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DESCRIPCION
Método para producir combustible de motor a partir de etanol
Campo de la invencién

La presente invencidn se refiere a un método para producir combustible para motores, y mas particularmente gasolina,
queroseno y diésel, a partir de etanol obtenido a partir de una materia prima de origen principalmente vegetal. Ademas,
los productos intermedios y subproductos de la sintesis del combustible para motores de acuerdo con la invencion, es
decir; alcoholes, aldehidos, cetonas, éteres, olefinas, parafinas y compuestos aromaticos obtenidos a partir de
materias primas de origen principalmente vegetal, pueden utilizarse no sélo en la industria quimica para producir
pinturas o polimeros, sino también en la industria farmacéutica o para la fabricacién de productos cosméticos.
productos.

Estado de la técnica

El rapido crecimiento del consumo de combustible para motores, que por un lado provoca una reduccion significativa
de las reservas de petr6leo y gas de nuestro planeta y, por otro, genera preocupacion en la sociedad por el deterioro
del medio ambiente, estimula la basqueda de combustibles alternativos para motores. Los desafios que enfrenta la
industria moderna en relacion con la reduccion de las emisiones de dioxido de carbono a la atmoésfera estimulan la
investigacion para mejorar los métodos existentes y crear otros nuevos para la fabricacion de combustibles para
motores a partir de materias primas renovables. Actualmente, la materia prima mas atractiva para la fabricaciéon de
combustibles alternativos para motores es la biomasa, que se produce directamente a partir del diéxido de carbono
que llega constantemente a la atmdsfera. Recientemente, ha aparecido un nimero importante de trabajos sobre
métodos de transformacion de biomasa en combustible para motores y, en primer lugar, sobre métodos de produccion
de queroseno a partir de materias primas de origen bioldgico.

Los documentos US 8193402 B2, US 8373012 B2, y US 8487149 B2 divulgan microorganismos que, mediante
fermentacion, proporcionan la conversion de carbohidratos aislados de biomasa vegetal tanto en alcoholes C2-Cs
individuales, y en una mezcla de alcoholes C2-Ce. Los alcoholes obtenidos, a su vez, se deshidratan en las
correspondientes olefinas. Las olefinas C2-Cs obtenidas tanto como olefinas individuales como como mezclas, se
oligomerizan, produciendo olefinas Ces-C21. Entonces, las olefinas Cs-C21 obtenidas se hidrogenan dando como
resultado un producto que contiene uno o varios alcanos Cs-C21saturados.

El documento WO 2018071905 y US 2020010767 A1 divulgan métodos y materiales para la oligomerizacién de
olefinas inferiores, por ejemplo, olefinas C2-Cs, en combustibles para el transporte, incluyendo el diésel y/o el
combustible de jet. En algunas realizaciones, se usan catalizadores de tungsteno y circonio para realizar la
oligomerizacion.

El documento US10633320 B2 propone un proceso para convertir mezclas de aceite de fusel crudo y/o refinado en
productos quimicos renovables de mayor valor mediante catalizadores de 6xidos metalicos mixtos o zeolitas. La
patente divulga métodos para dirigir una corriente vaporizada de aceites de fusel crudos y/o refinados a través de
diversos catalizadores mixtos de éxidos metdlicos, zeolitas dopadas con metales o zeolitas no dopadas con metales
y/u 6xidos metdlicos, obteniendo productos de mayor valor. Los productos quimicos renovables producidos utilizando
estos catalizadores incluyen metil isobutil cetona (MIBK), diisobutil cetona (DIBK), isoamileno e isopreno.

El documento US2011245542 A1 divulga la sintesis de combustibles liquidos a partir de hidrocarburos oxigenados.
Se proporcionan procesos y sistemas de reactores para convertir hidrocarburos que contienen oxigeno en
hidrocarburos, cetonas y alcoholes utilizados como combustibles liquidos tales como gasolina, combustible de jet o
combustible diésel, y productos quimicos industriales. El proceso comprende la conversion de hidrocarburos
monooxigenados tales como alcoholes, cetonas, aldehidos, furanos, acidos carboxilicos, dioles, trioles y/u otros
polioles en hidrocarburos Cu+, alcoholes y/o cetonas por condensacion. Los hidrocarburos oxidados pueden proceder
de cualquier fuente, pero los preferidos son los derivados de la biomasa. Las ensefianzas de la patente se diferencian
en la forma en que se produce una interaccién catalitica del oxigenado en fase de vapor con hidrégeno en presencia
de un catalizador de condensacion basico que contiene un componente seleccionado del grupo que consiste en Li,
Na, K, Cs, B., Rb, Mg, Ca, Sr, Si, Ba, Al, Zn, Ce, La, Y, Sc, Y, Zr, Ti, hidrotalcita, fosfato, zeolita de aluminosilicato
tratada con base, aluminato de zinc, resina base, nitruro base, aleaciones o combinaciones de las mismas, a
temperaturas de condensacion que oscilan entre aproximadamente 80 °C y 500 °C y una presion de condensacion de
al menos 0.1 atm, para obtener un compuesto Cu+, donde el compuesto Cs+ incluye un miembro seleccionado del
grupo que consiste en alcohol Cs+, cetona Cu+, alcano Cu+, alqueno Ca-+, cicloalcano Cs+, cicloalqueno Css«, arilo, arilo
condensado y mezclas de 1os mismos.

Ademas, los documentos US 2012198760 A1 y US 9228134 B1 divulgan un método y sistemas para producir
combustible destilado a partir de biomasa. La invencién divulgada en el mismo proporciona métodos, sistemas de
reactores y catalizadores para convertir materia prima derivada de biomasa en hidrocarburos Cs+ utilizando
catalizadores heterogéneos. La corriente de producto se puede separar y procesar adicionalmente para su uso en la
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industria quimica, o como combustible limpio, 0 como componente de mezcla para combustibles de aviacién y diésel,
0 como aceites pesados para lubricantes y/o combustibles liquidos.

Los documentos US 9771533 B2 y US 9932531 B2 divulgan sistemas y procesos para la conversion de materias
primas de etileno en combustibles de hidrocarburos. Se divulgan sistemas, procesos y catalizadores para producir
combustibles y mezclas de combustibles que contienen proporciones seleccionadas de hidrocarburos de cadena
abierta y cerrada adecuados para la producciéon de combustibles alternativos, incluyendo gasolinas, combustibles de
jet y combustibles diésel. Los hidrocarburos del rango de combustible se pueden producir a partir de materias primas
que contienen etileno y etanol.

El documento US 2020165176 A1 divulga un método para convertir etanol en 1-buteno y 2-buteno en un Gnico reactor.
El documento describe procesos simplificados para producir productos quimicos demandados, tales como butenos, a
partir de materias primas que contienen etanol. En un conjunto de realizaciones, esto se logra en un paso en donde
la alimentacion de etanol en fase gaseosa se hace pasar sobre un catalizador de éxido metalico acido que tiene una
dispersiéon de metal de transicidén de al menos 5 % sobre un soporte de 6xido metalico. El contenido de etanol en la
mezcla de alimentacion puede oscilar de 10 % a 100 % de la alimentacion y, cuando no esté relacionado con la
alimentacion, el etanol de la alimentacién puede contener agua. Se divulga el método para la produccion de buteno a
partir de una materia prima que contiene etanol en una etapa. El método incluye la etapa de hacer pasar la materia
prima que contiene etanol en fase gaseosa sobre un catalizador 4% en peso de Ag/4% en peso de ZrO: /SiO2-SBA-
16 que tiene una dispersion del metal de transicion Ag de no menos del 30%, a una temperatura de 325°C, una presién
de 7 bar y un caudal de 0,23 h™! en presencia de un portador de hidrégeno para la formacién directa de butenos, con
una selectividad igual o mayor que 13% de etanol, en donde una capacidad de hidrogenacion relativamente débil de
Ag y materiales débilmente acidos del portador proporciona su mantenimiento sin cambios.

Los documentos US 2013144094 A1, US 2013219778 A1, y US 2013237728 A1 divulgan métodos para la conversion
directa de oxigenados derivados de biomasa en hidrocarburos con una cadena mas larga. Los hidrocarburos de
cadena mas larga se caracterizan por un mayor contenido en naftenos, lo que resulta muy Gtil en los combustibles del
rango destilado, 0 mas concretamente en los combustibles del tipo de jet y diésel. Los naftenos ayudan a que los
hidrocarburos derivados de la biomasa cumplan con las especificaciones de los productos para jet y diésel, al mismo
tiempo que mejoran las propiedades de flujo en frio. Una de las realizaciones describe los procesos de hidrotratamiento
que proporcionan la conversién selectiva de glicoles en monoalcoholes que pueden mezclarse como biocombustibles.
Los catalizadores NiMo y CoMo son activos en la reaccién y las condiciones de reaccion también pueden afectar la
selectividad de los monoalcoholes. Las materias primas oxigenadas derivadas de la biomasa se convierten en una
variedad de combustibles, incluidos los hidrocarburos de la gasolina, los combustibles de jet y el diésel. Se proponen
métodos generales que incluyen hidrélisis, deshidratacion, condensacion, oligomerizacion e hidrogenacion.

Los documentos US 2015376511 A1 y US 2016108323 A1 proporcionan un método para producir hidrocarburos de
combustible de jet a partir de alcoholes derivados de celulosa y hemicelulosa, tales como pentanodiol e hidroximetil
tetrahidrofurano, que también se conoce como alcohol tetrahidrofurfurilico. Los alcoholes se empalman o dimerizan
mediante la sintesis de Guerbet, en donde se forman moléculas organicas de cadena mas larga utilizando un
catalizador de condensacidn de alcohol heterogéneo. También se divulga un método para convertir moléculas que
contienen uno o mas grupos funcionales de alcohol en moléculas mas grandes. Alcoholes tales como metanol, etanol,
propanol y hexanol, y dioles/glicoles tales como propilenglicol y butanodiol se alimentan a un catalizador metalico
soportado, tal como un metal noble o un catalizador acido sélido en presencia de hidrégeno a temperaturas y presiones
elevadas, produciendo una mezcla de hidrocarburos y productos oxigenados.

El documento US 8049048 B2 divulga combustibles de motor renovables. La divulgacion proporciona un combustible
de motor renovable derivado completamente de fuentes de biomasa. Una de las realizaciones describe combustible
de motor totalmente renovable compuesto de uno o mas éteres bajos en carbono, uno o mas furanos, derivados de
pentosano, uno o mas hidrocarburos aromaticos, uno o mas alcanos C4-C1o de cadena lineal derivables de
polisacaridos y uno o mas bioaceites. Ademas, el combustible puede contener trietanolamina. Dicho combustible
renovable de menor octanaje se puede utilizar, por ejemplo, en combustible para automoéviles, combustible de aviacion
de 100 LL y motores de turbina. Estos combustibles de etanol totalmente renovables pueden tener un amplio rango
de numeros de octanaje y energias y pueden usarse eficazmente para reemplazar el combustible de aviacién de 100
LL (conocido como AvGas), asi como el combustible de alto octanaje, para cohetes, diésel y turbinas de gas. En otra
realizacion, se proporciona un combustible de aviacidn sintético de alto octanaje que contiene isopentano y mesitileno
y un proceso para producir el mismo a partir de una biomasa.

Los documentos CA 2800057 A1 y US 8852296 B2 divulgan combustible de motor renovable y un método para
producirlo. Se divulga un combustible no petrolero de alto octanaje obtenido a partir de fuentes de biomasa y un
método para su produccion. El método de produccion incluye la reduccion de la materia prima de biomasa a azucares,
la fermentacion de azlcares utilizando microorganismos o sus mutagenos para producir etanol o acido acético, la
conversion de acido acético o etanol en acetona y la conversion de acetona en mesitileno e isopentano, los principales
componentes del combustible del motor. La trimerizacién de acetona se puede llevar a cabo en presencia de un
catalizador que contenga al menos un metal seleccionado de un grupo que consiste en niobio, hierro y manganeso.
El etanol se puede convertir en mesitileno en una reaccion de deshidratacién en presencia de un catalizador de 6xido
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de zinc u 6xido de calcio, y el etanol y el agua sin reaccionar se separan del mesitileno mediante destilacion. Estos
combustibles basados en etanol son renovables y pueden formularse para tener un amplio rango de valores de
octanaje y energia, y pueden usarse efectivamente para reemplazar el combustible de aviacién 100LL (conocido como
AvGas), asi como motores de turbina, diésel, cohetes y de alto octanaje. combustibles, asi como combustibles para
motores de encendido por chispa de dos tiempos. El etanol se puede convertir en mesitileno en una reaccion de
deshidratacién en presencia de un catalizador de 6xido de zinc o de 6xido de calcio, y el etanol y el agua sin reaccionar
se separan del mesitileno mediante destilacién. Estos combustibles de etanol basados en biomasa son totalmente
renovables, pueden tener un amplio rango de indices de octanaje y energias, y pueden usarse eficazmente para
reemplazar el combustible de aviacién de 100 LL (conocido como AvGas), asi como combustibles de alto octanaje,
cohetes, diésel y turbinas de gas. combustible, y también combustible para motores de dos tiempos de encendido por
chispa.

El documento US 9447347 B2 ensefia la produccion de biocombustibles mediante condensacion por hidrogendlisis.
El método divulgado comprende proporcionar un carbohidrato; hacer reaccionar el carbohidrato directamente con
hidroégeno en presencia de un catalizador de hidrogendlisis para producir un producto de reaccién que comprende un
poliol; y luego procesar al menos una porcién del producto de reaccién para formar una mezcla de combustible.

El documento US 2012156742 A1 ensefia un proceso para producir biocombustibles a partir de biomasa. El documento
ensefia un método para producir biocombustibles a partir de biomasa poniendo en contacto la biomasa con un medio
acuoso para formar una biomasa extraida, separando al menos una porcion de un licor acuoso de la biomasa extraida
proporcionando asi la corriente de licor acuoso que comprende carbohidratos solubles; poner en contacto la corriente
de licor acuoso con un sustrato de purificacion eficaz para eliminar compuestos de azufre y compuestos de nitrégeno,
produciendo asi una corriente de carbohidratos tratados que tiene menos del 35 % del contenido de azufre y menos
del 35 % del contenido de nitrégeno de la alimentacion de licor acuoso sin tratar, basado en la corriente de licor acuoso
sin tratar, poniendo luego en contacto la corriente de carbohidratos tratados con un catalizador de reformado en fase
acuosa para formar una pluralidad de intermedios oxigenados; y procesar al menos una porcién de los intermedios
oxigenados para formar un combustible liquido.

El documento US 9862655 B2 divulga un método y sistemas para producir hidrocarburos del tipo jet. Se divulgan
métodos y sistemas para producir hidrocarburos del tipo jet. En una realizacién ilustrativa, un proceso para producir
hidrocarburos del tipo jet comprende los pasos de combinar una primera corriente de hidrocarburos Cas olefinicos y
una segunda corriente de hidrocarburos Cs-Cs olefinicos para producir una tercera corriente de hidrocarburos Cs-Cs,
oligomerizando la tercera corriente de hidrocarburos C4-Cs olefinicos para producir una cuarta corriente de
hidrocarburos C4-C20 olefinicos y separacion de hidrocarburos Cs-Cs de la cuarta corriente de hidrocarburos C4-Czo
olefinicos para producir una segunda corriente de hidrocarburos Cs-Cs olefinicos y una quinta corriente de
hidrocarburos Ce-C2o olefinicos. El método incluye ademas el paso de hidrogenar una quinta corriente de hidrocarburos
Ce-Co2o olefinicos para producir una sexta corriente de hidrocarburos Ce-C20 parafinicos del tipo de combustibles de jet.

Los documentos US 2016312131 A1, US 2016312134 A1 proporcionar un proceso para producir hidrocarburos del
tipo jet. Lo divulgado en el mismo para producir hidrocarburos adecuados para combustible de jet, incluye hacer pasar
una materia prima de olefina renovable que comprende olefinas C3 a Cs a un reactor de oligomerizacidn que contiene
un catalizador de zeolita para producir un efluente oligomerizado, separando el efluente oligomerizado en al menos
una corriente ligera y una corriente de olefina pesada. Al menos una primera porcion de la corriente de olefina pesada
se recicla al reactor de oligomerizacién para diluir la materia prima de olefina renovable. Una porcion de la corriente
de olefina pesada puede hidrogenarse y separarse para proporcionar un producto hidrocarbonado adecuado para
combustible de jet. También se divulgan métodos y sistemas para producir hidrocarburos del tipo jet. En una realizacion
ilustrativa, un proceso para producir hidrocarburos del tipo jet incluye los pasos de combinar una primera corriente que
contiene hidrocarburos Cs olefinicos y una segunda corriente que contiene hidrocarburos Cs-Cs olefinicos para producir
una tercera corriente que contiene hidrocarburos C4-Cs. Un paso para oligomerizar una tercera corriente que contiene
hidrocarburos Cs-Cs olefinicos para producir una cuarta corriente que contiene hidrocarburos Cs-Cz20 olefinicos.
Hidrocarburos Cs-Cs separados de la cuarta corriente que contiene hidrocarburos Cs+-Coo olefinicos, se envian a la
segunda corriente, obteniéndose una quinta corriente que contiene hidrocarburos Ce-C2o olefinicos. El método incluye
ademas el paso de hidrogenar una quinta corriente que contiene hidrocarburos Coe-C2o olefinicos para obtener una
sexta corriente que contiene hidrocarburos Coe-C20 parafinicos en el tipo de combustible de jet.

Los documentos US 2010146843 A1 y US 2011126448 A1 divulgan un proceso, una planta y un biocombustible para
la produccion integrada de biocombustibles. Esta invencidn se refiere a un proceso, una planta y un biocombustible
para la produccion integrada de biocombustibles, como por ejemplo con butanol, biodiesel y productos de azucar. El
proceso integrado incluye el paso de eliminar la hexosa de una materia prima para formar un material lignocelulésico.
El proceso también incluye el paso de convertir la hexosa en butanol y/o un combustible biodiesel, y el paso de
despolimerizar material lignoceluldsico para formar pentosa y un residuo. El proceso también incluye el paso de
convertir la pentosa en butanol y/o un material de biodiesel. El proceso también incluye el paso de convertir pentosa
en biogasolina y/o combustible biodiesel.

El documento WO 2014154799 divulga la produccién de una composiciéon de hidrocarburos destilados medios. Se
reivindica un proceso para la preparacion de una composicion de hidrocarburo destilado medio a partir de etileno, en
donde dicho proceso comprende los siguientes pasos: (a) alimentar una composicion de etileno a una zona de reaccién
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de oligomerizacidn que contiene un catalizador de oligomerizacion de niquel soportado para formar un producto de
oligomerizacion A, en donde la reaccién de oligomerizacion se opera a una temperatura en el rango de 30 a 300°C y
una presion de al menos 10 bar; (b) separar una corriente de productos ligeros B, una corriente de productos destilados
medios C y una corriente de productos pesados D del producto de oligomerizacién A, en donde la corriente de
productos ligeros B comprende la fraccion del producto de oligomerizacion A, que hierve en el rango de ebullicion de
monoolefina C2-Cs y una corriente C de producto destilado medio que comprende una fraccion del producto de
oligomerizacion A, que hierve por encima del rango de ebulliciéon de la corriente B de producto ligero y por debajo del
rango de ebullicién de la corriente D de productos pesados, y en donde la corriente de producto pesado D comprende
la fraccion del producto de oligomerizacién A, que hierve por encima del rango de ebullicion de monoolefina C22; (c)
reciclar una porcion de la corriente B de productos ligeros a la zona de reaccion de oligomerizacion del paso (a) del
proceso; (d) alimentar la corriente de productos pesados D y una porcién de la corriente de productos ligeros B a una
zona de reaccion de metatesis de olefinas para producir una corriente de productos de metatesis E; (e) separar un
producto destilado medio F de la corriente de producto de metatesis E; e (f) hidrogenar la corriente de producto
destilado medio C, en donde la composicién de hidrocarburo de destilado medio comprende al menos una porcion de
la corriente de producto destilado medio hidrogenado C y al menos una porcion del producto destilado medio F.

El documento EP 2285972 A2 ensefia un método para tratar biomasa mediante irradiacion con un haz de electrones
para obtener productos Utiles, incluyendo combustible. La biomasa vegetal, la biomasa animal y la biomasa de
residuos urbanos expuestas a la irradiacién con haces de electrones se procesan para producir productos Utiles. Los
materiales celuldsicos y lignoceluldsicos, asi como los materiales que contienen almidén o azlcar, se pueden utilizar
como materia prima en el método reivindicado para procesar biomasa. La biomasa irradiada se utiliza para producir
etanol y butanol por fermentacion.

Los documentos WO 2019084518 A1 y US 2019233751 A1 ensefian un método para preparar etanol celuldsico que
tiene un contenido de carbono biogénico del 100% segun lo determinado por ASTM 6866-18, que incluye tratar
mazorcas de maiz molidas con radiacién de haz de electrones y sacarificar la mazorca de maiz molida irradiada para
producir azucares. El método también incluye fermentar los azicares con un microorganismo. Las divulgaciones
describen una gasolina sin mezclar derivada de biomasa celuldsica con un indice de octanaje de investigacién superior
a aproximadamente 87 segun lo determinado por ASTM D2699. Al mismo tiempo, se indica que la gasolina sin mezclar
se obtiene como resultado del tratamiento catalitico del etanol obtenido a partir de biomasa celulésica. Ademas, se
describe un combustible de jet derivado de biomasa celuldsica que comprende aproximadamente 25 % de
hidrocarburos aromaticos, aproximadamente 2.5 % de alquenos, aproximadamente 41 % de alcanos y
aproximadamente un 8.5 % de compuestos oxigenados (peso/peso).

El documento US 2012271081 A1 divulga un método para la produccion de hidrocarburos Cio+ de compuestos
organicos heteroatdmicos. La invencidn se refiere a un método para producir hidrocarburos C1o+ procedentes de
compuestos organicos heteroatoémicos que comprenden al menos un heteroatomo seleccionado de oxigeno, azufre y
halégeno, solos o en combinacion. El método para producir un destilado a partir de materias primas organicas que
contienen al menos un heteroatomo incluye el primer paso de convertir los compuestos organicos de partida en
olefinas. En el segundo paso de conversidn se oligomerizan las olefinas en presencia de al menos 0.5% en peso de
compuestos que contienen oxigeno. Gracias a la presencia de oxigenados durante la oligomerizacion, este
procedimiento permite mejorar el rendimiento del destilado.

Ademas, el documento US 2012271085 A1 ensefia un método para producir un destilado a partir de una alimentacién
de hidrocarburos, que comprende la condensacion de alcohol. La invencion se refiere a un método para oligomerizar
olefinas C3-C10 en un destilado que contiene moléculas C+o+. De acuerdo con la divulgacion, la oligomerizacién de
olefinas C3-C10 en presencia de al menos un alcohol que contiene al menos dos atomos de carbono proporciona la
produccién de hidrocarburos Cqo-.

El documento US 9790444 divulga métodos para producir combustibles. La divulgacion se refiere generalmente a la
produccion de combustibles y, mas especificamente, a la conversién catalitica de alcoholes en cetonas de
hidrocarburos adecuadas para su uso como componentes en combustibles. Mas especificamente, la divulgacion se
refiere a la conversidn catalitica de una mezcla de isopropanol + butanol + etanol (IBE) o acetona + butanol + etanol
(ABE) en cetonas adecuadas para su uso como combustible. Se pueden obtener mezclas de ABE o IBE mediante
fermentacion de biomasa o azlcares. Un método para producir una mezcla de cetonas de hidrocarburos, que
comprende poner en contacto acetona y al menos dos 0 mas alcoholes primarios con un catalizador y, opcionalmente,
una base para obtener una mezcla de cetonas de hidrocarburos, en donde el catalizador comprende: (i) uno o mas
metales, y (i) hidrotalcita (HT), 6xido de lantano (La203), didxido de titanio (TiO2), u 6xido de magnesio (MgO), o
cualquier combinacién de los mismos.

