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{(54) Title: PROCESS FOR THE MANUFACTURE OF 1,2-DICHLOROETHANE

(87) Abstract: Process for the manufacture of 1,2-dichloroethane
starting from a stream of ethane according to which: a) the strcam
of ethane is subjected to a catalytic oxydehydrogenation preducing
a gas mixture containing ethylene, unconverted ethane, water and
scecondary constituents; b) said gas mixture is optionally washed
and dried thus producing a dry gas mixture; ¢) alter an optional
additional purification step, said dry gas mixiure comprising
the stream of products derived from the chlorination reactor R2
separated in step e) is subjected to an absorption A which consists
of separating said gas mixture inlo a fraction enriched with the
compounds that are lighter than ethylene containing some of
the ethylene (fraction A) and into a fraction Fl: d) fraction A
is conveyed to a chlorination reactor R1 in which most of the
cthylene present in fraction A is converted into 1,2-dichloroethane

and the 1,2-dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived from the chlorination reactor R1; ¢) fraction
'l js subjected 10 a desorption D1 which consists of separating fraction F1 into an ethylene fraction depleted of the compounds
that are lighter than ethylene (fraction C) which is conveyed 1o a chlorination reactor R2, the stream of products derived from this
reactor being added 10 the dry gas mixture subjected to step ¢) after having optionally extracted the 1,2- dichloroethane formed, and
into a fraction F2; f) fraction F2 is subjected to a desorption D2 which consists of separating fraction F2 into a fraction enriched

with ethylene (fraction B) and into a fraction F3, optionally containing the 1,2-dichlorocthane formed in the chlorination reactor R2
then extracted, if it has not previously been extracted, which is reeyeled to the absorption A, optionally after an additional treatment
intended to reduce the concentratio, in fraction I3, of the compounds that are heavicr than ethane; g) fraction B is conveyed
& o an oxychlorination reactor in which mo.llel of the ethylene present in fraction B is converied into 1,2-dichloracthane, the 12

& dichloroethane obtained is separaled from the stream of products derived from the oxychlorination reactor and is optionally added
to the 1,2-dichloroethane formed in the chlorination reactor R1 and optionally te that formed in the chlorination reactor R2; and h)

O
=

) 1 - . ) .
the stream of products derived from the oxychlorination reactor, from which the 1,2-dichlorocthane has been extracied, oplicnally
containing an additional stream of ethane previously introduced in one of steps b) to g), is optionally recycled 1o siep a) after having
heen optionally purged of gases andfor afler|an optional treatment in order to eliminate the chlorinated products contained therein.
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Process for the manufacture of |,2-dichloroethane

The present invention relates to a process for the manufacture of
I,2-dichloroethane (DCE), a process for the manufacture of vinyl chioride (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 ethjlene using
chlorine. The dehydrochlorination of DCE by pyrolysis thus results in the
production of VC with release of HCI. The oxychlorination and chlorination are
generally carried OLElt in parallel and the HCI produced in the pyrolysis is used in
the oxychlorination,

To date, ethylene which is more than 99.8% pure is normally used for the
manufacture of DCE. This very high purity ethylene is obtained via the thermal
cracking of various petroleum products, followed by numerous complex and
expensive separation operations in order to isolate the ethylene from the other
products of the cracking and to obtain a product of very high purity.

Given the high 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 f:iVOLll'ab!e regions that lack accessible ethylene
capacities, various processes for the manufacture of DCE using ethylene having
a purity of less than 39.8% have been envisaged. These processes have the
advantage of reducing the costs by simplifying the course of separating the
products resulting from cracking of petroleum products and by thus abandoning
complex separationsiwhich are of no benefit for the manufacture of DCE.

Thus, various processes for the manufacture of DCE starting from ethylene
haviﬁg a purity of less than 99.8% produced by simplified cfacking of ethane
have been f:n\/isagf:d.|

For example, Patent Application WO (00/26164 describes a process for the
manufacture of DCE by chlorination of ethylene 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

1
|
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of a fraction comprising ethane, ethylene and impurities including hydrogen,
which fraction is then subjected to a chlorination and/or oxychlorination.

These processes have the disadvantage that the ethylene obtained cannot be
used for a combined ethylene chlorination/oxychlorination process given that the
ethylene 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 sacrificed
for an undesired reaction and would release a high heat of reaction during the
conversion of hydrogen to water. This conversion would then limit the
capability of the oxychlorination 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 separaté reactor, described
in Application WO 03/48088, does not resolve the difficulty because it requires a
large amount of oxygen, a stoichiometric amount relative to hydrogen, and also a
targe surface area for exchange to eliminate this heat of combustion.
Consequently it has a significant ethylene consﬁmption and it may have
problems linked to safety. Finally, the removal of the water formed leads to an
increase in the production costs.

Processes in which VC is obtained by oxychlorination of ethane and not of
ethylene are also known. Such processes have not found an industrial
application up till ni)w given that as they are conducted at high temperatures,
they result in a mediocre selectivity with loss of the reactants used and costs for
separating and destroying the by-products and they are also characterized by
problems of behaviour of the materials in a corrosive oxychlorination medium,
Finally, problems linked to the behaviour of the catalysts used owing to the
gradual vaporization 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 itself is to provide-a process using
ethylene 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. f
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To this effect, the invention relates to a process for the manufacture of 1,2-

dichloroethane starting from a stream of ethane according to: which:

a)

b)

d)

&)

2)

the stream of ethane is subjected to a catalytic oxydehydrogenation producing
a gas mixture containing ethylene, unconverted ethane, water and secondary
constitLlenté;

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

after an optional additional purification step, said dry gas mixture comprising '
the stream of products derived from the chlorination reactor R2 separated in
step €) 1§ subjected to an absorption A 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;
fraction A is conveyed to a chlorination reactor R1 in which most of the
ethylene present in fraction A is converted into 1,2-dichloroethane and the
1,2-dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived
from the chlorination reactor R1;

fraction F1 is subjected to a desorption D1 which consists of separating
fraction F1 into an ethylene fraction depleted of the compounds that are
lighter than ethylene (fraction C) which is conveyed to a chlorination reactor
R2, the stream of products derived from this reactor beiné added to the dry
gas mixture subjected to step ¢) after having optionally extracted the 1,2-
dichloroethane formed, and into a fraction F2; | i

fraction F2 is subjected to a desorption D2 which c:{onsist'é of separating
fraction F2 into alfraction enriched with ethylene (fraction B) and into a
fraction F3, optionally containing the 1,2-dichloroethane formed in the
chlorination reactlor R2 then extracted, if it has not previously been extracted,

which is recycledlto the absorption A, optionally after an additional treatment

intended to reduce the concentration, in fraction F3, of the compounds that are
heavier than ethane; ‘

fraction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the
ethylene present in fraction B is converted into 1,2-dichloroethane, the 1,2-
dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived from
the oxychlorination reactor-and is optionally added to the 1,2-dichloroethane
formed in the chlorination reactor R1 and optionally to that formed in the

chiorination reactor R2; and
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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 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.

According to step a) of the process according to the invention, the stream
of ethane is subjected to a catalytic oxydehydrogenation producing a gas mixture
containing ethylene, unconverted ethane, water and secondary constituents,

The stream of ethane subjected to the catalytic oxydehydrogenation may or

may not be chemically pure. The stream of ethane used may contain up to

70 vol% of other gases such as methane, hydrogen, ethy]ehe, oxygen, nitrogen
and carbon oxides: .

The stream of ethane used advantageous]y‘comains at least 80 vol%,
preferably at least 90 vol%, particularly preferably at least 95 vol% and most
particularly preferably at least 98 vol% of ethane. If necessa:‘y,.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 ethane such as is available on the market but also the stream of
products derived from the oxychlorination reactor, from which the 1,2-dichloro-
ethane has been extracted, optionally containing an additional stream of ethane
added to one of steps;b) to g) and recycled in step h), or a mixture of the two.

The term "catal!ytic ‘oxydehydrogenation (ODH)", also known as catalytic
oxidative dehydrogenation, is understood to mean a parti-al oxidation of ethane
by oxygen in the presence of a catalyst.

ODH may take place either at a temperature above 650°C up to 800°C,
below the range of the!:rmal cracking temperatures, or at a temperature less than
or equal to 650°C. :

The pressuré at which step a) is carried out is advantageously at least |,

‘preferably at least 1.5 and panicular]y preferably at least 2 bar absolute. It is

advantageously at most 16, preferably at most 11 and particularly preferably at
most 6 bar absolute. |

The oxygen introduced may be oxygen or a gas containing oxygen with
other inert gases, such as for example air. -Preferably, oxygen is used. The

oxygen may or may not be chemically pure. Thus, it is possible to use a very
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pure source of oxygen containing at Jéast 99 vol% of oxygen but also a source of
oxygen containing less than 99 vol% of oxygen. In the latter case, the oxygen
used advantageously contains more than 90 vol% and preferably more than

95 vol% of oxygen. A source of oxygen containing from 95 to 99 vol% of
oxygen is particularly preferred.

The amount of oxygen introduced, based on the amount of ethane, 1s
advantageously from 0.001 to | mol/mol, preferably from 0.005 to 0.5 mol/mo]
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 type having one or
more 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 reacter (multitubular
reactor or heat exchanger immersed in the catalytic bed) or éutside the reactor.
The reactants may be previously mixed before introduction into the reaction
zone. ‘One or more reactants may also be added differently, for example between
the beds of a multi-bed reactor. The reactor may be equi_ppe‘d with preheating
means and with any means necessary to control the reaction temperature. A~
Cross exchdnger advantageously enables the heat of the products formed to be
recovered to reheat the incoming products.

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

Thus, mention may be made of catalysts based on alkaline-earth oxides,
such as for example [Li/MgO catalysts generally operating at temperatures above

600°C. Mention may |also be made of catalysts based on nickel (Ni). Catalysts

containing molybdenum (Mo) and/or vanadium (V) have a particular advantage.
These catalysts are generally based on oxides of these elements. They

advantageously conta'in, 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|on vanadium (V) are most particularly advantageous.

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

Mixed oxides containing both Mo and V, W and V or Mo, W and V are
particularly preferred. |

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

Among those containing W and V, mention may be made of W-V-0O,
W-V-Nb-0O, and W-V-Ta-0. '

Among those containing Mo, W and V, mention may be made of
Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-0O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-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-0,
Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-0, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-0O,
Mo-W-V-Te-Ti-P-Ce-0O, 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-8b-O, Mo-W-V-Ti-Sb-Bi-O, Mo-W-V-Ti-Sb-O, Mo-W-V-Sb-Bi-O,
Mo-W-V-Zr-O, Mo-W-V-Nb-Ta-0, Mo-W-V-Nb-O and Mo-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 are supported, the support which mhy possibly be used includes
silica,. alumina, titanium oxide, silicon carbide, zirconia and mixtures thereof
such as mixed oxides.

The catalysts used for ODH are advantageously resistant to DCE.

The catalyst used may be placed 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 contzllining ethylene,
unconverted ethané, water and secondary constituents. The secondary
constituents may be carbon monoxide, carbon dioxide, hydrogen, various

oxygen-containing

compounds such as, for example, acetic acid or aldehydes,

oxygen, optionally acetylene and optionally organic

compounds comprising at least 3 carbon atoms.

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

According toja 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 equal
to 600°C, preferably less than or equal to 550°C, particularly préferab]y less than

or equal to 500°C, |more particularly preferably less than or equal to 450°C and

10
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most particularly preferably less than or equal to 400°C. A temperature between
200 and 400°C is particularly advantageous.

In this case, the process according to the invention has the advantage of
generating very small amounts of hydrogen responsible for many drawbacks.

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

The second variant of the process according to the invention is preferred to
the first. o

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 producing a
dry gas mixture.

The gas mix'ture obtained 1n 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 by any known means. Preferably, it is carried out using an aqueous,
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 hydrogen carbonate and sodium hydroxide. Among the non-

aqueous liquids, mention may be made of methylpyrrolidone, heavy oils and

methanol. By this operation, solids-such as coal, sutphur compounds, carbon

dioxide, saturated or unsaturated hydrocarbons that are heavier than ethylene,
acetylene, acid species such as acetic acid or hydrogen chloride, and aldehydes
are advantageously removed,

. ! . .
Drying of thf|: gas mixture may then be carried out by any known means.

Preferably, drying is carried out by cooling at the end of a compression of the

gases and/or by ad‘sorption 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 stép a) is washed then
it is dried, thus producing a dry gas mixture. '

After step t), the amount of water in the dry gas mixture is advantageously
less than or equal to 500 ppm, preferably less than or equal to 10 ppm and
particularly preferably less than or equal to | ppm by volume.

{
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An additional purification step, preferably a chemical purification step, of

8-

the stream subjected to chlorination in the chlorination reactor Rl may be
envisaged before it enters into the chlorination reactor in order to remove
therefrom any compound that is not desired in the chlorination, This may be the
case for acetylene, for example, formed during step a) but also for oxygen which
is undesired when in excess.

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

' This step may take place prior to another step of the process according to
the invention if that proves necessary, such as for example before step c), before
the chlorination step in the chlorination reactor R2 or before the oxychlorination
step. Preferably, when it takes plaée, it takes place before step ¢).

After step b) defined above and the abovementioned optional additional
purification step, said dry gas mixture comprising the stream of products derived
from the chlorination reactor R2 separated in step e) (known hereinafter as gas
mixture) is subjected to step ¢} of absorption A which consists of separating said
gas mixture into a fraction enriched with the compounds that are lighter than
ethyléne containing some of the ethylene (fraction A) and into a fraction F1.

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

 The expression "washing agent containing DCE" or more simply "washing
agent” is 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 A therefore
advahtageously contains DCE in the liquid state. The preseﬁce, in said washing
agent, of other compounds is not at all excluded from the scope of the invention.
However, it is preférred 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 A may be composed of
fresh washing age}n 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.‘ It may also be composed of said DCE that hzis
been previously purified, of the stream of products derived from the chlorination
reactor R2 when the DCE is not extracted therefrom in so far as it is first

liquefied, or of alllor part of fraction F3 recovered during the desorption step D2

A
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of the process accofding to the invention optionally containing the DCE formed
in the chlorination reactor R2 and extracted in the desorption step, after an
optional treatment making it possible to reduce the concentration, in fraction F3,
of the compounds that are heavier than ethane as explained below, optionally
with the addition of fresh washing agent. _

Preferably, the washing agent used for the absorption step A is composed

of all or part of fraction F3 recovered during the desorption step D2 of the

_process according to the invention optionally containing the DCE formed in the

chlorination reactor and extracted in the desorption step, after the
abovementioned optional treatment, dptionally with the addition of fresh
washing agent. In a particularly preferred manner, the washing agent used for
the absorption step A is composed of all or part of fraction F3 recovered during
the desorption step D2 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).

The abovementioned optional additional treatment making it possible to
reduce the concentration, in fraction F3, of the compounds that are heavier than
ethane, preferably of the compounds comprising at least 3 carbon atoms, may be
a step of desorbing the compounds that are heavier than ethane and lighter than
fraction F3 ora steplof distilling fraction F3. Preferably, it consists of desorbing
the compounds that are heavier than ethane and lighter than fraction F3.
Preferably, this treatment of fraction F3 takes place.

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

The ratio bcthen the respective throughputs of washing agent and of gas
mixture supplied to the absorption A is not critical and can vary to a large extent.
It is in practice limited only by the cost of regenerating the washing agent. In
general, the throughput of washing agent is at least 1, preferably at least 5 and
particularly preferably at least 10 tonnes per tonne of the gas mixture supplied to
the absorption. In geineral, 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 to be extracted from the gas mixture supplied to the

absorption.
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The absorptidn step A is advantageously carried out by means of an
absorber such as, for example, a climbing film or falling film absorber or an
absorption column chosen from plate columns, columns with randem packing,
columns with structured packing, columns combining one or more of the
aforementioned internals and spray columns. The absorption step A is preferably
carried out using an absorption column and particularly preferably using 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 abovementioned absorption step A is advantageodsly carried out at a
preséure of at least 15, preferably of at least 20 and particularly preferably of at
least 25 bar absolute. The absorption step A is 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 A 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 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 O, preferably at least 10 and particularly preferably at least 20°C. It is
advantageously at most 70, preferably at most 60 and particularly preférably at
most 50°C. _

Step c) of absorption A 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.

“Fraction A is enriched with the compounds that are lighter than ethylene.
These compounds are generally methane, nitrogen, oxygen, _ihydrOgen and carbon
monoxide. ' ] ? |

Advantageousl‘y, fractioﬁ A contains at least 70%, pré%erably at least 80%
and particularly prefei,rably at least 85% by weight of the compounds that are
lighter than ethylene contained in the dry gas mixture. Advantageously, fraction
A contains at most 99.99%, preferably at most 99.95% and particularly
preferably at most 99.9% by weight of thé compounds that are lighter than

ethylene contained in' the dry gas mixture,

A
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Fraction A is characterized by an acetylene content 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.

Advantageously, fraction A contains at most 1%, preferably at most 0.5%
and particularly preferably at most 0.2% of ethane relative to the total volume of
fraction A.

Fraction A is characterized by a content of compounds compl'ising at least
3 carbon atoms that is advantageously less than or equ.al 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 0.01%, preferably less than or equal to
0.005% and particularly preferably less than or eqﬁal to 0.0G1% by volume
relative to the total volume of fraction A, i

Fraction A contains at least 3%, preferably at least 4%; and particularly
preferably at least 5% of the ethylene contained in the dry gas mixture.

Advantageously, fraction F1 contains at most 30%, pr.fizferab}y at most 20%
and particularly preferably at most 15% by weight of the compounds that are
lighter than ethylene contained in the dry gas mixture. _

Fraction FI advantageously contains at least 0.1%, preferably at least 0.3%
and particularly preferably at least 0.5% by weight of ethylene relative to the
total weight of fraction F1. Fraction F1 preferably contains at most 20%,

~ preferably at most l:5% and particularly preferably at most 12% by weight of

ethylene relative to ?he total weight of fraction FI.

Fraction F1 ac}vantageously contains at least 0.3%, preferably at least 0.8% .
and particularly preferably at least 1% by weight of ethane relative to the total
weight of fraction Fil. Fraction F] advantageously contains at most 25%,
preferably at most 20%, particularly preferably at most 18% by weight of ethane
relative to the total weight of fraction F!.

Fraction F1 isicharacterized, in addition, by an acetylene content that is
advantageously lessithan or equal to 0.1%, preferably less than or equal to 0.05%
and particularly preferably less than or equal to 0.01% by weight relative to the
total weight of fraction F1.

Fracton F1 is characterized by a content of compounds comprising at least

3 carbon atoms that.js advantageously less than or equal to 1%, preferably less
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than or equal to 0.5% and particularly preferably less than or equal 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
0.002% and particularly preferably less than or equal to 0.001% by weight
relative to the total weight of fraction Fl.

According to step d) of the process according to the invention, fraction A is
conveyed to a chlorination reactor R1 in which most of the ethylene present in
fraction A is converted into 1,2-dichloroethane and the 1,2-dichloroethane
obtained: is separated from the stream of ]I)rodu_cts derived from the chlorination
reactor R1.

The chlorination reaction is advantdgeously carried out in a liquid phase
(preferably mainly DCE) containing a dissolved catalyst such as FeCls or another
Lewis acid. 1t is possible to advantageously combine this catalyst with
cocatalysts such as alkali metal chlorides. A pair which has given good results is
the complex of FeCly with LiCl (lithium tetrachloroferrate — as described in
Patent Application NL 6901398).

The amounts of FeCls advantageously used are alound | to 30 g of FeCl;
per kg of liquid stock. The molar ratio of FeCl; to LiCl is advantageously
around 0.5 to 2.

