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DESCRIPCION

Procedimiento para la hidrogenacién selectiva de alquinos y/o dienos en una corriente hidrocarbonada que contiene
olefinas.

La presente invencion se refiere a un procedimiento para la retirada de alquinos y/o dienos de corrientes gaseosas
o liquidas hidrocarbonadas que contienen olefinas, por ejemplo las derivadas de procedimientos de craqueo con vapor
de agua o afino.

La fabricacién de hidrocarburos insaturados implica habitualmente craquear diversos tipos de hidrocarburos y a
menudo produce un producto crudo que contiene impurezas hidrocarbonadas que estdn mds insaturadas que el produc-
to deseado. Estas impurezas hidrocarbonadas altamente insaturadas a menudo son muy dificiles de separar mediante
fraccionacién del producto olefinico deseado. El ejemplo mds comiin es la fabricacién de etileno, en la que los al-
quinos son subproductos comunes. Por ejemplo, el efluente procedente de procedimientos de craqueo con vapor de
agua o térmico para la produccién de etileno contiene tipicamente, como impurezas no deseadas, cantidades significa-
tivas de acetileno y diolefinas y sustancias acetilénicas C; a Cq. El acetileno es dificil de separar del etileno mediante
fraccionacidn, y la conversion mediante hidrogenacion estd acompafiada habitualmente por una cantidad sustancial de
conversion de etileno en etano. De un modo similar, la hidrogenacién de C;H, (metilacetileno o aleno), propadieno y
butadieno da como resultado la produccién de sus andlogos olefinicos, pero también una produccién significativa de
parafinas C; y/o C, como resultado de la sobrerreaccién. A menudo ha sido dificil retirar industrialmente tales hidro-
carburos altamente insaturados no deseables mediante hidrogenacién, de modo que no tenga lugar una hidrogenacién
significativa del hidrocarburo olefinico deseado.

Se han puesto en uso dos tipos generales de procedimientos de hidrogenacion selectiva para retirar hidrocarburos
insaturados no deseados. Uno, conocido como hidrogenacién “inicial” (“front-end”), implica hacer pasar el gas crudo
en fase de vapor procedente de la etapa de craqueo inicial, después de la retirada del vapor de agua y el material
organico condensable, sobre un catalizador de hidrogenacién. Este gas contiene tipicamente cantidades sustanciales
de hidrégeno como resultado de la etapa de craqueo. La “Inicial” se caracteriza como una hidrogenacién antes de que
el hidrégeno se haya retirado del resto del gas hidrocarbonado. A pesar del gran contenido de hidrégeno de tal gas, que
estd muy por encima de la cantidad necesaria para hidrogenar los alquinos y, por lo tanto, es suficiente para hidrogenar
una parte sustancial de la olefina presente, estd bien establecido un funcionamiento con suficiente selectividad para
producir olefinas de calidad para polimerizacién y se obtienen vidas del catalizador de muchos afios. Ademds, existe
una aplicacién “inicial” que implica una unidad de destilacion catalitica y un sistema reactor de fase de vapor en los
que la reaccion se produce en las fases tanto de vapor como liquida.

En el otro tipo de hidrogenacidn selectiva, conocida como hidrogenacion “final” (“tail-end”), el gas crudo se frac-
cionay las corrientes de producto concentradas resultantes se hacen reaccionar individualmente con hidrégeno retirado
en un ligero exceso sobre la cantidad requerida para la hidrogenacién de los hidrocarburos altamente insaturados que
estan presentes. Este procedimiento puede producirse en fase bien gaseosa o bien liquida dependiendo de las presiones
utilizadas. Controlando la cantidad de hidrégeno, puede maximizarse la selectividad de la reaccion hacia las olefinas.
Sin embargo, esto requiere una multiplicidad de sistemas de reaccién ya que después de la fraccionacion existen
corrientes individuales de C,s (etileno, etano y acetileno), Css (propileno, propano, metilacetileno y propadieno), Cys
(butenos, butadieno, etilacetileno, vinilacetileno y butanos), requiriendo cada uno un sistema reactor. Esto da como
resultado costes de capital y funcionamiento incrementados.

Breve resumen de la invencién

Se proporciona en la presente memoria un procedimiento para la hidrogenacién selectiva de alquino y/o dieno
presente en una corriente hidrocarbonada que contiene olefina. El procedimiento comprende poner en contacto la
alimentacion hidrocarbonada que contiene al menos 10.000 ppm en peso de contenido de alquino y/o dieno con un
catalizador en una primera zona de reaccidn bajo condiciones de hidrogenacion selectiva, incluyendo dicho catalizador
paladio y al menos un metal del Grupo IB incorporado en un soporte inorgdnico, en el que la superficie especifica del
soporte es de 2 a 20 m?*/g y un volumen de poros mayor de 0,4 cm’/g, en el que al menos 90% del volumen de poros
estd contenido en poros con didmetros de poro mayores de 50 nm [500 A]y en el que el volumen de poros de los poros
con un didmetro de poro de 50 a 100 nm [500 a 1,000 A] comprende de 1 a 2% del volumen de poros total.

El procedimiento proporciona ventajosamente mds selectividad para la hidrogenacién de alquinos y olefinas supe-
riores.

Breve descripcion de los dibujos
Se describen posteriormente diversas realizaciones con referencia a los dibujos, en los que:
la Fig. 1 es un organigrama que ilustra la presente invencion;
la Fig. 2 es un organigrama similar a la Fig. 1 pero que ilustra otra realizacion de la presente invencion;
la Fig. 3 es un organigrama de una realizacion alternativa de la presente invencion;
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la Fig. 4 es un organigrama que ilustra una realizacién alternativa del procedimiento de la Fig. 3;

la Fig. 5 es un organigrama similar a la Fig. 1 pero que ilustra una realizacién alternativa de la presente invencidn;
y

la Fig. 6 es un organigrama que ilustra una realizacion de un sistema inicial en fase de vapor de la invencidn.
Descripcion detallada de la invencion

Esta invencion se refiere a la hidrogenacion selectiva de alquinos y/o dienos presentes en una alimentacidn gaseosa
hidrocarbonada en bruto que contiene olefina, tal como el efluente procedente de una unidad de craqueo o a la hidroge-
nacion selectiva de alquinos y/o dienos presentes en una corriente hidrocarbonada que contiene olefina que ha sufrido
fraccionacién minima para retirar ciertos componentes pesados pero que todavia contiene cantidades sustanciales de
hidrégeno y componentes altamente insaturados.

Un propésito particular del procedimiento es hidrogenar selectivamente alquinos y/o dienos C, a Cg hasta sus
andlogos olefinicos partiendo de una mezcla efluente gaseosa craqueada que contiene, por ejemplo, acetileno y una
cantidad significativa de diolefinas y posiblemente otras sustancias acetilénicas superiores (C; a Cg) en presencia de
una o mas olefinas, hidrégeno y cantidades traza de otras impurezas. En particular, una alimentacidn gaseosa en bruto
contiene tipicamente, ademas de acetileno, por encima de 10.000 ppm de metilacetileno, propadieno, 1,3-butadieno,
etilacetileno, vinilacetileno, isopreno y otros dienos Cs. Estas impurezas a menudo son dificiles de hidrogenar fuera
de la alimentacién y solo pueden hidrogenarse completamente después de que una cantidad sustancial de etileno se
hidrogene en etano. El procedimiento de la presente invencion se basa en un catalizador mejorado de alto volumen de
poros y distribucién tnica del volumen de poros desarrollado por Sud-Chemie, Louisville, KY (en lo sucesivo en la
presente memoria, “catalizador de Sud Chemie” o “catalizador mejorado™). El catalizador de Sud Chemie preferido
para el uso en el procedimiento descrito anteriormente se basa en un soporte de 6xido inorgdnico de baja superficie
especifica impregnado con Pd y modificado con Ag u otro compuesto de metal del Grupo IB.

Mais particularmente, el catalizador de Sud Chemie preferido para el uso en el procedimiento de la invencién
incluye un portador de catalizador de baja superficie especifica, tal como aliimina, silice-alimina, 6xido de zinc,
espinela de niquel, titania, zirconia, ceria, cromia-alimina, 6xido de magnesio, 6xido de cerio y mezclas de los mismos.
El portador preferido es un portador de alimina. Para calificarlo como un portador de “baja superficie especifica”, el
portador tiene una superficie especifica menor de 20 m?/g, preferiblemente de 2 a 20 m*/g, més preferiblemente de
2 a 10 m*/g y lo més preferiblemente de 3 a 5 m*/g, segtin se mide usando el método del nitrégeno para determinar
la superficie especifica. El volumen de poros del portador es mayor de 0,4 cm?/g, preferiblemente mayor de 0,45
cm®/g y lo mds preferiblemente mayor de 0,5 cm?/g. Ademds, el soporte se selecciona de modo que al menos 90%,
preferiblemente al menos 95% y lo mds preferiblemente al menos 98% del volumen de poros esté contenido en poros
con didmetros de poro mayores de 50 nm [500 A], y en donde el volumen de poros de los poros con didmetros de
poro de 50 a 100 nm [500 a aproximadamente 1.000 A] sea de 1 a 2% del volumen de poros total. Es importante que
se seleccionen materiales portadores que contengan este volumen de poros y esta distribucién del volumen de poros
particulares para proporcionar catalizadores con comportamiento potenciado, particularmente selectividad potenciada
y pérdida minima de hidrocarburos deseados, especialmente para reacciones de hidrogenacion selectiva.

El portador de catalizador puede estar formado en cualquier conformacién adecuada, tal como una esfera, un
cilindro, un trébol, un comprimido y similares. En una realizacién preferida, el portador de catalizador es una esfera.
El portador de catalizador también puede estar formado con cualquier tamafio adecuado, preferiblemente una esfera
con un didmetro de aproximadamente 1 a aproximadamente 5 mm, y mds preferiblemente de aproximadamente 1 a
aproximadamente 3 mm.

El paladio puede introducirse en el portador de catalizador mediante cualquier procedimiento convencional que
produzca el aporte de paladio deseado. Una técnica preferida implica impregnar el portador de catalizador con una
solucién acuosa de un compuesto de paladio tal como cloruro de paladio. Preferiblemente, la profundidad de la pe-
netracién del compuesto de paladio en el portador se controla de modo que al menos aproximadamente 90 por ciento
del paladio esté contenido dentro de aproximadamente 250 um de la superficie del portador de catalizador. Puede
usarse cualquier método adecuado para controlar la profundidad de penetracién de paladio, tal como los descritos en
las Patentes de EE. UU. N° 4.484.015 y 4.404.124, cuyos contenidos se incorporan en la presente memoria mediante
referencia.

Después de la impregnacion con paladio, el material impregnado se calcina a una temperatura de aproximadamen-
te 100°C a aproximadamente 600°C, preferiblemente durante al menos aproximadamente tres horas. El compuesto
de paladio contenido en el precursor de catalizador de paladio se reduce a continuacién, preferiblemente mediante
reduccion en himedo, usando un medio de reduccion en himedo adecuado tal como formiato sédico, dcido férmico,
hidrazina, borohidruros de metales alcalinos, formaldehido, dcido ascérbico, dextrosa u otros agentes de reduccién en
himedo conocidos o convencionales.

Una vez que se ha introducido el material catalitico precursor, se lava con agua desionizada para retirar cuales-
quiera haluros, tales como cloruros, hasta un nivel de menos de aproximadamente 100 ppm. La composicién catalitica
reducida se seca a continuacién a de aproximadamente 100°C a aproximadamente 600°C.