El documento US 9914672 B2 ensefia un método para convertir alcoholes en combustibles destilados. Se divulga un
proceso para la produccidén de combustibles de jet y otros combustibles pesados a partir de alcoholes y mezclas de
alcoholes. El proceso puede incluir poner en contacto en una zona de reaccion al menos un alcohol C2 a C44 con un
catalizador sélido que tiene actividad para la deshidratacion simultdnea de los alcoholes para formar olefinas, la
isomerizacion de las olefinas para formar olefinas internas y la oligomerizacion de las olefinas producidas in situ
mediante deshidratacion para formar un efluente que comprende hidrocarburos monoolefinicos. Preferiblemente, la
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alimentacion de alcohol es una mezcla de alcoholes, tales como alcoholes C2 a C7 o alcoholes Ca y Cs, l0 que permite
la produccién de una mezcla de hidrocarburos ramificados que se puede utilizar directamente como combustible de
jet sin mezclar. El método divulgado para la produccién de combustible de jet y otros combustibles pesados
comprende: (i) en la zona de reaccion, llevar una mezcla de dos 0 mas alcoholes de C2 a C+4, incluyendo al menos un
alcohol secundario, en contacto con un catalizador sélido que tiene actividad para deshidratar alcoholes para producir
olefinas y agua; (ii) oligomerizacion de olefinas obtenidas in situ a partir de la reaccién de deshidratacioén; e (iii)
isomerizacion de los oligdmeros de olefina y olefinas resultantes para producir olefinas internas, para obtener
hidrocarburos monoolefinicos. Ademas, se ensefia que alcoholes C> a C11 se obtienen mediante fermentacion de
biomasa o gasificacion de biomasa a gas de sintesis seguida de una sintesis de Fischer-Tropsch modificada.

El documento US 9688590 B2 ensefia la produccion de combustibles de jet y otros combustibles pesados a partir de
isobutanol.

El documento US 8329970 B2 ensefia un método para la desoxigenacion de materiales de origen bioldgico. La
divulgacion se refiere a un método para la desoxigenacién de materiales de origen biologico y particularmente a la
eliminacién de oxigeno de compuestos organicos derivados de biomasa con mondxido de carbono, para producir
hidrocarburos lineales y ramificados adecuados como biocombustibles 0 como mezclas o componentes para
biocombustibles, tales como como gas, gasolina, diésel y combustible de aviacién, asi como solventes. El método
comprende poner en contacto una materia prima con mondxido de carbono en presencia de un catalizador que
comprende un metal seleccionado de un grupo que consiste en rutenio, manganeso, rodio, renio, osmio, iridio,
molibdeno, cobre, zinc, paladio, platino y cobalto, en la presencia de agua, en condiciones alcalinas a una temperatura
de 150 a 350°C y bajo una presion de 0.1 a 150 bar, para producir hidrocarburos.

El documento WO 2020093127 A1 ensefia un proceso para producir un compuesto de isoparafina renovable y el uso
del compuesto de isoparafina renovable. La invencidn reivindicada se refiere a un proceso para producir un compuesto
de isoparafina renovable de alto octanaje, que comprende un paso de reacciéon de Guerbet entre una carga de alcohol
Cs inicial, obtenida a partir de materia prima renovable, y metanol para producir un alcohol Cs renovable ramificado;
deshidratacién del alcohol Ces renovable ramificado en una olefina Cs; e hidrogenacion de la olefina Cs en isoparafina
renovable. También se describe un compuesto de isoparafina renovable de alto octanaje, que comprende al menos
50% de carbono de origen natural renovable en su composicion, y el uso de dicha parafina renovable en gasolinas en
general y en gasolinas especiales de alto rendimiento, tal como la gasolina de aviacion..

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

Hay varias descripciones de patentes que tratan de la hidroformilacion de olefinas ligeras, incluyendo etileno y
propileno.

El documento GB 1086100 ensefia un método para producir aldehidos mediante hidroformilacién de olefinas: se hace
reaccionar etileno o propileno con una mezcla de monoxido de carbono e hidrégeno, asi como un gas inerte, en
presencia de catalizadores que contienen cobalto a una presiéon que no excede los 20 MPa y una temperatura de
135°C. El contenido de hidrégeno en la cantidad total de gas en el reactor es de 30 a 45% en moles, y el gas inerte es
de 5 a 15% en moles. Como gas inerte se puede utilizar metano, etano o nitrégeno. En el proceso de hidroformilacion
descrito, se pueden usar catalizadores de hidroformilacion estandar que contienen cobalto tales como acetato de
cobalto, 6xido de cobalto, naftenato de cobalto, formiato de cobalto, carbonilo o hidrocarbonilo de cobalto, oleato de
cobalto y carbonato de cobalto.

El documento JP 2006160746 divulga un método de hidroformilacion, caracterizado por la adicién de un aldehido a la
etapa de sintesis. La hidroformilacién utilizando un complejo de cobalto no modificado como catalizador, asi como la
presencia de aldehidos en la materia prima, aumenta la selectividad para la formacion del producto objetivo en el
rango de 0.5 a 20 % en moles. El método se refiere a la hidroformilacién de olefinas que tienen de 7 a 25 atomos de
carbono.

El documento CN 1168129 divulga un método que proporciona la hidroformilacién de una corriente de hidrocarburos
que comprende una corriente que contiene del 27.5 al 75 % en peso de etileno y un contenido total de olefina de hasta
80 % en peso basado en el contenido total de hidrocarburos. Luego, en presencia de un catalizador que contiene
rodio, se pone en contacto con gas de sintesis y se recupera el producto de hidroformilacién. El catalizador se preparé
en un autoclave de 500 ml equipado con un sistema de suministro continuo de gas con control de contrapresion. Se
mezclaron en atmdsfera de nitrégeno 201 g de tetraglima, 15.6 g de trifenilfosfina y 0.70 mg de rodio. La solucion de
catalizador se transfirié al autoclave en atmdsfera de nitrégeno, el autoclave se purgd con nitrégeno y luego la corriente
de gas se introdujo en la caldera como se indica en la Tabla 1. Luego se ajusté la presion a 1000 kPa (presion absoluta)
y se activd el control de contrapresién, después de lo cual el autoclave y su contenido se calentaron hasta 100°C. Con
un contenido de catalizador de 85 ppm, la conversion de olefinas en la reaccién de hidroformilacion alcanzé el 65%.

El documento CN 101768062A ensefia un proceso de hidroformilacién usando un complejo soluble en agua basado
en fosfina de rodio. El proceso se lleva a cabo en un reactor de mezcla estatica e implica la formacidn simultanea de
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propanal y butanal. La invencién es un proceso continuo, la solucién acuosa de catalizador se recircula mediante una
bomba, la velocidad espacial de la soluciéon acuosa de catalizador en el reactor de mezcla estaticaesde 0.2a 1.2 m/s.
El tiempo de residencia del liquido de reaccion en el tanque de circulacién es de 10-20 segundos. La relaciéon molar
de olefina a gas hidrégeno y mondxido de carbono en la mezcla de alimentacion es de 1:(1.0-1.1):(1.0-1.1). La presion
de reaccién de la hidroformilacion es de 1.4 MPa a 2.5 MPa y la temperatura de reaccion es de 70 a 110°C. Dado que
la hidroformilacion es una reaccion fuertemente exotérmica, se espera la eliminacion de calor del reactor. El grado de
conversion de olefinas de acuerdo con el método de hidroformilacidn reivindicado es del 96.2% y la selectividad es del
95%.

El documento CN 102115433 divulga un método para la sintesis de propanal sobre un catalizador que es trifenilfosfina
de rodio. En este catalizador, la concentracion de rodio fue de 100 ppm y la concentracion de trifenilfosfina fue del
2.0%. La sintesis de propanal se realizé a una presién de 1.5 MPa y una temperatura de 80°C. El rendimiento del
propanal alcanz6 99.6%.

El documento RU 2354642 C2 ensefia un método de hidroformilacion de olefinas C2-C2o, caracterizadas porque las
olefinas se hidroformilan en presencia de un sistema catalitico que contiene rodio, un ligando de polifosfito y un ligando
promotor que contiene fésforo. Se dan las formulas generales del ligando de polifosfito y del ligando promotor.

El documento RU 2561171 C1 divulga un método de hidroformilacién continua en dos etapas de olefinas C3-C4 y una
unidad de proceso para producir aldehidos C4-Cs. La hidroformilacion de olefinas se lleva a cabo utilizando una
solucion de catalizador recirculante que contiene un complejo de rodio, ligandos organofosforados, aldehidos
producidos y subproductos pesados.

Ademas, el documento RU 2585285 C1 ensefia un método para la hidroformilacién continua de olefinas C2>-Cs
mediante separacidn por nanofiltracion de productos pesados de una solucién de catalizador recirculante que contiene
un complejo de rodio con un ligando de fosfito. El método divulgado permite reducir la pérdida del complejo de rodio
cataliticamente activo y del ligando organofosforado al eliminar productos de condensacion pesados de aldehidos.

Ademas, el documento RU 2602239 C1 ensefia un método de hidroformilacién de olefinas Cs-Cg en alcoholes C7-Cio.
Hidroformilacion de olefinas Cs-Cg utiliza un sistema catalitico, que consiste en un compuesto de cobalto en una
concentraciéon de 0.15 a 0.40 % en peso y ligando organofosforado, que es una trifenilfosfina en una relacién molar
con respecto al cobalto en el rango de 1 a 1.2. Los alcoholes se producen a una temperatura de 170 a 190°C y una
presién del gas de sintesis de 5 a 10 MPa. La conversion de olefinas Ce-Cg es de hasta el 99%, y el rendimiento de
alcoholes C7-C1o es al menos del 90%.

El documento RU 2051734 C1 divulga un catalizador para la conversion de etanol en acetona y didxido de carbono,
utilizando un catalizador que contiene dxido de zinc ZnO 96.5-97.9 % y éxido de cerio CeO2 2.1-3.42%.

El documento RU 0002619951 ensefia un método de dos etapas para la produccién de aldehido propiénico. El método
incluye la etapa de hidrogenacion de didxido de carbono en gas de sintesis en presencia de un catalizador que contiene
cobalto metdlico soportado por una estructura estructural organometalica. Como catalizador para la hidroformilacion
se utilizé rodio metalico soportado sobre un portador. El proceso se llevd a cabo en un reactor de flujo continuo de dos
estantes a una presion de 20 a 40 atm poniendo en contacto una capa estacionaria de un catalizador que contenia
cobalto, colocada en el estante superior del reactor y calentada a una temperatura de 500°C, con una mezcla de
materia prima de Hz y COz con un caudal volumétrico de suministro de alimentacién de gas de 500-1000 h-'. Después
de eso, los gases de reaccidn obtenidos, calentados a una temperatura de 500-520°C, que contienen una mezcla de
CO + Hz + COz, se mezclaron con etileno frio suministrado al espacio entre estantes. La mezcla de gases resultante
en una relacion de CO:H2:C2Hs = 1:(1-2):1 se suministré al estante inferior del reactor a una temperatura de 170 a
230°C para la interaccién con el catalizador que contiene rodio colocado alli. El método propuesto prevé aumentar la
selectividad de la formacion del producto objetivo hasta 58.1% y el rendimiento hasta 20.1%, asegurando la utilizacién
del gas de efecto invernadero, COo.

Cabe mencionar que el método de mayor escala y mas desarrollado industrialmente para procesar biomasa en
alcoholes es actualmente el proceso de produccion de etanol.

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

Al mismo tiempo, se sabe que el etanol, asi como los alcoholes C3-Cs, pueden obtenerse por biosintesis y procesarse
para obtener un combustible de motor libre de oxigeno; véase, por ejemplo, "Conversions of mixtures of C2-Cs olefins
to jet fuel and/or diésel fuel in high yield from bio-based alcohols" WO 2018071905 A1, US 2020010767 A1. El método
consiste en la produccién de parafinas Cs-C1s mediante procesamiento de alcoholes C2-Cs obtenidos por fermentacion
de carbohidratos, extraidos de biomasa. Las parafinas asi obtenidas pueden utilizarse para producir combustible para
motores. El método demuestra la posibilidad de obtener hidrocarburos que pueden utilizarse como componentes del
combustible para motores. Ademas, dicho método indica directamente la necesidad de utilizar alcoholes C2-Cs
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obtenidos de biomasa en la produccion de combustibles para motores. Asimismo, el documento propone utilizar la
oligomerizacién de olefinas C2-Cs para obtener olefinas C12-C1s superiores. Asimismo, dicho documento propone
utilizar la hidrogenacion de olefinas Cs-C1s para obtener parafinas Cs-Cs.

El documenoUS2007/287873 divulga un método para producir combustible de motor a partir de etanol.
Objetos de la invencion

Las tareas que se va a resolver por la presente invencion son las siguientes:

- desarrollo de métodos para convertir alcohol etilico en alcoholes superiores, incluyendo alcoholes C3-Cs;

- desarrollo de métodos para producir alcoholes C3-Cs, principalmente alcoholes ramificados;

- mejora de la tecnologia de hidroformilacién de olefinas C2-Cs, incluyendo el objetivo de aumentar el
rendimiento de aldehidos C4-Cs ramificados;

- desarrollo de tecnologia para la oligomerizacién de olefinas inferiores en olefinas superiores, que permita
producir fracciones de olefinas superiores ramificadas, con un contenido de moléculas lineales no superior al 5% vy
libres de compuestos aromaticos y ciclicos;

- desarrollo de métodos para producir parafinas Ce-C24 ramificadas, en donde el namero de diversos
compuestos no es inferior a 50 y preferiblemente superior a 100, y el contenido de moléculas lineales no supera 5%,
y estd libre de compuestos aromaticos y ciclicos;

- desarrollo de métodos para producir éteres C7-C1s de estructura ramificada;

- desarrollo de métodos de produccién y composiciones de gasolinas con octanaje RON de al menos 95 y
libres de compuestos aromaticos;

- desarrollo de métodos de produccion y composiciones de fracciones de hidrocarburos de queroseno de
estructura principalmente ramificada, libres de compuestos aromaticos;

- desarrollo de métodos de produccidon y composiciones de queroseno que contengan fracciones de
hidrocarburos de estructura principalmente ramificada y con contenidos de compuestos aromaticos en el rango del 8%
vol. hasta 25% vol.;

- desarrollo de métodos de produccion de diésel y composiciones de diésel que no contengan compuestos
aromaticos;

- desarrollo de tecnologia para la fabricacion de gasolinas, querosenos y diésel utilizando materias primas de
origen biolégico.

Resumen de la invencion

Para lograr uno 0 mas de los objetivos anteriores, se proporciona el método para producir a partir de etanol un
combustible de motor seleccionado entre gasolina, queroseno y diésel, de la reivindicacién 1, método que comprende
los pasos interconectados 1.1-1.13 como se especifica en la reivindicacion 1.

El presente inventor ha desarrollado un método para producir combustible de motor a partir de etanol, en donde el
proceso tecnoldgico de conversion de etanol en combustible de motor se lleva a cabo de la siguiente manera:
El etanol se convierte en alcoholes C3-Cs por dos vias diferentes.

En una de las rutas, se pone en contacto una mezcla de etanol y agua a 500-515°C con un catalizador heterogéneo
que consiste en los siguientes dxidos metdlicos: ZnO 60 a 63% en masa; CeO2 1 a 6% en masa; MgO 12 a 18% en
masa; Al2O3 13 a 23% en masa, calculando las proporciones en términos de dxido metalico, obteniéndose un medio
de reaccion liquido, compuesto principalmente por agua y acetona, ademas de acetaldedido y dietilcetona. Ademas,
se obtiene un medio de reaccion gaseoso, compuesto principalmente por didxido de carbono e hidrégeno, ademas de
olefinas C2-C4 y parafinas C1-Cs4. Después se hidrogenan la acetona y la dietilcetona para producir isopropanol y
alcohol 3-pentanol. Luego se usa acetaldehido en la condensacién aldolica con propanal para obtener 2-metilbutenal,
que se hidrogena en alcohol 2 metilbutilico. Una mezcla de olefinas C2-C4 y parafinas C+-C4 se utilizan en el proceso
de aromatizacion para obtener compuestos aromaticos. El didxido de carbono y el hidrégeno se convierten en gas de
sintesis en presencia de catalizadores de Cu o Ni.

Después de eso, el etanol y el isopropanol en presencia de peréxido de ditretamil interactian con el etileno para formar
sec-butanol, asi como alcoholes Cs-Cs terciarios.

En otra ruta, alcoholes C3-Cs se obtienen por hidroformilacidn de etileno o propileno, se obtienen por deshidratacién
de etanol o propanol en presencia de un catalizador gamma Al203, mediante gas de sintesis producido a partir de
diéxido de carbono e hidrogeno. La hidroformilacién de etileno o propileno se lleva a cabo en un medio de reaccion
heterogéneo utilizando un catalizador de rodio soluble en agua. En este caso, la concentracidén de Rodio en la fase
acuosa es de 30 a 50 ppm. Como ligando se utilizan sales sodicas del acido trifenilfosfina-3-sulfonico: desde la sal
sddica del acido trifenilfosfina-3-sulfonico hasta la sal trisédica del acido trifenilfosfina-3,3',3"-trisulfénico. El proceso
de obtencion de aldehidos propidnicos o butilicos se realiza a una temperatura de 45 a 90°C y una presién de 1.0 a
3.0 MPa. Los aldehidos acetaldehido, propiénico y n-butilico obtenidos se tratan mediante condensacién cruzada



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2964 137 T3

aldélica en presencia de un catalizador granular heterogéneo, que contiene al menos 93 % de ZSM-5 modificado con
3.5a 7.0 % de Zn a una temperatura de 100 a 150 °C y una presién de 0.5 a 1.0 MPa. La mezcla resultante de
aldehidos y aldoles C3-Cs se hidrogena luego para producir alcoholes C3-Cs.

Ademas, se descubrié que la hidroformilacion de etileno o propileno obtenido en la deshidrataciéon de etanol o propanol
mediante gas de sintesis producido a partir de diéxido de carbono e hidrégeno se puede realizar en un medio de
reaccién heterogéneo usando un catalizador de cobalto soluble en agua. Cuando se utiliza un catalizador de cobalto,
la concentracion del metal en la fase acuosa es de 0.1% a 1.0%. En este caso se utilizan como ligando sales sodicas
del acido trifenilfosfina-3-sulfénico: desde la sal sodica del acido trifenilfosfina-3-sulfénico hasta la sal trisédica del
acido trifenilfosfina-3,3',3"-trisulfénico. La hidroformilacidn de etileno o propileno se lleva a cabo a una temperatura de
120 a 145°C y una presion de 3.0 a 5.0 MPa. Se demostr6 que, ademas de la formacién de aldehidos propionicos o
butilicos, se produce la condensacion de dichos aldehidos en el medio de reaccion para producir 2-metilpentenal o 2-
etilhexenal. La hidrogenacion de las mezclas de aldehido y aldol resultantes proporciona la produccion de mezclas de
alcoholes C3-Cs.

Las olefinas C>-Cs obtenidas por deshidratacion de los alcoholes C »-Cs primario y secundario se oligomerizan en
presencia de un catalizador heterogéneo que contiene al menos 93 % de ZSM-5 modificado con 3.5a 7.0 % de Zn, o
en presencia de un catalizador heterogéneo que contiene al menos 95 % de ZSM-5 modificado con 3.5 a 5.0 % de Zn
y 0.1 a 1.5% de Ce, a una temperatura de 250-350°C y una presion de 2.0-5.0 MPa para obtener olefinas Cs-C24. Las
olefinas C2-Cs sin reaccionar de la reacciéon de oligomerizacion se utilizan como materia prima para producir
compuestos C7-C12 aromatico en presencia de un catalizador heterogéneo, que contiene al menos 93% de ZSM-5
modificado con 3.5 a 7.0% de Zn a una temperatura de 350 a 450°C y una presion de 0.5 a 5.0 MPa.

Las olefinas Cs-Cs, obtenidas por deshidratacion de alcoholes Cs-Cs terciarios, se oligomerizan en presencia de un
catalizador heterogéneo, que es una resina de intercambio idnico en forma de intercambiador catiénico, por ejemplo,
Amberlite15, a una temperatura de 70-120°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa para producir olefinas C+0-C24. Las
olefinas Cs-Cs sin reaccionar procedentes de la reaccidn de oligomerizacién y una parte proporcional de los alcoholes
Cs-Cs primario y secundario se utilizan como material de partida para producir éteres C7-C+s en presencia de una
resina de intercambio idnico en forma de, por ejemplo, un intercambiador catiénico, Amberlite15, a una temperatura
de 70 a 120°C y una presiéon de 1.0 a 2.0 MPa.

Las olefinas Ce-C24 y C10-C24 se hidrogenan en presencia de un catalizador heterogéneo que contiene 6xidos NiO,
CuO y Cr203 en una relacién molar de 1:1:1, a una temperatura de 150 a 200°C y una presion de 4.5 a 5.0 MPa para
obtener parafinas Cs-C24 y C10-C24. Después de eso, las parafinas Cs-C24 y C10-C24 se dirigen a rectificacion para
obtener gasolina Cs-C10, queroseno C11-C1s y fracciones diésel C1o-C24. La fraccion de gasolina aislada de las parafinas
Cs-C10 se mezclan con éteres C7-C1o y/0 hidrocarburos C7-Cs aromaticos para obtener gasolina que cumpla con la
norma vigente EN228, pero con un octanaje RON de al menos 100 y MON de al menos 93. La fraccion de queroseno
separada de las parafinas C11-C1s se mezclan con hidrocarburos Ce-C12 aromaticos para la obtencién de queroseno
cumpliendo con la norma vigente para Jet A-1. La fraccidn diésel aislada de las parafinas C19-C24 S€ mezclan con
éteres C1-C1s para la obtencion de combustible diésel cumpliendo con las normas vigentes.

El método desarrollado para producir combustible para motores a partir de etanol, asi como el diagrama esquematico
propuesto del proceso tecnologico para convertir etanol, prevén el establecimiento de una produccién industrial de
queroseno, asi como de gasolina y diésel, que no dafia el medio ambiente.

Breve descripcion del dibujo adjunto.
La Figura 1 muestra un esquema de bloques del proceso inventivo.
Descripcién detallada de la invencion

La Figura 1 muestra el esquema inventivo desarrollado para la conversion de etanol en combustibles para motores y,
particularmente, en queroseno.

La materia prima utilizada para la produccién inventiva de queroseno y otros combustibles para motores es el etanol.
El etanol preferido segan el método inventivo para la produccion de combustible para motores se produce a partir de
madera o de desechos humanos y de sus actividades. Para aumentar la eficiencia econémica de nuestro método
propuesto para convertir etanol en combustible para motores, se pueden utilizar aceites de fusel como materia prima
adicional junto con el dioxido de carbono y el metano obtenidos en la produccién de etanol. Ademas, de acuerdo con
la invencion, se recomienda utilizar electricidad obtenida de fuentes respetuosas con el medio ambiente y residuos de
biomasa vegetal como recurso energético para el método de la presente invencion de convertir etanol en combustible
para motores.

Se sabe en la técnica anterior que se puede obtener acetona a partir de alcohol etilico con un alto rendimiento, es
decir, el 95% del rendimiento tedrico. Los vapores de alcohol etilico mezclados con vapor se dirigen a 400-425°C a
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través de un catalizador que contiene 54% de éxidos de hierro y cromo, 8% de 6xido de cobre y 38% de carbonato de
calcio. La reaccion total se describe mediante la ecuacion:

2 C2Hs0OH + H20 catdlisis, t° — CH3-CO-CH3 + CO21 +4H21

Como se divulga en una de las referencias de la técnica anterior anteriores, RU 2051734 C1, la acetona es casi el
unico producto liquido de la reaccidn en presencia de un catalizador que consiste en ZnO, de 96.5 a 97.9 %, y CeOo,
2.1a3.42%.

