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Process for the manufacture of 1.2-dichloroethane

0"
’

The present invention relates to a process {or the manufacture of
1,2-dichlorocthane (DCE), a process for the manufacture 'ofvinyl chloride (VC)
and a process for the manufacture of polyvinyl chloride (PVC).

DCE is usually prepared by oxychlorination of ethylene using hydrogen
chloride (HCI) and a source of oxygen or by direct chlorination of ethylenc using
chlorine. The dehydrochlorination of DCE by pyrolysis thus results in the
production of VC with release of HCI. The oxychlorination and chlorination arc
generally carried out in parallel and the HCI produced in the pyrolysis is used in
the oxychlorination.

To date, cthylene which is more than 99.8% pure is normally used for the
manufacture of DCE. This very high purity ethylenc is obtained via the thermal
cracking of various petroleum products, followed by numerous complex and
expensive scparation operations in order 1o i1solate the cthylene from the other
products of the cracking and (o obtain a product of very high purity.

Given the hi'gh cost linked to the production of ethylene of such high
purity, and also the advantage that there could be in envisaging a process for the
manufacture of VC by DCE in favourable regions that lack accessible ethylene
capacities, various processes for the manufacture of DCE using cthylene having
a purity of less than 99.8% havc been envisaged. These processes have the
advantage of reducing the costs by simplifying the course of scparating the
products resulting from cracking of petroleum products and by thus abandoning
complex separations which are of no benefit for the manufacture of DCE.

Thus, various processes for the manufacture of DCE starting from ethylene
having a purity of less than 99.8% produced by simplified cracking of cthane
have been envisaged.

For example, Patent Application WO 00/26164 describes a process for the
manufacture of DCE by chlorination of cthylenc obtained by simplified cracking
of ethane, the chlorination taking place in the presence of impurities obtained
during the cracking of ethane without any other purification.

Patent Application WO 03/48088 itself describes a process for the

manufacture of DCE by dehydrogenation of ethane giving rise to the formation
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of a fraction comprising cthane, ethylene and impurities including hydrogen,
which fraction is then subjected to a chlorination and/or oxychlorination.

These processes have the disadvantage that the cthylene obtained cannot be
used for a combined ethylene chlorination/oxychlorination process given that the
cthylenc contains impurities whose presence during the oxychlorination reaction
could cause operating problems, namely poisoning of the catalyst by the heavy
products and an uneconomic conversion of the hydrogen present, This hydrogen
conversion would consume high-purity oxygen which would thus be sacriliced

_ for an undesired reaction and would release a high heat of reaction during the

conversion of hydrogen (o water. This conversion would then limit the capability
of the oxychiorination reactor, generally linked to the heat exchange capability.
An unusually high investment must therefore be expended in order to guarantee
the heat exchange area, and thereby the reactor volume, caused by the presence
of hydrogen in the mixture.

The option taken of burning the hydrogen in a scparate reactor, described
in Application WO 03/48088, does not resolve the difficulty because it requires a
large amount of oxygen, a stoichiometrnic amount rclative to hydrogen, and also a
large surface arca for exchange to eliminate this heat of combustion.
Consequently it has a significant ecthylene consumption and it may have
problems linked 10 safety. Finally, the removal of the water formed leads o an
increase in the production costs.

Processes in which VC is obtained by oxychlorination-of cthane and not of
cthylene arc also known. Such processes have not found an industrial application
up ull now given-thal as they are conducted at high temperatures, they resultina
mediocre selectivity with loss of*the reactants used and costs for separating and
destroying the by-products and they arc also characterized by problems of
behaviour of the material in a corrosive oxychlorination medium. Finally,
problems linked to the behaviour of the catalysts used owing to the gradual
vaporizatidn of their constituents and also linked to the deposition of these
constituents on the cold surface of the exchanger bundle are usually encountered.

One object of the present invention itsclf is to provide a process using
cthylene having a purity of less than 99.8% which has the advantage of reducing
the costs linked to the production of ethylene of higher purity and which has the
advantage of avoiding the abovementioned problems.

To this effect, the invention relates to a process for the manufacture ol

DCE starting from a stream of ethane according to which:
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a) the stream of ethane 1s subjected 10 a catalytic oxydehydrogenation producing
a gas mixture containing ethylene, unconverted cthane, water and secondary
constituents;

b) said gas mixture is optionally washed and dried thus producing a dry gas
mixture;

c) after an optional additional purification step, said dry gas mixture is subjected
to an absorption A1 which consists of separating said gas mixture into a
fraction enriched with the compounds that are lighter than cthylene containing
some of the cthylene (fraction A) and into a fraction F1;

d) fraction A 1s éonveyed to a chlorination reactor in which most of the cthylene
present in fraction A is converted to 1,2-dichloroethane and optionally the
1,2-dichloroethanc obtained is separated from the stream of products derived
from the chlorination reactor; '

¢) optionally the stream of products derived from the chlorination reactor, from
which the 1,2-dichlorocthanc has optionally been extracted, is subjected to an
absorption A2 which consists of separating said stream into a fraction
enriched with ethane F2 which is then conveyed back 1o fraction F1, and into
a (raction cnriched with compounds that are lighter than ethane F2’;

f) fraction F1, optionally containing fraction F2 recovered in step e) of
absorption A2, is subjected to a desorption D which consists of separating
fraction F1 into a fraction cnriched with cthylene (fraction B) and into a
{raction F3, optionally containing the 1,2-dichlorocthane formed in the
chlorination reactor then cxtracted if it has not been extracted previously,
which is recycled to at least one of the absorption steps, optionally after an
additional treatment iniended 1o reduce the concentration of compounds that
are heavier than ethanc in fraction F3;

g) fraction B is conveyed 1o an oxychlorination reactor in which most of the
cthylene present in fraction B is converted into 1,2-dichloroethane, the 1.2-

dichloroethane obtained is separated [rom the stream of products derived from
the oxychlorination reactor and is optionally added to the 1,2-dichlorocthane
formed in the chlorination reactor; and

the stream of products derived from the oxychlorination reactor, from which the

1,2-dichloroethanc has been extracted, optionally containing an additional strcam

of cthanc previously introduced in one of steps b) to g), is optionally recycled to
sicp a) after havir}g been optionally purged of gases and/or after an optional



WO 2008/000762 PCT/EP2007/056264

20

25

30

35

-4 -

additional treatment in order to eliminate the chlorinated products contained
therein. !

According té: step a) of the process according to the invention, the stream
of ethane ié subjected 1o a catalytic oxydehydrogenation producing a gas mixture
containing ethylene, unconverted ethanc, water and sccondary constituents.

The stream of ethane subjected to the catalytic oxydehydrogenation may or
may not be chemically pure. The strcam of ethane used may contain up to
70 vol% of other gases such as methane, hydrogen, cthylene, oxygen, nitrogen
and carbon oxidcs.

The stream of ethane used advantageously contains at lcast 80 vol%,
preferably at least 90 vol%, particularly preferably at lcast 95 vol% and more

 particularly preferably at least 98 vol% of ethane. If nccessary, the ethane may

be separated from the secondary compounds having a higher boiling point in any
known device, for example by absorption, extraction, diffusion or distillation.

The stream of ethane subjected to the catalytic oxydehydrogenation may be
a source of cthane such as is available on the market but also the stream of
products derived {rom the oxychlorination reactor, from which the 1,2-dichloro-
ethane has been extracted, optionally containing an additional stream of cthane
added to one of steps b) to g) and recycled 1o step h), or a mixture of the two.

The term "catalytic oxydehydrogenation (ODH)", also known as catalytic
oxidative dehydrogenation, is understood o mean a partial oxidation of cthanc
by oxygen in the presence ol a catalyst. '

ODH may tdke place cither at a temperature above 650°C up to 800°C,
below the range of thermal cracking temperatures, or at a temperature less than
or equal to 650°C.

_ The pressure at which step a) is carried out is advantageously at least 1,
preferably at least 1.5 and particularly preferably at least 2 bar absolute. 1t is
advantageously at most 16, preferably at most 11 and particularly preferably at
most 6 bar absoluic.

The oxygen introduced may be oxygen or a gas containing oxygen with
other inert gases, such as (or example air. Preferably, oxygen is used. The
oxygen may or may not be chemically pure. Thus, it is possible to usc a very
pur¢ source of oxygen containing at lcast 99 vol% of oxygen but also a source of
oxygcen containing less than 99 vol% of oxygen. In the latter case, the oxygen

uscd advantageously contains more than 90 vol% and preferably more than
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95 vol% of oxygen. A source of oxygen containing {rom 95 to 99 vol% of
oxygen is particularly preferred.

The amount of oxygen introduced, based on the amount of ethane, is
advantageously from 0.001 to 1 mol/mol, pfcferably from 0.005 to 0.5 mol/mol
and particularly preferably from 0.05 to 0.3 mol/mol. '

~ ODH may be carried out in any known device. Advantageously, ODH is
carried out in one reactor or a series of reactors of fixed bed typc having one or
morc beds, between which a thermal conditioning step may be carried out, or in
one reactor or a series of reactors of fluid bed type, preferably adiabatic or with
temperature control using an auxiliary fluid inside the reactor (multitubular
reactor or heat exchanger immersed in the catalytic bed) or outside the reactor.
The reactants niay be previously mixed before introduction into the reaction
zone. One or morce reactants may also be added differently, for example between
the beds of a multi-bed reactor. The reactor may be equipped with preheating
mcans and with any means nccessary to control the reaction Lcmpefalure.l A Cross
cxchanger advantageously enables the heat of the products formed to be
recovered to rcheat the incoming products.

Various catalytic systems may be used to carry out ODH according to the
invention.

Thus, mention may be made of catalysts based on alkaline-carth oxides,
such as for example Li/MgO catalysts gencrally operating at icmperatures above
600°C. Mentton may alsc be made of catalysts based on nickel (N1). Catalysts

- containing molybdenum (Mo) and/or vanadium (V) have a particular advantage.

These catalysts arc generally based on oxides of these clements. They
advantageously contain, in addition, other elements such as, for example Cr, Mn,
Nb, Ta, Te, Ti, P, Sb, Bi, Zr, Ni, Ce, Al, Ca or W.

Catalysts based vanadium (V) are morc particularly advantageous. -

Mixed oxides containing V and at least one other element chosen from Mo,
W, Nb, Ta, Te, Ti, P, 8Sb, Bi, Zr, Ni, Ce, Al and Ca are preferred.

Mixed oxidés containing both Mo and V, W and V or Mo, W and V arc
particularly preferred. .

Among those containing Mo and V, mention may be made of Mo-V-Q,
Mo-V-Zr-O, Mo-V-Ta-Sb-Zr-O, Mo-V-Ta-Sb-0O, Mo-V-Nb-Te-0, Mo-V-Nb-
Bi-Ni-O, Mo-V-Nb-Bi-O, Mo-V-Nb-Ni-O, Mo-V-Nb-Sb-Ca-O, Mo-V-Ta-Al-O,
Mo-V-Ta-0, Mo-V-Al-O, Mo-V-5b-O, Mo-V-Nb-O and Mo-V-Nb-Sb.
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Among those containing W and V, mention may be made of W-V-O,
W-V-Nb-0, and W-V-Ta-O.

Among those containing Mo, W and V, mention may be made of
Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-Q, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-0,

‘Mo-W-V-Te-Ti-P-Ce-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ni-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-O,

Mo-W-V-Te-Ti-O, Mo-W-V-Te-P-O, Mo-W-V-Te-0,

‘Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-0,

Mo-W-V-Te-Ti-P-Ce-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ni-O, Mo-W-V-Te¢-Ti-P-O,
Mo-W-V-Te-Ti-O, Mo-W-V-Te-P-O, Mo-W-V-Te-O, Mo-W-V-Nb-O,
Mo-W-V-Sb-O, Mo-W-V-Ti-Sb-Bi-0, Mo-W-V-Ti-Sb-0, Mo-W-V-Sb-Bi-O,
Mo-W-V-Zr-0, Mo-W-V-Nb-Ta-0, Mo-W-V-Nb-O and M6é-W-V-0.

Ta-Ni-O, Nb-Ni-O and Nb-Ta-Ni-O catalysts could also be used.

The catalysts used for ODH may or may not be supported. In the case
where they arc supported, the support which may possibly be used includes
silica, alumina, titanium oxide, silicon carbide, zirconia and mixtures thereof
such as mixed oxides.

The catalysis used for ODH are advantageously resistant to DCE.

The catalyst used may bc pfaccd on a bed or in tubes or outside of those
tubes so that a temperature control may be obtained by a fluid surrounding these
tubes or running through them.

ODH of the stream of ethane gives a gas mixture containing ethylene,
unconverted cthane, water and sccondary constituents. The secondary
constituents may be carbon monoxide, carbon dioxide, hydrogen, various
oxygen-containing compounds such as, for example, acetic acid or aldchydes,
nitrogen, methane, oxygen, optionally acetylene and optionally organic
compounds comprising at least 3 carbon atoms.

According 1o a first variant of the process according to the invention, ODH
takes place at a temperature above 650°C up to 800°C.

According 1o a second variant of the process according to the invention,
ODH takes place at a temperature less than or'equal to 650°C. .

Advantageously, ODH then takes place at a temperature less than or cqual
to 600°C, preferably less than or_'equal to 550°C, particularly preferably less than
or cqual to 500°C, more particularly preferably less than or equal to 450°C and
most particularly preferably less than or equal to 400°C A temperature between
200 and 400°C is particularly advantageous.
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In this case, the process according Lo the invention hasilhc advantage of
generating very small amounts of hydrogen responsible for many drawbacks.

According to this second variant, advantageously ODH makes it
impossible (o generate heavy compounds having a number of carbon atoms
greater than or cqual to 3, such as for example propylene and oleflins whose
molecular weight is higher than that of propylene, in troublesome amounts.

The second variant of the process according.to the invention is pi‘cferrcd. to
the first.

- According to step b) of the process according to the invention, said gas

mixture obtained in step a) is optionally washed and it is dried thus preducing a

dry gas mixture.

‘The gas mixturc obtained in step a) may or may not be washed. Preferably,
it is washed. Washing of the gas mixture obtained in step a) may be carried out
bykany known means. Preferably, it is carried out using an aqucous, preferably
alkaline, washing liquid, or using a non-aqueous liquid. Among the aqueous
washing liquids, mention may be made of sodium hydroxide, sodium carbonate,
sodium hydrogencarbonate and sodium hydroxide. Among the non-aqueous
liquids, mention may be made of methylpyrrolidone, keavy oils and methanol.
By this operation, solids such as coal, sulphur compounds, carbon dioxide,
saturated or unsaturated hydrocarbons that are heavier than cthylene, acetylene,
acid species such as acctic acid or hydrogen chloride and aldchydes are
a‘dvanlagcously removed.

Drying of the gas mixture may then be carried out by any known means.
Preferably, drying is carned out by cooling at the end of a compression of the
gases and/or by adsorption on a solid desiccant such as a molecular sieve,
alumina or lime. | |

The washing step, when it takes place, and the drying step may take place
in any order. Thus, it is-possible to wash and then dry the gas mixture or to dry it
and then wash it. Preferably, said gas mixture obtained in step a) is washed then
it is dried, thus producing a dry gas mixture.

After step b), the amount of water in the dry gas mixturc 1s advantageously
less than or equal to S00 ppm, preferably less than or cqual to 10 ppm and
parlipularly preferably less than or equal to | ppm by volume.

An additional purification step, preferably a chemical purification step, of
the dry gas mixture may be envisaged before it enters into the chlorination

reactor in order to remove any compound that is not desired in the chlorination.
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This may be the case for acctylene, for example, formed during step a) but also
for oxygen which is undesired when in excess.

The acetytene may advantageously be removed via a hydrogenation,
preferably by means of the hydrogen present in the mixture.

This step must take placc at the latest just before the chlorination step. It

- may take place between step b) and step ¢), during step ¢) or just before step d}.

Preferably, it takes place between step b) and step c).

After step b) defined above, and the optional additionafl purification slep,
said dry gas mixture is subjected 1o step c¢) of absorption A1 which consists of
separating said gas mixture into a fraction enriched with the compounds that are

“lighter than ethylene containing some of the cthylene (fraction A) and into a

fraction F1. 4 ,

Thus, the dry gas mixture is subjected to an absorption step Al in which
said stream is preferably brought into contact with a washing agent containing
DCE.

The expression "washing agent containing DCE" or more simply "washing

~agent" 1s understood to mean a composition in which the DCE is present in the

liquid state.
The washing agent that can be used for the absorption step Al therefore
advantageously contlains DCE in the liquid state. The presence, in said washing

‘agenl, of other compounds is not at all excluded from the scope of the invention.

However, it is preferred that the washing agent contains at least 50 vol% of DCE,
more particularly at least 80 vol% and most particularly preferably at least
95 vol%.

The washing agent used for the absorption step Al may be composed of
fresh washing agent of any origin, for example crude DCE exiting the
chlorination unit, crude DCE exiting the oxychlorination unit or a mixture of the
two which has not been purified. [t may also be composed of said DCE tha has
been previously purified or all-or part of fraction F3 recovered during the
desorption step D of the process according to the invention optionally containing
the DCE formed in the chlorination reactor and extracted 1in the desorption step,
after an optional additional treatment making it possible to reduce the
concentration, in fraction F3, of the compounds that are heavier than cthane, as
explaincd below, optionally with the addition of fresh washing agent.

Preferably, thc washing agent used {or the absorption step Al is composed
of all or part of fraction F3 recovered during the desorption step D of the process

A
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according to the invention opticnally containing the DCE formed in the
chiorination reactor and extracted in the desorption step, after the
abovementioned optional treatment, optionally with the addition of fresh
washing agent. In the case where the DCE formed in the chlorination reactor is
isolated from the stream of products derived from the chlorination reactor at the
chlorination outlet, in a particularly preferred manner, the washing agent used for
the absorption step Al is composed of all or part of raction F3 recovered during
the desorption step D of the process according to the invention, after the
abovementioned optional treatment, with the addition of fresh washing agent (1o
compensate for losscs ofwashing agent during the absorplibn and desorption '
steps).

The abovementioned optiona! additional treatment making it possible to
reduce the concentration, in fraction F3, of the compounds that arc heavier than
cthane, preferably of the compounds comprising at least 3 carbon atoms, may be
a step of desorbing the compounds that arc heavier than cthane and lighter than
fraction F3 or a step of distilling fraction F3. Preferably, it consists of desorbing
the compounds that are heavier than cthane and lighter than [raction F3.
Preferably, this tr'c%atmcm of fraction F3 takes place.

An essential advantage lies in the fact that the presence of this DCE is in
no way troublesome, as it is the compound mainly formed during the
oxychlorination or chlorination. 7

The ratio between the respective throughputs of washing agent and
ethylene to be extracted from the dry gas mixture is not critical and can vary to a
large extent. It is in practice only himited by the cost 6Fregencrating the washing
agent. In gencral, the throughput of washing agent 1s at least 1, preferably at least
5 and particularly preferably at least 10 tonnes per tonne of dry gas mixture. In
general, the throughput of washing agent is at most 100, preferably at most 50
and particularly preferably at most 25 tonnes per tonne of ethylene and ethane 1o
be extracted from the dry gas mixture. '

The absorption step Al is advantageously carricd out using an absorber
such as, for example, a climbing (ilm or falling film absorber or an absorption
column chosen [rom plate columns, columns with random packing, columns
with structured packing, columns combining onc or more of the aforementioned
internals and spray columns. The absorption step Al is preferably carried out
using an absorption column and particularly preferably usin{g a plate absorption

column.
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The absorption column is advantageously cquipped with associated
accessories such as, for example, at least one condenser or chiller that is internal
or external to the column,

The abovenigntioned absorption step Al is advantageously carried out at a
pressure of at least 15, preferably of at least 20 and particularly preferably of at
least 25 bar absoiute. The absorption step Al i1s advantageously carried out at a
pressure of at most 40, preferably of at most 35 and particularly preferably of at
most 30 bar absolute.

The temperature at which the absorption step Al is carried out is
advantageously at least -10, preferably at least 0 and particularly preferably at
least 10°C at the top of the absorber or absorption column. It is advantageously
at most 60, preferably at most 50 and particularly prefcrably at most 40°C at the
top of the absorber or absorption column.

The temperature at the bottom of the absorber or absorption column is at
least 0, preferably at least 10 and particularly preferably at Ieast 20°C. 1t is
advantageously at most 70, preferably at most 60 and particularly preferably at
most 50°C.

Step ¢) of absorption Al consists of separating said gas mixture into a
fraction enriched with the compounds that are lighter than cthylene containing
some of the ethylene ([raction A) and into a fraction F1.

Fraction A is cariched with the compounds that arc lighter than ethylenc.
These compounds are generally methane, nitrogen, oxygen, hydrogen and carbon
monoxide. '

Advanlageops]y, fraction A contains at feast 70%, prefcrably at least 80%

. and particularly pxiefcrably at lcast 85% by weight of the compounds that are

lighter than ethylene contained in the dry gas mixture. Advantageously, fraction
A coniains at most 99.99%, preferably at most 99.95% and particularly
preferably at most 99.9% by we'ighl of the compounds that are lighlef than
cthylene contained in the dry gas mixture. ’

Fraction A is characterized by an acetylenc content that is advantageously
less than or equﬁl to 0.01%, preferably less than or equal to 0.005% and
particularly preferably less than or equal to 0.001% by volume relative to the
total volume of fraction A.

Advantagcously, fraction A contains at most 20%, preferably at most 10%
and particularly precferably at most 5% of cthane relative (o the total volume of
fraction A.
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Fraction A is characterized by a content of compounds comprising at least
3 carbon atoms that is advantageously less than or equal to 0.01%, preferably
less than or equal to 0.005% and particularly preferably less than or equal to
0.001% by volume relative to the total volume of fraction A.
Fraction A is characterized by a content of sulphur compounds that is
advantageously less than or equal to 0.005%, preferably less than or cqual to

0.002% and particularly preferably less than or equal to 0. 001% by volume

relative to the total volume of fraction A.