3



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2318512 T3

El catalizador precursor impregnado con paladio se impregna adicionalmente a continuacién con uno o mas com-
puestos de metal del Grupo IB tales como Ag, Cu'y Au, como un aditivo o aditivos. Estos compuestos se seleccionan
preferiblemente de sales de plata, sales de oro y/o sales de cobre o mezclas de las mismas. Preferiblemente, el aditivo
metdlico es plata impregnada en forma de una sal de plata. El aditivo del Grupo IB puede impregnarse en el catalizador
precursor impregnado con paladio mediante cualquier procedimiento convencional, tal como embebiendo o pulveri-
zando el catalizador precursor impregnado con paladio con una solucion acuosa del compuesto de metal del Grupo IB.
Por ejemplo, si el metal del Grupo IB es plata, en una realizacién preferida, la solucién acuosa puede ser una solucién
de nitrato de plata. Después de la impregnacion, el material catalitico impregnado con paladio con el aditivo de metal
del Grupo IB se calcina a continuacién a una temperatura de aproximadamente 100 a aproximadamente 600°C durante
al menos aproximadamente tres horas. El catalizador se reduce a continuacion, preferiblemente tratando térmicamente
con hidrégeno, por ejemplo, durante aproximadamente 1 hora a de aproximadamente 80 a aproximadamente 120°C.

La cantidad de paladio presente en el catalizador puede variar de aproximadamente 0,01 a aproximadamente 0,1
por ciento en peso, preferiblemente de aproximadamente 0,01 a aproximadamente 0,05 por ciento en peso y lo mas
preferiblemente de aproximadamente 0,01 a aproximadamente 0,03 por ciento en peso, basado en el peso total del
catalizador. La cantidad de aditivo de metal del Grupo IB, preferiblemente plata, que puede afiadirse puede variar
de aproximadamente 0,005 a aproximadamente 0,6 por ciento en peso, preferiblemente de aproximadamente 0,01 a
aproximadamente 0,3 por ciento en peso, y lo mds preferiblemente de aproximadamente 0,01 a aproximadamente
0,12 por ciento en peso, basado en el peso total del catalizador. La relacion del aditivo del Grupo IB presente sobre el
catalizador al paladio es de aproximadamente 0,5:1 a aproximadamente 6:1, preferiblemente de aproximadamente 1:1
a aproximadamente 6:1 y lo mds preferiblemente de aproximadamente 1:1 a aproximadamente 4:1.

Después del secado final, el catalizador de paladio con el aditivo de metal del Grupo IB esta listo para el uso
en un reactor de hidrogenacion selectiva, por ejemplo, uno adecuado para la hidrogenacién selectiva de impurezas
tales como butadieno, alquinos (sustancias acetilénicas) y diolefinas, particularmente en una corriente de alimentacién
gaseosa en bruto, sin separacion de componentes individuales.

El catalizador de paladio con el aditivo del Grupo IB empleado en el procedimiento de la invencién estd disefiado
principalmente para la hidrogenacidn selectiva de impurezas, tales como sustancias acetilénicas y diolefinas, mezcla-
das con otros hidrocarburos, H, y CO, particularmente en una corriente de alimentacién gaseosa en bruto. Cuando
el procedimiento es la hidrogenacién selectiva inicial de una corriente de alimentacién gaseosa en bruto, la corriente
de alimentacién sin separacion incluye normalmente cantidades sustanciales de hidrégeno, metano, C,, C;, C,, Cs y
cantidades traza de hidrocarburos superiores, pequefias cantidades de monéxido de carbono y diéxido de carbono,
asf como diversas impurezas, tales como 1,3-butadieno, sustancias acetilénicas y diolefinas, y puede estar himeda o
seca. La finalidad de la reaccién de hidrogenacién selectiva es reducir sustancialmente la cantidad de las impurezas
presentes en la corriente de alimentacion sin reducir sustancialmente la cantidad de hidrocarburos deseados que estan
presentes.

Durante el uso, el catalizador de paladio con aditivo de metal del Grupo IB se pone en un reactor. La temperatura
de entrada de la corriente de alimentacién en el reactor se eleva hasta un nivel suficiente para hidrogenar el acetileno.
Puede usarse cualquier presion de reacciéon adecuada. Generalmente, la presion total estd en el intervalo de aproxi-
madamente 600 a aproximadamente 6.750 kPa con una velocidad espacial horaria del gas (GHSV) en el intervalo de
aproximadamente 1.000 a aproximadamente 14.000 litros por litro de catalizador por hora.

El catalizador de la invencidn puede usarse para aplicaciones en fase gaseosa, en fase liquida o en fase gaseosa
y liquida en combinacién. La regeneracién del catalizador puede efectuarse calentando el catalizador al aire a una
temperatura, preferiblemente no por encima de 500°C, para eliminar por combustién cualquier material orgédnico,
polimeros o hulla residual.

El catalizador en cuestion exhibe una hidrogenacion mejorada de impurezas, tales como metilacetileno, butadieno
e isopreno, en comparacién con catalizadores de la técnica anterior. La presencia de estas sustancias acetilénicas
y diolefinas superiores mejora la recuperacion de etileno. Las caracteristicas de comportamiento mejorado no son
obvias a partir de la prueba de comportamiento en ausencia de impurezas tales como metilacetileno (MA), propadieno
(PD), butadieno (BD), isopreno y similares.

El procedimiento de la invencién puede usarse ventajosamente en las siguientes aplicaciones:
1. Destilacion catalitica inicial con reactor de apoyo

El catalizador descrito en la presente memoria puede usarse ventajosamente en un procedimiento y un sistema de
hidrogenacidn selectiva como los descritos en la Publicacién de Solicitud de Patente de EE. UU. US 2004/0019245A1
(solicitud de Patente de EE. UU. N° de Serie 10/202.702, presentada el 24 de julio de 2002) titulada “Olefin Plant
Recovery System Employing a Combination of Catalytic Distillation and Fixed Bed Catalytic Steps” que se incorpora
en la presente memoria mediante referencia en su totalidad. El reactor de apoyo de lecho fijo es esencial para alcanzar
100% de hidrogenacién de acetileno de la corriente superior de destilacion catalitica. El objetivo global de la unidad
de destilacién-hidrogenacion catalitica inicial es la conversion de acetileno, metilacetileno, propadieno, butadieno y
diolefinas Cs en monoolefinas correspondientes mientras se minimizan todas las pérdidas de propileno y etileno. La
hidrogenacién se produce principalmente en fase liquida dentro de la unidad de destilacién catalitica, aunque alguna
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pequeiia cantidad se produce en fase de vapor. Para alcanzar una ganancia de etileno, pequefias cantidades de acetileno
asi como otros dienos y sustancias acetilénicas quedan sin convertir desde la unidad de destilacion catalitica. La unidad
de destilacién catalitica funciona tipicamente a una temperatura de 85 a 130°C y a presiones de 5 a 15 kg/cm?.

Un reactor de apoyo que funciona en fase gaseosa se pone aguas abajo de la unidad de destilacién catalitica
para tratar el producto de la corriente superior y alcanzar la separacion de acetileno requerida para etileno de cali-
dad para polimeros (que es 0 ppm). El funcionamiento de la unidad de destilacién catalitica y el reactor de apoyo
combinados estard acompafiado tipicamente por perturbaciones en el mondxido de carbono (CO), variaciones en las
concentraciones de alimentaciones diénicas y acetilénicas, desactivacion del catalizador, asi como otros trastornos de
procesamiento predecibles. En particular, las oscilaciones de la concentracién de CO pueden conducir a difusiones
térmicas en reactores iniciales. Cambios en la concentracion de la alimentacién de CO desde el porcentaje molar
disefiado de aproximadamente 0,05% hasta un maximo de aproximadamente 0,2%, como los esperados en un ciclo
semanal para un craqueador de etileno tipico, disminuirdn la actividad de cualquier catalizador y asi disminuirdn la
hidrogenacién de los alquinos y dienos. Mantener una conversién estable de los alquinos y dienos sin hidrogenar las
olefinas es extremadamente dificil sin la presencia de reactores de lecho fijo. Un reactor (de apoyo) de lecho fijo tiene
la capacidad de ajustar rapidamente la temperatura de entrada. Esto proporciona un manejo mas eficaz de incrementos
o disminuciones en el CO que teniendo que modificar el funcionamiento de la destilacién catalitica. Con el uso del
reactor de apoyo, son posibles ganancias significativas de etileno de aproximadamente 0,2%, que representan casi
aproximadamente 35% de selectividad hacia etileno con 100% de conversién de acetileno y 5000 ppm o menos de
dienos y sustancias acetilénicas C; y mas pesados de salida totales.

2. Convertidor de acetileno “inicial” de gas en bruto

En la tecnologia de plantas de produccién de etileno convencionales, los craqueadores LPG pueden producir
corrientes de alimentacién gaseosas en bruto a partir de instalaciones de craqueo que contienen C,, C;, Cy, Cs y
cantidades traza de hidrocarburos Cs y superiores asi como hidrégeno y metano. Estas alimentaciones gaseosas en
bruto también pueden contener impurezas significativas tales como 1,3-butadieno, metilacetileno, propadieno, aceti-
leno, isopreno y cantidades traza de otras impurezas hidrocarbonadas. La presente solicitud puede usarse en sistemas
de hidrogenacién “iniciales” usados para retirar acetileno, mientras que al mismo tiempo las otras impurezas también
se hidrogenan hasta componentes olefinicos utiles.

En un “convertidor de gas en bruto inicial”, el gas craqueado procedente de la seccién de compresion y la seccién
de retirada de gas 4cido se fracciona para retirar materiales altamente insaturados pesados (metilacetileno, propadieno,
butadieno, por ejemplo). La reaccidn tiene lugar en fase de vapor sobre un lecho fijo (o una serie de lechos fijos) con
interenfriamiento. Se sabe bien en la industria que si la concentracién de acetilenos y/o dienos supera 10.000 ppm,
entonces el aumento adiabatico de temperatura como resultado de la hidrogenacién sera tal que se producird una
reaccién descontrolada.

Tipicamente, la concentracion de hidrégeno gaseoso es mayor que la cantidad estequiométrica necesaria para una
hidrogenacién completa de las impurezas que estin presentes en el gas en bruto. Para minimizar el riesgo de que el
hidrégeno gaseoso en exceso hidrogene el etileno en la corriente de alimentacidn, el catalizador de hidrogenacién
debe ser muy selectivo y tener una alta tolerancia a las variaciones de CO. Si el catalizador no es selectivo o tolerante,
entonces tendrd lugar una cantidad mayor de hidrogenacion, destruyendo las olefinas. Ademads, esta mayor cantidad de
hidrogenacién en fase de vapor liberard calor adicional elevando la temperatura de la reaccién e incrementando asi atin
mads la velocidad de hidrogenacién. Esto dard como resultado finalmente descontrol a no ser que se controle. También
es importante alcanzar esta alta selectividad no solo a la temperatura baja de comienzo de proceso (SOR) sino en un
intervalo de temperaturas tan amplio como sea posible, ya que se necesitan variaciones de temperatura para controlar
la conversién durante los picos de CO asi como por las condiciones de desactivacion del catalizador del final del
proceso (EOR). Una selectividad baja de acetileno en etileno a temperaturas superiores puede conducir a descontroles
de la reaccion, ya que tanto el etileno como el hidrégeno estdn en gran exceso. Esto puede ser especialmente cierto
cuando el CO se reduce desde un pico de nuevo hasta un nivel normal o cuando se aproxima el final del proceso.

Condiciones de reaccion tipicas para la hidrogenacion selectiva incluyen una temperatura de 15,5°C [60°F] a 93,3°C
[200°F], una presion de 6.895-10° Pa [100 psig] a 17.237-10° Pa [250 psig] y una velocidad espacial de aproximada-
mente 1.000 a aproximadamente 5.000 h™' [GHSV]. Bajo condiciones de procesamiento tipicas y usando un cataliza-
dor de Pd convencional, todo el acetileno y una porcidn superior de los dienos y las sustancias acetilénicas superiores
se hidrogenan solo cuando una porcidn sustancial del etileno se hidrogena en etano.