En el paso 1.1 del método inventivo para producir combustible para motores, una soluciéon acuosa de etanol se
convierte en una mezcla de acetona, acetaldehido, dietilcetona y alcoholes C3-Cs en presencia de un catalizador
especialmente disefiado a una temperatura de 500 a 515°C y una presiéon de 0.5 a 1.5 MPa. La composicion del
catalizador es la siguiente: ZnO, 60 a 63% en masa; CeO2, 1 a 6% en masa; MgO, 12 a 18% en masa; Al203, 13 a
23% en masa. Ademas, parte del etanol se convierte, en estas condiciones, en didxido de carbono, hidrégeno y una
mezcla de olefinas C2-C4 y parafinas C1-Ca.

La conversion de etanol en una mezcla de los productos anteriores, en presencia del catalizador usado, es inesperada
y abre nuevas posibilidades para la produccién de hidrocarburos que pueden usarse en queroseno.

En el método inventivo, una mezcla de etanol y agua, cuyo contenido es de 25% a 35% del volumen total de la mezcla,
entra en contacto a una presion de 0.5-1.5 MPa y una temperatura de 500-515°C con un catalizador heterogéneo que
consiste en los siguientes dxidos metalicos; ZnO 60-63% en masa, CeO2 1-6% en masa, MgO 12-18% en masa, Al2O3
13-23% en masa, con las proporciones calculadas en términos de 6xido metalico, en donde se suministra una mezcla
de etanol con agua al catalizador a una rata de 0.5-0.9 litros por 1 litro de catalizador por hora. La acetona y la
dietilcetona obtenidas en el proceso se aislan de la mezcla de reaccion, se hidrogenan a una temperatura de 100-
150°C y una presion de 0.5-0.9 MPa en presencia de un catalizador que contiene éxidos CuO y Cr.O3 en una relacién
molar de 1:1 por hidrégeno, que también se obtiene a partir de una mezcla de etanol y agua. Esto produce isopropanol
y 3-pentanol. Una mezcla de los alcoholes C3-Cs se utilizan para producir las olefinas correspondientes mediante
deshidratacion en presencia de un catalizador, gamma Al20s. El isopropanol, aislado del medio de reaccion, se utiliza
para obtener alcoholes terciarios Cs-C7 y C7+. Ademas, en contacto con un catalizador que consiste en los siguientes
oxidos metalicos: ZnO 60-63% en masa, CeO2 1-6% en masa, MgO 12-18% en masa, Al2O3 13-23% en masa, con
las proporciones calculadas en términos de 6xido metalico, con una mezcla de etanol y agua se obtiene acetaldehido,
que se aisla del medio de reaccion y se utiliza en la condensacion aldolica con propanal para obtener 2-metilbutenal.
A continuacion, se hidrogena el 2-metilbutenal para producir 2-metilbutanol. Particularmente importante para el método
inventivo es la posibilidad de convertir una mezcla de etanol y agua en diéxido de carbono e hidrégeno al entrar en
contacto con el catalizador que consiste en los siguientes éxidos metalicos: ZnO 60-63% en masa, CeO2 1-6% en
masa, MgO 12-18% en masa, Al2O3 13-23% en masa, calculando las proporciones en términos de 6xido metdlico. En
el paso 1.2 del método inventivo, dicho didxido de carbono e hidrégeno se convierten en agua y monoxido de carbono
en presencia de un catalizador que contiene 5-10% de Cu soportado por Al2O3, a una temperatura de 550-600°C y
una presion de P = 1.0-5.0 MPa, o utilizando un catalizador que contenga dxidos NiO, CuO y Cr203 en una relacion
molar 1:1:1, se convierten a una temperatura de 900-1000°C y una presiéon de P = 0.1-0.5 MPa en una mezcla de
monoxido de carbono e hidrégeno. El mondxido de carbono y el hidrégeno se utilizan en el paso 1.2 del proceso
inventivo para producir gas de sintesis.

La deshidratacidn de etanol se lleva a cabo en el paso 1.3 del método inventivo para la produccién de olefinas en
presencia de un catalizador gamma Al2O3 en un reactor de flujo continuo a 350 a 450°C y una presion de 0.5 a 3.5
MPa.

En el reactor de deshidratacion se forman etileno y agua. La mezcla de reaccion del reactor de deshidratacién ingresa
a la columna de rectificacion, donde se separa el etileno del agua obtenida. El agua se dirige a la produccién de una
solucion acuosa de etanol en el proceso de produccion de acetona.

El etileno obtenido por deshidratacién de etanol se dirige al paso 1.4 del proceso inventivo para realizar la reaccion de
telomerizacién o al paso 1.8 del proceso inventivo para realizar la reaccion de hidroformilacién.

El propileno, obtenido por deshidratacion de n-propanol o isopropanol, se dirige al paso 1.8 del método inventivo para
realizar la reaccion de hidroformilaciéon. Los alcoholes Cs-Cs obtenidos en el método inventivo para producir
combustible para motores se procesan en el paso 1.3 del método inventivo en las correspondientes olefinas C3-Cs de
manera similar usando gamma Al203 como catalizador. Las olefinas C2-Cs obtenidas en el paso 1.3 del método
inventivo se envian al paso 1.9 del método inventivo para llevar a cabo la reaccion de oligomerizacién en olefinas Cs-
Cas.
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La hidroformilacién de etileno, obtenida a partir de la deshidratacion de etanol en el paso 1.3 del método inventivo, se
lleva a cabo en el paso 1.8 del método inventivo en presencia de un catalizador de rodio o cobalto. El proceso de
hidroformilacion de etileno se lleva a cabo en un medio de reaccion heterogéneo utilizando un catalizador soluble en
agua. Cuando se utiliza un catalizador de rodio, la concentracidn del metal con respecto a la fase liquida esta entre 30
y 50 ppm. En este caso se utilizan como ligando sales sédicas del acido trifenilfosfina-3-sulfénico: desde la sal sodica
del acido trifenilfosfina-3-sulfénico hasta la sal trisdédica del acido trifenilfosfina-3,3',3"-trisulfénico en una relacién de
30:1 con respecto al rodio metdlico.. El proceso se lleva a cabo en el reactor con un dispositivo de agitacion a una
temperatura de 45 a 90°C y una presién de 1.0 a 3.0 MPa. La relaciéon molar de los gases fuente C2H4.CO:H2=(1 a
1.1):1:1 se mantiene mediante medidores de flujo.

En una realizacion preferida del método inventivo, para reducir las pérdidas de catalizador, la fase organica, obtenida
en el proceso de hidroformilacidén de etileno, se separa de la fase acuosa, que contiene catalisis de Rh disuelto,
utilizando un separador centrifugo altamente eficiente.

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

La fase organica liquida, compuesta principalmente de propanal, se dirige al reactor lleno de un catalizador granular
que contiene al menos 93% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a 7.0% de Zn, o un catalizador granular que contiene
al menos 95% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a 5.0% de Zn y 0.1-1.5% de Ce, donde el propanal se convierte
en 2-metil-pentenal a una temperatura de 100 a 150°C y una presion de 0.5 a 1.0 MPa.

La fase organica liquida, que contiene principalmente 2-metilpentenal y propanal, se envia al reactor lleno de un
catalizador granular que comprende éxidos de NiO, CuO y Cr203; en una relacion molar de 1:1:1, donde el 2-
metilpentenal y el propanal se convierten a una temperatura de 150 a 200°C y una presion de 4.5 a 5.0 MPa en 2-
metilpentanol y propanol.

Ademas, el propanal, obtenido mediante hidroformilacion, se mezcla con acetaldehido, que se obtiene mediante el
proceso inventivo para la conversion de etanol en acetona, y se utiliza para producir 2-metilbutenal. Para ello, la mezcla
de acetaldehido y propanal, en una relacion molar de 1:1, se dirige a un reactor lleno de un catalizador granular, que
contiene al menos 93% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a 7.0% de Zn, o un catalizador granular que contiene al
menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a 5.0 % de Zny 0.1 a 1.5 % de Ce, donde la mezcla de aldehidos
fuente esta a una temperatura de 100 a 150 °C y una presion de 0.5 a 1.0 MPa convertido en 2-metil-butenal. La masa
de reaccioén que contiene 2-metil-butenal se dirige al reactor lleno de un catalizador granular que consiste en los oxidos
NiO, CuO y Cr203 en una relacion molar de 1:1:1, donde el 2-metilbutenal se convierte en 2-metilbutanol a una
temperatura de 100 a 200°C y una presion de 5.0 a 9.0 MPa.

La hidroformilacién de propileno, obtenida en el paso 1.3 del método inventivo mediante deshidratacién de n-propanol
o isopropanol en presencia de un catalizador de rodio, se realiza preferiblemente de la siguiente manera. Se
deshidratan el propanol obtenido por hidrogenacién de propanal o el isopropanol obtenido por hidrogenacion de
acetona. La deshidratacion de alcoholes propilicos se realiza utilizando un catalizador gamma heterogéneo de Al2O3
a una temperatura de 350 a 450 °C y una presion de 0.1 a 1.0 MPa. El propileno, obtenido por deshidratacion de
alcoholes propilicos o isopropilicos, se separa del agua y se envia a hidroformilacion.

La hidroformilacion de propileno se lleva a cabo en un medio de reaccién heterogéneo utilizando un catalizador de
rodio soluble en agua. Cuando se usa un catalizador de rodio para la hidroformilacién de propileno, la concentracion
de metal con respecto a la fase liquida es de 30 a 50 ppm. En este caso se utilizan como ligando sales sédicas del
acido trifenilfosfina-3-sulfénico: desde la sal sddica del acido trifenilfosfina-3-sulfénico hasta la sal trisédica del acido
trifenilfosfina-3,3',3"-trisulfénico en una relacién de 30:1 con rodio metalico.. El proceso se realiza en el reactor con un
dispositivo de agitaciéon a una temperatura de 70 a 90°C y una presion de 3.0 a 5.0 MPa. La relacién de los gases
fuente en moles de C3Hs:CO:H2 = (1 - 1.1):1:1se mantiene mediante medidores de flujo.

Para aumentar la rata de la reaccién de hidroformilaciéon de propileno y aumentar el rendimiento de isobutanal, se
afiaden alcoholes C»-Cs al catalizador Rh soluble en agua en la relacién en volumen H20: (C2-Cs) = (0.95-0.65) :( 0.05-
0.35).

Ademas, para reducir las pérdidas de catalizador, la fase organica obtenida en la hidroformilaciéon del propileno se
separa de la fase acuosa, que contiene catalizador Rh disuelto, mediante un separador centrifugo de alta eficiencia.

La masa de reaccidn resultante se dirige a un separador centrifugo altamente eficiente para separar la masa de

reaccioén en tres fases: (i) una fase gaseosa que contiene propileno, monédxido de carbono e hidrégeno sin reaccionar,
(i) una fase organica liquida que contiene principalmente butanales y (iii) una fase acuosa liquida que contiene un
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catalizador de rodio soluble en agua. La fase gaseosa y la fase acuosa liquida se devuelven al reactor de
hidroformilaciéon mediante dispositivos dosificadores.

La fase organica liquida que contiene n-butanal e isobutanal en una relacién en peso (2-3).1 se transfiere al reactor
lleno de un catalizador granular, que contiene al menos 93 % de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a 7.0 % de Zn, o
un catalizador granular que contiene al menos 95% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a 5.0% de Zny 0.1 a 1.5%
de Ce, donde a una temperatura de 100-150°C y una presion de 0.5-1.0 MPa, se convierte butanal en 2-etil-hexenal.

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

Ademas, el método inventivo, en una realizacion preferida, prevé la obtencion de alcoholes Cs-Cs por condensacion
cruzada alddlica de n-butanal, acetaldehido y propanal en presencia de un catalizador heterogéneo que contenga al
menos 93% de zeolita ZSM-5 modificada por 3.5-7.0% de Zn, o un catalizador granular que contenga al menos 93%
de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-5.0% de Zn y 0.1-1.5% de Ce. El 2-metil-butenal, 2-metil-pentenal, 2-metil-
hexenal y 2-etil-hexenal obtenidos se hidrogenan a continuaciéon en presencia de un catalizador heterogéneo que
consiste en los 6xidos de NiO, CuO y Cr203 en una relacion molar de 1:1:1 a una temperatura de 150-200°C y una
presiéon P = 4.5-5.0 MPa para producir 2-metil-butanol, 2-metil-pentanol, 2-metilhexanol y 2-etil -hexanol.

El hecho de que se pueda utilizar un catalizador de cobalto soluble en agua para la hidroformilaciéon de olefinas C2-Cs
inferiores fue inesperado. Cuando se utiliza un catalizador de cobalto, la concentracion del metal con respecto a la
fase liquida esta entre 0.1% y 1.0%. Como ligando se utilizan sales sédicas del acido trifenilfosfina-3-sulfonico: sal
sddica del acido trifenilfosfina-3-sulfonico a sal trisédica del acido trifenilfosfina-3,3',3"-trisulfénico en una relacién (1-
30):1 a cobalto metdlico. La hidroformilacion de etileno se lleva a cabo en un reactor con un dispositivo de agitacién a
unatemperatura de 120 a 140°C y una presion de 3.0 a 5.0 MPa. La relacion de los gases fuente en moles: C2H4:CO:H>
es de 1:1:1 a 1:1.5:2.5 y se mantiene mediante medidores de flujo.

Para reducir las pérdidas de catalizador, la fase organica formada durante la hidroformilacion de etileno se separa de
la fase acuosa, en donde se disuelve el catalizador de Co, mediante un separador centrifugo altamente eficiente. La
masa de reaccidn resultante se transfiere a un separador centrifugo altamente eficiente para su separacion en tres
fases: una fase gaseosa que contiene etileno, monédxido de carbono e hidrégeno sin reaccionar, una fase organica
liquida que contiene principalmente propanal, 2-metilpentenal y también 2-metilpentanal, y una fase acuosa liquida
que contiene un catalizador de cobalto soluble en agua. La fase gaseosa y la fase acuosa liquida se devuelven al
reactor de hidroformilacion mediante dispositivos dosificadores. El hecho de que 2-metilpentenal y 2-metilpentanal se
obtuvieran directamente en el paso de hidroformilacion fue inesperado.

La fase organica liquida, que contiene principalmente propanal, asi como 2-metilpentenal y 2-metilpentanal, se
transfiere al reactor lleno de un catalizador granular que contiene 6xidos de NiO, CuO y Cr203 en una relacién molar
de 1:1:1, donde a una temperatura de 150 a 200°C y una presion de 4.5 a 5.0 MPa, la mezcla de aldehidos se convierte
en una mezcla de los alcoholes correspondientes, es decir n-propanol y 2-metilpentanol.

La hidroformilacion de propileno se lleva a cabo en el reactor con un dispositivo de agitacion a una temperatura de
135 a 140°C y una presion de 3.0 a 5.0 MPa. La relacién molar de los gases de alimentacion: CsHs:CO:H2 es de 1:1:1
a 1:1.5:2.5 y se mantiene mediante medidores de flujo. Se afiaden alcoholes C>-Cs al catalizador de cobalto soluble
en agua en la relacion en volumen H20:(C2-Cs) = (0.95-0.5):(0.05-0.5) para aumentar la rata de la reaccién de
hidroformilacion de propileno y aumentar el rendimiento de isobutal. Para reducir las pérdidas de catalizador, la fase
organica formada durante la hidroformilacién del propileno se separa de la fase acuosa, en donde se disuelve el
catalizador de Co, mediante un separador centrifugo altamente eficiente. La masa de reaccion resultante se transfiere
a un separador centrifugo altamente eficiente para su separaciéon en tres fases: una fase gaseosa que contiene
propileno, mondxido de carbono e hidrégeno sin reaccionar, una fase organica liquida que contiene n-butanal,
isobutanal, 2-etilhexenal y 2-etilhexanal, asi como algunas cantidades de los alcoholes correspondientes, y una fase
acuosa liquida que contiene un catalizador de cobalto soluble en agua. La fase gaseosa y la fase acuosa liquida se
devuelven al reactor de hidroformilacion mediante dispositivos dosificadores. Fue inesperado que en el paso de
hidroformilacion se obtuvieran directamente 2-etilhexenal y 2-etilhexanal, asi como alcoholes butilicos y 2-etilhexanol.

Se separa una mezcla de n-butanal e isobutanal mediante rectificacion de la fase organica liquida que contiene n-
butanal e isobutanal en una relacién de masa de (2-3:1), asi como 2-etilhexenal y 2-etilhexanal.

La mezcla de n-butanal e isobutanal se dirige al reactor lleno de un catalizador granular que contiene al menos 93%
de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a 7.0% de Zn, o un catalizador granular que contiene al menos 95% de zeolita
ZSM-5 modificadacon 3.5a5.0% de Zny 0.1 a1.5 % de Ce, donde, a una temperatura de 100 a 150 °C y una presion
de 0.5 a 1.0 MPa, el n-butanal se convierte en 2-etilhexenal.
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Los aldehidos asi obtenidos se combinan luego en una mezcla general que contiene isobutanal, 2-etilhexenal y 2-
etilhexanal. Esta mezcla de aldehidos se envia al reactor lleno de un catalizador granular que consiste en los éxidos
NiO, CuO y Cr203 en una relacion molar de 1:1:1, donde a una temperatura de 150 a 200°C y una presion de 3.0 a
5.0 MPa, el isobutanal, el 2-etilhexenal y el 2-etilhexanal se convierten en una mezcla de los alcoholes
correspondientes, que es: isobutanol y 2-etilhexanol.

Ademas, en una realizacion preferida, el método inventivo prevé la obtencién de alcoholes C3-Cs como sigue. Para
obtener alcohol Cs, es decir. Se suministra 2-metilbutanol, acetaldehido junto con alimentacién gaseosa a una
temperatura de 120-140°C y una presién de P = 2.0-5.0 MPa en una relaciéon molar (C2H4.CO:H2):(C2H4O) =1: 0.5 a
un catalizador de Co soluble en agua durante la reaccién de hidroformilacién de etileno mediante gas de sintesis. Esto
produce propanal, 2-metilpentenal y 2-metilpentanal, asi como 2-metilbutenal, que se forma debido a la condensacion
cruzada aldélica de acetaldehido con propanal. Luego la mezcla resultante de propanal y aldoles Cs-Cs se hidrogena
en presencia de un catalizador heterogéneo que consiste en los éxidos NiO, CuO y Cr203 en una relacién molar de
1:1:1 a una temperatura de 150-200°C y una presién de P = 4.5-5.0 MPa para obtener una mezcla de alcoholes Cs-
Cs que contienen 2-metilbutanol.

De manera similar, para obtener C7 alcoholes, concretamente 2-metilhexanol y 2-etilpentanol, se suministra propanal
junto con una alimentacion gaseosa, durante la reaccion de hidroformilacidn de propileno mediante gas de sintesis, a
una temperatura de 135-140°C y una presion de P = 2, 0- 5.0 MPa en una relacién molar (C3Hs.CO:H2):(C3HsO) =
1:(0.5-1) a un catalizador de Co soluble en agua. Esto produce isobutanal, 2-metilpentenal, 2-metilpentanal, 2-etil
hexenal y 2-etil hexanal, asi como 2-metil hexenal y 2-etil pentenal, que se forman debido a la condensacién cruzada
alddlica del n-butanal. con propanal. Luego la mezcla resultante de isobutanal y aldoles Cs-Cs se hidrogena en
presencia de un catalizador heterogéneo  que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr»O3 en una relacién molar de
1:1:1, a una temperatura de 150-200°C y una presion de P = 4.5-5.0 MPa, produciendo una mezcla de alcoholes Cs-
Cs que contienen, entre otros, 2-metilhexanol y 2-etilpentanol.

La hidroformilacién de etileno y propileno utiliza gas de sintesis obtenido mediante la tecnologia inventiva. Para la
produccion de gas de sintesis, se utilizan diéxido de carbono e hidrégeno obtenidos durante la conversion de etanol
en acetona en el paso 1.1 del método inventivo. El proceso de produccion de gas de sintesis se realiza mediante dos
métodos. En el primer método, una mezcla de diéxido de carbono e hidréogeno en una relacién molar de CO2:H> = 1:1
se suministra al reactor, lleno de un catalizador granular de 5 a 10% Cu soportado por Al203, a una temperatura de
550 a 600°C y una presion de 3.0 a 5.0 MPa. El monéxido de carbono asi obtenido se enfria, se aisla del agua y se
dirige al paso 1.8 del método inventivo, al reactor de hidroformilacion. Simultaneamente con monédxido de carbono, se
alimenta hidrégeno al reactor de hidroformilacién en una relacion molar de CO:H2 = 1:1.

En el segundo método, una mezcla de didxido de carbono e hidrégeno, en una relacién molar de CO2:Hz = 1:(2-3), se
suministra a un reactor lleno de un catalizador granular que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr2Os en una relacién
molar de 1:1:1, a una temperatura de 950 a 1000°C y una presion de 0.1 a 0.5 MPa. La mezcla de mondxido de
carbono e hidrégeno asi obtenida se enfria, se aisla del agua, del diéxido de carbono y del metano y luego se transfiere
al tanque colector de gas de sintesis para el ajuste de la composicidon. Simultdneamente con una mezcla de monédxido
de carbono e hidrégeno, se alimenta hidrégeno al tanque colector de gas de sintesis para ajustar la relacion molar a
CO:Hz2 = 1:1. Desde el tanque colector de gas de sintesis, la mezcla de monéxido de carbono e hidrégeno se dirige al
reactor de hidroformilacioén en el paso 1.8 del método inventivo mediante un compresor a una presién de 3.0 a 5.0
MPa.

Los alcoholes C2-Cs sintetizados de acuerdo con el procedimiento de acuerdo con la invencién se pueden convertir en
combustible para motores tanto individualmente como en forma de mezclas. La via principal para la conversién de
alcoholes C>-Cs en parafinas superiores se basa en la oligomerizacion de olefinas C2-Cs, que, a su vez, se obtienen
por deshidratacion de los alcoholes correspondientes.

De acuerdo con la invencién, las zeolitas modificadas con Zn y Ce, es decir un catalizador que contiene zeolita, que
contiene al menos 93% de ZSM-5 modificado con 3.5 a 7.0% de Zn, o un catalizador que contiene una zeolita, que
comprende al menos 95% de ZSM-5 modificado con 3.5 a 5.5% de Zn y 0.1 a 1.5% de Ce se utilizan como
catalizadores para oligomerizacién de olefinas C>-Cs.

El método inventivo para producir combustible de motor prevé el uso de una mezcla de alcoholes C>-Cs primario y
secundario, que incluyen alcoholes Cs-Cs sintetizados a partir de etanol, como materia prima. Para ello, los alcoholes
C2>-Cs primario y secundario se deshidratan utilizando un catalizador gamma Al2O3 en un reactor de flujo continuo a
una temperatura de 350-450°C y una presion de 0.5-3.5 MPa para producir olefinas C»-Cs. Las olefinas C»-Cs asi
obtenidas se oligomerizan a continuacion en presencia de un catalizador granular heterogéneo que contiene al menos
93% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-7.0% de Zn, o un catalizador granular que contiene no menos de 95% de
zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-5.0% de Zn y 0.1-1.5% de Ce a una temperatura de 250-350°C y una presion de P
= 2.5-5.0 MPa.

Las olefinas Cs-C20 formadas en el proceso de oligomerizacion se hidrogenan en presencia de un catalizador
heterogéneo que consiste en los dxidos de NiO, CuO y Cr203 en una relacion molar de 1:1:1, a una temperatura de
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150-200°C y una presion de P = 4.5-5.0 MPa para obtener una mezcla de parafinas Cs-C20, que son adecuadas para
el aislamiento de, en particular, fracciones de gasolina y queroseno de combustibles para motores.