Fraction A conlains at least 10%, preferably at least 2()% and particularly
preferably at least 40% of the ethylenc contained in the dry gas mixture. Fraction
A advantageously icontains at most 90%, preferably at'most 80% and particularly
preferably at most 60% of the ethylene contained in the dry gas mixture.

Advantageously, fraction F1 contains at most 30%, prel'erably at most 20%
and particularly preferably at most 15% of the compounds that are lighter than
cthylene contained in the dry gas mixture.

" Fraction F1 advantagcously contains at least 0,1%, preferably at least .3%
and particularly preferably at least 0.5% by weight of ethylene relative to the
total weight of {raction F1. Fraction Fi preferably contains at most 20%,
preferably at most 15% and particularly preferably at most 12% by weight of
ethylene relative (o the total weight of fraction F1.

Fraction F1 advantageously contains at least 0.3%, preferably at least 0.8%
and particularly preferably at least 1% by weight of ¢thanc relative to the total
weight of fraction F1. Fraction F1 advantageously contains at most 25%,
preferably at most 20%, particularly prefcrably at most 18% by weight of cthanc
relative to the total weight of fraction F1.

Fraction F1 is characterized, in addition, by an acetylene content that is
advantageously less than or cqual to 0.1%, pre['crably.less l‘hkan or equal to 0.05%
and particularly preferably less than or equal to 0.01% by wéight relative to the
total weight of fraction F1.

Fraction F1 is characterized by a content of compounds comprising at least
3 carbon atoms that is advantageously less than or equal to 1%, preferably less
than or equal to 0.5% and particularly preferably less.than or cqual to 0.1% by
weight relative to the total weight of fraction F1.

Fraction F1 is characterized by a content of sulphur compounds that is
advantageously less than or equal to 0.005%, preferably less than or equal to

14
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0.002% and particularly preferably less than or equal to 0.001% by weight
relative o the total weight of fraction FI.
According 1o step d) of the process according (o the invention, fraction A is

conveyed to a chlorination reactor in which most of the ethylene present in

~fraction A is converled into 1,2-dichloroethane and the 1,2-dichloroethane

obtained is optionally separated {rom the stream of products derived from the
chlorination reactor.

The chlornation reaction is advantageously carried out in a liquid phase
(preferably mainly DCE) containing a dissolved catalyst such as FeCl; or another
Lewis acid. It is possible to advantageously combinc this catalyst with
cocatalysts such as alkali metal chlorides. A pair which has given good results is
the complex of FeCls with LiCl (lithium tetrachloroferrate —as described in
Patent Application NL 6901398).

The amounts of FeCl; advantageously used arc around 1 to 30 g of FeCl;
per kg of liquid stock. The molar ratio of FeCly to LiCl is advantageously around
0.5102.

. In addition, the chlorination process is preferably performed in a
chlorinated organic liquid medium. More preferably, this chlorinated organic
liquid medium, also called liquid stock, is mainly composed of DCE.

The chlorination process according to the invention is advantageously
carricd out at temperatures between 30 and 150°C. Good results have been
oblained regardless of the pressure both at a temperature below the boiling point
(chlorination under subcooled conditions) and at the boiling point itself
(chlorination on boiling).

When the chlorination process according to the invention is a chlorination
process under subcooled conditions, it gave good results by operating at a
temperature which was advantageously greater than or equal to 50°C and
preferably greater than or equal to 60°C, but advantagcously less than or cqual to
80°C and preferably less than or equal to 70°C, and with a pressure in the gas -
phase advantageously greater than or equal to | and preferably greater than or
cqual to 1.1 bar absolute, but advantageously less than or equal to 30, preferably
less than or equal 10 25 and particularly preferably less than or equal to 20 bar
absolute.

A process for chlorination at boiling point is particularly preferred, which
makes it possiblc,fwherc appropriate, to uscfully recover the heat of reaction. In

this case, the reaction advantageously takes place at a temperature greater than or

il
1

#
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equal to 60°C, preferably greater than or equal to 70°C and particularly
prefcrably greater than or equal to 85°C, but advantageously' [ess than or equal (o
150°C and preferably less than or equal to 135°C, and with a pressure in the gas
phase advantagcously greater than or cqual to 0.2, preferably greater than or
equal to 0.5, particularly preferably greater than or cqual to 1.1 and more
particularly prefcrillb]y greater than or equal to 1.3 bar absolule, but
advantagéously less than or equal to 20 and preferably less than or equal to
15 bar absolute.

The chlorination process may also be a hybrid loop-cooled process for
chlorination at boiling point. The expression "hybrid Ioop-coéled process for
chlorination at boiling point" is understood to mean a process in which cooling

‘of the reaction medium is carried out, for cxample by means of an exchanger

immersed in the rcéclion medium or by a loop circulating in an exchanger, while
producing in the gaseous phase at Icast the amount of DCE formed.
Advantageously, the reaction lcnﬂperalure and pressure are adjusted for the DCE
produced to exit in the gas phase and for the remainder of the heat from the |
reaction medium to be removed by means of the exchange surface.

-Fraction A containing the ethyfcnc and also the chlorine (itself pure or
diluted) may be introduced, together or separately, into the reaction medium by
any known device. A separate introduction of fraction A may be advantageous in
order to increase its partial pressure and to faciliate its dissolution which ofien
constitutes a limiting step of the process.

The chlorine is added in a sufficient amount to convert most of the
cthylene and without requiring the addition of an excess of unconverted chlorine.
The chlorine/ethylene ratio used is preferably between 1.2 and 0.8 and |
particularly pre[’er{ably between [.5 and 0.95 mol/mol.

The chloripatcd products obtained mainly contain DCE and also small
amounts of by-products such as 1,1,2-trichloroethane or small amounts of ethane
or methane chlorination products.

The separation of the DCE obtained from the stream of products derived
from the chlorination reactor is optional. In certain cases it may be advantageous
not to isolate the DCE formed in the chlorination reactor from the stream of
products derived from the chlorination reactor, especially when step ¢) takes
place. Preferably however, the DCE formed in the chlorination reactor is isolated

from the stream of products derived from the chlorination reactor.
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When it takes place, the separation of the DCE obtained {rom the stream of
products derived from the chlorination reactor is carried out according 1o known
methods and in general makes it possible to exploit the heat of the chlorination
reaction. It is then preferably carried out by condensation and gas/liquid
scparation. |

- According to the optional step ¢) of the process according to the invention,
the stream of products derived {rom the chlorination rcactor,-: from which the
1,2-dichloroethanc has optionally becn extracted, is optionally subjected to an
absorption A2 which consists of separating said stream into a fraction enriched
with ethane F2 which is then reconveyed to fraction F1 and into a fraction
enriched with compounds that are lighter than ethane F2'.

‘Thus, the stream of products derived from the chlorination reactor, (rom
which the I,2-dichloroethane has optionally been extracted, is subjected to an
absorption step A2 in which said stream 1s preferably brought into contact with a
washing agent containing DCE.

The washing agent that can be used for the absorption step A2 therefore
advantageously contains DCE in the liquid state. The presence, in said washing
agent, of other compounds is not at all excluded from the scope of the invention.
However, it 1s preferred that the washing agent contain at least 50 vol% of DCE,
more particularly at least 80 vol% and most particularly preferably at least

95 vol%.

The washing agent used for the absorption step A2 may be composed of. -
fresh washing agent of any origin, for example crude DCE cxiting the
chlorination unit, crude DCE exiting the oxychlorination unit or a mixture of the
two which has not been purified. It may also be composed of said DCE that has
been previously purified or of all or part of fraction F3 recovered during the
desorption step D of the process according 1o the invention (;plionally conlaining
the DCE formed in the chlorination reactor and extracted in ;the desorption step,
after an optional t'(ealment making it possible to reduce the concentration, in
DCE, of the compounds that arc heavier than cthane as explained below in the
description of step ¢), optionally with the addition of fresh washing agent.

Preferably, l:he washing agent used for the absorplion step A2 is composed
of all or part of fraction F3 recovered during the desorption step D of the process
according to the invention optionally containing the DCE formed in the
chiorination reactor and extracted in the desorption step, after the

abovementioned optional treatment, optionally with the addition of fresh

+
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washing agent. In the case where the DCE formed in the chlorination reaction is
isolated from the stream of products derived from the chlorination reaction at the
chlorination outlet, in a particularly preferred manner, the washing agent used for
the absorption step A2 is composed of all or part of fraction F3 recovered during
the desorption step D of the process according to the invention, after the
aforementioned optional treatment, with the addition of fresh washing agent (to
compensate for losses of washing agent during the absorption and desorption
steps). '

An essential advantage lies in the fact that the presence of this DCE is not
at all troublesone, as it is the compound mainly formed during the
oxychlorination or chlorination.

. The ratio between the respective throughputs of washing agent and cthane
(o be extracted from the stream of products derived from the chlorination reactor,
from which the 1,2-dichlorocthane has optionally been extracted, is not criuical
and may vary to a large extent. It is in practice limited only by the cost of
regenerating the washing égem. In general, the throughput of washing agent is at
least one 1, preferably at lcast 5 and particularly preferably at least 10 tonnes per
tonne of the suni of ethane and the compounds that are lighter than ethane
contained in the stream of products derived from the chlorination reactor, from
which the DCE has optionally been extracted. In general, the throughput of
washing agent is at most 100, preferably at most 50 and particularly prefcrably at
most 25 tonnes per tonne of ethane contained in the stream of products derived
from the chlorination reactor, from which the 1,2-dichloroethanc has optionally
been extracted.

The absorption’step A2 is advantageously carried out by means of an
absorber such as, for example, a falling or rising film absorber or an absorption
column chosen from plate columns, columns with random packing, columns
with structured packing, columns combining one or morc of the aforementioned
internals and spray columns. The absorption step A2 is preferably carricd out by
means of an absorption column and particularly preferably by means of a plate
absorption column.

‘The absorption column is advantageously equipped with associated
accessories such as, for example, at least one condenser or chiller that is internal
or external to the column.

The aforementioned absorption step A2 is advantageously carried out at a
pressure of at least 6, preferably at least 8 and particularly pf'c[’erab]y at least

:
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10 bar absolute. The absorption step A2 is advamagebusly carried out at a
pressure of at most 40, preferably at most 35 and particularly prefcrably at most
30 bar absolute. | ‘ '

" The temperature at which the absorption step A2 is carried out is
advantageously at least -10, preferably at least 0 and particularly at least 10°C at
the top of the absorber or absorption column, It is advantageously at most 60,
preferably at most'SO and particularly preferably at most 40°C at the top of the
absorber or absorption column. ‘

The temperature at the bottom of the absorber or absorption column is at
least 0, preferably at least 10 and particularly preferably at least 20°C. It is
advantageously at most 70, preferably at most 60 and particularly preferably al
most 50°C.

The optional step ¢) of absorption A2 consists of scparating the stream of
prddilcls derived from the chlorination reactor, from which the
1,2-dichlorocthanc has optionally been extracted, into a fraction enriched with
ethane F2 which is then reconveyed to fraction Fl and into a fraction enriched
with compounds that are highter than ethane F2°.

Fraction F2’ is enriched with the compounds that are lighter than ethanc.
The compounds that are lighter than cthane are generally ethylcne, methane,
nitrogen, oxygen, hydrogen and carbon monoxide.

Advantageously, fraction F2’ contains at least 80%, preferably at Icast 85%
and particularly preferably at least 90% by weight of compounds that are lighlér
than ethane contained in the stream of products derived from the chlorination
reactor subjected io step ¢).

Advantageously, fraction F2' contains at most 99.99%, prefcrably at most
99.95% and parliclularly preferably at most 99.9% by weight of compounds that
arc lighter than ethane present in the stream of products subjected to step c).

Advantageously, fraction F2’ contains at most 20%, preferably at most
12% and particularly preferably at most 8% of the ethane contained in the stream
of products subjected to step e).

Advantageously, {raction F2’ contains at most 20%, prcferably at most
15% and particularly preferably at most 10% of the compounds that are lighter
than ethylenc contained in the stream of products subjected to step e).

The fraction cnriched with cthane F2 advantageously contains at most
0.01%, preferably at most 0.007% and particularly preferably at most 0.005% by
weight of hydrogen relative to the total weight of fraction F2.
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Fraction F2 advantageousty contains at Icast 0.1%, preferably 0.3% and
particularly preferably at icast 0.5% by weight of ethane relative (o the (otal
weight of fraction F2. Fraction F2 advantageously contains at most 25%,
preferably at most 20% and particularly preferably at most 18% by weight of’
ethane relative (o the total weight of [raction F2.

Fraction F2 is characterized, in addition, by an acctylene content that is
advantageously less than or equal 1o 0.1%, preferably less than or équal to 0.05%
and particularly preferably less than or equal to 0.01% by wecight relative 1o the

‘total weight of fraction F2.

Fraction F2 is characterized by a content of compoundé comprising at least
3 carbon atoms that is advantageously less than or equal to 1%, preferably less
than or equal to 0.5% and parﬁcularly preferably less than or equal to 0. 1% by
weight relative to.the total weight of fraction F2.

Fraction F2 |s characterized by a content of sulphur compounds that is
advantageously less than or equal to 0.005%, preferably less than or equal to
0.002% and particularly preferably less than or equal to 0.001% by weight
relative to the total weight of fraction F2.

Fraction F2’ recovered afler sfcp ¢) is advantageously developed as a [uel.
Thus, it may be developed as a fuel in the DCE pyrolysis step or in the ODH step
a). '

According 1o step f) of the process according to the invention, fraction F1l,
optionally containing fraction F2 recovered in step €) of absorption A2, is
subjected to a desorption D which consists of éeparaling fraction Fl into a
fraction enriched with ethylene (fraction B) and into a fraction F3, optionally
containing the DCE formed in the chlorination reactor then extracted, if it has not
previously been extracted, which is recycled to at least one of the optional
absorption steps after an additional treatment intended to reduce the
concentration of the compounds that are heavier than ethane in fraction F3.

The desorption step 1s advantageously a desorption s_lép in which fraction
B is extracted frorh the washing agent. ]

The washing agent recovered afler the desorption stcp‘optionally
containing the DCE formed in the chlorination reactor then extracted may be
removed, completely or partly conveyed to the oxychlorination sector where the
DCE comes togclher with the DCE formed in the oxychlorination reactor, or
completely or partly reconveyed to one of the absorption steps of the process
according to the invention, optionally after the previously mentioned treatment

20
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(step c)), with the bplional addition of {resh washing agent. Preferably, the
washing agent recovered alter the desorption step is reconveyed to one of the
absorption steps of the process according to the invention, alter the
abovementioned optional treatment, with optional addition of [resh washing
agent, or to the oxychlorination sector. In the case where the DCE formed in the
chlorination reactor is isolated from the stream of products derived from the
chlorination reéclor at the chlorination outlet, in a particularly preferred manner,
the washing agent recovered after the desorption siep is completely or partly
reconveyed to onc of the absorption steps of the process according to the -
invention, after the abovementioned optional treatment, with addition of fresh
washing agent. » '

The dcsorption step is advantageously carried out by mcans of a desorber
such as, for example, a climbing film or falling film desorber, a reboiler or a
desorption column chosen from plate columns, columns with random packing,
columns with structured packing, columns combining one or more of the |
aforementioned internals and spray columns. The desorption step is preferably
carried out by means of a desorption column and particularl)} preferably by
mcans of a plate desorption column.

The desorption column is advantageously equipped with associated
accessories such afs, for example, at least one condenser or one chiller that is
internal or external to the column and at least one reboiler.

The desorption step is advantageously carried out at a pressure of at least 1,

'prcfcrably at least 2 and particularly preferably at least 3 bar absolute. The

dcsorption step is advantageously carried out at a pressure of at most 20,

preferably at most 15 and particularly preferably at most 10 bar absolute.

The temperature at which the desorption step is carried out is
advantagcously chosen so that more than 90%, preferably more than 95% of the
cthylenc and ethanc contained in fraction F1 optionally containing [raction F2
are found in fraction B. The temperature at which the desorption step is carried
out is advanlageouély at least -10, preferably at least 0 and particularly -
preferably at least 10°C at the top of the desorber or desorption column. It is
advantageously at most 60, preferably at most 50 and particularly preferably at
most 40°C at the top of the desorber or desorption column.

The temperature at the bottom of the desorber or dcso%ption column is at
least 60, preferably at least 80 and particularly, preferably atlcast 100°C. It is
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advantageously at most 200, preferably at most 160 and particularly preferably at
most 150°C. ( |

The desorption step f) consists of separating fraction F 1, optionally
containing fraction F2 recovered in step ¢} of absorption A2-, into a fraction B
which is a fraction enriched with ethylene and into a fraction F3 optional]ly
containing the DCE formed in the chlorination reactor then extracted, if it has not
previously been extracted, which is recycled to at least one of the absorption
steps, optionally afler an additional treatment intended to remove the compounds
that are heavicr than ethane. '

Advantageously, fraction B contains at most 1%, preferably at most 0.5%
and particularly preferably at most 0.2% by volume of hydrogen relative to the
total volume of [raction B.

Fraction B is characterized by an ethylene content that is advantageously
greater than or cqual to 2%, preferably greater than or equal to 3% and
particularly preferably greater than or equal to 4% by volume relative to the total
volume of fraction B. . | '

Fraction B is characterized by an cthane content that is advamageoﬁsiy less
than or equal to 98%, preferably less than or equal to 97% and particularly
preferably less than or equal to 96% by volume rclative to the total volume of
fraction B.

Fraction B advantageously contains at most 0.01%, preferably at most
0.005% and parlic;u_]ariy preferably at most 0.001% of compounds comprising at
lcast 3 carbon atoms relative to the total volume of fraction B. _

Fraction B is characterized, in addition, by an acetylene content that is
advantagecously less than or cqual to 0.1%, preferably less than or équal to 0.05%
and particularly preferably less than or equal to 0.01% by volume relative to the
tota) volume of fraction B. .

~ Fraction B is characterized by a content of sulphur compounds that is
advantageously less than or equal to 0.005%, preferably.lcss than or equal to
0.002% and particularly preferably less than or cqual to 0.001% by volume
rclative to the total volume of fraction B, ' | ‘

Advantageously, fraction F3 contains at least 80%, preferably at least 85%
and particularly preferably at least 90% by weight of the compounds that are

heavier than ethane contained in fraction F1 optionally containing fraction F2.
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Advantageously, fraction F3 contains at most 0.5%, prefcrably at most
0.3% and particularly preferably at most 0.1% by wci'ght of cthane relative to the
total weight of fraction F3.

Advantageously, fraction F3 contains at most 0.3%, preferably at most
0.1% and particularly preferably at most 0.05% by weight of cthylene relative to
the total of weight of fraction F3.

According to step g) of the process according to the invention, {raction B is
conveyed Lo an oxychlorination reactor in which most of the ethylene present in
fraction B is converted into |,2-dichloroethane, the 1,2-dichlorocthane obtained
is separated from the stream of products derived from the oxychlorination rcactor
and it is optionally added to the DCE formed in the chlorination reactor.

The oxychlorination reaction is advantageously carried out in the presence
of a catalyst comprising active elements, including copper, deposited on an inert
support. The inert support is advantageously chosen from alumina, silica gels,
mixcd oxides, clays and other supports of natural origin. Alumina constitutes a
preferred inert support.

Catalysts comprising active elements which are advaniagcoUsly al feast 2
in number, onc of which is copper, arc preferred. Among the active clements
other than copper, mention may be made of alkali metals, alkaline-carth metals,
rarc-carth metals and metals from the group composed of ruthenium, rhodium,
palladium, osmium, indium, platinum and gold. The catalysts containing the
following active elements are particularly advantageous:
copper/magnesiunypotassium, copper/magnesium/sodiunt,
copper/magnesiunylithium, copper/magnesium/cacsium,
copper/magnesium/sodiuny/lithium, copper/magnesium/potassiunylithium and
copper/magnesium/cacsiuny/lithium, cbpper/magnesium/sodium/potassium,
copper/magnesiuny/sedium/cacsium and éopper/magncsium/’polassium/cacsium,
The catalysts described in Patent Applications EP-A 255 156, EP-A 494 474,
EP-A-657 212 and EP-A 657 213, incorporated by reference, are most
particularly preferred. "

The copper content, calculaled in metal form, is advamagcously between
30 and 90 g/kg, prcfcrably between 40 and 80 g/kg and particularly preferably
between 50 and 70 g/kg of the catalyst.

The magnesium content, calculated in metal form, is advantageously
between 10 and 30 g/kg, preferably between 12 and 25 g/kg and particularly
preferably between 15 and 20 g/kg of the catalyst.
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The alkah metal content, calculated in metal form, is advantageously
between 0.1 and 30 g/kg, preferably between 0.5 and 20 g/kg and particularly
preferably between 1 and 15 g/kg of the catalyst. ‘

The Cu/Mg/alkali metal(s) atomic ratios are advantageously 1/0.1-2/0.05-
2, preferably 1/0.2-1.5/0.1-1.5 and particutarly preferably 1/0.5-1/0.15-1.

Catalysts having a specific surface area measured accerding to the BET
method with nitrogen advantageously comprised between 25 m’/g and 300 m*/g,
preferably between 50 and 200 m*/g and particularly preferably between 75 and
175 m*/g, are particularly advantageous.

The catalysts may be used in a fixed bed or in a fluidized bed. This second
option is preferred. The oxychlorination process is operated under the range of
conditions usually recommended for this reaction. The temperature is
advantageously between 150 and 300°C, preferably between-200 and 275°C and
mosl preferably from 215 to 255°C. The pressure is advantageously greater than
atmospheric pressure. Values between 2 and. 10 bar absolute have given good
results. The range between 4 and 7 bar absolute is preferred. This pressure may
usefully be adjuslpd 10 attain an optimum residence time in the reactor and to
keep a constant rate of passage for various speeds ol operation. The usual
residence times range from | (o 60 s and preferably from 10 to 40 s,

The source of oxygen for this oxychlorination may be air, pure oxygen or a
mixture thereof, preferably pure oxygen. The latier solution, which allows casy
recycling of the uniconverted reactants, is preferred. :

The reactants may be introduced into the bed by any known device. It is
generally advantageous 1o introduce the oxygen separately from the other
reactants for safely reasons. These safety reasons also require keeping the gas
mixture leaving the reactor or recycled thereto outside the limits of
inflammability at the pressures and temperatures in question. It is preferable o

maaintain a so-called rich mixture, that is 0 say containing too little oxygen

- relative to the fuel to ignite. In this regard, the abundant presence (> 2 vol%,

preferably > 5 vol%) of hydrogen would constitute a disadvantage given the
wide inflammability range of this compound.