En referencia ahora a la Fig. 1, en una realizacién de la presente invencion, el gas 10 de carga, un efluente pro-
cedente de un procedimiento de craqueo, se comprime en 12 hasta entre 10.342 y 17.237-10° Pa [150 y 250 psig] y
a continuacidén se alimenta a la columna 14 de destilacién catalitica. El gas de carga puede precalentarse o no para
adaptarse a las temperaturas de la columna. El gas de carga pasaria tipicamente a través de uno o més lechos 15 de
seguridad para retirar venenos tales como plomo (Pb), arsénico (As) y mercurio (Hg). Estos son venenos de catalizador
conocidos y los lechos de seguridad se emplearian de una manera conocida para proteger al catalizador de destilacién
catalitica. Entrando en la columna de destilacion catalitica, del 8% al 20% en peso de la alimentacién diénica y ace-
tilénica se hidrogena en los lechos 16 y 18 cataliticos situados en la seccién 20 de rectificacion de la columna. Los
lechos cataliticos incluyen el catalizador de Sud Chemie que se describe anteriormente. El catalizador usado dentro
de una columna de destilacién catalitica consiste bien en un solo catalizador o bien en varios catalizadores del mismo
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tipo con diferentes aportes de metal para ajustar la actividad, situados en diferentes porciones de la columna. En refe-
rencia de nuevo al procedimiento y el sistema de hidrogenacién selectiva descritos en la Publicacién de Solicitud de
Patente de EE. UU. 2004/0019245A1 titulada “Olefin Plant Recovery System Employing a Combination of Catalytic
Destillation and Fixed Bed Catalytic Steps”, es posible (Figura 3), dentro de las secciones inferiores de la torre de
destilacion catalitica o en el prerreactor (78) de lecho fijo que precede a la torre de destilacion catalitica, o ambos,
incluir un catalizador que no es del tipo Sud Chemie descrito anteriormente sino uno que tiene una funcionalidad para
tolerar y retirar venenos selectivos tales como mercaptanos antes de su contacto con el catalizador de Sud Chemie sin
apartarse de la invencidn, ya que el grueso de la reaccidn se producira sobre el catalizador de Sud Chemie.

La hidrogenacion se produce en fase liquida en modo de destilacion catalitica. Aunque solo se muestran dos lechos
16 y 18 cataliticos reactivos, esto es s6lo a modo de ejemplo y podria ser cualquier nimero de lechos, dependiendo
de los requisitos de cualquier planta particular o el deseo de ajustar la actividad del catalizador a través del uso de
sistemas cataliticos mas complejos. Elementos internos 22 y 24 de fraccionacién, que pueden ser bandejas o relleno, se
proporcionan en la seccién 20 de rectificacién. Elementos internos de fraccionacién adicionales podrian situarse entre
los lechos 16y 18 cataliticos. La seccién 26 de separacion por arrastre contiene elementos internos 28 de fraccionacion.

La corriente superior 42 procedente de la columna se enfria en el condensador 44 de la corriente superior con
agua de enfriamiento o con refrigeracion, seglin sea necesario, y el vapor y el liquido resultantes se separan en el
tambor 46 de reflujo. El liquido resultante procedente del tambor 46 de reflujo se alimenta a través del conducto 48
de nuevo a la columna como reflujo. El vapor 50 de la corriente superior contiene la mayoria de los compuestos Cs
y maés ligeros, mientras que la fase 48 liquida se usa para someter a reflujo la columna. Sin embargo, la corriente 50
superior en forma de vapor no pasa a la fraccionacién subsiguiente sino a un sistema reactor de lecho fijo en fase de
vapor que consiste en uno o mas lechos de catalizador con medidas para calentar y/o enfriar la alimentacién en forma
de vapor. La corriente 50 superior se intercambia en primer lugar frente al efluente 74 del sistema reactor de lecho fijo
para recuperar calor. A continuacién, pasa al calentador 66 donde se controla la temperatura del vapor que entra en
el primer reactor 68 de lecho fijo (que contiene el catalizador de Sud Chemie). En el reactor 68, se hidrogena alguna
porcién del acetileno C, asi como alguna porcién de los alquinos y dienos C; y mdas pesados que no se convertian en
la columna de destilacién catalitica. Las condiciones y el niimero de reactores de lecho fijo empleados son tales que el
acetileno C, se retira completamente de la corriente 74 efluente sin pérdida de etileno y propileno a lo largo de todo el
sistema (destilacion catalitica mds reactores de lecho fijo). La adicién del sistema reactor de lecho fijo a la columna de
destilacidn catalitica incrementa drasticamente tanto el comportamiento de todo el sistema como la capacidad de ese
sistema para responder a variaciones del procedimiento y a la desactivacion del catalizador.

Los criterios de funcionamiento para la seccidon de rectificacién de la columna de destilacion catalitica son que
se creen condiciones en las que los hidrocarburos saturados se hidrogenen hasta la extensién posible sin ninguna
hidrogenacidn de etileno y propileno. Esto se efectda:

1. Haciendo funcionar la columna de modo que se minimicen el etileno y el propileno en la fase liquida, y

2. Haciendo funcionar la columna de destilacion catalitica de modo que todavia permanezcan alquinos y
diolefinas C, a C;s sin convertir en la corriente 50 superior de la columna.

3. Utilizando el catalizador de Sud Chemie para alcanzar alta selectividad.

En la operacion de destilacion catalitica de la presente invencion, la funcién de destilacion se disefia y se pone en
practica para destilar esencialmente todos los componentes Cs y mds ligeros como corriente superior y esencialmente
todos los componentes Cq y mds pesados como colas. Alternativamente, la divisién podria estar en el nimero de
carbono C, donde esencialmente todos los componentes C, y mds ligeros van a la corriente superior y los componentes
Cs y més pesados quedan como colas. Para hidrogenar selectivamente el acetileno, los alquinos y dienos C; y los
alquinos, dienos y olefinas C, y mds pesados, mientras el etileno y el propileno quedan sin hidrogenar, la seccién
20 de rectificacion se hace funcionar de modo que haya un gradiente de concentracién sustancial de materiales C,
y Cs con relacién a materiales C, y C; en la fase liquida en la que se produce la mayoria de la hidrogenacién. Esto
puede controlarse mediante la variacién del trabajo del hervidor y la velocidad de reflujo para alcanzar la composicién
deseada de la corriente superior y las colas.

La eleccidon del funcionamiento de la columna de destilacién catalitica bien como un despentanizador o bien como
un desbutanizador serd una funcion tanto de la composicién de la alimentacién como de los requisitos de hidrogenacién
deseados para los productos. Las condiciones de funcionamiento preferidas para un despentanizador serdn una presién
de 5.171-10° Pa [75 psig] a 24.132-10° Pa [350 psig] y una temperatura del lecho catalitico de aproximadamente
50°C a aproximadamente 150°C. De forma similar, las condiciones de funcionamiento preferidas para una columna
desbutanizadora serdn una presion de 6.895-106-27.580-10° Pa [de 100 psig a aproximadamente 400 psig] y una
temperatura del lecho catalitico de aproximadamente 30°C a aproximadamente 13°C.

Ademas de controlar la fraccionacién global, los perfiles de temperatura y composicion a lo largo de las secciones
reactivas pueden controlarse ajuntando las velocidades de retirada de calor sobre la columna y mediante recirculacién
de liquido dentro de y/o alrededor de los lechos cataliticos. Seglin se muestra en la Fig. 2, las bandejas 30 y 31
recogen el liquido descendente que se extrae como corrientes 32 y 34 laterales. Estas corriente pueden pasar o no a
través de los interenfriadores 36 y 38 y a continuacién reinyectarse de nuevo a la columna a través de los colectores
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40 de distribucion. Esto permite que una porcién del calor de reaccién se retire en los interenfriadores. Disponiendo
los interenfriadores de este modo, el medio de enfriamiento puede ser agua, mientras que el enfriamiento en los
condensadores de la corriente superior puede necesitar estar proporcionado al menos parcialmente por refrigeracién
mecdnica. De ahi que el uso de los interenfriadores pueda reducir significativamente la porcion del calor de reaccién
que necesita retirarse mediante refrigeracién mecdnica.

La hidrogenacién en la columna 14 se produce en fase liquida sobre el catalizador de Sud Chemie. La extension de
la reaccion depende de la reactividad relativa de los diversos componentes y la concentracion de estos componentes
en la fase liquida en cualquier punto particular de la columna. Los alquinos y dienos C, y C; son mucho mds reactivos
que el etileno y el propileno, de modo que reaccionan en primer lugar y rapidamente. Sin embargo, las reactividades
relativas de etileno, propileno y las olefinas, los dienos y los alquinos C, y mds pesados son muy cercanas. Para hacer
reaccionar una cantidad significativa de las olefinas, los dienos y los alquinos C, y mds pesados sin ninguna pérdida
significativa de etileno y propileno, la concentracion del etileno y el propileno en la fase liquida debe minimizarse y
los perfiles de concentracién y temperatura desde la parte superior al fondo deben controlarse. Puesto que esta fase
de la hidrogenacién se produce en una columna de fraccionacion, este control puede efectuarse ajustando el reflujo
de la corriente superior producido por el condensador 44 de la corriente superior y el reflujo de la corriente lateral
procedente de los interenfriadores 36 y 38. Las composiciones liquidas de etileno y propileno pueden mantenerse
bajas en las zonas reactivas a través de incrementos en el flujo del reflujo 48 y/o un enfriamiento incrementado entre
lechos en 36 y 38.

El sistema descrito en la presente memoria proporciona la flexibilidad de tener dispositivos de circulacién tanto no
enfriados como enfriados en las zonas 16 y 18 cataliticas dentro de la seccidn 20 de rectificacién. Esta mejora permite
el control deseado de la temperatura y la composicién con una perturbacién minima en la destilacién global. Esto se
efectia extrayendo liquido de circulacién inmediatamente por debajo de los lechos cataliticos como corriente 52 y/o
54 desde los puntos 53 y 31 de extraccidn, respectivamente, y devolviéndolo a través de la bomba 56 y el intercambia-
dor 58 de calor a la parte superior del mismo lecho como las corrientes 60 y/o 62. Alternativamente, el liquido puede
extraerse del lecho catalitico mas bajo y devolverse al lecho mads alto a través de la corriente 62. Puede usarse enfria-
miento en 58, si es necesario, para proporcionar combinadamente un ajuste de la composicién y un interenfriamiento
entre lechos reactivos. Por ejemplo, la retirada de la corriente 34 de interenfriamiento desde el punto 31, enfriando
esa corriente en el intercambiador 38 y devolviendo el flujo al sistema 41 de distribucién, enfriara el liquido pero no
cambiard la composicién. Sin embargo, extraer el mismo liquido desde 31, hacerlo pasar por el conducto 54 a través de
la bomba 56 hacia el intercambiador 58, enfriando el liquido y devolviéndolo al distribuidor 40 de liquido por encima
del lecho catalitico cambiard el perfil de composicién dentro de la columna. Esta flexibilidad de disefio puede usarse
para maximizar la eficacia de la hidrogenacién. De este modo, se mantiene la opcion de enfriar frente a un medio de
enfriamiento mas caliente, reduciendo el dispositivo de circulacién/interenfriador modificado el costoso enfriamiento
de bajo nivel requerido en el sistema de la corriente superior. Por otra parte, el calor retirado mediante estas corrientes
de circulacion puede utilizarse en cualquier parte de la planta de produccién de etileno para reducir el consumo de
energia. Otra ventaja del esquema de circulacién es que permite un flujo de liquido relativamente grande sin afectar
al comportamiento global de separacion de la columna debido a materiales pesados en la corriente superior como en
la técnica anterior. Con los grandes flujos de liquido, el dispositivo de circulacién puede proporcionar el aporte de
liquido necesario sobre el catalizador sin la necesidad de un reflujo adicional. Esto permite el funcionamiento de la
columna de destilacion catalitica a relaciones de reflujo inferiores que las previamente posibles sin la penalizacién
en la eficacia de destilacion observada con la técnica anterior. Relaciones de reflujo en el intervalo de aproximada-
mente 0,5 a aproximadamente 1,8 en peso son satisfactorias para producir el necesario humedecimiento con liquido
del catalizador cuando con la técnica anterior se requerian valores tan altos como aproximadamente 5. Ademds de
la reduccién obvia en los requerimientos de energia, estaran disponibles en la presente invencion presiones parciales
de hidrégeno superiores debido a las relaciones de reflujo inferiores, dando como resultado menores volimenes de
catalizador requeridos.

