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Case 1586

Egte invento se refiere a un procedimiento para
ls. produccién de un producto de reaccién de aleohilscién a
partir de isobutano y una olefina 03—65 utilizando un cata-
1izador de alcohilacidén a base de fluoruro de hidrégeno. Es
to invento se refiere también a un procedimiento de alcohils
cién me jorado para proporcionar componentes de combustibles
hidrocarbonados para motores.

15 alcohilacién de hidrocarburos isoparafinicos
tales como isobutano, isopentano y similares, con hidrocar-
buros olefinicos tales como propileno, butiienOS, am}lenos,
y con compuestos que actfian como olefinas, tales como halo-
génuros de alcohilo 03-05; utilizando fluoruro de hidrégeno
en calidad de catalizador, €s bien conocida como un método
comercialmente importante para producir hidrocarburos del
margen de ebullicibén de la gasolina. Los hidrocarburos
05-010 normalmente producidos por la reaccibn de alcohila-
cién de isoparafina-olefina son denominados “galcohilatos".
Los aleohilatos son particularmente Gtiles como una nateria
prima para mezclar con combustibles para motores debido a
sus elevados Indices de octano, de motor y Research. Pueden
ser utilizados para mejorar el indice de octano ‘global de
reservas de gasolina para satisfacer las exigencias de los
modernos motores para automéviles, Los componentes de com-
bustible alcohilatos de elevado Indice de octano son parti

cularmente importantes para producir combustibles para moto
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res con suficiente calidad cuasndo se desea no emplear come
puestos de alcohil-plomo en el combustible pars motores con
el fin de satisfacer las exigencias de Indice de octano.
TUna meta continua en la técnica de la alcohilacién consis-
te en crear un procedimiento de alcohilacién catalizado con
fluoruro de hidrégeno que sea més econdmico que los procedi
mientos de alcohilacién convencionales y sea capaz de pro-
porcionar un producto alechilato que tenga Indices de octa
no de motor y Research mayores que lo que es posible utili
zando procedimientos convencionales. |
Generalmente, los procedimientos comerciales de
alcohilacién de isoparafina-~olefina emplean isobutano como
reaccionante isoparafinico, ¥ utiligén-prOpileno, butile-~
nos, amilenos, o mezclas de los mismos como agente que ac-
48z como olefina. El isobutano y la olefina son puestos en
contacto tipicemente con catalizadores a base de fluoruro
de hidrégeno en un reactor de‘alcohilacién y son mezclados
para formar una emulsién o mezcla de reaccién de alcohila
cibn. Después de que estd sustancialmente completa la reag
cidn de alcohilacién entre el isobutano y la olefina, la
mezcla de resccién de. hidrocarburos y catalizador es reti-
rada del reactor y degada gedimentar con el fin de separary;
fases inmiscibles de hidrocarburos y de catalizador. En la
rase de catalizador de fluoruro de hidrbgeno” separada de'

este modo es recirculada al reactor para utilizacién catall

-3 -
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tica ulterior. La fase hidrocarbonada producida por la ope-
racibén de sedimentacién es tratada uviteriormente, normalmente
por fraccionamiento, para recuperar el producto alcohilato y
pars separar isobutano no consumido para su utilizacién unlte-
rior en el reactor de alcohilacién mediante recirculacién des
de la etapa de fraccionamiento,

Se ha encontrado que es necesario mantener la tempe
ratura del reactor, las cantidades relativas de catalizador y
de hidrocarburos que se han cargado, la concentracibén del ca-
télizador, y otras condiciones de tratamiento dentro de estre
chos mérgenes con el fin de proporcionar un producto alcohile-
to de alta calidad. Una proporcién molar de isobutano & olefl
na dentro de lg alimentacién hidrocarbonada al reactor de al—
cohilacidén, de aproximadamente 10:1 o mds, es una condicidn
esencial para la produccién de un alcohilato de elevado Indi-
ce de octano en una alcohilecidén catalizada con fluoruro de
hidrégeno, La proporcién molaer de isobubtano a olefina en all
mentacién hidrocarbonada a un reactor de alcohilacién se deno
mina convencionalmente la proporceién molar "externa® de iéobg
tano/olefina. La proporcidén molar externma de isobutano/olefina
ha de ser distinguida de la prOporbién moler de isobutano g
olefina en la mezcla de reaccién de alcohilacién formada den
tro del reactor de alcohilacidén, que convenciomalmente es de
nominada la proporcién molar "interna" ds isoParafina/olefina:

En procedimientos de alcohilacidén que uiilizen wm catalizador

27.7-T4



- 10

15

20

25

o base de fluoruro de hidrégeno, la calidad’ del producto
alcohilato es mejorada sustencislimente mediante sumento de
la proporcién molar externa de isobutano/olefina pero no es
me jorada mediante aumento de ls proporcidmmolar interna de
isobutano/olefina. Esto es, s6lo la proporcién de isobutano
a olefina en la elimentacién hidrocarbonada-al reactor de al
cohilacién es importante para proporcionar un producto con
elevado Indice de octano en operaciones catalizadas con fluo
ruro de hidrégeno, y no lo es la concentracibn de isobutano
on 1a mezcla de reaccién demtro del reactor de alcohilacién.
Ocurre 1o contrario en el caso de la alcohilmoién con 4cido
sulférico, en que la calidad del producto alcohilato es me=
jorada mediante una proporcibn molar interna de isobutano/
olefina awmentada, es decir una concentracién mayor de iso-
butano en 1o mezcla de reaccién dentro del reactor de aleohi
lacién. En procedimientos de alcohilacibn catalizados con
f£luorvro de hidrégeno, se ha encontrado que €s deseable em—
plear una proporeién molar de isobutano/olefina lo més alta
que sea posible econdémicemente en la alimentacién hidrocarbo
nada al reactor, ya que de esta manera se me jora la calldad
del producto alcohilato, Esta mejora es ilustrads por el in
dice de octano acrecentado del producto alcohilato cuando se
ubiliza una proporcién molar exberna de isobutano/olefina
n4s elevada, Por lo tanto, en operaciones convencionales,

una centidad muy considerable de Lsobubano es hecha pasar

2T.7T4
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necesariamente, sin haber reaccionado, a través del reactor,
vy debe ser recirculada al reactor después de haber fracciona
do la fase hidrocarbonada producida en el sedimentador. Este
fraccionamiento de la fase hidrocarbonada sedimentada se lle
va a cabo con el fin de separar el isobutano sin reaccionar
en exceso desde el producto alcohilato de puhto de ebulli-
cién més elevado, Correspondientemente, cantidades grandes
de isobutano deben ser hechas pasar, sin haber reaccionado, .
a través de un reactor de alcohilacibn y &el'sedﬂmentadqr;;
Yy dében ser separadas del producto alecohilato por fracciong?
miento en uma operaciln convencional de aleohilacibn con
fluorurc de hidrégeno. Esta operacifn requerida de fracciona
miento necesita la utilizacién de equipos de fraccionsmien-
to de gran capacidad con elevado consumo de energia con el
fin de evaporar el isobutano para separarlo desde el alcohi
lato, més pesado, Ia técnica anterior ha intentsdo aliviar
el problema provocado por las grandes exigencias de isobuta
no haciendo circular, por ejemplo, una emulsidén (mezcla de
reaccifén de alcohilacién) de catalizador de fluworuro de hi-
drégeno, isobutano y productos de reacci&ﬁ de modo continuo
a través del reactor de alcohilacidén en un intento de whili-
zar el isobutano contenido en la mezcla de reaccifn con el
fin de proporcionar una porcién del isobutano en exceso ne-~
cesario. Se ha encontrado que esfe método de aumentar la pro