The hydrogen chloride/oxygen ratio used is advantageously between 3 and
6 mol/mol. The ethylene/hydrogen chloride ratio is advantageously between 0.4
and (4.6 mol/mol.

The chlorinated products obtained mainly contain DCE and also small
amounts ofby-producls such as 1,1,2-trichlorocthanc,

24
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According to step g) of the process according to the invention, the DCE
obtained is separated from the stream of products derived [rom the
oxychlorination reactor and is optionally added to the DCE f{ormed in the
chlorination reactor. : |

The scparation of the DCE obtained from the stream of products derived

“from the oxychlorination reactor is carried out according to known methods. It is

preferably carried out first by condensation. The heat of the oxychlorination
reactor is gencrally' recovered in the vapour state which may be used for the
separations or for imy other use.

After exiting from the oxychlorination reactor, the stream of products
derived from the reactor, from which the DCE has been extracted, is also
advantageously washed to recover the unconverted HCI. This washing operation
is advantageously an alkaline washing step. It is preferably followed by a
gas/liquid separation step which makes it possible to recover the DCE formed in
liquid form and finally to dry the DCE. The gases optionally recycled to the
ODH are dried by cooling. ‘

The expression "is oplional-ly added to the DCE formed in the chlorination
reactor” is understood 1o mean that if the DCE formed in the chlorination reactor
is isolated from the stream of products derived from this reactor, on exiting the
chlorination reactor or afler the desorption step D, the DCE lormed in the
oxychlorination reactor may or may not be added thereto. Preferably, it is added
thereto. 1f on the other hand, this first DCE is not isolated, the DCE isolated from
the stream of products derived from the oxychlorination reactor is ‘
advantageously the only stream of DCE recovered.

According to optional step h) of the process according to the invention, the
strecam of products derived from the oxychlorination reactor, from which the
DCE has been extracted, optionally containing an additional strecam of ethane
previously introduced into one of steps b) to g), is optionally recycled to step a)
after h‘aving been ;oplionally purged of gases and/or after an optional additional
treatment in order to eliminatc the chlorinated products contained thercin.

The stream of products derived {rom the oxychlorination reactor, from
which the DCE has been extracted, may be recycled to step a) or not, during
optional step h}. Preferably, the stream of products derived from the
oxychlorination reactor, from which the DCE has been extracted, is recycled to

step a) during step h).

25
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~An additional stream of cthane introduced previously into one of steps b)
to g) may therefore be found in t_liis stream recycled Lo step h).

Thus, in the particular case where only a lean cthane streani, for example
having 30 or 40 vol% of cthang, is available, it is advantageous 1o inlroduc'e this
stfean1 not into step a) directly but, for example, into the absorption/desorption
step €”) so that the Light gases are extracted therefrom and the residual stream is
recycled to the ODH during step h).

Similarly, in.the parli(:ulér casc where the stream of ethane available is rich
in sulphur compounds, it may be advantageous o introduce this stream not into
step a) directly but, for example, into step b) to remove these troublesome
compounds therefrom; afier having undergone steps c) to g), this stream of
cthanc is then recycled to the ODH during step h). ?

The stream of products derived from the oxychlorination reactor, from
which the DCE has been extracted, is advantageously characterized by an cthanc
content that is greater than or equal to 10%, preferably greater than or equal to
20%, particularly i)referably grealter than or equal to 30% and more particularly

- prelerably greater than or equal to 40% by volume relative to the total volume of

said stream. ,

~ The stream of products derived [rom the oxychlorination reactor, from
which the DCE has been removed, is advantageously characterized by an ethane
content that is less than or equal to 90%, preferably less than or equal to 85%,
and particularly preferably less than or cqual to 80% 'by volume relative to the
total volume of said stream. ' ' 7

The strcam of products derived from the oxychlorination reactor, from
which the DCE has been extracted, is advantageously characterized by an
ethylene content that is less than or equal to 10%, preferably less than or equal to
5% and particularly preferably less than or equal to 2% by volume relative to the
total volume of said stream.

The stream of products derived from the oxychlorination reactor, from
which the DCE has been extracted, is advantageously characterized by a
hydrogen content that is less than or equal to 10%, preferably less than or equal
1o 5% and particularly preferably less than or equal to 2% bi/ volume relative to-
the total volume o.f said stream,

~ The stream of products derived from the oxychlorination reactor, from
which the DCE has been extracted, is advantageously characterized by a carbon
monoxide content that is less than or equal to 20%, preferably less than or equal
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to 15% and particularly preferably less than or equal to 10% by volume relative
to the total volume of said stream.

The stream &f products derived from the oxychlorination rcactor, from
which the DCE has been extracted, is advantageously characterized by a carbon
dioxide content that is less than or equal 10 40%, preferably less than or equal 1o
35% and particularly preferably less than or equal to 30% by volume relative to
the total volume of said stream. '

| The stream of products derived {rom the oxychlorination reactor, from
which the DCE has been extracted, is advantageously characterized by an
oxygen content that is less than or equal to 10%, preferably less than or equal to
5% by volume relative to the total volume of said stream.

According to step h) of the preferred process according to the invention,
the stream of products derived from the oxychlorination reactor, from which the
DCE has been extracted, eptionally containing an additional stream of ethane
previously introduced into onc of steps b) to g), i1s recycled to step a).

The recycling to step a) is in this case performed afler an optional purge
of gases and/or afier an optional additional treatment in order to eliminate the
chlorinated products (notably traces of DCE and/or of other chlorinated products
such as ethylcnc chloride) contained in the considered stream of products. The
additional treatment when it takes place, may be performed by using active
carbon or an adsorbent.

Either the pl_irge of gases or the additional trcatment or both of them may
be performed. More pfef'erably, the stream of products is recycled to step a)
without being purged of gases and without any additional treatment in order 1o
climinate the chlorinated products contained in. _

Indeed, the recycling of this stream of products to the ODH step a) may be
interesting to benefit from the favourable catalytic effect of the chlorinated
products on the ODH reaction.

According to a first preferred mode of the process for the manufacture of
DCE starting from a stream of cthane, step ¢} does not take place.

According (o this first preferred mode, the process according to the
invention is then characterized in that: -

a) the stream of cthane is subjected to a catalytic oxydchydrogenation producing
a gas mixture containing ethylene, unconverted cthanc, water and secondary

constituents;
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said gas mixture is optionally washed and dried thus producing a dry gas
mixure;

after an optional additional purification step, said dry gas’'mixture is subjccted
1o an absorption Al which consists of separating said gas mixture into a
fraction enriched with the compounds that arc lighter than cthylene containing
some of the cthylene ({'raclion' A)and into a fraction F1;

fraction A is conveyed to a chlorination reactor in which most of the ethylene
present in {raction A is converted to 1,2-dichlorocthane and optionally the
I,2-dichlorocthane obtained is separated from the stream of products derived
from the chlorination reactor; '
fraction F1 is subjected to a desorption D which consists of separating
fraction F1 into a fraction enriched with ethylene (fraction B) and into a
fraction F3 which, after an additional treatment intended to reduce the
concentration of the Conlpohnds that are heavier than ethane in fraction F3, is
recycled to the absorption Al;

[raction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the
cthylene present in fraction B is converted into 1,2-dichlorocthane, the 1,2-
dichlorocthane obtained is separated [rom the stream of products derived from
the oxychlorination reactor and is optionally added to the DCE formed in the
chlorination reactor; and

the stream of products derived from the oxychlorination reactor, from which

the 1,2-dichloroethane has been extracted, is recycled to step a).

According to a second preferred mode of the process for the manufacture

of DCE starting [rom a source of ethanc according to the invention, step ¢) takes

place.

According to this sccond preferred mode, the process according 1o the
invention 1s then characterized in that:

the stream of ethane 1s subjected to a catalytic oxydehydrogenation producing
a gas mixture cionlaining ethylene, unconverted cthane, water and secondary
constituents; _

said gas mixture is optionally washed and dricd thus producing a dry gas
mixture;

afler an optional additional purification step, said dry gas mixture is subjected
to an absorption A1l which consists of separating said gas mixture into a
{raction enriched with the compounds that are lighter than cthylenc containing
some of the ethylene (fraction A) and into a fraction F1;
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d) fraction A is conveyed 1o a chlorination reactor in which most of the ethylene

¢)

)

present in fraction A is converted to 1,2-dichloroethanc and the 1,2-
dichloroethanc obtained is separated (rom the stream of products derived from
the chlorination reactor; .

the stream of products derived from the chlornation reactor, from which the
1,2-dichlorocthane has optionally been extracted, is subjected to an absorption
A2 which consists of separating said stream into a fraction enriched with
cthane F2 which is then conveyed back to fraction F1, and into a fraction
cnriched with compounds that are lighter than cthane F27;

fraction F1 is subjected to a desorption D which consists <i)l' scparating

‘fraction F1 into a fraction enriched with cthylene (fraction B) and into a

fraction F3 which, afler an additional treatment intended (o reduce the
concentration of the compounds that arc heavier than cthane in fraction F3, is

recycled to the absorption Al;

g) [raction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the

cthylene prc_:seﬁt in fraction B is converted into 1,2-dichloroethane, the 1,2-
dichlorocthane obtained 1s separated from the stream of products derived from
the oxychlorination reactor and is optionally added to the DCE formed in the

chlorination reactor; and

h) the stream of products.derived from the oxychlorination reactor, from which

the 1,2-dichloroethane has been extracted, is recycled 1o siep a). .

The first preferred mode of the process according to the invention is

. particularly preferred to the second.

The DCE obtained by chlorination and by oxychlorination of cthylenc may

then be converted into VC.

The invention therefore also relates to a process for the manufacture of VC.

To this cffect, the invention relates to a process for the manufacture of VC
characterized in that:

a) a stream of cthanc is subjected to a catalytic oxydchydrogenation producing a

gas mixture containing ethylene, unconverted ethane, water and secondary

constituents;

b) said gas mixture is optionally washed and dried thus producing a dry gas

mixture;

¢) after an optional additional purification step, said dry gas nuxture is subjected

to an absorption Al which consists of separating said gas mixture into a

i
1
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fraction enriched with thc compounds that are lighter than ethylene containing
some of the ethylene (fraction A) and into a (raction F1;

[raction A is coinvcyed 1o a chlorination reactor in which most of the ethylene
present in fraction A is converted to 1,2-dichlorocthanc and optionally the
1,2-dichlorocthane obtained is scparated from the stream of products derived
from the chlorination rcactor; ’ ‘

optionally the stream of products derived from the chlorination reactor, from
which the 1,2-dichlorocthane has optionally been extracted, is subjected to an
absorption A2 which consists of separating said stream into a fraction
enriched with ethane F2 which is then conveyed back to fraction F1, and into

“a fraction enriched with compounds that are lighter than cthane F2’;

g)

h)

fraction F1, optionally containing fraction F2 recovered in step ¢) of
absorption A2, is subjected to a desorption D which consists of separating
fraction F1 into a fraction enriched with ethylene (fraction B) and into a
{raction F3, optionally containing the 1,2-dichlorocthane formed in the
chlorination reactor then extracted if it has not been extracted previously,
which is recycled to at least one of the absorption steps, optionally after an
additional treatment intended to reduce the concenlralioniof‘compouhds that
are heavier than cthanc in fraction F3;
fraction B is conveyed 10 an oxychlorination reactor in which most of the
cthylenc present in fraction B is converted into 1,2-dichlorocthane, the 1,2-
dichloroclhancgdbtaincd is separated from the strcam of products derived from
the oxychlorine{tion reactor and is optionally added to the 1,2-dichloroetha‘ne
formed in the chlorination reactor; ‘
the stream of products derived from the oxychlorination reactor, from which
the 1,2-dichloroethane has been extracted, optionally containing an additional
stream of ethane previously introduced in one of steps b) to g), is optionally
recycled to step a} after having been optionally purged of gases and/or after an
optional additional treatment in order to eliminate the chlorinated products
contained therein; and ‘
the 1,2-dichloroethanc obtained is subjected to a pyrolysis thus producing VC.
The particular conditions and preferences defined for the proces‘s'vfor the

manufacture of DCE according to the invention apply to the process for the

manufacture of VC according to the invention.

The condi_lions under which the pyrolysis may be carricd out arc known to

a person skilled in the art. This pyrolysis is advantageously achieved by a -
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‘reaction in the gas phase in a tube furnace. The usual pyrolysis temperatures

cxtend between 400 and 600°C with a preference for the range between 480°C

and 540°C. The residence time is advantageously between 1 and 60 seconds with

a preference for the range of 5 10 25 seconds. The conversion rate of the DCE is

advantageously limited t0 45 to 75% in order to Iimit the formation of by-

products and fouling of the furnace pipes. The following slchs make it possible,
using any known device, to collect the purified VC and the hydrogen chloride to
be upgraded preferably in the oxychlorination. Following purification, the
unconverted DCE is advantageously reconveyed to the pyrolysis furnace.

In addition, _l]ie invention also relates to a process for the manufacture of
PVC. To this'effect, the invention relates to a process for the manufacture of
PVC characterized in that: '

a) a strcam of ethane is subjected to a catalytic oxydehydrogenation producing a

“gas mixture containing cthylene, unconveried cthane, water and secondary |
constituents; ‘ |

b) said gas mixture is optionally washed and dried thus producing a dry gas
mixture; o

¢) after an optional additional purification step, said dry gas mixture is subjected
to an absorption Al which gohsisls of separating said gas mixture into a
[raction enriched with the compounds that are lighter than ethylene containing
some of the cthylene (fraction A} and into a fraction F1;

d) fraction A is conveyed to a chlorination reactor in which most of the cthylene
present in fraction A is converted to 1,2-dichloroethanc and optionally the
1,2-dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived
(rom the chlorination fcaclor; .

¢) optionally the stream of products derived from the chlorination reactor, from
which the 1,2-dichloroethane has optionally been cXtractc!:d, is subjected to an
absorption A2 which consists of separating said stream into a {raction

| cnriched with ethane F2 which is then conveyed back to fraction F1, and into
a fraction cnriched with compounds that are lighter than ethane F2’;

) fraction FI, opiionally containing fraction F2 recovered in step ¢) of

absorption A2, is subjected to a desorption D which consists of separating
fraction F1 into a fraction enriched with cthylenc (fractioﬁ B) and into a
fraction F3, optionally containing the 1,2-dichlorocthane formed in the
chlorination reactor then extracted if it has not been extracled previously,

which is recycled to at least one of the absorption sieps, optionally after an

PCT/EP2007/056264
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additional trcatment intended to reduce the concentration of compounds that
arc heavier than cthanc in fraction F3;

g) fraction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the
cthylene present in fraction B is converted into l,2-dichlo.rocthanc, the 1,2-
dichloroethanc obtained is separated from the strcam of products derived rom
the oxychlorination reactor and is optionally added to the 1,2-dichloroethane
formed in the chlorination reactor;

h) the stream of products derived from the oxychlorination reactor, from which
the 1,2-dichloroethane has been extracted, optionally containing an additional
stream of ethanc previously intreduced in one of steps b) lo g), is optionally
recycled to step &) after having been optionally purged of:gases and/or aficr an
optional additional treatment in order (o eliminate the chlprinated products
contained therein;

i) the 1,2-dichloroethane obtained is subjected to a pyrolysi;‘s thus producing VC;
and

j)} the VC is polymerized to produce PVC.,

' The particular conditions and préfcrenccs defincd for the process for the
manufacturc of DCE and the process for the manufacture of VC according to the
invention apply to the process for the manufacture of PVC according to the
invention. -

The process for the manufacture of PVC may be a bulk, solution or
aqueous dispersion polymerization process, preferably it is an aqueous dispersion
polymerization process.

The expression "aqueous dispersion polymerization” is understood to mcan
radical polymerization in aqueous suspension and also radical polymerization in
aqueous emulsion and polymerization in agueous niicrosuspension.

‘The expression "radical polymerization in aqueous suspension” is
understood to mean any radical polymerization process performed in aqueous
medium in the presence of dispersants and oil-soluble radical initiators.

The expression "radical polymerization in aqueous emulsion" is
understood to mean any radical polymerization process performed in aqueous
mecdium in the presence of emulsifiers and water-soluble radical initiators.

The expression "polymerizdtion in aqueous microsuspension”, also
called polymerization in homogenized aqueous dispersion, is understood to

mean any radical polymerization process in which oil-soluble initiators are

92
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. used and an emulsion of monemer droplets is prepared by virtue of a powerful

mechanical stirring and the presence of emulsifiers. _

In relation to a similarly simplified thermal cracking process, the process
according to the invention making use of an ODH step has the advantage of
combining an endothermic step (ethane converted into ethylene) with an
exothermic water production step, of taking place at a moderatc temperature and
of avoiding having to pfovidé the heat of reaction at a high temperature. -

The process according 1o the invention also has the advantage of making it
possible to recycle the stream ofproducls derived from the oxychlorination, from
which thé DCE has been extracted, to the ODH step, thus ensuring an increased
conversion of cthane into cthylene. Furthermore, given the moderate temperature
of the ODH relative to thermal cracking, even if this recycled stream contains
traces of chlorinated organic products such as DCE, their presence docs not
causc malerial behaviour and corrosion problems as occur in the case of thermal
cracking above 800°C. The presence of chlorinated products may {urthermore be
advantageous in so far as it allows an increasc of the efficiency of the ODH
reaction. ‘ '

The process according to the invention has the advantage of not generating

: o : |
compounds comprising at lcast 3 carbon atoms in troublesome amounts, these

compounds generally being responsible for a certain inhibition during the
pyrolysis of the DCE. This inhibition is duc to the formation of derivatives such
as ],Z-dichloropropa_ne and monochloropropenes. Their aptitude for forming
stable allyl radicals explains their powerful inhibitory effect on the pyrolysis of

DCE which is carried out by the radical route. The formation of these by-

products containing 3 carbon atoms and heavier by-products furthermore
constitutcs an unnccessary consumption of reactants in the oxychlorination and
in the chlorination, or generates costs for destroying them. Furthermore, these
heavy compounds contribute to the soiling of the columns and evaporators.

Since the ODH reaction takes place at a lower temperature than thermal
cracking, the process according to the invention is advantageously 'characlefized,
in addition, by the fact that the formation of heavy compounds by
oligomerization is much lower.

The process according to the invention making use of an ODH step also
has the advantage of limiting the conversion by passing to the ODH without
having to resort 1o expensive separations such as those that require an ethylene
distillation.
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“Another advantage of the process according to the invention is that it
makes it possible to have, on the same industrial site, a completely integrated
process ranging from the hydrocarbon source - namely cthane - up to the
polymer obtained starting from the monomer manufactured. |

The sccond variant of the process according to the invention, according to
which the ODH takes place at temperatures less than or cquafl to 650°C, has the
advantage of gencrating very small amounts of hydrogen, responsible for
numerous drawbacks. s

The first preferred mode of the process according to the invention will now
be illustrated with reference to the drawing accompanying the present
description. This drawing consists of the appended Figure 1, schematically
representing an embodiment of the process for the manufacture of DCE
according to the invention.

A source of ethane | and a source of oxygen 2 are introduced into the
reactor 3 in order o be subjected to an ODH therein. The gas mixture containing
cthylene, unconverted ethane, water and sccondary constituent 4 produced
during the ODH step is subjected to washing and drying in 5 to remove by-
products as well as water (6) therelrom. After an optional additional purification
step, the dry gas mixture formed 7 is then conveyed to an absorption column §
cquipped with a condenscr. Washing agent from the desorption column 9 1s
introduced into the absorption column 8 via the line 10, after having been cooled
and repressurized respectively in the exchangers 11 and 11’ and the pump 12.
Fresh washing agent is added via the line 13 to the washing agent from column 9
and a purge 13bis which conveys the washing agent towards an additional
treatment (not shown) intended to reduce the concentration 6f the compounds
that are heavier than ethane in the washing agent so that it is' then reconveyed to
the line 10. ' :

After passing into column &, the dry gas mixture 7 is s'i!eparalcd into the
fraction 14 exiting from the top of column 8 and into the fraction 15 exiting from
the bottom of column 8. Fraction 14, enriched with the compounds that arc
tighter than ethylene containing some of the ethylenc, is conveyed to a
chlorination sector 16 comprising the chiorination reaétor supplied with chlorine
17 and the cquipment necessary for the scparation of the 1,2-dichlorocthane
formed 18, particularly by condensation and gas/liquid scparation, from the

stream of products derived from the chlorination reactor and eliminating the
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residual gases 18bis non converted in the chlorination, among which hydrogen,
Which may be valorised thermally, chemically or hydraulically.

Fraction 15 comprising DCE enriched with ethylene 1s then introduced into
the desorption column 9 after having been reheated in the exchanger 16,

After passing into the dcsorplion column 9 equipped with a bottom reboiler
and an overhead condenser, [raction 15 is separated into fraction 19 exiting {rom
the top of column 9 and into fraction 20 exiting from the bottom of column 9,
Fraction 19, being characterized by a very low hydrogen content, is conveyed to
the ethylene oxychlorination unit 21 supplied with oxygen 22 and wifh hydrogen
chloride 23. Fraction 20 mainly containing DCE is reconveyed to the column 8
via the line 10 as explained above. The exchangers 1t and 16’ arc coupled
together with a view to saving energy. V ‘

The stream of products 23 derived {rom the oxychlorination reactor is
separated in 21bis in DCE 24 accompanied by liquefied by-products among
which water, by condensation followed by washing and gasf/liquid scparation.
The stream of products 26 derived from the oxychlorination reactor from which
has been extracted the DCE 24 1s then recycled to the reactor 3.