En una columna de destilacion catalitica, es critico mantener el catalizador humedecido en todo momento para
asegurar que la reaccion se produzca en fase liquida. La selectividad de un sistema de destilacion catalitica se basa
en parte en que la reaccion tenga lugar en fase liquida mientras ciertos componentes que el operario desea que per-
manezcan sin reaccionar, tales como etileno, permanecen en la concentracién mas alta en fase de vapor. Mantener un
cierto trafico de liquido descendiendo por la columna es critico para conservar el catalizador humedecido. Si el trafico
de liquido es mayor de 3906 kg de liquido/h/m? [800 libras de liquido/h/pie®] de seccién transversal de la columna, el
catalizador estard altamente humedecido y se mantendrd la selectividad de la reaccion.

Una variable de control secundaria seria la variacion en el reflujo con la variacién asociada en el trabajo del
hervidor. De este modo, tanto la temperatura como la composicién del lecho catalitico pueden alterarse para alcanzar
la hidrogenacién deseada.

Adicionalmente, una posicion de alimentacién variable que permita un punto de alimentacién principal por debajo
de la seccidn 22 de separacién por arrastre proporcionard alguna separacion de cualesquiera componentes pesados
presentes en la alimentacién antes de alcanzar tanto el lecho 16 catalitico como la corriente 52 lateral para el primer
dispositivo de circulacion. De este modo, se elimina la circulacién de los componentes potencialmente incrustantes
pesados sobre el lecho catalitico. Ademas, pueden incorporarse puntos de alimentacién por encima del primer lecho
catalitico para permitir una operacion de renovacidn y asi evitar problemas de catalizador en exceso y pérdida de
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selectividad resultante bajo estas condiciones de flujo inferior. Estas colas 63 procedentes de la columna 14 se envian
para un procesamiento adicional, segtin se desee.

Segtin se muestra en la Fig. 1, sistema reactor de apoyo de lecho fijo proporciona una hidrogenacién adicional de
la corriente 50. Este sistema es tipicamente dos reactores con un interenfriador, pero podria ser una serie de reactores
con interenfriadores entre reactores sucesivos. El sistema reactor de lecho fijo proporciona cuatro ventajas:

1. La columna de destilacidn catalitica ya no necesita funcionar para altos niveles de hidrogenacién sino que
puede hacerse funcionar para la productividad maxima del catalizador de Sud Chemie, una ganancia neta de
etileno con alta conversién de acetileno, metilacetileno y propadieno, mientras se mantiene la especificacion
para el acetileno C,.

2. Pueden ajustarse cambios en la concentracién de la corriente superior de destilacién catalitica de sustan-
cias acetilénicas y dienos resultantes de la desactivacién del catalizador, el incremento en el contenido de
mondxido de carbono o un cambio en el material de alimentacion.

3. Laretirada de hidrégeno puede mantenerse durante perturbaciones temporales y/o desactivacién o envene-
namiento del catalizador, estabilizando asi el comportamiento de sistemas de refrigeracién aguas abajo. Si
variara la cantidad de hidrégeno procedente del sistema, las presiones parciales del sistema de destilacién
aguas abajo cambiarfan y la cantidad requerida de refrigeracién variaria. Esto podria crear perturbaciones
no deseables del procedimiento.

4. Se proporciona una oportunidad para la regeneracién del catalizador mediante el uso de reactores de lecho
fijo de recambio, prolongando asf la vida de funcionamiento ttil de todo el sistema.

Ademds del control del perfil de temperatura y composicioén a la largo de la columna, es importante funcionar
con una conversiéon menos que completa de los alquinos y dienos a lo largo de la columna de destilacién catalitica.
Haciendo esto, pueden alcanzarse ganancias de etileno y propileno. Por otra parte, este funcionamiento requiere menos
catalizador que la hidrogenacién total de la técnica anterior, maximizando asi la productividad del catalizador de
destilacion catalitica. El funcionamiento con un sistema reactor de lecho fijo después de la columna permite que se
produzca esto.

Si la columna se hiciera funcionar de modo que hubiera no mds de aproximadamente 1% de concentracién de
etileno en el liquido en los lechos reactivos, podria alcanzarse una hidrogenacién por encima de aproximadamente
95% de los dienos C, a Cs y mds pesados. Esto da como resultado de aproximadamente 5.000 a aproximadamente
7.500 ppm de dienos y sustancias acetilénicas en la corriente 50 de vapor procedente del tambor 46 de reflujo y una
pérdida de etileno minima de aproximadamente 1%. Para alcanzar 100% de conversién de acetileno, las pérdida de
etileno serian atin superiores. Este funcionamiento coincide con una retirada de hidrégeno de aproximadamente 30-
35%, dependiendo de la composicién de la alimentacién. Sin embargo, cuando las conversiones globales de los dienos
y las sustancias acetilénicas C, a Cs y mas pesados se reducen hasta entre aproximadamente 80 y 95% dando como
resultado de aproximadamente 10.000 a aproximadamente 20.000, y tipicamente aproximadamente 15.000, ppm de
dieno y acetileno C, a Cs en la corriente 50 de salida, pueden alcanzarse ganancias de etileno.

Con reactores de lecho fijo situados después de la columna 14 de destilacion catalitica, y con el catalizador de
la invencién descrito anteriormente, puede tolerarse un afloramiento de acetileno con de aproximadamente 10.000
a aproximadamente 55.000, y tipicamente aproximadamente 20.000, ppm de alquinos y dienos C; y mds pesados
combinados procedente de la columna de destilacion catalitica. Se ha mostrado que un sistema tipico con dos reactores
de hidrogenacién de lecho fijo con interenfriamiento hidrogena 100% del acetileno que entra en el sistema reactor de
lecho fijo y aproximadamente 75% de los dienos y alquinos C; y mds pesados combinados que entran en el sistema
reactor de lecho fijo. Esto da como resultado de aproximadamente 2500 a aproximadamente 14.000 y tipicamente s6lo
aproximadamente 5000 ppm de afloramiento de dienos y sustancias acetilénicas procedente del sistema combinado.
Esto representa aproximadamente 97% de hidrogenacién de los alquinos y las diolefinas C, y mds pesados totales
en la alimentacion. Tal funcionamiento permite ganancias de etileno globales sustanciales de hasta aproximadamente
0,5% con aproximadamente 70% de selectividad global de acetileno hacia etileno con una conversién de acetileno de
100%. Esta es una mejora sustancial sobre la técnica anterior.

La reactividad de hidrogenacién especifica de etileno es solo ligeramente inferior que la reactividad especifica
de propadieno. Asi, la observacién cercana de la conversién de dienos C; proporciona una indicacion fiable de la
estabilidad de la ganancia de etileno y puede usarse como un punto de control para el sistema. Para el sistema de
destilacién catalitica solo, cuando la conversion de dienos C; estd entre 40 y 60%, y tipicamente 45%, se observan
pérdidas de etileno. Sin embargo, cuando se trabaja en condiciones en las que la conversidn de dienos C; en la columna
de destilacidn catalitica estd entre 10 y 35%, y tipicamente aproximadamente 20%, son posibles ganancias de etileno
de aproximadamente 0,2% a aproximadamente 0,5%. Con el presente sistema, la conversién de propadieno puede
incrementarse sustancialmente mientras todavia se mantiene la ganancia de etileno.

Durante el funcionamiento normal de una unidad de produccién de etileno, son tipicas variaciones en el contenido
de monoxido de carbono del gas 10 de carga. Ademads, la calidad del material de alimentacién o la intensidad de fun-
cionamiento pueden cambiarse, lo que influird en el contenido de sustancias acetilénicas y diolefinas del gas de carga.
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Para un volumen de catalizador fijo en la columna de destilacién catalitica, los incrementos en las concentraciones de
mondxido de carbono o dienos y sustancias acetilénicas de entrada dan como resultado tipicamente una conversién
inferior y asi liberaciones superiores de estos productos no deseados en la corriente 50. En el procedimiento que in-
cluye un sistema reactor de lecho fijo, la temperatura del vapor 50 que entra en el sistema reactor de lecho fijo puede
ajustarse bien para incrementar o bien para disminuir la reactividad del sistema reactor y asi seguir los cambios en la
actividad de la reaccién de destilacion catalitica y mantener una retirada completa de acetileno C, y una alta eficacia
de retirada de hidrégeno.

Finalmente, se disefia un sistema reactor de hidrogenacién de lecho fijo para incluir no solo reactores en fun-
cionamiento sino también recambios. La desactivacién del catalizador se producira tanto en el sistema de lecho fijo
como en el sistema de destilacion catalitica. No es posible regenerar el catalizador de destilacion catalitica sin cortar
el procedimiento o instalar una columna paralela. Ambas opciones son costosas. Sin embargo, un reactor de fase de
vapor de lecho fijo de recambio es una opcién relativamente econémica. Utilizando un sistema reactor de lecho fijo
con un recambio en lugar del concepto de una sola columna de la técnica anterior, la vida util del procedimiento puede
mejorarse sustancialmente.

En el sistema de hidrogenacién de lecho fijo, la corriente 50 superior neta procedente de la destilacién catalitica
pasa a través del intercambiador 64 de calor de flujo cruzado y el calentador 66 de entrada hacia el primer reactor 68 de
lecho fijo. El efluente procedente del primer reactor 68 va a través del interenfriador 70 hacia la segunda hidrogenacién
de lecho fijo en el reactor 72. Puede usarse del mismo modo una serie de lechos fijos seguidos por interenfriadores,
para alcanzar la transferencia térmica necesaria cuando se requiera. El efluente procedente del dltimo reactor 72 va de
nuevo a través del intercambiador 64 de calor de flujo cruzado donde se extrae calor y se calienta la alimentacién 50 a
los reactores de lecho fijo. La temperatura de entrada a los reactores de lecho fijo puede cambiarse rapidamente bien
para incrementar o bien para disminuir la extension de la hidrogenacién en los reactores de lecho fijo. Tal control es
necesario para manejar satisfactoriamente cambios en la concentracién de monéxido de carbono o de la alimentacién
de dieno y acetileno. Hasta un ascenso adiabdtico de temperatura maximo de 26,67°C [80°F] total para ambos lechos,
es posible un funcionamiento estable del lecho fijo sin pérdida de etileno. Se espera un ascenso adiabdtico tipico de
1,67°C [35°F] para el funcionamiento normal. Con un ascenso adiabdtico de temperatura de aproximadamente 21,1°C a
26,7°C [70 a aproximadamente 80°F] y tipicamente aproximadamente 26,7°C [80°F], el manejo de aproximadamente
35.000 a aproximadamente 58.000, y tipicamente aproximadamente 43.000, ppm de alquinos y dienos procedentes
de la destilacion catalitica da como resultado de aproximadamente 9.000 a aproximadamente 30.000, y tipicamente
aproximadamente 10.000, ppm de dienos y sustancias acetilénicas C; y mas pesados en la corriente 74 de productos
final mientras se mantiene 100% de conversion de acetileno C, principalmente en etileno.

De un modo a similar, el control de temperatura en la entrada a los reactores de lecho fijo puede proporcionar
compensacion para la desactivacion del catalizador proporcionando las temperaturas de inicio de proceso y final de
proceso tipicas al sistema de lecho fijo. En la técnica anterior, esto solo podria alcanzarse mediante una correccién
de temperatura en la columna de destilacion catalitica. Esto requiere un cambio de presién en la columna y asi las
condiciones de fraccionacién se alterardn. Tanto con la columna de destilacién catalitica como con el sistema reactor
de lecho fijo de la presente invencion, la columna de destilacion catalitica puede funcionar en condiciones de fraccio-
nacién constantes y se requerirdn correcciones de temperatura inferiores para el sistema de lecho fijo. Esto mejora la
estabilidad del sistema y permite una vida del catalizador mas prolongada.