In addition, the Fhlon‘inati011 process is preferably performed in a
chlorinated organic liquid medium. More preferably, this chlorinated organic
liquid medium, also chlled | liquid stock, is mainly composed of DCE.,

The chlounatlon process according to the invention is advantageously
carried out at tempelaqtmes between 30 and 150°C. Good results have been
obtained regardless Ofi the pressure both at a temperature below the boiling point
(chlorination under subcooled conditions) and at the boiling point itself
{chlorination on b01lm‘g).

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 advzintageously greater than or equal to 50°C and
preferably greater than or equal to 60°C, but advantageously less than or equal to
80°C and preferably less than or equal to 70°C, and with a pressure in the gas
phase advantageously ereater than or equal to | and preferably greater than or

equal to 1.1 bar absolu‘te, but advantageously less than or equal to 30, preferably

|

|
i

©



WO 2008/000693 ‘ ' PCT/EP2007/056227

10

15

20

25

30

35

-13-
$

less than or equal to 25 and pmticulatly preferably less than or equal to 20 bar
absolute. |

A process for chlorination at boiling point is particularly preferred, which
makes it possible, where appropriate, to usefully recover the heat of reaction. In
this case, the reaction advantageously takes place at a temperature greater than or
equal to 60°C, preferably greater than or equal to 70°C and particularly
preferably greater than or equal to 85°C, but advantageously less than or equal to
150°C and preferably less than or equal to 135°C, and with a pressure in the gas
phase advantageously greater than or equal to 0.2, preferably greater than or
equal to 0.5, pmticﬁlarly preferably greatér than or equal to 1.1 and most
particularly preferably greater than or equai to 1.3 bar absolute, but
advantageously less than or equal to 20 and preferably less than or equal to
15 bar absolute.

The chlonnallon process may also be a hybrid loop-cooled process for

chiorination at boiling point. The expression "hybrid loop-cooled process for

_chlorination at boiling point" is understood to mean a process in which cooling

of the reaction medium is carried out, for example by means of an exchanger
immersed in the reaction medium or by a loop circulating in an exchanger, while
producing in the gaseous phase at least the amount of DCE formed.
Advantageously, the reaction temperature 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 ethylene and also the chlorine (itself pure or
diluted) may be introd|uced, together or separately, into the reaction medium by

any known device. Aseparate introduction of fraction A may be advantageous

in order to increase its pamal pressure and to facilitate its dlSSO]UthIl which often

constitutes a limiting step of the process.

The chlorine is added in a sufficient amount to convert most of the
ethylene and without lequmno the addition of an excess of unconverted chlorine.
The chlorine/ethylene ratio used is preferably between !.2 and 0.8 and
particularly preferably|between 1.05 and 0.95 mol/mol.

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

The separatiion ot'? the DCE obtained from the stream of products derived

from the chlorination ri_eactor R1 is carried out according to known methods and
|

|
|



WO 2608/000693 o * PCT/EP2007/056227

10

15

20

30

35

- 14 -

makes it possible in general to exploit the heat of the chlorination reaction. Itis

then preferably carried out by condensation and gas/liquid separation.

According to step ¢) of the process according to the invention, fraction F1
is subjected to a desorption DI which consists of separating fraction FI into an
ethylene fraction depleted of the compounds that are lighter than ethylene
(fraction C) which is conveyed to a chlorination reactor R2, the stream of
pq‘oducfs derived from this reactor being added to the dry gas mixture subjected
to step c) after having optionally extracted the 1,2-dichloroethane formed, and
into a fraction F2.

The desorption step D1 is advantageously a desorption step in which
fraction C is extracted from fraction F1.

The washing agent recovered after desorption step D1, the fraction F2, is
sent to the second desorption step D2.

The desorption step D1 is advantageously carried out by means of a
desorber such as, for example, a climbing film or falling filn:1 desorber, a reboiler
or a desorption column chosen from plate columns, <:ol:.|mnsr w_ith random
packing, columns with structured packing, columns combining one or more of
the aforementioned internals and spray columns. The desorption step D1 is
preferably carried out by means of a desorption column and particularly
preferably by means of a plate desorption column.

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

The desorption step D1 is advantageously carried out at a pressure of at

- least I, preferably at least 2 and particularly preferably at least 3 bar absolute.

The desorption step DIl is advantageously carried out at a pressure of at most 20,
preferably at most 15 and particularly preferably at most 10 bar absolute.

The témperature‘ at which the desorption step D1 is carried out is
advantageously chosen so that more than 80%, preferably more than 90% of the
ethane contained in fraction F1 are found in fraction F2, The temperature at
which the desorption step D1 is carried out is advantageously 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.
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The temperature at the bottom of the desorber or desorption column is at
least 60, preferably at least 80 and particularly preferably at least 100°C. 1t is
advanfageously at most 200, preferably at most 160 and particularly preferably at
most 150°C.

Step e) of desorption D1 is advantageously a desorption step in which an
ethylene fraction depleted of the compounds that are lighter than ethylene
(fraction C) is extracted from fraction F1.

Advantageously, fraction C contains at least 80%, preferably at least 90%
and particularly preferably at least 95% by weight of the compounds that are
lighter than ethylene contained in fraction FI.

Fraction C is characterized by an acetylene content 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 C.

Fraction C 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 C.

Fraction C is characterized by a content of sulphur compounds that is
advéntageously 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 C.

Fraction C contains at least 0%, preferably at least 15% and particularly
preferably atleast 20'% of the ethylene contained in fraction F1. Fraction C
advantageously contains at most 80%, preferably at most 70% and particularly
preferably at most 65% of the ethylene contained in fraction F1.

Fraction C is then conveyed to the chlorination reactor R2.

The chlorination reaction is advantageously carried out in a liquid phase
(preferably mainly DCE) containing a dissolved catalyst such as FeCls or another
Lewis acid. It is po.s‘?ible to advantageously combine this catalyst with

cocatalysts such as alkali metal chlorides. A pair which has given good results is

- the complex of FeCl; with LiCl (lithium tetrachloroferrate — as described in -

Patent Application NL 6901398).

The amounts of FeCls advantaoeom]y used are around | to 10 g of FeCl,
per kg of liquid stock. The molar ratio of FeCls to LiCl is advantageously
around 0.5 to 2.
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"The ch]orinaticin process according to the invention is advantageously
carried out at temperatures between 30 and 150°C. Good results have been
obtained regardless of the pressure both at a temperature below the boiling point
(chlorination under subcooled conditions) and at the boiling poiﬁt 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 advantageously less than or equal 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 1.5 and preferably greater than or
equal to 2 bar absolute, but advantageously less than or equal to 20, preferably
less than or equal to 10 and particularly ]Sl'efen'ably less than or equal to 6 bar
absolute.

A process fox chlorination at boiling point is particularly preferred, which

makes it possible, where appropriate, to usefully recover the heat of reaction. In

this case, the reaction advantageously takes place at a temperature greater than or
equal to 60°C, preferably greater than o_i' equal to 90°C and particularly
preferably greater than or equal to 95°C€, but advantageously less than or equal to
150°C and preferably less than or equalfto 135°C, and with a pressure in the gas
phase advantageously greater than or equal to 0.2, preferably greater than or
equal to 0.5, particularly preferably gre%uer than or equal to 1.2 and most
particularly prefcrably greater than or equal to 1.5 bar absolute, but
advantageously ]eslS than or equal to 10 and preferably less than or equal to 6 bar

absolute. :

The chlorination process may also be a hybrid shuttle-cooled process for
chlorination at boiljing point. The expression "hybrid shuttle-cooled process for
chlorination at boiling point" is understood to mean a process in which cooling
of the reaction medium is carried out, flbr example by means‘ of an exchanger

immersed in the reaction medium or by a shuttle circulating.in an exchanger,

- while producing inlthe gaseous phase at least the amount of DCE formed.

Advantageously, the leactlon temper atuxe and pressure are adjusted for the DCE
produced to exit ml the gas phase and fon the remainder of the heat from the

reaction medium to be removed by means of the exchange surface.
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[n addition, thq chlorination process is advantageously performed in a
chlorinated organic liquid medium. Preferably, this chlorinated organic liquid
medium, also called liquid stock, is mainly composed of DCE.

Fraction A containing the ethylene 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 facilitate its dissolution which often
constitutes a limiting step of the process.

The chlorine is added in a sufficient amount to convert most of the
ethylene and without requiring the addition of an excess of unconverted chlorine.
The chlorine/ethylerie ratio used is preferably between 1.2 and 0.8 and
particularly preferably between 1.05 and 0.95 mel/mol.

The chlorinated 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 R2 is optional, In certain cases it may be
advantageous not to isolate the DCE fo:rmed in the chlorination reactor from the
stream of products derived from the chlorination reactor. Preferably however,
the DCE formed in the chlorination reactor is isolated from the stream of
products derived from the chlorination reactor R2,

When it takes place, the separation of the DCE obtained from the stream of

‘products derived from the chlorination reactor is carried out according to known

methods and in general makes it poséible to exploit the heat of the chlorination
reaction. It is then preferably carried out by condensation and gas/liquid
separation. i

' Advantage‘&usly, fraction F2 contains at most 3%, preferably at most 1%
and particularly preferably at most 0.5% of the compounds that are lighter than
ethylene contained in the gas supplied to the desorption.

Fraction F2 advantageously contains at least 0.1%, preferably at least 0.3%
and particularly preferably at least 0.5% by weight of ethylene relative to the
total weight of fraction F2. Fraction F2 preferably contains at most 20%,
preferably at mos]t 15% and particularly preferably at most 12% by weight of-
ethylene relativeto the total weight of fraction F2.

Fraction F2 advantageously contains at least 0.3%, preferably at least 0.8%

and particularly preferably at least 1% by weight of ethane relative to the total

A
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weight of fraction F2. Fraction F2 advantageously contains at most 25%,
preferably at most 20%, particularly preferably at most 18% by weight of ethane
relative to the total weight of fraction F2. |

“Fraction F2 is characterized, in addition, by an acetylene content that is

advantageously less than or equal to 0.1%, preferably less than or equal to 0.05%

- and particularly preferably less than or equal to 0.01% by weight relative to the

total weight of fraction F2.

_ Fraction F2 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 equal to 0.1% by
weight relative to the total weight of fraction F2,

Fraction F2 is characterized by a content of shlphur 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.

According to step f) of the process according to the invention, fraction F2
is subjected to a desorption D2 which consists of separating fraction F2 into a
fraction enriched with ethylene (fraction B) and into a fraction F3, optionally
containing the 1,2-dichloroethane formed in the chlorination reactor R2 then
extracted, if it has not previously been extracted, which is recycled to the
absorption A, optionally after an additional treatment intendzd to reduce the
concentration, in fraction F3, of the compounds that are heavier than ethane,

The desorption step D2 is advantageously a desorption stép in which
fraction B is extracted from the washing agent.

~ The washing agent recovered after the desorption step'D2, optionally
containing the DCE formed in the chlorination reactor R2 then extracted, may be
removed, completely or partly con\'feyed to the oxychlorination sector where the
DCE comes together with the DCE formed in the oxychlorination reaétor, or
completely or {)al;fly reconveyed to the absorption step of the process according
to the invention, optionally after the previously mentioned treatment (step c)),
with the optiofml addition of fresh washing agent. Preferably, the washing agent
recovered after the desorption step D2 is reconveyed to the absorption step of the
process according to the invention, after the abovementioned optional treatment,
with optional addition of fresh washing agent, or to the oxychlorination sector.
In the case wl;ere the DCE formed in the chlorination reactor R2 is isolated from

the stream of |products derived from the chlorination reactor at the chlorination
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outlet, in a particu]arily preferred manner, the washing agent recovered after the
desorption step D2 is completely or partly reconveyed to the absorption step of
the process according to the invention, after the abovementioned optional
treatment, with addition of fresh'washing agent,

The desorption step D2 is advantageously carried out by means 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 D2 1s

preferably carried out by means of a desorption column and particularly
preferably by means of a plate desorption column, '

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

The desorpti\on step D2 is advantageously carried out at a pressure of at
least 1, preferably“at least 2 and particularly preferably at least 3 bar absolute.
The desorption step D2 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 D2 is carried out is
advantageously chosen so that more than 90%, preferably more than 95% of the
ethane contained in fraction F1 ts found in fraction B. The temperature at which
the desorption step D2 is carried out is a_dvantageously .th 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 desorption column is at
least 60, preferably at least 80 and particularly preferably at least 100°C. It is
advantageously at most 200, preferably at most 160 and particularly preferably at
most 150°C. !

Step ) of desorption D2 consists of separating fraction F2 into a fraction
enriched with ethylene (fraction B) and into a fraction F3, optionally containing
the DCE formed in lthe chlorination reactor R2. then extracted, if it has not
previously been extiacted, which is recycled to the absorption A, optionally after
an additional treatment intended to remove the compounds that are heavier than

ethane.
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Fraction B is enriched with ethylene.

Advantageousty, fraction B contains at most 1%, preferably at most 0.5%
and particularly préfemb]y at most 0.2% by volume of hydrogen relative to the
total volume of fraction B.

Fraction B is characterized by an ethylene content that is advantageously
greater than or equal 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 ethane content that is advantageously less
than or equal to 98%, preferablly less than or equal to 97% and particularly
pl'efelﬁbly less than or equal to 96% by volume relative to the total volume of

fraction B.

Fraction B advantageously contains at most 0.01%, preferably at most
0.005% and particularly preferably at most 0.001% of compounds comprising at
ieast 3 carbon atoms relative to the total volume of fraction B.

Fraction B is characterized, in addition, by an acetylene content that is
advantageously less than or equal to 0.1%, preferably less than or equal to 0.05%
and particularly preferably less than or equal to 0.01% by vqliime relative to the
total 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 less than or equal to
0.002% and particularly preferably less than or equal to 0.001% by volume
relative to the total volume of fraction B. ' |

Advantageously, fraction F3 contains at least 80%, preferably at least 85%
and particularly préferably at least 90%'by weight of the compounds that are
heavier than ethane contained in fraction F2.

» Advantageouisly, fraction F3 contains at most 0.5%, preferably at most
0.3% and balticulal'ly preferably at most 0.1% by weight of ethane 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 ethylene relative to
the total weight of fraction F3,

According to step g) of the process according to the invention, fraction B is
conveyed to an oxychlorinatbn reactor in which most of the ethylene present in
fl_'action Bis convelrted into l,2-dichloroethanc, the 1,2-dichloroethané obtained

is separated from the stream of products derived from the oxychlorination reactor

!
|
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and is optionally addéd to the 1,2-dichloroethane formed in the chlorination
reactor R1 and optlonally to that formed in the chlorination reactor R2,

The oxychlonnatlon 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,
mixed oxides, clays and other supports of natural origin. Alimina constitutes a
preferred inert support.

Catalysts comprising active elements which are advantageously at least 2
in number, one of which is copper, are preferred. Among the active elements
other than copper, mention may be made of alkali metals, alkaline-earth metals,
rare-earth metals and metals from the group composed of ruthenium, rhodium,
palladium, osmium, iridium, platinum and gold. The catalysts containing the
following active elements are particularly advantageous:
copper/magnesium/potassium, copper/magnesium/sodium,
copper/magnesium/lithium, cdpper/magnesium/caesium,

copper/magnesium/sodium/lithium, copper/magnesium/potassium/lithium and

- copper/magnesium/caesiuim/lithium, copper/magnesium/sodium/potassium,

copper/magnesium/sedium/caesium and copper/magnesium/potassium/caesium.
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, calculated in metal form, is advantageously between
30 and 90 g/kg, preferably between 40:and 80 g/kg and particularly preferably
between 50 and 70 g/kg of the cafalyst;

The magnesium content, calculated in metal fonﬁ, is advantageously
between 10 and 3q g/kg, preferably between 12 and 25 g/kg: and particularly
preferably between 15 and 20 g/kg of the catalyst.

The alkali metal content, calculated in metal form, is advantageously
between 0.1 and 30 g/kg, preferably bgétween 0.5 and 20 g/kg and particularly
preferably betweejn I and 15 g/kg of tP‘fle catalyst.

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

. Catalysts having a specific surface area measured according to fhe BET
method with nitrogen advantageously comprise between 25 hz/g and 300 m”/g,

preferably betwee!n 50 and 200 mzlg and particularly preferably between 75 and

175 mzlg, are par'ticularly advantageous,

I
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- The catalyst 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
most preferably from 215 to 255°C. The pressure is advantageously greater than
atmospheric pressun"a. 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 adjusted to attain an optimum residence time in the reactor and to
keep a constant rate of passage for various speeds of operatic‘)n. The usual
residence times range from | to 60 s and preferably from 10/to 40 s.

The source of oxygen for this oxyéhlorination may be air, pure oxygen or a
mixture thereof, prg"ferably pure oxygen. The latter Solutioq;, which allows easy
recycling of the unconverted reactants, is preferred. .

The reactants may be introduced into the bed by any known device. It is
generally advahtageous to introduce the oxygen separately from the other
reactants for safetyf reasons. These safety reasons also require keeping the gas
mixture leaving the reactor or recycledf thereto outside the limits of
inflammability at the pressures and télﬁpemtures in question. It is preferable to
maintain a so-called rich mixture, that ilis to 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 éthylene/hydrogen chloride ratio is advantageously between 0.4

_and 0.6 mol/mol.'

The éhlon‘inated products obtained mainly contain DCE and also small
amounts of by-products such as 1,1,2-trichloroethane.

According to step g) of the process according to the invention, the DCE
obtained is separated from the stream of products derived from the
oxychlorinﬁtion reactor and is optionally added to the DCE formed in the
chlorination reactor R and optionally to the DCE formed in the chlorination
reactor R2. .

The separation of the DCE obtained from the stream of products derived
from the oxychlorination reactor is carried out according to known methods. Itis

preferably carried out first by condensation. The heat of the oxychlorination
[

|
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reaction is generally recovered in the vapbur state which may be used for the
separations or for any other use.

Aftei' exitingg 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 HC1. 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 optionally added to the DCE formed in the chlorination
reactor R1" is understood to mean that the DCE formed in the chlorination
reactor R1 and isolated from the stream of products derived from this reactor
may or may not be mixed with the DCE formed in the oxychlorination reactor.
Preferably, it is added thereto.

The expression "is optionally added to the DCE formed in the chlorination
reactor R2" is understood to mean that if the DCE formed in the chlorination
reactor R2 is isolated from the stream of products derived from this reactor, on
exiting the chlorination reactor or after the desorption step D2, the DCE formed
in the oxychlorination reactor may or rﬁay not be added thereto. Preferably, it is
added thereto.

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

The stream of products derived from 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).

An additional stream of ethane introduced previously into one of steps b)

~ to g) may therefore be found in this stream recycled in step h).

Thus, in theparticular case where only a lean ethane stream, for example
having 30 or 40 vol% of ethane, is available, it is advantageous to introduce this

stream not into step a) directly but, for example, into the absorption/desorption

|
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step e’) so that the light gases are extracted therefrom and the residual stream is
recycled to the ODH during step h).

Simi]a'rly, in the'particular case where the stream of ethane available is rich
in sulphur compounds, it may be advantageous to introduce this stream not into
step a) directly but, for example, into stepb) to remove these troublesome
compounds therefrom; after having undergone steps ¢) to g), this stream of
ethane 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 ethane

content that is greater than or equal to 10%, preferably greater than or equal to
20%. particularly preferably greater than or equal to 30% and most particularly
preferably greater than or equal to 40% 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 an ethane
content that is less than or equal to 90%, preferably less than or equal to 85%,
and particularly prefe:rably less than or equal to 80% 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 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. : 7

The stream of products derived from the oxychlorination reactor, from
which the DCE has b:een extracted, is advantageously characterized by a
hydrogen content that is less than or equal to 10%, preferably less than or equal
to 5% and particu]arl:y preferably less than or equal to 2% by volume relative to
the total volume of szitid 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
to 15% and particula{ly preferably less than or equal to 10% by volume relative
to the total volume of said stream.