La oligomerizacion de las olefinas individuales en presencia de un catalizador que contiene zeolita, que comprende al
menos 93 % de ZSM-5 modificado con 3.5 a 7.0 % de Zn, o un catalizador que contiene una zeolita, que comprende
al menos 95 % de ZSM-5 modificado con 3.5a5.5 % de Zny 0.1 a 1.5 % de Ce, difiere significativamente del proceso
donde se utiliza Amberlite 15. Por ejemplo, cuando el catalizador, que comprende al menos 93% de ZSM-5 modificado
con 3.5 a 7.0% de catalizador de Zn, se usa en la oligomerizacion de propileno, obtenido a partir de alcohol propilico,
se obtienen olefinas en el rango CsH12, C7H41s4, CsH4s, CoH1s, CioH20, y asi sucesivamente hasta CosHais. La
hidrogenacion de los productos de oligomerizacion resultantes conduce a la produccion de las correspondientes
parafinas.

La mezcla de alcoholes C2-Cs primario y secundario, obtenidos en el paso 1.3 del método inventivo, se envia a
deshidratacién para obtener la mezcla correspondiente de hidrocarburos C>-Cs insaturados. A su vez, los
hidrocarburos C2-Cs insaturados se utilizan en el paso 1.9 del método inventivo como materia prima para el proceso
de oligomerizacién para obtener hidrocarburos Ce-C24 insaturados superior o para el proceso de aromatizacién para
la obtencién de hidrocarbonos C7-C+2 aromaticos. Ademas, una mezcla de alcoholes C>-Cs primario y secundario, del
paso 1.3 del método inventivo, se suministra al paso 1.12 del método inventivo para obtener éteres C7-C1s.

Los alcoholes C2-Cs primario y secundario se deshidratan en presencia de un catalizador heterogéneo, gamma Al2Os,
en un reactor de flujo continuo a una temperatura de 350 a 450°C y una presion de 0.5 a 3.5 MPa.

En el reactor de deshidratacion se forman hidrocarburos C2-Cs insaturados y agua. La mezcla de reaccion del reactor
se alimenta a un separador para separar los hidrocarburos C2-Csinsaturados del agua formada. El agua se envia para
su utilizacion y los hidrocarburos C2-Cs insaturados se recogen en el tanque colector para su posterior procesamiento.
Entonces la mezcla de los hidrocarburos C2-Cs insaturados del tanque colector se dirigen a la etapa de
oligomerizacion.

Los hidrocarburos C2-Cs insaturados obtenidos en el paso tres del método inventivo por deshidratacion de los
alcoholes C2-Cs correspondientes se dirigen al reactor de oligomerizacion en el paso nueve del método inventivo. La
oligomerizacion de los hidrocarburos insaturados se realiza a una temperatura de 250 a 350 °C y una presién de 2.0
a 5.0 MPa en presencia de un catalizador heterogéneo que contiene zeolita, que comprende al menos 93 % de ZSM-
5 modificado con 3.5 a 7.0 % de Zn, o un catalizador que contiene zeolita que comprende al menos 95 % de ZSM-5
modificado con3.5a55% deZny 0.1 a 1.5 % de Ce.

Tras las pruebas de laboratorio, se encontré que el catalizador heterogéneo que contiene zeolita seleccionado, que
comprende al menos 93 % de ZSM-5 modificado con3.5 a 7.0 % de Zn, o un catalizador que contiene una zeolita, que
comprende al menos 95 % de ZSM-5 modificado con 3.5 % a 5.5% de Zny 0.1 a 1.5% de Ce son los mas activos en
la oligomerizacion de olefinas C>-Cs obtenidas de alcoholes C>-Cs primario y secundario. En el curso de la
oligomerizacion, los hidrocarburos C>-Cs insaturados se convierten en hidrocarburos Ce-C24 insaturados.

A continuacion, los hidrocarburos Ce-C24 insaturados se hidrogenan en presencia del catalizador que consiste en los
oxidos NiO, CuO y Cr203 en una relacion molar de 1:1:1, a una temperatura de 150 a 200°C y una presion de 3.0 a
5.0 MPa para producir una mezcla de parafinas Ce-C24. Las parafinas Ce-C24 Obtenidas en el paso 1.9 del método
inventivo son una materia prima para la produccién, en el paso 1.13 del método inventivo, de combustible para
motores, principalmente queroseno, asi como gasolina y diésel.

Cabe sefialar que el queroseno obtenido mediante el método inventivo tiene una serie de propiedades unicas. Los
estudios realizados por el inventor, que incluyeron espectroscopia de masas, demuestran que la composicién del
queroseno, obtenido tUnicamente a partir de propileno, contiene mas de 150 isémeros Cs-C1s diferentes y el contenido
de hidrocarburos lineales es inferior al 5.0% en masa. Este queroseno, obtenido exclusivamente a partir de propileno,
no se congela a una temperatura de -85°C y ademas tiene un punto de humo de mas de 30 milimetros.

Los hidrocarburos C2-Cs insaturados que no reaccionaron en el paso 1.9 se utilizan como materia prima en el paso
1.11 del método inventivo en el proceso de aromatizacion para obtener compuestos C7-C+2 aromaticos.

Los hidrocarburos C»-Cs insaturados obtenidos por rectificacién de los hidrocarburos Cs-C24 insaturados se suministran
al paso 1.11 del método inventivo al reactor de aromatizacion. Ademas, una mezcla de olefinas y parafinas C4-Cas,
obtenida en el paso 1.1 del método inventivo, se alimenta a la mezcla de reacciéon fuente en el paso 1.11. La
aromatizacion de los hidrocarburos C2-Cs insaturados se realiza a una temperatura de 350 a 450 °C y una presion de
0.5 a 2.0 MPa en presencia de un catalizador heterogéneo que contiene zeolita, que comprende al menos 93 % de
ZSM-5 modificado con 3.5 a 7.0% de Zn en un reactor de flujo continuo. Las pruebas de laboratorio han establecido
que el catalizador seleccionado es mas activo en la aromatizacion de olefinas C4-Cs primarias. En el proceso de
aromatizacion, los hidrocarburos C»-Cs insaturados se convierten en hidrocarburos C7-C12 arométicos.
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Los hidrocarburos C7-C+2 aromaticos del paso 1.11 se envian al paso 1.13 del método inventivo para la produccion de
combustible para motores. Ademas, en el proceso de aromatizacién de los hidrocarburos C>-Cs insaturados se produce
una mezcla de productos gaseosos. Esta mezcla de productos gaseosos, compuesta por hidrégeno y parafinas C-
C4, se separa de la fase liquida y se envia al paso 1.2 del método inventivo para producir gas de sintesis.

Otra forma mas de convertir etanol en combustible para motores, desarrollada por el inventor, es utilizar la reaccion
de telomerizacién para producir alcoholes Cs-Cs secundario y terciario. La principal materia prima para este proceso
es el etanol junto con alcoholes secundarios tales como el isopropanol o el sec-butanol obtenidos a partir del etanol.
Se suministran etanol e isopropanol desde el paso 1.1 del método inventivo al paso 1.4 para la telomerizacion.
Ademas, este proceso utiliza, como materia prima, etileno obtenido por deshidratacién de etanol en el paso 1.3 del
método inventivo.

El catalizador utilizado en la reaccion de telomerizacién son los peréxidos de alcoholes terciarios, incluyendo los
alcoholes tert-butilicos o tert-amilicos. La relaciéon del catalizador: perdxido de alcohol tert-butilico o tert-amilico a
etanol o alcoholes secundarios en masa es (1 a 2)% en masa de perdxido de tert-butilo o tert-amilo a (98 a 99)% de
etanol o alcohol secundario.

El proceso se lleva a cabo agitando una mezcla liquida de peréxido de alcohol tert-butilico o tert-amilico y etanol o
isopropanol o una mezcla de estos alcoholes bajo una presién de etileno gaseoso P = 1.0-5.0 MPa a una temperatura
de 100-130°C. En estas condiciones, el isopropanol se convierte en alcoholes Cs-Cs terciarios, mientras que el etanol
se convierte en sec-butanol y alcoholes Ces-C1o terciarios. La conversidon de etanol en alcoholes terciarios en este
proceso fue inesperada.

Los alcoholes Cs-Cs terciarios se aislan de la mezcla de reaccién mediante rectificacion. En el proceso de rectificacién
se aislan alcoholes terciarios individuales o fracciones de alcoholes terciarios. El rendimiento de los alcoholes Cs-Cs
terciarios en términos del alcohol fuente reaccionado alcanzaron mas del 98% con una tasa de conversion del alcohol
inicial superior al 60%. El rendimiento de los alcoholes Cs+ terciarios no excedieron el 2% en masa. Los alcoholes
fuente de telomerizaciéon que no reaccionaron se separaron en la etapa de rectificacion y se regresaron al proceso de
telomerizacion o se usaron en el proceso de produccion de éteres. Los alcoholes Cs-+ resultantes terciarios se pueden
utilizar como aditivos que contienen oxigeno en la produccion de gasolina o diésel.

La mezcla de alcoholes Cs-Cs terciarios obtenidos en los procesos descritos anteriormente, se envia al paso 1.5 del
método inventivo de deshidratacion para obtener la correspondiente mezcla de hidrocarburos Cs-Cs insaturados.
Deshidratacién de los alcoholes Cs-Cs terciarios se lleva a cabo en presencia de un catalizador heterogéneo nuevo o
regenerado, gamma Al203 a una temperatura de 100 a 150°C y una presiéon de 0.5 a 1.5 MPa hasta alcanzar el
rendimiento de olefinas Cs-Cs de al menos 99% de los alcoholes Cs-Cs fuente. Luego se aumenta la temperatura a
350-450°C y los alcoholes C2-Cs primario y/o secundario se deshidratan, en donde el proceso se continGia en presencia
del mismo catalizador a una temperatura que no excede 450°C hasta alcanzar el rendimiento de olefinas C2-Cs de no
menos del 99% de los alcoholes C2-Cs fuente primario y/o secundario.

Al finalizar la deshidratacidn de los alcoholes C2-Cs primario y/o secundario, el catalizador se regenera.

En el reactor de deshidratacion se obtienen hidrocarburos Cs-Cs insaturados y agua. La mezcla de reaccidn del reactor
se dirige al separador para la separacion de la mezcla de hidrocarburos Cs-Cs insaturados del agua obtenida. El agua
se envia para su utilizacion y los hidrocarburos Cs-Cs insaturados se recogen en el tanque colector para su posterior
procesamiento. Ademas, la mezcla de los hidrocarburos Cs-Cs insaturados del tanque colector se dirigen al paso 1.6
del método inventivo para la oligomerizacion.

El inventor recomienda utilizar resinas de intercambio i6nico en forma de intercambiadores de cationes, por ejemplo,
Amberlite 15, como catalizadores para la oligomerizacién de olefinas Cs3-Cs. Los estudios realizados por el inventor han
establecido que el uso de Amberlite 15, como catalizador en el proceso de oligomerizaciéon, permite obtener
compuestos insaturados superiores mediante la condensacidn de la olefina fuente en forma de dimeros, trimeros, etc.
Es decir, aparecen olefinas superiores con un peso molecular maltiplo del compuesto insaturado inicial. Por ejemplo,
la oligomerizacion de propileno en presencia de un intercambiador de cationes Amberlite 15 produce olefinas CsH2,
CoH1s, C12H24, y asi sucesivamente hasta C24H4s. Por hidrogenacion de los productos de oligomerizacion resultantes
se obtienen las parafinas correspondientes.

Al mismo tiempo, el uso de Amberlite 15 en la etapa de oligomerizacion junto con una mezcla de al menos dos olefinas:
propileno e isobutileno, obtenidas a partir de los alcoholes correspondientes, da como resultado la obtencién de una
mezcla de olefinas superiores. La hidrogenacion de dicha mezcla de olefinas superiores produce una mezcla de
parafinas superiores en el rango de CeH14, C7H1s, CsH1s, CoHzo, C1oH22 y asi hasta Czs4Hso.

Ademas, Los hidrocarburos Cs-Cs insaturados obtenidos en el paso 1.5 por deshidratacion de alcoholes Cs-Cs

terciarios se utilizan en el paso 1.6 del método inventivo como materia prima en la reaccién de oligomerizacién para
obtener hidrocarburos C+0-C24 insaturados.
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Oligomerizacion de los hidrocarburos Cs-Cs insaturados se lleva a cabo en presencia de catalizador, resinas de
intercambio idnico en forma de intercambiadores de cationes, por ejemplo, Amberlite15, en un reactor de flujo continuo
a una temperatura de 70-120°C y una presion de 1-2 MPa. La oligomerizacion de los hidrocarburos Cs-Cs insaturados
produce una mezcla de hidrocarburos C+0-C24 insaturados superiores.

Los hidrocarburos C10-C2s4 insaturados del paso 1.6 del método inventivo se hidrogenan luego en el paso 1.7 en
presencia de un catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr203 en una relacién molar de 1:1:1, a una
temperatura de 150°C a 200°C y una presion de 3.0 a 5.0 MPa, para obtener una mezcla de parafinas C1o-Co4.

Las parafinas C10-C24 Obtenidas en el paso 1.7 son la materia prima para la produccion de combustible para motores,
en primer lugar, queroseno, asi como gasolina y diésel en el paso 1.13 del método inventivo. De la isoestructura de
estos hidrocarburos se obtienen querosenos y diésel con caracteristicas Unicas, asi como gasolinas libres de
compuestos aromaticos con octanos de al menos 95 RON y 91 MON. Los estudios realizados por el inventor, que
incluyeron espectroscopia de cromatomasa, demuestran que la composiciéon del queroseno, obtenido a partir del
alcohol tertamilico, contiene mas de 60 is6meros C10-C1s diferentes y no hay hidrocarburos lineales. Este queroseno,
obtenido a partir del alcohol tertamilico, no se congela a una temperatura de -85°C y ademas tiene un punto de humo
de mas de 30 mm.

El método inventivo para la produccién de combustible para motores prevé el uso de alcoholes Cs-Cs terciarios,
sintetizados a base de etanol, como materia prima. Para ello, las olefinas Cs-Cs se aislan por rectificacion de la mezcla
de olefinas Cs-Cs del paso 1.5, obtenidas por deshidratacion de alcoholes Cs-Cs terciarios, y oligomerizado en el paso
1.6 del método inventivo a una temperatura de 70-120°C y una presion de P = 1.5-2.0 MPa en presencia de catalizador,
resinas de intercambio i6nico en forma de intercambiadores de cationes, por ejemplo, Amberlite15.

Las olefinas C10-C1s obtenidas en el proceso de oligomerizacion se hidrogenan en presencia de un catalizador
heterogéneo que consiste en los dxidos NiO, CuO y Cr203 en una relacion molar de 1:1:1, a una temperatura de 150-
200°C y una presion de P = 4.5-5.0 MPa para obtener una mezcla de parafinas C10-C1s, que casi en su totalidad son
una fraccion de queroseno del combustible para motores.

Ademas, olefinas C7-Cs aisladas de la mezcla de olefinas Cs-Cs, obtenidas por deshidrataciéon de alcoholes Cs-Cs
terciarios, se oligomerizan a una temperatura de 70-120°C y una presion P = 1.5-2.0 MPa utilizando, como catalizador,
resinas de intercambio i6nico en forma de intercambiadores de cationes, por ejemplo, Amberlite15.

Las olefinas C14-C24 obtenidas como resultado de la oligomerizacion se hidrogenan en presencia de un catalizador
heterogéneo que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr20s en una relaciéon molar de 1:1:1, a una temperatura de 150-
200°C y una presion de P = 4,5-5.0 MPa para obtener parafinas C14-C24. A continuacion, se aislan de dicha mezcla de
hidrocarburos fracciones de queroseno y diésel del combustible de motor mediante rectificacion.

El método inventivo para producir combustible para motores a partir de etanol permite producir y utilizar aditivos que
contienen oxigeno que, cuando se utilizan en composiciones de gasolina y diésel, mejoran significativamente la calidad
de dichas composiciones. Los principales aditivos que contienen oxigeno propuestos en el presente documento para
mejorar las propiedades de la gasolina y el diésel son los éteres.

Se propone obtener estos éteres utilizando alcoholes C2-Cs primario o secundario, obtenidos mediante el método
inventivo de produccién de combustible para motores. Ademas, para la produccion de dichos éteres se pueden utilizar
los hidrocarburos Cs-Cs insaturados, obtenidos por deshidratacion de alcoholes Cs-Cs terciarios.

El proceso de produccion de éteres se lleva a cabo en el paso 1.12 del método inventivo, en presencia de un
catalizador, las resinas de intercambio idnico en forma de intercambiadores de cationes, por ejemplo, Amberlite15, en
un reactor de flujo continuo a una temperatura de 50°C a 100°C y una presion de 0.5 a 1.5 MPa. Los alcoholes C2-Cs
primario y secundario del paso 1.3 del método inventivo, que se suministran al paso 1.12, interactiian con olefinas Cs-
Cs, del paso 1.5 del método inventivo, que se suministran al paso 1.12, para producir una mezcla de éteres C7-C1s. La
mezcla de éteres C7-C1s se dirige al paso 1.13 del método inventivo para producir combustible para motores.

Como se describié anteriormente en la descripcidn detallada del método inventivo para la conversién de etanol en
combustible para motores, la tecnologia inventiva prevé la obtencidn de mezclas de parafinas en el rango Ce-C24, que
consiste principalmente en hidrocarburos ramificados. Estas mezclas de parafinas se separan por rectificacion en
fracciones Ces-C1o, C11-C1s, y C19-C24, aptas para producir gasolina, queroseno y diésel. Ademas, la tecnologia inventiva
para la produccion de compuestos aromaticos a partir de etanol prevé la obtenciéon de mezclas de hidrocarburos
aromaticos en el rango C7-C12. Estas mezclas de hidrocarburos aromaticos se separan por rectificacion en fracciones
C7-Cs y Co-C12, aptas para producir gasolina y queroseno. Mezclando la fraccion de gasolina de parafinas Cs-C1o con
la fraccidn de gasolina de hidrocarburos C7-Cs aromaticos prevé la obtencidén de gasolina que cumple todos los
requisitos de la norma EN 228. Mezclando la fraccion de queroseno de parafinas C11-C1s con la fraccién de queroseno
de hidrocarburos Ce-C12 aromaticos prevé la obtencidn de queroseno que cumpla con todos los requisitos de la norma
Jet A-1.
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Al mismo tiempo, la tecnologia inventiva para la produccion de éteres a partir de etanol prevé la obtenciéon de mezclas
de éteres en el rango C7-C1s. Estas mezclas de éteres C7-C1s se separan por rectificacion en fracciones C7-C1o y C11-
C1s, aptas para producir gasolina y diésel. Mezclando la fraccion de gasolina de parafinas Ce-C10 con la fraccion de
gasolina de éteres C7-C1o prevé la obtencion de gasolina que cumple con todos los requisitos de la norma EN 228,
exenta de compuestos aromaticos y con un octanaje RON de al menos 100 y MON de al menos 93. Mezclado de la
fraccion diésel de parafinas C19-C24 con la fraccion diésel de éteres C11-C1s prevé la obtencion de gaséleo que cumple
con los requisitos de la norma EN 590 y completamente libre de hidrocarburos aromaticos.

Las parafinas Cs-C24 obtenidas de alcoholes C2-Cs primario y secundario en los pasos 1.8, 1.9 y 1.10 del método
inventivo para la conversion de etanol en combustible de motor, y parafinas C10-C24 obtenidas de los alcoholes Cs-Cs
terciarios en los pasos 1.5, 1.6 y 1.7 del método inventivo se suministran al paso 1.13 para su rectificacién y obtener
gasolina Ce-C10, queroseno C11-C1s y fraccion diésel C1g-C24 del combustible de motor. Ademas, los hidrocarburos C+-
C12 aromaticos obtenidos a partir de alcoholes C2-Cs primario y secundario en los pasos 1.3, 1.9 y 1.11 del método
inventivo se suministran al paso 1.13 para su rectificacion y producir fracciones de gasolina C7-Cs y queroseno Ce-C12
del combustible de motor. Los hidrocarburos C7-Cs aromaticos se utilizan para producir gasolina que cumple con todos
los requisitos de la norma EN 228. Los hidrocarburos Ce-C12 aromaticos se utilizan para producir queroseno que
cumple con todos los requisitos de la norma Jet A-1.

Ademas, éteres C7-C1s, Obtenidos en los pasos 1.3, 1.4, 1.5y 1.12 a partir de alcoholes C>-Cs primario y secundario,
y las olefinas Cs-Cs, obtenidas de alcoholes Cs-Cs terciarios, se suministran al paso 1.13 para su rectificacion y se
separan en una mezcla de éteres C7-C1o y una mezcla de éteres C+11-C1s. Los éteres C7-Cqo se utilizan para producir
gasolina de alta calidad, mientras que los éteres C11-C1s Se utilizan para producir un diésel de alta calidad.

El uso de los éteres obtenidos en el proceso inventivo en las composiciones de gasolina permite excluir compuestos
aromaticos de las composiciones de gasolina y reducir los efectos nocivos de los productos de la combustion de la
gasolina sobre el medio ambiente. De acuerdo con las normas vigentes, se permite hasta 22% de éteres en volumen
en la gasolina. Sin embargo, es necesario cumplir con el limite de contenido de oxigeno, que segun diversas normas
no puede ser superiora 2.7 % en peso o0 a 3.2 % en peso.

Las composiciones de gasolina obtenidas por la invenciéon con un contenido de éter de no mas del 20% vol. permiten
alcanzar indices RON de al menos 100 y MON de al menos 93, sin violar los requisitos anteriores para el contenido
de oxigeno.

Una caracteristica distintiva del método inventivo para obtener combustible de motor a partir de parafinas Ce-Co24,
sintetizadas a partir de etanol, es que para obtener gasolina que cumpla plenamente los requisitos de la norma EN
228 existente, la fraccion de parafina Cs-C1o aislada de una mezcla de las parafinas Cs-C24 S€ mezcla con una fraccion
de éteres C7-Cqo aislados de una mezcla de éteres C7-C1s, Sintetizados a partir de etanol y/o con una fraccién de
hidrocarburos C7-Cs aromaticos, aislados de una mezcla de hidrocarburos C7-C1s aromaticos, que también se
sintetizan a partir de etanol. En donde los éteres C7-C1s necesarios para la mezcla se obtienen mediante eterificacion
de alcoholes C2-Cs primario o secundario con olefinas Cs-Cs obtenidas de alcoholes Cs-Cs terciarios.

El proceso de esterificacion se lleva a cabo en presencia de un catalizador, que es una resina de intercambio iénico
en forma de intercambiador de cationes, por ejemplo, Amberlite15, a una temperatura de 70-120°C y una presion de
P =1.5-2.0 MPa. Para la produccion de éteres C7-C1s se utilizan alcoholes C2-Cs primarios o secundarios, obtenidos
a partir de alcoholes Cs-Cs terciarios, y olefinas Cs-Cs, en donde toda la materia prima para la produccién de éteres
C7-C16 Se obtiene a partir de etanol.

De acuerdo con una realizacién preferida del método inventivo, para obtener combustible de motor a partir de parafinas
Cs-C24, sintetizadas a partir de etanol, para producir combustible diésel que cumpla con todos los requisitos de la
norma EN 590 existente, la fraccion de parafina C1e-Co24 aislada de una mezcla de parafinas Cs-C24, S& mezcla con la
fraccion de éteres C11-Cs, aislados de una mezcla de éteres C7-Cis, dichos éteres C7-C1e también se sintetizan a partir
de etanol. En donde, los éteres C7-C1e necesarios para la mezcla se producen por eterificacion de alcoholes C2-Cs
primario o secundario por olefinas Cs-Cs, obtenidas a partir de alcoholes Cs-Cs terciarios.

La esterificacion se realiza en presencia de catalizadores, la resina de intercambio i6nico en forma de intercambiadores
de cationes, por ejemplo, Amberlite15, a una temperatura de 70-120°C y una presion de P = 1.5-2.0 MPa. Para la
produccion de éteres C7-C1e se utilizan alcoholes C2-Cs primarios o secundarios, obtenidos a partir de alcoholes Cs-
Cs terciarios, y olefinas Cs-Cs, en donde toda la materia prima para la produccion de éteres C7-C1s Se obtiene a partir
de etanol.