poreién molar de isobutano/olefina es Gbil em procedinientos

27T T4
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de alcohilacién catalizados con dcido sulfdrico, ya que se
aumenta la calidad del producto alcohilato, en operaciones
con deido sulfdérico, cuando la proporcién molar interns de
isobutano/olefina es avmentada elevando la:concentracién de
isoparafina en la mezcla de reaccifn dentro del reactor de
alcohilacién. En este tipo anterior de operscién de alcohila
cién con fluoruro de hidrégeno, una enulsién era retirada
desde un reactor de alcohilaciln y era cargads de retorno
dentro del reactor también junto con olefing de nueva apor-
tacibn e isoParafina de nueva aportacifn y recirculada. Una
modificacién del sistema de circulacibn de emulsidn se efec
tuaba haciendo pasar la emulsibn de mezcla de reaccién de
catalizador a base de fluoruro de hidrégeno, igoparafina y
productos de reaccifn desde una primera zona de alcohilacifén
a una segunda zona de alcohilacién, en donde la emulsién era
puesta en contacto con alimentacidn oleffnica de nueva apor
tacibn y se producfa alcohilacidn adicional, Estos intentos
anteriores de proporcionar una elevada proporcibén molar im-
terna de iSOparafina/olefinafen el reactor de-alcohilacidn
mediante esquemas de tratamiento andlogos a ‘los utilizados
en la alcohilacién con dcido sulftrico no fueron capaces de
proporcionar ninglin awmento de la calidad del producto al—
cohilato en procedimientos catalizados con fluoruro de hidrd
geno, y generalmente han sido abandonados en operaciones co

merciales. Se ha encontrado que la calidad del producto al-
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cohilato es una alcohilacién catalizada con flucruro de hidrd
geno es mejorada s6lo cuando la proporcién-molar externa de
isobutanq/olefina es aumentada, y que la calidad del producto
no es me jorada aumentando la proporcién molar imterna de iqg'
buxano/olefiné. Se ha encontrado por lo tanto que las condi-
ciones necesarias para uns realizacibn satisfactoria de un
procedimiento de glcohilacién catalizado con fluoruro de hi-
drégeno no son anélogas, a este respecto, a las condiciones
requeridas para una realizacién satisfactordim de un procedi-
miento de alcohilacién con &cido sulfdrico. Por 1o tanto, to
davia aparecen considerables gastos y dificultades en opera—
ciones comerciales catalizadas con fluoruro de hidrégeno en
un intento de proporciomar ls proporcidén molar externa de
isobutano/olefine que es requerida en la alimentacién hidro-
carbonada al reactor de alcohilacién. Ta prcporciéﬁfmolar
externa de isobufano/olefina elevada, que se requiere, uti=-
lizada en operaciones convencionales necesita un caudal de
paso, la separacién y la recirculacién de cantidades excesi
¥as de isobutano en el sistema de alcohilacidn convencional,
Este problema es aliviado sustancialmente mediante el proce
dimiento del presente invento.

Ta técnica anterior ha intentado utilizar reacto-
res de alcohilacién mGltiples por una variedad de razones,
pero jaméds con el fin de obtener una mayor proporcién molar

de isoparafina/olefina en la alimentacidén al reactor de al-
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cohilacidh de la meners que se considera por el presente in
vento, Por ejemplo, la paf;nte de los Estados Unidos
2,256,880 ensefia la utilizacién de varios reactores y sedi-
mentadores en un procedimiento para la alcohilacibn catalize
da con dcido sulftrico de isoparafina con olefinas, Las fa-
gses hidrocarbonadas sedimentadas que se han recuperado de
cada sistema de reactor y sedimentador son sometidas a des-
tilacién stibita entre etapas sucesivas con el fin de separar
vapor de isoparafina desde el producto de reaccibn de alecohi
lacidn, de punto'de ebullicién més elevado, que.permanece
lfquido en la separacién por evaporacién sibita. La isoparg
fina evaporeda es subsiguientemente condensada y recircula-
da. Una porcién del producto liquido de reaccifn de alcohila
¢ién puede ser hecha pasar a una subsiguiente etapa, pero
por lo menos una porcién del liguido que queda después de

1a destilacién sdibita entre etapas es hecho pasar directa-
mente a fraccionamiento con el fin de recuperar sl productof
Se consideran tembién en la patente antes citada la evita-
cién de une scumulecién de productos de reaccién de alcohi-
jacién en los reactores y la utilizacién de proporciones mo
lares de isoparafina/olefina extremadamente bajas dentro

de la zona de reaccibén de alcohilacién, contrariemente a los
métodos utilizados en el procedimiento del presente invento
que utiliza catalizador a base de fluoruro de hidrégeno. La
patente de los Estados Unidos 2,820,073 ensefia también la

27.7.74




wtilizacién de reactores de alcohilacibn y-de sedimentado-
res miltiples en una alcohilacibn de isoparafina-olefine)
pero utilize fraccionadores entre cada etapa sucesiva con
el fin de separar isoparafina no reaccionada existente en

wna fase hidrocarbonada sedimentada desde el producto de

" peaccidén de alcohilacién en la fase hidrocarbonada sedimen
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tada., Ia isoparafina separada de este modo es recuperada
en forma de un vapor, es condensada, y €8 hecha paszr a una
etapa subsiguiente. El producto de reaccibn ES“reeuperado:
Iz patente de los Estados Unidos 3,007,983 ensefia la utili
zacién de dos reactores y sedimentadores para la alcohila-
cibén de isoparafina-olefina. Le fase hidrocarbonada sedi-
mentade recuperada de cada etapa es sometide a destilacién
sdbite con el fin de separar;la isoparafina, en forma de
un vapor, del producto de reaccién de aleohilacién de pun—
to de ebullicién més elevado, que permsnece liguido. E1
vapor de isoparafina es condensado ¥ hecho pasar a una’eta
pa subsiguiente. El producto de reaccibén de alcohilacién
es recuperado en forma de un 1{quido. Las ensefienzas de la
patente mencionada en Gliimo término se dirigen principale—
mqﬁxe a una autorefrigeracidn en la alcohilacién con dcido
sulftrico. La patente de los Estados Unidos 3.236,912 ense

fia la alcohilacién de isobutano con propilenc y butilenos

en un primer sistema de reactor y sedimentador con el fin

de producir un producto de reaccidn de sleohilacidn, y la

- 30 =
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alcohilacién de etileno con lsobutano en un segundo sistema
de resctor y sedimentador para producir un segundo producto
de remeccién de alcohilacién. El reaccionante etileno: es he~
cho pasar a través del primer sistema de reactor-sedimenta=-
dor en mezcla con propileno, butilenos e isobutano, pero no
es hecho reaccionar en el primer sistema. Cuendo se desea
recuperar el primer y el segundo productos de reaccibn de
alcohilacién en forma de mezcla, la fase hidrocarhbonada se-—
dimentada, que contiene etileno sin reaccionar, es recupers
da del primer sistema de reactor-sedimentador, y es hecha
pasar directamente al segundo sistema de reactor-sedimenta—
dor, en donde el etileno existente en la fase hidrocarbona-
da sedimentada es hecho reaccionar con isobutand. Puede ser
posible hacer pasar etilenc a través del primer sistema de
reactor-sedimentador sin reaccién de alcohilacién del etils
no, ya que el etileno no puede ser hecho reaccionar con una
isoparafina para former un producto de reaccién de alcohila
oidn wtilizando catalizador de fluoruro de hidrdgeno o ce-
talizador de 4cido sulftrico. Evidentemente, si el etileno
pudiera reaccionar para formar aleohilato en condiciones
convencionales de alcohilacién de propileno o de butilenos,
dicho etileno reaccionaria en el primer sistema de reactor-
-gedimentador. Cusndo el etileno es puesto en contacto con
catalizador a base de fluoruro de hidrdgeno en condiciones

de aleohilacién de propileno y de butilenos; forme fluoruro

P T
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de etilo estable, que es inerte con respecto a la reaceidn
de alcohilacién.

RESUMEN TEL INVENTO

Un objeto del presente invento es proporeionar un
procedimiento para alcohilar isobutano con olefinas 03 5
wtilizando un catalizador de alcohilacién a base de fluoruro
de hidrégeno;

Otro objeto del presente invento es proporcionar
un procedimiento de alcohilacién catalizado con fluoruro
de hidrégenc que produce un producto alcohilato que tiene
una calidad superior y une utilidad superior como uwn compo—
nente para mezclar con combustibles para motores,

Otro objeto mds del presente invento es proporcio
nar un método econémico para sumentar la proporcifn molar
externa de isoparafine/olefine en un procedimiento de alcohi
lacién de isoparafina-olefine catalizado con fluoruro de hi
drbgeno.