The second'i)referred mode of the process according to the invention will
now be illustrated with reference to the drawing accompanying the present
de'scriptiorn. This drawing consists of the appended Figure 2, schematically
representing-an embodiment of the process for the manufacture of DCE
according to the invention. ,

A source of cthane 1 and a source of oxygen 2 are introduced into the
reactor 3 in order to be subjected to an ODH therein. The gas mixture containing
cthylene, unconverted ethane, water and secondary constituent 4 produced
during the ODH step is subjected to washing and drying in 5 in order 10 remove
by-products as well as water (6) thercfrom. Afier an optional additional
purification step, the dry gas mixture formed 7 is then conveyed o an absorption
column § cquipped with a condenser. Washing agent from the desorption column
9 is introduced into the absorption column § via the linc 10, afier having been
cooled and repressurized respectively in the exchangers 11 and 11° and the pump
12. Fresh washing agent is added via the line 13 to the washing agent from

- column 9 and a purge 13bis which conveys the washing agent Lo an additional

treatment (not shown) intended to reduce the concentration of the compounds
that are heavier than cthane in the washing agent so that it is then reconveyed to
the line 10. -

iz,
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After passing into column 8, the dry gas mixture 7 is s¢parated into the
fraction 14 cxiting from the top of column 8 and into the fraction 15 exiting from

the bottom of column 8. Fraction 14, enriched with the compounds that are

~ lighter than ethylene containing some of the cthylenc, is conveyed to a

chlorination sector 16 comprising the chlorination reactor supplied with chlorinc
17 and the equipment necessary for the separation of the 1,2~dichloroethane
formed 18, particularly by condensation and gas/liquid separation, from the
stream of products derived from the chlorination recactor.

The stream of products 26 derived from the chlorination sector, from
which the 1,2-dichloroethane has been extracted, is conveyed into an absorption
column 27 equipped with a condenser and supplied with washing agent 28 where
it is separated into a fraction enriched with ethane 29 reconveyed to the fraction
15 and into a fraction enriched with compounds that are lighter than ethane 30
which may be valorised thermally, chemically or hydraulically.

Fraction 15 comprising DCE enriched with cthylene is then introduced into
the desorption column 9 after having been reheated in the exchanger 16°.

Afler passing into the desorption column 9 equipped with a bottom reboiler
and an overhead condenser, fraction 15 is separated into fraction 19 exiting from
the top of column 9 and into fraction 20 exiting from the bottom of column 9.
Fraction 19, being characterized by a very low hydrogen content, is conveyed to
the ethylenc oxychiorination unit 21 supplicd with oxygen 22 and with hydrogen
chloride 23. Fraction 20 mainly containing DCE is reconveyed to column 8 via
the line 10 as explained above. The exchangers 11 and 16’ are coupled together
with a view 10 saving energy. ‘

The stream é)f products 25 derived from the oxychlorination reactor is
separated in 21bis in DCE 24 accompanied by liquefied by-products among
which water, by condensation followed by washing and gas/liquid separation.
The stream o f products 31 derived from the oxychlorination reactor from which

has been extracted the DCE 24 is then recycled to the reactor 3,
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t — Process for the manufacture of 1,2-dichloroethane starting from a

strcam of cthanc according to which:

a) the stream of ethane is subjected 10 a catalytic oxydehydrogenation producing
a gas mixture containing ethylene, unconverted cthane, water and secondary

. constituents; '

b) said gas mixture is optionally washed and dried thus producing a dry gas

mixture;

c¢) after an optional additional purification step, said dry gas mixture is subjccted
to an absorption Al which consists of secparating said gas mixture into a
fraction enriched with the compounds that are lighter than cthylene containing

some of the cthylene (fraction A) and into a fraction F1,

d) fraction A 1s conveyed to a chiorination reactor in which most of the ethylene
present in fraction A is converted to 1,2-dichlorocthance and optionally the
1,2-dichloroethane obtained is separated from the strcam of products derived

from the chlorination reactor;

¢) optionally the stream of products derived from the chlorination reactor, from
which the 1,2-dichlorocthane has-optionally been extracted, is subjected to an
absorption A2 which consists of separating said stream into a fraction
enriched with ethane F2 which is then conveyed back to fraction F1, and into
a fraction enriched with compounds that are li'g_hter than ethane F2’;

f) fraction F1, optionally containing fraction F2 recovered m step ¢) of
absorption A2, is subjected to a desorption D which consists ofseparafing
fraction F1 into a fraction enriched with ethylene‘(fracli‘on B) and into a
fraction F3, opliohally containing the 1,2-dichlorocthane formed in the
chlorination reé.ctor then extracted if it has not been extracted previously,
which is recycled to at least one of the absorption steps, optionally after an
additional treatment intended to reduce the concentration of compounds that

are heavicr than ethane in (raction F3;
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g) fraction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the
cthylene present in fraction B is converted into I,2-dichlorocthane, lh'c; 1,2-
dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived from
the oxychlorination reacior and is optionally added to the 1,2-dichlorocthane

formed in the chlorination reactor; and

h} the stream of produbls derived from the oxychlorination reactor, from which
the 1,2-dichloroethane has been extracied, optionally comaininlg an additional
stream of cthanc previously introduced in one of steps b) to g), is optionally
recycled to step a) after having been optionally purged of gases and/or after an

_ opfional treatment in order to climinate the chlorinated products contained

therein.

2 — Process according to Claim.1, characterized in that the source of ethane

H
H

contains at Icast 80 vol% of ethane.

3 — Process according to Claim 1, characterized in that the source of ethanc

contains at least 98 vol% of ethane.

¢
|

4 — Process according to Claim |, characterized in that the catalytic
oxydehydrogenation-from step a) takes place at a temperature less than or equal
to 650°C.

5 — Process according to Claim 1, characterized in that during step b}, said

gas mixture 1s washed then dried, thus producing a dry gas mixture.

6 — Process according to Claim 1, characterized in that during step ¢) of
absorption A1, the dry gas mixturc is brought into contact with a washing agent
containing 1,2-dichloroethane.

7 — Process according 1o Claim 1, characterized in that fraction A contains
al least 70 wt% of the compounds that are lighter than ethylene contained in the
dry gas mixture.

8 — Process according to Claim 1, according 1o which fraction B is

characterized by an cthylene content greater'than or cqual to 2 vol% relative to
. . I
the volume of fraction B. :
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9 — Process according to Claim 1, characterized inthat:step €) does not take

place.

10 — Process for manufacturing vinyl chloride according to which:

a) a stream of cthane is subjected to a catalytic oxydchydrogenation producing a
gas mixture containing cthylene, unconverted cthane, water and secondary

constituents;

b) said gas mixture is optionally washed and dried thus producing a dry gas

mixture;

¢) afler an optional additional purification step, said dry gas mixture is subjected
to an absorption A1 which consists of separating said gas mixture into a
fraction enriched with the compounds that are lighter than ethylene containing

some of the ethylene (fraction A) and into a fraction F1;

d) fraction A is conveyed to a chlorination reactor in which most of the cthylene
present in fraction A is converted to 1,2-dichloroethane and optionally the
1 .2-dichlorocthane obtained is separated from the stream ’ol‘ products derived

from the chlorination reactor;

e) optionally the stream of products derived from the chlorination reactor, from
which the 1,2-dichlorocthanc has optionally been extracted, is subjected to an
absorption A2 which consists of separating said stream into a fraction
enriched with cthane F2 which is then conveyed back to fraction F1, and into

a fraction enriched with compounds that are lighter than ethane F2’;

[) fraction F1, optionally containing fraction F2 recovered in step ¢) of
-absorption A2, is subjected to a desorption D which consists of s'eparaling
[raction F1 into a fraction enriched with ethylene (fraction B) and into a
fraction F3, optionally containing the 1,2-dichloroethane formed in the
chlorination reactor ihcn extracted if it has not been extracted previously,
which is recycled to at least one of the absorption steps, optionally after an
additional treatment intended to reduce the concentration of compounds that

are heavier than ethane in fraction F3;

g) [raction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the

cthylene present in {raction B is converted into 1,2-dichloroethane, the 1,2-
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dichloroethane obtained is scparated from the stream of products derived from
the oxychlorination rcactor and is optionally added to the |,2-dichlorocthane

formed in the chlorination reactor;

the stream of products derived from the exychlorination reactor, from which
the 1,2-dichlorocthane has been extracted, optionally containing an additional
stream of cthane previously introduced in one of steps b) to g), is optionally
recycled to step a) after having been optionally purged of gases and/or afier an

optional treatment in order to eliminate the chlorinated products contained

" therein; and

b)

c)

the 1,2-dichlorgethanc obtained is subjected to a pyrolysis thus producing VC.
11 = Process for the manufacture of polyvinyl chloride accord'mg to which:

a stream of ethane is subjected to a catalytic oxydchydrogenation producing a
gas mixture containing ethylene, unconverted cthane; water and secondary

constituents;

said gas mixture is optionally washed and dried thus producing a dry gas

mixture;

alter an optional additional purilication step, said dry gas mixture is subjected
to-an absorption Al which consists of separating said gas mixture into a
fraction enriched with the compounds that are lighter than ethylene containing

some of the cthylene (fraction A) and into a fraction F1;

d)

fraction A is conveyed to a chlorination reactor in which most of the ethylene

present in {raction A is converted to 1,2-dichlorocthane and optionally the

" 1,2-dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived

¢)

from the chlorination reactor;

optionally the stream of products derived from the chlorination reactor, from
which the l,Z-dichloroclhane has optionally been cxtracted, is subjected to an
absorption A2 which consists of separaling said stream into a fraction

enriched with cthane F2 which is then conveyed back to fraction F1, and into

a fraction enriched with compounds that are lighter than ethane F27;
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fraction F1, optionally containing {raction F2 rccovered in step ¢) of
absorption A2, is subjected to a desorption D which consists of séparaling
fraction F1 into a fraction enriched with cthylenc (fraction B) and into a
fraction F3, optionally containing the 1,2-dichlorocthane formed in the
chlorination reactor then extracted il it has not been extracted previously,
which is recycled (o al least one of the abserption steps, optionally after an
additional trcatment intended to reduce the concentration of compounds that

arc heavier than ethane in [raction F3;

fraction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the
ethylene present in [raction B is converted into 1,2-dichlorocthane, the 1,2-
dichloroethane obtained is separated {rom the stream of products derived from
the oxychlorination reactor and is optionally added to the} ! ,2-dichloroéthane

_formed in the chlorination reactor;

h)

the stream of products derived from the oxychlorination Ireaclor, from which
the 1,2-dichlorocthane has been extracted, optionally containing an additional
stream of cthane previously introduced in one of steps b) to g), is optionally
recycled to step a) after having been optionally purged of gases and/or after an
optional treatment in order to climinate the chlorinated products contained

therein;

the 1,2-dichlorocthane obtained is subjected to a pyrolysis thus producing VC;

and

1) the VC is polymenzed to produce PVC.

A\
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PROCéSO DE ELABORACION DE 1,2-DICLOROETANO

La presente invencidn se relaciona con un proceso de elaboracion de
1,2-dicloroetano (DCE), un proceso de elaboracion de cloruro de vinilo (VC) y
un proceso de elaboracion de cloruro de polivinilo (PVC).

El DCE se prepara habitualmente por oxiclo;acién de etileno usando
cloruro de hidréogeno (HCl) y una fuente de oxigeno o por cloracion directa del
etileno usando cloro. La deshidrocloracion de‘DCE por pirdlisis da como
resuitado entonces [a produccién de VC con liberacién de HCI. La oxicloracion
y cloracion se efectuan generalmente en paralelo y el HCI producido en la
pirdlisis se usa en la oxicloracion.

Hasta la fecha, en la elaboracion de DCE ge_nerélmente se utiliza etileno
con una pureza mayor al 99,8%. Este etileno de grarjn pureza se obtiene por
medio de craqueo térmico de diversos productos dgll petréleo, seguido por
numerosas operaciones de separacion complejas y costosas con el fin de aislar
el etileno de los ldemé\s productos del craqueo y obtener un producto de una
pureza muy alta. | |

Dado el elevado costo ligado a la produccién'de etileno de tan alta
pureza y también la ventaja que se podria prever en un proceso de elaboracion
de-VC por DCE en regiones favorables que no tienen la capacidad de acceder
faciimente al etileno, se han contemplado diversos procesos para la
- elaboracion de DCE, con etileno, que presentan una pureza menor que 99,8%.
Estos procesos tienen la ventaja de reducir los costos al simplificar el
transcurso de separacién de los productos resultantes del cragqueo de los
productos de petréleo y asi dejar de lado las separaciones complejas que no

represenfan ningun beneficio para la elaboracién de DCE.

}
)
)
!
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Por consiguiente, se prevén diversos procesos para la elaboraqién de
DCE, comenzando con etileno, que tiene una ‘pure:aza menor que 99,8%
producido mediahte un craqueo simplificado de etano. '

Por ejemplo, en la Solicitud de Patente WO 00/26164 se describe un
proceso de elaboracion de DCE por cloracién.de etileno obtenido por cragueo
simplificado de etano, donde la cloracion tiene lugar en presencia de las
impurezas obtenidas durante el craqueo de etano sin ninguna purificacion
adicional. | _

En la propia Solicitud de Patente WO 03/48088 se describe un proceso
de elaboracién de DCE por déshidrogenacién de etano que da lugar a la
formacion de una fraccion que comprende etano, etileno e impurezas que
incluyen hidrogeno, donde dicha fraccién Iuegé es sometida a cloracion y/u

oxicloracion.

Estos procesos tienen la desventaja que el etileno obtenido no se puede .

usar para un proceso combinado de cloracidn/oxicloracion del etileno dado que
el etileno contiene impurezas cuya presencia durante la reaccion de
oxicloracidn podria causar problemas operativos, principalmente por
envenenamiento del catalizador por productos pesédo’s y una conversion
costosa del hidrogeno presente en el sistema. Esta conversién de hidrégeno
consumiria el oxigeno de gran pureza que seria sacrificado entonces para una
reaccidon indeseada y podria liberar mucho calor de reaccion durante la
conversion de hidrogeno en agua. Esta conversidn -limitaria entonces la
capacidad del reactor de oxicloracion, generalmente ligado a la capacidad de
intercambio de calor. En consecuencia, debe realizarse una inversién bastante
elevada para garantizar la superficie de intercambio de calor y pdr lo tanto el

volumen del reactor, debido a la presencia de hidrégeno en la mezcla.



La opcion de quemar el hidrogeno en un reactor separado, que se
~ describe en la Solicitud WO 03/48088, no resuelve la dificultad ya que requiere
una gran can'tidad de oxigeno, una cantidad estequiométrica con relacion al
hidrogeno, vy también una gran area superficial de intercambio para eliminar
este calor de combustién. En consecuencia, presenta un consumo de etileno
significativo y puede tener problemas ligados a la seguridad. Fi'nalmente, la
eliminaciéon del agua formada conlieva al aumento de los costos de produccion.

También se conocen procesos en los cualés se obtiene VC por
oxicloracion de etano y no dc—} etileno. Tales procesos no han encontrado su
aplicacidén industrial hasta el momento, ya que como son conducidos a
terhperaturas altas, dan como résultado una selectividad médiocre con pérdida
de los reactivos': usado y el costo de la separacién y destruccion de ios
 productos secundarios y también se caracterizan por problemas con el
com‘portamiento del material en un medio de -oxicloracidn corrosivo.
Finalmente, es comun observar problemas ligados al' comportamiento de los
catalizadores usados debido a una vaporizacion gradual de sus constituyentes
y también ligados a la deposicidn de estos constituyentes sobre la superficie
fria del empaquetado del intercambiador.

Un objeto de la presente invencion provee'un proceso, que emplea
etileno, con una pureza menor que 99,8% que tiene la ventaja de reducir los
costos ligados a la produccion de etileno de maydr pureza y la ventaja de evitar

]

los problemas mencionados precedentemente. :

A tal efecto, la invencidn se relaciona con un proceso para la elaboracion
de DCE comenzando a partir de un flujo de etano segu‘h el cual:

a) el flujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacién catalitica

que produce una mezcla de gases que contiene etileno, etanc no convertido,
|
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agua y constituyentes secundarios;

b) | dichla mezcla de gases opcionalmente se lava y se seca,
produciendo asi una mezcla de gases seca;

C) después de una etapa de purificacién opcional adicional, dicha
mezcla de gases seca es sometida a una absorcion A1 que consiste en la
separacion de dicha mezcla de gases en una fraccién enriquecida con los
compuestos que son mas livianos que etileno que contienen algb del etileno
(fraccion A) y en una fraccion F1,

d) la fraccion A es desviada hacia un reactor de cloraciéon en el cual
la mayor parte del etileno presente en la fraccién A és convertida en 1,2-
dicloroetano y, opcionalmente, el 1,2-dicioroetano obtenido es separado del
flujo de productos derivado dei reactor de cloracion; L

~e) - .opcionalmente, el flujo de productos derivado del reactor de
cloracién, del cual se ha extraido opcionalmente ’}ei 1,2-diclorcetano, es
sometido a una absorcién A2 que consiste en la separacion de dicho flujo en
una fraccion enriquecida con etano F2 que luego es enviada nuevamente a la
fraccion F1, y en una fraccidn enriquecida con compuestos que son mas
livianos que el etano F2';

f) la fraccion F1, que opcionalmente contiene a la fraccion F2
recuperada en la etapa e) de absorcion A2, es sometida a una desorcion D que
consiste en separar la fraccidbn F1.en una fraccion enriquecida con etileno
(fraccion B) y en una fraccion F3, que opcionalmente contiene al 1,2-
dicloroetano formado en el reactor de cloraciéon que luego se extrae si no ha
sido extraido previamente, que es reciclada a por lo menos una de las etapas
de absorcién, opcionalmente después de un tratamiento adicional destinado a

reducir la concentracion de compuestos que son méas pesados que el etano en

i
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la fraccion F3;

g) la fraccion B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el
cual la mayor parte del etileno presente en ia fraccién;B es convertido en 1,2-
dicloroetano, el 1,2-dic|oroe_tano obtenido es separado del fiujo.de productols
derivado del react_dr de oxicloracion y opcionalmente se agrega al 1,2-
dicloroetano formado en el reactor de cloracion; y |

el flujo de productos derivado del reactor>de oxicloracion, del cual se ha
extraido el 1,2-dicloroetaho, que opcionalmente Coﬁtiene un flujo de etano
adicional introducido previamente en una de las etapas b) a g), es reciclado
opcionalmente hacia la etapa a) opcionalmente después de habef purgado los
gases y/o después de un tratamiento opcional con e! fin de eliminar los
productos clorados contenidos. en el mismo;

De acuerdo con la etapa a) del proceso de acuerdo con la invencion, el
flujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacién catalitica que produce
una mezcla de gases que contiene etileno, etano no convertido, agua y

constituyentes secundarios.

_EI flujo de etano sometido a la oxideshidrogenécién catalitica puede, o

no, ser quimicamente puro. El flujo de etano usado puede contener hasta un
70% en volumen de otros gases, tales como metano, hidrogeno, etileno,
oxigeno, nitrdgeno y oxidos de carbono.

El flujo de: etano usado contiene ventajosamente al menos un 80% en
vblumen, preferéntemente al menos un 90% en volumen, con particular
preferencia al menos un 95% en volumen y con mayor preferencia al menos un
98% en volumen de etano. Si fuera necesario, se puede separar al etano de los
co_mpu'estos secundarios que tienen un punto de ebullicion mas alto en

cualquier dispositivo conocido, por ejemplo por absorcidn, extraccion, difusion o

0



destilaclién.

E! flujo de etano sometido a la oxideshidrogenacion catalitica puede ser
una fuente de etano disponible en el mercado, pero también puede ser un flujo
de productos derivados del reactor de oxicloracion, del cual se ha extraido el
" 1,2-dicloro-etano, que opcionalmente contiene un flujo de etano adicional gue
se agrega en uno de los pasos b) a a) y se recicla al paso h), o una mezcla de
ambos. | '

| El término "oxideshidrogenacion catalitica (ODH)", también conocida
como deshidrogenacién oxidativa catalitica, significa Uina oxidacién parcial de
etano por oxigeno en presencia de un catalizador.

_ Dicha ODH puede tener lugar ya sea a una temperaturé supericr a
650T hasta 800, inferior al rango de temperatura s de craqueo térmico o a
una temperatura menor que o igual a 650C. |

La presion a la cual tiene lugar |la etapa a) es ventajosamente de al
" menos 1,- preferentemente al menos 1,5 y con particular preferencia al menos 2

bar absoluto. Ventajosamente es de a lo sumo 16, preferentemente a lo sumo

11 y con particular preferencia a lo sumo 6 bar absoluto.

El oxigeno introducido puede ser oxigeno o un gas que contiene oxigeno

junto con otros gases inertes, tal como por ejemplo aire. Preferentemente, se
usa oxigeno. El 6xigeno puede, © no, ser quimicamente puro. Por consiguiente,
es posible usar una fuente de oxigeno muy pura que contiene al menos un 99%
en volumen de oxigenoc pero tambien una fue_znte d;e oxigeno que contiene
rhenos que un 99% en volumen de oxigeno. En este' ultimo caso, el oxigeno
usado - contiene ventajosamente mas que un '90% en volumen vy
preferentemente mas que un 95% en volumen de oxigeno. Se prefiere

particularmente una fuente de oxigeno que contiene entre 95 y 99% en

D\



volumen de oxige;no.

La cantidad de oxigeno intfoducida, basado en la cantidad de etano‘,
comprende ventajosamente éntre 0,001 y 1 mol/moi, preferentemente entre
0,005 y 0,5 mol/mol y con particular preferencia entre 0,05 y 0,3 mol/mol.