The stream of products derived from the oxychlorination reactor, from
which the DCE has b'een extracted, is adxlfantageously characterized by a carbon

dioxide content that is less than or equal to 40%, preferably less than or equal to

|




WO 2008/¢00693 PCT/EP2007/056227

10

15

20

30

35

- 25 -

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 from 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% and particularly preferably less than or equal to 3% by volume relative to the
total volume of said stream.

According to.stép h) of the preferred process according to the invention,
the stream of producté derived from the oxychlorination reactor, from which the
DCE has been extracted, optionally contafning an additional;stream of ethane
previously introduced into one of steps b);to 2), is recycled o step a).

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

Either the purgejof gases or the addiftional treatment or both of them may

be performed. More preferably, the stream of products is recycled to step a)

without being purged of gases and without any additional treatment in order to

eliminate the chlorinated products contained in.

Indeed, the recyl:ling of this stream of products to the ODH step a) may be
interesting to benefit from the favourable (f:atalytic effect of the chlorinated
products on the ODH :reaction.

The DCE obtain:ed by chlorination apd by oxychlorination of ethylene may
then be converted into VC. '

The invention therefore also relates to a process for the manufacture of VC.
To this effect, the invelntion relates to a prc:)cess for the manufacture of VC
characterized in that: : )
a) a stream of ethane is subjected to a catalytic oxydehydrogenation producing a

gas mixture containing ethylene, unconverted ethare, water and secondary
constituents; .‘
b) said gas mixture is optionally washed ar:1d dried thus producing a dry gas

mixture;

c) after an optional additional purification step, said dry gas mixture comprising

. | . .
the stream of products derived from the chlorination reactor R2 separated in



WO 2008/060693 ' | PCT/EP2007/056227

5

10

15

20

25

30

35

d)_

e)

8)

h)

1)

26 -

step ) is subjected to an absorption A which consists of separating said gas
mixture into a fraction enriched with the compounds that are lighter than
ethylene contaihing some of the ethylene (fraction A} and into a fraction F1;
fraction A is conveyed to a chlorination reactor R1 in which most of the
ethylene present in|fraction A is converted into 1,2-dichloroethane and the
1,2-dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived
from the chlorination reactor R1;

fraction F1 is subjelcted to a desorption D! which consists of separating
fraction F1 into an ethylene fraction depleted of the complounds that.are
lighter than ethylene (fraction C) which is conveyed to a chlorination reactor
R2, the stream of products derived fron|1 this reactor being added to the dry
gas mixture subjected to step ¢) after hziving optionally extracted the 1,2-
dichloroethane formed, and into a fraction F2;

fraction F2 is subjected to a desorption D2 which consists of separating
fraction F2 into a fraction enriched wit}} ethylene (fraction B) and into a
fraction F3, optionally containing the 1;2-dichloroethane formed in the
chlorination reactor R2 then extracted, ,if it has not previously been extracted,
which is recycled to the absorption A, optionally after an additional treatment
intended to reduce the concentration, in fraction F3, of the compounds that are
heavier than ethane; _
fraction B is conveyed to an oxychlorin‘ation reactor in which most of the
ethylene present in fraction B is converted into 1,2-dichloroethane, the 1,2-
dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived from
the oxychlorination reactor and is optionally added to the 1,2-dichloroethane
formed in the chlorination reactor R and optionally to that formed in the
chlorination reactor R2; and

the stream of products derived from thei oxychlorination reactor, from which
the 1,2-dichloroethi1ne has been extracted, optionally containing an additional
stream of ethane previously introduced in one of steps b) to 2), 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; 7 _

the 1,2-dichloroethane obtained is subjected to a pyrolysis thus producing VC.

The particular conditions and preferc—%nces defined for the process for the

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

manufacture of VC according to the invention.

20
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The conditions under which the pyrolysis may be carried out are known to
a person skilled in the art. This pyrolysis is advantageously achieved by a
reaction in the gas phase in a tube furnace. The usual pyrolysis temperatures’

- extend 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 to 25 seconds. The conversion rate of the DCE is

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

products and fouling o;f the furnace pipes. The following steps make it possible,
using any known dcvi'ce, to collect the purified VC and the hydrogen chloride to
be upgraded prefei'ably in the oxychlorination. Following purification, the
unconverted DCE is advantageously reconveyed to the pyrolysis furnace.

In addition, the 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 stream of ethane is subjected to a catalytic oxydehydrogenation 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;

c) after an optional additional purification'step, said dry gas mixture comprising

* the stream of products derived from the chlorination reactor R2 separated in
step €) is subjected \to an absorption A which consists of separating said gas
mixture into a fraction enriched with the compoundsthat are lighter than
ethylene containing some of the ethylene (fraction A) and into a fraction F1;

d) fraction A is conve)lfed to a chlorination reactor R1 in which most of the
ethylene present in ﬁ action A is converted into 1,2-dichloroethane and the
I,2-dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived
from the chlorination reactor R1; |

e} fraction F! is subjected to a desorption D1 which consists of separating
fraction F1 into an ethylene fraction depleted of the compounds that are
lighter than ethylene (fraction C) which'is conveyed to a chlorination reactor
R2, the stream of products derived from this reactor being added to the dry
gas mixture subjected to step c) after haiving optionally extracted the 1,2-
dichloroethane formed, and into a fraction F2;

f) fraction F2 is subjected to a desorption b2 which consists of separating

“fraction F2 into a fraction enriched with ethylene (fraction B) and into a
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fraction F3, optionally containing the 1,2-dichloroethane formed in the
chlorination reactor R2 then extracted, if it has not previously been extracted,
which is recycled to the absorption A, optionally, after an additional treatment-
intended to reduce the concentration, in fraction F3, of the compounds that are
heavier than ethane;

) fraction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the
ethylene plesent in fraction B is converted into 1,2-dichlor oethane, the | 2

dichloroethane obtzllmed 15 separated from the stream of products derived from
the oxychlorination reactor and is optlonally added to the 1,2-dichloroethane
~ formed in the chlorination reactor R and optionally to that formed in the

chlorination reactor R2; and

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 ethane previously introduced in one of steps b) to g), is optionally
recycled to step a) after having been ogtionally purged of gases and/or after an
optional additional treatment in order to eliminate the chlorinated products
contained theréin; l . »

i) the 1,2-dichloroethane obtained is subj'ected to a pyrolysis thus producing VC;

- and ‘

J) the VC is polymerized to produce PVC.

The particular conditions and preferences defined for the process for the
manufacture of DCE and the process for the manufacture of VC according to the
invention apply to the process for the mar;ufacture of PVC according to the
invention, |

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

The expression "aqueous dispersion polymerization” is understood to
mean radical polymerization in aqueous suspension and also radical
polymerization in aqueous emulsion and polymenzatlon in aqueous
microsuspension. |

The expression|"radical polymeriza'tion in aqueous sus"pension" is
understood to mean any radical polymerization process pel'fbl'med in aquéous

E

medium in the presence of dispersants and oil-soluble radical initiators.

|
B
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The expression "radical polymerization in aqueous emuision” is
understood to mean any radical polymerizatbn process performed in aqueous
medium in the pre,se:xince of emulsifiers and water-soluble radical initiators.

The expression "polymerization in aqueous microsuspension”, also
called polymerization in homogenized aqueous dispersion, is understood to
mean any radical polymerization process in which oil-soluble initiators are
used and an emulsion of monomer droplets is prepared by virtue of a powerful
mechanical stirring z‘md the presence of emulsifiers,

In relation to a Qimilarly 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 moderate temperature and
of avoiding having to provide the heat of reaction at a high temperature.

The process according to the invention also has the advantage of making it
possible to recycle the stream of products derived from the oxychlorination, from
which the DCE has/been extracted, to the ODH step, thus ensuring an increased
conversion of ethane into ethylene. Furrthermore, given the énoderate
temperature of the ODH relative to therma! cracking, even lt this recycled stream
contains traces of chlorinated organic pli'oducts such as DCE, their presence does
not cause material behaviour and con‘os:ion problems as occur in the case of
thermal cracking above 800°C. The presence of chlorinated products may

furthermore be advantageous in so far as it allows an increase of the efficiency of

" the ODH reaction. -

The process according to the invqntion has the advantage of not generating
compounds comprising at least 3 carbon atoms in troublesome amounts, these
compounds genera'lly being responsible for a certain inhibition during the
pyrolysis of the DCE. This inhibition is due to the formation of derivatives such
as 1,2-dichloropropane and monochloropropenes. Their aptitude for forming
stable allyl radicalls 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
constitutes an unncI:cessary 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 characterized,
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in addition, by the fact that the formation of heavy compounds by
oligomerization is much lowé;'. _

The process acc!:ording to the invention making use of an ODH ste'p also
has the advantage of limiting the conversion by passing to the ODH without
having to resort to expensive separations such as those that require an ethylene
distillation.

Another advdntage of the process according to the invention s that it
makes it possible to have, on the same industrial site, a completely integrated
process ranging from the hydrocarbon source - namely ethane - up to the
polymer obtained starting from the monomer manufactured.

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

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

A source of eth{'ane I 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
ethylene, unconverted ethane, water and secondary constituents 4 produced

during the ODH step!is subjected to washing and drying in 5 in order to remove

, by-producfs as well as water (6) therefrom. After an optional additional

purification step, the:dry gas mixture formed 7 to which is added the stream of
products 7bis derived from the chlorination sector 23 (known as gas mixture
7tér) is then conveyed to an absorption column 8 equipped \:{/ith a condenser.
Washing agent fromithe desorption column 9 is introduced into the absorption
column 8 via the line 10, after having been cooled and repressurized respectively
in the exchangers 1 l|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 conveys the
washing agent to an additional treatment (not shown) intended to reduce the
concentration of the compounds that are heavier than ethane in the w:ishing agent
so that it is then reconveyed to the line 10.

After passing into column 8, the gas mixture is separated 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 are lighter
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i : _
than ethylene containing some of the ethylene, is conveyed to a chlorination

sector 16 comprisingithe chlorination reactor supplied with chlorine 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 reactor and eliminating the residual gases

18bis non converted in the chiorination, among which hydrogen, which may be
valorised thermally, cl}emically or hydraulically.

~ Fraction 15 comprising DCE enriched with ethylene is then introduced into
the desorption column|19 after having been reheated in the elxchanger 20.

After passing into the desorption column 19 equipped with a bottom
reboiler and an overhead condenser, fractio“n 1515 scparatedfinto fraction 21
exiting from the top oflcolumn 19 and into fi'action 22 exitinlg from the bottom of
column 19. o .

| Fraction 21 of ethylene depleted of thé compounds that are lighter than
ethylene is conveyed to'a chlorination sector 23 comprising a chiorination
reactor supplied with chlorine 23bis and the equipment necessary for the
separation of the ll,é-dichIOI‘oethane formed 23ter, particularly by condensation
and gas/liquid separation. The stream of products 7bis derived from the
chlorination sector is then added to the dry g:z}s mixture 7 to form the gas mixture
Tter.

Fraction 22 is introduced into the desorption column 9 after having been
reheated in the exchangel‘i 1",

After passing into the desorption column 9 equipped with a bottom reboiler
and an overhead condenser, fraction 22 is separated into fraction 24 exiting from
the top of column 9 and into fraction 25 exiting from the bottom of column 9.

Fraction 24, being characterized by a very low hydrogen content, is
conveyed to the ethylene oxychlorination unit 26 supplied with oxygen 27 and
with hlydrogen chloride 28! Fraction 25, mainly containing DCE, is reconveyed
to column 8 via the line 10ias explained above. The exchangers 11 and 117 are
coupled together with a view to saving energy. '

The stream of products 30 derived from the oxychloriﬁation reactor is
separated in 26bis in DCE 29 accompanied by liquefied by—E)l'OdUCtS among
which water, by condensation followed by washing and gas/liquid separation.
The stream of products-?’l derived from the oxychlorination reactor from which

has been extracted the DCE!29 is then recycled to the reactor 3.

R
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CLAIMS
.

1 — Process for the manufacture of 1,2-dichloroethane starting from a

stream of ethane according to which:

a) the stream of ethane is subjected to a catalytic oxydehydrogenation 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;

c¢) after an optional qdditipnql purificatibln step, said dry gas mixture comprising
_the stream of products derived from the chlorination reactor R2 separated in
step e) is subjected to an absorption. A which consists of separating said gas
mixture into a fraction enriched with-the compounds that are lighter than
ethylene containi{ng some of the ethylene (fraction A) and into a fraction Fl;

!

d) fraction A is conveyed to a chlorination reactor R1 in which most of the
ethylene present in fraction A is converted into 1,2-dichloroethane and the
1,2-dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived

from the chlorination reactor R 1;

e) fraction F1 is subjected to a desorption D1 which consists of separating
fraction F1 into an ethylene fraction,depleted of the compounds that are
lighter than ethylene (fraction C) which is conveyed to a chlorination reactor
RZ, the stream c%f products derived from this reactor being added to the dry
gas mixture subijected_ to step c) after having optionally extracted the 1,2-

dichloroethane formed, and into a fraction F2;

f) fraction F2 is subjected to a desorption D2 which consists of separating
fraction F2 into a fraction enriched with ethylene (fraction B) and into a
fraction F3, optionally containing the 1,2-dichloroethane formed in the
chlorination reactor R2 then extracted, if it has not previously been extracted,
which is recycled to the absorption A, optionally after an additional treatment
intended to reduce the concentration, in fraction F3, of the compounds that are

heavier than ethane:
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o) fraction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the
ethylene present ir% fraction B is converted into 1,2-dichloroethane, the ],2-
dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived from
the oxychlorination reactor and is optionally added to the |,2-dichloroethane
formed in the chlorination reactor R1 and optionally to th :1t formed in the

chlorination reactor R2; and

h) ‘_rhe stream of pl.'Od;LlCtS 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 steﬁ aj after having been optionally purged of gases and/or after an
optional treatment in order to eliminate the chlorinated products contained

therein,

2 — Process according to Claim 1, chalactel ized in that the source of ethane

contmns at Jeast 80 vol% of ethane.
|

3 — Process according to Claim [, characterized in that the source of ethane

contains at least 98 vol% of ethane.

4 - Process according to Claim 1, characterized in that the catalytic
oxydehydrogenation from step a) takes place at a temperature less than or equal
to 650°C.

5 — Process acrcording to Claim 1, characterized in thaf during step b), said

gas mixture is washed then dried, thus producing a dry gas mixture.
. | |
6 — Process according to Claim |, characterized in that during step <) of

absorption A, the dly gas mixture 1s blOLtht into contact with a washing agent

containing 1,2- dlch]owethane

7 — Process aécordinﬂ to Claim 1, characterized in that fraction A contains
at least 70 wt% of the compounds that are lighter than ethylene contained in the

dly gas mixture,

~ 8 — Process according to Claim 1, characterized in that fraction F1 contains
at most 30 wt% of the compounds that are lighter than ethylene contained in the

dry gas.mixture.

et
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O — Process :;éc'ording to Claim 8, characterized in that fraction C contains
at.least 80 wt% of the compounds that are lighter than ethylene contained in

fraction F1. .
10 — Process for manufacturing vinyl chloride according to which:

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

constituents;

b) said gas mixture 1s optionally washed and dried thus prod“ucing a dry gas
mixture; :
i
¢) after an optional a{dditional purification step, said dry gas.mixture comprising
_ the stream of products derived from the chiorination reactor R2 separated in
step e) is subjected to an absorption A which consists of separating said gas
mixture into a fraction enriched with the compounds that are lighter than

~ethylene contai'nir|1g,some of the ethylene (fraction A) and into a fraction F1;

d) fraction A is conveyed to a chlorination reactor R1 in which most of the
ethylene present in fraction A is converted into 1,2-dichloroethane and the
1,2-dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived

from the chlorination reactor R1;

e) fraction F1 is subfjected to a desorption D1 which consists of separating
fraction F1 into zfn ethylene fraction depleted of the compounds that are
lighter than ethy]:ene (fraction C) which i1s conveyed to a chlorination reactor
R2, the stream of products derived from this reactor being added to the dry
gas mixture subjected to step ¢) after having optionally extracted the 1,2-

- dichloroethane formed, and into a fraction F2;

f) fraction F2 is subjected to a desonpti;)n D2 which consists of separating
fraction F2 into a fraction enriched with ethylene (fractioin B)and into a
. fraction F3, optionally containing the l,2-dichlox‘oethane-_ffox‘med in the .
chlorination reactor R2 then extracted, if it has 'not previoﬁusly. been extracted,
which is recycl'ed to the absorption A, optionally after an‘additional treatment
intended to reduce the concentration, in fraction F3, of the compounds that are

heavier than ethane;
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fraction B is conveyed to an oxychlorination reactor in which most of the
N . . . . :
ethylene present in fraction B is converted into 1,2-dichloroethane, the 1,2-

dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived from

the oxychiorination reactor and is optionally added to the |,2-dichloroethane

formed in the chlorination reactor R1 and optionally to that formed in the

- chlorination reactor R2; and

h)

a)

b)

9

d)

€)

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 treatment in order to eliminate the chlorinated products contained

therein;

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

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

constituents;

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

o
after an optionalladditional purification step, said dry gas mixture comprising
the stream of products derived from the chlorination reactor R2 separated in
step ) is subjected to an absorption A 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;

fraction A is conveyed to a chlorination reactor R1 tn which most of the
ethylene presentjin fraction A is converted into 1,2-dichloroethane and the
1,2-dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived
from the chlorination reactor R1i;

fraction F1 is subjected to a desorption D1 which consists of separating

fraction F1 into an ethylene fraction depleted of the compounds that are

lighter than ethylene (fraction C) which is conveyed to a chlorination reactor _
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R2, the stream of products derived from this reactor being added to the dry
gas mixture subjected to step ¢) after having optionally extracted the 1,2-

dichloroethane formed, and into a fraction F2:

t

fraction F2 is subj‘ected to a desorption D2 which consists of separating
fraction F2 into a fraction enriched with ethylene (:fractioﬁ B) and into a
fraction F3, optionally containing the l,2-dichloroethahe‘formed in the
chlorination reactor R2 then extracted, if it has not previously been éxtracted,
which is recycled to the absorption A, optionally after an additional treatment
intended to reduce the concentration, in fraction F3, of-the compouhds that are

heavier than ethane;

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

ethylene present in fraction B is converted into 1,2-dichloroethane, the 1,2-
dichloroethane obtained is separated from the stream of products derived from
the oxychlorination reactor and is optionally added to the ],2-dichloroethane -
formed in the ch‘lvforination reactor R and optionally to that formed in the

chlorination reactor R2; and

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 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 treatment in order to eliminate the chlorinated products c.ontained
therein; ; : |

J o

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

and

j) the VC is polymerized to produce PVC.
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i
PROCESO DE ELABORACION DE 1,2-DICLOROETANO

La presentel invencién 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 elaboracién de cloruro de polivinilo (PVC).

El DCE se Iprepara habitualmente por oxicloraciéon de etileno usando
cloruro de hidrégeﬁo (HCI) y una fuente de oxigeno o por cloracién directa del
etilenc usando cloro. La deshidrocloracién de DCE por pirdlisis da como
resultado entonces la produccion de VC con liberacién de HCI. La oxicloracion
y cloracion se efectUan generalmente en paralelo y el HCI producido en fa
pirdlisis se usa en la oxicloracién.