Otro objeto mis del presente invento es proporeio
ner wn procedimiento de alcohilacién de igoparafina-olefina
catalizado con fluoruro de hidrégeno que tiene unas exigen—
cias reducidas de fraccionamiento con el fin de separar el
producto alcohilato desde isoparafina sin reaccionar que ha
de ser recirculada al reactor de alcohilacién,

Fn una forma de realizacibn, el presente invento

se refiere a un procedimiento para producir un producto de

- 12 -
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resceién de alcohilacién a partir de una isoparafina y una
monoolefina seleccionada de propileno, butilenos y enilenos,
que comprende las 0peracione? de: mezclar una primers porcibn
de la monoolefina con la igogarafina y poner en contacto la
primera mezcla hidrocarbonada resultente con una primers fa
se de catalizador de alcohilacidén a base de fluorumro de hi-
drégeno en una primera zona de reaccidén de alcohilacidn en

condiciones de alcohilacién con fluoruro de hidrégeno pere

-former una primera mezcla de reacecién de alcohilacifn; reti-

rar la primeras mezels de reaccifn de alcohilacién desde la
primera zona de reaccién de alcohilacién, sedimenter la pri
mera mezcla de reaccién con el fin de proporcionar une pri-
mers fase hidrocarboneda sedimentada y la primera fase de
catalizador a base de fluoruro de hidrégeno, y recircular
la primera fase de catalizador a la primers zona de reac-
cién de alecohilacidén; mezclar una segunda porcidn de la mo-
noolefina con al menos une porcién de la primera fase hidro
carbonads sedimentada y poner en contacto la segunda mezcle
hidrocarbonada resultante con una segunda fase de catalize-
dor & base de fluoruro de hidrégeno en uma segunda zone de
reaccién de alcohilacién en condiciones de alcohilacién con
fluoruro de hidrdégeno para formar une segunda mezcle de
reaccién de aleohilecién; retirar la segunda mezcla de reac
cidén de aleohilacidn desde la segunda zona de reaccibn de

alcohilacién, sedimentar la segunda mezcla de reaccidn con

-13 -
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el fin de proporcionar una segunds fase hidrocarbonada sedi
mentada y la éegunda fage de catalizador a base de fluoruro
de hidrégeno y recircular la segunda fase de catslizador s
la segunds zona de reaccidn de alcohilacibnj y fraccionar
la segunda fase hidrocarbonada sedimentads para §r0porcio;
nar uns corriente de producto de punto de ebullicibn més
elevado y una corriente de isoparafina de pumto de ebulli-
¢ibn més bajo, recircular la corriente de isoparafina a lo
primere zona de reaccién de alcohilacién, y recuperar el
producto de reaccibn de alcohilacién desde la corriente

de producto.

Entre las venﬁéjas més importantes del pr&cadié
miento de este invento, en comparacién con les-operaciones
de glcohilacién de la técnica anterior, s entuentran las
ventajas que se derivan de una disminucién-sustancial en
la cantidad global en exceso de iscbutano que se requiere
con relscibn a la cantidad de reaccionante de olefing uti=
lizado en la operacifén., Haciendo pasar la totalidad del iso
butano pero sélo una porcién de la olefina, en mezcla, denm
tro de wn primer reactor de alcohilacibén, se requiere una
cantidad de isobutano sustancialmente menor en la primers
reaccién de alcohilascién catalizada con fluoruro de hidré- -
geno con el fin de proporcionar un adecuado exceso molar
externo de isobutano con relacién a la cantidad de olefins

utilizada. La fase hidrocarbonada sedimentada recuperada

- 14 =
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del primer sedimentador es mezclads luego con una segunda
porcién de la alimentacibn de olefina para formar una segun
da alimentacién hidrocarbonada al reactor, que es cargada
a un segundo reactor de alcohilacién y es puesta en contac-
40 con una segunda fase de catalizador a base de fluoruro
de hidrégeno, con lo cual la misma cantidad reletivemente
pequefia de isobutano es utilizada para proporc..aar el desea
do exceso molar externo de isobutano tanto en la primera
alimentacién hidrocerbonada como en la segunda alimentacién
hidrocarbonada a los respectivos reactores de alcohilacién,
1a fase hidrocarbonada sedimentada recuperada del segundo
sedimentador es fraccionada luego con el fin de separar ¥
recirculer isobutano no reaccionado al primer reactor, ¥
recuperar el producto de reaccién de alcohilacién deseado.
Ia cantidad de isobutano que debe ser separade de este modo
por fraccionamiento y recirculada es sustanclalmente menor
que la que se encuentra en procedimientos convencionales

de alcohilacién de isobutano-olefina catalizados con fluoru
ro de hidrégeno, que emplean la misma proporeién molar ex—
terne de isobutano/olefina. Alternativamente, una cantidad
convencional de isobutano puede ser empleads "en la alimen-
tacién al primer reactor de alcohilacién, dando un producto
aleohilato con indice de octeno més elevado gque el que se
obtiene en operaciones convencionales de glconilacién. Por

el método del presente invento, isoparafina no reaccionada

- 15 -
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conteﬁida'en tods la fase hidrocarbonade sedimentada recupe-
rada del primer sistema de reactor-sedimentador es mezclada
con una segunda porcién de la materia prime de alimentaciln
olefinica con el fin de proporcionar una elevada proporcién
molar externa de isobutano-olefina en la alimentacién hidro
carbonada al segundo reactor de alcohilacibén, Esta segunda
alimentacibn hidrocarbonada es puesta en contacto lnego con
une segunda fase de catalizador a base de Fluoruro de hidr$
geno en el segundo reactor, Cuando la segunda porcibn de la
alimentacifén olefinica es mezclada con la primera fase hidro
carbonada sedimentada fuera del segundo reactor y la mezcla
resultante de materia prima de alimentacién olefinica y fase
nidrocarbonada sedimentada es cargeds luego al segundo reac=
tor, la proporcién molar externa efectiva de isoparafina/ole
fina es aumentada sustancialmente, proporcionando un produc-—
40 alcohilato de meyor calidad a partir del segundo reactor.
Inversamente, los métodos de la técnica anterior, en los que
se emplea isobuteno en mezcls con catalizador de fluoruro de
hidrégeno como una alimentacién a zonas miltiples de alcohi-
lacién, no son capaces de proporeionar isobutano que actie
pera producir una elevada proporeién molar externa de isopa-
rafina/olefina en la alimentacién al reactor, dando como re-
sultado wn producto alcohilato de ba ja calidad.

Otros objetos, realizaciones ¥ ventajas del presen

te invento resultardn evidentes para los técnicos en la mate

- 16 =
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ria a partir de la siguiente descripeién de los dibujos ¥
de la descripecifn detallada del invento.
DESCRIPCION DE IOS DIBUJOS
Tos dibujos anejos son una ilustracién esquenética

de una forma de realizacién preferida del procedimiento del
presente invento, En la forma de realizacibn particular que
ge especifica, el hidrocarburo susceptible de ser convertido
en alcohilato es isobutano y la materie prima de alimewte~
cibn olefinica es una mezcls de propileno y butilenos. El
slcance del presente invento no estd limitado a la forma de
realizacién mostrada, sino que otros diversos reacéionantes
y formas de realizacién serdn evidemtes para los técnicos
en la materia a partir de la descripeibn que seguidamente

se da,

Refiridndose a los dibujos, una materia prima de
alimentacién para alcohilacién de olefinas convencional es
cargada de modo continuo a través del conducto 1 con un can
dal de aproximadsmente 300 moles/hora de propilemo y 300 mo
les/hora de butilenos junto con menores cantidades de otros
hidrocarburos, convencionalmente presentes en una materia
prima de alimentacidén olefinica comercisal pefo que no son
necesarias para la realizacibn del procedimienmto, que inclu-
yen 120 moles/hora de isobutano, 35 moles/hora de n-butano
y 70 moles/hora de propsno. La materia prima de alimentacién
olefinica cargada de modo continuo en el conducto 1 es divi
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dida en dos corrientes de igual volumen gue son hechas pasar