Lav ODH se puede efectuar en cualquier dispositivo conocido.
- Ventajosamente, la ODH puede llevarse a cabo en un reactor o en una serie de
reactores de lecho fijo con uno o mas lechos, entre los cuales puede realizarse
una eta.pa'de condiéionamiento térmico, o en un reactor o serie de reactores de
lecho fluidizado, preferentemente adiabaticos o con control de temperatura
empleando un fluido a_uxiliar dentro del reactor (reactor multitubular o
intercambiador de calor inmerso en el lecho catalitico) o fuera del mismo. Los
reactivos se pueden mezclar antes de su agregado a fé zona de reaccion. Uno
0 mas reactivos también pueden agregarse de manerfa diferente, por ejemplo
entre los lechos de un reactor de multiples lechos. El reactor puede hallarse
'equipado con medios de precalentamiento y con cualquier elemento necesario
para controlar la temperatura de la reaccidon. Un intercambiador cruzado
p-ermrite venfajosamente recuperar el calor-de los productos formados para
récalentar los productos entrantes. |

Se pueden emplear diversos sistemas cataliticos para realizar la ODH de
acuerdo con la invencion.

Asi, deben mencionarse los catalizadores basados en 6xidos de metales
alcalino-térreos, tal como, por ejemplo, los catalizadores de Li/MgO que
generalmente operan a temperaturas superiores a los 600°C. Se deben
‘mencionar ademas Ioslcatalizadores a base de niquel (Ni). Los catalizadores
que contienen molibdenc (Mo) y/o vanadio (V) presentan una ventaja par’tiéular.

Dichos catalizadores consisten generalmente en Oxidos de los elementos
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mencionados. Contienen ventajosamente, ademas, otros elemento's, tales
como, por ejemplo Cr, Mn, Nb, Ta, Te, Ti, P Sb, Bi, Zr, N| Ce, Al, Cao W.

‘Los catalizadores basados en vanadio (V) sc;)n mas particularmente
| ventajosos. |

Son préferidos los oOxidos mixtos que contienen V y al menos un
elemehto elegido entre Mo, W, Nb, Ta, Te, Ti, P, Sb, Bi, Zr, Ni, Ce, Al y Ca.

Los éxidoé' mixtos que contienen tanto Moy V, Wy V o Mo, Wy V son
barticularmente preferidos. ‘ |

Entre aque"os que contienen Mo y V, pueden mencionarse Mo-V-0O, Mo-
V-Zr-O, Mo-V-Ta-$bh-Zr-O, Mo-V-Ta-Sb-0, Mor-V-Nb—Te-O_, -Mo-V-Nb-Bi-Ni-O,
Mo-V-Nb-Bi-O, Mo-V-Nb-Ni-O, Mo-V-Nb-Sb-Ca-O, Mo-V-Ta-Al-0, Mo-V-Ta-0,
Mo-V-AI-O, Mo-V-8bh-O, Mo-V-Nb-O y Mo-V-Nb-Sb.

Entre aquellos que contienen W y V, pueden mencionarse W-V-O, W-V-
Nb-O y W-V-Ta-0O.

Entre aquellos que contienen Mo, W y V, pueden mencionarse Mo-W-V-
Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ce-O, Mo-W-V-
: Te;Ti-P-Ni-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-O, Mc?a-W-V-Te-P-O, Mo-W-V-
Te-O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P.-Ni-Ce-O, Mo-W-V-Ta-Te-T;i-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-
Ce-0, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ni-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-O, Mo:W-V-Te-Ti-O, Mo-W-V-
Te-P-O, Mo-W-V-Te-O, Mo-W-V-Nb-O, Mo-W-V-8§b-O, Mo-W-V-Ti-Sb-Bi-0,
Mo-W-V-Ti-Sb-O; Mo-W-V-Sb-Bi-O, Mo-W-V-Zr-O, Mo-W-V-Nb-Ta-O, Mo-W-V-
Nb-O y Mo-W-V-O.

También pueden emplearse [os catalizadores de Ta-Ni-O, Nb-Ni-O y Nb-
Ta-Ni-O.

Los catalizadores empleados para la ODH pueden encontrarse, o no,

sobre un soporte. En caso de que se encuentren sobre un soporte, dicho




soporte que posiblemente puede emplearse comprendé silica, alumina, 6xido
de titanio, carburo de silicio, zirconio y mezclas de los mismos como Oxidos
mixtos.

-Ventajosamente, los catalizadores utilizados para la ODH son
resistentes al DCE.

El catalizador empleado puede colocarser sobre un lecho o en tubos o
por fuera de los mismos tal que pueda lograrse un|control de temperatura
mediante un fluildo gue circunde dichos tubos © qué, cbrra a través de los
mismaos. - .

La ODH del flujo de etano proporciona una mezcla de gases que
contiene etileno, etano no convertido, agua y constituyentes secundarios. Los
constituyentes secundarios pueden consistir en monéxido de carbono, didxido
de carbono, hidrégeno, diversos compuestos que contengan oxigeno, tales
como, por ejemplo, acido acético o aldehidos, nitrébgeno, metano, oxigeno,
opcionaimente ac_eti|eno y compuestos organicos que coﬁwprendan al menos 3
atomos de carbono.

De acuerdo éon uné primera variante del proceso acorde con la
invlencién; la ODH ocurre a una temperatura entre 650T y 800C.

De acuerdo con una segunda variante del proceso acorde con la
invencion, la ODH ocurre a una temperatura menor o igual a 650T.

Ventajosamente, la ODH ocurre a temperatura menor o igual a 600T,
preferentemente menor ¢ igual a 550C, con particul br preferencia, menor o
igual a 500T, mas particularmente aun, menor o iguz al a 450C y atn mas
preferentemente, menor o igual a 400C. Una temperatura entre 200 y 400C
resulta particularmente ventajosa.

'En este caso, el proceso de acuerdo con la invencion presenta la ventaja
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de generar cantidades muy pequefias de hidrégeno, responsébles de diversos
inconvenientes. |

De acuerdo con la segunda variante, la ODH hace que sea
ventajosamente imposible generar cantidades problematicas de compuestos
pesados con un numero de atomos de carbono mayor o igual a 3, tal como por
ejemplo propileno y olefinas, cuyo peso molecular.sea mayor al del propileno.

Se -prefiere la segunda variante del proceso acorde con la in_vencién
frente a la primera. |

De acuerdo con la etapa b) del proceso acorde con la invencion, dicha
mezcla de gases obtenida en la etapa a) se lava y seca opcionalmente,
produciendo asi una mezcla de gases seca. |

'La mezcla de gases obtenida en la etapa a) puede lavarse, o no.
Prefe'rentemente‘, se lava. El lavado de la mezcla de ga;ses obtenida en la etapa
a) puede realizarse por cualquier medio conocido. Preferentemente, se lleva a
cabo empleando un liquido de lavado acuoso, preferentemente alcalino, o
usando un liquido no acuoso. Entre los liquidos de lavado aCuosos, se pueden
‘mencionar 10s siQuientes: hidroxido de sodio, carbbnato de sodio, carbonato
acido de sodio e hidréxido de sodio. Entre los liquidos no acuoscs, deben
mencionarse la metilpirrolidona, aceites pesados.y metanpl. Esta operacion
permite elihinar ventajosamente sdlidos tales como carbdon, compuestos de
| azufre, didxido de carbono, hidrocarburos saturados ¢ insaturados que son mas
pesados que el etileno,- acetileno, especies acidas tal como acido acético b
cloruro de hidrégeno y aldehidos.

El secado de la mezcla de gases puede realizarse por cualquier medio
conocido. Preferentemente, el secado se lleva a cabo por enfriamiento al final

de la compresion de los gases y/o por adsorcién sobre un desecante solido, tal

'
'



11

como un tamiz molecular, alumina o cal.

La etapa de lavado, si se lieva a cabo, y la etapa de secado pueden
realizarse en cualquier orden. Asi, es posible lavar y luego secar la mezcla de
gases o secarla y luego lavarla. Preferentemente, dicha mezcla de gases
obtenida en la etapa a) se lava y luego se seca, de manera de obtener una
mezcla de gases seca. |

Ventajosa}nente, luego de la etapa b), la cantidad de agua en la mezcla
de gases seca es menor o igual a 500 ppm, preferentemente menor o igual a
10 ppm y, con particular preferencia,.menor oigual a 1 ppm en volumen.

Se contempla un paso de purificacion adicional, preferentemente un
paso de purificacion quimica, de la mezcla de gases seca antes de su ingreso
en el reactor de cloraciéon para eliminar cualquier cbmpuesto no deseado en Ia
cloracion. Este pu'ede ser el caso, por ejemplo, del acetileno formado durante la
etapa a) o también del oxigeno, que resulta indeseado cuando se encuentra en
exceso.

El acetileno puede eliminarse ventajosamente por hidrogenacion,
preferentemente, por el hidrégeno presente en la mezcla.

Este paso debe efectuarse a mas tardar justo antes del paso de
cloracion. Puede efectuarse entre el paso b) y el paso ¢), durante el paso ¢) o
justo antes del paso d). Preferentemente, se efectia entre el paso b) y el paso
c).

Después‘ del paso b) definido previamente, y el paso de purficacién
adicional opcicnal, dicha mezcla de gases seca es sometida al paso ¢) de
absorcion A1 que consiste en separar dicha mezcla de gases en una fraccion
enriquecida con los compuestos que son mas livianos que el etileno que

contiene algo del etileno (fkaccién A) y en una fraccién F1.
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Asl, la mezcla de gases seca és sometida a un paso de absorcién A1 en
donde dicho flujo toma contacto preferentemente con un agente de lavado que
contiene DCE.

La expresion "agente de lavado que contiene DCE" o de manera mas
simple "agente de lavado" significa una composicion en la cual el DCE se
encuentra en estado liquido.

Por ello, el agehte de lavado gue se puede; usar para el paso de |
absorcion A1 contiene ventajosamente DCE en estado liquido. En dicho agente
de lavado, la presencia de otros compuestos no esta excluida en modo alguno
del alcance de la invenciér{.. Sin embargo, se p-refiere que el agente de lavado
contenga al ‘menols un 50% en volumen de DCE, mas particularmente al menos
un 80% en volumen y con particular preferencia al>menos un 95% en volumen.

El agente de lavado usado para el pasc dé absorcion A1 puede estar
corﬁpuesto de agente de lavado fresco de cualquier origen, por ejemplo DCE
crudo que sale de la unidad de cloracion, DCE crudo gue sale de |a unidad de
oxicloracién o una mezcla de ambos que no ha sido purificado. También puede
estar compuesto de dicho DCE purificado previamente o de todo o parte de la
fraccion F3 recuperada durante el paso de desorcioén D del proceso de acuerdo
‘co'n ia invencion, que opcionalmente contiene al DCE formado en el reactor dé

cloracion y extraido en el paso de desorcion, después q'ue un tratamiento
opcional permite reducir la concentracion, en la fraccion F3, de los compuestos
que son mas pesados que etano, segun se explica mas adelante,
" opcionaimente con la adicion de agente de lavado fresc;o.'

Preferentemente, el agente de lavado usado para el paso de absorcién
A1 esta c-ompuesto por todo o parte de la fraccion F3 recuperada durante el

paso de desorcion D del proceso de acuerdo con la invenciéon, que

51
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opcionalmehte contiene el DCE formado en el reactor de cloracion y extraido
en el paso de idesorcion, después -del tratamiento opcional mencionado
pre\)iamente, opcionalmente con la adicion de agente de lavado fresco. En el
caso donde el DCE formado en el reactor de cloracion fue aislado del flujo de
productos derivado del reactor de cloracion en la salida de cloracion, de una
manera particularmente preferida, el agente de lavado .usado para el paso de
absorcion A1 estd compuesto por todo o parte de la fraccion F3 recuperada
durante el paso de desorcion D del proceso de acuerde con Ia' invencién,
déspués del tratamiento opcional mencionado previamente, con la adicion de
agente de lavado freéco (para compensar las pérdidas de agente de lavado
durante los pasos de absorcion y desorcion). |

El tratamiento adicional opcional mencionado previamente que pe‘rmite

" reducir la concentracién, en la fraccion F3, de los compuestos que son mas

pesados que etano, preferentemente de los compuestos que comprenden al

menos 3 atomos de carBono, puede ser un paso de desorcion de los
compuestos que son mas pesados que etano y mas Iivianos‘que la fraccion F3
o un paso de destilacién de la fraccién F3. Preferentemente, consiste de
desorber los compuestos que son mas pesados que etano y mas livianos que
la fraccion F3. Preferentemente, se efectuia este tratamiento de la fraccion F3.

Una ventaja esencial radica en el hecho que la presencia de este DCE
no resulta problematica en modo alguno, ya que es el compuesto principal
formado durante la oxicloracién o cloracion.

La relacion entre los respectivos productos de agente de lavado y etileno
a extraer de la mezcla de gases seca no es critica y puede variar ampliamente.
“En la practica solamente esta limitado por el costo de.la -regeneracién del

agente de lavado. En general, el producto de agente de lavado comprende al

2
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menos 1, preferentemente al menos 5 y con particular preferencia al menos 10
toneladas por tonelada de mezclas de gases seca. En. general, el producto de
- agente de lavado constituye a lo sumo 100, Apreferentemente a lo sumo 50 y
con particular préferencia a lo sumo 25 toneladas pc;r tonelada de etileno y
etano a extraer de‘ la mezcla de gases seca. |

El paso de absorcidon A1 se realiza ventajosamente por medio de un
absorbente, tal como, por ejemplo, un absorbente de pelicula ascendente o de
pelicula descendente o una columna de absorcidn seleccionada entre
Columnas de placas, columnas con empaquetamiento aleatorio, columnas con
empaquetamiento estructurado, coclumnas que combinan una 0 mas de las
estructuras internas mencionadas y columnas de aspersion. El paso de
absorcién A1 se efectua preferentemente usando una columna de absorcion y
éon particular preferencia usando una columna de absorcién de placas.

La columna de absorcidén estd equipada ventajosamente con accesorios
asociados, tal como, por ejemplo, al menos un condensédof o enfriador interna
o externa con respecto a la columna.

El paso de absorcion A1 mencionado previamente tiene lugar -
ventajosamenfe a una presion de al menos 15, preferentemente de al menos
20 'y con particular preferencia de al menos 25 bar absoluto. El paso de
absorcidon A1 tiene lugar ventajosamente a una présién de a lo sumo 40,
p’referentemente de a lo sumo 35 y con particular preferencia de a lo sumo
30 bar absoluto. | |

La temperatura a la cual se efectia el paso de absorcion A1 es
ventajosamente de al menos -10, preferentemente de al menos 0 y con
particular preferencia de al menos 10T en la parte superior del agente

absorbente o de la columna de absorcion. Ventajosamente, es a lo sumo de 60,
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preferentemente a lo sumo de 50 y con particular preferencia a 1o sumo de
40T enla parté superior del absorbente o de la co lumna de absorcion.

La temperatura en |la base del absorbente o columna de absorcion es de
al menos 0, preferéhtemente al menos 10 y con particular preferencia al menos
20<. Ventajosaménte es a I'o sumo de 70, preferente mente a lo sumo de 60 y
con particular preferencia a lo sume de 50C.

El paso c¢) de absorcidn A1 consiste en la separacion de dicha mezcla de
gases en una fraccién enriqueéida con los compuestds que son mas livianos
gue ei etileno que contiene aigo del etileno (fraccion A) y en una fraccion F1.

La fraccidon A estad enriquecida con Ids compuestos que son mas livianos
q'ue el etileno. Dichos compuestos consisten generalmente de metano,
nitrégeno, oxigeno, hjdrégeno y mondxido de carbono.

Ventajosamente, la fraccion A contiene al menos 70%, preferentemente
al menos 80% y con particular preferencia al menos 85% en peéo de los
corhpuestos que son mas livianos que el etileno contenidos en la mezcla de
gases seca. Ventajosamente, la fraccion A contiene a lo sumo 99.99%,
preferentemente a lo sumo 99.95% y con particular preferencia a lo sumo
99.9% en peso de los compuestos que son mas livianos gue el etileno
contenidos en la mezcla de gases seca.

La fraccion A se caracteriza por un contenido de acetileno que es
ventajosamente menor que o igual a 0,01%, preferentemente menor que ©
igual a 0,005% y con particular preferencia menor que o igual a 0,001% en
volumen con relacion al volumen total de la fraccion A.

Ventajosamente, la fraccion A contiene a lo sumo 20%, preferentemente
a Io sumo 10% y con particular preferencaa a lo sumo b% de etano con relacion

al volumen total de la fraccion A.
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La fraccion A se caracteriza por un contenido de cdmpuestos que
comprenden al menos 3 atomos de carbono que ventajosamente es menor o
igual al 0,01%, preferentemente menor o ligual al 0,005% y con particular
preferencia menor o igual al 0,001% en volumen con relacién al volumen total
de la fraccion A.

La fraccion A se caracteriza por un contenidoc de compuestos de azufre
gue ventajosamente es menor o igual al 0,005%, preferentemente menor o
igual al 0,002% y con particular preferencia menor o igual al 0,001% en
volumen con relacidn al volumen total de fa fraccion A. |

La fraccion A contiene al menos 10%, preferentemente al menos 20% vy
con particular preferencia al menos 40% del etileno contenido en la mezcla de
g'a.se-s seca. La_l fraccién A‘ contiene ventajosamente a lo sumo 90%,
preferentemente a lo sumo 80% y con particular prefer?ncia a lo sumo 60% del
etileno contenido en la mezcla de gases seca. ]

| Ventajosamente, la fraccion  F1 contiene1 a lo sumo 30%,

preferentemente a lo sumo 20% y con particular preferencia a lo sumo 15% de

los compuestos que son mas livianos que el etileno, contenidos en la mezcla
de gases seca. - | |

La fraccion F1 contiene ventajosamente al menos 0,1%,
preférentemente al menos 0,3% y con pérticular preferencia al menos 0,5% en
peso de etileno con relacién al peso total de la fraccién F1. La fracciéon F1
contiene preferentemente a 1o sumo un 20%, preferentemente a lo sumo un
15% y con particular preferencia a lo sumo un 12% en peso de etileno con
relacién al peso total de la fracbién F1.

La fraccion F1 contiene ventajosamente al menos' un 0,3%,

preferentemente al menos un 0,8% y con particular preferencia al menos un 1%

ol
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en peso de etano con relacion al peso total de la fraccion F1. La fracci()n_FT
c'ohtiene ventajosémente a lo sumo un 25%, preferentemente a lo sumo un
20%, con particular preferencia a lo sumo un 18% ien peso de etano con
relacién al peso total de la fraccion F1. ‘ '

. La fraccion F1 se caracteriza, ademas, por uri contenido de acetileno

que ventajosamente es menor o igual al 0,1%, preferénfemente menor o igual
al 0,05% vy con particular preferencia menor o igual al 0,01% en peso con
relacion al peso total de la fraccion F1.

La fraccidn F1 se caracteriza por un contenido de compuestos que
comprenden al menos 3 atomos de carbono que ventajosamente es menor 0
igual al 1%, preferentemente menor o igual al 0,5% y con particular preferencia
menor o igual al 0,1% en peso con relacion al peso total de la fraccion F1.

La fraccion F1 se caracteriza por un contenido de compuestos de azufre
que ventajosamente es mendr o igual al 0,005%, preferentemente menor o
igual al 0,002% y con particular preferencia menor o igual al 0,001% en peso
con relacién al peso total de la fraccion F1.

De acuerdo con el paso d) del proceso de acuerdo con la invencion, la
fraccion A és desviado hacia un reactor de cloracion en donde la mayor parte
del etileno presente en la fraccion A es convertido en 1,2-dicloroetano y el 1,2-
dicloroetano obtenido es separado de! flujo de productos derivado del reactor
de cloracion. |

La reaccion de cloracion se realiza ventajosamente en una fase liquida
(con preferencia, DCE principalmente) que contenga un catalizador disuelto, tal
como FveClg u.otro acido de Lewis. Es posibie combinar \)entajosamente dicho
catalizador con co-catalizadores tales como cloruros de metales‘alcalinos. Un

par que ha dado buenos resultados es el complejo de FeCl; con LiCl

6l
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(tetracloroferrato de litio, como se describe en la Solicitud de Patente NL
6901398).

Las cantidades de FeCls que se emplean ventajosamente se encuentran
enfre 1y 30 g de FeCl; por kg de stock liquido. La relacion molar entre FeClz y
LiCl se encuentra ventajosamente entre 0,5y 2.

Ademas, el proceso de cIo»racién se realiza preferentemente en u.n medio
{0 solvente) organico clorado. Mas preferenteme.nte,' dicho medio liquido
organico clorado, también denominado - stock liquido, se encuentra
principalmente compuesto por DCE.

El proceso de cloracion de acuerdo con la invencion se realiza
ventajosamente a temperaturas entre 30 y 150T. Se han obtenidos buenos
resultados sin importar la presion, tanto a una temperatura por debajo del punto
de ebullicion (clofacién bajo condiciones de subenfriamiento) como en el propio
punto de ebullicién mismo (cloracion en ebulliciéon).

Cuando el proceso de cloraciéon de acuerdo con la invencion consiste en
un proceso de cloracion bajo condiciones de subenfriamiento, se obtuvieron
buenos resultados trabajando a una temperatura ventajosamente mayor o igual
a 50T y preferentemente mayor o igual a 60T, pero ventajecsamente menor o
igual a 80T vy, preferentemente, menor o igual a 70 T, con una presion en la
fase gaseosa ventajosamente mayor .o igual a 1 y preferentemente mayor o
igual a 11 | bar absoluto, pero ventajosamente menor o igual a 30,
preferentemente menor o igual a 25 y, con particular preferencia, menor o igual
a 20 bar absoluto.

Se prefiere particularmente un proceso de cloracion en el punto de
ebullicion, gue hace posible, cuando correspcnda,‘ recuperar el calor de

reaccion. En este caso, la reaccion tiene lugar ventajosamente a una

i
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temperatura mayor que o igual a 60T, preferentemen te mayor que o igual a
70C y con particular preferencia mayor que o igual a ‘85°C, pero
ventajosamente menor que o igual a 150T y preferen temente menor que o
igual a 135TC, y con una presidén en la fase gaseosa ventajosamente mayor
que o igual a 0,2, preferentemente mayor que o igual a 0,5, con particular
preferencia mayor que o igual a 1,1 y con mayor preferencia mayor que o igual
a. ‘1,3 bar absoluto, pero ventajosamente menor que o igual a 20 vy
preferenteménte menor que o igual a 15 bar absoluto.