La Fig. 2 presenta una realizacién alternativa de la presente invencién. En lugar de que la corriente 42 superior de
la columna de destilacion catalitica pase al intercambiador 44 y a continuacién al tambor 44 de reflujo, la corriente 42
superior se hace pasar directamente al intercambiador 64 de flujo cruzado y al sistema reactor de lecho fijo. Después
del sistema reactor de lecho fijo, el efluente se enfria en 65 y el reflujo 48 para la columna se separa en 67 como liquido
69 condensado y se devuelve a la columna.

Puesto que la corriente que entra en el sistema reactor de lecho fijo todavia contiene todo el reflujo para la co-
lumna, la temperatura de funcionamiento de los reactores de lecho fijo serd algo superior para asegurar un flujo de
vapor completo. Esto cambiard la actividad del catalizador disefiado y la velocidad espacial para asegurar un funcio-
namiento estable. La ventaja de este sistema serd un flujo masico superior de hidrocarburo que minimizara el ascenso
de temperatura a través de los lechos fijos, una presion parcial de hidrogeno reducida que mejoraré la selectividad y
una velocidad espacial superior que tanto mejorard la selectividad como desminuira los costes de catalizador.

La Fig. 3 ilustra una realizacién alternativa de la presente invencién que incorpora un prerreactor. Esta disposicién
es ventajosa para la hidrogenacién selectiva en masa de alimentaciones altas en dienos y alquino. Después de la
compresion en 12 y el posible tratamiento en un lecho de seguridad (no mostrado), el material de alimentacion en fase
de vapor se mezcla con liquido 76 de recirculacion procedente de la bomba 56 de la columna 14 y la mezcla bifésica
se hace pasar simultineamente a través de un reactor 78 de lecho fijo. Se produce la hidrogenacién y la presencia
de liquido sirve para controlar el ascenso de temperatura a través de vaporizacion. El reactor 78 de hidrogenacién
puede disefiarse como un reactor en funcionamiento mds un recambio para permitir prolongar el funcionamiento
util del sistema. Después del prerreactor, la mezcla de liquido/vapor bien puede enviarse a la columna directamente
como una alimentacién mixta o bien puede separarse en un tambor de separacién y el liquido y el vapor alimentarse
separadamente a la columna. Lo tdltimo se prefiere ya que cualesquiera oligémeros formados en la hidrogenacién
inicial estardn en la fase liquida y pueden alimentarse a la columna debajo de los lechos cataliticos, reduciéndose asi
la formacién de incrustaciones.
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Realizar las hidrogenaciones en lecho fijo antes de la columna 14 de destilacidn catalitica permitird una utilizacién
posiblemente superior del catalizador sin experimentar pérdida de etileno para esa porcién de la hidrogenacién debido
a la gran cantidad de dienos y alquinos preferentemente adsorbidos de reactividad superior disponibles para la hidro-
genacién. Con una utilizacion superior de catalizador, serfan necesarios volumenes de catalizador inferiores haciendo
el procedimiento méds econémico. Se requiere todavia una unidad de destilacion catalitica después de un prerreactor
para alcanzar las especificaciones de hidrogenacion. Se anticipa que un maximo de 50% y tipicamente 20% del trabajo
de hidrogenacién puede realizarse en el prerreactor.

Otra ventaja de un reactor de hidrogenacién de lecho fijo antes de la columna 14 de destilacién catalitica es que
el reactor puede usarse como un lecho de seguridad para venenos del catalizador. Una ventaja adicional mds es que el
sistema prerreactor externo podria tener un recambio y asi permitir la regeneracion sin el requisito de cortar toda la
planta para la sustitucién del catalizador.

Alternativamente, segiin se muestra en la Fig. 4, el liquido 76 procedente de la bomba 56 puede fluir descenden-
temente a través del lecho 78 fijo y la corriente de vapor procedente del compresor 12 puede fluir ascendentemente.
El liquido procedente de las colas del reactor 78 de lecho fijo fluye a continuacién hasta una posicidén inferior de la
columna 14 y el vapor fluye hasta un punto de entrada superior. La ventaja de esta secuencia de procesamiento en
contracorriente es que los oligémeros resultantes de las reacciones de polimerizacién de los hidrocarburos insaturados
se retiran del lecho catalitico a medida que se forman y no pasan sobre la porcion restante del lecho catalitico. Ademads,
este liquido se envia a la columna 26 en un punto de entrada inferior, minimizando cualquier contaminacién potencial
del catalizador en la columna 14.

Los oligémeros que pueden formar incrustaciones en el catalizador de destilacion catalitica se separan facilmente
y no ascienden por la columna para contaminar el catalizador. Por otra parte, como en la opcién de flujo simultdneo, el
lecho catalitico del prerreactor puede tener un recambio, permitiendo la regeneracién mientras el resto del sistema esta
en funcionamiento. La capacidad de regenerar facilmente en linea incrementara las duraciones del ciclo del sistema
ya que se espera que la zona catalitica en la entrada de la alimentacion tenga el grado més alto de formacién de
incrustaciones.

Para minimizar la formacién de incrustaciones en el prerreactor de lecho fijo, las velocidades de flujo de liqui-
do necesitan ser suficientes para minimizar los puntos calientes locales debido al alto calor de hidrogenacién y a la
eliminacién por lavado del catalizador de cualesquiera oligémeros formados. El funcionamiento de estos lechos es pre-
feriblemente en la zona continua de vapor. Para alimentaciones gaseosas craqueadas que exhiben tendencias extremas
a la formacién de incrustaciones, también es posible funcionar en la zona continua de liquido.

La Fig. 5 ilustra una realizacién adicional de la presente invencidn que incorpora reactores de lecho fijo dentro de
las corrientes liquidas del dispositivo de circulacién o el interenfriador que se extraen de la columna 14. Los reactores
82 y 84 de hidrogenacion de lecho fijo se sitdan en la corriente lateral procedente de la bandeja 30 de recogida y la
corriente lateral procedente de la bandeja 31 de recogida, respectivamente. Estos lechos 82 y 84 fijos estdn ademas
de las secciones 16 y 18 de hidrogenacion reactivas en las secciones 16 y 18 de hidrogenacién en la columna 14 de
destilacién catalitica. Una zona 85 de transferencia mdsica en forma de relleno estructurado o bandejas también se
afiade por encima del punto de extraccién y por debajo del lecho catalitico. Esta zona permite que el hidrégeno se
sature en la fase liquida y proporciona asi el hidrégeno requerido para la hidrogenacién de los alquinos y dienos en el
liquido extraido.

La capacidad de la presente invencion para retirar de aproximadamente 30 a aproximadamente 40% del hidrégeno
del gas de carga antes de las etapas de enfriamiento y condensacién disminuye el consumo de energia y reduce el coste
de capital. La capacidad para hidrogenar 100% del acetileno independientemente de la concentracién de monéxido
de carbono sin ninguna pérdida de olefinas C, o C; no era posible con la técnica anterior. Las etapas combinadas de
lecho fijo y destilacion catalitica proporcionan un manejo superior de trastornos del sistema mientras que mantienen
estables la hidrogenacién de dienos/alquinos y la retirada de hidrégeno.

La Fig. 6 ilustra una realizacién de un sistema inicial en fase de vapor de la presente invencion.

En un sistema reactor de hidrogenacion catalitica selectiva inicial convencional, los reactores para acetileno pre-
ceden al desmetanizador en el procedimiento. Existen dos opciones en la prictica actual. Una es un desetanizador
inicial y la otra es un despropanizador inicial. En la variacion del disefio del desetanizador inicial, el desetanizador
es la primera columna de destilacién y los reactores estdn en la corriente superior. Asi, la alimentacion contiene una
corriente C, y mds ligera. De forma similar, en una unidad despropanizadora inicial, la columna de destilacién inicial
es el despropanizador. Como los reactores para acetileno se usan para tratar la corriente superior de esta columna, la
alimentacion a los reactores estd compuesta por hidrocarburos C; y mds ligeros. El sistema de reaccién es una com-
binacién de reactores con un interenfriador entre cada par de reactores. Los interenfriadores se usan para limitar el
ascenso de temperatura y alcanzar la selectividad requerida, es decir, limitar la pérdida de etileno como etano.

En los disefios de desetanizadores y despropanizadores convencionales, los dienos C, y superiores tienen que li-
mitarse a una cantidad baja, tipicamente menor de aproximadamente 10.000 ppm. De forma importante, puede haber
cantidades minimas de cualesquiera acetilenos o dienos C, en el producto de la corriente superior. Estos estarian
presentes en la alimentacién como resultado de una separacién menor que la perfecta. Usando catalizadores conven-
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cionales, este nivel bajo de dienos y sustancias acetilénicas totales se requiere para alcanzar 100% de conversion de
acetileno sin un ascenso excesivo de la temperatura del reactor. Nétese que el objetivo principal es retirar el acetileno
hasta niveles de <1 ppm a la salida. La conversion de acetilenos y dienos hidrocarbonados superiores no tiene necesa-
riamente que ser esencialmente 100%. Sin embargo, cuanto mas alta sea la conversién, mds ventajas de procesamiento
resultan. Puesto que el hidrégeno y las olefinas estdn en exceso en estas alimentaciones, la selectividad del catalizador
es importante. La reaccién de olefinas con hidrégeno representa una pérdida en la selectividad, por ejemplo pérdida
de etileno como etano o pérdida de propileno como propano. Ademds, estas reacciones provocaran generacion de
calor adicional debido al calor exotérmico de reaccion. En estas reacciones, la conversion de hidrégeno total indica la
reaccion total y de ahi el calor generado.

La generacion excesiva de calor (en cualquier reactor antes del interenfriamiento) conducird a ascensos de tempe-
ratura excesivos a través del reactor, que a su vez conducen a descontroles en la temperatura. En la practica, el ascenso
de temperatura a través de cualquier reactor estd limitado. Si el sistema se hace funcionar con un ascenso de tempera-
tura bajo, la selectividad se mejora ya que se limita la extensién de la reaccién o la conversién de hidrégeno. Para una
conversién de hidrégeno dada, esto requerird mas reactores que si el ascenso de temperatura disefiado es superior. Un
ascenso de temperatura superior a través de cualquier reactor permitird que se produzcan reacciones no selectivas con
mayor frecuencia. Asi, un disefiador optimiza el nimero de reacciones frente a la pérdida de selectividad. Aunque es
posible hidrogenar niveles superiores de acetilenos y dienos en sistemas en fase de vapor convencionales cuando se
usan catalizadores convencionales, tiene que usarse un gran nimero de reactores e interenfriadores costosos para evi-
tar descontroles y/o pérdidas de selectividad. Para materiales de alimentacién con mds de 10.000 ppm de acetilenos y
dienos totales y especialmente si el sistema de fraccionacidn inicial era un desbutanizador y la alimentacién resultante
contenia alquinos y dienos C, y mds ligeros por encima de 20.000 ppm, se requieren tres o0 mds sistemas reactores.

En el procedimiento mejorado actual (Fig. 6), el sistema de compresion estd seguido por una torre de destilacion
que funciona como un despropanizador. El producto de las colas que contiene hidrocarburos C, y superiores se procesa
adicionalmente para retirar los dienos y alquinos C, y superiores habitualmente con una combinacion de reactores de
lecho percolador y columnas de destilacién.

La corriente superior del producto de la torre despropanizadora que incluye acetileno C, asi como metilacetileno
y propadieno, que totalizan mas de aproximadamente 10.000 ppm, puede tratarse con una serie de reactores iniciales
a lo que se apora el catalizador SCI mejorado. Aunque en la Fig. 6 se ha mostrado una serie de 3 reactores de fase
de vapor de lecho fijo con interenfriamiento, en muchos casos, debido a la selectividad mejorada del catalizador, el
procesamiento puede tener lugar con menos de tres reactores y dos interenfriadores. Con este sistema de reaccion,
pueden retirarse dienos y alquinos C, y C; sin pérdidas de etileno o propileno y sin descontroles de temperatura
como resultado de la selectividad en fase de vapor superior a conversiones de hidrégeno equivalentes (o generacion de
calor).