a los conductos 2 y 3 respectivemente, Las dos porciones de
materia prima de alimentacién olefinica son hechas pasar den
tro de los conductos 2 y 3, respectivamente, cada una con el
caudal de 150 moles/hora de propileno, 150 moles/hora de bu~
$ilenos, 60 moles/hora de isobutano y 17,5 moles/hora de.
n-butano y 35 moles/hora de propanoc, Isobutano de reposicibn,
derivado del exterior, convencional, es hecho pasar dentro
del proceso a través del conducto 4, es cargado dentro del
conducto 2 y mezclado alli con la porcién de la materia pri
ma de alimentacién olefinica. La corriente de isobutano de
reposicibén es hecha pasar a través del conducto 4 con wn can
dal de 500 moles/hora de isobuteno, juntemente con cantida-
des convencionales de hidrocarburos no feae%ivos immecesa=-
rios, que incluyen aproximadamente 15 moleg/hora de n-butano
v aproximadsmente 10 moles/hora de propano. El isobutano de ‘
reposicién afiadido y una porcién de alimentacién olefinica
contindan a través del conducto 2, El isobutano recirculado
procedente del conducto 24 es hecho pasar dentro del condug
to 2 y mezclado con el contenido del mismo. E1 isobutano de
récirculacién es hecho pasar dentro del conducto 2 con un
caudal de 3.550 moles/hora de isobutano, junto con alguna
otra cantidad de recirculacién de hidrocarburo no reactivo
gue resulte de un fraccionamiento impreciso, que incluye

525 moles/hora de n-butano y 225 moles/hora de propanc. la
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cerga hidrocarbonada total al reactor 5 incluye por lo tanto
150 moles/hora de propilemo, 150 moles/hora de bubilenos,
4,110 moles/hora de isobutano, incluyendo los hidrocarburos
no resctiyos 270 moles/hors de propano y 557,5 moles/hora

de n-butano, Ia proporcién molar externa de isobutano/olefina
en la alimentacién al reactor 5 es por lo tanto de 13,7. La
glimentacién combinada es hecha pasar a través del conducto
2 dentro del reactor 5 y es mezclada con catalizador de aleo
hilacién a base de fluoruro de hidrégeno convencional pera
formar una mezcla de reaccibn. El catalizador de alcohila—
cién a base de fluoruro de hidrégenoc es cargado el reactor

5 a través del conducto 10. El catalizador contiene aproxima
damente 85% en peso de deido, menos de 1% en peso de agua,
estando constitufdo el resto por diluyente orgdmico conven-
cional. Tas condiciones de alecohilacién con fluoruro de hi-
drégeno mantenidas en el reactor 5 incluyen una temperatura
de aproximadamente 32 a 382C y una presién suficiente para
mantener en la fase 1liquida a los hidrocsrburos y al cabtali
zador. Se utiliza una proporcién en volumen de catalizador/
hidrocarburo de aproximademente 13l hasta 2:1. E1l calor ge—
nerado en la reaccién de alcohilacibén es retirado mediante
la utilizaecidén de intercambio de calor indirecto en el reag
tor 5. Agua de refrigeracidn es cargada a través del condug
to 6 dentro del reactor 5 y es hecha pasar en intercambio '

de calor indirecto con la mezcla de reaccidn. El ggua de

- 19 -
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refrigeracién utilizada es retirada a través del conducto 7.
Después de un tiempo de contacto de aproximadsmente 0,1 minu
tos hesta aproximadamente 5 minutos la mezcla de resccilin se
retira del reactor 5 y se hace pasar a través del conducto 8
dentro del sedimentador 9, La mezcla de reaccién es dejade
reposar sin agitacifn en el sedimentador 9, com lo cual el’
catalizador a base de fluoruro de-hidrégeno forms una fase
mis pesada y los compounentes hidrocarbonados de la mezcla de
reaccién forman une fase hidrocarbonada sedimentada més lige
ra. Ia fase de catalizador es retirada de la parte inferior
del sedimentador 9 a través del conducto 10 y es hecha pasar
de retorno al reactor 5 para utilizacibn catalitica adicio=-
nal, Ia regenerscién del catalizador utilizado en el reac-
tor 5 puede efectuarse haciendo pasar una fugaz corriente

de catalizador desde el conducto 10 a medios de remeracibn
convencioﬁales. Refiriéndose de nuevo al sedimentador 9, la
primera fase hidrocarbonads sedimentads formada en €1, es
retirada de la parte superior del sedimentador J a través
del conducto 11, es hecha pasar dentro del conducto 3, y es
mezelada junto con la porcidén restante de alimentacién ole-
pinica en este conducto. La primers fase hidrocarbonada se-
dimentada hecha pasar a través del conducto 11 incluye aprg
ximadamente 3.800 moles/hora de isobutano, sustancialmenjé
nada de olefinas, 557,5 moles/horva de n-butano, 280 noles/ho
ra de propano y 300 moles/hora de mlcchilato. la carga hi-
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drocarbonads combinads 2l reactor 12 procedente del conduc-
to 3 incluye aproximadamente 3.860 moles/hora de isobutano,
150 moles/hora de propileno, 150 moles/hora de butilenos,
575 moles/hora de n-butano, 315 moles/hora de propano y 300
moles/hora de alcohilato. La proporcibn molar externa de
isobutano/olefina de la cerga nidrocarbonsda al reactor 12
es por lo tanto de airededor de 13:1. Les condiciones de
reaccibn empleadas en el reactor 12 son similares a las em-—
pleadas en el reactor 5, a saber una temperatura de aproxi-
modamente 32 a 382C, una proporeifn en volumen de geido/
hidrocarburo de aproximadamente 1l:1 a gproximadamente 2:1

y una presién:suficiente para mantener en la fase 1lfquida
g los componentes de la mezcla de regccibn. Catalizador a
base de fluoruro de hidrégeno que contiene aproximademente
85% en peso de 4cido, menos de aproximademente 1% en peso
de agua, estando constituldo el resto por diluyente orgémi-
co, es cargado al peactor 12 a través del conducto 19 y es
mezclado intimemente con la alimentacitn hidrocarbonada pro
cedente el conducto 3 para formar una segunde mezcla de
reaccidn.lAgua de refrigeracibn es cargada & través del con
ducto 13'y es hecha pasar en intercambio de calor indirec—
t0 con la mézcla de reaccién en el reactor 12. El agua de
refrigeracién useda es retirada a través del conducto l4.
Después de un tiempo de contacto de aproximaedamente 0,1 mi-

nutos hasta aproximadamente 5 minuios, la nezela de reacciln

- 2] -
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s retirada del reaetor 12 y es hecha pasar & través del con
ducto 15 al difusor de reaccibn 16. Ie mezcla de reaccibn

de catalizador, reaccionantes y productos de reaccifn es man
tenida en el difusor de reaccién 16 dursnte v tiempo de con
tacto de aproximadamente 10 minutos a uma temperatura y & unea
presién que son sustancialmente las mismas que se emplean en
el reactor 12, Imego la mezcla de reaccién es retirada y he~
cha pasar a través del conducto 17 dentro del sedimentador “18:
Ta mezels de reaccibn es dejada reposar sin agitacitn en el
sedimentador 18 para facilitar la geparaciln del ceatalizador
y de los hidrocarburos en fases separadas. la fase de catall
zador, més fesada, es retirada de la parte inferior del se-
dimentador 18 a +ravés del conducto 19 y es recirculada al
reactor 12 para utilizacién catalitica adicionml tal como se
ha descrito. Una porcién del catalizador en el conducto 13
ﬁuede ger hecha pasar a une operacién convencional de régegg
racién, si se desea. la segunda fase hidrocarbonads sedimen—
tada es retirada del sesimentador 18 y es hecha pasar a ira-
vés del conducto 20 dentro del separador de isobutano 21 con
el caudal de aproximadamente 325 moles/hora de propano, 3.550
moles/hora de isobutano, 575 moles/hora de m-butano y 600 mg
les/hora-de alcohilato (hidrocarbur03'05+). En el separador
de isobutano 21, la segunda fase hidrocarbonada gedimentada
es fraccionada con el fin de separar una currienmbte de isobu=

tano de recirculacién, mds ligera, y una corriente de alcohi

27.7.T4 -

T



10

15

20

25

lato producto, més pesada. La operacién de fraccionamiento
convencional efectuads en el separador de isobuteno iso-sepa
rador’zl puede utilizar equipos usuales y convencionales,

no mostrados,.tales como platos, medios de reebulliciln, me=-
dios de reflujo, ete., todos ellos conocidos en la téenicail
Producto de alcohilato es retirado como un producto de colas
del separador de isobutano 21 a través del conducto 22, es
sacado de- la operacién, y es recuperado para utilizarse como
combustible para motores y otras utilizaciones deseadas, en
el caudal de 600 moles/hora. Butano normal, un subproducto
del procedimiento en la forma de realizacién mostrada, es re
tirado como una fraceibén secundaria a través del conducto