De acuerdo con una realizaciéon preferida del método inventivo, para obtener queroseno que cumpla todos los
requisitos de la norma existente Jet A-1 de parafinas Ce-C24 (Obtenidas en los pasos: 1.3, 1.8, 1.9y 1.10 de alcoholes
C2-Cs primarios y secundarios), desde parafinas C10-C24 (obtenidas en los pasos: 1.4, 1.5, 1.6 y 1.7 de alcoholes Cs-
Cs terciarios) y de hidrocarburos C7-C+2 aromaticos (obtenidos en los pasos: 1.3, 1.9 y 1.11 de los alcoholes C>-Cs
primario y secundario), las parafinas C11-C1s requeridas en la composicién de queroseno, obtenidas en el paso 1.10y
aisladas de la mezcla de parafinas Cs-C24 €n el paso 1.13, las parafinas C11-C1s, obtenida en el paso 1.7 y aislada de
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la mezcla de parafinas C10-C24 en el paso 1.13, y los hidrocarburos Co-C12 aromaticos, obtenidos en el paso 1.11y
aislados de la mezcla de hidrocarburos C7-C12 aromaticos, se mezclan de manera que la concentracion de los
compuestos Co-C12 aromaticos esta en el rango de 8-25 % vol., mientras que la composicion de queroseno resultante
comprende al menos 100 hidrocarburos diferentes, y preferiblemente 150 hidrocarburos diferentes, y tiene un punto
de humo de minimo 30 mm y un punto de congelaciéon de maximo menos 80°C.

Cabe sefialar que el método inventivo para la produccién de combustible para motores prevé el uso no sélo de etanol
que contiene una cantidad significativa de agua, sino también etanol que contiene una gran cantidad de aceites de
fusel. Ademas, el método inventivo para la conversion de etanol en combustible para motores puede utilizar diéxido
de carbono y metano, obtenidos durante la produccion de etanol, como materia prima adicional.

Ademas, el método inventivo no se limita Gnicamente a la industria de producciéon de combustible para motores. El
método inventivo para convertir etanol en C3-Cs que contiene aldehidos, cetonas, alcoholes: primarios, secundarios y
terciarios, olefinas, asi como olefinas y parafinas ramificadas que contienen Cs-C24, pueden tener demanda en las
industrias quimica y cosmética.

La implementacién del método inventivo para producir combustibles para motores se demuestra mediante los
siguientes ejemplos.

Ejemplo 1. Conversién de etanol en una mezcla de alcoholes superiores e hidrocarburos, asi como en gas de sintesis.

El proceso de conversion de etanol en una mezcla de alcoholes superiores e hidrocarburos, asi como en gas de
sintesis, se llevd a cabo en una cascada de reactores llenos de catalizadores heterogéneos apropiados. En el primer
paso del proceso, se suministré una soluciéon acuosa de etanol a un reactor de flujo continuo de un volumen de un
litro, donde se cargo6 el catalizador. El catalizador consta de los siguientes 6xidos metalicos: ZnO 60 a 63% en masa;
CeO2 1 a6% en masa; MgO 12 a 18% en masa; Al2O3 de13-23 % en masa, calculando las proporciones en términos
de oxido metalico. Los parametros tecnoloégicos del proceso variaron dentro de los siguientes rangos: temperatura de
500 a 515°C, presion de 0.9 a 1.1 MPa, concentracion de etanol en agua de 59 a 63% en peso, cargade 0.45a 0.77
kg de solucion de etanol en agua por 1 litro de catalizador. La masa de reaccion gaseosa obtenida como resultado de
la interaccion del etanol con agua se dirigié al paso 1.2 del proceso mientras que la masa de reaccion liquida se dirigié
al paso 1.3 del proceso.

La masa de reaccion gaseosa, que es una mezcla de hidrégeno, diéxido de carbono, hidrocarburos C1-C4 saturados
e C2-C4 insaturados, se suministr6 al paso 1.2 del proceso. Esta masa de reaccion gaseosa se dirigioé a un reactor de
flujo continuo de un litro de volumen lleno con un catalizador heterogéneo que contiene zeolita, que comprende al
menos 93 % de ZSM-5 modificado con 3.5 a 7.0 % de catalizador de Zn. Los parametros tecnoldgicos del proceso
variaron dentro de los siguientes limites: temperatura de 350 a 450°C, presion de 0.5 a 1.0 MPa. En estas condiciones,
las olefinas C2-Ca4 contenidas en la masa de reaccidn gaseosa se convirtieron en compuestos aromaticos y la mezcla
de gases obtenida se dirigié al absorbente para extraer didxido de carbono. La mezcla de gases, libre de diéxido de
carbono, con un contenido de hidrégeno superior al 95%, se dirigio al paso 1.3 del proceso.

En el paso 1.3 del proceso, se aisl6 acetaldehido de la masa de reaccion liquida obtenida en el paso 1.1 del proceso.
Después de eso, la masa de reaccion liquida restante se separ6 en fases organica y acuosa. La fase acuosa, que
contiene etanol sin reaccionar, se devuelve al proceso para producir la soluciéon acuosa de etanol. La fase organica,
que es una mezcla de cetonas Cs y Cs y alcoholes Cs y Cs, se dirigio al paso de hidrogenacion. Para ello, la mezcla
de productos de conversion de etanol que contienen oxigeno se suministrd a un reactor de flujo continuo de 1 litro,
equipado con un catalizador que consiste en los 6xidos CuO y Cr203 en una relacion molar de 1:1. Los pardmetros
tecnoldgicos del proceso variaron dentro de los siguientes limites: temperatura de 100 a 150°C, presién de 0.5a 0.9
MPa. La mezcla de gases obtenida en el segundo paso de este proceso se suministrdé al reactor cargado con el
catalizador, compuesto por 6xidos CuO y Cr203 en una relaciéon molar de 1:1, junto con la mezcla de los productos
liquidos de la conversion de etanol que contienen oxigeno. En estas condiciones, las cetonas C3 y Cs contenidas en
la mezcla organica liquida se convirtieron en los alcoholes Cs y Cs correspondientes. Los compuestos insaturados
residuales se eliminaron de la mezcla de gases obtenida en presencia del catalizador, compuesto por 6xidos CuO y
Cr203 en una relacion molar de 1:1, mediante hidrogenacion. Esta mezcla de gases es una excelente materia prima
para la produccién de gas de sintesis. La Tabla 1 muestra los resultados de algunos experimentos realizados de
acuerdo con el proceso tecnoldgico descrito para convertir una mezcla de etanol y agua en una mezcla de alcoholes,
hidrocarburos aromaticos y también en gas de sintesis.
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Ejemplo 2. Generacién de gas de sintesis en presencia de catalizadores de cobre y niquel.

En el proceso inventivo de hidroformilacién de etileno y propileno se utiliza gas de sintesis obtenido segun la tecnologia
inventiva.

Para la produccion de gas de sintesis se utilizan diéxido de carbono e hidrégeno obtenidos en la conversion de etanol
en acetona. En el proceso de destilacion del acetaldehido se elimina por destilacién el diéxido de carbono de la masa
liquida de reaccion. Ademas, de la solucién absorbente obtenida durante la purificacién del hidrégeno se extrae didxido
de carbono, que se suministra a la etapa de hidrogenacion de acetona y otros compuestos que contienen oxigeno. La
mezcla de gases que sale de la etapa de hidrogenacién contiene mas del 90% de hidrégeno y es una excelente materia
prima para la produccion de gas de sintesis mediante la tecnologia inventiva. El gas de sintesis asi obtenido se utiliza
en el proceso de hidroformilacion de etileno y propileno.

La produccion de gas de sintesis mediante la tecnologia inventiva se lleva a cabo mediante dos métodos.

En el primer método, didxido de carbono y una mezcla de 90% de hidrégeno en una relacién molarde CO2:H2 = 1:(1.1-
1.5) se alimentan a un reactor de flujo lleno con un catalizador granular de 5 a 10% de Cu soportado sobre Al20s3 a
una temperatura de 550 a 600°C y una presion de 3.0 a 5.0 MPa. El mondxido de carbono obtenido en este proceso
se enfria y se aisla del agua y de una mezcla de parafinas C1-Cs. El monodxido de carbono, libre de agua, y la mezcla
de las parafinas C+4-C4 se dirigen al reactor de hidroformilaciéon. Simultdneamente con mondxido de carbono, se
alimenta hidrégeno al reactor de hidroformilacién en una relacion molar de CO:H2 = 1:1.

En el segundo método, el didxido de carbono y el hidrogeno en una relacién molar de CO2:H> = 1:(2-3) se alimentan
a un reactor de flujo lleno de un catalizador granular que consiste en los éxidos NiO, CuO y Cr2O3 en una relacion
molar de 1:1:1, a una temperatura de 950 a 1000°C y una presion de 0.1 a 0.5 MPa. La mezcla de mondxido de
carbono e hidrégeno obtenida en este proceso se enfria, se aisla del agua, el diéxido de carbono y el metano y luego
se envia al recipiente colector de gas de sintesis para ajustar la composicion. Simultdneamente con la mezcla de
monoxido de carbono e hidrégeno, se alimenta hidrégeno al recipiente colector de gas de sintesis para ajustar la
relacion molar de CO:Hz = 1:1. Del recipiente colector de gas de sintesis se extrae la mezcla de monoéxido de carbono
e hidrégeno en una relacién molar de CO:H2 = 1:1 se envia al reactor de hidroformilacién mediante un compresor a
una presion de 3.0 a 5.0 MPa.

Ejemplo 3. Obtencion de perdxido de di tert-amilo.

Con agitacion vigorosa, se afiade alcohol tert-amilico a una solucién acuosa de acido sulflrico al 70%, enfriada a una
temperatura de 0 a 5°C, en una relacion molar de H2804:(CH3)2C(OH)CH2CHs = 1:1. Después de afiadir la cantidad
total de alcohol tert-amilico, la masa de reaccion resultante se agita a una temperatura de 0 a 5°C durante 10 a 15
minutos.

Luego, se afiade una solucidén acuosa de peroxido de hidréogeno al 27 % al sulfato de tertamil resultante a una
temperatura de 0 a 5 °C, con agitacion vigorosa, en una relacion molar de sulfato de tertamil a perdxido de hidrégeno:
(CH3)2C(HS0O4)CH2CH3:H202 = 1:0.5. Después de afiadir la cantidad total de perdxido de hidrégeno al 27%, la mezcla
de reaccion se agita adicionalmente a una temperatura de 5 a 20°C durante 60 minutos.

Una vez finalizada la agitacidn, la masa de reaccion se divide en dos capas. La capa superior, que contiene el peréxido
de di-tert-amilo formado, se separa de la capa acida acuosa y se lava con agitacién con una solucién acuosa al 10%
de carbonato potasico y luego con agua hasta un pH de 7. El peroxido de di-tert-amilo crudo lavado desde la reaccién
acida y alcalina hasta la reaccidn neutra se destila al vacio, a una presion de 10 a 15 mm Hg, para recoger la fraccién
que hierve a 40 a 45°C. El rendimiento de peroéxido de di tert-amilo después de la destilacién no es inferior al 65 %.

Ejemplo 4. Adicién radical de etileno a isopropanol.

En un reactor de 2000 ml de volumen, un autoclave de acero del tipo "PARR", se colocaron 470 ml de alcohol
isopropilico (369 g, 6.15 moles) y 4 g de perédxido de di-tert-amilo. El reactor se purg6 3 veces con nitroégeno a 5 atm
y 2 veces con etileno a 5 atm. Después de la purga, se alimentaron al reactor de 12 a 15 litros de etileno y la
temperatura interna se aumento6 de 130 a 135°C. A esta temperatura comienza la absorcién de etileno. Mientras se
absorbia etileno, se alimentd una cantidad adicional de etileno a una rata de 0.1 a 0.2 litros por minuto para mantener
la presion en el sistema de 12 a 14 atm. Se absorbieron aproximadamente de 30 a 32 litros de etileno durante 4 horas
de reaccion. Luego se enfrié el reactor y se afiadieron 4 g mas de peroéxido de di-tert-amilo. El autoclave se recalent6
de 130 a 135°C mientras se mantenia la presion en el sistema de 12 a 14 atm mediante alimentacién de etileno.
Durante 4 horas de reaccion, se absorbieron de 20 a 22 litros adicionales de etileno. Después de enfriar el reactor, se
afiadieron de nuevo 4 g de perdxido de di-tert-amilo y se repitidé el experimento. Durante todo el experimento se
consumieron 84 litros (105 g) de etileno y se obtuvieron 600 ml (480 g) del producto.

La mezcla de alcoholes en una cantidad de 600 ml asi obtenida en la reacciéon de telomerizacién se sometio a
destilacion. Después de destilar a presion atmosférica y una temperatura de 80 a 90°C, se obtuvieron 250 ml de alcohol
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isopropilico. La destilacion posterior produjo 340 ml de alcoholes terciarios que hirvieron a 100 a 250°C y 10 ml de
alcoholes terciarios que hirvieron a una temperatura mas alta, que permanecieron en las colas. El rendimiento de
alcoholes terciarios obtenidos a partir del alcohol isopropilico, etileno y peroxido de tert-amilo reaccionados fue superior
al 99%.

El rendimiento de alcoholes Cs-C7 terciarios fue aproximadamente del 80%, y el rendimiento de alcoholes Cg-C11
terciarios fue de aproximadamente 17.1%. De acuerdo con el analisis GLC, se obtuvo lo siguiente: alcohol tert-amilico
57.4%; alcohol tert-heptilico 22.6%; alcohol tert-nonilico 11.4%, alcohol tertundecilico 5.7% y alcoholes tert-C11+ 2.9%.
La conversion de alcohol isopropilico alcanzé aproximadamente 50%. Estos experimentos se llevaron a cabo con una
"deficiencia" de etileno para evitar la formacion de teldmeros mas pesados.

Ejemplo 5. Adicidn radical de etileno al alcohol etilico.

Se colocaron 408 ml (322 g, 7.0 mol) de alcohol etilico y 45 ml (37 g, 0.21 mol) de perdxido de di-tert-amilo en un
reactor de 2000 ml de volumen, un autoclave de acero del tipo "PARR". El reactor se purgd 3 veces con nitrégeno a 5
atm y 2 veces con etileno a 5 atm. Luego, se alimentaron 12 litros (0.5 moles) de etileno al reactor y se aument6 la
temperatura interna de 130 a 135°C. A esta temperatura comienza la absorcion de etileno. Mientras se absorbia etileno
a una temperatura de 130 a 135°C, se alimentd una cantidad adicional de etileno a una rata de 0.1 a 0.3 litros por
minuto para mantener la presion en el sistema de 12 a 14 atm. Durante 8 horas de reaccién, se absorbieron
aproximadamente 95 litros (119 g, 4.25 moles) de etileno. Luego se enfrid el reactor, se descargoé la mezcla de reaccion
y se transfirié a destilacion. El experimento anterior se repitié dos veces. En total, se consumieron 1224 ml (966 g, 21
mol) de alcohol etilicoy 135 ml (111 g, 0.64 mol) de peroxido de di tert-amilo para realizar la reaccién de telomerizacion,
mientras que se absorbieron 285 litros (356 g, 12.71 moles) de etileno.

En total se obtuvieron 1793 ml (1433 g) de mezcla de alcoholes.

Se destil6 la mezcla de alcoholes obtenida como resultado de la reaccién de telomerizacidn en una cantidad de 1793
ml. La destilacién a presion atmosférica y una temperatura de 80°C produjo 776 ml (612 g, 13.3 moles) de alcohol
etilico. Una destilacion adicional a presidn atmosférica y una temperatura de 98°C produjo 450 ml (364 g, 4.95 moles)
de alcohol sec-butilico. Una destilacién adicional a presion atmosférica produjo adicionalmente 528 ml (425 g) de
alcoholes Cs-Cs terciarios con ebullicién entre 102 y 180°C, y 30 ml (25 g) de alcoholes terciarios con ebullicién a
temperaturas superiores, que quedaron en los fondos.

El rendimiento de alcohol butilico secundario y alcoholes terciarios obtenidos a partir del alcohol etilico, etileno y
perdxido de di-tert-amilo reaccionados fue superior al 99%. El rendimiento en alcohol butilico secundario fue del 44.3%.
El rendimiento de alcoholes Cs-Cs terciarios fue de 51.8% y el rendimiento de alcoholes C10-C12 terciarios fue de
aproximadamente 3.0%. La tasa de conversion de alcohol etilico fue aproximadamente del 37%.

Ejemplo 6. Hidroformilacion de etileno en presencia de un catalizador de rodio.

El proceso de hidroformilacién de etileno se lleva a cabo en un medio de reaccidn heterogéneo utilizando un catalizador
de rodio soluble en agua.

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

El proceso de obtencion de aldehido propidnico se realiza a una temperatura de 45 a 90°C y una presionde 1.0a 2.5
MPa. La relacién de los gases fuente: C2H4:CO:Hz2 = (0.9-1):1:1 se mantiene mediante medidores de flujo. La masa de
reaccion resultante se dirige a un separador altamente eficiente donde se separa en tres fases: una fase gaseosa que
contiene etileno, monéxido de carbono e hidrégeno que no han reaccionado, una fase organica liquida que contiene
principalmente propanal y una fase acuosa liquida que contiene un catalizador de rodio soluble en agua. La fase
gaseosa y la fase acuosa liquida se devuelven al reactor de hidroformilaciéon mediante dispositivos dosificadores.

Se cargd una solucién acuosa del catalizador en un reactor de 2000 ml de volumen con un dispositivo de agitacion
altamente eficaz. Luego se activé el catalizador como sigue. El gas de sintesis se suministré en la relacion CO:H> =
1:1 en el reactor mientras se agitaba la solucion de catalizador hasta que se alcanzé una presién de 1.0 MPa, después
de lo cual se encendié el calentamiento y se aumenté la temperatura de 60 a 70°C. La solucion de catalizador se agit6
durante una hora a esta temperatura. Una vez completada la activacion del catalizador, se encendié un modo
automatico de control del limite de presion y temperatura de reacciéon en el panel de instrumentos, que finaliza el
suministro de los gases de reaccion al reactor. Para evitar el calentamiento de la mezcla de reaccion a una temperatura
critica para el funcionamiento del catalizador, el reactor estd equipado con un refrigerador que permite eliminar el
exceso de calor. Se utiliza agua como refrigerante. Las tasas de suministro de gas para etileno, mondxido de carbono
e hidrogeno se fijaron en los medidores de flujo instalados en las lineas de suministro de gas al reactor y luego se
abrié el suministro de gas al reactor. Después de alcanzar el volumen requerido de masa de reaccién liquida en el
reactor, se encendio6 la bomba para proporcionar un bombeo continuo del exceso de masa de reaccidn al separador.
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El separador separo6 las fases de vapor y liquida, asi como también separ6 la fase liquida en una fase organica que
contiene aldehido propidnico y una fase acuosa que contiene catalizador disuelto.

La temperatura éptima para el proceso de hidroformilacién es de 45 a 90°C a una presion de 1.0 a 2.5 MPa. Con una
disminucion de la temperatura por debajo de 45°C, se observé una disminucion significativa en el rendimiento del
aldehido objetivo en todos los experimentos. Con un aumento de temperatura por encima de 90°C, también se observo
una disminucién en la conversidn, aunque fue menos significativa. Los experimentos se llevaron a cabo en el rango
de presiones de 1.0 a 2.5 MPa. Cabe sefialar que todos los experimentos se realizaron utilizando la misma muestra
de catalizador desarrollado por el inventor. Durante el estudio, el catalizador se separé repetidamente de los productos
de reaccién y se devolvié al proceso. Su vida util total super6 las 9000 horas. El catalizador demostré una alta
selectividad en los experimentos de hidroformilacién de etileno. La conversion de los gases de reaccion con los
parametros tecnoldgicos dptimos superé el 99.0%, la selectividad para el aldehido fue superior al 99.5%.

Ejemplo 7. Condensacion alddlica de propanal y obtencion de alcoholes propilico y 2-metilpentilico.

Se suministrd propanal obtenido en la hidroformilacién de etileno mediante gas de sintesis en presencia de un
catalizador de rodio a una temperatura de 100 a 150°C y una presion de 0.5 a 1.0 MPa a un reactor de flujo de un litro
cargado con un catalizador granular que contenia al menos al menos 93% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a
7.0% de Zn. Estas condiciones permiten la condensacién alddlica de propanal y la obtencion de 2-metilpentenal y
productos Cs+ de condensacion de propanal. La masa de reaccién obtenida en el proceso de condensacion aldélica
se suministro para su hidrogenacion a un reactor de flujo, donde se cargo6 el catalizador que contiene los éxidos NiO,
CuO y Cr203 en una relacion molar de 1:1:1. Simultdneamente con la masa de reaccidn del proceso de condensacion
aldélica, también se suministra hidrégeno a dicho reactor, equipado con un catalizador que consiste en los 6xidos NiO,
CuO y Cr203 en una relacién molar de 1:1:1, a una temperatura de 90 a 130°C y una presion de 4.0 a 5.0 MPa.

Mediante hidrogenacioén se eliminan el 2-metilpentenal, asi como el propanal que no ha reaccionado y los productos
Ce+ resultantes de la condensacién se convierten en 2-metilpentanol, alcohol propilico y alcoholes Ce-,
respectivamente.

La tasa de conversion de propanal en 2-metilpentenal en el proceso de condensacion aldoélica fue de al menos 50%.
El rendimiento total de los alcoholes correspondientes, propilo, 2-metilpentilo y alcoholes Ce+, en la hidrogenacion de
una mezcla de propanal, 2-metil pentenal y productos Ce+ de condensacion de propanal, superé el 99%.

Ejemplo 8. Hidroformilacion de etileno utilizando un catalizador de cobalto.

La hidroformilacion de etileno se realiza en un medio de reaccion heterogéneo en presencia de un catalizador de
cobalto soluble en agua.

Durante la hidroformilacion de etileno en presencia de un catalizador de cobalto, la concentracion de metal con relacion
a la fase acuosa es de 0.1% a 0.15%. La sal trisédica del acido trifenilfosfina-3,3',3"-trisulfénico se utiliza en una
relacion en peso de 10:1 con respecto al cobalto metalico como ligando.

El proceso de obtencion de aldehido propidnico se realiza a una temperatura de 120 a 140°C y una presién de 3.0 a
5.0 MPa. Larelacién de los gases fuente: C2H4:CO:H2 = (0.9-1):1:1 se mantiene mediante medidores de flujo. La masa
de reaccidn resultante se dirige a un separador altamente eficiente para su separacion en tres fases: una fase gaseosa
que contiene etileno, monoxido de carbono e hidrégeno sin reaccionar, una fase organica liquida que contiene los
productos resultantes de conversiones quimicas; propanal, 2-metil pentenal, 2-metil pentanal y productos Ce+ de
condensacion de propanal, y una fase acuosa liquida que contiene un catalizador de cobalto soluble en agua. La fase
acuosa liquida se devuelve al reactor de hidroformilacién mediante una bomba dosificadora. La fase gaseosa se dirige
a la etapa de produccion de gas de sintesis.

La fase organica liquida del separador se dirige a la columna de rectificacién para el aislamiento de los productos de
reaccion: propanal, 2-metilpentenal, 2-metilpentanal y productos Cs+ de la condensacion del propanal, asi como agua
disuelta en esta fase organica.

Los productos organicos aislados en la columna de rectificacién se enviaron a hidrogenaciéon para obtener los
alcoholes correspondientes. El agua aislada en la columna de rectificacion, disuelta en materia organica, se acumula
en el fondo de la columna y periddicamente se bombea al reactor de hidroformilacién mediante una bomba.

