ¡,ona de reacción de alcohilación como dicho hi­

drocarburo olefinico.

13. - Un procedimiento según las reivindicacio 

nes 1 a 12, caracterizado además porque se forma una reserva de 

gasolina exenta de plomo de alto indice de octano, a partir de 

al menos las porciones de uno o más hidrocarburos seleccionados 

del grupo que consiste en dichos hidrocarburos aromáticos, dicha 

corriente de hidrocarburo alcohilado normalmente liquido y dichos 

isómeros de pentano y hexano.

14. - Un procedimiento para la producción si-
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multánea de un concentrado aromático e isobutano.

Tal y como se ha descrito en la Memoria que 

antecede, representado en los dibujos que se acompañan y para les 

fines que se han especificado.

Esta Memoria consta de cincuenta y cuatro ho­

jas escritas a máquina por una sola cara.

73
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