23 con el caudal de 50 moles/hora. Isobutano de recirculacién
convencional es retirado como una fraceifn secunderia en un
plato més elevado en el separador de isobutano 21 a través
del conducto 24, Ia corriente de isobuteno de recireulacién
es sacada del separador de isobutano 21 g través del conduc—
to 24 en el caudal de 3.320 moles/hora de isobutano, 500 mo-
les/hora de n-twbano y 225 moles/hora de propamd. Ia corrien
te de isobutano de recirculacién en el conducto 24 es hecha
pasaer dentro del conducto 2 tal como arriba se describe. Una
corriente de cabezas es retiradia del separa&u; de isobutano
21 y es hecha pasar a través del conducto 25 dentro de un
despropanizador convencional 26. La corriente de cabezas es
heche pasar desde el iso-separador 21 con el caudal de 100

-23 -
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moles/hora de propano, 230 moles/hora de isobutanc y 25 moles/
hora de n-butano. En el despropenizador 26, la alimentacifn
procedente del conducto 25 es fraccionada con el fin de seﬁg
rar propano de isobutano y de n-~butano. El isobubenc y el
n-buteno son retirados, en el caudal de 230-moles/hora de iso
butano y 25 moles/hora de n~butano, como um productO'dé‘co-
las y son hechos pasar a través del conducto 27 dentro del
conducto 24 para utilizarse en la corriente de isobutano de
recirculacién, Propano, mezclado con algo de fluoruro de hi
drégeno, es retirado por la parte superior a través del con
ducto 28, en el caudal de 100 moles/hore de propanoc, y €s he
dHo pasar a travéds del conducto 28 dentro del conducto 29

en mezcla con fluoruro de hidrdgeno procedente del conducto
36, Ia mezcla de propanc y fluoruro de hidrdgeno en el con-
ducto 29 es hecha pasar dentro del condensgdor 30 y es con-
densada con el fin de licuar el propanc y 4dcido, El propano
y el fluoruro de hidrégeno licuados son hechos pasar luego

a través del conducto 31 dentro del sedimentador 32, Ia ma-

yor parte del fluoruro de hidrdgeno hecho pasar dentro del

' sedimentador 32 se separa por sedimentacifén en forma de umna

fase pesada de 4cido relativamente puro y:.es retirada a tra
vés del condueto 33, Este 4cido relativemente concentrado
puede ser hecho pasar de retormo a las corrientes de cata~
1izador de recirculacidn en el conducto 10 y en el conducto

19 por medios couvenciomales que no se han nostrado. la fa-
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se de propsno licuada en el gsedimentador 32 es retirada y he
cha pasar g través del conducto 34 dentro del separador de
f£luoruro de hidrbégeno 35, en donde el propano es fraccionado
con el fin de separar cualquier cantidad de dcido remanente.
El fcido es retirado por la parte superior a través del con-
ducto 36, es hechc pasar de retorno al conducto 29, y es trag
tado tal como arriba se describe, El propano es retirado co-
mo un subproducto desde la parte inferior del separador de
fluoruro de hidrégeno 35 a través del conducto 37 en el cau~-
dal de 100 moles/hora. Ciertos equipos y operaciones conven-
cionales, que son necesarlos para el funcionamiento de la for
me de realizacidn descrita en lo que antecede, han gido omi-
tidos de los dibujos y de la descripeidn del mismo, por ejem
plo bombas, vdlvulas, reebullidores, etc, La utilizacién y
1a colocacién de dichos accesorios convencionales serén evi
dentes para los técnicos en la materia. La precedente descrip
cién ilustra algunas de las ventajas del presente invento
cuando se llevan a realizacién en un procedimiento de alcohl
lacién de isoparafina~olefina catalizado con fluoruro de hi-
drégeno. Por ejemplo, los hidrocarburos son cargados en el
reactor 5 y en el reactor 12 con elevadas proporciones mola—
res externas de isobutano/olefina de aproximadamente 13:1,
necesarias con el fin de producir un aleohilato de calidad
suficiente. Ademis, las exigenclas de fraceionamiento en el

separador de isobutano 21 necesitan g6io zer suficientes para
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separar isobutano equivalente a uma proporeidn molar global
de isobutano/olefina menor de 7:1. El alcohilato producide
es de calidad igual o superior a la de alcohilatos produci-
dos en procedimientos de alcohilacién convenciomales utili-
zando una proporcién molar externa convencional de isobutano/
olefina de 12:1, mientras que las exigenclas de fracciona-
niento son reducidas substancialmente, con consigulentes
ahorros en costo de capital y de equipos. En contraste con
ello, el alcohilato producido en un procedimiento de alcohi
lacién catalizado con fluoruro de hidrégeno convencional
utilizando una proporcién molar global de isobutano/olefi-
na de T3l seria de baja calidad y carecerdiz—-de utilidad co-
mo materia prima para mezcler con el fin de revalorizar com

ponentes de reserva de gasolina de baja calidad paras alcen-—

. zar el deseado nivel de Indice de ocﬁanof

DESCRIPCION DETALLADA DEL INVENTO

El procedimiento de alcohilacifn catalizado con
fluoruro de hidrégeno del presente invento puede ser apli-
cado a la alecohilacién de isobutano, de isopentano, o de
isoparafinas similares., Las isoparafinas preferidas son iso
butano e isopentano, particularmente isobutaro. Se puede em
plear también, si se desea, una megcla de dos o més isopa~
rafinas, Materias primas de alimentacién de alcohilacién
de isobutano convencionales son apropiadas para ubilizarse

en el presente procedimiente. Dichas materias primas de all
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cién de alcohilacién de isobutano comercial, convencional,
contiene generalmente alrededor de 95% en peso de isobutano,
4% en peso de n=~butano y 1% en peso de propanod.

Olefinas que son apropiladas pars utilizarse en el
procedimiento del presente invento incluyen olefinas 63 05.
Se pueden emplear también en el presente procedimiento, con
buenos resultados, mezclas de dos O nés compuestos olefini-
cos. Por ejemplo, materias primas de alimentacién olefini-
cas convencionales utilizadas en operaclones comerciales de
alcohilacién de olefinas contienen mezclas de propileno ¥y
butilenos, de butilenos ¥y amilenos, o de propileno, butile-
nos y amilenos. El veneficio que se consigue con el presente
procedimiento puede obtenerse utilizendo dichas materias
primas de alimentacidn igual que cuando se utilize une tmi-
ca olefina. Una materia prima de alimentacién de alcohila~-
cién de olefinas 03-05 convencional, que se prefiere parti-
cularmente para utilizarse en este procedimiento, puede de-
riverse de operaclones de refino de petrdéleo tales como crg
queo catalitico y por 1o tento puede contener cantidades
sustanciales de hidroearburos gaturados, olefines nés lige=-
ros y mis pesadas, etc.