El proceso de cloracibn may también puede ser un proceso de
enfriarﬁiento de serpentin hibrido para la cloracién en el punto de ebullicién. La
expresion "proceso de enfriamiento de serpentin hibrido para la cloracién a
punto de ebullicién” se refiere a un proceso en el cual el enfriamiento del medio
de la reaccion se realiza, por ejemplo, mediante un in,tercamvbiador sumergido
en el medio de la reaccibn o por un serpentini de circulacidn en un
intercambiador, en tanto se produce en la fase gasec;sa al menos la cantidad
de DCE formada. Ventajosamente, se ajusta la tempérétura de la reaccién y la
presion de manera que el DCE producido pueda dejar la fase gaseosa y que el
rémanente del calor del medio de la reaccién se elimine en la superficie de
intercambio.

Los componentes de la fraccion A, que comprende etileno y cloro (puro o
diluido), pueden introducirse juntos o por separado al mediar la reaccion
utilizado cualquier disposifivo conocido.. Una introduccién sepérada de la
fraccion A puede ser ventajosa para incrementar su parcial presion y para
facilitar su disolucion que a menudo constituye una etapa limitante del proceso.

Se agrega una cantidad suficiente de qloro como para convertir la mayor

parte del etileno y sin necesidad de agregar un exceso de cloro no convertido.

4
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La relacidon de cloro/etileno empleada comprende breferentemente entre 1,2 y
0,8 y con particular preferencia entre 1,5 y 0,95 maol/mol.

Los productos clorados obtenidos contienen principalmente DCE y
también pequefias cantidades de productos secundarios, tales como 1,1,2-
tricloroetano o pequefias cantidades de productos de cloraci()n: de etano o
rﬁetano.

La separacion del DCE obtenido del flujo de preductos derivado del
reactor‘de cloracilén es opcicnal. En determinados casos puede ser ventajoso
no aislar el DCE formado en el reactor de cloracién é' partir del flujo de
prod_uétos derivado del reactor de cloracidon, en especial cuando tiene lugar el
paso er). Sin embargo, se prefiere que el DCE formado en el reactor de
cloracién es aislado del flujo de productos derivado dei reactor de cloracion;

De realizarse, la separa&:ic'm del DCE obtenido del flujo de productos
derivado del reactor de cloracién se lleva a cabo de acuerdo con métodos
conocidos y en general permite utilizar el calor de ta reaccion de cloracion. Se
realiza preferentemente pbr condensacion y separacion gas/liquido.

. De acuerdo con el pasc opcional e) del proceso de acuerdo con la
~ invencién, el flujo de productos derivado del reactor dé cloracién, del cual se ha
extraido opcionalmente el 1,2-dicloroetano, és sometido opcicnaimente a una
absorcion A2 que consiste en separar dicho flujo en una fraccién enriquecida
con etano F2 luego se vuelve a desviar a la fraccion F1 y en una fraccién
enriquecida con gompuestos que son mas livianos que el eténo F2'

Asi, el flujo de productos derivado del reactor de cloracién, del cual se ha
extraido opcionalmente el 1,2-dicloroetano, es sometido a un paso de
absorcion A2 en donde dicho flujo toma contacto preferentemente con un

agente de lavado que contiene DCE.

%5,
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_Por ello, el agente de lavado que se puede usar para el paso de
absorcion A2 contiene ventajosamente DCE en estado liquido. En dicho agente
de lavado, la presencia de otros compuestos nd esta excluida en modo alguno
del alcance de la invencién. Sin embargo, se prefiere que el agente de lavado
contenga al menos un 50% en volumen de DCE, mas particularmente al menos
un 80% en volumen y con particular preferencia al menos un-95“’/o en volumen.

. El agente de lavado usado para el paso de absorcion A2 puede estar
compuesto de agente de lavado fresco de cualguier origen, por ejemplo DCE
crgdo que sale de la unidad de cloracion, DCE crudo que sale de la unidad de
oxicloracidn 0 una mezcla de ambos que no ha sido purificado. También puede
estar compuesto de dicho DCE purificado previamente o todo o parte de la
fraccion F3 recuperada durante el paso de desorcion D del praceso de acuerdo

con la invencién, que opcionalmente contiene al DCE formado en el reactor de

cloracidn y extraido en el paso de desorcidn, después que un tratamiento

opcional permite reducir la concentracion, e.n la DCE, de los compuestos que
son mas pesados que etano, segun se explica mas adelante en la descripcion
del paso c), opcionalmente con la adicion de agente de lavado fresco. ‘
Pfeferentemente, el agente de lavado usado para el paso de absorcion
A2.esta compuesto por todo o parte de la fraccion F3 recuperada durante el
paso de desorcion D del proceso de acuerdo con la invencion, que
opéionalmente contiene el DCE formado en el reactor de cloracion y extraido
en el paso de desorcion, despues del tratamiento opcional mencionado
previamente, opcionalmente con la adicion de agente'de lavado fresco. En el
caso donde el DCE formado en la reaccién de cloracion fue aislado del flujo de
productos derivado.de la reaccién de cloracion en la salida de cloracion, de una

manera particularmente preferida, el agente de lavado usado para el paso de

ce
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absorcion A2 esta compuesto po.r todo o parte de la fraccidon F3 recuperada
durante el paso :de desorcion D del proceso de acuerdc con la invencion,
después del trate;miento opcional mencionado previamente,. con la adicion de
agente de lavado fresco (para compensar las pérdidas de agente de lavado
durante los pasos de absorcidn y desorcion).

Una ventaja esencial radica en el hecho que la presencia de este DCE
no resulta problematica, ya que es el compuesto principal formado durante la
oxiclicracion o cloracion.

La relacion entre los respectivos productos de agente de lavado y etano
a extraer del flujo de productos derivado del reactor de cloracién, del cu‘al se ha
extraido opcionalmente el 1,2-dicloroetano, no es critica y puede variar
ampliamente. En la préética solamente esta limitado por el costo de la
regeneracion del agente de lavado. En general, el producto de agente de
lavado comprénde al menos uno 1, preferentemente al menos 5 y con
particular preferencia al menos 10 toneladas pdr tonelada de la suma de etano
y los compuestos que son mas livianos que el etano contenido en el flujo de
productos derivado del reactor de cloracion, del cual se ha extraido
opcionalmente él DCE. En general, el producto de agente de lavado
comprende a lo sumo 100, preferentemente a loc sumo 50 y con particular
‘preferencia a lo sumo 25 tonelédas por tonelada de etano contenido en el flujo
de productos derivado del reactor de doracién, del cual se ha extraido
opcionalmente el 1,2-dicloroetano.

El paso de absorcion A2 se realiza ventajosamente por medio de un
absorbente, tal como, por ejemplo, un absorbente de pelicula ascendente o de

pelicula descendente o una columna de absorcion seleccionada entre

columnas de placas, columnas con empaquetamiento aleatorio, columnas con

o
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empaquetamiento estructurado, columnas que combinan una o mas de las
estructuras internas mencionadas y columnas de aspersion. El paso de
absorcién A2 se realiza preferentemente por medio de una columna de
absorcion y con particular preferencia por medio de uné columha de absorcion
de placas. : t

La columna de absorcién esta equipada ventajosamente con accesorios
asociados, tal como, por ejemplo, al menos un condensador o enfriador interna
o externa con respecto a la columna.

El paso. de absorcion mencionado previamente se efectia
ventajosamente a una presion de al menos 6,.preferentemente al menos 8 y
con particular preferencia al menos 10 bar absoluto. El paso de absorcion A2
tiene lugar ventajosamente a una presion de a lo sumo 40, preferentemente a
lo sumo 35 y con particulé_ir preferencia a lo sumo 30 bar absolutq. :

La temperatura a la cual se efectua el paso de absorcion A2 es
ventajcsamente de al menos -10, preferentemente de al menos 0O vy
particularmente de al menos 10T en la parte superi or del agente absorbente o
de la columna de absorcidn. Ventajosamente, es a lo sumo de 60,
preferentemente a lo sumo de 50 y con particular preferencia a lo sumo de
407 en la parte superior del absorbente o de la co lumna de absorcion.

La temperatura en la base del absorbente o colum_ha de absorcidn es de
al menos 0, preferentemente al menos 10 y con particular preferencia al menos
20T. Ventajosamente es a lo sumo de 70, preferente mente a lo sumo de 60 y
con particular préferencia a lo sumo de 50<T.

El paso opcional e) de absorcion A2 consiste en la separacion del flujo
de productos derivado del reactor de cloracion, del cual se ha extraido

opcionalmente el 1,2-dicloroetano, en una.fraccion enriquecida con etano F2
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que luego se vuelve a desviar a la fraccion F1, y en una fraccién enriquecida
con compuestos que son mas livianos que el etano F2'.

La fraccion F2' esta enriquecid'a en los compuestos que son mas livianos
que el etano. Los compuestos que son mas livianos que el etano comprenden
| en general etileno, metano, nitrégeno, oxigeno, hidrogeno y mondxido de
carbono.

Ventajosamente, la fraccion F2 contiene al menos 80%,
preferentemente al menos 85% y con particular preferencia al menos 90% en
| peso de compuestos que son mas livianos que el etang contenido en el flujo de
productos derivado de! reactor de cloracion sometido a:‘lz‘pa.so e).

‘Ventajosamente, la fraccién F2' contiene a lo sumo 99,99%,
preferentemente a 10 sumo 99,95% y con particular preferencia a lo sumo
99,9% en peso de compuestos, mas livianos que el etano, presentes en el flujo
de productos sometido al paso e).

Ventajosamente, la fracéién F2' .contiene a lo sumo 20%,
preferentemente a lo sumo 12% y con particular preferencia a lo sumo 8% dél
etano contenido en el flujo de productos sometido al paso e).

Ventajosamente, la fraccion F2' contiene a Ilo sumo 20%,
preferentemente a lo sumo 15% y con particular preferencia a lo sumo 10% de
los compuestos que son mas livianos que el etileno contenido en el flujo de
productos sometido al paso e). |

| La fraccidén enriquecida con etano F2 contiene vehtajosamente alo sumo
0,01%, preferentemente a fo sumo 0,007% y con particular preferencia a io
sumo 0,005% en peso de hidrégeno con relacién al peso total de la fraccion F2.

La - fraccion F2 contiene ventajosamente al menos  0,1%,

- preferentemente 0,3% y con particular preferencia al menos »0,5.% en peso de
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etano con relacion al peso total de la fraccion F2. La fraécién_ F2 contiene
ventajosamente a lo sumo 25%, preferentemente a lo sumo 20% y con
pafticular prefere‘ﬁcia alo 3um6 18% en peso' de etano con relacién al peso
total de la fraccion F2.

La fraccion F2 se caracteriz'a, ademas, bor un contenido de acetileno
que vehtajosamente es menor o igual al 0,1%, preferentemente menor o igual
al 0,05% vy con particular preferencia menor o igual al 0,01% en peso con
relacion al peso total de la fraccion F2.

La fraccibn F2 se caracteriza por un contenido de compuestos 'que
comprenden al menos 3 atomos de carbono que ventajosamente es menor o
igual al 1%, preferentemente menor o igual al 0,5% y con particular preferencia
menor o igual al 0,1% en peso con relacion at peso total de la fraccidn F2.

La fraccion F2 se caracteriza por un contenido de compuestos de aiufre
que ventajosamente es menor o igual al 0,005%, preferentemente menor o
igual al 0,002% y con particular preferencia menor o igual al 0,001% en peso
con relacién al peso total de la fraccion F2.

La fraccidn F2' recuperada después del paso e) se desérrolladé
ventajosamente .como combustible. Asi, puede desérrollarse como un
combUstibIe en el paso de pirdlisis DCE o en el paso ODH a).

De acuerdo con el paso f) del proceso de acuerdo con la invencion, la
fraccion F1, que opcionalmente contiene a la fraccion F2 recuperada en el paso
e) de absorcion A2, es sometida a una desorcién D que consiste en separar la
fraccion F1 en una fraccion enriq'uecida con etileno (fraccion B) y -en. una
fraccion F3, que opcionalmente contiene el DCE formado en el reactor de
cloracion y extraido luego, si no habia sido extraido previamente,.que es

reciclada a por lo menos unoc de l0s pasos opcionales de absorcion después de
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un’ tratamiento adicional destinado a reducir la concentracién de los
c;bmpuestos que son mas pesados que etano en la fraccion F3.

El paso de desorcion es ventajosamente un paso de desorcion en el cual
‘Ia fraccion B es extraida del agente de lavado.

El agente de lavado recuperado después del paso de desorcidn que
opcionalmente contiene al DCE formado en el reactor de cloracion y luego

extraido, puede ser eliminado, desviado por completo o en parte hacia el sector

de oxicloracion dpnde el DCE se reune con el DCE formado en el reactor de

- oxicloracion, o puede ser desviado por completo o en parte hacia uno de los
pasos de absorcion del proceso de acuerdo con la invencion, opcionalmente
después del tratamiento mencionado previamente (paso c)), con la adicion
opcional de agente de lavado fresco. Preferentemente, el agente de lavado
récuperado después del paso de desorcidn es desviado nuevamente a uno de
los pasos de absorcion del proceso de acuerdo con la invéncién, después del
‘tratamiento opcional mencionado previamente, con adicion opcional de agente
de lavado fresco, o al sector de oxicloracion. En el caso donde el DCE formado
~en el:réactor'de cloracion fue aislado del flujo de.productos derivado del reactor
de cloracion en la salida de cloracién, de una manera plarticularmente preferida,
el agente de Iavado recuperado después del paso de desorcion es desviado
nuevamente por pompleto 0 en parte hacia uno de los pasos de absorcion del
proceso de acuerdo con la invencion, después del tratamiento opcional
mencionado previamente, con adicion de agente de lavado fresco.

El paso de desorcion se efectua véntajosamente por medio de un agente

de desorcion tal como, por ejemplo, un agente de desorcion de una pelicula

ascendente o de una pelicula descendente, un calderin 0 una columna de

desorcion seleccionada entre columnas de placas, columnas con
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empaquetamiento aleatoric, columnas con empaquetamiento estructurado,
columhas que éombinan una o mas de las estructuras internas mencionadas y
columnas de aspersion. El paso de desorcidén se efectua preferentemente pbr
medio de una columna de desorcidén y, con particular preferéncia, por medio de
una columna de desorcion de placas. |

La columna de desorcion esta equipada ventajosamente con accesorios
. asoc_iados tal como, por ejemplo, al menos un condensador o0 un enfriador
interno o externo con respecto a la columna y al menos un calderin.

El paso de desorcion se efectua ventajosamente a una presion de al
menos 1, preferentemente al menos 2 y con particular preferencia al menos

. |
3 bar absoluto. E! paso de desorcion se efectia ventajosamente a una presion

de a lo sumo 20, preferentemente a lo sumo 15 y con particular preferencia alo -

sumo 10 bar absoluto.

.I;a temperatura a la cual se efectua el paso de desorcion se elige
ventajosamente de modo tal que mas del 90%, preferentemente mas del 95%
del etileno y etano contenidos en la fraccién F1, que opcionalmente co_ntiene a
la -fraccic')n F2, se encuentre en la fraccion B. La temperatura a la cual se

efectia el paso de desorcion es ventajosamente de al menos -10,
preferentemente al menos 0 y con particular preferencia al menos 10T en la
parte superior del agente de desorcién o de la columna de desorcion.
Ventajosamente, es a lo sumo de 60, preferentemente a lo sumo de 50 y con
particular preferencia a lo sumo de 40T en la parte superior del equipo de
desorcion o de |la columna de deéorcién.

La temperatura en la base del equipo de desorciéon o de la columna de
desorcién es de al menos 60, preferentemente al menos 80 y con particular

»preferéncia al menos 100T. Ventajosamente es a lo sumo de 200,

¥l
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préferentemente a lo sumo de 160 y con particular preferencia a lo sumo de
150C.

El pasb de desorcion f) consiste en la separacion de la fraccion F1, que
opcionalmente contiene a la fracciéon F2 recuperada en el paso e) de absorcion
A2, en una fraccién B que es una fraccidon enriquecida‘con etileno y en una
fraccion F3 que opcionalmente contiene el DCE formado en el reactor de
cloracién: y extraido luego, si no habia sido extraido previamente,.que es
reciclado a por lo menos uno de los pasocs de absorcién, opcionalmente
después de un tratamiento adicional destinado a eliminar los compuestos que
son mas pesados que etano.

Ventajosamente, la fraccion B contiene a lo sumo 1%, preferehtemente a
lo sumo 0,5% y con particular preferencia a lo sumo 0,2% en volumen de
hidrogeno con relacion al volumen total de la fraccién B.

La fraccion B se caracteriza por un contenido de etileno que es
ventajosamente mayor que o igual a un 2%, preferentemehte mayor que o igual
aun 3% y con p‘articular preférencia mayor que o igural a un 4% en volumen
con relacion al volumen total de la fraccion B.

La fraccion B se éaractériza por un contenido. de etano que es
ventajosamente menor que o igual al 98%, preferentemente menor que o igual
al 97% y con particular preferencia menor que o igual al 96% en volumen con
relaéi()n al volumen total de la fraccién B. | |

La fraccion B contiene ven_tajosamente a lo .sumo 0,01%,
preferentemente a lo sumo 0,005% y con particular preferencia a lo sumo
0,001% de compuestos que comprenden al menos 3 atomos de carbono con
relacién al volumen total de la fraccion B.

La fraccién B se caracteriza, ademas, por un contenido de acetileno que
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es ventajosamente menor que o igual al 0,1%, preferentemente rﬁenor que o
igual al 0,05% y con particular preferencia menor que o igual al 0,01% en
volumen con relacién al volumen total de la fracciéon B. |

La fraccion B se caracteriza por un contenido de compuestos de azufre
que es ventajosamente menor que o igual al 0,005%, preferentemente menor
que o igual al 0,002% y con particular preferencia men,c,jr que o igual al 0,001%

en volumen con relacion al volumen total de la fraccion B.

Ventajosamente, la fracbién F3 contiene al menos 80%, preferentemente
al menos 85% y con particular preferencia ai menos 90% en peso de los
compuestos gue son mas pesados que etano contenidos en la fraccion F1 que
opcionalmente‘cdntiene a la fraccion F2.

Vehtajosamente, la fraccién F3 contiéne a lo sumo 0,5%,
preferentemente a o sumo 0,3% y con particular preferencia a 1o sumo 0,1% en
pesa de etano con relacion al peso total de la fraccion F3.

Ventajosamente, la fraccion F3 contiene a lo sumo 0,3%,
preferentemente a lo sumo 0,1% y con particular preferehcia a lo sumo 0,05%
en peso de etileno con relacién al peso total de la fraccion F3.

De acuerdo con el paso g) del proceso dé acue_rdo con la invencién, la
fraccion B es desviada hacia un reactor de oxicloracién en el cual la mayor
parte dellletileno‘ presente en la fraccion B es convertida en 1,2-dicloroetano,
: dond_‘eA dicho 1,2-dicloroetano obtenido ée separa del flujo de productos
derivado del reactor de oxicloracién y se agrega opcionalmente al DCE
formado en el reactor de cloracion.

La reaccion de oxiclofacién se IIe-va a cabo ventajosamente en presencia
de un catalizador que comprende elementos activos, incluyendo cobre,

depositados sobre un soporte inerte. El soporte inerte se selecciona

HA
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ventajosamente entre alumina, geles de silicio, éxidos mixtos, arcillas y otros
soporte.s de origen natural. La alumina constituye uh soporte inerte preferido.
Se prefieren los catalizadores que comprenden ventajosamente al
menos 2 elementos activos, uno de los cuales es cobre. Entre los elementos
activos distintos al cobre, deben mencionarse los metales afcalinos, metales

alcalinos-térreos, metales de tierras raras y metales del grupo compuesto por

rutenio, rodio, paladio, osmio, iridio, platino y oro. Los catalizadores que

contienen los siguientes elenﬁentos activos son particularmente ventajosos:
- cobre/magnesio/potasio, cobre/magnesio/sodio, ! cobre/magnesiollitio,
cobre/ﬁ*nagnesio/cesio, cobre/magnesio/sodio/litio, cobre/magnesio/potasio/litio
y cobre/magnesio/cesio/litio, cobre/magnesio/sodio/potasio,
cobre/maghesio/sodio/cesio y cobre/magnesié/potasio/cesio. Los catalizadores
que se describen en las Solicitudes de Patente EP-A 255 156, EP-A 494 474,
EP-A-657 212 y EP-A 657 213,. incorporadas a modo de re_ferencia, son
particularmente preferidos.

El contenido de cobre, calculado en la forma metalica, se encuentra
ventajosamente éntre 30 y 90 g/kg, preferentemente entre 40 y 80 g/kg vy, con
particular preferencia, entre 50y 70' g/kg de catalizador.

El contenido de magnesio, caléulado en la forma metalica, se encuentra
ventajosamente entre 10 y 30 g/kg, preferentemente entre 12 y 25 g/kg y, con
particular preferencia, entre 15 y 20 g/kg de catalizador.

El contenido de metal alcalino, calculado en la forma metalica, se
encuentra ventajosamente entre 0,1 y 30 g/kg, preferent'emente entre 0,5y 20
g/kg y, con particular preferencia, entre 1 y 15 g/kg de catalizador.

Las relaciones atomicas Cu/Mg/metales alcalinos son ventajosamente

1/0,1-2/0,05-2, preferentemente 1/0,2-1,5/0,1-1,5 vy, ccj’n particulér preferencia,
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. 1/0,5-1/0,15-1.

Son particularmente ventajosos los cata!izadore.s gue tienen un area de
supeﬁicie especifica medida de acuerdo con el método BET usando nitrogeno
comprenden ventajosamente entre 25 m?/g y 300 m?/q, preferentemente entre
50 y 200 mzlgly con particular preferencia entre 75 y 175 m?/g.