Hasta la fecha, en la elaboracién de DCE generalmente se utiliza etileno
con una purezé mayor al 99,8%. Este etileno de gran pureza se obtiene por
medio de craqueo) térmico de diversos productos del petrdleo, seguido por
- numerosas operaciones de separacion complejas y costosas con el fin de aislar
el etileno de los dgmé'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 aita
pureza y también |a ventaja que se podria prever en un broceso de elaboracién

de VC por DCE en|regiones favorables que no tienen la capacidad de acceder

facilmente al etileno, se han contemplado diversos procesos para la
elaboracién de DCE, con etileno, que presentan una pureza menor que 99,8%.
Estos procesos tienen la ventaj'a de reducir -Ios costos al simplificar el
transcurso de separacion de los productos resultantes del craqueo de los
productos de petEr() eo y asi dejar de lado las separaciones complejas que no

" representan ningun|beneficio para la elaboracién de DCE.

45



| Por consig‘u;ente, se .prevén diversos procesos para la elaboracién de
DCE, comenzande con etileno, que tiene una pureza menorr que 99,8%
producido mediante un craqueo simplificado de etano.
| Por ejemplo, en la Solicitud de Patente WO 00/26164 se describe un
proceso de elaboracién de DCE por cloracion de etileno obtenido por craqueo
simblificado de eiano, donde la clbracién tiene lugar en presencia de las
impurezas obtenidés durante el craqueo de étano sin ninguna purificacion
adicional.

En la propia Solicitud de Patente WO 03/48088 se describe un proceso

de elaboracién de DCE por deshidrogenacién‘ de etano que da lugar a la
formacion de una fraccion que comprende etano, e:tile'no e impurezas que
incluyen hidrégen&, donde dicha fraccion luego es sometidva a cloracién y/u
oxicloracion. |

Estos procesos tienen la desventaja que el etilenc obtenido no se puede
usar para un proceso combinado de 'cl‘oracic')n/oxicloracién del etileno dado que
el etileno contiene impurezas cuya presencia durante la ‘reéc_ci()n de
oxicloracion podr(a causar problemas operativos, principalmente por
envenenamiento del catalizador por productos pesados y una conversion
costosa del hi.drc'>geno presente en el sistema. Esta conversion de hidrégeno
consumiria el oxigeno de gran pureza que seria sacrificado entonces para una
reaccion indeseada y podria liberar mucho calor de reaccion durante la
conversion de hidrogeno en agua. Esta conversion limitaria entonces la
capacidad del reac\tor de oxicloracion, generalmente ligado a la capacidad de
intercambio de calor. En consecuencia, debe realizarse una inversion bastante
elevada para garantizar la superficie de intercambio de calor y por lo tanto el

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



La opcion de quemar el hi_drégenb en un reéctor separado, que se
describe en la Solilcitud WO 03/48088, no resuelve la dificultad ya que requiere

‘una gran cantidad de oxigeno, una cantidad estequiométrica con relacion al

hidrégeno, y también una gran area superficial de intercambio para eliminar

este calor de combustion. En consecuencia, presenta un consumo de etileno
S N . o :
significativo y puecLie tener problemas ligados a la seguridad. Finalmente; la

eliminacion del agua formada conlleva al aumento de los costos de produccion.

También se conocen procesos en los cuales se obtiene VC por .

oxicloracion de etano y no de etileno. Tales procesos no han encontrado una
aplicacion industrial hasta el momento, ya que como son conducidos a
temperaturas altas, dan como resultado una selectividad mediocre con pérdida
de los reactivos us?dos y el costo de separacion y destruccion de I‘os productos
secundarios y también se caracterizan por problemas con el comportamiento
de los materiales e‘n}un medio de oxicloracién corrosivo. Finalmente, es comun
observar problemals ligados al com:portamiento de los catalizadores usados
debido a una vaporizacién gradual de sus constituyentés y también ligados a la
deposicion de estos constituyentes sobre la superficie fria del empaqguetado del
intercambiédor.

Un objeto de la presente invencién 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 vde etileno de mayor pureza y la ventaja de evitar
los problemas mencionados precedentemente.

A tal efecto, la invenciéon se relaciona con un proceso para la elaboracion

de 1,2-dicloroetano|comenzando a partir de un flujo de etano segun el cual:

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

que produce una mezcla de gases que contiene etileno, etano no convertido,
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agua y constituyentés secundarios;

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

c)' - después de una etapa de purificacidn opcional adicional, dicha
mezcla de gases §eca que comprende al flujo de productos derivado del
reactor de cloracic’mi R2 separada en la etapa e), es sofmetida a una absorcion
A que consiste de la separacién de dicha mezcla de, gases en una fracci()n‘
enriguecida con los compuestos gue son mas livianos que etileno. que
contienen parte del etileno (fraccion A) y en una fraccion F1;

d) la fr_acicic')n A es desviada hacia un reactor de cloracién R1 en el
cual la mayor‘parte del etileno presente en la fraccion A es convertido en 1 ,2-
dicloroetano y el 1,2-dic_:lo‘roetano obténido es separado del flujo de productos
derivado del reacfor;de cloracion R1; - |

e) la fraccion F1 es sometida a una desorcién D1 que consiste en la
separacién de la fra;ccién F1 en una fraccion de etileno agotado en compuestos
que son mas livianos que etileno (fraccion C) que es desviada hacia un reactor
de cloracion R2, donde el flujo de productos derivado de este reactor se agrega
a la mezcla de gases seca sometidaja la etapa c) opcionalmente después de
haber extraido el 1,2-dicloroetano formado, y én una fraccion F2;

f) la fraccion F2 es sometida a una desorcion D2 que consiste en la
separacion de la fraccion F2 en una fraccién enriquecj'ida con etileno {fraccidon
B) vy en uné fraccion F3, que opcionaimente contiene al 1,2-dicloroetano
formado en el reactor de cloracién R2 luego se extrae, si no ha sido extraido
previamente, que es reciclada hacia la absorcidn A, opcionalmente después de
un tratamiento adicional destinado a reducir la concentracion, en la fraccion F3,

de los compuestos que son mas pesados que el etano;



g} la fréécién 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 del flujo de productos
derivado del reactor de oxicloracion vy opcionalmente se agrega al 1,2-
dicloroetano formado en el reactor de cloracion R1 y opcionalmente al que se

formd en el reactor de cloracién R2; y

h} el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, def 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) opcionalmante 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;

De acuerdo con la etapa a) del proceso de acuerdo con la inveﬁcién, el
flujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacion catalitica que produce
una mezcla de >g-éses que contiene etileno, etano no convertido, agua y
constituyentes secu‘ndarios.

El flujo de et’ano sometido a la oxideshi_dfogenaciénl catalitica puede, 0
no; ser quimicamergte puro. El flujo de etano usado puede contener hasta un
70% en volumen de otros gases, tales como metano, hidrogeno, etileno,
oxigeno, nitrogeno y 6xidos de carbono.

El flujo de eletano usado contiene ventajosaménte al menos 80% en
volumen, 'preferenteménte al menos 90% en volumen, con particular
preferrencia al'menos 95% en volumen y con mayor preferencia al-menos 98%
en volumen de etano. Si fuera necesario, se puede separar al etano de los
compuestos secundarios que tieneh un punto de ebullicibon mas alto en

cualquier dispositivo conocido, por ejemplo por absorcion, extraccién, difusion o
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destilacion. j
El 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 oxicloracidn, del cual sé ha extra’ido el
1,2-dicloro-etano, que opcionalmente’ contiene un flujo de etano adicional que
se agrega én uno de los pasos b) a a) y se recicla al paso h), 0 una mezcla de
ambos. |
| El término "oxideshidrogenacion catalitica (ODH)", también conocida
~ como deshidrogenacion oxidativa catalitica, significa una oxidacion parcial de
‘etano por oxigeno en presencia de un catalizador.

Dicha ODH puede tener lugar ya sea a una temperatura superior a

una temperatura menor que o igual a 650T.

650T hasta 800%T, inferior al rango de temperatura s de craqueo térmico ¢ a

La presion ai la cual tiene lugar la etapa a) es ventajosamente de al
menos 1, prefe_rentq’,mente al menos 1,5 y con particular preferencia alrmenOS 2
bar absoluto. Ventajosamente es de a lo sumo 16, pre:ferentemente a lo sumo
11 y con particular ?referencia 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. Preferenfemente, se
usa oxigeno. Ell oxigeno puede, o no, ser quimicamente puro. Por
consiguiente, es posible usar una fuente de oxigeno muy pura que contiene al

menos un 99% en|volumen de oxigeno pero también-una fuente de oxigeno

que contiene menos 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



[
. |
volumen de oxigeno.

La cantidad ‘de oxigeno introduéida, basado en la cantidad de etano,
comprende ventajoéamente entre 0,001 y 1 mol/mol, preferent'e‘mente entre
0,005 y 0,5 mol/mol y con particular preferencia entre 0,05 y 0,3 mol/mol.

La ODH se puede efectuar en cualquier dispoSitivo conocido.
Ventajosamente, la|ODH puede llevarse a.cabo en un r;eactor_. O en una serie de
reactores de lecho fijo con uno o mésf lechos, entre |os;cuales puede realizarse
una etapa de condicionamiento térmico, 6 en un reactor o serie de reactores de
lecho fluidizado, preferentemente adiabaticos o con control de temperatura
empleando un _flu"ido auxiliar dentro del reactor (reactor fnultitubular 0
intercambiador de calor inmerso en el lecho catalitico) o fuera del mismo. Los
reactivos se pueden mezclar antes de su agregado.a la zona dé reaccion. Uno
0 mas reactivos también pueden agregarse de manera diferente, por ejemplo
entre los lechos de un reaqtor de mliJItipIes lechos. El reactor puede hallarse
equipado con medios de precalentamiento y con cualquier elemento necesario
para controlar la temperatura de la reaccién. Un intercambiador cruzado
permite ventajosamente recuperar el calor de los productps formados para
‘recalentar los produ'ctos entrantes. |

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

Asi, deben mencionarse los catalizadores basados en 6xidos de metales
' alcalino-terreos, tal como, por ejemplo, los catalizédores' de Li/MgO que
generalmente operan a temperaturés superioreé af' los 600TC. Se deben

mencionar ademasilos catalizadores a base de niquel (Ni}. Los catalizadores

4

que contienen. molibdeno (Mo) y/o vanadio (V) presentan una ventaja particular.

Dichos catalizadores consisten genéralmente en oxidos de los elementos



mencionados. Contienen ventajosamente, ademas, otros elementos, tales

como, por ejemplo Cr Mn, Nb, Ta, Te, Ti, P, Sb, Bi, Zr, Ni, Ce, AF CaoW.

Los catahzadores basados en vanadlo (V) son los mas partlcularmente

ventajosos.

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

Los 6xidos mixtos que contienen tanto Mo y V, W »y Vo Mo, Wy V son
_particularmente preferidos. ‘ |

Entre aguellos que contienen Mo y V, pueden mencionarse Mo-V-0, Mo-
© V-Zr-O, Mo-V-Ta-Sb-Zr-O, Mo-V-Ta-Sb-O, Mo-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, MorV-Ta-Al-O, Mo-V-Ta-O,
 Mo-V-Al-O, Mo-V-S:b-O, Mo-V-Nb-O y Mo-V-Nb-Sb. I

" Entre aque|lbs que contienen W y V, pueden mencionarse W-V-0O, W-V-
Nb-O y W-V-Ta-O.:

Entre aquellos que contienen Mo, Wy V, pueden mencionarse Mo-W-V-
Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-O, Mo-\‘N~V-Ta-Te'-Ti-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ce-O, Mo-W-V-
Te-Ti-P-Ni-O, Mo-YV-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-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, ‘Mo-W-V-
Te-P-Q, Mo-W-V-lTe-O, Mo-W-V-Nb-O, Mo-W-V-Sb-O, Mo-W-V-Ti-Sb-Bi-O,

Mo-W-V-Ti-Sb-O, Mo-W-V-8b-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 los 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 soportel. En caso de que se encuentren sobre un soporte, dicho

L
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soporte que posible:mente puede emplearse comprende silica, alumina, oxido
de titanio, carburo de silicio, zirconio y mezclas de los mismos como o6xidos
mixtos. | :

Ventajosarhenté, los catalizadores utilizados para la ODH son
resistentes al DCE. |

El catalizador empleado puedé colocarse sobre un lecho o en tubos o
por fuera de los mismos tal que pueda lograrse un control de temperatura
mediante un fluido que circunde diéhos tubos 0 que corra a través de los
mismos.

La ODH dell flujo de etano proporciona una mezcla de gases que
contiene etileno, etano no convertido, agua y constituyentes secundarios. Los
constituyentes secundérios pueden consistir en monodxido de carbono, diéxido
de carbono, hidrégeno, »diversos compuéestos que contengan oxigeno, tales
como, por ejemplo, acido acético o" aldehidos, nitrogeno, metano, oxigeno,
opcionalmente acet|i|eno y compuestos organicos que comprendan al menos 3
atomos de carbono.

De acuerdo‘colh‘-una primera variante del proceso acorde con la
invencién, la ODH o}curre a una températura entre 650C y 800TC.

De acuerdoic»on una segunda variante del proceso acorde con la
invencion, la ODH o!curre auna tempé;ratura menor o igual a 650TC.

Ventajosamente, la ODH ocurre a temperatura menor o igual a 600T,
preferentemente menor o igual a 550C, con pérticular preferencia, menor o

preferentemente, menor o igual a 400C. Una tempera tura entre 200 y 400T

igual a 500TC, mas particularmente aun, menor. ¢ igual a 450T y aun mas

resulta particularmente ventajosa.

En este caso! el proceso de acuerdo con la invencién presenta la ventaja
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de generar cantidades muy pequefias de hidrégeno, responsables de diversos
inconvenientes.

De acuerdo con la segunda variante, la ODH hace que sea
ventajosamente _imposible generar céntidades problematicas -de compuestos
pesados con un nuqnero de‘étomos de carbono mayor 0 igual a 3, tal como por
ejemplo propileno ylolefinas, cuyo peso molecular sea mayor al del propileno.

Se prefiere la segunda variante del proceso acorde con la invencion
frente a la primera. ;

De acuerdo con la etapa b} del proceso acordé con la invencién, dicha
mezcla de gases obtenida en la etapa a) se lava y'seca opcionalmente,
produciendo asi una mezcla de gases seca.

La mezcla c['ie gases obtenida en la etapa a) puede lavarse, 0 no.
Preferentemente, se lava. E! lavado de la mezcla de gésés obtenida en la
etapa a) puede realizarse por cualquier medio conocido. Preferentemente, se
lleva a cabo empleeimdo un liquido de lavado aéuoso, preferentemente alcalino,
0 usando un liquido no acuoso. Evntre los tiquidos de lavado acuosos, se
pueden mencionar, los siguientes: hidréxido de sodio, carbonatc de sodio,
carbonato acido so]dio e hidroxido de sodio. Entre los liquidos no acuosos,
deben mencionarse la metilpirrolidona, aceites pesados y metanol. Esta
operacion permite; eliminar ventajosamente sdélidos tales como -carbdn,
cbmpuestos de azufre, didxido de carbono, hidrocarburos saturados ©
insaturados que son mas pesados que el etileno, acetileno, especies acidas tal
como acido acéti'colo cloruro de-hidrégeno y aldehidos..

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

de la compresién de los gases y/o por adsorcién sobre un desecante sélido, tal
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como un tamiz molecular, alimina o cal.

La etapa de|lavado, si se lleva 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 etap';a a) se lava y luego se seca, de manera de obtener una
mezcla de gases seca.

Ventajosamente, 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 particutar preferencia, menor o igual a 1 ppm en volumen.

Se contempla un paso de purificacion adicional, preferentemente un
p'aso de purificacion quimica, del flujo sometido a cloracién en -el reactor de
cloracién R1 antesi de su ingreso en el reactor de 'clorécic’:»n con el fin de
e[»irlninar del mismo|todo compuesto no deseado en la.cloracion. Este puede

ser el caso, por ejemplo, del acetilerfo formado durante [a etapa a) o también

. del oxigeno, que resulta indeseado cuando se encuentra en exceso.

El acetileno puede eliminarse ventajosamente por hidrogenacién,
preferéntemente, por el hidrogeno presente en la mezcla.

Este paso puede tener lugar antes de otro paso del procéso de acuerdo
con la invencién sijfuera necesario, tal como por ejemplo antes de! paso c),
antes del paso de cloracion en el reactor de cloracion R2 o antes del paso de
oxicloracién. Preferentemente, cuando tiene lugar, se efectia antes del paso
C).

Después del, paso b) definidd previamente y el paso de purificacion

adicional opcional mencionado previamente, dicha mezcla de gases seca que
comprende al flujo de productos derivado del reactor de cloracion R2 separado

en el paso e) {(conocido de aqui adelante como mezcla de gases) es sometida
l
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al pasd ¢) de absorcion A que consiste en separar dicha mezcla de gases en
una fraccién enriguecida con los compuestos que son mas livianos que el
etileno que contiene algo del etilenc (fraccion A)y en una fraccion F1.

Asi, la mezcla de gases seca es sometida a un'paso de absorcién A 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 composicién en la cual el DCE se
encuentra en estada liquido.

Por ello, el agente de lavado que se puede usar para el paso de
absorcion A contiene ventajosamente DCE en estado liguido. En dicho agente
de lavado, la preseﬁcfa de otros compuestos no esta excluida en modo alguno
del aicance de la invencion. Sin embargo, se prefiere que el agente de lavado
contenga al menos un 50% en volumen de DCE, mas particularmente al mencs
un 80% en volumen y con particular pfeferencia al menos un 95% en volumen.

El égente de lavado usado ‘péra el paso de absorcion A puede estar
com.puesto de agen;te de lavado freséo de cualquier arigen, por ejemplo DCE
crudo que sale de l4 unidad de cloracion, DCE crudo que sale de la unidad de»
oxicloracion o una n?ezcla de ambos que no ha sido pu'fificado. Tambien puede
estar compuesto ;:;or dicho DCE burificado previamente, por el flujo de
productos derivado del reactor de cloracién R2 cuando el DCE no se extrae del
mismo, siempre quie se licue primero, 0 por todo o parte de la fraccion F3
recuperada durantei el paso de desorcidon D? del procéso de acuerdo con la
invencion que opcionalmente’ conti_e‘ne el DCE formado en el reactor de
cloracién R2 y extraido en el paso de desorcion, después de un tratamiento

opcional que permite reducir la concentracién, en la fracciébn F3, de los
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compuestos que son mas pesados que etano segun se explica mas adelante,
opcicnalmente con I[a adicion de agente de lavado fresco. |

Preferentemente, el agente de lavado usado para el paso de absorcion A
esta compuesto por todo ov parte de la fraccioén F3 recuperada durante el paso
d_e'desorcién D2 del proceso de acuerdo con la invencion, gue opcionalmente
contiene el DCE fofmado en el reactor de cloracién y extraido en el paso de
desorcion, despuéls del tratamiento. opcional mencionado previamente,
opcionalmente con la adicion de agente de lavado fresco. De una manera
particularmente preferida, el agente de lavado usado para el paso de absorcién
A estd compuesto por todo o parte de la fraccion F3 recuperada durante el
paso de desorcion D2 del proceso dv‘e acuerdo con la invencién, después del
tratamiento opcionél mencionado préviamente, con la adiciéni de agente de
lavado fresco (paral compensar las pérdidas de agente de lavado durante los
.pasos de absorcion |y desorcidn).