Los catalizadores de flucrurs de hidrégeno emplea
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dos en el presente procedimiento son bien conccidos en la
+éenica. CGeneralmente, un catalizador de alcohilacidén a ba-
se de fluoruro de hidrégeno contiene aproximademente 75% en
peso o mis de dcido valorable, aproximademente 5% en peso

o menos de agus, siendo el resto diluyente orgémico. Dicho
catalizador de alcohilacién es apropiado para ubtilizarse tan
to en la primera etapa de alcohilacidn como en la segumda
etapa de aleochilacién en el presente procedimiento. ﬁn ca~
talizador particularmente preferido para wbilizarse en snm-
bas etapas de alcohilacidn contiene aproximadamente 85% en
peso de feido y menos de 1% en peso de sgua, siendo el res—
to diluyente orgdnico. '

Se conocen en la técnlea numerosas gonas de reag—
cibén de aleohilacién apropiadas para utilizerse en el proce
dimiento de este invento. A titulo de ejemplo, pero no coﬁo
limitacién, los tipos de reactores de alcohilacifn descri-
tos en las patentes de los Estados Unidos 3a456;033,
3,469.949 y 3.501,536 pueden ser empleados apropiadamente
para ambos reactores de alcohilacién en el presente proce-
dimiento, Condiciones de alcohilacifn asociadas con los reag
tores de alcohilacién particulares descritos en las paten—
$es arriba enumeradas o en conexidén con otros reactores de
alcohilacién convencionales y a2propiados pueden utilizarse
en vmién con la descripeién aqul deda en formas de realiza

dién del presente invento.
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Condiciones de alcohilacién cen flmoruro de hidr$
geno apropiadas para utilizarse en una forma de realizacibn
del presente invento incluyen una temperatura de desde apro
ximadamente -182C hasta aproximademente 932C., una presibn
suficiehte para mantener en la fase liquida a log reaccionan
tes y al catalizador a base de fluoruro de hidrégeno y un
tiempo de contacto entre los hidrocarburos y el catalizador
de desde aproximadamente 0,1 minutos hasta aproximadamente
30 minutos. En wna forma de realizacién preferida que utili-
za un catélizador de alcohilacién a base de fluoruro de hi-
drégeno que contiene aproximadamente 85% en peso de dcildo,
se prefiere una proporcién en volumen de catalizador/hidro-
carburo de desde alrededor de 1:1 hasta alrededor de 5:1,

y se emplea preferiblemente en las zonas de reaccibn de al-
cohilacibén wne temperatura de desde aproximademente 10 hasta
aproximadsmente 652C.

Fn una forma de realizacién particularmente prefg
rida, la mezcla de reaccifn de catalizador a base de fluoru
ro de hidrégeno, reaccionantes y productos de reaceibn, for
mada en el reactor de alcohilseién, es hecha pasar a través
de un difusor de reaccién. En la descripcién de las formas
de realizacién preferidas aqul creadas, se pretende que tan
40 el reactor de alcohilacién como un difusor de reaccibn,
gi se utilizae uno de éstos, estén incluidos dentro del al-

cance del términc "zona de reaceidn ds sleonilacion®. Difg-
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sores de reaccién apropiados son bien conccidos en la téeni-
ca. Por ejemplo, los difusores de reaccibn descritos en las
patentes de los Estados Unidos 3.560,587 y 3.607.970 pueden
ser empleados apropiademente en el presente procedimiento:
Dichos difusores de reaccifén son convencionalmente recilpien—
tes equipados con platos perforados, secciones de deflecto-
res o similares, con el fin de mantener a umna mezecla de reac
cién de alcohilacién en la forma de una mezcla bastante ho-
mogénea, o emulsidén, durante un perifodo de tiempo previamen—
te determinado. Ia mezcla de reaccifén de alcohilacién a base
de catalizador e hidrocarburos es mantenida en el difusor de
reaccién durante un tiempo que‘depende de la composicibn de
12 mezcla de reaccién., Un tiempo de permemencia en el difu-
sor de reaccibén de desde aproximadamente 1 minuto hasta apro
ximademente 30 minutos es preferido. La temperatura y la pre
sién que se mantienen en el difusor de reaccibén son las mis-
mas que la temperatura y la presién que se mantienen en 8l
reactor de alcohilacién asociado,

Medios para sedimentar el fluido saliente de mez-
cla de reaccién procedente de la zona de reaccién de alcohl
lacién con el fin de separar una fase hidrocarbonada sedi-
nentada y una fase de catalizador a base de flworuro de hi-
drégeno, son bien conocidos en la téenica de alcohilaciéns
Generalmente, la mezcla de reaccidn de alcohilacién salien—

te recuperada de un reactor de aleohilacibn ¢ de un difusor
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comprende una mezcla de isoparafina no reaccionada, productos
de reacciém de alcohilacidn, catalizedor = base de fluoruro
de hidrégeno y materiales orgénicos solubles en el cataliza-
dor, posiblemente con pequefias cantidades de hidrocarburos 1i
geros, etc. Cuando se deja reposar sin agitacifn, es decir

se sedimenta, esta mezclae de reaccidén de alcohilacién, los
productos de reaccién de alcohilacibén, isoparafinas e hidro-
carburos ligeros, forman una fase hidrocarbonada sedimermtada
nés ligera., El catalizador a base de fluoruro de hidrégeno'y
los hidrocarburos solubles en el catalizador formen una fase
separada., La fase hidrocarbonads sedimentada es luego separa
da, simplemente por medios mecénicos, desde la fase de cata-
lizador. La temperatura y la presidén que se mantienen durante
dicha operaciém de sedimentacién son sustancialmente las mig
mes que las que arriba se describen en relacién con las con-
diciones de alcohilacibém con fluoruro de hidrégeno qus se em
plean en un reactor. Los hidrocarburos y el catalizador son
mantenidos en la fase liguida durante la operacién de sedi-
mentacién y separacifbn,

Algunos medios para retirar calor de la zona de
reacclén son necesarios para un funcionamiento Sptimo del
procedimiento. Son bien conocidos una veriedad de métodos
para realizar la retirada de calor. Por ejemplo, en una for-
ms de realizacidén, el calor generado en le reaccién de al-
cohilacién puede ger retirado directemente del reactor de
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alcchilacibn mediante intercambio de calor indirecto entre
agua de refrigeracién y la mezcls de reaccidn en el reactorﬁ
La fase hidrocarbonada sedimentada recuperada de
la primera operacién de sedimentacién es combinada con una
segunde porcidén de la alimentacién de olefina con el fin de
proporcionar la carge hidrocarbonada al segundo reactor de
alcohilacidén. Por lo tanto, la primers fase hidrocarbonada
sedimentada es wtilizada para proporcionar una elevada pro-
porcidn molar externa de igobutano/olefina en la alimenta~-
cién al segundo reactor de alcohilacién. Ia alimentacidén hi
drocarbonade formada a partir de la primera fese hidrocar-
bonada sedimentads y la segunds porcién de resccionente ole
finico es cargads luego al segundc reactor de alcohilacibn
y puesta en contacto con un segundo catalizador de alcohila
cibn fluorufo de hidrégeno en ella, Se considera que se car
ge suficiente cantidad de isobutano al primer reactor de al
cohilacidén de manera que no se necesita afiadir més isobuta~
no ajeno al sistema a la segunda porcidn mezclada de alimen
tacién olefinica y de primera fase hidrocerbonade sedimenta
da antes de cargar esta mezcla hidrocerbonada al segundo
ﬁeaétor de alcohilmecidn, Se utilizan las mismas condiciones
generales de alcohilacién en la segunda operacién de alcohi
lacibn que las que se utilizan en la primera operacién de
alcohilacidén. Si bien puede utilizarse un difusor de resc~

cidn en conexién tanto con el primer resctor de alcoohile-
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cién como con el segundo reactor de alcohilacién, en uma for
ma de realizacién preferida se emplea s6lo wm difusor de
reaccién en conexién con el segundo reactop'&e'alcohilacidnf
Ie temperatura y la presifn que se utilizan en el difusor

de reaceién son las mismas que las que se emplesn en el reag
tor asociado. Después de completamiento de la reaccién de %o
das las olefinas cargadas en la segunda zona de reaccién de
alcohilacién, la mezcla de reaccién resultante es sedimenta
da. por cualquier método convencional ayroPiado para propor-
cilonar e segunda fase hidrocarbonade sedimentada y récupg
rar la segunda fase de catalizador a base de fluoruro de hi
drégeno con el fin de recircularla a la segunda zona de resac
cién de alcohilacién., Ie segunda fase hidrocarbonads sedi-
mentada es recuperada de la segunda operacidén de sedimenta—
cién y es hecha pasar a une operacién de fraccionamiento y
separacién de isobutano convencional, con lo cual el produce—
to alcohilato, mds pesado, es separado del isobutano no con-
sumido, de punto de ebullicién més bajo, y de cualquier cen—
4idad de fluoruro de hidrégeno que pueda estar presente en
1a segunds fase hidrocarbonada sedimentada. Cualquier méto-
do apropiado utilizado en la técnica enterlor para fracclio-
nar la fase hidrocarbonads sedimentada recuperads de un se-
dimentador puede ser empleada para separar el producto alco
hilato de punto de ebullicién més elevado desde la corrien—

te de recirculacién de isobutanc, de punto de ebullicién més

- 33 -
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bajo.