Se puso una solucién acuosa del catalizador en un reactor de 2000 ml con un dispositivo de agitacion altamente eficaz.
Luego se activo el catalizador. La activacion se realizé de la siguiente manera. El gas de sintesis se suministré al
reactor en la relacién CO:Hz = 1:1, mientras se agitaba la solucion de catalizador, hasta alcanzar una presion de 2.0
MPa. Luego se encendi6 la calefaccidén y se aumenté la temperatura de 120 a 130°C. La solucién de catalizador se
agité a esta temperatura durante dos horas. Una vez completada la activacion del catalizador, se encendié un modo
automatico de control de temperatura de reaccién y limite de presién en el panel de instrumentos, que finaliza el
suministro de los gases de reaccidn al reactor. Para evitar el calentamiento de la mezcla de reaccién hasta la
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temperatura critica de funcionamiento del catalizador, el reactor esta equipado con un refrigerador para eliminar el
exceso de calor. El agua se utiliza como refrigerante. Las tasas de suministro de gas para etileno, mondxido de carbono
e hidrogeno se fijaron en los medidores de flujo instalados en las lineas de suministro de gas al reactor y luego se
abrié el suministro de gas al reactor. Después de alcanzar el volumen requerido de masa de reaccién liquida en el
reactor, se encendio6 la bomba para proporcionar un bombeo continuo del exceso de masa de reaccién al separador.
El separador separé las fases de vapor y liquida, y también separé la fase liquida en una fase organica que contenia
propanal; 2-metilpentenal; 2-metil pentanal y productos Ce+ de condensacién de propanal y en agua, en donde se
disuelve el catalizador.

La temperatura 6ptima para el proceso de hidroformilaciéon es de 120 a 130°C. Una disminucién de la temperatura por
debajo de 120°C da como resultado una disminucion significativa en el rendimiento de los productos objetivo en todos
los experimentos. Un aumento de la temperatura por encima de 130°C también da como resultado una disminucion
de la tasa de conversion, aunque menos significativa. Los experimentos se llevaron a cabo en el rango de presion de
3.0 a 5.0 MPa. Cabe sefialar que todos los experimentos se llevaron a cabo con la misma muestra del catalizador
inventivo. Durante el estudio, el catalizador se aislé repetidamente de los productos de reacciéon y se devolvio al
proceso. Su vida Util total superd las 1200 horas. El catalizador demostré una alta selectividad en los experimentos de
hidroformilacion de etileno. La conversion de los gases de reaccién en parametros tecnolégicos 6ptimos fue superior
al 98.0%, la selectividad para el propanal alcanzé el 99.0% y la selectividad para la totalidad de los productos de la
condensacion alddlica del propanal, es decir, 2-metilpentenal, 2-metilpentanal y los productos de condensacion de
propanal Ce+ alcanzaron el 50%.

Ejemplo 9. Obtencion de propilo, 2-metilpentilo y alcoholes Ce-.

Propanal, 2-metil pentenal, 2-metil pentanal y los productos de la condensacion del propanal Ce+, obtenidos en la
hidroformilacion de etileno mediante gas de sintesis en presencia de un catalizador de cobalto, se suministraron a una
temperatura de 150 a 200°C y una presion de 4.0 a 5.0 MPa en un reactor de flujo continuo, de un litro, donde se
carga un catalizador granular que consiste en los dxidos NiO, CuO y Cr»O3 en una relacién molar de 1:1:1.
Simultaneamente con propanal, 2-metil pentenal, 2-metil pentanal y los productos Ce-+ de la condensacion de propanal,
también se suministra hidrégeno al reactor. Mediante hidrogenacion, el propanal, el 2-metilpentenal, el 2-metilpentanal
y los productos de condensacion del propanal Cs+ se convierten en alcoholes propilico, 2-metilpentilico y Ce-,
respectivamente. El rendimiento total de 10s alcoholes correspondientes: propanol, 2-metilpentanol y alcoholes Cs+ en
el proceso de hidrogenacién de una mezcla de productos de condensacién de propanal, 2-metilpentenal, 2-
metilpentanal y propanal Ce+ superéd el 99%.

Ejemplo 10. Hidroformilacion de propileno en presencia de un catalizador de cobalto.

El proceso de hidroformilacion de propileno se realiza en un medio de reaccion heterogéneo utilizando un catalizador
de cobalto soluble en agua. Durante la hidroformilaciéon de propileno en presencia de un catalizador de cobalto, la
concentracion de metal con relacion a la fase acuosa es del 0.25% en masa al 0.5% en masa. La sal sodica del acido
trifenilfosfina-3-sulfénico se utiliza como ligando en una relaciéon en peso de 7:1 con respecto al cobalto metdlico. Para
aumentar la rata de hidroformilacion del propileno, asi como para aumentar el rendimiento de isobutanal, se afiade
etanol al catalizador de cobalto soluble en agua en una relacién en volumen de H20:C2HsOH = (0.75-0.65):( 0.25-
0.35).

El proceso de obtencion de aldehidos butiricos se realiza a una temperatura de 135°C a 140°C y una presién de 3.0
a 5.0 MPa. La relacion de los gases fuente: CsHe:CO:Hz = (0.9:1):1:1 se mantiene mediante medidores de flujo. La
masa de reaccion resultante se dirige a un separador altamente eficiente donde se separa en tres fases: vapor, fase
organica liquida y fase acuosa liquida. La fase de vapor que contiene propileno, monoéxido de carbono e hidrégeno sin
reaccionar se envia a la etapa de produccion de gas de sintesis.

La fase organica liquida obtenida en la conversidn quimica, que contiene butanal, isobutanal, 2-etil hexenal, 2-etil
hexanal y los productos Cs: de la condensacion de butanal, se transfiere del separador a la columna de rectificacion.
La columna de rectificacidn se utiliza para separar los siguientes productos de reaccién: butanal, isobutanal, 2-etil
hexenal, 2-etil hexanal, productos Cs+ de condensacion de butanal, y agua disuelta en esta fase organica.

La fase acuosa liquida que contiene el catalizador de cobalto soluble en agua se devuelve al reactor de hidroformilacion
mediante una bomba dosificadora.

Los productos organicos aislados por rectificacién se enviaron a hidrogenacion para obtener los alcoholes
correspondientes. El agua aislada por la columna de destilacion, disuelta en materia organica, se acumulaba en el
fondo de la columna y se suministraba periédicamente mediante una bomba al reactor de hidroformilacion.

Los experimentos se llevaron a cabo de la siguiente manera. Se cargd una solucidén acuosa del catalizador en un
reactor de 2000 ml con un dispositivo de agitacion integrado altamente eficiente. Luego se activo el catalizador, se
hizo de la siguiente manera. El gas de sintesis se suministré en la relaciéon CO:H2 = 1:1 en el reactor mientras se
agitaba la solucion de catalizador hasta que se alcanzé una presion de 2.0 MPa, después de lo cual se encendié el
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calentamiento y se aumentd la temperatura a 140°C. La solucién de catalizador se agité durante dos horas a esta
temperatura. Al finalizar la activacién del catalizador, se encendié un modo automatico de control de la temperatura
de reaccién y el limite de presion en el panel de instrumentos, lo que interrumpié el suministro de los gases de reaccién
al reactor. Para evitar el calentamiento de la mezcla de reaccion hasta la temperatura critica de funcionamiento del
catalizador, el reactor esta equipado con un refrigerador para eliminar el exceso de calor. El agua se utiliza como
refrigerante. Las tasas de suministro de gas para propileno, monoéxido de carbono e hidrégeno se fijaron en los
medidores de flujo instalados en las lineas de suministro de gas al reactor y se conecté el suministro de gas. Después
de alcanzar el volumen requerido de masa de reaccion liquida en el reactor, se encendié la bomba para proporcionar
un bombeo continuo del exceso de masa de reaccion al separador. El separador separd las fases de vapor y liquida,
asi como también separ6 la fase liquida en una fase organica que contiene butanal, isobutanal, 2-etil hexenal, 2-etil
hexanal y los productos Cs+ de condensacion de 2-etilhexanal, y en una fase acuosa que contiene catalizador disuelto.
Cabe sefialar que la relacién de butanal e isobutanal formada en la masa de reaccion durante todo el experimento
estuvo dentro de la relacion (n-C4HsQO):(is0-C4Hs0) = (2-3):1.

La temperatura 6ptima para el proceso de hidroformilacion es de 138 a 140°C. Los experimentos se realizaron en el
rango de presidon de 3.0 a 5.0 MPa. Cabe sefialar que todos los experimentos se realizaron utilizando la misma muestra
del catalizador desarrollado. En el curso de los estudios realizados por el inventor, el catalizador se separ6
repetidamente de los productos de reaccidn y se devolvid al proceso. Su vida util total super6 las 240 horas. El
catalizador demostr6 una alta selectividad en los experimentos de hidroformilacion de propileno. La conversion de los
gases de reaccion con los parametros tecnoldgicos optimos fue superior al 98.0%, la selectividad para los aldehidos
butiricos alcanzé el 99.0%. Ademas, la selectividad para |a totalidad de los productos de condensacion aldélica de n-
butanal: el 2-etilhexenal, el 2-etilhexanal y los productos Cs+ de la condensacién del 2-etilhexanal superaron el 60 %.

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

Se aislaron de la mezcla de reaccidn mediante rectificacion butanal, isobutanal, 2-etil hexenal y 2-etil hexanal,
obtenidos en la hidroformilaciéon de propileno mediante gas de sintesis en presencia de un catalizador de cobalto. La
mezcla de productos que contienen oxigeno asi obtenida se suministré a una temperatura de 90 a 130°C y una presion
de 4.0 a 5.0 MPa a un reactor de flujo de un litro donde se carg6é un catalizador granular, que contiene 6xidos NiO,
CuO y Cr203 en una relacién molar de 1:1:1. También se alimentd hidrégeno al reactor simultdneamente con butanal,
isobutanal, 2-etil hexenal y 2-etil hexanal. Durante la hidrogenacién, butanal, isobutanal, 2-etilhexenal y 2-etilhexanal
se convierten en alcoholes butilico, isobutilico y 2-etil hexilico, respectivamente. El rendimiento total de los alcoholes
correspondientes, es decir alcohol butilico, isobutilico y 2-etilhexilico super6 el 99%.

Ejemplo 12. Obtencion de queroseno a partir de alcohol propilico.

El alcohol propilico se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al2O3 a una temperatura de 350 a 400°C y
una presion de 1.0 a 2.0 MPa. El propileno obtenido (CsHs) se separa del agua y se dirige a una temperatura de 250-
350°C y una presion de 3.0-5.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador granular, que contiene
al menos 93% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a 7.0% de Zn, o un catalizador granular que contenga al menos
95% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 a 5.0% de Zn y 0.1 a 1.5% de Ce. Estas condiciones proporcionan la
oligomerizacion del propileno para producir olefinas Cs-C24. El propileno que no ha reaccionado se separa por
destilacion de la masa de reaccién del proceso de oligomerizacion y se devuelve al proceso. La masa de reaccién,
libre de la fuente de propileno, se dirige para su hidrogenacién a un reactor de flujo continuo equipado con el catalizador
granular que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr20; en una relacién molar de 1:1:1. Simultdneamente con los
productos de oligomerizacién, se suministra a la hidrogenacién, hidrégeno a 120-150°C y una presién de 4.0-5.0 MPa.
El proceso de hidrogenacion prevé la conversion de los compuestos Cs-Co4 insaturados obtenidos en la etapa de
oligomerizacidn en parafinas Cs-C24. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion pasa a rectificacion
para su separacion en queroseno, asi como fracciones de gasolina y diésel.

En la Tabla 2 se muestran las principales propiedades de la fraccion de queroseno libre de compuestos aromaticos.
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Tabla 2. Caracteristicas de combustible de jet del Ejlemplo 12

Al B Blax 3B

ASTHMD 88

ASTRD 88 Max 300

ASTNMID 86 Q Max 1.8

PSR 287G,
|y

ABTHM D 50U WS ‘Max .88
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ASTMD 445 | o0

El estudio realizado por el inventor mediante cromatografia-espectroscopia de masas demuestra que la composicion
del queroseno, obtenido Unicamente a partir de propileno, contiene mas de 160 Isémeros Cs-C4s, en donde 4.7 % en
peso de ellos son hidrocarburos lineales.

Ejemplo 13. Obtencién de queroseno a partir de alcohol isobutilico.

El alcohol isobutilico obtenido por hidroformilacion de propileno y posterior hidrogenaciéon del isobutiraldehido
resultante se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al2O3 a una temperatura de 350 a 400°C y una presion
de 1.0 a 2.0 MPa. El isobutileno (C4Hs) obtenido se separa del agua y se suministra a una temperatura de 250 a 350°C
y una presién de 3.0 a 5.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con un catalizador granulado que contiene al
menos 95% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-5.0% de Zn y 0.1-1.5% de Ce. Estas condiciones proporcionan la
oligomerizacion del isobutileno para producir olefinas Cs-C20. El isobutileno que no ha reaccionado se separa por
destilacién de la masa de reaccién obtenida por oligomerizacion y se devuelve al proceso. La masa de reaccion, libre
de la fuente de isobutileno, se suministra para la hidrogenacion al reactor de flujo continuo, equipado con un catalizador
que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr20s en una relacion molar 1:1:1. Simultdneamente con las olefinas obtenidas
por oligomerizacion, se suministra hidrégeno al reactor de hidrogenacion a una temperatura de 120 a 150°C y una
presion de 4.0 a 5.0 MPa. Mediante hidrogenacion, los compuestos Cs-Coo insaturados obtenidos en la etapa de
oligomerizacion se convierten en parafinas Cs-C20. La masa de reaccidn obtenida en la etapa de hidrogenacion se
envia a rectificacion para su separacién en queroseno, asi como fracciones de gasolina y diésel.

Ejemplo 14. Obtencion de queroseno a partir de alcohol tert-amilico.

El alcohol tert-amilico (2-metil-2-butanol) se deshidrata en contacto con catalizador gamma Al2O3 a una temperatura
de 100-150°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa. Los pentenos (CsH+o) obtenidos se separan del agua y se suministran
a una temperatura de 100-150°C y una presién de 1.0 a 2.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con una
resina de intercambio idnico en forma de intercambiador de cationes Amberlite 15, como catalizador. Estas condiciones
proporcionan la oligomerizacidon de pentenos para producir olefinas C10-C20. L0S pentenos que no han reaccionado se
separan por destilacion de la masa de reaccion obtenida mediante oligomerizacion y se devuelven al proceso. La
masa de reaccion, libre de los pentenos fuente, se suministra para su hidrogenaciéon a un reactor de flujo continuo,
equipado con el catalizador compuesto por 6xidos NiO, CuO y Cr20; en una relacién molar 1:1:1. Simultaneamente
con los productos de oligomerizacion, se suministra hidrégeno al reactor de hidrogenacién a una temperatura de 120
a 150°C y una presion de 4.0 a 5.0 MPa. Los compuestos C10-Cz0 insaturados obtenidos en la etapa de oligomerizacion
se hidrogenan para obtener parafinas C10-C20. El rendimiento de parafinas C10-C20 en términos de pentenos
oligomerizados es superior al 98%. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion se separa luego
mediante rectificacion en queroseno, asi como en fracciones de gasolina y diésel, libres de compuestos aromaticos.
La isoestructura de las parafinas C10-C20 permite producir queroseno y diésel con propiedades Unicas, asi como
gasolina con un octanaje RON de al menos 95 y un octanaje MON de al menos 91. Los resultados de los estudios
mediante cromatografia-espectroscopia de masas demuestran que el queroseno obtenido del alcohol tert-amilico
contiene 45 diferentes isémeros C10-C1s y estd libre de hidrocarburos lineales. El queroseno, obtenido del alcohol tert-
amilico, no se congela a -85°C y tiene un punto de humo de 33 milimetros.

Ejemplo 15. Obtencion de queroseno a partir de 2-metil-1-pentanol.

El alcohol 2-metilpentilico se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al>Osa una temperatura de 350 a 450°C
y una presién de 1.0 a 2.0 MPa. Los hexenos (CeH12) obtenidos por deshidratacion de alcohol se separan del agua y
se suministran a una temperatura de 250 a 350°C y una presién de 3.0 a 5.0 MPa a un reactor de flujo continuo,
equipado con un catalizador que contiene al menos 95% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 -5.0% de Zny 0.1-1.5%
de Ce. La pligomerizacion de los hexenos fuente produciendo olefinas C12>-C24 se realiza en presencia de dicho
catalizador en los parametros de proceso especificados. Los hexenos que no han reaccionado se eliminan por
destilacion de la mezcla de reaccion y se devuelven al proceso. La masa de reaccion, libre de los hexenos fuente, se
dirige para su hidrogenacion a un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador que consiste en los dxidos
NiO, CuO, y Cr203 en una relacién molar de 1:1:1. Simultaneamente con las olefinas C12-C»4, se suministra hidrégeno
a una temperatura de 120 a 150°C y una presion de 4.0 a 5.0 MPa al reactor de hidrogenacion. Las olefinas C12-Co4
obtenidas en la etapa de oligomerizacion se convierten en parafinas C12-Cz4. El rendimiento de parafinas C12-C24 €n
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términos de hexenos oligomerizados es superior al 98%. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacién
se envia a rectificacion, donde se separa en fracciones de queroseno y diésel.
Ejemplo 16. Obtencion de queroseno a partir de alcohol tertexilico.

El alcohol tertexilico (3-metil-3-pentanol) se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al>O3 a una temperatura
de 100-150°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa. Los hexenos (CsH12) formados se separan del agua y se suministran a
una temperatura de 100-150°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con una resina
de intercambio idnico en forma de intercambiador de cationes Amberlite 15, como Catalizador. La oligomerizacion de
los hexenos fuente produciendo olefinas C12-C1s se lleva a cabo en presencia de una resina de intercambio i6nico en
forma de un intercambiador catiénico Amberlite 15 como catalizador segtn los parametros de proceso especificados.
Los hexenos que no han reaccionado se separan por destilacion de la masa de reaccion obtenida por oligomerizacion
y se devuelven al proceso. La masa de reaccion, libre de los hexenos fuente, se suministra para la hidrogenacién a
un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador que consiste en los dxidos NiO, CuQ, y Cr-03 en una relacion
molar de 1:1:1. Simultaneamente con las olefinas C12-C+s, se suministra hidrégeno al reactor de hidrogenacion a una
temperatura de 120 a 150°C y una presion de 4.0 a 5.0 MPa. Las olefinas C12-C1s obtenidas en la etapa de
oligomerizacidn se hidrogenan en parafinas C12-C+s. La mezcla de las parafinas C12-C1s asi obtenidas son una fraccion
de queroseno, exenta de compuestos aromaticos. El rendimiento de las parafinas C12-C1s, en términos de hexenos
oligomerizados, supera el 98%. Los resultados de los estudios, realizados mediante cromatografia-espectroscopia de
masas, demuestran que el queroseno, obtenido del alcohol tert-hexilico, contiene 48 diferentes isomeros C12-C1s y
estd libre de hidrocarburos lineales.

Ejemplo 17. Obtencion de queroseno a partir de 3-etil-3-pentanol.

El 3-etil-3-pentanol se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al2O3 a una temperatura de 100-150°C y una
presion de 1.0 a 2.0 MPa. Los heptenos (C7H14) obtenidos se separan del agua y se suministran a una temperatura
de 100-150°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con una resina de intercambio
i6nico en forma de intercambiador de cationes Amberlite 15, como catalizador. La oligomerizacién de los heptenos de
origen se lleva a cabo en presencia de la resina de intercambio ionico en forma de un catalizador intercambiador de
cationes Amberlite 15 con los parametros de proceso especificados, para producir olefinas C14-C21. Los heptenos que
no han reaccionado se separan por destilacion de la masa de reaccién obtenida por oligomerizacion y se devuelven
al proceso. La masa de reaccidn, libre de los heptenos fuente, se suministra para la hidrogenacién en un reactor de
flujo continuo, equipado con el catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO, y Cr2O3 en una relaciéon molar de
1:1:1. Simultaneamente con las olefinas C14-C21, Se suministra hidrégeno al reactor de hidrogenacién a una
temperatura de 120 a 150°C y una presion de 4.0 a 5.0 MPa. Las olefinas C14-C21 obtenidas en la etapa de
oligomerizacién se hidrogenan en parafinas C14-C21. La masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion se
dirige a rectificacion y se separa en fracciones de queroseno y diésel, libres de compuestos aromaticos. El rendimiento
de las parafinas C12-C1s, en términos de hexenos oligomerizados, supera el 98%. Los resultados de los estudios,
realizados mediante cromatografia-espectroscopia de masas, demuestran que el queroseno, obtenido del alcohol tert-
hexilico, contiene 48 diferentes isdmeros C12-C1s y esta libre de hidrocarburos lineales.

Ejemplo 18. Obtencion de queroseno a partir de alcohol tert-heptilico.

El 2-metil-hexanol-2 (dimetilbutilcarbinol) se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al2O3 a una temperatura
de 100-150°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa. Los heptenos obtenidos (C7H14) se separan del agua y se suministran
a una temperatura de 100-150°C y una presiéon de 1.0 a 2.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con el
catalizador, una resina de intercambio iénico en forma de un intercambiador de cationes Amberlite 15. Estas
condiciones proporcionan la oligomerizacion de heptenos produciendo olefinas C14-C21. Los heptenos que no han
reaccionado se separan por destilacion de la masa de reaccion obtenida en el proceso de oligomerizaciéon y se
devuelven al proceso. La masa de reaccidn, libre de los heptenos fuente, se suministra para la hidrogenacién a un
reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO y Cr»O3 en una relacion
molar de 1:1:1. Simultaneamente con los productos de oligomerizacién, es decir, las olefinas C14-C21, se suministra
hidréogeno a una temperatura de 120 a 150°C y una presioén de 4.0 a 5.0 MPa al reactor de hidrogenacion. Las olefinas
C14-C21 obtenidas en la etapa de oligomerizacion se convierten en parafinas C14-C21. La masa de reaccién obtenida
en la etapa de hidrogenacion se dirige a rectificacion y se separa en fracciones de queroseno y diésel, libres de
compuestos aromaticos. El rendimiento de las parafinas C14-C21, en términos de heptenos oligomerizados, supera el
95%. Los resultados de los estudios, realizados mediante cromatografia-espectroscopia de masas, demuestran que
el queroseno, obtenido del alcohol terteptilico, contiene isdmeros 28 C14-C1s diferentes y estd libre de hidrocarburos
lineales.

Ejemplo 19. Obtencion de queroseno a partir de alcohol 2-etil-hexilico.

El alcohol 2-etilhexilico (2-etil-hexanol-1) se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al203 a una temperatura
de 350 a 400°C y una presion de 0.5 a 2.0 MPa para producir octenos. Los octenos (CsH1s) se separan del agua y se
suministran a una temperatura de 150 a 200 °C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado
con un catalizador granular que contiene al menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-5.0 % de Zny 0.1-1.5%
de Ce. Estas condiciones proporcionan la oligomerizacion de octenos para producir olefinas C1s-C24. Los octenos que

28



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2964 137 T3

no han reaccionado se separan por destilacion de la masa de reaccién obtenida por oligomerizacion y se devuelven
al proceso. La masa de reaccion, libre de los octenos fuente, se suministra para la hidrogenacién a un reactor de flujo
continuo, equipado con el catalizador que consiste en los éxidos NiO, CuO, y Cr203 en una relaciéon molar de 1:1:1.
Simultaneamente con las olefinas C1e-C24, S€ suministra hidrogeno al reactor de hidrogenacién a una temperatura de
250 a 350°C y una presion de 4.0 a 5.0 MPa. Las olefinas C1-C24 obtenidas en la etapa de oligomerizacion se
hidrogenan en parafinas C1s-C24. El rendimiento de las parafinas C1s-C24, en términos de octenos oligomerizados,
supera el 95%. Luego, la masa de reaccién obtenida en la etapa de hidrogenacién se separa mediante rectificacion
en fracciones de queroseno y diésel. El contenido de compuestos aromaticos en estas fracciones no supera el 5.0%
en masa.

Ejemplo 20. Obtencion de queroseno a partir de una mezcla de alcoholes tert-amilicos y tert-hexilicos.