El tratamiento adicional opciodal mencionado previamente que permite
reducir la concentracién, en la fraccibn F3, de los compuestos que: son mas
pesados qué etano, preferentementé de los compuéstos que comprenden al
menos 3 atomos de carbono, pue'de ser un paso de desorcién de los
compueétos que SOn Mas pesados que etaho y mas livianos gue la fraccion F3
o un paso de destilacion de la fraccidon F3. Preferentemente, consiste de
desorber los compuestos que son mas pesados que etano y mas livianos que
la fraccion F3. Preferentemente, se efectua este tratamiento de la fraccion F3.

Una ventaja esencial radica _erf el hecho que la presencia de este DCE
no resulta problematica, ya que es el compuesto pringcipal formado durante la
oxicloracién o cloracién.

L.a relacion entre los respectivos productos de agente de lavado y de
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mezcla de gases; suministrados a la absorcioén A no es critica y puede variar
ampliamente. En|la practica solamente esta limitado por el costo .de la
regeneracion del agente de lavado. En general, el producto de agente de
lavado comprende ‘al menos 1 preferentemente al menos 5 y con particular
preferencia al menos 10 toneladas por tonelada de la mezcla de gases
suministrada a la ébsorcién. En general, el producto de agente de lavado
co.mprende a lo sumo 100, prefereritemgnt’e a lo sumo 50 y con particular
| preferencia a lo sumo 25 toneladas pcér tonelada de etileno y etano a extraer de
la mezcla de gases suministrada a la absorcion.

El paso dé absorcién A se realiza ventajosamente por medio de un
absorbente, tal com’o, por ejemplo, un absorbente dé pelicula ascendente o de
pelicula descender'lte O una columna de absorcipn seleccionada entre
columnas de placas, columnas con empaquetamiento ‘aleatorio, columnas con

i ,
empaguetamiento éstructurado, columnas que combinan una o mas de las
estructuras internas mencionédas y. columnas de aspersion. El .paso de
absorcion A se efectua preferenteme;nte usando una columna de absorcion y
con particular preferencia usando una columna de absorcion de placas.

La columna d‘e absbrcién esta équipada ventajosamente con accesorios
asociados, tal-como!, por ejemplo, al menos un condensador o enfriador interna
o externa con respecto a la columna. E-

El paso de absorcibn A mencionado previamente tiene lugar
ventajosamente a una presion de al menos 15, preferentemente de al menos
20 y con particulan preferencia de al menos 25 bar absoluto. El paso de
absorcion A tiene |ugar ventajosamente a una presion de a lo sumo 40,
preferentemente de|a lo sumo 35 y con particular preferencia de a lo sumo

30 bar absoluto.
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La temperatura a la cual se efectia el paso de absorcion A es
ventajosamente del 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 columha de absorcion. Ventajosamente, es a lo sumo de
60, preferentementé a lo sumo de SOéy con particular ;)'referencia a lo sumo de
40T en la parte superior del absorbeﬁte o de la co lumna de absorcién.

La temperatura en la base del ébsorbente o columna de absorcién es de
al menoé 0, preferentemente al menos 10 y con particular preferencia al menos
20<C. Ventajosamente es a lo sumo de 70, preferente mente a lo sumo de 60 y
con particular preferencia a lo sumo de 50C.

El paso c) de absorcic')n A consiste en la sepéracién de dicha mezcla de
gases en una fracciic')n enriquecida con los compuestos que son mas livianos
que el etileno que contiene algo del etfleno (fraccién A) y en una fraccion F1.

La fraccion Al estd enriquecida con los compuestos que son mas livianos
que el etileno. Dichos compuestos consisten generalmente de metano,
nitrégeno, oxigenoe, hidrégeno y mondxido de carbono:'

Ventajosamente, la fraccién A bontien_e’ al menos 70%, preferentementé
al menos 80% y con particular preferencia al menos 85% en peso de los
compuestos que son mas livianos .qu el etileno contenidos en la mezcla de
gases seca. Ventajosamente, la fr;acciOn' A co'ntie_ne a lo sumo 99.99%,
'preferenterhente a [lo sumo 99.85% y con particular preferencia a lo sumo
99.9% en peso de los compuestos que son mas livianos que el etileno
contenidos en la mezcla de gasés seca.

La fraccion A se caracteriza .por un contenidc de acetileno que es
ventajosamente menor que o igual g 0,01%, preferentemente menor que o

igual a 0,005% y con particular preferencia menor que o igual a 0,001% en
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volumen con relacion al volumen total de la fraccion A.

Ventajosamente, la fraccion A contiene a lo sumo 1%, preferentemente a

lo sumo 0,5% y con 'particular preferer{cia a lo sumo 0,2% de etano con relacién
al volumen total de la fraccion A.

| La fraccion A se céracteriza;por-un contenido de éompuestos que
cdmprenden al menos 3 atomos de 6arbono que ventajosamente es menor o
igual al '0,01%, preferentemente mefnor o] ‘igua! al 0,005% y con particular
preferencia méngr o igual al 0,001% en volumen con felaci()n al volumen total
de fa fraccién A.

La fraccion A: se caracteriza pQr un contenido de compuestos de azufre
gue ventajosamente es menor o igual al 0,001%, p‘referentemente menor o
igual al 0,005% -y |con particular prjeferencia menor o i'gual al 0,001% en
volumen con relacién al volumen total ide la fracéién A.

La fraccion A contiene al menos 3%, preferentemente al menos 4% vy
con particular preferencia al menos 5\% del etileno contenido en la mezcla de
gases seca.

' Ventajosamente, la fraccion F1 contiene: a lo sumo 30%,
i

preferentemente a Ic|:> sumo 20% y cod particular preferencia a lo sumo 15% en

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

La fracciéh F1 contiene ventajosamenter al menos 0,1%,
preferentemente al menos 0,3% y coﬁ particuiar prefeﬁencia al menos 0,5% en
peso de etileno ,cén relacion al pesoé total de la fracéién F1. La fraccion F1
contiene pfeferentemente alo sumoEun 20%, preferentemente a lo sumo un
15% y con particular preferencia a Icéj sumo un 12% en peso de etileno con

relacion al peso total de la fraccion F1!
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La fraccion; F1 contiene ventajosamente al menos un 0,3%,
preferentemente al menos un 0,8% y con particular preferencia al menos un 1%
en peéo de etano con relacion al peso total de la fraccion F1. La fraccion F1
contiene ventajosamente a lo sumo un 25%, preferentemente a lo sumo un
20%, con particular preferencia a Iq sumo un 18% en peso de etano con
relacion al peso total de la fraccion F1.

_La fraccion 1 se caracteriza, ademas, por un contenido de acetileno
-que ventajbsamente 'es menor o igual al 0,1%, preferenteménte menor o igual
al 0,05% y con particular preferencia menor o igual al 0,01% en peso con
reléacic')n al peso total de la fraccion F1.

La fracmon F1 se caracterlza por un contenido de compuestos que
comprenden al menos 3 atomos de carbono que ventajosamente €s menor o
igual al 1%, preferentemente menor ol igual al 0,5% vy con particular preferencna
menor o igual al 0 1% en peso con reIaC|0n al peso total de la fraccion F1.

La fraccion F11 se caracteriza pPr un contenido de compuestos de azufre
que ventajosamente es menor 0 iguial al 0,005%, preferentemente menor o
igual él 0,002% y con particulérlprefe;rencia menor o igual al 0,001% en. peso
con relacién al pes;oI total de la fraccion F1.

De écuerdo con el paso d) d_eliproceso de acuerdo con la invencion, la

|
-fraccién A es desviada hacia un reactor de cloracion R1 en donde la mayor
baf‘te del etileno presente en la fraccic')‘n A es convertido en 1,2-dicloroetanc y el
1,2-dicioroetaho obtenido es separaﬁo del flujo de productos derivado del
reactor de cloracién!

La reaccion c?e cloracién se realiza ventajosamente en una fase liquida

(con preferencia, DCE principalmente) que contenga un catalizador disuelto, tal

e N ) e ———-

como FeCls u otro acido de Lewis. Es posible combinar ventajosamente dicho
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catalizador con co-catalizadores tales como cloruros de metales alcalinos. Un
par que ha dado{buenos resultados es el complejo de FeCl; con LiCl

(tetracloroferrato de litio, como se describe en la Solicitud de Patente NL

6901398).

: i
|

Las cantidades de FeCl; que s:e emplean ventajosamente' se encuentran
entre 1y 30 g de FeCl; por kg de stocik liguido. La relacion molar entre FeCls y
LiCl se encuentraiventajosamente ent;re 0,5y2.

Ademas, el proceso de cIoraciéin se realiza preferentemente en lun medio
(o solvente} organico clorado. Méé preferentemente, dicho medio liquido

‘organico clorado, también denor}ninado stock liquido, se encuentra

principalmente compuesto por DCE. |

El proceso de cloracion de? acuerdo con la invencidon se realiza
ventajosamente a temperaturas entre! 30 y 150TC. Se han obtenidos buenos -
resultados sin importar la presion, tant;o a una temperatura por debajo del punto
de ebullicidén (cloréclién bajo condiciones de subenfriamiento) como en el propio
punto de ebullicion mismo (cloracion en ebullicion). | |

Cuando el proceso de cloraciél_'i de acuerdo con’la invencién consiste en
un proceso de cloracion bajo condic]iones de subenfriamiento, se obtuvieron
buenos resultados trabajando a una temperatura ventajosémente mayor o igual
a SO‘C y preferentemente maybr o] igu;al a 60T, pero ventajosamente menor o
igual a 80T vy, preferentemente, mené)r o igual a 70 C, con una presion en la
fase gaseosa ventajosamehte mayor;o igual a 1y p'referehtemente mayor o
igual a 1,1 bar absoluto, pero \}entajosamente menor o igual a 30,
preferentemente menor o igual a 25 y,| con particular preferencia, menor o igual
220 bar absoluto..

Se prefiere particularmente un proceso de cloracién en el punto de
' 1

|

62
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ebullicion, que hace posible, cuando corresponda, recuperar el calor de
reaccion. -Er'l este caso, la reaccion tiené lugar ventajosamente a una
terﬁp‘eratura mayor |que o igual a 60T, preferentemen te mayor que 0 igu'al a
TO‘C y con parti'cular preferencial| mayor que o igual a 85%T, perb
ventajosamente me:nor que.o igual a 150T y preferen temente menor que o
igual a 135C, y con una presion en|la fase gaseosa ventajosamente mayor
que o igual a 0,2, Ipreferentemente 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 0 igual a 20 y
préferentemente menor que o igual a 15 bar absoluto. .

El proceso de cloracidn may también: | puede ser un procesc de
enfriamiento de serpentin hibrido para la cloracion en el punto de ebullicién. La
expfesién "proéeso de enfriamiento de serpentin hibrido para la cloracion a
punto de ebullicion”|se refiere a un proceso en el cual el enfriamiento del medio
de la reaccién se realiza, por ejémplo, mediante un intercambiador sumergido
en el medio de la reaccion o per un serpentin de circulacion en un
intercambiador, en tanto se produce en la fase gaseosa al menos la cantidad
de DCE formada. Vlentajosamente, se ajusta la temperatura de la reaccion y la
presion de manera que el DCE producido pueda dejar {a fase gaseosa y que el
remanente de_l calor del medio de Iat' reaccion se elimine en la superficie de
intercambio.

. Los componentes Qe la fraccién' A, que c:orhprende etileno y cloro (purc o
diluido), pueden introducirse juntos [0 por separado al mediar la reaccion
utilizado cualquier dispositivo conocido. Una introducciéh separada de la
fraccion A puede ser vente_ajosa parz? incrementar su parcial presibn y para

facilitar su disolucién que a menudo cénstitu‘ye una etapa limitante del proceso.

1 I
i
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Se agrega una cantidad suficiente de cloro como para convertir la mayor
parte del etileno y sin necesidad de agregar un exceso de cloro no convertido.
La relacién de cloro/etileno empleada'comprende preferentemente entre .1,2 y
- 0,8 y con particular preferencia entre 1,05y 0,95 m6|/mol. o

Los productols clorados obterllidos contienen principalmente DCE y
tambiéh pequeﬁas_ cantidades de pré)duc_tos secundarios, tales como 1,1,2-
tricloroetano o peqguenas cantidades|de productos de cloracion de etano o
metano.

La separacion del DCE obtenido del flujo de prodqctos derivado del
feactor de cloracién R1 se realiza de acuerdo con métodos conocidos y en
general permite'apr’ovechar el calbr |de la reaccién de cloracién. Se realiza
‘preferentemente por' condensacion y s'eparacién gas/liquido.

De acuerdo con el paso e) del proceso de acuerdo con la invencion, 'Ia
fraccidn F1 es sometida a una desorcion D1 que consiszte en separar la fraccién

F1 en una fraccién de etileno agotadajen los compuestos que son mas livianos

que el etileno (fracc!ic’m C) due es desviado hacia un reactor de cloracion R2,
donde el flujo de.prc?ductos derivado de 'este reactor se agréga a la mezcla de
géses secé sometidla al paso ¢) désp!ués de haber extraido opcionalmente el |
1,2-dicloroetano formado, y en una fraccion F2.

El paso de desorciéon D1 es vezi'ltajosamente un pasc de desorcion en el
cual la fraccion C sejextrae de la fracci()n F1.

El agente de|lavado recuperado después del paso de desorcién D1, la
fraccién F2, es enviado al segundo paso de desorcion D2.

El paso de desorcion D1 se efectla «‘ventajosamente por medio de un
agente de desorcion tal como, por ejemplo, un agente de desorcion de una

pelicula ascendente|o de una peliculajdescendente, un calderin o una columna

c4
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dre desorcion seleccionada entre columnas de placas, columnas con
empaquétamiento aleatorio, columnas con empaguetamiento estrucfurado,
columnas que 'combi‘nan una o mas de las estructuras Qinternas mencionadas y
columnas de asperslic’)n. El paso de desorcién D1 se efectda preferentemente
por medio de una columna de desorcién y, con particular'preferéncia, por
medio de una columna de desorcién dé placas.

La 'colur.nna dge desorcion esta equipada ventajosamente con accesOrids
'asoc.iados tal como; por ejemplo, al mends u'n condensador o un enfriador -
interno o externo con respecto a la columna y al menos un calderin.

El paso de desorcion D1 se efectua ventajosamente a una presion de al
menos 1_; preferentemente al menos 2 y con particular preferencia al menos
3 bar absoluto. Ei lpaso de desorcion D1 se efectua ventajosamente a una
presion de a lo su|mo 20, preferentemente a lo sumo 15 y con particular
preferencia a lo sumo 10 bar absoluto. |

La temperatura a la cual se lleva a cabo el paso de desorcion D1 se
elige ventajosamente de modo tal que mas de un 80%, preferentemente mas
de un 90% del etanb contenido en la;fraccién F1 'jse encuentra en la fraccion

F2. La temp'eratu’lra a la cual se efectia el paso de desorcion D1 es

ventajosamente de |al menos -10, preferentemente ;de al menos O y con
partiéuiar preferencia de al menos 10T en la parte superior del agente de
. i

desorcién o de la columna de desorcién. Ventajosamente es a lo sumo de 60,
preferentemente a lo sumo de 50 y con particular -preferencia a lo sumo de
40T en Ia parte‘supérior del equipo de desorcidon o de la columna de

"desorcidn.

La temperatura en la base del equipo de desorcion o de la columna de

desorcién es de al menos 60, preferentemente al menos 80 y con particular
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preferencia al menos 100T. Ventajosamente es a lo sumo de 200,
preferentemente a lo sumo de 160 y con particular preferencia a lo sumo de
150C. | ’

El paso e) de desorcion D1 es ventajosamente un paso de desorcién en
* el cual se extrae un.la fraccion de etile;no, agotada en los compuestos que son
mas livianos que el etileno (fraccidén CS, de la fraccion F1.

Ventajosamente, la fraccion C contiene al menos 80%, preferentemente
al menos 90% y con particular preferencia al menos 95% en peso de los
compuestos que son mas livianos que|ei etileno contenjdos en la fraccion F1.

La fraccidn 9 se caracteriza |por un contenido de acetileno que es
ventajosamente menor que o igual eia 0,01%, preferentemente menor que o
igual a 0,005% vy c%an particular preférencia menor-que o igual a 0,001% en
volumen con relacfélrm al volumen total de la fraccion C.

La fraccion C se caracteriza |por un contenido de compuestos que
comprenden al menos 3 atomos de carbono que es ventajosamente menor que
o igual a 0,01%, preferentemente menor que o igualv a 0,005% vy con particular

preferencia menor que o igual a 0,00|1 % en volumen con relacion al volumen
total de la fraccion C.
La fraccion C, se caracteriza polr un contenido dé compuestos de azufre

que ventajosamente es menor o igual al 0,001%, preferentemente menor o

igual al 0,005% vy |con particular preferencia menor o igual al 0,001% en

volumen con relacién al volumen total de la fraccion C. :

La fraccién C contiene al menos 10%, preférentemente al menos 15% y
con particutar preferencia al menos 20% del etileno contenido en la fraccion F1.
‘La fraccion C cohtiene ventajosamente a lo sumo 80‘%,‘ preferentemente a lo

-sumo 70% y con particular preferencia a lo sumo 65% del etileno contenido en
i
, ]
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la fraccion F1.

La fraccién. C.es desviada luego al reactor de cloracién R2.

La reaccién de cloracion se reali_za ventajosamente en una fase liquida
(con preferencia, DCE principaimente) que contenga un catalizador disuelto, tal
- como FeCl3 u otro écido de Lewis. Es posible cbmbinar ventajosam‘ente dicho

catalizador con co-catalizadores tales|como cloruros de metales alcalinos. Un

par que ha dado |buenos resultados es el complejb de FeClz con LiCl
(tetracloroferrato de litio, como se ciJescribe' en la Solicitud de Patente NL
6901398).

Las cantidades de FeCl; que se, emplean ventajosamente se encuentran
entre 1y 10 g de FeCl; por kg de stoc;k liquido. La relaciéon molar entre FeCls y
LiCl se encuentra ventajosamente entre 0,5 y 2.

E! proceso de cloracion de |acuerdo con !é invencion se realiza
ventajocsamente a temperaturas entre 30 y 150C. Se' han obtenido_s buenos
resultados sin importar la presién, tanto a una temperatura por debajo del punto
de ebullicion (cloracion bajo condiciongs de subenfriamiento) como en el propio
punto de ebullicidn mismo (cloraci()h en ebullicion).

Cuando el preceso de cloracién de acuerdo con la invencidn consiste en
un proceso de cloracién bajo condiciones de subenfriamiento, se obtuvieron
‘ bueﬁos resultados trabajando a una temperatura ventajosamente mayor o igual
a 50T y preferentemente mayor o Jguél a 60T, pero ventajosémente menor 0
igual a 80T vy, preferentemente, meni)r o igual a 70 T, con una presién en la
fase gaseosa ventajosamente mayor o igual a 1,5 y preferentemente mayor o
igual a 2 bar ébsoiuto, pero ventajosamente menor o igual a 20,
préferentemente menor o igual a 10 y con particular preférenqia, menor o igual

a 6 bar absoluto.
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Se prefiere particularmente un proceéo de cloracion en' el punto de
ebullicidbn, que hace posible, cuando corresponda, recuperar el calor de
reaccion. En este caso, la reaccién tiene lugar ventajosamente a una
temperatura mayor que 0 igual a 60°C preferentemenite mayor que o igual a
90T y con partlcular preferenma mayor que o igual a 95T, pero
ventajosamente menor que o igual a 150C y»preferen temente menor que o
igual a 135TC, y con una presién' en |a fase gaseosa vehtajosamehte mayor
que o iguél a 0,2, preferentemente mayor que o igual a 0,5, con partioular
preferencia mayor que o igual a 1,2 y con mayor preferencia mayor que o igual
a 1,5bar absoluto', .pero. ventajosamente menbr 'que o igual a 10 vy
preferentemente menor gue o igual a 6 bar absoluto.

| El proce'so de cloracién may también puede ser un 'vproceso de
enfriamiento hibrido| Shuttle para la J:Ioraci()n en el punto de ebullicion. La
expresion "prbceso de enfriamiento hibrido Shuttle para la cloracién a punto de
ebullicion” se réfiere' a un proceso en el cual el enfriamiento del medio de. la
reaccion se realiza, |por ejemplo, mediante un intercambiador sumergido en el
medio de la reaccion o por un serpentin Shuttle en un ‘inte(cam.biac_:ior, en tanto
se’ produce eﬁ la Ifase gaseosa' al| menos la cantidad de DCE' formada.
Ventajosamente, se ajusta la temperatura de la 'reéccién y la presion de
" manera que el DCE producido pueda dejar la fase gaseosa y ‘que-el remanente
del calor del medio de la reaccion se ellimine en la superficie de intercambio.