Los catalizadores se pueden usar en un lecho fijo 0 en un lecho
fluidizado. Se prefiere esta segunda opcic’m.v El proceso de oxicloracion ‘se
realiza en las condiciones. habitualmente recomendadas para dicha ~reac§ién.
La températura se encuentra ventajosamente entre 150 y 300%T,
preferentemente entre 200 y 275T y, mas p_referente mente, entre 215 y 255<.
La presién es ventajosamente mayor que la presion atmosférica. Los valores
de presion entre 2 y 10 bar absoluto han dado buenos resultados. Se prefiere

un rango entre 4 y 7 bar absoluto. Dicha presion puede ajustarse de manera de

~lograr tiempos de residencia optimos en el reactor y de- mantener una velocidad

de pa-so constante para diversas velocidades de operacion. qu tiempos de
residencia habituales varian en un rango entre 1 y 60 s,y preferentemente éntre
10y 40 s. |
La fuente de oxigeno para esta oxicloracion puede ser aire, oxigeno puro
0 una hwezcla de los nﬁismos,‘ preferentemente es oxigeno puro. Se prefiere
esta Ultima solucién que permite un reciclado sencillo de los reactivos no
convertidds. |
| Los reactivos se pueden introducir en el lecho mediante cualquier
_ dispos-itivol conocido. Generalmente resulta ventajoso introducir el oxigeno
separado de los demas reactivos por razones de seguridad. Estas razones de
seguridad también requieren mantener la mezcla dé gases que salen del

reactor, 0 que son reciciados al mismo, fuera de los limites de inflamabilidad a

%6
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las présiones y temperaturas en cuestion. Se prefiere mantener una mezcla
_ ‘algo enriquecida, es decir, que contenga muy poco oxigeno con relacién al
combustible a incinerar. En este sentido, la abundante presencia (>2% en
volumen, preferentemente >5% en volumen) de hidrogeno podria constituir una
desventaja dado el amplio rango de inflémabilidad de este compuesto.

La relacion de cloruro de hidrégeno/oxigeno usada comprende
ventajosamente entre 3 y 6 mol/mol. La relacidn de etileno/cloruro de hidrégeno
comprende ventajosamente entre 0,4 y 0,6 mol/mol.

Los productos clorados mas importantes que se obtuvieron contienen
DCE y también pequenas cantidades de productos secundarios, tat como 1,1,2-
tricloroetano. |

| De acuerdo con el paso g) del proceso de acuerdo con la invencion, el
- DCE obtenido se separa del flujo de productos derivado del reactor de
oxicloracion y se agrega opcionalmente al DCE formado en el reactor de
cloracién. l

La separacion del DCE obtenido del flujo de productos derivado del
reactor de oxicloracion sé efectia de acuerdo con métodos conocidos.
Preferentemente se realiza primero por condensacion. El calor del reactor de
oxicloracidn se recupera en general en estado de vapor‘_, que se puede usar
para las separaciones o para cualquier otro uso.

Después de salir del reactor de oxicloracion, el flujo de productos
derivado del reactor, del cual se ha extraido el DCE, tambien se lava
ventajosamente para recuperar el HCI no convertido, Esta operacién'de lavado
es ventajosamente una etapa de lavado alcalino. Préferentemente es seguido
| por una etapa de separaqién de gas/liquido que permite recuperarr el DCE

formado en la forma liguida y finalmente sécar el DCE. Los gases reciclados
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- opcionalmente al ODH son secados por enfriamiento.

| La expresion "se agrega opcionalmente al DCE formado en el reactor-de
cloracion” significa que si el DCE formado en el reactor de cloracién fue aislado
del flujo de productos derivado de este reactor, al salir del reactor de cloracion
o0 después del paso de desorcidon D, el DCE -formado en el reactor de
oxicloracion puede agregarse al mismo, o no. Preferentemente, se agrega al
mismao. S| por otro lado, este primer DCE no fue aislado, el DCE aislado del
flujo de productos derivado del feactor de oxicloraciéh es ventajosamente el
unico fiujo de DCE recuperado. |

De acuerdo con el paso opcional h) del proceso de acuerdo con la
invencién, el flujo, de productos derivado del reactor debkicloracién, del cual se
ha extraido el DCE, que opcionalmente contiene un flujo de etano adicional
intfo_ducido previamente en uno de los pasos b) a g), es recic;lado
opcionalmenté all paso a) después de haber sido purgado opcionalmente de
gase's y/o después de un tratamiento adicional opcional con el fin de eliminar
A los productos clorados contenido en el mismo.

Ei flujo de productos derivado del reactor de oxicloracién, del cual se ha
extraido el DCE, puede ser reciclado al paso a), o no, durante el paso opcional
h). Preferentemente, el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion,
del cual se ha extraido el DCE, es reciclado al paso a) durante el paso h).

Por ello, puede haber un flujo de etano adicional introducido previamente
en‘ uno de los pasos b} a g) en este flujo reciclado en el paso h).

Entonces, en el caso particular donde solamente se dispone de un flujo
de etano puro, por ejemplo con un 30 6 40% en volumen de etano, resulta
' ventajoso no introducir directamente este flujo en el paso a) sino, por ejemplo,

en el paso de absorcion/desorcién e’} de modo que los gases livianos sean
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extraidos del mismo vy el flujo residual sea reciclado a la ODH durante el paso
h).

" De manera similar, en el caso particular donde el flujo de etano
disponible es rico en compuestos de azufre, puede ser ventajoso no introducir
este flujo directamente en el paso a) sino, por ejemplo, en el paso b) para
eliminar estos compuéstos problematicos del mismo; este flujo de etano es
reciclado luego a la ODH durante el paso h) después de haber pasado por los
pasos ¢) a g). | |

El flujo de productos derivado dei reactor de oxictoracion, del cual se ha
extraido el DCE, se caracteriza ventajosamente por un contenido de etano que
es mayor que o igual a un 10%, preferentemente mayor que o igual a un 20%,
con particuiar preferencia maydr gue o igual a un 30% y con mayor preferencia
“mayor que o igual a un 40% en volumen con relacién al volumen total de dicho
fiujo. | !

El flujo de productos derivado del reactor de oxirploracién, del cual se ha
~ eliminado el DCE, se caracteriza ventajosameﬁte por un contenido de etano
que es menor que o igual a un 90%, preferentemente menor que o igual a un
85%, y con particular preferencia menor que o igual a un 80% en volumen con
relaciéon al volumen total de dicho flujo.

El flujo de productos derivado del reactor de oxicioracién, del cual se ha
extraido el DCE, se caracteriza ventajosamente por un contenido de etileno
que es menor o igual al 10%, preferentemente menor o igua! al 5% y con
particular preferencia menor o igual al 2% en volumen con relacién al volumen
total de dicho flujo. |

El flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual se ha

extraido el DCE, se caracteriza ventajosamente por un contenido de hidrégeno
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que es menor o igual al 10%, preferentemente menor ¢ igual al 5% y con
particular preferencia menor o iguai al 2% en volumen con relacion al volumen
total de dicho flujo. (

E! flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual se ha
extraido el DCE, se caracteriza ventajosamente por un contenido de mondxido
-, ‘de carbono que es menor que o igual ’al 20%, preferentemente menor que o
igual al 15% y con particular preferencia menor que o igual a un 10% en
volumen con relacion al volumen total de dicho flujo. |

El flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual se ha
extraido el DCE, se caracteriza ventajosamente por un contenido de didxido de
carbono que es menor que o igual al 40%, preferentemente menor que o igual
al 35% y con particular preferencia menor que o igual a un 30% en volumen
con relacion al volumen total de dicho flujo.

El flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual se ha
extraido el DCE, se caracteriza ventajosamente por un contenido de oxigeno
qu_é es menor gque o igual a un 10%, preferentemente menor que o igual a un
5% en volumen con relacion al volumen total de dicho flujo.

De acuerdo con el paso h) del proceso preferido de acuerdo con la

invencion, el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracién, del cual se

ha extraido el DCE, que opcionalmente contiene un lflujo de etano adicional

iniroducfdo previamente en uno de los pasos b} a g), es reciclado al paso a).

El reciclaje hacia la etapa a) tiene lugar, en este caso, después de una
purga opcional de gases y/o después de un tratamiento adicional opcional para
eiiminér los productos clorados (notablerﬁente trazas_'de DCE y/o de otros
productos clorad:os tal como cloruro de etileno) contenidos en el flujo de

-productos considerado. El tratamiento adicional, cuando se realiza, se puede



efectuar usando carbono activo o un adsorbente.

Se puede efectuar una purga de gases o el tratamiento adicional o
ambos. Mas preferentemente, el flujo de productos es reciclado a la etapa a)
sin una purga de gases y sin ningun tratamiento adicional con el fin de eliminar
los productos clorados contenidos en el mismo.

Aun mé's, el reciclaje de este flujo de productos hacia la etapa ODH a)
puede resultar interesante a fin de aprovechar el efecto catalitico favorable de
los productos clorados sobre la reaccidon ODH.

De acuerdo con un primer ﬁwodo preferido del proceso para la
elaboracion de DCE comenzando a partir de un flujo de etano, no se efectua el
paso e).

De acuerdo con este primer modo preferido, el broceso de acuerdo con
la invencién se caracteriza en que: "

a) el fILle de ‘etano es sometidb a una oxideshidrogenacion catalitica
que produce una mezcla de gases que contiene etileno, etano no convertido,
aguay constituye'ntes secundarios;

b) dicha mezcla. de gases opcionalmente se lava y se seca,
prbduc’iendo asi una mezcla de gases seca;

c) | después de una etapa de purificacion opcional adicional, dicha
mezcla de gases seca es sometida a una absorcidn A1 que consiste en la
separécién de dicha mezcla de gases en una fraccién enriquecida con los
compdesto‘s gue son mas livianos que etileno que contienen algo del etileno
(fraccion A) y en una fraccion F1;

d) la fraccidn A es desviada hacia un reactor de cloracién en el cual

la mayor parte del etileno-presente en la fraccién A es convertida en 1,2-

dicloroetano vy, opcicnalmente, el 1,2-dicloroetanc obtenido es separado del

2\



37

flujo de productos derivado del réactor de cloracién;

f) la fraccion F1 es sometida a una desorcidn D que consiste en
separar la fraccion F1 en una fraccion enriguecida con ‘etileno (fraccion B) y en
una fraccion F3 que, después de un tratamiento adicional destinado a reducir la
_conce_ntracic')n de los compuestos que son mas pesados que etano en la
fraccion F3, es reciclada a la absorcién A1,

g) la fraccion B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el
cual la mayor parte del etileno presente en la fraccion B es convertida en 1,2-
dicloroetano, donde dicho 1,2-dicloroetano obtenido se separa del flujo de
productos derivado del reactor de oxicloracion y se agrega opcionalmente al
DCE formado en el reactor de cloracién; y

h) el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual
se hé extraido el 1,2-dicloroetano, es reciclado hacia la etapa a).

De acuerdo conl un segundo modo preferido del proceso para la
elaboracién de DCE comenzando a partir de una fuente de etano de acuerdo
con la invencion, se efectua el paso e).

De acuerdo con este segundo modo preferido,i el proceso de acuerdo
con la invencién se caracteriza en que: |

| a) el flujo de etano es sometido a una oxideshidrogeniacién catalitica
que produce una mezcla de gases que contiene etileno, etano no convertido,
agué y constituyentes secundarios;

b) d.icha ‘mezcla de gases opcionalmente se lava y se seca,
produciendo asi una mezcla de gases'seca;

| c) después de una etapa de purificacion opcional adicional, dicha
mezcla de gases seca es sometida a una absorcidn A1 que consiste en la

separacion de dicha mezcla de gases en una fraccion enriquecida con los
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compuestos que son mas livianos que etileno que contienen algo del etileno
(fraccion A) y en una fraccion F1,

d) la fraccion A es desviada hacia un reactor de cloracion en la cual
la mayor parte del etileno presente en la fraccion A es convertido en 1,2-
dicloroetano y el 1,2-dicloroetano obtenido se separg del flujo de productos
derivado del reactor de cloracion; |

e) el flujo de productos derivado del reactor de cloracion, del cual se
ha extraido opcionalmente el 1,2-dicloroetano, es sometido a una absorcion A2
qUé consiste en la separaciéon de dicho flujo en una fraccién enriquecida con
etano F2 que luego es enviada nuevamente a la fraccion F1, y en una fraccion
énriq'uecida con compuestos gque son mas livianos gue el etano F2’;

f) la fraccién F1 es sometida a una desorcion D que co_nsiste en
separar la fraccion F1 en una fraccién enriquecida con etileno (fraccidn B) y en
una fraccion F3 que, después de un tratamiento adicional destinado a reducir la
concentracion de los compuestbs gue son mas pesados que etano en la
fraccion F3, es reciclada a la absorcion At;

g) la fraccién B es desviada hacia un reactor -de oxicloracion en el
-cual la mayor parte del etileno presente en la fraccion B es convertida en 1,2-
-dicloroetano, donde dicho 1,2-dicloroetano obtenido se separa del flujo de
productos derivado del reactor de oxicloraciénl y se agrega opcionaimente al
DCE formado en el reactor de cloracién; y -

h) el flujo de productos derivado del reactor:de oxicloracion, del cual
se h;a extraido el 1,2-dicloroetano, es reciclado hacié Ia:etapa a).

El primer modo preferido del proceso de acuerdo con la invencion se
prefiere particularmente frente al sequndo modo.

‘ElI DCE obtenido por cloracion y por oxicloracién del etileno puede
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convertirse luego en VC. |

Por ello, .la invencion también se relaciona con un proceso de
elaboracién de VC. Para tal fin, la invencidn se relaciona con un proceso de
elaboracion de VC caracterizado porque: _

a) un flujp de etano es sometido a una oxideshidrogenacién
catalitica que produce una mezcla de gases que contiene etileno, etano no
convertido, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla de gases opcionalmente se lava y se seca,
produciendo asi una mezcla de gases seca;

c) déspués de una etapa de purificacion opcional adicional, dicha
mezcla de gases seca es sometida a una absorcion A1 gue consiste en la
separacién de dicha mezcla de géses en una fraccién enriquecidé con los
compuestos gue son mas livianos que etileno que contienen algo del etileno
(fraccion A) y en una fraccion F1;

d) la fraccién A es desviada hacia un reactor de cloracién en el cual
la mayor parte del etileno presente en la fraccion A es convertida en 1,2-
dicloroetano v, opcionalmente, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del
flujo de productos derivado del reactor de cloracion; |

| e) opcionalmente, el flujo de productos derivado del reactor de
cloracién, del cual se ha extraido opcionélménte el 1,2-dicloroetano, es
sometido a una absorcién A2 que consiste en la separacion de dicho flujo en
una fraccion enriquecida con etano F2 que luego es enviada nuevamente a la
fraccion F1, y en una fraccién enriquecida con compuestos que son mas
livianos que el etano F2'; |

1) la fraccion F1, que opcionalmente contiene a la fraccion F2

recuperada en la etapa e) de absorcion A2, es sometida a una desorcion D que
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consiste en separar la fraccion F1 en una fraccion enriquecida con etileno
(fraccion B) y en una fraccion F3, que opcionalmente contiene al 1,2-
dicloroetano formado en el reactor de cloracién que I_uego se extrae si no ha

sido extraido previamente, que es reciclada a por lo menos una de las etapas

de absorcion, opcionalmente después de un tratamiento adicional destinado a

reducir la concentracion de compuestos que son mas pesados que el etano en
la fraccién F3;
g) la fraccién B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el

cual la mayor parte del etileno presente en la fraccion B es convertido en 1,2-

_dicloroetano, el 1,2-dicloroetano obtenido es sebarado del flujo de productos .

derivado del reactor de oxicloracion y opcionalmente se agrega al 1,2-

_dicloroetano formado en el reactor de cloracion;

hy el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual
se ha extraido el 1,2-dicloroetano, que opcionalmente contiene un flujo de
etano adicional introducido préviamente__en una de las etapas b) a g), es
reciclado opcionalmente hacia la etapa a) opcicnalmente después de.haber
purgado los gases y/o después de un tratamiento opcional con el fin de eliminar
los productos clorados contenidos en el mismo;

i) el 1,2-dicioroetano obtenido es sometido a una pirdlisis
produciendo asi VC.

Las condiciones y preferencias particulares definidas para el proceso de
elaboracién de DCE de acuerdo con la invencion se pueden aplicar al proceso
de elaboraci()n de VC de acuerdo con la invencion.

Las condiciones bajo las cuales se puede efectuar la pirdlisis son
conocidas por el especialista en la técnica. Esta pirdlisis se logra

ventajosamente por reaccion en fase gaseosa en un horno de tubo. Las

@
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temperaturas habituales de pirolisis compfenden entre 400 y 600T, con
preferencia por el rango entre 480T y 540T. El ti empo de residé,ncia
- comprende ventajosamente entre 1 y 60 segundos, con preferencia'en el rango
entre 5 y 25 segundos. El indicel de conversion de DCE esta limitado

ventajosamente a un valor entre un 45 y 75% con el fin de limitar la formacion

de productos secundarios y de incrustaciones enj los quemadores. Las

siguientes etapas permiten, con el uso de cualquie_;r dispositivo conocido,
recolectar el VC. purificado y el cloruro de hidrégen§ que sera enriguecido
preferencialmente en la oxicloracion. Después de la purificacién, el DCE no
convertido es desviado ventajosamente otra vez hacia el horno de pirdlisis.

Ademas, la invencion también se relaciona con un proceso de
elaboracidon de PVC. Para tal fin, la invencidn se relaciona con un proceso de
elaboracién de PVYC caracterizado por cuanto:

a) un ﬂ'ujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacion
catalitica gue prod_uce una mezcla de gases que contiene etileno, etano no
convertido, agua y constituyentes secun\darios’;

b) dicha mezcla de gases opcionalmente se lava y se seca,
produciendo a-si una mezcla de gases seca; '

c) después de una etapa de purificaciébn opcional adicional, dicha
mezcla de gases seca és sometida a una absorcion A1 que consiste en la
separacion de dicha mezcla de gases en una fraccion enriquecida con los
compuestos que son mas livianos que etileno que contienen algo del etileno
(fraccién A)y en una fraccion F1; A

| d) » la fracciéon A es desviada hacia un reactor de cloracion én el cual
. la mayor parte del etileno presente en la fraccion A es convertida en 1,2-

dicloroetano vy, opcionalmente, el 1,2-dicloroétano obtenido es separado del
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flujo de productos derivado del reactor de cloracion;

| e) opcionalmente, el flujo de productos derivado del reactor de
Cloracic')n,l del. cual se ha extraido opcionalmente el 1,2-dicloroetano, es
sométido a una absorcion A2 que consiste en la separacion de dicho flujo en
una fracciéon enriquecida con etano F2 que luege es enviada nuevamente a la
fraccion F1, y en una fraccion enriquecida con compuestos que son mas
livianos que el etano F2';

f) Ié fraccion F1, que opcionalmente contiene a la fraccion F2
recuperada en la etapa e) de absorcion A2, és sometida a una desorcidén D que
consiste en separar la fraccion F1 en una fraccion enriquecida con etileno
(fraccion B) y en una fraccion F3, que opcionalrﬁente contiene al 1,2-
dicioroetanb formado en el reactor de cloracion que luego se extrae si no ha
sido extraido previamente, que es reciclada a por lo rﬁ_enos una de las etapas
de absorcion, opcionalmente después de un tratamiento adicional destinado a
reducir la concentraciéon de compuestos que son mas pesados que el etano en
la fraccion F3;, |

g) la fraccién B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el
cual la nﬁayor parte del etileno presente en la fraccion B es convertido en 1,2-
dicloroetano, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de productos
derivado del reactor de oxicloracién y opcionalmente se agrega al 1,2-
dicloroetano formado en el reactor de cloracion;

h) el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual
'se ha extraido el 1,2-dicloroetano, que opcionalmente contiene un flujo
adicional de etano introducido pre_viamente en una de las etapas b) a g), es
reéicrado ‘'opcionalmente hacia la etapa a) opcionalmente después de haber
purgado Ids gases y/o después de un tratamiento adicional opcional con el fin

f
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de eliminar los preductos clorados contenidos en el mismo;

i) el 1,2-dicloroetano * obtenido es som;etido a una pirolisis
pfqduciendo asi VC; y ;

i) El VC es polimerizado para producir PVC.}

Las condiciones y preferencias particulares definidas para el proceso de
elaboracion de DCE y el proceso de elaboracion de VC de acuerdo con la
invencidn se aplican al proceso de elaboracion de PVC de acuerdo con la
invencion.

E! proceso de elaboracion de PVC puede: ser un proceso de
polimerizacién por lotes, en solucién ¢ en dispersion acuosa, preferentemente
se trata de un procéso de polimerizacion en dispersion acuosa.

La expresion "polimerizacion en dispersién -acuosa" significa una
polimerizacion radical en suspension acuosa Y- también una polimerizacion
radical en una emulsién acuosa y polimerizaéién en una microsuspension
acﬁosa.

La expresion "polimerizacion radical en suspension acuosa" significa
cualquier proceso de polimerizacion de radicales efectuada en un medio
acuoso en presencia de dispersantes y de iniciadores ae radicales solubles en
aceite.

La expresion "polimerizacion radical en emulsibn acuosa" significa
cualquier proceso de polimerizacién de radicales efectuada en un medio
écuoso en presencia de emulsionantes y de iniciadores de radicales solubles
en agua. |

La expresion “"polimerizacién en microsuspension acuosa", también
- denominada polimefizacién en dispersién acucsa homogénea, significa

cualquier proceso de polimerizacion de radicales en el cual se emplean
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iniciadores solubles en aceite y se prepara una emulsién de gotas de
mondmeros en virtud de una poderosa agitacion mecanica y presencia de
emulsionantes.

Coﬁ relaciéon a un proceso de craqueo térmico simplificado similar, el
proceso de acuerdo con la invencidn que emplea uaa etapa ODH tiene la
~ ventaja de combinar una etapa endotérmica (etano convertido en etileno) con
' una_étapa_exotérmica de produccién de agua, de conducirse a una temperatura
moderada y de evitar la necesidad de proveer el calor de reaccién' a una
temperatura elevada.