Los siguientes ejemplos ilustran aspectos de la invencién asi como comparaciones entre el catalizador usado en el
procedimiento de la invencién y el uso de catalizadores disponibles comercialmente. Los Ejemplos 1-10 ilustran un
procedimiento de funcionamiento en fase gaseosa y los Ejemplos 11-14 ilustran un funcionamiento en fase liquida.

Ejemplo 1
(Comparativo)

Este es un ejemplo de comparacién que demuestra las propiedades de un catalizador disponible comercialmente
que no estd dentro del alcance de la invencién. El catalizador disponible comercialmente puede obtenerse de Sud-
Chemie Inc. de Louisville, KY bajo el nombre de producto de G-83C. El anélisis muestra que el catalizador contiene
0,018 por ciento en peso de paladio y 0,07 por ciento en peso de plata sobre un portador de alimina. El portador para el
catalizador tiene una superficie especifica segin BET de aproximadamente 4,3 m*/g. El catalizador tiene un volumen
de poros total de 0,295 cm®/g y una distribucién del volumen de poros en nm como sigue:

Diametro de poros en nm Porcentaje de volumen de poros total
35,6-100,0 - 10-1nm 0,00%
100,0-300,0 - 10-1nm 0,10%
300,0-500,0 - 10-1nm 0,07%
500,0-1000,0 - 10-1nm 0,27%
Por encima de 1000,0 - 10-1nm 99.56%
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Ejemplo 2

Este ejemplo ilustra la preparacion y las propiedades del catalizador de Sud Chemie usado en el procedimiento
de la presente invencion. El catalizador se prepara sumergiendo 25 gramos de esferas de alimina disponibles comer-
cialmente (tamafio) con una superficie especifica segiin BET de aproximadamente 3,5 m*/g usando el método del
nitrégeno en una solucion de cloruro de paladio de concentracidn suficiente para dar una carga de paladio de 0,018
por ciento en peso con una profundidad de penetracion de paladio controlada para que al menos aproximadamente 90
por ciento del paladio esté dentro de aproximadamente 250 micras de la superficie de las esferas. Después de la im-
pregnacidn con paladio, el catalizador se calcina a 250°C durante aproximadamente 3 horas. El catalizador se reduce
en himedo a continuacién en una solucién acuosa de formiato sédico al 5 por ciento calentada hasta una temperatura
de aproximadamente 76°C (170°F) durante aproximadamente una hora. El catalizador se lava a continuacion libre de
cloruros (menos de 100 ppm) con agua desionizada a aproximadamente 71°C (160°F). El catalizador se seca a conti-
nuacion a aproximadamente 121°C (250°F) durante aproximadamente 18 horas. El catalizador precursor que contiene
paladio se impregna a continuacién con plata introduciendo las esferas de catalizador en una solucién de nitrato de
plata de concentracién suficiente para dar una carga de plata de 0,05 por ciento en peso El catalizador se calcina a
continuacién a 454°C durante tres horas. El catalizador resultante tiene un volumen de poros total de 0,519 cm®/g y
una distribucién del volumen de poros de como sigue:

Didmetro de poros en nm Porcentaje de volumen de poros total
35,6-100,0 - 10-1nm 0,00%
100,0-300,0 - 10-1nm 0,10%
300,0-500,0 - 10-1nm 0,07%
500,0-1000,0 - 10-1nm 0,27%
Por encima de 1.000,0 - 10-1nm 99,56%

Ejemplos 3 (comparativo) y 4

El catalizador de Sud Chemie del Ejemplo 2 se puso en un reactor tubular metdlico y se prob6 bajo condiciones
de hidrogenacién en fase gaseosa. Se recogieron muestras gaseosas de la alimentacién y el producto a intervalos de
tiempo especificados en una muestra analizada fuera de linea mediante cromatografia de gases. La presién total en
el reactor se mantuvo a 10.343 - 10° Pa [150 psig]. La GHSV tipica usada era 5500 h™'. El intervalo de temperatura
probado era de 60°C a 87,78°C [de 140°F a 190°F]. Los catalizadores probados eran (1) el catalizador de paladio/plata
sobre aliimina inicial comercial del Ejemplo comparativo 1 y (2) el catalizador de la invencién del Ejemplo 2.

La composicién de la alimentacion en fase gaseosa se da en la Tabla 1. Esta alimentacion representa un nivel de CO
normal asi como altas aportaciones de diolefinas y sustancias acetilénicas (35.000 ppm de dienos y alquinos totales).

TABLA 1

Ejemplo I Composicion de la Alimentacion en Fase Gaseosa
Componente Volumen (%)
H; 18,20

N2 26,26

Cco 0,06
Etileno 28,55
Acetileno 0,07
Propano 0,22
Propileno 17,83
Metilacetileno (MA) 0,40
Propadieno (PD) 0,28
n-Butano 0,04
2-Butenos 0,95

12
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TABLA 1 (continuacién)

Ejemplo I Composicion de la Alimentacion en Fase Gaseosa
1-Buteno 5,89
1,3-Butadieno (BD) 0,93
Isopreno 0,31

Resultados que muestran el comportamiento comparativo entre el catalizador convencional, G83-C (Ejemplo Com-
parativo 3), y el catalizador de Sud Chemie empleado en el procedimiento de la invencién (Ejemplo 4) se proporcionan
en la Tabla 2.
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TABLA 2

Resultados con 600 ppm de CO
Ejemplo 3 (Comp.) 4
Tipo de Catalizador G83-C
Peso (g) 0.5 0,5
Temperatura del Lecho °C 80°C [176°F.] 80°C [176°F.]
Presion de Reaccion Pa 10,343-10°Pa [ 150 psig] | 10,343-10°Pa [150 psig]
GHSV (h'") 5359 5338
% Conversion de Acetileno 93,56 100,00
% Ganancia/Pérdida de Etileno -2,60 -0.89
- — - -
/o‘Selectmdad de Acetileno hacia 998 343
Etileno
% Conversion de Propadieno 61,80 51,82
% Conversion de Metilacetileno 83,28 92,41
% Selectividad de MA/PD hacia 91 93
propileno
% Conversion de Butadieno 8243 96,31
s — ; -
% Selectividad de Butadieno hacia 95 98
Butenos
% Conversion de Isopreno 72,11 99,24
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TABLA 2 (continuacion)

Resultados con 600 ppm de CO

Ejemplo 3 (Comp.) 4
Velocidad conv. H,, g-mol/h/g cat 0,0047 0,0057
Conversion de Hidrégeno 12,47 11,37
Composicion de Entrada
ppm en peso de Acetileno 655 654
ppm en peso de Propadieno 3860 3815
ppm en peso de Metilacetileno 5483 5548
ppm en peso de Butadieno 17258 17237
ppm en peso de Dienos Cs 7274 7125
ppm en peso total (acetile- 34531 34379
no+dienos)
Composicién de Salida
ppm en peso de Acetileno 42 0
ppm en peso de Propadieno 1475 1838
ppm en peso de Metilacetileno 917 421
ppm en peso de Butadieno 3032 637
ppm en peso de Dienos Cs 2028 54
ppm en peso total (acetile- 7494 2950
no+dienos)

14

Una comparacién de los resultados del Ejemplo Comparativo 3 y el Ejemplo 4 muestra que a 80°C [176°F] la
conversion de acetileno del catalizador mejorado (Ejemplo 4) es superior que la del catalizador convencional (Ejemplo
Comparativo 3) con muchas menos pérdidas de etileno. Esto se produce incluso a una conversioén de hidrégeno global
neta inferior. Asi, el Ejemplo 4 mostraria una selectividad superior con una generacion de calor inferior. Esto permite
el uso de menos reactores, si se desea. A esta temperatura, el catalizador del Ejemplo 4 alcanzaba la especificacién
de acetileno de O ppm con menos de 1% de pérdida de etileno mientras que el catalizador convencional del Ejemplo
Comparativo 3 permitia 42 ppm de acetileno en el producto con 2,6% de pérdida de etileno.

La ventaja del catalizador mejorado es bien la reactividad (conversién de hidrégeno) superior con la misma selec-
tividad de los dienos Cs, C, y Cs con conversiones de acetileno similares o bien la selectividad superior con la misma
conversion (Tabla 2). Los datos del Ejemplo 4 muestran aproximadamente 3.000 ppm de salida totales de los dienos
superiores en comparacion con aproximadamente 7.500 ppm de salida para el catalizador convencional (Ejemplo 3).
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Puesto que la conversidn de hidrégeno para el Ejemplo 4 es de hecho inferior, esto se traduce en una selectividad muy
superior. Esto proporciona una ventaja para la destilacion catalitica con aplicaciones en reactores de preparacion en
las que estan presentes mds de 10.000 ppm de alquinos y dienos superiores en la alimentacién junto con el acetileno.
La ventaja de usar un catalizador con tal reactividad superior para C;, C4 y Cs es que el producto libre de acetileno
requerird menos procesamiento o puede no requerir ninguna etapa de procesamiento adicional para purificar de dienos
e impurezas acetilénicas C;, C, y Cs.

El catalizador mejorado proporciona un tramo de funcionamiento de temperatura de funcionamiento mas amplio
que el catalizador del Ejemplo 3. El tramo de funcionamiento se define como la diferencia entre la temperatura en
la que existen pérdidas significativas de etileno y la temperatura inicial en la que se alcanza la especificaciéon de
acetileno. La temperatura de reaccion se usa comercialmente en este tipo de sistemas como el principal pardmetro de
control para mantener la elaboracién de producto segun las especificaciones a través de periodos de variacion de la
composicion de alimentacién. La temperatura también se eleva durante los picos de CO y a lo largo de la duracién
del proceso a medida que el catalizador se desactiva para mantener la especificacién del producto. Es muy importante
usar un catalizador con un tramo amplio de alta selectividad de acetileno hacia etileno de modo que la calidad del
producto pueda ser constante. Ademds, cuando la temperatura se eleva y se prefiere la hidrogenacién de etileno en
etano, pueden resultar descontroles de temperatura de un catalizador de tramo de temperatura estrecho. El tramo de
temperatura del catalizador del Ejemplo 4 es mucho mas amplio que el del catalizador empleado en el Ejemplo 3.
Asi, los datos muestran que el catalizador mejorado del Ejemplo 4 puede usarse a hasta 80°C [176°F] con pérdidas
minimas, pero el catalizador del Ejemplo 3 no puede usarse a esa temperatura sin elaborar un producto que no cumpla
las especificaciones.

Ejemplos 5 (comparativo) y 6

Ademais de la alimentacion baja en CO, una alimentacién alta en CO que simulaba una condicién de pico de CO
se uso para algunos de los experimentos. La tnica diferencia entre la alimentacién alta en CO y la alimentacion de la
Tabla 1 es que el CO es 0,12% sobre una base volumétrica. La presion total en el reactor para todos los experimentos
en fase gaseosa se mantuvo a 10.343.10° Pa [150 psig]. El intervalo de temperatura probado era de 60°C a 87,78°C
[de 140 a 190°F]. Resultados que muestran el comportamiento comparativo entre el catalizador convencional G83-C
y el catalizador mejorado se proporcionan en la Tabla 3 posteriormente, en la que el Ejemplo 6 ilustra la invencién y
el Ejemplo 5 se presenta con propésitos de comparacion y esta fuera del alcance de la invencion.