Ademas, el proceso de cloracié}w se realiza ventajosamente en un medio

liguido organico clorado. Preferentemente, dicho medio liquido organico

clorado, también denominado stock liquido, esta compuesto principalmente por

pce | |

Los compornientes de la fracciéngA, que comprende etileno y cloro (puro o
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' ',
diluido), pueden intlrdducirse juntos o por separado al mediar la reaccion
utilizado Cualquier' dispositivo conocido. Una introduccion separada de la
fraccion A puede ser ventajosa para incrementar su parcial presion y para
facilitar su disolucion que a menudo constituye una etapa I_imitante del proceso.

’ Se agrega una cantidad suficiente de cloro como para convertir la mayor
parte del etileno y sin necesidad de a"gregar un exceso de cloro no convertido.
La relacion de cloro/etileno empleada comprende preferentemente entre 1,2 y
0,8 y con particular preferencia entre 1 05y 0,95 mol/mol. -

Los productos clorados obtenidos contienen ‘principalmente DCE vy
también pequefias cantidades de productos secundarios, tales como 1,1,2-
tricloroetano o pequefias cantidades de productos de cloraciéon de etano o
metano.

La separacion del DCE obtenido del flujo de productos derivadc del

feactor de cloracién R2 es opcional. En determinados casos puede ser
ventajoso no aislar el DCE formado en el reactor de cloracién del flujo de
productos derivado del reactor de cloracién. Sin embargo, se prefiere que el
DCE formado en el reactor de'cloracién es aislado del flujo de productos
derivado del reactolr de cloracion R2; |

De realizarse, la separacion del DCE obtenido del flujo de productos
derivado del reactor de cloracion se lleva a cabo de acuerdo con métodos
_conocidos y en'general permite utilizar el calor de Ia reaccién de cloracion. Se
realiza.preferenten]ente por condensécién y separacion gas/liquido. |

Ventajosamente, la fraccion Fi2 contiene a lo sur';no 3%, preferentemente
a lo sumo 1% vy con particutar preferencia a lo sumo 0,5% de los compuestos
que son mas livianos que el etileno contenidos en el gas suministrado a la

desorcion.
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La fraccion F2 contiene ventajosamente al menos 0,1%,

preferentemente al menos 0,3% vy con particular preferencia al menos 0,5% en.

t
|

peso de etilenc con relacion al peso total de la fraccion F2. La fraccion F2

!
contiene preferentemente a lo sumo tun 20%, preferentemente a' lo sumo un
15% y con particular preferencia a lo sumo un 12% en peso de etileno con
relacion al peso total de la fraccion F2. |
‘La fraccion | F2 contiene ventajosamente al menos un 0,3%,
_preferentemente al menos un 0,8% vy éon particular preferencia al menos un 1%
en’'peso de etano cipn relacion al peso total de la fraccion F2. La fraccion F2
contiene ventajosanjente a lo sumo un 25%, preferentemente a lo sumo un
- 20%, con particular. preferencia a lo| sumo un 18% en peso de etano con

relacion al peso total de la fraccion F2.

La fraccion F2 se caracteriza, lademas, por un contenido de acetileno -

que ventajosamentel es menor o iguall al 0,1%, preferentemente menor o igual
al 0,05% y con particular preferencia menor o igual al 0,01% en peso con
relacién al peso total de la fraccién F2.

La fraccion 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 al peso total de la fraccion F2.

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

De acuerdo con el paso f) del proceso de acuerdo con la invencion, la

fraccion F2 es sometida a una desorcion D2 que consiste en separar la fraccion
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F2 en una fraccion enriquecida con etileno (fraccion B) y en una fraccion F3,

que opcionalmente | contiene el 1,2-diclorcetano formado en el reactor de

cloracién R2 y luego extraido, si no iiwabia sido extraido previamente, que es

reciclada a la absorcién A, opcionalmente después de un tratamiento adicional’

destinado a reducir la concentracion, en la fraccion F3, de los compuestos que
son mas pesados que etano.

El paso de delso'rcién D2 es ventajosamente un paso de desorcion en el
cual la fraccion B es extraida del agent‘e de lavado. |

El agente de lavado recuperado despues el paso de desorcion D2, que
opcionglmgnte conti;ene el DCE formado en el reactor de cloracion R2 y luego
extraido, puede ser eliminado, desviado por completo o en parte al secfor de

~ oxicloracion donde el DCE se reunei con el DCE formado en el reactor de

oxicloraciéon o es desviado por completo o en parte al paso de absorcion del

proceso de acuerdo| con la invencion, opcionaimente después del tratamiento

mencionado previamente (paso c)), [con la adicion opcional de agente de
lavado fresco. Preferentemente, el agente de lavado recuperado después del
paso de desorcion |D2 es desviado [nuevamente al -pasc de absorcion del

proceso de acuerdo con la invencién, después del tratamiento opcional

mencionado previamente, con adicidén opcional de agente de lavado fresco, o al
sector de oxicloracion. En el caso donde el DCE formado en el reaétor de
. cloracion R2 fué aislado del flujo de productos derivado del reactor de clbracién
en la salida de cloracién, de una mafI\era particularmente preferida, el agente
de lavado. recuperado después del paso- de desorcidn D2 es desviado por
completo o en parte al paso de absorcion del proceso de acuerdo con la
invencion, después del tratamiento cIJpcionaI mencionado previamente, con

adicion de agente de lavado fresco.
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EI“ paso de desorcion D2 se efectua ventajbsamente por medio de un
agente de desorcion tal como, por ejemplo, un agente de desorciéon de una
pelicula ascendente o de una pelicula descendente, un calderin o una columna
de deéofcién seleccionada entre icolumnas de placas, columnas con
empaquetamiento aleatorio, cblumna; con empaquetamiento estructurado,
columnas que combinan una o méé dé las estructuras internas mencionadas y
columnas de aspersi'(’)n. El paso de desorcién D2 se efectia preferentemente
por medio de una columna de desorcion y, con particular preferencia, por
medio de una columna de desorcion dé placas.
| La columna Ide desorcidn esta e‘;quipada ventajosamente con accesorios
. 1
asociados tal como, por ejemplo, al ;menos un condensador o un enfriador
interno o externo cdr'} respecto a la coIL;mna y al menos un calderin.

El paso de de'sorcién D2 se'efeé:tua ventajosamente a una presién de al
menos 1, breferehtelmente al menos 2 y coh particular preferencia al menos
3 bar absoluto. El baso de desorcié{n D2 se efectia ventajosamente a una
presion de a lo su%no 20, preferentémente a' lo sumo 15 y con particular
preferencia a lo sSumo 10 bar absoluto.?

La temperatura a la cual se efectua el paso de desorcidén D2 se elige
ventajosamente de modo tal que mas del 90%, preferentemente mas del 95%
d'e.l etano contenido en la fraccidon F1 se encuentra en la fraccidon B. La
temperatura a la cual se efectua el paso de desorcion D2 es ventajosamente de
al menos -10, preferentemente al menos O y con particular preferencia al
menos 10C en la parte superior del agente de désorcién 0 coiumna de
desorcion. Ventajosamehte 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 desorcién o de la columna de desorcion.

B



La températura en la base del equipo de desorcion o de la columna de
desorciién. es de al lrnenos 60, preferéntemente,ali menos 80 y con particular
prefe-rencia .al menos 100C. Ventajosamente es a lo sumo de 200,
preferentemente ‘a Il) sumo de 160 y con particular preferencia a lo sumo de
150C. !

El paso f) de desorcidon D2 consiste en la separacion de la fraccion F2 en

una fraccion enriquecida con etileno!(fraccién B) y en una fraccidn F3, que

opcionalmente contiene el DCE formado en el reactor de cloracion R2 y luego

extraido, si no habia sido extraido previamente, que es reciclado a la absorcion -

A, opcionalmente despues de un tratamiento adicional destinado a eliminar los
compuestos que son mas pesados que etano.

La fraccion B Eesté enriquecida con etileno.

Ventajosamente, la fraccion B cbntiene alo sumb 1%, preferentemente a
lo sumo 0,5% V. con particular prefeirencia alo sumb 0,2% en volumen de
hidrégence con relacion al volumen totail de la fraccion B.

La fraccidbn B se caracteriza por un contenido de etileno que es

ventajosamente mayor que o igual a un 2%, preferentemente mayor que o igual =

‘ a _
a un 3% y con particular preferencia mayor que o igual a un 4% en volumen
con relacion al volumen total de la fraccion B.
La fracciobn B se caracteriza por un contenido de etano que es

ventajosamente menor que o igual al 98%, preferentemente menor que o igual

al 97% vy con particular preferencia menor que o igual al 96% en volumen con
relacion al volumen total de la fraccién B.

La fraccién| B contiene \}entajosamente a lo sumo 0,01%,

preferentemente a lo sumo 0,005% y con particular preferencia a lo sumo

0,001% de compuestos que compren“den al menos 3 atomos de carbono con

19
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relacion al volumen total de la fracci()nlB‘.

La fraccidon Bise caracteriza, adiemés, por un contenido de acetileno que
es vehtajosamente menor que o igual at 0,1%, preferéntémente menor que o
igual al 0,05% y con particular preferencia menor QL;JB o igual al 0,01% en
volumen con relacién al volumen total de la fraccion B. -

La fraccién B se caracteriza por un contenido de compuestos de azufre
que es ventajosame'tnte menor que 0 Jgual al 0,005%, preferentemente menor
que o igual al 0,002% y con particular 'preferencia menor que o igual al 0,001%
en volumen con relacién al volumen to;tal de la fraccion B.

Ventajosamente, la fraccién F3 contiene al menos 80%, preferentemente
al menos 85% y con particular preferencia al menos 90% en peso de los
compuestos que son; mas pesados qué etano coﬁtenidos en la fraccion F2.

Ventajosamer'mt'e, la fraccion. F3 contiene a lo sumo 0,5%,
pr'eferentemente a Io| sumo 0,3% y con particular preferencia a lo sumo 0,1% en
peso de etano con relacion al peso totél de la fraccion F3.

Ventajosameﬁte, ta fraccibn. F3 contene a lo sumo 0,3%,
preferentemente a lo sumo 0,1% y con particular preferencia a lo sumo 0,05%
en peso de etileno con relacién al peso total de la fracci|én F3.

De acuerdo con el paso g) del proceso de la invencion, la fraccion B es
desviada hacia un reactor de oxicloracion en el cual Ia mayor parte del etileno
presente en la fraccion B es convertida en 1,2-dicloroetano, donde el 1,2-
dicloroetano obtenido se separa del flujo de productos.derivado del reactor de
oxicloracion y se agrega opcionalménte al 1,2-dicloroetano formado en el
reactor de cloracién R1 y opcionalménte al que se formd en el reactor de
cloracion R2.

La reaccién de oxicloracion se lleva a cabo ventajosamente en presencia
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i '
de un catalizador que comprende: elementos activos, incluyendo cobre,
depositados sobre [un soporte inerte. El soporte inerte se selecciona
ventajosamente entre alimina, geles de silicio, dxidos mixtos, arcillas y otros

soportes de origen nlatu'ral. La alumina constituye un soporte inerte preferido.

| Se prefieren! los catalizadores que comprenden ventajosamente al
- menos 2 elementos activos, uno de los cuales es cobre. Entre los elementos
activoé distintos al Eobre, deben mencionarse los metales alcalinos, metalés
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 sigui%ntes elementos activos son particularmente ventajosos:
cobre/magnesio/potasio, cobre/magnesio/sodio, cobre/magnesio/litio,
cobre/magnesio/cesio, Cobre/magnesfo/sodio/litio, cobrre/magnesio/potasio/litio

y : cobrelmagnesio/cesio/litio,L cobre/magnesio/sodio/potasio,
cobre/magnesio/sodiio/cesio y cobre/maghesio/pdtasio/cesio; Los catalizadores
que se describen en las Solicitudes dg Patente EP-A 255 156, EP-A 494 474,
EP-A657.212 y EP!—A 657 213, incérporadas a modo de referencia, son
particularmente preferidos.

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

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

| El con>tenido de metal alcalino, calculado en la forma metalica, se
encuentra ventajosamente entre 0,1 y!30 g/kg, preferentemente entre 0,5 y 20

|

g/kg vy, con particular; preferencia, entre 1 y 15 g/kg de catalizador.

25
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Las relaciones atémicas Cu/Mg/metales alcalinos son ventajosamente

1/0,1-2/0,05-2, preferentemente 1/0,2-1,5/0,1-1,5 y, con particular preferencia,

1/0,5-1/0,15-1.

Son particularmente ventajosos los catalizadores que tienen un area de
éupeﬁicie especifica medida de ac.uerdo con el método BET usando nitrégeno
que comprenden ventajosamente entﬁe 25 m?/g y 300 m?%g, preferentemente
entre 50 y 200 m?/g 3} con particular preferencia entre 75 y 175 m?/g.

El catalizador se- puede usar en un lecho fijo o en un lecho fluidizado. Se
prefiere esta segunda opcidn. El prdceso de oxicloracion se realiza en las
condi'ciones habitualrfnente recomendadas para dicha reaccion. La temperatura
se encuentra ventajosamente entre 150 y 300C, pref erentemente entre 200 y
275C vy, mas préfer‘entemente, entre 215 y 255T. La presion es
véntajosamenté mayor que la presiéﬁ atmosfeérica. ELos valores de preéic’m
entre 2 y 10 bar. absoluto han‘dado buenos resultados. Se prefiere un rango
entre 4‘y 7 bar absoluto. Dicha presién puede ajustafse de manera de lograr
tiempos de residencila 6ptimos en el reactor y d‘e mantener una velocidad de
paso: constante paré diversas velocidades de operacién. Los tiempos de
residencia habituéies varian en un rangio entre 1 y 60 s y preferentemente entre

10y40s.

i

La fuente de oxigeno para esta oxicloracién puede ser aire, oxigeno puro
¢ una mezcla de los mismos, prefererlltemente es oxigeno puro. Se prefiere
esta ultima soluciéoni que permite un reciclado sencillo de los reactivos no
convertidos. |

. o . .
Los reactivos|se pueden introducir en el lecho mediante cualquier

dispositivo conocido. Generalmente resulta ventajoso introducir el oxigeno

separado de los demas reactivos por razones de seguridad. Estas razones de
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seguridad también requieren mantevn!er la mezcla de gases que salen del
reactor, o que son .rzl.ciclados al mismo, fuera de los limites de inflamabilidad a
las presiones y temperaturas en cuestion. Se prefiere mantener una mezcla
-afgb enriquecida, es decir, que contenga muy poco oxigenc con relacion al
combustible a-incinerar. En este sentido, la abundante presencia (>2% en
volumen, prefefentemente >5% en‘volumen) de hidrogeno podria constituir una
desventaja dado el all'np”O réngo de inflamabilidad de‘ este compuesto.

La relacién de cloruro de hidrégeno/oxigeno usada comprende

ventajosamente .entre 3 y 6 mol/mol. La relacion de etileno/cloruro de

hidrogeno comprende ventajosamente entre 0,4 y 0,6 mol/mol.

Los productos »clorados mas importantes que se obtuvieron contienen
DCE y también pequenas cantidades dé productos secundarios, tal como 1,1,2-
tricloroetano. »

‘De acuerdo con el paso g) del proceso de acuerdo con la invencion, el
DCE obtenido se separa del flujp de productos derivado del reactor de
oxicloracién y . se agrega opc;lonalmente al DCE formado en el reactor de
cloramon R1y opmonalmente al DCE formado en el reactor de cloramon R2.

' La separacion |del DCE obtenldo del flujo de productos dernvado del
reactor de oxicloracién se efectua de acuerdo con métodos conocidos.
Preferentemente se realiza primero poricondensacién.' El calor de la reaccidn
de oxicloracion se recupera en genéral én estado de vapor, que se puede usar

l

0 para cualquier otro uso.

para las separaciones1

Después de sahr del reactor de oxicloracién, el flujo de productos
derivado del reactor,| del cual se haj extraido el DCE, tamb[en se lava
ventajosamente para recuperar el HCI no convertido. Esta operacion de lavado

es ventajosamente una etapa de lavado-alcalino. Preferentemente es seguido

7
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por una etapa de separacion de gas/liquido que permite recuperar el DCE
formado en la forma liquida y finalmeﬁte secar el DCE. Los gases reciclados
opcionalmente al ODH son secados por enfriamiento.

La expresion "se agrega opcionalmente al DCE formado en el reactor de
cloracion R1" significa que el DCE formado en el reéctor de cloraéién R1y
aislado del flujo de productos derivado de este reactor se puede mezclar, o no,
~ con eIlDCE formado en el reactor de oxicloracién. Preferentemente, se agrega
al mismo. - ’

La expresion "se agrega opcionélmente al DCE formado en el reactor de
cloracnon R2" sngnlflca que si el DCE formado en el reactor de cloraciéon R2 fue
aislado del flujo de productos derlvado de este reactor, al salir del reactor de
cloracién o despuesdel paso de desorcmﬁn D2, el DCE formado en el reactor de
oxicloracién puede égregarse al misrﬁo, 0 no. Preferentemente, se agrega al
mismo. '

- De acuerdo con el paso 0pci6naf h) del proceso de acuerdo con la
‘invencion, el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual se
ha extraido el DCE, que opcionaimente contiene un flujo de etano adicional
introducido previamente en unoc c?e los pasos b) a g), es .reciclado
opcionalmente al pasc a) después dfe haber sido purgado opcionalmente de
gases y/o después de un tra'tamientot adicional opcional con el fin de eliminar
los productos clorados contenido en eI mismo.

El 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 produFtos derivado del reactor de oxicloracion,
del cual se ha extraido el DCE, es recirclado al paso a) durante el paso h).

Por ello, puede haber un flujo de etano adicional introducido previamente

8
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en uno de los pasos b) a g) en este flujo reciciado 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 absorcién/desorcién e') de modo que los gases livianos sean

extraidos del mismo vy el flujo residual sea reciclado a la ODH durante el paso _

h). l

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 az) sino, por ejemplo, en el paso b) para
- eliminar 'estos_compuestos probleméﬁcos del mismo; este flujo de etano es
reciclade luego a la ODH durante el paso h) después de haber paSado por los
pasos c)a g).

El flujo de productos derivado del reactor de oxicloracién, 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 20%, con
particular preferenci(a mayor que o igual a 30% y con particular preferencia
maydr que o igual a 40% en 'volumeh con refacién al volumen total de dicho
flujo.