Una mezcla de alcoholes tert-amilo y tert-hexilico en una relacién molar de 1.1 se deshidrata en contacto con el
catalizador gamma Al203 a una temperatura de 100-150°C y una presién de 1.0 a 2.0 MPa. La mezcla resultante de
olefinas (CsH1o + CsH12) Se separa del agua y se suministra a una temperatura de 100 a 150°C y una presionde 1.0 a
2.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con la resina de intercambio idnico en forma de un intercambiador
de cationes Amberlite 15, como catalizador. Estas condiciones proporcionan la oligomerizacién de pentenos y hexenos
para producir olefinas C10-C24. LOS pentenos y hexenos que no han reaccionado se separan por destilacion de la masa
de reaccion obtenida mediante oligomerizacion y se devuelven al proceso. La masa de reaccion, libre de pentenos y
hexenos fuente, se suministra para la hidrogenacion a un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador que
consiste en los dxidos NiO, CuO y Cr203 en una relacién molar de 1:1:1. Simultaneamente con los productos de
oligomerizacion, se suministra hidrégeno al reactor de hidrogenacién a una temperatura de 120 a 150°C y una presion
de 4.0 a 5.0 MPa. Los compuestos C10-C24 insaturados obtenidos en la etapa de oligomerizacion se hidrogenan para
obtener parafinas C10-C24. Después de esto, la masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion se separa
mediante rectificacion en queroseno, asi como en una fraccion de gasolina y diésel, libre de compuestos aromaticos.
El rendimiento de las parafinas C10-C24, en términos de pentenos y hexenos oligomerizados, supera el 99%. Los
resultados de los estudios, realizados mediante cromatografia-espectroscopia de masas, demuestran que el
queroseno, obtenido a partir de alcoholes tert-amilicos y tert-hexilicos, contiene 78 isdmeros C10-C2o diferentes y esta
libre de hidrocarburos lineales.

Ejemplo 21. Obtencion de queroseno a partir de una mezcla de alcoholes tert-amilico, tert-hexilico y tert-heptilico.

Una mezcla de alcoholes tert-amilico, tert-hexilico y tert-heptilico en una relacion molar de 1:1:1 se deshidrata en
contacto con el catalizador gamma Al2O3 a una temperatura de 100-150°C y una presién de 1.0 a 2.0 MPa. La mezcla
resultante de olefinas (CsH1o + CsH12 + C7H14) Se separa del agua y se suministra a una temperatura de 100 a 150°C
y una presion de 1.0 a 2.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con la resina de intercambio idnico en forma
de un intercambiador de cationes Amberlite 15, como catalizador. Estas condiciones proporcionan la oligomerizacion
de pentenos, hexenos y heptenos para producir olefinas C10-C24. LOS pentenos, hexenos y heptenos que no han
reaccionado se separan por destilacion de la masa de reaccion obtenida mediante oligomerizacién y se devuelven al
proceso. La masa de reaccion, libre de los pentenos, hexenos y heptenos de origen, se dirige para su hidrogenacion
a un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador que consiste en NiO, CuO, y Cr2O3 en una relacién molar
de 1:1:1. Simultdneamente con los productos de oligomerizacién, se suministra hidrégeno al reactor de hidrogenacion
a una temperatura de 120 a 150°C y una presion de 4.0 a 5.0 MPa. Los compuestos C10-C24 insaturados obtenidos en
la etapa de oligomerizacién se hidrogenan para obtener parafinas C10-C24. Después de eso, la masa de reaccién
obtenida en la etapa de hidrogenacion se separa mediante rectificacion en queroseno C+4-C1s y fracciones diésel C1o-
Co4, libres de compuestos aromaticos. El rendimiento de parafinas C10-C24, en términos de olefinas Cs-Ct
oligomerizadas, supera el 99%. Los resultados de los estudios, realizados mediante cromatografia-espectroscopia de
masas, demuestran que el queroseno, obtenido a partir de alcoholes tert-amilico, tert-hexilico y tert-heptilico, contiene
101 isdmeros C10-C2o diferentes y esta libre de hidrocarburos lineales.

Ejemplo 22. Obtencion de queroseno a partir de una mezcla de alcoholes propilico y 2-metilpentilico.

Una mezcla de alcoholes propilico y 2-metilpentilico en una relaciéon molar (1.0-1.5):1 se deshidrata en contacto con
el catalizador gamma Al203 a una temperatura de 350 a 450°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa. La mezcla resultante
de olefinas (CsHs + CsH12) se separa del agua y se suministra a una temperatura de 250 a 350 °C y una presion de
3.0 a 5.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con un catalizador granular que contiene al menos 95 % de
zeolita ZSM-5 modificada con 3.5 -5.0 % de Zn y 0.1-1.5% de Ce. Estas condiciones proporcionan la oligomerizacion
de propileno y hexenos para producir olefinas Cs-C24. El propileno y los hexenos que no han reaccionado se separan
por destilacién de la masa de reaccion obtenida por oligomerizacion y se devuelven al proceso. La masa de reaccion,
libre de la fuente de propileno y hexenos, se suministra para hidrogenacién a un reactor de flujo continuo, equipado
con el catalizador que consiste en NiO, CuO, y Cr.03 en una relaciéon molar de 1:1:1. Simultaneamente con los
productos de oligomerizacion, se suministra hidrégeno al reactor de hidrogenacion a una temperatura de 120-150°C
y una presién de 4.0-5.0 MPa. Los compuestos Ce-C24 insaturados obtenidos en la etapa de oligomerizacion se
hidrogenan para obtener parafinas Ce-C24. La masa de reaccién obtenida en la etapa de hidrogenacién se separa
luego por rectificacion en queroseno C11-C1s, asi como gasolina Ce-C1o y fracciones de diésel C19-C24, con un contenido
de compuestos aromaticos no superior al 5.0% en masa.
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Ejemplo 23. Obtencién de queroseno a partir de una mezcla de alcoholes propilico, isobutilico, 2-metilpentilico y 2-
etilhexilico.

Una mezcla de alcoholes propilico, isobutilico, 2-metilpentilico y 2-etilhexilico en una relaciéon molar de (1.0-1.5):
1:1:(1.0-1.5) se deshidrata en contacto con el catalizador gamma Al2O3 a una temperatura de 350 a 450°C y una
presion de 1.0 a 2.0 MPa. La mezcla resultante de olefinas (CsHs + CsHs + CsH12 + CsH1s) Se separa del agua y se
dirige a una temperatura de 250 a 350 °C y una presion de 3.0 a 5.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con
un catalizador granular que contiene al menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-5.0 % de Zny 0.1-1.5% de
Ce. Estas condiciones proporcionan la oligomerizacion de propileno, isobutileno, isohexenos e isooctenos para
producir olefinas Cs-C24. El propileno y el isobutileno que no han reaccionado se separan por destilacién de la masa
de reaccién obtenida mediante oligomerizacién y se devuelven al proceso. La masa de reaccidn, libre de la fuente de
propileno e isobutileno, se suministra para la hidrogenacién a un reactor de flujo continuo, equipado con el catalizador
que consiste en los 6xidos NiO, CuQ, y Cr203 en una relacion molar de 1:1:1. Simultaneamente con los productos de
oligomerizacion, se suministra hidrégeno al reactor de hidrogenacién a una temperatura de 120 a 200°C y una presion
de 4.0 a 5.0 MPa. Los compuestos Cs-C24 insaturados obtenidos en la etapa de oligomerizacion se hidrogenan para
obtener parafinas Ce-C24. Dichas parafinas Cs-C24 Se separan mediante rectificacién en fracciones de queroseno Cq1-
C1s, gasolina Ce-C1o y diésel C19-C24. Las Tablas 3, 4 y 5 demuestran las propiedades de las fracciones de
hidrocarburos obtenidas mediante el proceso inventivo y que tienen un contenido de compuestos aromaticos de no
mas del 5% en masa. El rendimiento de parafinas Cs-C24, €n términos de olefinas Cs.Cs oligomerizadas, supera el
99%.

Los resultados de los estudios, realizados mediante cromatografia-espectroscopia de masas, demuestran que el
queroseno, obtenido a partir de alcoholes propilico, isobutilico, 2-metilpentilico y 2-etilhexilico, contiene 134 isémeros
Cs-C1s diferentes, de los cuales el 4.2% en masa son hidrocarburos lineales.

Tabla 3. Propiedades de la gasolina del Ejemplo 23.

Propiedad Método Unidad Limite Resultado para la
gasolina del Ejemplo 23

Numero de octanaje de|EN ISO Minimo 95
investigacion RON 5164 96.5
Numero de octanaje del |EN ISO Minimo 85
motor MON 5163 923
Destilacion:
Punto de ebulliciéon inicial | EN ISO|°C Minimo 30
IBP 3405 306
% vol. recuperado a 70C EN ISO | % vol. 20-52

3405 226
% vol. recuperado a 100C |EN ISO | % vol. 46-72

3405 46.8
% vol. recuperado a 150C |EN ISO | % vol. Minimo 75

3405 85.7
Punto de ebullicion final |EN ISO|°C Maximo 210
FBP 3405 180.8
Residuo EN ISO | % vol Maximo 2.0

3405 1.2
Presién de vapor saturado |EN 13016 |kPa Minimo 45

Maximo 100 56.7

Densidad a 15°C EN ISO | kg/m? 720 -775

3675 7316
Olefinas EN ISO | % vol. Maximo 18.0

22854 <03
Benceno EN ISO | % vol. Maximo 1.0

22854 <0.1
Hidrocarburo aromatico EN ISO | % vol. Maximo 35

22854 <05
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Propiedad Método Unidad Limite Resultado para la
gasolina del Ejemplo 23
Oxigeno EN ISO | % en masa | Maximo 3.7
22854 <0.1
Corrosiéon de la tira de|EN ISO | clasificacion | clase 1
cobre 2160 1A
Azufre EN ISO | mg/kg Maximo 10.0
20846 <0.1
Goma existente sin lavar EN ISO | mg/100ml Maximo 5
6246 1.5
Goma, existente lavada con | EN ISO | mg/100ml Maximo 5
solvente 6246 <1.0

Tabla 4. Propledades de Jeot de Ejemplo 23,

S

ABTM D 3242

myg KOHGg

Max 0,018
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Tabla 4. Propiedades de Jet de Ejemplo 23

ASTM D 8378

Min 8 Max 25

ASTM D 1318

ASTM £ 88

Max 208

ABTM D 86

ASTM D 88

WAk 300

Min 38

ASTM D 381

g1 G0ml

ASTM D 1084

ASTM D 5453

B8 10

ASTM O 156
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Tabla 4. Propiedades de Jet de Ejemplo 23,

ASTHM B 3241

ASTM D 3241

ASTM B 5501  Mix 0.85

ASTM D 445 Mix 8.0
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Tabla 5. Propiedades de diésel de Ejemplo 23,

o 51

80 12185 800 - 845

- mglkg
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Tabla 5. Propiedades de diésel de Ejemplo 23.

ISC 8245 (% entmasa | Max 0.010

EM 12682

S0 3104 L MpZiC

IS0 12158 o - Méx 480

Ejemplo 24. Obtencion de tertamil etil éter a partir de alcoholes tert-amilo y etilico.

El alcohol tert-amilico (2-metil-2-butanol) producido segun la tecnologia inventiva se deshidrata en contacto con el
catalizador gamma Al20; a una temperatura de 100-150°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa. Los pentenos obtenidos
(CsH10) se separan del agua, se mezclan con alcohol etilico (C2HsOH) en una relacion molar de 1:(1.1-1.5) y se
suministra a una temperatura de 50 a 100°C y una presion de 0.5-1.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado
con la resina de intercambio i6nico en forma de un intercambiador catiénico Amberlite 15, como catalizador. La carga
del catalizador es de 0.5 a 1.0 litros de una solucién de pentenos en alcohol etilico por 1.0 litro de catalizador, el tiempo
de contacto de una solucion de pentenos en alcohol etilico con la resina de intercambio ionico en forma de
intercambiador de cationes Amberlite 15, como catalizador es de 30 a 60 minutos. La masa de reaccion obtenida en
la etapa de eterificacidn se envia a rectificacién, donde se separa el alcohol etilico del etil tert-amil éter. La tasa de
conversion de pentenos en etil tert-amil éter supera el 99%. El alcohol etilico que no ha reaccionado se devuelve al
proceso a la etapa de mezcla con pentenos. El éter tert-amil etilico se utiliza para obtener una gasolina estandar libre
de aromaticos.

Ejemplo 25. Obtencion de una gasolina estandar que contiene éteres.

Para obtener una gasolina estandar libre de compuestos aromaticos, se utilizé la fraccidén de gasolina de parafinas,
producida de acuerdo con la tecnologia inventiva, y éter tertamil etilico, producido segin el método del ejemplo
anterior. La fraccidn de gasolina de parafinas, que contiene hidrocarburos Cs-C1o, sS& mezcla con tertamil etil éter en
cualquier relacion en volumen que no viole los limites de contenido de oxigeno en la gasolina prescritos por las normas
pertinentes. Para las gasolinas producidas mediante la tecnologia inventiva se prefieren concentraciones del 15% al
22% vol. de éter tertamil etilico en la mezcla final con parafinas Cs-C10. En la Tabla 6 se muestran las principales
propiedades de la gasolina libre de compuestos aromaticos. La gasolina obtenida segun la tecnologia de la invencion
a partir de una fraccién de gasolina compuesta por parafinas y éter tertamil etilico se caracteriza por un alto indice de
octanaje. Un contenido del 20.0% vol. de éter tertamil etilico y del 80.0% vol. de la fraccion de gasolina, como se
muestra en el Ejemplo 23, proporciona el indice de octano RON = 100.9 MON = 93.8. El contenido de oxigeno de
dicha gasolina es inferior al 3.0% en peso.
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Tabla 6. Propiedades de |la gasolina del Ejemplo 25.

Propiedad Método Unidad Gasolina Limite | Resultado para la
Ejemplo 25 gasolina del Ejemplo 25

Namero de octanaje de|EN ISO Minimo 95
investigacion RON 5164 100.9
Namero de octanaje del |[EN ISO Minimo 85
motor MON 5163 93.8
Destilacion:
Punto de ebullicién inicial [EN  ISO|°C Minimo 30
IBP 3405 324
% vol. recuperado a 70C |EN ISO | % vol. 10-50

3405 254
% vol. recuperado a 100C |EN ISO | % vol. 35-71

3405 37.8
% vol. recuperado a 150C |EN ISO | % vol. Minimo 60

3405 83.3
Punto de ebullicion final [EN ISO|°C Maximo 210
FBP 3405 177.5
Residuo EN ISO | % vol. Maximo 2.0

3405 1.1
Presién de vapor saturado |EN 13016 |kPa Minimo 45

Maximo 100 59.0

Densidad a 15°C EN ISO | kg/m® 720-775

3675 737.3
Olefinas EN ISO | % vol. Maximo 18.0

22854 <0.1
Benceno EN ISO | % vol. Maximo 1.0

22854 <0.1
Hidrocarburo aromatico EN ISO | % vol. Maximo 35

22854 <05
Oxigeno EN ISO|% en masa |Maximo 3.7

22854 2.99
Corrosién de la tira de |EN  ISO | clasificacion | clase 1
cobre 2160 1A
Azufre EN ISO | mg/kg Maximo 10.0

20846 <0.1
Goma existente sin lavar |EN ISO | mg/100ml Maximo 5

6246 0.6
Goma, existente lavada|EN ISO | mg/100ml Maximo 5
con solvente 6246 <05
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Ejemplo 26. Obtencion de éteres a partir de alcoholes Cs-Cs terciarios y etanol.

Una mezcla de alcoholes Cs-Cs terciarios, obtenida por telomerizacion, se envi6 a rectificacion para el aislamiento de
alcoholes Cs-Cs terciarios. Los alcoholes Cs-Cg terciarios luego se deshidrataron para producir las olefinas Cs-Cs
correspondiente. Las olefinas Cs-Cs obtenidas se enfriaron y se suministraron a una temperatura de 50 a 100°C y una
presiéon de 0.5-1.0 MPa a un reactor de flujo continuo, equipado con la resina de intercambio idnico en forma de un
intercambiador de cationes Amberlite 15, como catalizador. Junto con olefinas Cs-Cs, se suministré alcohol etilico al
reactor en una relacién molar (CsH+o + CsH12):C2HsOH = 1:(1.0-1.1). El tiempo de contacto de la solucidn de olefina
Cs-Cs en alcohol etilico con la resina de intercambio idnico en forma de intercambiador catiénico Amberlite 15, como
catalizador, es de 30 a 60 minutos. La masa de reaccion obtenida en la etapa de eterificacidn se envia a rectificacion
para separar el alcohol etilico que no ha reaccionado de los éteres tertamil etilico y tertexil etilico. La tasa de conversion
de olefinas Cs-Cs en etil tertamil y etil tertexil éteres supera el 99%. El alcohol etilico que no reaccion6 en la reaccién
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de eterificacion se devuelve al proceso a la etapa de mezcla con olefinas Cs-Cs. Los éteres etil tertamil y etil tertexilico
se utilizan para producir gasolina con un indice de octano de al menos 100.

Ejemplo 27. Obtencion de gasolina con un octanaje minimo de 100 y un contenido de oxigeno no superior al 2.7% en
masa.

Para producir gasolina con un octanaje de al menos 100 y un contenido de oxigeno no superior al 2.7% en masa, es
necesario utilizar fraccion de parafinas de gasolina C3-C1o, obtenida mediante la tecnologia inventiva, asi como éteres
tertamil etilico y tertexiletilico, obtenidos como se describe en el Ejemplo anterior. Ademas, para producir gasolina con
un octanaje de al menos 100 y un contenido de oxigeno no superior al 2.7% en peso, es necesario utilizar compuestos
aromaticos C7-Cs obtenidos mediante la tecnologia inventiva. La fraccion de gasolina de parafinas, que contiene
hidrocarburos C3-C1o, & mezcla con éteres tertamil etilico y tertexil etilico en cualquier relaciéon en volumen, lo que no
viola los limites de contenido de oxigeno en la gasolina estipulados por la norma pertinente EN228. Las
concentraciones volumétricas preferidas para gasolinas con un octanaje de al menos 100 son 15%-25% de éteres
tertamil etilico y tertexiletilico en la composicién final con parafinas C3-C1o y aromaticos C7-Ce.

La Tabla 7 muestra las principales propiedades de la gasolina con un octanaje de al menos 100 y un contenido de
oxigeno no superior al 2.7% en masa.

Tabla 7. Propiedades de la gasolina del Ejemplo 27.
Método i Unidad

i Resultado para el Ejemplo 25
asolina del Ejemplo 27

Propiedad

éNumero de octanaje de
{investigacion RON

00.1

§Numero de octanaje del
i motor MON

{936

{ Destilacion:

'Punto de ebullicién inicial
18P

% vol. recuperado a 70C

% vol. recuperado a 100C

£ % vol.

% vol. recuperado a 150C EN SO Minimo
3405 60  84.1
‘Punto de ebullicién final | EN Méaximo |

FBP

§Residuo

{ Presion de vapor saturado |

Densidad a 15°C

720-775

Olefinas Maximo

3 18.0

' Benceno Maximo
1.0

{ Hidrocarburo aromatico Maximo

: 35

| Oxigeno Maximo

: 27

?Corrosic’)n de la tira de {EN ISOécIasificacién clase 1

i cobre 2160
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%Propiedad Método éUnidad Limite éResuItado para el Ejemplo 25
i gasolina del Ejemplo 27 H
| Azufre EN SO i mglkg

20846 i<0.1

éGoma existente sin lavar  {EN  |SO Emg/1 00ml :Maximo 5

‘Goma, existente lavada {EN  1SO img/100ml :Maximo5 :
icon solvente 6246 i<05

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

Una mezcla de alcoholes Cs-Cs terciarios, obtenida por telomerizacion, se envié a rectificacion para aislar alcoholes
C7-Cs terciarios. Los alcoholes terciarios luego se deshidrataron para producir las olefinas C7-Cs correspondientes.
Las olefinas C7-Cs asi obtenidas se enfriaron y se suministraron a una temperatura de 50 a 100°C y una presion de
0.5-1.0 MPa a un reactor de flujo continuo, donde se cargé la resina de intercambio idnico en forma de intercambiador
de cationes Amberlite 15, como catalizador. Junto con las olefinas C7-Cs, se suministré al reactor alcohol n-butilico,
obtenido mediante la tecnologia inventiva, en una relaciéon molar (C7H14 + CsH16):C4HsOH = 1:(1.0-1.1). El tiempo de
contacto de la soluciéon de olefina C7-Cs en alcohol n-butilico con la resina de intercambio idnico en forma de
intercambiador catiénico Amberlite 15, como catalizador, es de 30 a 60 minutos. La masa de reaccién obtenida en el
proceso de eterificacion se dirigio a rectificacion, donde se separé el alcohol n-butilico de los éteres tert-heptilbutilico
y tert-octilbutilico. La tasa de la conversion de olefinas C7-Cs en éteres de tert-heptilbutilo y tert-octilbutilo supera el
99%. El alcohol butilico que no ha reaccionado en la reaccién de eterificacién se separa mediante rectificacion en la
columna de rectificacion y se devuelve al proceso a la etapa de mezcla con olefinas C7-Cs. Los éteres tert-heptilbutilico
y tert-octilbutilico se utilizan para producir diésel que contiene hidrocarburos oxigenados.

Ejemplo 29. Produccidn de un combustible diésel estandar que contiene hidrocarburos oxigenados.

Para producir un combustible diésel estandar que contenga hidrocarburos que contengan oxigeno, es necesario utilizar
una fraccidn diésel de parafinas C+¢-C24, producidas mediante la tecnologia inventiva. Ademas, como hidrocarburos
que contienen oxigeno de este combustible diésel se utilizaran éteres tert-heptilbutilicos y tert-octilbutilicos. El método
para producir éteres de tert-heptilbutilo y tert-octilbutilo se describe en el ejemplo anterior. La fraccion diésel de
parafinas, que contiene hidrocarburos C19-C24, s& mezcld con éteres de tert-heptilbutilo y tert-octilbutilo en cualquier
relacién que no viole los requisitos de las normas pertinentes para combustibles diésel. La concentracion preferida
para los combustibles diésel, producidos mediante la tecnologia inventiva, es del 5% al 15% vol. del total de éteres
tert-heptilbutilicos y tert-octilbutilicos en la mezcla final con parafinas C1e-C24. La Tabla 8 muestra las propiedades
principales del combustible diésel que contiene una mezcla de éteres de tert-heptilbutilo y tert-octilbutilo en una
cantidad del 10% vol. de la mezcla final con parafinas C1e-C24.
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Tabia 8. Propiedades de combustible diésel del Ejemplo 29,

kgim®

180 12185
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Tabia 8. Propiedades de combustible didésel del Ejemplo 29,

%oenmass | Max M

mgky

| EN 23015 * Ml menos 32

manos 33

180 3104 e L1500 - 4.000

Max 450

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

Una mezcla de alcoholes Cs-Cs terciarios, obtenidos por telomerizacion, se envid a rectificacion para aislar los
alcoholes C7-Cs terciarios. Los alcoholes aislados luego se deshidrataron para obtener las olefinas C7-Cs
correspondientes. Las olefinas C7-Cs obtenidas se enfriaron y se suministraron a una temperatura de 50 a 100°C y
una presion de 0.5 a 1.0 MPa a un reactor de flujo continuo, donde se utilizd el catalizador, que es una resina de
intercambio idnico, en este caso se cargd el intercambiador de cationes Amberlite 15. Junto con las olefinas C7-Cs,
alcohol 2-etilhexilico, obtenido mediante la tecnologia inventiva, se suministré al reactor en una relaciéon molar (C7H4
+ CsH16):CsH170H = 1:(1.1-1.5). El tiempo de contacto de la solucion de olefinas C7-Cs en alcohol 2-etilhexilico con el
catalizador, que es una resina de intercambio idnico, en este caso el intercambiador de cationes es de 45 a 60 minutos.
La masa de reaccién obtenida en la etapa de eterificacion se dirigié a rectificacion, donde se separé el alcohol 2-
etilhexilico de los éteres tert-heptil-2-etilhexilo y tert-octil-2-etilhexilo obtenidos. La tasa de conversién de olefinas Cz-
Cs en éteres de tert-heptil-2-etilhexilo y tert-octil-2-etil-hexilo supera el 90%. Una mezcla de alcohol 2-etilhexilico y las
olefinas C7-Cs sin reaccionar se aislaron en la columna de rectificacién y se devolvieron al proceso a la etapa de
eterificacion. Los éteres tert-heptil-2-etilhexilo y tert-octil-2-etilhexilo se utilizan para producir combustible diésel, que
comprende en su composicién hidrocarburos que contienen oxigeno en una cantidad no inferior al 20% vol.