E1l producto de reaccifn de alcohilacidén producido
en la forma de realizacién preferida del*presenté procedi-
miento comprenders generalmente hidrocarburos saturados
Cy=Cg que resultan de las reacciones de alcohilscibn de isg
butano con las olefinas tamto en la primers zona de alcohila
cién como en la segunda zona de alcohilacién. Tos componen—
tes principa}s del producto incluyen, por ejemplo, dimetile-
pentanos y trimetilpentanos. Es bien sabido que hidrocarbu-s
ros ramificados en grado mds elevado poseen generalmente pro
piedades superiores como combustibles para motorss. El pre=
sente invento se dirige, en parte, a proporcionar alcohila~-
t0s para combustibles para motores que contienen una mayor
proporeién de hidrocarburos ramificados en grado mis eleva=-
do, tales como trimetilpentanocs, a hidrocaerburos menos rami

ficados, tales como dimetilhexanos. Este beneficio se obbig

- ne mediznte la wtilizacién, en el presente procedimiento,

de elevadas proporciones molares externas de isvbutano/ole
fina en ambas reacciones de alecohilacibn, que no se pueden
lograr en procedimientos de la téenica anterior sobre uha
base generalmente econfmica u 0perativa:*Por'lo~tanto; es
evidente que el presente invento proporciona un nuevo procg
dimiento para producir un producto superior alcohilato para
combustibles para motores mediante un método més econbmico

y conveniente que el que estabe disponivle hkasta shora sm -

- 34 =
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procedimientos de glcohilacifn catalizados con fluoruro de
hidrégenc de la técenica anterior. ,

En general, los beneficlos y las ventajas del pggi
sente inmvento se proporcionan cusndo se emplean por lo menos
dos porciones diferentes de la materia prima de alimentacién
de reaccionante olefinico y por lo menos dos catalizadores
o base de fluoruro de hidrégeno diferentes en por 1o menos
dos zonas de reaccidén de alcohilacién diferentes. Una modi-
ficacién apropiada del presente procedimiento consiste en
dividir la materia prime de elimentacién olefinica en una
pluralidad de porciones, por ejemplo tres o més, La alimen-
tacibn total de isobutano y una primera porcién de la mate-
rig prime de alimentacién olefinica son mezcladas y luego
puestas en contacto con un primer catalizador a base de
fivoruro de hidrégeno en una primera zone de alecohilecidn,
el .catalizador y los hidrocarburos son sedimentados y se-
parados, y la primera fase hidrocarbonada sedimentada ¥y
una segunde porcidn de la materis prima de alimentacibn
olefinice son mezcladas y luego puestas en contacto con
un segundo catalizador a base de fluoruro de hidrégeno en
una segunda zons de alcohilacién. La segunda fase hidro-
carbonada sedimentada, recuperada sedimentando la mezcla
resultante, es mezclada con una tercera porcién de la me
teria prime de alimentacién olefinica y la mezcla hidrocar

bonada resultante es puesta en contacic con un tercer cata
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1izador de fluoruro de hidrégeno en una tercera zona de reag
cibn de alcohilscibn, etc. sin adicién de m4s centidad de iso
butano entre las efapas. Ta fase hidrocarbonada sedimentada
recuperada de la tltime zona de aleochilacién de la serie es
fraccionada para recuperar el producto de reaccifén de alcohi
lacidén y separsr isobutano no reaccionado para recircularlo
a la primera zona de slcohilacién., Dicha modificacibn se en-
cuentra dentro del alcance del presente invemnto,

Cuando se desea emplear dos zonas de alcohilacibn
y dividir la materia prima de alimentacidn olefinica en 4os
porciones, tal como ocurre en 1a forma de realizacidn prefe
rida, se prefiere que las dos porciones de alimentacifn ole
£inice sean tales que ningunz de las porciones contenge me—
nos de alrededor de 10% en volumen de la cantidad total de
olefina utilizada en el procedimiento. Por e jemplo, en unsa
operacién continua, la primera porcibén de olefina puede ser
alimentada a la primera zoma de alcohilacién con un caudal
de 10 moles/nora junto con una centidad de isobutano sufi-=
ciente para proporcionar el deseado exceso molar de la mis
ma en el primer reactor em condicicnes de alcohilacidn con
f£luoruro de hidrégeno. la ssgumda porcién de olefina es pre
feriblemente mezelada con la primera fase hidrocarbonada se
dimentads para ser cargada en la segunda zoaa de reaceién
de alcohilacién con un caudal de por lo menos aproximadamen

te 1 mol/hora y no més de aproximadamsnte 100 meles/hora.e
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Preferiblemente, las dos porciones de materia prima de ali-
mentacién olefinica no varian en las cantidades relativas

de olefina que ellas contienen en nds de aproximadamente 1:5
hasta aproximadamente 5:1, en volumen. T,os me jores resulté—
dos se logran en un sistema de dos reactores, tal como se
describe en las formas de realizacién preferidas, cusndo les
dos porciones de materia prima de alimentacién olefinica con
tienen cantidades aproximadamente iguales de la materia pri-
na de alimentacibn olefinica. De esta menera, la cantidad de
jsobutano necessrio para proporcionar una elevade proporcifn
molar externa de isobutano/olefina en le alimentacién hidro-
carbonada a cada reactor de alcohilacién es mantenida en un
minimo, mientras que se puede obtener de este modo el pro-
ducto aleohilato con la méxima calidad posible tanto del pri
mer reactor como del segundo reactor. '

EJEMFIO.

Con el Fin de demostrar los beneficios ¥ las ven-
tajas del presente invento en contraste con los métodos de
alcohilacién de la técnica anterior, se llevaron a cabo dos
experimentos, uno que wtilizaba el método del presente inven
to y el otro que wtilizaba un método de aloohilacién conven
cional. Ia materia prime de alimentecién olefinica empleada
en ambos experimentos contenia 48% en peso de propileno,
10,4% en peso de buteno-l, 26% en peso de buteno-2 ¥ 15 ,6%

en peso de isobutileno. Se emple6 isobutano comd la materis
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prima de aslimentacifn de isoparafina, En ¢l Experimento 1,

se utilizé el método del presente imvento, -que usa dos eta-
pas de alcohilacién, y en el ExPerimentd 2 se utilizé el mé
todo convencional de uvma lnica etapa. Tanto en el Expér:imen—
to 1 como en el Experimento 2 se utilizaron la misma tempe=
ratura, la misma presién y los mismos catalizadores. El ca-
talizador a base de fluoruro de hidrégeno utilizado contenia
89% en peso de fluoruro de hidrégeno, 10% en peso de diluyen
te orgénico y 1% en peso de agua, La temperabtura utilizada

para las reacciones de alcohilacidén era de sproximadamente

. 37°C¢, Ia presién empleada era suficlente para mantener en

forma de 1lfquidos a los reaccionantes y al catalizasdor. En
cada uwno de los experimentos, la alimentacién hidrocarbonada
vy el catalizador eran cargados de modo continuo en un reac-
tor de aleohilacién convencional a escala de banco de prue-—
bas, con una proporcidn en peso de catalizador/hidrocarburo
de alrededor de 1,5:1, y se mantuvo un tiempo de permanen-—
cia de 10 minutos en el reactor de alcohilacién em cada ex—
perimento., En el Experimento 1, que utiliza el método del
presente invento, la materia prima de alimentacién olefini-
ca era dividida en dos porciones. La maberia prime de ali-
mentacibn isoparafinice total y una primerz porcién de la
meteria prima de alimentacién olefinica eran mezcladas ¥