TABLA 3

Resultados con 1.200 ppm de CO
Ejemplo 5 (Comp.) 6
Tipo de Catalizador Ejemplo Comp. | Catalizador del Ejemplo 2
Peso (g) 0,52 0,50
Temperatura del Lecho °C 85°C [185°F] 86°C [185°F]
Presion de Reaccion Pa 10,343-10°Pa [ 150 psig] | 10,343-10°Pa [150 psig]
GHSV (h'h) 5348 3890
% Conversion de Acetileno 96,50 100,00
% Ganancia/Pérdida de Etileno -6,80 -0,48
‘gils:r:zctividad de Acetileno hacia 2992 192
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TABLA 3 (continuacion)

Resultados con 1.200 ppm de CO

Ejemplo 5 (Comp.) 6
% Conversion de Propadieno 70,00 34,00
% Conversion de Metilacetileno 86,52 94,93
= — :
Yo Se}ectmdad de MA/PD hacia 28 92
propileno
% Conversion de Butadieno 84,62 98,33
% Selectividad de Butadieno hacia
89 98

Butenos
% Conversion de Isopreno 71,95 94,07
Velocidad conv. H,, g-mol/h/g cat 0,0065 0,0031

Conversién de Hidrégeno 17,42 8,01
Composicion de Entrada
ppm en peso de Acetileno 607 607
ppm en peso de Propadieno 3860 3860
ppm en peso de Metilacetileno 5530 5530
ppm en peso de Butadieno 13214 13214
ppm en peso de Dienos Cs 3308 3308
ppm en peso total (acetile- 26519 26519
no+dienos)
Composicion de Salida
ppm en peso de Acetileno 21 0
ppm en peso de Propadieno 1159 2548
ppm en peso de Metilacetileno 746 280
ppm en peso de Butadieno 2032 221
ppm en peso de Dienos Cs 9288 196
ppm en peso total (acetile- 4886 3245
no+dienos)
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El comportamiento con alto contenido de CO a temperatura superior es importante ya que durante los picos pe-
riédicos de CO las temperaturas se elevardn para alcanzar la especificacion de acetileno deseada. Al final del pico de
CO, antes de que la temperatura pueda reducirse, existe una alta probabilidad de descontroles de temperatura. Los
catalizadores con tramos de temperatura amplios que se solapan entre periodos de bajo y alto contenido de CO son
ideales para un comportamiento tolerante al CO. La Tabla 3 muestra que el catalizador mejorado alcanzaba la especi-
ficacion de acetileno a 85°C [185°F] mientras que el catalizador convencional todavia permitia 21 ppm de acetileno en
la salida. La selectividad de acetileno hacia etileno era superior para el sistema catalitico del Ejemplo 6 que la obtenida
con el catalizador del Ejemplo 5, dando el dltimo como resultado pérdidas de etileno de 6,8% de menos de 1%. El
ejemplo también muestra que la conversion de hidrégeno para el catalizador convencional estaba por encima de 17%
en comparacion con 8% para el catalizador del procedimiento. La alta conversion para el caso convencional refleja
la alta pérdida de etileno como etano y representa no solo una desventaja econémica sino también una situacién de
descontrol potencial debido a la alta cantidad de calor generada.

Al mismo tiempo, el catalizador mejorado proporcionaba de nuevo dienos y sustancias acetilénicas C;, C, y Cs
totales muy inferiores en la salida (3.200 ppm frente a 4.900 ppm para G83-C) convirtiéndolo en un catalizador
superior para esta aplicacion. A esta temperatura y este nivel de CO superiores, la selectividad de MA/PD hacia el
propileno para el catalizador del Ejemplo 6 es 92% en comparacién con 78% para el catalizador del Ejemplo 5.
Ademads, la selectividad de butadieno hacia butenos para el catalizador del Ejemplo 6 es 98% en comparacién con 89%
del catalizador del Ejemplo 5. Ambas selectividades de dienos y sustancias acetilénicas hacia olefinas son importantes
para la calidad del producto ya que las pérdidas de olefinas (propileno y buteno) conducen a una pérdida de producto
valioso.

Ejemplos 7 a 10

En estos ejemplos, no se usaban acetileno ni CO en la alimentacién. La Tabla 4 indica la composicion de la alimen-
tacion. La presion total en el reactor para estos experimentos se mantuvo a 4.257-10° Pa [60 psig] y la GHSV usada
estaba en el intervalo de 30.000-200.000. El intervalo de temperatura probado era de 60°C a 93,3°C [de 140°F a 200°F].
Los catalizadores probados eran el catalizador G83-C inicial comercial (Ejemplo Comparativo 1) y el catalizador de
Sud Chemie empleado en el procedimiento de la invencién (Ejemplo 2). Resultados que muestran el comportamiento
comparativo entre el catalizador convencional G83-C y el catalizador mejorado se proporcionan en la Tabla 5 posterior
en la que los Ejemplos 8 y 10 ilustran la invencién y los Ejemplos 7 y 9 se presentan con propdsitos de comparacién
y estdn fuera del alcance de la invencién:

TABLA 4

Composicion de la Alimentacion en Fase Gaseosa
Componente % en Volumen
H; 11,38
Metano 77,54
Acetileno 0,00
Etileno 3,83
Propadieno 0,13
Metilacetileno 0,23
Propileno 3,23
Propano 0,07
1,3-Butadieno 0,93
1-Buteno 1,06
2-Butenos 0,67
n-Butano 0,04
Isopreno 0,89
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TABLA S
0 ppm de CO

Ejemplo 7 (Comp,) 8 9 (Comp,) 10
Tipo de Catalizador Ejempl;) Comp Ejemplo 2 Ejemplo Comp, | Ejemplo 2
Peso (g) 0,43 0,50 0,43 0,21
Temperatura del Lecho (°C) 62,2°C [144°F] | 62,8°C [145°F] 95°C [203°F] 94,4°C [202°F]

. ) 4.257-10°Pa 4.137-10° 4.137-10° 4.137-10°
Presién de Reaccidn (Pa) [60 psig] [60psig] [60psig] [60 psig)
GHSV (h'h) 109.000 33.402 204.000 80.336
% Ganancia/Pérdida de Etileno -33,17 -12,47 -40,32 -27,78
% Conversion de Propadieno 84,74 96,44 77,85 83,12
% Conversion de Metilacetileno 80,39 94,25 74,00 83,12
o .. . -
% Selectl\{ldad de Metllagetxle -110,00 -79,00 14,00 119,00
no/Propadieno hacia propileno
% Conversion de Butadieno 717,04 93,73 69,59 79,36
o . . .
% Selectividad de Butadieno hacia 68.00 90,10 55.00 77.00
Butenos
% Conversién de Isopreno 68,50 89,95 56,33 75,30
Velocidad conv. H,, g-mol/h/g cat 0,07 0,07 0,17 0,18
Conversion de Hidrogeno 31,55 30,12 36,30 36,46
Relacion de Selectividad Cinética
de Butadieno frente a Etileno 36 20,8 2,3 4.8
Relacion de Selectividad Cinética
de Metilacetileno frente a Etileno 47 250 2.9 3,5
Relacion de Selectividad Cinética
de Propadieno frente a Etileno 4.0 214 2,6 33
Relacion de Selectividad Cinética
de Isopreno frente a Etileno 2.9 17,3 1,6 4.3
Composicion de Entrada
ppm en peso de Acetileno 0 0 0 0
ppm en peso de Propadieno 1306 1474 1333 1411
ppm en peso de Metilacetileno 2272 2428 2320 2424
ppm en peso de Butadieno 9319 11117 9516 11230
ppm en peso de Dienos Cs 8912 16210 9100 16562
ppm en peso total (acetile- 21809 30905 22194 31370
no+dienos)
Composicién de Salida
ppm en peso de Acetileno 0 0 0 0
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TABLA 5 (continuacién)

0 ppm de CO

Ejemplo 7 (Comp,) 8 9 (Comp,) 10
ppm en peso de Propadieno 352 90 696 270
ppm en peso de Metilacetileno 521 92 1104 439
ppm en peso de Butadieno 2975 743 5441 2432
ppm en peso de Dienos C« 4155 1736 6568 4140
ppm en peso total (acetile- 8003 2661 13809 7281
no+dienos)

Los Ejemplos 7 y 8 proporcionan una comparacién entre G83-C y el catalizador empleado en el procedimiento
de la invencién a aproximadamente 62,8°C [145°F]. Los Ejemplos 9 y 10 proporcionan una comparacién similar a la
temperatura superior de aproximadamente 94,4°C [202°F]. A ambos niveles de temperatura, G83-C y el catalizador de
la invencién tienen productividades cataliticas globales similares: 0,07 g-mol de H,/g cat/h a 62,8°C [145°F] y 0,17 g-
mol de H,/g cat/h a 94,4°C [202°F]. Esto también se refleja en casi los mismos niveles de conversion de hidrégeno. Sin
embargo, las selectividades de los catalizadores para las reacciones deseadas, es decir, las hidrogenaciones de dienos
y sustancias acetilénicas C;, C, y Cs, frente a la reaccion paralela competitiva no deseada de hidrogenacion de etileno,
segun se expresa por la Relacién de Selectividad Cinética, difieren significativamente. La relacién de selectividad
cinética de butadieno (BD) frente a etileno (ETH) se calcula como In(1-XBD)/In(1-XETH), donde XBD y XETH son
las conversiones fraccionadas de butadieno y etileno, respectivamente. Cuanto mayor sea la relacién de selectividad
cinética de butadieno frente a etileno, mds selectiva serd la catdlisis para la hidrogenacién deseada de butadieno sobre
etileno.

Basandose en los resultados de la Tabla 5, los dos catalizadores exhiben selectividades significativamente diferen-
tes. El catalizador de la invencién mostraba una relacién de 20,8 en comparacién con 3,6 para G83-C a 60°C [140°F].
La relacién para el catalizador mejorado era 4,8 en comparacién con 2,3 de G83-C a 94,4°C [202°F]. Se observa-
ron tendencias similares para las relaciones de selectividad de metilacetileno, propadieno e isopreno en comparacién
con etileno, siendo superior la selectividad del catalizador de la invencién que la de G83-C en todos los casos. Esta
comparaciéon muestra que, en ausencia de acetileno, el catalizador mejorado muestra una reactividad superior para los
dienos y las sustancias acetilénicas Cs, C, y Cs en comparacién con etileno. Esto muestra que la ventaja de selectividad
para la destilacidn catalitica con aplicaciones a reactores de apoyo que proporciona el catalizador mejorado amplia el
intervalo completo de la posible composiciéon de CO y alquinos.

Ejemplos 11-14

Estos ejemplos ilustran un funcionamiento en fase liquida que emplea un catalizador conocido, denominado G68-
I, de Sud Chemie, y el catalizador de Sud Chemie del Ejemplo 2. El catalizador G68-1 contiene 0-2% en peso de
paladio y 0-1% en peso de plata sobre alimina y se suministra como pellas extruidas de 2,5 mm.

La alimentacién en fase liquida era una mezcla de Css, C,;s y Css saturada con hidrégeno. También se afiadié a
esta mezcla una cantidad predeterminada de etileno antes de que la alimentacién se hiciera pasar sobre el lecho ca-
talitico. Una composicidn tipica de la composicidn se proporciona en la Tabla 6. Se recogieron muestras gaseosas
de la alimentacién y el producto a intervalos de tiempo especificados en bolsas para muestras y se analizaron fue-
ra de linea mediante cromatografia de gases. La presion total en el reactor se mantuvo a 34.475.10° Pa [500 psig]
que es un nivel suficientemente alto para mantener la mezcla en fase liquida. La temperatura de prueba era 82,2°C
[180°F].
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TABLA 6
Componente % en Moles de una alimentacion tipica
Hidrogeno 1,72
Etileno 2,53
Propano 0,34
Propileno 0,30
Propadieno 0,03
Metilacetileno 0,07
Isobutano 92,11
n-Butano 0,05
t-2-Buteno 0,23
1-Buteno 0,61
c-2-Buteno 0,37
1,3-Butadieno 0,55
Isopreno 1,07
2-me-2-buteno 0,02

Resultados que muestran el comportamiento comparativo entre el catalizador G68-1y el catalizador de la invencién
(Ejemplo 2) se proporcionan en la Tabla 7 posteriormente, en la que los Ejemplos 12 y 14 ilustran el procedimiento
de la invencién y los Ejemplos 11 y 13 se presentan con propdsitos de comparacion y estdn fuera del alcance de la
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invencion.