Ejemplo 31. La produccion de combustible diésel, que comprende en su composicion hidrocarburos que contienen
oxigeno en una cantidad no inferior al 20% vol.

Para producir combustible diésel que comprenda en su composicidn hidrocarburos que contienen oxigeno en una
cantidad no inferior al 20% vol., es necesario utilizar la fraccion de parafina C19-C24 obtenida mediante la tecnologia
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inventiva. Ademas, para producir dicho combustible diésel, es necesario utilizar éteres de tert-heptilbutilo y tert-
octilbutilo, asi como éteres de tert-heptil-2-etilhexilo y tert-octil-2-etilhexilo. Los métodos para producir dichos éteres
se describen en los Ejemplos 28 y 30.

La fraccién de parafina, que contiene hidrocarburos C19-C24, S mezcld con éteres de tert-heptilbutilo y tert-octilbutilo,
asi como con éteres de tert-heptil-2-etilhexilo y de tert-octil-2-etilhexilo. La mezcla se realizé6 de manera que las
propiedades de las mezclas de hidrocarburos resultantes cumplieran los requisitos de las normas vigentes para
combustibles para motores diésel. La concentracién preferida para los combustibles diésel producidos mediante la
tecnologia inventiva y que comprenden dichos éteres es del 10% al 20% vol. del total de todos los éteres en la mezcla
final con parafinas C19-C24. La Tabla 9 muestra las principales propiedades del combustible diésel, que contiene no
menos del 20% vol. de hidrocarburos que contienen oxigeno.
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Tabla 9. Propiedades de combustible diesel del Ejeripio 31

EN IS0 5185

EN i3C 12185

180 10370 Y% 1 masa

% 8 masa

Clasificacidn | Clase 1

Cmenos 39

ENI8Q 12205

Ejemplo 32. Obtencién de un queroseno 100% bioldgico a partir de etanol, cumpliendo plenamente con todos los
requisitos de la actual norma Jet A1,

Una mezcla de alcoholes tert-amilo, tert-hexilo, tert-heptilico y tert-octilo en una relacion molarde 1:1:1:1 se deshidrata
en contacto con la catalizador gamma Al2O3 a una temperatura de 100 a 150°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa. La
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mezcla resultante de olefinas (CsH1o + CsH12 + C7H14 + CsH1s) Se separa del agua y se suministra a una temperatura
de 100 a 150°C y una presion de 1.0 a 2.0 MPa a un reactor de flujo continuo, donde el catalizador, que es una resina
de intercambio idnico, en este caso el intercambiador de cationes Amberlite 15, estd cargado. En estas condiciones,
los pentenos, hexenos, heptenos y octenos se oligomerizan produciendo olefinas C10-C24. LOS pentenos, hexenos,
heptenos y octenos que no han reaccionado se destilan de la masa de reaccidn obtenida por oligomerizacion y se
devuelven al proceso. La masa de reaccion, libre de la fuente pentenos, hexenos, heptenos y octenos, se dirige para
su hidrogenacién a un reactor de flujo continuo, donde se carga el catalizador que consiste en los 6xidos NiO, CuO y
Cr203 en una relacion molar de 1:1:1. Junto con los productos de oligomerizacién, se suministra hidrégeno al reactor
de hidrogenacion a una temperatura de 120 a 150°C y una presion de 4.0 a 5.0 MPa. En el curso de la hidrogenacién,
los compuestos C10-C24 insaturados obtenidos en la etapa de oligomerizacion se convierten en parafinas C10-C2s. La
masa de reaccion obtenida en la etapa de hidrogenacion se dirige a la rectificacién, donde se separa en fracciones de
queroseno y diésel, libres de compuestos aromaticos.

Los hidrocarburos C2-Cs insaturados obtenidos en la etapa de deshidratacién de los correspondientes alcoholes Ca-
Cs se suministran al reactor de aromatizacion. La aromatizacién de los hidrocarburos insaturados se lleva a cabo a
una temperatura de 350 a 450°C y una presion de 0.5 a 2.0 MPa en un reactor de operacion continua en presencia
del catalizador heterogéneo que contiene zeolita inventivo, que comprende al menos 93% de ZSM- 5 modificado con
3.5a7.0% de Zn. En el curso de la aromatizacion, los hidrocarburos C»-Cs insaturados se convierten en compuestos
C7-C+2 aromaticos. La masa de reaccion obtenida en la etapa de aromatizacion se aisla de los productos gaseosos,
que son una mezcla de hidrégeno y parafinas C1-Cg, y dirigido a rectificacion, donde se separa en dos fracciones:
hidrocarburos C7-Cs aromaticos e hidrocarbonos Ce-C12 aromaticos. Los hidrocarburos C7-Cs aromaticos se utilizan
para producir gasolina, mientras que los hidrocarburos Ce-C12 aromaticos se utilizan para producir queroseno. La
fraccion de parafinas de queroseno C11-Cqs aislada de las parafinas C10-C24 s€ mezclan con los compuestos
aromaticos de tal manera que la concentracion de hidrocarburos aromaticos en la composicion final del queroseno
esté en el rango de 8% vol. al 25% vol. La Tabla 10 muestra las principales propiedades del queroseno 100% biolégico
producido a partir de etanol, que cumple plenamente con todos los requisitos de la norma actual Jet A1.

Tabla 10. Propiedades del Jet del Ejemplo 32

Propiedad Método Unidad Limite Resultado del Jet del
Ejemplo 32

Numero de acido ASTM D|mg de | Maximo 0.015

3242 KOH/g 0.007
Densidad a 15°C ASTM D | kg/m? 775 - 840

4052 789.5
Contenido monoaromaticos ASTM D |% vol. Minimo 8

1319 Maximo 25 9.8
Contenido de poliaromaticos EN12916 % p/p < 0.1
Olefinas ASTM D | % vol.

1319 1.8
Destilacion IBP ASTM D 86 |°C 169.9
Temperatura @ 10% rec. ASTMD 86 | °C Maximo 205 |183.1
Temperatura @ 20% rec. ASTMD 86 | °C 187.2
Temperatura @ 50% rec. ASTMD 86 | °C 201.4
Temperatura @ 90% rec. ASTMD 86 | °C 223.0
Destilacion FBP ASTM D 86 |°C Maximo 300 |235.3
Residuo ASTM D 86 | % vol. Maximo 1.5 1.5
Pérdida ASTM D 86 | % vol. Maximo 1.5 0.2
Contenido de azufre ASTM D | mg/kg Maximo 0.3

5453 <0.1
Punto de inflamacion Abel ASTM D 56 | °C Minimo 38 51.0
Punto de congelacién ASTM DJ|°C Maximo

2386 menos 47 < menos 85
Goma, existente ASTM D | mg/100ml Maximo 7

381 <1
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Propiedad Método Unidad Limite Resultado del Jet del
Ejemplo 32

Punto de humo ASTM D |mm Minimo 25

1322 35
Reaccién del agua ASTM D

1094 1b
indice de separacién de agua|ASTM D Minimo 85
(MSEP) 3948 97
Laboratorio de particulas |ASTM D | mg/l Maximo 10
contaminantes. Prueba 5452 0.36
Corrosion de la tira de cobre ASTM D | 2h/100°C clase 1

130 1A

Tabla 10. Propiedad

es del Jet del Ejemplo 32

Propiedad Método Unidad | Limite Resultado del Jet del
Ejemplo 32

Color (Saybolt) ASTM D Minimo 25

156 30
Conductividad  (sin  agente | ASTM D | pS/m Maximo
antiestatico) 2624 600 <1
JFTOT 2.5h 260°C ASTM D|mmHg |Maximo 25

3241 <1
Calificacion JFTOT ASTM D|nm Maximo 85

3241 9
JFTOT ASTM D|ml

3241 447
JFTOT ASTM D|°C Minimo

3241 325 325
BOCLE ASTM D |WSD Maximo

5001 mm 0.85 0.69
Energia especifica ASTM D | MJ/kg Minimo

3338 4238 43.75
Viscosidad @-20°C ASTM D | mm?/s Maximo 8.0

445 4.893
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REIVINDICACIONES

1. Un método para producir a partir de etanol un combustible de motor seleccionado de gasolina, queroseno y diésel,
que comprende los siguientes pasos interconectados:

paso 1.1 convertir una mezcla de etanol y 25-35 % vol. de agua de dicha mezcla en:

- isopropanol y 3-pentanol;

- acetaldehido;

- una mezcla de parafinas C+-C4 y olefinas C2-Cy;

- una mezcla de diéxido de carbono e hidrogeno;

en donde la mezcla de etanol y agua a una presion de 0.5-1.5 MPa y una temperatura de 500-515°C se pone en
contacto con un catalizador heterogéneo que consiste en los siguientes dxidos metalicos: ZnO 60-63% en masa, CeO»
1-6% en masa, MgO 12-18% en masa; y Al20; 13-23 % en masa, en donde la mezcla de etanol y agua se suministra
al catalizador a una velocidad espacial de 0.5-0.9 hr', produciendo asi acetona y dietilcetona,

en donde la acetona y la dietilcetona obtenidas se aislan de la mezcla de reaccién y se hidrogenan a una temperatura
de 100-150°C y una presion de 0.5-0.9 MPa en presencia de un catalizador que comprende CuO y Cr20O3 en una
relaciéon molar de 1:1, por hidrégeno obtenido de la mezcla de etanol y agua, dando como resultado isopropanol y 3-
pentanol,

paso 1.2 convertir la mezcla de didxido de carbono e hidrogeno, obtenida en el paso 1.1, hidrégeno adicional y una
mezcla de parafinas C1-Cs en gas de sintesis;

en donde la mezcla de didxido de carbono e hidrégeno se convierte en agua y monéxido de carbono en presencia de
un catalizador que contiene 5-10% de Cu soportado por Al2Os, a una temperatura de 550-600°C y una presion de 1.0-
5.0 MPa, o en una mezcla de monéxido de carbono e hidrogeno usando un catalizador que contiene NiO, CuO y Cr203
en una relacion molar de 1:1:1, a una temperatura de 900-1000°C y una presion de 0.1-0.5 MPa;

paso 1.3 convertir por deshidratacién en presencia de gamma Al203 en un reactor de flujo continuo a una temperatura
de 350-450°C y una presion de 0.5-3.5 MPa de etanol, y alcoholes C3-Cs, incluyendo alcohol Cs obtenido del paso 1.1,
en: - olefinas C2-Cs, incluyendo etileno y propileno;

paso 1.4 convertir a una presion de P = 1.0 -5.0 MPa y una temperatura de 100-130 °C una mezcla de etanol sin
reaccionar del paso 1.1, isopropanol obtenido en el paso 1.1, etileno obtenido en el paso 1.3, usando una reaccién de
telomerizacion en butanol secundario y alcoholes Cs-Cs terciarios, obteniéndose los alcoholes Cs y Cr terciarios del
isopropanol, y los alcoholes Cs y Cs terciarios obtenidos del etanol, en donde el butanol secundario resultante se dirige
al paso 1.3, y en donde el isopropanol reacciona en presencia de peroxido de ditertamil con el etileno y de ese modo
se convierte en los alcoholes Cs y C terciarios;

paso 1.5 convertir los alcoholes Cs-Cs terciarios, obtenidos en el paso 1.4, por deshidrataciéon en presencia de un
catalizador heterogéneo gamma Al203 a una temperatura de 100-150°C y una presién de 0.5-1.5 MPa hasta alcanzar
el rendimiento de olefinas Cs-Cs de al menos 99% de los alcoholes Cs-Cs fuente en olefinas Cs-Cs;

paso 1.6 convertir una primera porcion de olefinas Cs-Cs, obtenidas en el paso 1.5, por oligomerizacion en olefinas
C10-C24, en donde las olefinas Cs-Cs se oligomerizan utilizando una resina de intercambio idnico en forma de
intercambiador catiénico como catalizador, a una temperatura de 70-120°C y una presién de 1.0-2.0 MPa;

paso 1.7 convertir las olefinas C10-C24, Obtenidas en el paso 1.6, por hidrogenacion usando hidrégeno obtenido en el
paso 1.1, en parafinas C10-C24, en donde las olefinas C10-C24 Se hidrogenan en presencia de un catalizador
heterogéneo que contiene NiO, CuO y Cr203 en una relacién molar de 1:1:1 a una temperatura de 150-200°C y una
presién de 4.5-5.0 MPa;

paso 1.8 convertir el gas de sintesis, obtenido en el paso 1.2, el etileno obtenido en el paso 1.3, o el propileno obtenido
en el paso 1.3, y el acetaldehido, obtenido en el paso 1.1, mediante hidroformilacion y condensacion aldélica en una
mezcla de aldehidos Cs-C4 y aldoles Cs-Cs, dicha mezcla de aldehidos C3-Cs4 y aldoles Cs-Cs se hidrogena
posteriormente para obtener alcoholes Cs-Cs, alcoholes que se dirigen al paso 1.3 para obtener olefinas Cs3-Cs, en
donde el acetaldehido produce alcohol Cs, el etileno del paso 1.3 produce alcohol C3 y alcoholes Cs, y el propileno del
paso 1.3 produce alcoholes C4y Cs; y

en donde el etileno y el propileno del paso 1.3 producen alcohol Cv;

en donde el etileno o propileno se convierte en la reaccién de hidroformilacion a una temperatura de 70-90°C y una
presiéon de 1.0-5.0 MPa en presencia de un catalizador Rh soluble en agua, con una concentraciéon de metal en relacion
con la fase acuosa de 30 ppm a 50 ppm, en propanal o n-butanal e isobutanal,

A continuacién, se convierte una mezcla de propanal, n-butanal y acetaldehido obtenida en el paso 1.1 mediante
condensacion cruzada con aldélico a una temperatura de 100-150 °C y una presion de 0.5-1.0 MPa en presencia de
un catalizador heterogéneo que contiene al menos al menos 93 % de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-7.0 % de Zn,
0 un catalizador granular que contiene al menos 95 % de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-5.0 % de Zny 0.1-1.5 %
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de Ce en una mezcla de aldehidos C3-C4 y aldoles Cs-Cs, luego la mezcla de aldehidos C3-C4 y aldoles Cs-Cs se
hidrogena a una temperatura de 150-200 °C y una presién de 4.5-5.0 MPa en presencia de un catalizador heterogéneo
que contiene NiO, CuO y Cr203 en una relacién molar de 1:1:1 para obtener la mezcla de alcoholes Cs3-Cs,

en donde el etileno o propileno se convierte en la reaccién de hidroformilaciéon a una temperatura de 120-140°C y una
presion de 2.0-5.0 MPa en presencia de un catalizador de Co soluble en agua, con una concentraciéon de Co metalico
en relacién con la fase acuosa de 0.1% a 1.0%, en propanal, 2-metilpentenal y 2-metilpentanal o en n-butanal, 2-
etilhexenal, 2-etilhexanal e isobutanal, y

a partir de entonces la mezcla de aldehidos C3-C4 y aldoles Cs-Cs a una temperatura de 150-200°C y una presion de
4.5-5.0 MPa esta en presencia de un catalizador heterogéneo que contiene NiO, CuO y Cr203 en una relaciéon molar
de 1:1:1 hidrogenado para obtener la mezcla de alcoholes C3-Cs;

paso 1.9 convertir las olefinas C2-Cs del paso 1.3, por oligomerizacion en olefinas Cs-C24 €n presencia de un catalizador
heterogéneo que contiene al menos 93% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-7.0% de Zn, o un catalizador
heterogéneo que contiene al menos 95% de zeolita ZSM-5 modificada con 3.5-5.0% de Zn y 0.1- 1.5% de Ce a una
temperatura de 250-350°C y una presion de 4.5-5.0 MPa para obtener olefinas Ce-C24, en donde las olefinas C2-Cs sin
reaccionar de la reaccidn de oligomerizacion se separan mediante rectificacion de las olefinas Ce-C24 y dirigido al paso
1.11;

paso 1.10 convertir las olefinas Cs-C24, obtenidas en el paso 1.9, e hidroégeno, por hidrogenacién en parafinas Ces-Cos;
en donde la hidrogenacidn de olefinas Cs-C24 se lleva a cabo en presencia de un catalizador heterogéneo que contiene
NiO, CuO y Cr203 en una relacion molar de 1:1:1, a una temperatura de 150-200°C y una presion de 4.5-5.0 MPa para
obtener las parafinas Ce-Co24;

paso 1.11 convertir olefinas C 2-Cs sin reaccionar del paso 1.9, y la mezcla de olefinas C2-C4 y parafinas C+-Cg,
obtenidas en el paso 1.1, por aromatizacion en hidrocarburos C7-C12 aromaticos, hidrégeno y una mezcla de parafinas
C1-C4, en donde las olefinas C2-Cs que no han reaccionado se aromatizan juntas en una mezcla con olefinas C2-Cs y
parafinas C1-Cg, en presencia de un catalizador heterogéneo que contiene al menos 93 % de zeolita ZSM-5 modificada
con 3.5-7.0 % de Zn a una temperatura de 350-450 °C y una presion de 0.5-5.0 MPa, en donde una primera porcion
del hidrégeno producido se dirige al paso 1.10, y la segunda porcién restante del hidrogeno producido y la mezcla de
parafinas C+-C4 se dirigen al paso 1.2;

paso 1.12 convertir la segunda porcion restante de la mezcla de olefinas Cs-Cs, obtenidas en el paso 1.5, y una porcion
de alcoholes C2-Cs del paso 1.3, en éteres C7-Cqs por eterificacion realizada sobre una mezcla de olefinas Cs-Cs y
alcoholes C2-Cs usando como catalizador una resina de intercambio idnico en forma de intercambiador catiénico a una
temperatura de 70-120°C y una presion de 1.5-2.0 MPa para producir los éteres C7-Cis; y,

paso 1.13 separar por rectificacidn las parafinas C10-C24, Obtenidas en el paso 1.7, y las parafinas Cs-C24, Obtenidas
en el paso 1.10, en una fraccion de parafina Ce-C10 para producir gasolina, una fraccion de parafina C11-C1s para
producir queroseno, y una fraccion de parafina C19-C24 para la produccion de diésel;

separar por rectificacion los hidrocarburos C7-C12 aromdticos, obtenidos en el paso 1.11, en una fraccion de
hidrocarburo C7-Cs aromatico para producir gasolina y una fraccion de hidrocarburos Ce-C12 aromaticos para producir
queroseno; vy,

separar por rectificacion los éteres C7-C1s, obtenidos en el paso 1.12, en una fracciéon de éter C7-Co para producir
gasolina y una fraccién de éter C11-C1e para producir diésel,

y mezclar fracciones seleccionadas de los mismos en un combustible de motor seleccionado de gasolina, queroseno
y diésel,

en donde las parafinas Ce-C24 Se rectifican para aislar la fraccion de parafina Ce-C1o para producir gasolina, la fraccion
de parafina C11-C+s para producir queroseno, y la fraccidn de parafina C1¢-C24 para producir diésel; y,

en donde las parafinas C10-C2s+ se rectifican para aislar la fraccion de parafina C11-C1s para producir queroseno, y la
fraccion de parafina C19-C24 para producir diésel, y las parafinas C1o restantes se mezclan con la fraccion de parafina
Cs-C10 para producir gasolina, obtenida en el paso 1.13 por rectificacién de las parafinas Ces-Co2a4.

2. El método para producir combustible de motor a partir de etanol de acuerdo con la reivindicacién 1, en donde, en el
paso 1.4, el etanol sin reaccionar del paso 1.1 reacciona en presencia de peroéxido de di-tert-butilo o peréxido de di-
tert-amilo bajo una presién de P = 1.0-5.0 MPa y a una temperatura de 100-130°C con el etileno para obtener sec-
butanol, que luego se hace reaccionar con etileno y se convierte en los alcoholes Cs y Cs terciarios.

3. El método para producir combustible de motor a partir de etanol de acuerdo con la reivindicacion 1, en donde sales
sodicas del acido trifenilfosfina-3-sulfénico, es decir: desde la sal s6dica del acido trifenilfosfina-3-sulfénico hasta la
sal trisddica del acido trifenilfosfina-3,3',3"-trisulfénico en una relaciéon en peso (10-30):1 con respecto al metal Rh, se
utilizan como ligando en el paso 1.8 en la hidroformilacién del etileno o propileno para obtener el catalizador soluble
en agua.

4. El método para producir combustible de motor a partir de etanol de acuerdo con la reivindicacion 3, en donde, para

aumentar la rata de reaccion y el rendimiento de isobutal en el paso 1.8, la hidroformilacién de propileno mediante gas
de sintesis se lleva a cabo en presencia de un catalizador Rh soluble en agua preparado de acuerdo con la
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reivindicacion 3; se afiaden alcoholes C2-Csa dicho catalizador en una relacién en volumen H20:(C2-Cs) = (0.95-
0.65):(0.05-0.35), mientras que la relacion de butanal e isobutanal obtenida en el medio de reaccién esta en el intervalo
(n-C4HsQ):(is0-C4Hs0) = (2-3):1.

5. El método para producir combustible de motor a partir de etanol de acuerdo con la reivindicacion 1, en donde, en el
paso 1.8, las sales sédicas del acido trifenilfosfina-sulfonico, es decir: desde la sal sddica del 4cido trifenilfosfina-3-
sulfonico hasta la sal trisddica del 4cido trifenilfosfina-3,3',3"-trisulfonico se utilizan como ligando en una relacién en
peso (1-30):1 con respecto al metal Co en la hidroformilacién de etileno o propileno para la obtencion del catalizador
de Co soluble en agua.

6. El método para producir combustible de motor a partir de etanol de acuerdo con la reivindicacion 5, en donde, para
aumentar la rata de reaccion y el rendimiento de isobutal en el paso 1.8, en la hidroformilacién de propileno, se afiaden
alcoholes C»-Cs al catalizador en una relacién de volumen H20:(C2-Cs) = (0.95- 0.5):(0.05-0.5), en donde la relacion
de butanal e isobutanal obtenida en el medio de reaccion esta en el rango de (n-C4HsO):(is0-C4HsO) = (2-3):1.

7. El método para producir combustible de motor a partir de etanol de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones
anteriores, en donde en el paso 1.6 la resina de intercambio idnico en forma de intercambiador de cationes es Amberlite
15.

8. El método para producir combustible de motor a partir de etanol de acuerdo con la reivindicacion 1, en donde, en el
paso 1.13, para obtener queroseno que cumpla plenamente con los requisitos de la norma actual Jet A-1, las parafinas
C11-C1s se aislan de las mezcla de parafinas Cs-C24 Obtenida del paso 1.10, las parafinas C+41-C+s se aislan de la
mezcla de parafinas C10-C24 obtenidas en el paso 1.7, y los hidrocarburos Ce-C12 aromaticos se aislan de la mezcla
de hidrocarburos C7-C12 aromaticos obtenida en el paso 1.11, y las parafinas C14-C+s aisladas y los hidrocarburos Ce-
C12 aromaticos aislados se mezclan de manera que la concentracién de hidrocarburos Ce-C12 aromaticos esté en el
rango de 8-25% vol, y de manera que el queroseno resultante contendra al menos 100 diferentes hidrocarburos, y
preferiblemente 150 hidrocarburos diferentes, tienen un punto de humo de minimo 30 mm y un punto de congelacion
de maximo -80°C.
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