El proceso de acuerdo con la invencion también presenta la ventaja de
permitir el reciclaje del flujo de productos derivado de la Qxicloracién, del cual
se ha extraido el DCE, hacia la etapa ODH, asegurando de esa manera una
m_ayqr.c‘:onversién .de etano en etileno. Ademas, dada la temperatura moderada
‘de ODH con relacion al craqued térmico, aun si este flujo reciclado contiene
trazas de productos‘orgénicos clorados, tal como DCE, su presencia no causa
prrc}blemas con respecto al comportamiento del material y de corrosién como se
observa en el caso de un craqueo térmico a mas de 800 T. La presencia de
productos clorados también puede ser ventajosc por cuanto permite un
incremento de la eficacia de la reaccién ODH. o

EI proceso de acuerdo con la invencion presenta la ventaja de no
generar compuestos que comprenden al menos 3 ¢é_tomos de carbono en
cantidades problematicas, siendo estos compuestos en general los
responsables de' una cierta inhibicion durante la pirdlisis del DCE. Esta
inhibicion se debe a la formacion de derivados tales como 1,2-dicloropropano y
monocloropropenos. Su aptitud para formar r_adic;ales alilo estables explica su

poderoso efecto linhibidor sobre la pirdlisis de DCE que se realiza por la ruta
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radical. La formacion de estos productos secundarios que contienen 3 atomos
de carbono y productos secundarios mas pesados constituye ademas un

consumo innecesario de reactivos en la oxicloracion y en la cloracién, o genera

costos para destruir los mismos. Ademas, estos compuestos pesados

contribuyen en la contaminacion de [as columnas y de los evaporadores.

Dado que la reaccion ODH tiene lugar a una menor temperatura que la
‘del craqueo térmico, el proceso de acuerdo con la invencion se caracteriza
Qentajosamente, ademas, por el hecho que la formacion de los compuestos
pesados por oligomerizacidon es mucho menor.

El proceso de acuerdo con la invencion que emplea una etapa ODH
también tiene la ventaja de limitar la conversién pasando a la ODH sin tener
que recurrir a separaciones costosas, tal como las que-requieren destilacién de

etileno. !

‘Otra ventaja del proceso de acuerdo con la invencion es que permite -

contar, en el mismo sitio industrial, con un proceso completamente integrado
que comprende desde la fuente hidrocarbonada - principalmente etano - hasta
el polimero obtenido comenzando con el monémero elaborado.

La segunda variante del proceso de acuerdo con la invencién, segun la
cual la ODH tiene lugar a temperaturas menores o iguales a 650TC, tiene la
venfajé de generar cantidades muy pequefias de hidrogeno, responsable d.e
numerosas desventajas.

A continuacion, se ilustrara el primer modo preferide del proceso de
acuerdo con la invencién con referencia a la figura que acompafa a la presente
descripcion. Esta figura consiste de la Figura 1 adjunta, que representa
esquematicamente una realizacion del proceso de elaboracién de DCE de

acuerdo con la invencion. L

A
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La fuente de etanc 1y la fuente de oxigeno 2 se introducen en el reactor
3 con el fin de someterlas a una ODH en el mismo. La mezcla de gases que
contiene etileno, etano no convertido, agua y constituyentes secundarios 4
producida durahte el paso de ODH es sometida a Iavédé y secado en 5 para
eliminar los productos secundérios, asi como agua (6), de la misma. Despues
de un paso de purificacion adicional opcional; la mezcla de gases seca formada
7 es desviada luego a una columna de absorcion 8 equipada con un
condensador. El agente de lavado de la columna de desorcién 9 se introduce
en la columna de absorcidon 8 a través de la linea 10, después de su
enfriamiento y represurizac.ién, respectivamente, en los intercambiadores 11 y
11"y la bomba 12. Se agrega agente de lavado fresco a través de la linea 13 al
agente de lavado de la columna 9 y una purga 13bis que desvia al agente de
lavado hacia un tratamiento adicional (no se muestra) destinado a reducir la
concentracion de los compuestos que son mas pesados que etano en el agente
de lavado de modo tal que luego es desviado nuevamente hacia la linea 10. |

Después de pasar a la columna 8, la mezcla de gases seca 7 se separa
en la fraccion 14 que sale de la parte superior de la columna 8 y én_ la fraccion
15 que sale de la base de la columna 8. La fraccion 14, enriquecida con los
compuestos gque son més»livianos que el etileno que éontiene algo del etileno,
es desviada hacia un sector de cloracion 16 que com‘prende al reactor de
cloracion provi_std de cloro 17 y el equipo necesario para la separacion del 1,2-
dicloroetano formado 18, en particular por condensacion y separacién
gas/liquido, del flujo de productos derivado del reactor de cloracion 'y
eliminacion de los gases residuales 18bis no convertidos en la cloracion, entre
otros hidrogeno, que pueden ser valorados térmicamente, quimicamente o

hidraulicamente.

A\
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La fraccion 15 que comprende DCE enriquecido con etiieno-ée introduce
luego en la columna de desorcién 9 después de haber sido recalentado en el
intercambiador 16’

Después de pasar a la columna de desorcion 9 equipada con un calderin
inferior y un condensador superior, la fraccion 15 se separa en la fraccion 19
_qu'e sale de |a parte superior de la columna 9 y en la fréccién 20 que sale de la
base de la columna 9. La fraccidn 19, qule se caracteriza por un contenido muy
bajo de hidrégeno, es desviada hacia la unidad de oxicloracion de etileno 21
provista de oxigeno 22 y de cloruro de hidrogeno :23. La fraccién 20 que
contiene principalmente DCE es desviada nuevamente a la columna 8 a través
de la linea 10 segin se explicd previamente. Los intercambiadores 11 y 16’
estan acoplados en’tre si con el fin de ahorrar energia. |

El flujo de productos 25 derivado del reactor de oxicloracién se separa
en 21bis en DCE 24 acormpaﬁado de productos secundarios licuados, entre
otros agua, por condensacion seguido por lavado y separaciéon gas/liquido. EI
flujo de productos 26 derivado del reactor de oxicleracion del cual se ha
extraido el DCE 24 es reciclado 'Iuego hacia el reactor 3.

A continuacién, se ilustrara el segundo modo preferido del proceso de

acuerdo con la invencion con referencia a la figura que acompana a la presente

descripcion. Esta figura consiste de la Figura 2 adjunta, que representa

esquematicamente una realizacion del proceso de elaboracion de DCE de
acuerdo con la invencion. ' \

La fuente de etano 1 'y la fuente de oxigeno 2 se introducen en el reactor
3 con el fin de someterlas a una ODH en el mismo. La mezcla de gases que
‘contiene etileno, etano no convertido, agua y constituyentes secundarios 4

producidos duranite el paso de ODH es sometida a lavado y secado en 5 con el
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fin de eliminar IQ;?‘ productos secundarios, asi como agua (6), de la misma.
Después de un paso de purificacion adicional opcicnal, la mezcla de gases
seca formada 7 es desviada luego a una columna de absorcidon 8 equipada con
un condensador. El agente de lavado de la columna de desorcidon 9 se
introduce en la columna de absorcién 8 a través de la {inea 10, después de su
enfriamiento y represurizac‘ién, respectivamente, en los intercambiadores 11 y
11"y la bomba 12. Se agrega agenfe de lavado fresco a través de la linea 13 al
agente de lavado de la columna 9 y una purga 13bis que desvia al agente de
. lavado hacia un tratamiento adicional {(no se muestra) destinado a reducir la
concehtraciOn.de los compuestos que son mas pesados que etano en el agente
de lavado de modo tal que luego es desviado nuevamente a la Iineé 10.
Despues de pasar a la columna 8, la mezcla de ,gases seca 7 se separa

en la frécbién 1-4rqu'e sale de la parte superior de la -coilumna 8 y en la fraccién _
15 que sale de Ié base de la columna 8. La fraccién 14, énriquecida con los
compuestos que son mas livianos que el etileno que contiene algo del etileno,
es desviada hacia un sector de cloracién 16 gque comprende al reactor de
cloraciéon provis’té de cloro 17 y el equipo necesario para la separacion del 1,2-
dicloroetano formado 18, en particular por condensacion y separacion
gas/liquido, de! flujo de productos derivado del reactor de cloracion.

~ El flujo de productos 26 derivado del sector de cloracion, del cual se ha
extraido el 1,2-dicloroetano, es désviado hacia una columna de absorcién 27
equipéda con un condensador y provista del agente dé lavado 28 donde se
separa en una fracciéon enriquecida con etano 29 que es desviada nuevamente
a la fraccion 15 y en una fraccion énriquecida con compuestos mas livianos que
el etano 30, que pueden ser valoradas térmicamente, guimicamente o |

hidraulicamente.

4%
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La fraccion 15 que comprende DCE enriguecido -con etileno se introduce
luego en la columna de desorciéon 9 después de haber sido recalentado en el
intercambiador 16'. |

- Después de pasar a la columna de desorciéon 9 equipada con un calderin
inferior y un condensador superior, la fraccién 15 se separa en la fraccion 19
que sale de ia parte superior de la columna 9 y en la fraccion 20 que sale de la
base de la columna 9. La fraccion 19, que se caracteriza por un contenido muy
blajo de hidrogeno, es desviada hacia la unidad de oxicloracién de etileno 21
provista de oxigeno 22 y de cloruro de hidrégeno 23. La fraccion 20 que
contiene principalmente DCE es desviada nuevam_ente a la columna 8 a través
de la linea 10 segun se explicd previamente. Los intercambiadores 11 y 16’
 estan acoplados entre si con el fin de ahorrar energia.

El flujo de productos 25 derivado del reactor de oxicloracion se separa

en 21bis en DCE 24 acompafado de productos secundarios licuados, entre

otros agua, por condensacion seguido por lavado y separacidon gas/liquido. El
fluio de productos 31 derivado del reactor de oxicloracion del cual se ha

extraido el DCE 24 es reciclado luego hacia el reactor 3.

¥
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REIVINDICACIONES:

1. Proceso de elaboracién de 1,2-dicloroetano comenzando-a partir de un
flujo de etano, CARACTERIZADO PORQUE:

a) el flujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacién catalitica que
produée una mezcla de gases que contieﬁe etileno, etano no convertido, agua
y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla de gases opcionalmente se lava ly se seca, produciendo
asi una mezcla de gases seca, '

c) - después de una etapa de purificacion opcional adicional, dicha mezcla
de gases seca es sometida a una absorcion A1 que consiste én la separacion
de dicha mezcla |Qe!gases en una fraccion enriquecida con los compuestos que
soh mas livianos que etileno que contienen algo del etileno (fraccion A}y en
una fraccion F1, |

d) la fraccidbn A es desviada hacia un reactor de cloracién en el cual la
mayor parte dei etileno presente en la fraccion A ‘es convertida en 1,2-
dicloroetano y, opcionalmente, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del
flujo de productos derivado del reactor de cloracion;

e) opcionalmente, el flujo de productos derivado del reactor de cloracion,
del cual se ha extraido opcionalmente el 1,2-dicloroetano, es sometido a una
absorcién A2 que consiste en la separacién de dicho flujo en una fraccion
enriquecida con etano F2 que luego es enviada nuevamente a la fraccion F1, y
en una fraccion enriquecida con compuestos que son rﬁés livianos que el etano
F2" |

f} la fraccién: F1. que opcionalmente contiene a la fraccion F2 recuperada
en la etapa e) de absorcién A2, es sometida a una desorcién D que consiste en

separar la fracciéon F1 en una fraccion enriquecida con etileno (fraccion B) y en

5
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una fraccion F3, gue opcionalmente contiene al 1,2-dicloroetano formado en el
reéctor de cloracidn que luego se extrae si no ha sido extraido previamente,
que es reciclada a por lo menos una de las etapas de absorcion, opcicnalmente
después de un tratamiento adicional destinado a reducir la concentracion de
compUestos que son mas pesados que el etano en la fraccion F3;

a) la fraccion B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el cual la
mayor parte dei etileno presente en la fraccion B es convertido en 1,2-
dicloroetano, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de productos
derivado del reactor de oxicloracidon y opcionalmente se agrega al | 1,2-
dicloroetano for-mado en el reactor de cloracion; y

h) el flujo de productos defivado del reactor de oxicloracion, del cual se ha
 extraido el 1,2-dicloroetano, que opcionalmente contiene un flujo de etano
adicional introducido previamente en una de las etapas b) a g), es reciclado
opcionalmente hécia‘ la etapa a) opcionalmente despu‘és de haber purgado los
Qase's y/o después: vde uh tratamiehto opcional con el fin de eliminar los
productos clorados contenidos en el mismo.

2. El proceso‘ de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE
la fuente de etano cbntiene al menos un 80% en volumen de etano.

3. El proceso de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE
la fuente de etano contiene al menos un 98% en volumen de etano.

4. El proceso de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE

la oxideshidrogenacién catalitica de la etapa a) tiene lugar a una temperatura:

menor o igual a 650C.
5. El proceso de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE
durante el paso b), dicha mezcla de gases se lava y luego se seca,

produciendo asi una mezcla de gases seca.

Ao
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B. El proceso de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE
durante el paso c¢) de absorcidon A1, la mezcla de gases seca se pone en

contacto con un agente de lavado que contiene 1,2-dicloroetano.

7. El proceso de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE

la fraccion A contiene al menos 70% en peso de los compuestos que son mas

livianos que el etilfeno contenidos en la mezcla de gases seca.

8. “El proceso" de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE

la fraccion B se caracteriza por un contenido de etileno mayor que o igual a un

2% en volumen con relacion al volumen de la fraccién B.

9. El proceso de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE

'no se efectua el paso e). ‘

10.  Proceso para elaborar cloruro de vinilo, CARACTER.‘ZADO PORQUE:

a) un flujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacion Catalitica que

produce una mezcla de gases que Qontiene etileno, etano no convertido, agua

y constituyehtes secunda'rios;

b) dicha mezcla de gases opcionalmente se lava y se seca, proquciendo

asi una mezcla de gases seca; | | | [ |

c) | después .dei' una etapa de purificacion opcional!adicional, dicha mezcla

de gasés seca eslsometida a una absorcién A1 gue consiste en la separacion

de dicha mezcla de gases en una fraccion enriquecida con los compuestos que

son mas I‘tvianosi que etileno que contienen algo del etileno (fraccion A) y en

una fraccion F1; | |

d)  la fraccion A es desviada hacia un reactor de cloracion en el cual la

mayor parte del etileno presente en la fraccion A es convertida en 1,2-

dicloroetano vy, opcionalmente, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del

flujo de productos derivado del reactor de cloracion;
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e) opcionalmente, el flujo de productos derivado 'Ijel reactor de cloracion,
del cﬁal se ha extraido opcior_ialmehte el 1,2-dicloroetano, es sometido a una
absorcion A2 gue consiste en la separacion de dicho flujo en una fraccion
entiquecida con etano F2 que luego es enviada nuevamente a la fraccion F1, y
en una fraccién enriquecida con compuestos que son mas livianos que el etano
CF2;

f) | ‘la fraccion F1, que opcionalmente chtiene a la. fraccion F2 recuperada

en la etapa e) de absorcidén A2, es sometida a una desorcion D que consiste en

separar la fraccion F1 en una fraccion enriquecida con:etileno (fraccion B) y en

una fraccioén F3, que opcicnalmente contiene al 1,2-dicloroetano formadoe en el
reactor de cloracjéh que luego se extrae si no ha sido extraido previamente,
que es reciclada a por [oc menos una de las etapas dé absorcion, opcionalmente
después de un tratamiento adicional destinado a reducir la concentracion de
compuestos que son mas pesados que el etano en la fraccion F3;

g) - la fraccion B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el cual la
mayor parte del etileno presente eh la fraccion B es convertido en 1,2-
dicloroetano, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de productos
derivado del reactor de oxicloracion y opcionalmente se agrega al 1,2-
dicloroétano formac'jo en el reactor de cloracién;

h) el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual se ha
extraido el 1,2-dicloroetano, que opcionalmente contiene un flujo de etano
“adicional introducido previamente en una de las etapas b) a g), es reciclado
opcionalmente hacia la etapa a) opcionalmente después de haber -purgado los
gases y/o despues de un tratamiento opcional con el fin de eliminar los
productos clorados contenidos en ef mismo;

i} el 1,2-dicloroetano obtenido-es sometido a una pirdlisis produciendo asi
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VC.

11.  Proceso de elaboracién de cloruro de polivinilo, CARACTERIZADO

PORQUE:

a) un flujo de etanc es sometido a una oxideshidrogenac-ién catalitica que

produce una mézcla de gases que contiene etileno, etano no convertido, agua

yl constituyentes secundarios;

b)  dicha mezcla de gases opcionalmente se lava y se seca, produciendo

asi Uné mezcla'de gases seca,

c) después de una etapa de purificacién opcional adicional, dicha mezcla

de gases seca es sometida a una absorcidn A1 que consiste en la separacion

de dicha mezcla Adefgases en una fraccién enriguecida Con los compuestos que

son mas livianos que etileno que coﬁtienen algo del etileno (fraccion A) y en

una frapcién F1; 1

d) la fraccién A es desviada hacia un reactor de' cloracion en el cual la

mayor parte del gtileno presente en la fraccién A es convertida en 1,2-

dicloroetano y, opcionalmente, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del

flujo de productos qerivado del reactor de cloracién;

e) opcionalmenjte, el flujo de productos derivado del reactor de cloracion,

del cual se ha extraido obcionalmente el 1,2-dicloroetano, es sometido a una
1

absorcion A2 que jconsiste en la separaciéon de dicho flujo en una fraccion

enriquecida con etano F2 que luego es enviada nuevamente a la fraccion F1, y

en una fraccién enfiquecida con compuestos que son mas livianos que el etano

F2';

f) la fraccion F1, que opcionalmente contiene a la fraccidn F2 recuperada

en la etapa e) de absorcidon A2, es sometida a una desorcién D que consiste en

separar la fraccion F1 en una fraccion enriquecida con etileno (fraccion B) y en
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una fraccion F3, que opcionalmente contiene al 1,2-dicloroetano formado en el
reactor de cloracion que luego se extrae si no ha sido exiraido previamente,
que es reciclada a por lo menos una de las etapas de absbrcién, opcionalmente
después dé un tratamiento adicional destinado a redQcir la concentracion de

compuestos que son mas pesados que el etano en la fraccion F3;

g} la fraccién,B es desviada hacia un reactor de oxicloracién en el cual la »

mayor parte del‘ etileno presente en la fracci()h B es convertido en 1,2-
dicloroetano, el 1,2-dicloroetano obtenidoc es separado del flujo de productols
“derivado del reactor. de oxicloracion y opcionalmente se agrega al 1,2-
dicloroetano formado en el réactor de cloracion;

h) el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual se ha
extraido el 1,2- drcloroetano que opcionalmente contiene un flujo de etano
adicional introducido previamente en una de las etapas b) a g), es reciclado
o_pcionalmente hacia‘ la etapa a) opcionalmente después de haber purgado los
gases y/o despuési de un tratamiento opcional con el fin de eliminar los
productos clorados 6ontenidos en el mismo; |

i) el 1,2-dicloroetano obtenido es sometido a una pirdlisis produciendo asi
VCiy |

i) el VC es polimerizédo para producir PVC.

p.p. Soivay (Société Anonyme)

]
I
]
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PROCESO DE ELABORACION DE 1,2-DICLOROETANO
RESUMEN

Proceso de elaboracion de 1,2-dicloroetanoc comenzando a partir de un
flujo de etano, donde:

a) ellflujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacion catalitica
que produce una meicla de gases que contiene etileno, etano no céhvertido,
agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla de gases opcionalmenté se lava y se seca,

t
3
v

produciendo asi una mezcla de gases seca,

c) desbués de una etapa de purificacion 5pcional adiciohal,v dicha
mezcla de gases éeca es sometida a una absorcion A1 que consiste en la
separaciéon de dicha mezcla de gases en una fraccion enriquecida con los
compuestos que son mas livianos que etileno que contienen algo del etileno
(fraccion A) y en una fracci()n_ F1; |

d) la fraccion A es deéviad'a hacia un reactor de cloracion en el cual
la mayor parte del etileno presente en la fraccion A es convertida en 1,2-
diCIoroétano y, opcionalmente, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del
| flujo de productos d;erivado del reactor de cloracion;

e) opciorfmalmente, el flujo de productos derivado del reactor de
cloracién, del cua'l se ha extraido opcionalmente el 1,2-dicloroetano, es
- sometido a una abgsorcién A2 que consiste en la separacion de dicho flujo en
una fraccion enriqu:ecida con etano F2 que luego es enviada nuevamente a la

1

fraccion F1, y en.una fraccidn enriquecida con cor'npuestos que son mas
. ' , |
livianos que el etano F2';

f) la fraccion F1, que opcionalmente contiene a la fracciéon F2

recuperada en la etapa e) de absorcion A2, es sometida a una desorcién D que
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consiste en separar la fraccion F1 en una fraccion enriquecida con etileno
(fradcic’m B) y e€n una fraccion F3, que opcionalmente contiene al 1,2-
dicloroetano formado en el reactor de clofacién que luego se extrae si no ha
sido extraido previamente, que es reciclada a por lo menos una de las etapas
de absorcién, opcionalmente después de un tratamiento adicional destinado a
reducir la concentracién de compuestos que son mas pesiados que el etano en
la fraccion F3; 7

g) la fraccion B es desviada hacia un‘reactor de oxicloracion en el
cual la mayor parte del etileno presente en la fraccion B es convertido en 1,2-
dicloroetano, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado de! flujo de prodLlctos
derivado del reactor de oxicloracién vy opcidnalmente se agrega al 1,2-
dicloroetano formado en el reactor de cloracion; y ;

h) el flujclj de productos derivado del reactor Sde oxiclaracion, del cual
se ha extraido el '1,2-dic|oroetano, que opciohalmen]!te contiene un flujo de
etano adicional i'ntroducido previaménte en una de"flas etapas b) a g), es
reciclado opcionalmente hacia la etapa a) opcionalmente después de haber

purgado los gases y/o después de un tratamiento opcional con el fin de eli-minar

los productos cloragos contenidos en el mismo.

'
|
|
|

\OL
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