El flujo de productos derivado diei reactor de oxicloracion, del cual se ha
. extraido el DCE; se 'caracteriza ventajosamente por un contenido de etanc que
es menor gue o igual a un 90%, prefe(enteménte menor que o igual a un 85%,
y con pai‘ticulér preferencia menor que o igual a un 80% en volumen con
relaciéon al volumen tlotal de dicho flujo.l;

El flujo de prdductos derivado d'el reactor de oxicloracion, del cual se ha

extraido el DCE, se caracteriza ventajosamente por un contenido de etileno
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e

que es menor o igual al 10%, preferentemente menor o iguél al 5% y éon
particular preferencia menor o igual al 2% 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 hidrogeno
que es menor-o igual al 10%, preferentemente menor o igual al 5% y con
particular preferencia menor o-igual al 2% en volumen con relacion al volumen
total de dicho flujo.

Ef flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del cual se ha
extraido e! DCE, se caracteriza ventajbsamente por un contenido de monoxido
dé carbono que es menor que o igual al 20%, preferentemente menor que o
igual al 15% y con particular preferéncia-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 relacién al volumen total de dicho flujo.

El flujo de productos derivado-c_ﬁel reactor de oxicloracion, del cual se ha
ext_raido el DCE,"se; caracteriza \'/entz;josaménte por un contenido de oxigeno
que es menor que ) igual a un 10%, preferentemente menor que 0 igual a un
5% y con particular preferencia menor que o igual a un 3% en volumen con
relacic’m al volumen total de dicho flujo.

De acuerdo con el paso h)‘ d;al proceso preferido de acuerdo con la
invencion, el ﬁujo de productos derivade del reactor de oxicloracic’)h, del cual se

ha extraido el DCE, que opcionalmente contiene un flujo de etano adicional
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introducido previamente en uno de los pasos b) a g), es reciclado al paso a}.
El reciclaje hacia la etapa a) tiéne lugar, en este caso, después de una
purga opcional de gases y/o después de un tratamiento adicional opcional para

eliminar los productos clorados (notablemente trazas de DCE y/o de otros

productos clorados 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 uﬁa purga de gases © el :tratamiento adicional o
émbos. 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 mas, el reciclaje de este flujo de productos Hacia la etapa ODH a)
puede resultar interesante a fin de apzrovechar el efecto catalitico favorable de
los productos cIoradbs sobre la reaccion ODH.

El DCE obtenido por cloracién y por oxicloracidon del etileno puede
convertirse luego en VC.

Por ello, la | invencion también se relaciona ccn un proceso de
elaboracion de VC. | Para tal fin, la invencion bse relaciona con un proceso de
elaboracion de VC caracterizado porque: |

a) un flujo de etano es | sometido .a una oxideshidrogenacion
catalitica que produce una mezcla de gases que contiene etileno, etano no
convertido, agua y constituyentes secundarios; |

b) dicha mezcla de gaseé opcicnalmente se lava y se seca,
produciendo asi una|mezcla de gases éeca; :

|
C) después de una etapa de purificacion opcional adicional, dicha

mezcla de gases seca que comprende al flujo de productos derivado del
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i

reactor de cloraciéh: R2 separada en la etapa e), es sometida a una absorcidon
. A.que consiste de la separacion de dicha mezcla de gases en una fraccion
enriquecida con:los compuestos que son mas livianos que etileno que
contienen parte del etileno (fraccién A) y en una fraccion F1;
d) - la fraccidn A es desviada hacia un reactor de cloracion R1 en el
cual la mayor parte del etileno présente en la fraccion A es convertido en 1,2-
dicloroetano y el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de productos
derivado del reactor de cloracion R1; |
e) la fraccion F1 es sometida a una desorcion D1 que consiste en-la
| separacion de la fraccion F1 en una fraccién de etileno agotado en compuestos
que son mas livianos Ique etileno (frac:ci(')n C) que es desviada hacia un reactor
de cloracion R2, donde el flujo de productos' derivado de este reactor se agrega
‘a la mezcla de gases seca sometida a la etapa c) opcionalmente después de
hab_ef extraido el 1,2-dicloroetano formado, y en una fraccion F2;
f)  lafraccion F2 es sometida a una desorcion D2 que consiste en la
\ .
separacién de la fre{ccic')n F2 en una fraccion enriquecida con etileno (fraccién
B) y en una fraccion F3, que opcionalmente contiene al 1,2-dicloroetano
formado en el reactor de cloracion R2 luego se extrae, si no ha sido extraido
previamente, que es reciclada hacia la absorcion A, opcionalmente después de
un tratamiento adicional destinédo a reducir la concentracion, en la fraccic’m F3,;
de los compuestos que son més pesados que el etano;
g) la fraccién B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el

cual la mayor parte [del etileno presehte en la fraccidon 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-

dicloroetano formado en el reactor de cloracién R1 y opcionalmente al que se

AL



39

formoé en el reactor de cloracién R2; y |

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

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

Las condiciones y preferencias particulares definidas para e! proceso de
elaboracion de DCE de acuerdo con la invencion se pueden aplicar al proceso

|
Las condiciones bajo las cuales se puede efectuar la pirélisis son

de elaboracion de VC de acuerdo con la invencion.

conocidas por el especialista en la técnica.  Esta pirdlisis se logra
ventajosamente por reaccion en fase' gaseosa en un horno de tubo. Las

temperaturas habituales de pirdlisis comprenden entre 400 y 600TC, con

preferencia por el rango entre 480TC y 540CT. El ti empo de residencia

comprende ventajosaimente entre 1 y 60 segundos, con preferencia en el rango
entre 5 y 25segundos. El indice de conversion :de DCE esta limitado
ventajosamente a un yvalor entre un 45 y 75% con el fin de limitar la formacién
de productos seCundérios y de incrustaciones en los quemadores. Las
:siguientes etapas permiten, con el uso de cualquier dispositivo conocido,
recolectar el VCi puriificado y el cloruro de hidréogeno que sera enriquecido
preferencialmente en jla oxicloracién. Después de la purificacion, el DCE no
convertido ventajosamente es desviado huevamente hacia el horno de pirdlisis.

Ademas, la invencion también se relaciona con un proceso de

D5
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elaboracion de PVC! Para tal‘fin', la invencion se relaciona con un proceso de
elaboracion de PVC ‘caracterizado por cuanto:

a) - un flujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacion
catalitica que broducé una mezcla de gases que contiene etileno, etano no
convertido, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha meicla 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
mezcia de gases seca que comprende al flujo de productos derivado del
reactor de cloracion R2 separada en la etapa e), es sometida a una absorcién
A que consiste de la separacion de qicha mezcla de Qases en una fraccion
‘enriquecida con los compuestos que son mas livianos que etileno que
contienen parte del etileno (fraccion A) y en una fraccién F1;

d)  la fraccion A es desviada hacia un reactor de cloracion R1 en el
cual la mayor parte del etileno presente en la frac_ci(')n A es convertido en 1,2-
~ dicloroetano y el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de productos
" derivado del reactor de cloracién R1;

e) Ia-fracclién F1 es sometida a una desorcién D1 que cbnsiste en la
separacion de la fraccion F1 en una fraccion de etileno agotado en compuestos
que son mas livianos que etileno (fracclién C) que es desviada hacia un reactor
de cloracion R2, doniie el flujo de productos derivado de este reactor se agrega
a la mezcla de gases seca sometida a la etapa c) opcionalmente después de
haber extraido el 1,2-dicloroetano formado, y en una frébcién F2; |

f) la fraccic').n F2 es sometida a una desorcion D2 que consiste en la
separacion de la fraccién F2 en una fraccion enriquecida con etileno (fraccién

B) y en una fraccién F3, que opcionalmente contiene al 1,2-dicloroetano
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formado en el reactor de cloracién R2 luego se extrae, si no ha sido extraido
prévia’mente, que es reciclada hacia la absorcion A, opcionalmente después de
un tratamiento adicional destinado a reducir la concentracion, en la fraccion F3,
de los compuestos (jue son mas pesados que el etano;
| g) la fraccién B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el
cual la mayor parte del etilenc presente en la fraccién B es convertido en 1,2-
dicloroetano, el 1,2-diclorcetanc obtenido es separado del flujo de productos
derivado del reactor de oxicloracion y  opcionalmente se agrega al 1,2-
dicloroetano formado en el reactor de 'cloraci()n R1 y opcionalmente al que se
formo en el reactor dé cloracién R2; y
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 previarﬁente en una de las etapas b) a g), es

reciclado opcionalmente hacia la etapa a) opcionalmente después de haber

purgado los gases y/o después de un tratamiento adicional opcional con el fin 7

I | . . ,
de eliminar los productos clorados contenidos en el mismo;
i) el 1,2-dicloroetano obtenido es sometido a wuna pirdlisis

produciendo asi VC; y

J) el VC es polimerizado para producir PVC.

Las condiciones y preferencias particulares definidas para el proceso de

elaboracion de DCE 'y el proceso de elaboracidn de VC de acuerdo con la
invencidn se aplican al proceso de‘elabora'cién de PVC de acuerdo con la
invencion. !

El proceso d(ia elaboracion _dé PVC puede ser un proceso de
"polimerizacién pdr lotes, en solucién o ¢n di_spersién acuosa, preferentemente

se trata de un proceso de polimerizacion en dispersion acuosa.

gﬁ
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La expresidon "polimerizacidon en dispersion acuocsa” significa una
polimerizacion radical en suspensién acuosa y ta‘mbién una polimerizacion
radical en una emulsién acuosa y polimerizacion en una microsuspension
acuosa. |

La exprésion "polimerizacion radical en suspension acuosa" significa
cualquier proceso de polimerizacion de radicales efectuada en un rhedio
' acuoso en 'presencia de dispersantes y de iniciadores de radicales solubles en

aceite.

La expresion "polimerizacion -radical en emulsién acuosa" significa

. . . v i . . .
cualquier proceso de polimerizacion!de radicales efectuada en un medio
acuoso en presencia de emulsionantes y de iniciadores de radicales solubles
en agua.

\

La expresion "polimerizaciéon en microsuspensién acuosa“, también

denominada polimerizacién en dispersion acuosa homogénea, significa

cualquier proceso de polimerizacion T,de radicales en el cual se emplean
in_iciadores solubles en aceite y se prepara una emulsién de gotas de
mondémeros en virtud de una poderosa égitacién mecanica y presencia de
emulsionantes.

- Con relacién a un proceso de craqueo térmico simplificado simiar, el

proceso de acuerdo|con la invencién! que emplea una etapa ODH tiene la

ventaja de combinar una etapa endotéfmica (etano convertido en etileno) con
una etapa exotérmica de produccion de agua, de conducirse a una temperatura
moderada y deevitar la necesidad die proveer el calor de reaccidn 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 oxicloracion, del cual
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se ha extraido el DCE, hacia la etapa ODH, asegurando de esa manera Vun.a
mayor conversion de etano en etleno. Ademas, dada la temperatura
moderada de ODH con relacion al craqueo térmico, adn si este flujo reciclado
contiene trazas de productos organicos clorados, tal como DCE, su presencia
no causa problemas con respecto al compor'tamiento del material y de
corrosién como se ol,aserva en el caso He un craqueo térmico a mas de 800 T,
La presencia de productos clorados también puede ser ventajoso por cuanto
permite un incremento de la eficacia de la reaccion ODH.

Et proceso de acuerdc con Ia‘ invenbién presenta la ventaja de no
generar compuestos que comprender;lw al menos 3 atomos de carbono en
cantidades problematicas, siendo estos compuestos en general los
respcnsables de una cierta inhibiciérj durante la pirdlisis del DCE. Esta
inhibicion se debe a la formacién de de;rivados tales como 1,2-dicloropropano y
monocloropropenos. Su aptitud para fc?rmar radicales alilo estables explica su
poderoso efecto inhibidor sobre la piréiisis de DCE que se realiza por la ruta
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 Toxicloracic’m y en la cloracion, o genera

costos para destruir|los mismos. Ademas, estos compuestos pesados

contribuyen en la contaminacién de las c'ptumnas y de los evaporadores.
'Dado que la reaccion ODH tiene :|'ugar a una menor temperatura que la
.
del craqueo térmico, el proceso de achrdo con ia invencion se caracteriza
ventajosamente, ademas, por el hechoique la formacién de Ios,cdmpuestos
pesados por o!igomeriz'acién es mucho rrifenor.
El proceso de acuerdo con la invencién que emplea una etapa ODH

también tiene la ventaja de limitar la conversién pasando a la ODH sin tener

27
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que recurrir a separaciones costosas, tal como las que requieren destilacion de
etiteno.

Otra ventaja del proceso de aduerdo con la invencidon es que permite
contar, en el mismo sitio ihdustrial, C(;'ln un prbceso completamente integrado
que éomprende desd'ie la fuente hidrocarbonada - principalmente etano - hasta
el polimero obtenido comenzando con el monémero elaborado.

| | La segunda variante del proceso de acuerdo con la invencion, segun la
cual la CDH tiene lugar a temperaturé{s menores o iguales a 650T, tiene la
- ventaja de generar cantidades muy pctaqueﬁas de hidrogeno, responsable de
numerosas desventajas. 1
|

A continuacion, se ilustrara el pr'loceso de acuerdo con la invencién con
referencia a la figura que acompana é la presente descripcién. Esta figura
consiste de la Figura 1 adjunta, quLe representa esquematicamente una
realizacién del proceso de elaboracién d;e DCE de acuerdo con ia 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 mezcia de gases que
contiene etileno, etanlo no convertido,}agua y constituyentes secundarios 4
producidos durante el !paso de ODH es %ometida'a lavado.y secado en 5 con el
fin de eliminar los productos secunda%ios asi como agua (6) de la misma.

: ]
Después de un paso|de purificacion adicional opcional, la mezcla de gases

_ ,
~seca formada 7 que s? agrega al flujo d(ia productos 7bis derivado del sector de
cloracion 23 (conocidé como ‘mezcla deii gases Tter) es deéviada luego a una
columna de absorcidon 8 equipada con un%i condensador. El agente de lavado de
la columna de desorcié)n 9 se introduce éan la columna de absorcion 8 a través
de la linea 10, después de su enfriamiento y represurizacién, respectivamente,

en los intercambiadores 11 y 11’ y la bomba 12. Se agrega agente de lavado
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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 compuestoé que son mas
pesados que etano en el agente de lavado de modo tal que luego es desviado
nuevamente a la linea 10.

. |

Después de pasar a la columna 8, la mezcla de gases se separa en la
fraccion 14 que sale' de la parte superior de la columna 8 y en la fraccion 15
que sale de la base de la columna |8 La fraccion 14, enriquecida con los
compuestos que son, mas livianos quejel etileno que contiene algo del etileno,
es desviada hacia u!n sector de cloracién 16 que comprende al reactor de
cloracion provisto de'clo'ro 17 y el equipo necesario para la separacion del 1,2-
dicloroetano formado 18, en particular por condénsacién y separacion
~gas/liquido, del flujo de productos |derivado del reactor de cloracién vy
eliminacion de los gases residuales 18bis no convertidos en la cloracién, entre
otros hidrégeno, que pueden ser valprados térmicamente, quimicamente o
hidraulicamente.

L_a fraccién 15 que comprende DCE enriquecido con etileno se introduce
luego en la columna de desorcion 18 después de haber sido recalentado en el
intercambiador 20. - i

~ Después de pasar a la columna de‘desorcidn 19 equipada con un
calderin inferior y un' condensador su?eri’or, la fraccién 15 se separa en la
fraccion 21 que sale de la parte superiér de la columna 19y en la fraccién ‘22

que sale de la base de la columna 19.
‘La fraccidon 21| de etileno agotélda de los compuestos que son mas

livianos que el etileno es desviada hacia un sector de cloracion 23 que

comprende un reactor de cloracién provisto de cloro 23bis y el equipo
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necesario para la separacion del 1,2-dicloroetano formado 23ter, en particular
por condensacidn y separacion gas/licfuido. El qujo‘de productos 7bis derivado
del sector de cloracién se agrega luego a la mezcla de gases seca 7 para
formar la mezcla de gases Tter.

La fraccidén 22 se introduce en|la columna de desorcion 9 después de
haber sido recalentado en el intercambjiador 117, |

[

Después de pasar a la columnaide desorcion 9 equipada con un calderin
inferibr y un condensador superior, la|fraccién 22 se separa en la fraccién 24
que sale de la partelsuperior de‘ la colimna 9 y en la fraccion 25 que sale de la

base de ia columna 9.

La fraccion 24, que se caracteriza por un contenido muy bajo de
hidrogeno, es desviada hacia la unidad de oxicloracion de-etileno 26 provista
de 6xigeno 27 y-con cloruro de hidréogeno 28. La fraccién 25, que contiene
principalmente DCE, es desviada nuevamente a la columna 8 a través de la
linea 10 segun se explico previament,e. Los intercambiadores 11 y 11" estan
acoplados entre si con el fin de ahorrar energia.

E! flujo de productos 30 derivédo del reactor de oxicloracion se separa
en 26bis en DCE 28 acompafiado de provductos secundarios licuados, entre
otros agua, por condensacién seguido por lavado y separacion gas/liquido. El
flujio de productos .31 derivado del ‘reactor de oxicloracion del cual se ha

extraido el DCE 29 es reciclado luego hacia el reactor 3.
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| necesario para la separaciéon del 1,2-dicloroetano formado 23ter, en particular
por condensacién y separacion gas/liquido. El flujo'de productos 7bis derivado
del sector de cloracién sé agrega luego a la mezcla de gases seca 7 para
formar la mezcla de gases 7ter.

La fraccidon 22 se introduce en la columna de desorcién 9 después de
haber sido recalentado en el intercambiador 11”.

Después:'de pasar a la columna de desorcioén 9 e_quipada con un calderin
inferiér y un condensador supérior, la fraccion 22 se separa en la fraccion 24
.que sale de la parte superior deA la columna 9 y en la fraccion 25 que sale de la
base de la columna 9.

La fraccion 24, que se caracteriza por un contenido muy bajo de
hidrégeno, es desviada hacia la unidad de oxicloracién de-etileno 26 provista
de 6xigeno 27 y-con cloruro de hidrogeno 28. La fraccién 25, que contiene
principaimente DCE, es desviada nuevamente a la columna 8 a través de la
linea 10 segun se explicd previamente. Los intercambiadores 11 y 11" estan
acoplados entre si con el fin de ahorrar energia.