la alimentacién hidrocarbonads resultante era cargada en un

reactor de alcohilacién convencionsl y era puesta en contac
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o con catalizador a base de fluoruro de hidrégeno en las
condiciones arriba descritas para formar uma primera mezcls
de reaccién. Después del tiempo de permanencie especifica-
do, la primera mezcla de reacecifn era retirada y sedimenta-
da convencionalmente para separar una primera fase hidrocar
bonada sedimentada desde una fase de catalizador sedimenta—
da. Ia primera fase hidrocarbonada sedimentada resultante

y la segunda porcidén de la materia prima de alimentacién ole
finica fueron cargadas continuemente en un reactor de alcohi
lacién convencional y fueron puestas en contacto con catali
zador a base de fluoruro de hidrégeno existente en él en las
condiciones de alcohilacién arriba descritas pars formar una
segunda mezcla de reaccién. No se afladié isobutano adicional
2 la segunda mezcla de reacciln, siendo el isobutano conteni
do en la primera fase hidrocerbonade sedimentada el tnico su
ministro de isobutanc en la segunda mezcla de reaccién. Des—
puds del tiempo de permenencia especificado, la segunda meg-
cla de reaccién fue retirada y sedimentada convencionalmente
para separar una segunda fase hidrocarbonada sedimentada des
de una fase de catalizador sedimentada. La segunda fase hi-
drocarbonada sedimentada fue recuperada, fraccionada con el
fin de separar hidrocarburos 05 y més pesados, ¥ ;os hidro-
carburos 05 4+ fueron recuperados como el producto alcohila-
to del Experimento 1. El producto alcohilato del Experimento

1 fue anslizado y los resultados estdn indicados en la Ta-
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bla. Fn el Experimento 2, que utiliza wn método convencio-
nsl de alecohilacién de una sola etapa, la totglidad de la
materis prima de alimentacién olefinica fue cargada conti-
nuamente en un reachor de alcohilacién convencional en un
caudal igual al caundal de alimentacién combingdo de la pri
mera porcibn y de la segunda porcibén de la mgberia prima
de alimentacién olefinica en el Experimento 1.~ Em-el Expe=-
rimento 2, la materia prima de alimembtacifn de isobutano
total era cargada continuamente al reactor de alcohilacibn
en el mismo caudal que se utilizaba en el Experimento 1. ILa
méteria prims de alimentacibn olefimica y la materia prime
de alimentacién de isobutano fueron mezcladas y la mezcla
hidrocarbonada resultante fue cargada en el reactor de al-
cohilacién y puesto en contacto allf con catalizador a ba-
gse de fluoruro de hidrégeno en las condiciones de alcohilas
¢ibn arribe descritas para formar una mezels de reaccibn.
Después del tiempo de permenencia de 10 minutes, la mezcla
dé reaccibn fue retirada del reactor y sedimentada conven
cionalmente para seperer una fase de catalizador sedimen-
tada desde una fase hidrocarbonade sgedimentada. La fase
hidrocarbonada sedimentada fue recuperads, fraccionade pa-
ra separar hidrocarburos 05 v mds pesados, y los hidrocarbu
ros 054 fueron recuperados con el p?oducto alcohilato del
Experimento 2. El producto alcchilato del Experimento 2

fue analizedo y los resultados estdn indicados en la Tabla.
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TABLA : Andlisis del producto alcohilato
Bxperimento 1  Experimento 2

Hidrocarburos Cg, % en peso 61,5 56,1
Hidrocarburos 094, % en peso 6,1 9,6
5 Trimetilpentanos, % en peso 56,3 50,4
Dimetilhexanos, % en peso 5,15 5,8
Indice de octano Research
(sin plomo) - 95,2 94,5
Indice de octano de motor
(sin plomo) 92,4 92,1
10
Refiriéndose a la Tabla, es evidente que el proce-
dimiento del presente invento (Experimento 1) proporcioné um
producto aleohilato superior con relacién e métodos de alcohi
1acién convencionales (Experimento 2). Ademés, no se empled
15 nads de isobutano adicional en el Experimento 1 y los fraccig
namientos requeridos para separar los hidrocarburos de alcohi
lato C.4 eran idénticos en el Experimento 1 y en el Experimen
to 2, ios datos mostrados en la Tabla demuestran que el proce
dimiento del presente invento produce un producto de alcohila
20 +t0 que tiene Indices de octano més elevados con cantidades

reducidas de fracciones pesadas indeseables (hidrocarburos

094).
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REIVINDICACTIONES

18,~ Un procedimiento pera producir wn producto de
reaccidn de alcohilacién a partir de wna isoparafina y una
monoolefina seleccionada de propileno, butilenos y amilenocs,
que comprende las operaciones des (a) mezeclar una primera por
cibén de dichs monoolefina con dicha isoparafine y poner en
contacto la primera mezela hidrocarbonada resultanie com una
primera fase de catalizador de alcohilacibn a base de fluoru
ro de hidrégeno en wma primers zona de reaccién de alcohila~
cién en condiciones de alcohilacibn con Fluoruro de hidrégeno
pars formar una primers mezcla de reaceibén de alcohilacilm;
(%) retirer dicha primera mezcla de reacciln de alcohilacién
desde dicha primera zona de resccifn de alcchilaciébn, sedi-
mentar dicha primera mezcla de reaccién pars proporcionsr una
primers fase hidrocarbonada sedimentada ¥y dicha primera fase
de catalizador a base de fluoruro de hidrégenc, y recircular
dicha primera fsse de catalizador a dicha primers zone de
reaccién de alcohilacifbng (¢) mezclar una segunda porcién de
dichs monoolefina con por 1o menos une porcién de dicha pri
mers fase hidrocarbonsds sedimentada y poner en contacto la
segunda mezcla hidrocarbonada resulbante con una segunda fa
go de catalizador a base de fluoruro de hidrdgeno en una se-

gunda zona de reaccibn de alcchilascidn en coadiclones de al-
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18-5-76

cohilacién con fluoruro de hidrégeno para formar una segun
da mezecla de reaccidn de aleohilacidn; (d) retirar dicha se
gunda mezcla de reaccién de alcohilacién desde dicha segun-
da zona de reaccién de alcohilacién, sedimentar dicha segun
da mezcla de reaccién para proporcionar una segunda fase hi
drocarbonada sedimentada y dicha segunda fase de cataliza-
dor de fluoruro de hidrégeno, y recircular dicha segunda Iz
ge de catalizador a dicha segunda zona de reaccién de alco-
hilacién; y (e) fraccionar dicha segunda fase hidro¢arbona-
da sedimentada para proporcionar una corriente de producto,
de punto de ebullicién mis elevado, y una corriente.isopara
finica, de pgnto de ebullicidn méds bajo, recircular dicha
corriente de isoparafina a dicha primera zona de reaccién de
alcohilacidén y recuperar dicho producto de reaccién de alcg
hilacién desde dicha corriente de producto.

- 28,- E1 procedimiento de la reivindicacién 182,
en que dicha isoparafina es lsobutano.

.38,- El procedimiento de la reivindicacién 18,
en que dicha monoolefina se selecciona de buteno-1, buteno-
-2 e isobutileno.

48,- El procedimiento de la reivindicacién 12,
en que dicha primera porcién de dicha monoolefina comprende
desde aproximadamente 10% en moles hasta aproximadamente

1.000 % en moles de dicha segunda porcién de dicha monoolg

fina.
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52,~ UN PROCEDIMIENTO PARA PRODUCIR UN PRODUC-
TO DE REACCION DE ALCOHILACION A PARTIR DE UNA ISOPARAFINA
Y UNA MONOOLEFINA,

Tal y como s¢ ha descrito en la Memoria gque an-

5 tecede, representado en los dibujos que se acompafian y para

los fines que se han especificado. ;

ESta Memoria consta de cuarenta ¥y cuatrg'hojas
escritas a méquina por una sola cara. .

. Madrid, 20,MAY1976
10 P.A.

Oscar de Elzcb-uirc.-u
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