(Tabla pasa a pagina siguiente)
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TABLA 7
Ejempio 11 (Comp,) 12 13 (Comp,) 14
Tipo de Catalizador G68-1 Ejemplo 2 G68-1 Ejemplo 2
Peso (g) 0,50 0,5005 0,5 0,5005

Temperatura del Lecho (°C)

84,1°C [178°F]

82,2°C [180°F]

82°C [179,60°F]

82,7°C [181°F]

Presion de Reaccion (Pa)

34.475-10°Pa

34.475-10°Pa

34.475:-10°Pa

34.475-10°Pa

[500 psig] [500 psig] {500,00 psig] [500 psig]
GHSV (h™") 677 955 363 568
Relaciéon molar estequiométrica de
entrada de H, a (dienos + acetile- 1,36 1,28 0,49 0,51
nos)
Conversion de etileno (%) 24,09 25,29 9,68 3,10
Conversion de Hidrogeno (%) 61,66 68,92 61,67 80,90
Conversion de Metilacetileno (%) 51,67 64,70 48,93 61,51
Conversion de propadieno (%) 38,25 55,22 30,46 50,38
0 .. . -~
Yo Selectlv.ldad de Metllagetxle 30 o 34 90
no/Propadieno hacia propileno
Conversion de Butadieno (%) 39,17 56,01 3541 46,08
Selectividad de Butadieno hacia 73 91 94 99
Butenos
Conversion de Isopreno (%) 32,47 45,76 27,75 28,86
Velocidad conv. H;, g-mol/h/g cat 0,089 0,248 0,072 0,152
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TABLA 7 (continuacion)

Ejemplo 11 (Comp,) 12 13 (Comp,) 14
Relacion de Selectividad Cinética

de Butadieno frente a Etileno 1.80 2,82 4,29 19,64
Relacion de Selectividad Cinética

de Metilacetileno frente a Etileno 2,64 3,57 6,60 30,37
Relacion de Selectividad Cinética

de Propadieno frente a Etileno 1,75 2,76 3,5 22,29
Relacion de Selectividad Cinética

de Isopreno frente a Etileno 1,42 2,10 3,19 10,83
Composicion de Entrada

Hidrégeno 1,67 2,27 1,69 2,00
Etileno 1,24 2,08 0,71 3,76
Propileno 0,47 0,61 0,26 0,90
Propadieno 0,02 0,02 0,02 0,05
Etilacetileno 0,00 0,02 0,01 0,05
Isobutano 94,12 91,81 90,67 86,50
Butenos 0,95 1,12 2,72 2,61
1,3-Butadieno 0,42 0,52 0,86 1,32
Isopreno 0,78 1,21 2,87 2,4916
Composicion de Salida

Hidrégeno 0,64 0,72 0,65 0,38
Etileno 0,89 1,57 0,65 3,66
Propileno 0,43 0,61 0,26 0,97
Propadieno 0,01 0,01 0,01 0,02
Etilacetileno 0,00 0,01 0,00 0,02
Isobutano 95,22 93,33 92,17 88,30
Butenos 1,07 1,40 3,04 3,28
1,3-Butadieno 0,27 0,23 0,55 0,71
Isopreno 0,56 0,67 1,83 1,79
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Los experimentos 11 y 12 proporcionan una comparacién entre el comportamiento de G68-1 y el catalizador
mejorado con una alta relacién molar de hidrégeno a dienos y sustancias acetilénicas de 1,3. Los experimentos 13
y 14 proporcionan una comparacién similar con la relacién inferior de 0,5. El catalizador mejorado mostraba una
productividad catalitica muy superior en fase liquida en comparacién con el catalizador convencional. Con la relacién
estequiométrica de hidrégeno alta, el catalizador mejorado mostraba una productividad de 0,248 en comparacién
con 0,089 g-mol H,/h™!/g cat para el catalizador convencional. De forma similar, con la relacién estequiométrica de
hidrégeno inferior, la productividad del catalizador mejorado es 0,152 en comparacién con 0,072 g-mol H,/h™'/g cat
para el catalizador convencional. La productividad mejorada representa una actividad incrementada para el catalizador
mejorado bajo condiciones equivalentes. El catalizador mejorado permite ademds el uso de una cantidad inferior de
catalizador, ahorrando asi costes de capital para el procedimiento.

En términos de selectividad del catalizador mejorado, proporciona claramente una ventaja sobre el catalizador
G68-1. La relacion de selectividad cinética se usa aqui para expresar la selectividad del catalizador para las reacciones
deseadas, es decir, las hidrogenaciones de dienos y sustancias acetilénicas C;, C, y Cs, frente a la reaccidén paralela
competitiva no deseada de hidrogenacién de etileno. Basdndose en los resultados de la Tabla 6, el catalizador mejorado
mostraba relaciones superiores en comparacién con las relaciones del catalizador G68-I para todas las condiciones y
todas las reacciones competitivas (MA, PD, BD e isopreno). En particular, para el Ejemplo 14 (catalizador mejorado,
baja relacidn estequiométrica de hidrégeno), la relacidn de selectividad cinética de BD hacia etileno es 20, para MA
30, para PD 22 y para isopreno 11. Estas relaciones pueden contrastarse con la relacién maxima alcanzada para el
catalizador G68-I que es 6,6.

Ademds de la reactividad superior de este catalizador hacia dienos y sustancias acetilénicas Cs;, C4 y Cs, el catali-
zador mejorado es mds selectivo para la hidrogenacién de dienos en olefinas en comparacion con el catalizador G68-1.
Comparar los Ejemplos 11 y 12 muestra que el catalizador mejorado tiene una selectividad de MA/PD hacia propileno
de 24% en comparacién con el -30% para el catalizador G68-1. La selectividad de BD hacia butenos es 91% para el
catalizador mejorado en comparacion con 73% para el catalizador G68-1. De forma similar, la comparacién entre los
Ejemplos 11 y 12 muestra una selectividad de MA/PD de 90% para el catalizador mejorado en comparacién con 34%
para el catalizador G68-1. De forma similar, la selectividad de BD hacia butenos es 99% para el catalizador mejorado
en comparacién con 94% para el catalizador G68-1.
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REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento para la hidrogenacién selectiva de alquino y/o dieno presentes en una corriente hidrocarbo-
nada que contiene olefina, comprendiendo el procedimiento poner en contacto la alimentacién hidrocarbonada que
contiene al menos 10.000 ppm en peso de contenido de alquino y/o dieno con un catalizador en una primera zona de
reaccion bajo condiciones de hidrogenacidn selectiva, incluyendo dicho catalizador paladio y al menos un metal del
Grupo IB incorporado en un soporte inorgdnico, en el que el soporte tiene una superficie especifica de 2 a 20 m*/g y
un volumen de poros mayor de 0,4 cm?/g, al menos 90% del volumen de poros estd contenido en poros con didmetros
de poro mayores de 50 nm [500 A], y el volumen de poros de los poros con un didmetro de poro de 50 nm [500 A] a
100 nm [1.000 A] comprende de 1% a aproximadamente 2% del volumen de poros total.

2. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 1, que comprende uno de los siguientes (i) - (ix):
en el que

@) el catalizador incluye de 0,01 a 0,1 por ciento en peso de paladio y de 0,005 a 0,6 por ciento en peso de
metal del Grupo IB, variando la relacién en peso del metal del Grupo IB al paladio de 0,5:1 a 6:1; 0

(i)  enel que el alquino incluye acetileno; o
(i)  en el que la olefina incluye etileno; o

(iv)  enel que las condiciones de hidrogenacion selectiva incluyen una temperatura de 15,5°C [60°F] a 93,3°C
[200°F], una presién de 6.895.10° Pa [100 psig] a 17.237.10° Pa [250 psig] y una velocidad espacial de
1.000 a 5.000 h™! [GHSV]; o

(v)  enel que la primera zona de reaccién comprende una unidad de destilacidn catalitica; o

(vi) en el que la alimentacion se fracciona antes de entrar en contacto con el catalizador en la primera zona
de reaccion para retirar al menos una porcion de los dienos y alquinos que poseen cuatro o mas dtomos
de carbono y la alimentacién resultante contiene al menos 10.000 ppm de alquinos y dienos; o

(vii) en el que el contacto de la alimentacién hidrocarbonada con el catalizador se realiza bajo condiciones
de fase de vapor; o

(viii) en el que el contacto de la alimentacién hidrocarbonada con el catalizador se realiza bajo condiciones
de fase de vapor y liquida mixta; o

(ix) en el que el contacto de la alimentacién hidrocarbonada con el catalizador se realiza bajo condiciones
de fase liquida.

3. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 2, parte (i), en el que el metal del Grupo IB es plata.

4. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 2, parte (v), que comprende ademads retirar una corriente
superior en fase de vapor de la unidad de destilacién catalitica.

5. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 4, en el que al menos una porcién de la corriente superior en
fase de vapor se introduce en una segunda zona de reaccién bajo condiciones de reaccién de hidrogenacién selectiva
en presencia de dicho catalizador.

6. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 5, en el que la segunda zona de reaccién comprende al menos
un reactor de lecho fijo.

7. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 2, parte (vi), en el que la primera zona de reaccién comprende
un reactor de lecho fijo.

8. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 7, en el que el reactor de lecho fijo comprende al menos dos
lechos cataliticos con medios de interenfriamiento entre los lechos cataliticos.

9. Un procedimiento para la hidrogenacion selectiva de uno o mds alquinos y uno o mds dienos en un efluente de
craqueo que contiene olefina e hidrégeno, comprendiendo el procedimiento:

alimentar el efluente a una zona de reacciéon de destilacion catalitica bajo condiciones de reaccién de
hidrogenacidn selectiva en presencia de un catalizador de hidrogenacién selectiva, en el que estan pre-
sentes fases tanto gaseosa como liquida y en el que el efluente estd en fase de vapor que contiene al
menos 10.000 ppm de alquino o alquinos y/o dieno o dienos, incluyendo dicho catalizador de hidroge-
nacién selectiva paladio y al menos un metal del Grupo IB incorporado en un soporte inorgénico, en el
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que la superficie especifica del soporte es de 2 a 20 m?/g, el volumen de poros es mayor de 0,4 cm’/g,
al menos 90% del volumen de poros estd contenido en poros con didmetros de poro mayores de 50 nm
[500 A]y el volumen de poros de los poros con un didmetro de poro de 50 nm [500 A] a 100 nm [1,000
A] comprende de 1 a 2% del volumen de poros total.

10. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 9, que comprende uno de los siguientes (i) - (iv):

®

(ii)

(iii)

(iv)

)

en el que el catalizador de hidrogenacion selectiva incluye de 0,01 a 0.1 por ciento en peso de paladio
y de 0,005 a 0,6 por ciento en peso de metal del Grupo IB, variando la relacién en peso del metal del
Grupo IB al paladio de 0,5:1 a 6:1; o

en el que la zona de reaccién de destilacion catalitica comprende una unidad de destilacién catalitica
que funciona como un desbutanizador; o

en el que la zona de reaccién de destilacion catalitica comprende una columna de destilacion catalitica
que funciona como un despentanizador; o

en el que la zona de reaccién de destilacion catalitica incluye al menos un lecho fijo que contiene dicho
catalizador de hidrogenacion selectiva; o

en el que la zona de reaccion de destilacion catalitica incluye al menos dos lechos fijos con medios de
interenfriamiento entre los lechos.

11. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 10, parte (i), en el que el metal del Grupo IB es plata.

12. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 10, parte (ii), en el que la unidad de destilacién catalitica

se hace funcionar a una presién de 6.895.10° Pa [100 psig] a 27.580.10° Pa [400 psig] y una temperatura del lecho
catalitico de 30°C a 130°C.

13. El procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 10, parte (iii), en el que la columna de destilacion catalitica

se hace funcionar a una presion de entre 6.171.10° Pa [75 psig] y 24,132-10° Pa [350 psig] y una temperatura del lecho
catalitico de 50°C a 150°C.
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