El flujo de productos 30 derivado del reactor de oxicloracion se separa
en 26bis en DCE 29I acompafiado de productos secundarios licuados, entre
otros agua, por condensacién seguido por lavado y separacion gas/liquido. EJ
flujo de productos 31 derivado del reactor de oxicloracién del cual se ha

extraido el DCE 29 es reciclado luego hacia el reactor 3.
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l‘
REIVINDICACIONES:

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

a) el flujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacion catalitica que
produce una mezcla de gases que contiene etileno, etanc-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)' después de un‘lﬂ etapa de purificacion opcional adicional, dicha mezcla
de gases seca que comprende al qujo'de proddctos derivado del reactor de
cloracion R2 separadg en la etapa e), es sometida a una absorcion A que
consiste de la sepa'raci()n de dicha mezcla de gases en una fraccion
enriquecida con los compuestos que son mas livianos que etileno que
contienen parte del etileno (fraccion A) y en una fraccion F1;

d) la fraccion A esi desviada hacia un reactor de cloracion R1 en el cual la
mayor parte deI-. etileno presente en ‘Ia fraccion A es convertido en 1,2-
dicloroetano y el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de productos
derivado del reaqtor de cioracié_n R1:

e)  la fraccion F1|es sometida a una desorcion D1 que consiste en la
separaciéon de Ial'fraccir‘m F1 enuna frac.ciOn de etilenc agotado en compu-estos
que son mas livianos ﬂue etileno (fraccion C) que es desviada hacia un reactor
de cloracion R2, donde el flujo de productos derivado de este reactor se agrega
ala mézcla de gases seca sometida a la etapa c) opcionalmente después de
- haber extraido el 1,2-ciicloroetano formado, y en una fraccién F2;

f) la fraccion F2|es sometida a una desorcion D2 que consiste en la

separacidn de la fraccion F2 en una fraccién enriquecida con etileno (fraccion
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"B)y en una fracéiénj F3, qué opcionalmente contiene al 1,2-dic|oroetano
formado en el reactor de cloracion R2 luego se extrae, si no ha sido extraido
previamente, que es reiciclada hacia la absorcién A, opcionalmente después dé
un tratamiento adicional destinado a reducir la concentr;acién', en la fraccién F3,
de los corhpuestgé cjue son mas pesados que el eténo;

g}  la fraccién B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el cual la
mayor panev.del etileno presente en la fraccion B es convertido en 1,2-
dicloroetano, el 1|,2-dic|oroetano obtenido es separado del flujo de productos
derivado del reactor | de oxiclorécic’)n -y opcicnalmente se agregé' al 1,2-
dicloroetano férmado en el reactor de cloracion R1 y opcicnalmente al que se
formé en el reactor de cloracién R2; y

: h) - el fiujo de productos' derivado del reactor de oxicloracion, del cual se ha
extraido él 1,2-dic|o'roetano, que opcionaimente contiene un flujo de etano
adicional introducido p:)reviamente en una de las etapas b) a g), es reciclado
opcionalmente hacia |:a etapa a) opcionalmente después de haber purgado los
gases y/o después de un tratamiento opcional con el fin de eliminar los
productos clorados cohtenidds en el mislmo. ‘

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

3. El proceso de cuerdo 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 pxideshlidrogenacién catalitica de la etapa a) tiene lugar a una temperatura
menor o igual a 650‘(3:. |

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,

g2
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produciendo asi una rn'ezcla de gases seca.
6.  El proceso de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE

durante el paso c) de absorcion A, 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 etileno contenidos en la mezcla de gases seca.

8. El proceso de acuerdo con la clausula 1, CARACTERIZADO PORQUE
la fraccion F1 contiene? al menos 30% en peso de los compuestos que son mas
livianos que el eti}lle'no 'contlenidos en la mezcla de gases seca.

9. El proceso de ;acuerdo con la cléusula 8, CARACTERIZADO PORQUE
la fraccién C contiene al menos 80% en peso de los compuestos que son mas
hwanos que el etileno contenidos en 1a fraccion F1.

10. Proceso para elaborar cloruro de vnmlo CARACTERIZADO PORQUE:

a) un f|UJO de etano es sometido a una oxideshidrogenacidn catalitica que
produce una mezcla de gases que contiene etileno, etano no convertido, agua

y constituyéntes secundarios;

b) dicha 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 gue comprende al flujo de productos derivado del reactor de
cloracion R2 separada'en la etapa e), es sometida a una absorcion A que
consiste de la separacion de dicha mezcla de gases en una fraccion
‘enriquecida con losr compuestos que son mas livianos que etileno que
cohtienen‘ parte del etileno (fraccién A)y en una fraccion F1;

d) la fraccién A es desviada hacia un reactor de cloracidon R1 en el cual la

|

o3
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mayor parte de'l‘. etile"no presente en la fraccién A'‘es convertido en 1,2-
dicloroetano y el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de productos
derivado del reactor de cloracion R1;

e} la fraccion' F1 es sometida a una desorcion D1 que consiste en la
separacion de la fraccion F1 en una fraccion de etileno agotado en compuestos
que.son mas livianos que etileno (fraccion C) que es desviada hacia un reactor
de clofacién R2, donde el flujo de productos derivado de este reactor se agrega
a la mezcla de gases seca sometida a la etapa c) opcionaimente después de
haber extraido el 1,2-dicloroetano formado, y en una fraccion F2;

f) la fraccion F2:es sometida a una desorcion D2 que consiste en la
separacion de la fraccion F2 en una fraccién enriquecida con etileno (fraccion
B) vy en una fraccion F3, que opcionaimente contiene al 1,2-dicloroetano
formado en el reactor de cloracion R2 luego se extrae, si no ha sivdo extraido
previamente, que es reciclada hacia la absorcién A, opcionalmente después de
un tratamiento ac?ic:ion!ai destinado a reducir la concevntracic')n, en la fraccion F3,
de los compuestos qué son mas pesadds que el etano;:

g) lafraccion B es desviada hacia un reactor de oxicloracion en el cual la
mayor parte del etiIIeno presente en la fraccién B'es convertido en 1,2-
dicloroetano, e! 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 cloracién R1 y opcionalmente al que se
formo en el reactor de cloracion R2; y

h) el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracion, del c_uai se ha
extraido el 1,2—diclor|’oetano, qué opcionalmehte 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
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gases yl/o.despueés d'e un tratamiento opcional con el fin de eliminar los
productos clorados contenidos en el mismo; |

i) el 1,2-dicloroetal:no obtenido es sometido a una virblisis produciendo asi
VC. - .

11. Proceso de elaboracion de cloruro de polivinilo, CARACTERIZADO
PORQUE:

a) un qujo de etano es sometido a una oxideshidrogenacién catalitica que
produce una mezcla de gases que contiene etileno, etano no convertido, agué
y constituyentes s.et:urildariols; |

b) dicha mezcla ci;e 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 que comprende al flujo de productos derivado del reactor de
cldracic’)n_ R2 separéda en la etapa e), es sometida a una absorcion A que
consiste de la separaéién de dicha mezcla de gases en una fraccion
enriquecida con los- compuestos que son mas livianos que etileno que
contienen pérte del etileno (fraccion A) y en una fraccion F1;

d) la fraccion A e;s desviada hacia un reactor de cloracidn R1 en el cual la
mayor parte del etiIEeno presente en la Ifracci()n_ A. es convertido en 1,2-
dicloroetano y el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de productos
derivado del reaétor de cloracion R1;

e) la fraccion F1 es sometida a una desorcion D1 que consiste en la

separacion de la fraccidn F1 en una fraccion de etileno agotado en compuestos

que son mas livianos|que etileno (fraccion C) que es desviada hacia un reactor

de cloracion R2, donde el flujo de productos derivado de este reactor se agreg'a

a la mezcla de gases seca sometida a la etapa c¢) opcionalmente después de

5
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'

haber éxtraido el 1,2-dicloroetano formadb, y en una fraccion F2;

f) la fraccion F2 es sometida a una desorcion D2 que consiste en la
sépéracién de la fraccilc’)n F2 en una fraccion enriguecida con etileno {fraccion
B) y en una fraccion F3, qu opcionalmente contiene al 1,2-dicloroetano
formado en el reactor de cloracién R2 luego se extrae, si no ha sido extraido
' préviam’ente, que es reﬁciclada hacia la absorcién A, opcionalmente des.pués de
“un tratamiento adicionél destinado a reducir la concentracion, en la fraccion F3,
'~ de los compuestos que son mas pésados que el etano;

g) la fraccién B esl desviada hacia un reactor de oxicloracion en el cual la
mayor parte de|. etileno presente en la fraccion B'es convertido en 1,2-
dicloroetano, el I1,2-dif:loroetano obtenido es separado del flujo dé productos
derivade del reactor de oxicloracion vy opcionalmehte se agrega al 1,2-
dicloroetano fofmado en el reactor de cloracion R1 y opcionalmente al que se
formé en el reactor de cloracion R2; y - '

h). el flujo de productos derivado del reactor de oxicloracién, del cUaI_ se ha
extraido el 1,2-dicloroetano, que opcionaimente contiene un flujo de etano
adicional ,introrducido 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 después de un tratamiento opbional con el fin de eliminar ios

productos clorados _coln'tenidos en el mismo;

i) el 1,2-dicloroetano obtenido es sometido a una pirdlisis produciendo asi
VCy
)] el VC es polimérizado para producir PVC.

p.p. Solvay (Société Ananyme)
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PROCESO DE ELABORACION DE 1,2-DICLOROETANO
RESUMEN |

Proceso de elaboraciéon de 1,2-dicloroetano comenzando a partir de un
flujo de etano, donde:

a) el flujo d? etano es sometido a una oxideshidrogenacion 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) después' de una etapa de purificacion opcional adicional, dicha

mezcla de gases sepa que comprende al flujo de productos derivado del
reactor de cloracion R2 separada en la etapa e), es sometida a una absorcién
A gue consiste de la separacidén de dicha mezcla de gaseé en una frac‘cién
enriquecida con los l compuestos que son mas livianos que etileno. que
contienen parte del ‘etileno (fraccién A) y en una fraccion F1; -
d) la f}acci(’)n A es desviada hacia un reactor de cloracion R1 en el

cual la mayor parte de! etileno presente en la fracciéon A es convertido en 1,2-
: |

dicloroetano y' el 1;2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de productos

derivado del reactor de cloracion R1;
e) la fraccion F1 es sometida a una desorcion D1 que consiste en la

separacion de la fraccion F1 en una fraccion de etileno agotado en compuestos

que son mas livianos que etileno (fraccion C) que es desviada hacia un reactor

de cloracion R2, donde el flujo de productos derivado de este reactor se agrega
' ala mezcla de gases seca sometida a la etapa c¢) opcionalmente después de
haber extraido el 1,2-dicloroetano formado, y en una fraccién F2;

f) la fraccién F2 es sometida a una desorcidon D2 que consiste en la

I
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separacioén de la fraccion F2 en una fraccion enriquecida con etileno (fraccion
B) y en una fraccidén F3, que opcionalmente ‘contiene al 1,2-dicloroetano
fbrmado en el reactor de cloracién R2 luego se extraé, si no ha sido extraido
previamente, que es reciclada hacia la absorcién A, opcionalmente despues de
un tratamiento adicional destinado a reducir la concentracion, en la fraccion F3,
de los compuestés gue son mas pesados que el etano;:

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 converfido en 1,2-
dicloroetano, el 1,2-dicloroetano obtenido es separado del flujo de producios
- derivado del reactorf de oxicloracion y opcionalmente se agrega al 1,2-
di_c|0roéténo formado én el reactor de cloracion R1 y opcionalmente al que se

formé en el reactor de'cloracion R2; y

h) el flujo die productos derivado del reactor de oxicloracién, del cual.

se ha extraido el 1,é-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 despﬁés de haber
p'urgado los gases y/o después de un tratamiento opcional con el fin de eliminar

los productos clorados contenidos en el mismo.

B



WO 2008/000693 PCT/EP2007/056227
/1

25

2
/

— O
10 ~

30

26bis
0]
)

11

11"
22
| ¢5A'

(o))
—
-— [
S | |
I .
: M
-
i _L..
N
M) © i T
0
w - ! L
= ~— o M O
:5 f'L‘_ . lxl.O
o ™ - | -
- [+ @) K'\_N
f [ | [75]
[ .-
..°3_n £ \
r ~ ¢ )
: P~ N
. n

1
5
4/‘

11!'



S 2006/27

1/4
PCT REQUEST : .
Print Out (Original in Electronic Form) '
Q For receiving Office use only ;
0-1 international Application No. ' PCT/EP2007/056227
0-2 International Filing Date | 22 JUN 2007 (22 06.2007)
|
0-3 Name of receiving Office and "PCT |
International Application” RO/EP
0-4 Form PCT/RO/101 PCT Request
0-4-1 Prepared Using PCT Online Filing
|Version 3.5.000.186 MT/FOP
120020701/0.20.5.5
0-5 Petition ‘
The undersigned requests that the
present international application be :
processed according to the Patent I
" |Cooperation Treaty ) ,
0-6 ::;ﬁi‘::g Office (specified by the  \|pyropean Patent Office (EPO) (RO/EP)
0-7 Applicant's or agent's flle reterence |g 2006/2 i
! Title of Invention PROCESS FOR THE MANUFACTURE OF
1, 2-DICHLOROETHANE
" Applicant ;
{l-1 This person is applicant only
-2 |Applicant for lall designated States except US
k4 IName | |SOLVAY (Société Anonyme)
-5 Address - Rue du Prince Albert, 33
! 1050 BRUSSELS
Belgium
11-6 State of nationality BE
11-7 State of residence ' |IRE
11-8 Telephone No. (32-2) 509 611l
-9 Facsimile No. (32_2) 509 6617

1-11

Applicant's registration No, with the

Office

0200423.2




S 2006/27

PCT REQUEST

2/4

Print Ou (Original in Electronic Form)

-1
11-1-1

Applicant and/or inventor
This person is

applicant and inventor

MROSS, Stefan(100054917) ;

l-1-2  [Applicant for US only
l-1-4  |Name (LAST, First) STREBELLE, Michel
I-1-5  |Address Rue Sombre, 84
‘ 1150 BRUSSELS
. , Belgium
l-1-6  [State of nationality BE
I11-1-7  [State of residence 'IBE
-2 Applicant and/or inventor :
-2-1  |This person is lapplicant and inventor
i-2-2  |Applicant for |US only
(I1-2-4 |Name (LAST, First) lBALTHASART Domlnlque
H-2-5  JAddress Rue du Chiteau Beyaerd, 150
1120 BRUSSELS
'IBelgium
11-2-8 . |State of nationality BE
I-2-7  [State of residence BE
-1 Agent or common representative; or :
address for correspondence
The person identified below is hereby/ agent
has been appointed to act on behalf of
the applicant(s) before the competent
International Autherities as: !
IV-1-1  [Name (LAST, First} JACQUES, Phi lippe
V-1-2  |Address SOLVAY (Société Anonyme)
Intellectual Property Department
Rue de Ransbeek, 310
(1120 BRUXELLES
Belgium
IV-1-3  [Telephone No. 3222643464
IV-1-4  |Facsimile No.. I 3222642955
IV-1-5  le-mail philippe. jacques@solvay.com
IV-1-6  |Agent's registration No. 100037181
V-2 |Additional agent(s) 'ladditional agent(s) with same address as
. |first named agent
IV-2-1  |Name(s) |VANDE GUCHT, Anne (100038980);

GILLIARD,Pierre(100058553)

O/



S 2006/27

3/4
PCT REQUEST
Print Out (Criginal in Electronic Form)

v DESIGNATIONS {
V-1 The tiling of this request constitutes

under Rule 4.9(a), the designation of

all Contracting States bound by the

PCT on the internationai filing date,

for the grant of every kind of

protection available and, where

applicable, for the grant of both

regional and national patents.
VI-1 Priority ¢laim of earlier national

application
VF1-1  [Filing date 126 June 2006 (26.06.2006)
Vi-1-2  [Number ' 06/05718
VI-1-3  {Country | FR
Vil-1 International Searching Authority European Patent Office (EPO) (ISA/EP)

Chosen :
vl Declarations | Number of declarations
VIIE-1 Declaration as to the identity of the -

inventor
VII-2 Declaration as io the applicant's -

entitlement, as at the international filing

date, to apply for and be granted a !

patent
V-3 [Declaration as to the applicant's -

* |entitlement, as at the international filing’
date, lo claim the priority of the earlier
© . |application :

VIl-4 Declaration of inventorship (only for the, [_

purposes of the designation of the :

United States of America) |
VII-5  |Declaration as to non-prejudicial I -

disclosures or exceptions to lack of

novelty
X Check list number of sheels electronic file(s) attached
I1X-1 Request (including declaration sheets) 4 : /
1X-2 Description 31 J
I1X-3 Claims , 5 /
I1X-4 Abstract , 2 v
IX-5 Drawings l 1 J
1X-7 TOTAL | : 43

Accompanying ltems ! paper docurnent(s) attached electronic file(s) attached
1X-8 Fee calculation sheet - : v
IX-17  |PCT-SAFE physical media - -
1X-19 Figure of the drawings which should |1

accompany the abstract
1X-20

application

Language of filing of the international Engli sh

4
I

[02.



S 20086/27

4/4
PCT REQUEST -
. F’ri‘m Cut (Originat in Electronic Form)
X-1  [Signature of applicant, agent or "(PKCS7 Digital Signature)

common representative

X-1-1  [Name (LAST, First) VANDE GUCHT, Anne ,
X-1-2  |Name of signatory BE, Solvay S.A., A. Vande Gucht 831
X-1-3  |Capacity (Representative)
FOR RECEIVING OFFICE USE ONLY

10-1 Date of actual receipt cof the ! 22 JUN 2007 (22.06.2007)

purported international application -
10-2 Drawings:
10-2-1  |Received __/
10-2-2 |Not received
10-3 Corrected date of actual receipt due !

to later but timely received papers or

drawings completing the purported

international application ‘
10-4 Date of timely receipt of the required

corrections under PCT Article 11(2)
10-5 International Searching Authority ISA/EP
10-6 Transmittal of search copy delayed

until search fee is paid '

FOR INTERNATIONAL BUREAU USE ONLY
| :

1141 Date of receipt of the record copy by

the international Bureau

Q5
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JACQUES, Philippe

NOTIFICATION CONCE_RNING SOLVAY (Société Anonyme)
SUBMISSION OR TRANSNEITTAL ' Inteliectual Property Department
-OF PRIORITY DOCUMENT Rue de Ransbeek, 310
B-1120 Bruxelles
(PCT Administrative [nstructions, Section 411) BELGIQUE
Date of mailing (dey/monthiyear)
31 July 2007 (31.07.2007) :
Applicant's or agent's file reference TPORTANT NOTTFICATIAN
S 2006/27 : IMPORTANT ﬁO'lll"lC.\lle\
Imernational application No. f International {iling date (day/month/vear)
PCT/EP2007/056227 ' ' 22 June 2007 (22.06.2007)
lnternational publication date (day/monthfvear) ' Priority date (fay/inonthiyear)
Not yet published } 26 June 2006 (26.06.2006)
Applicant
q SOLVAY (Société Anonyme) et al

1. By means of this Form, which replaces any previously issued notification concerning submission or transmittal of priority
documents, the applicant is hereby notified of the date of receipt by the International Bureau of the priority document(s) relating to
all carlier application(s) whose priority is ¢laimed. Unless otherwise indicated by the letters “NR", in the right-hand column or by an
asterisk appearing next to a date of reeeipt, the priorily document concerned was submitted or Jlmnsm:tted to the International Burcau -
in compliance with Rule 17 1(a) or (b). :

2. (Ifapphcnbh) The letters “NR" appearing in the right-hand column denote a priority document which, an_the_date of mailing of
this Form, had not yet been received by the International Bureau under Rule 17 1(a) or (b). Where, under Rule 17.1(a), the
priority document must be submitted by the applicant to the receiving Office or the International Bureau, but the applicant fails to
submit the priority document within the applicable time limit under that Rule, the attention of the applicant is directed to Rule
17.3(c} which provides that no designated Office may disregard the priority claim concerned before giving the applicant an
opportunity, upon entry into the nduoml phdsc_ to furnish the priority docunent within a time limit which s reasonable under the
circumstances.

{If applicable)An asterisk (*) appearing next to a date of receipt, in the right-hand column, denotes a priority document submitted
or transmitted to the International Burcau but not in compliance with Rule 17.1(a) or (b) (the priority document was received -
afler the time limit prescribed in Rule 17.1(a) or the request to prepare and transmit the priority document was submitted o the
receiving Office afler the applicable time limit under Rule 17.1(b)). Even though the priority document was not furnished in
compliance with Rule 17.1(a) or (b), the Inicrnational Bureau will nevertheless transmit a copy of the document to the designated
Oflices, for their consideration. In case such a copy is nol accepted by the designated Office as the priority document, Rule 17.1(c)
provides thal no designated Office may disregard the priority claim concerned before giving the applicant an opportunily, upon enlry
into the national phase, to fumish the priority document within a time lmit which is reasonable under the circumstances.
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