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DESCRIPCION
Proceso para la fabricacion de 1,2-dicloroetano

La presente invencién se refiere a un proceso para la fabricacion de 1,2-dicloroetano (DCE), a un proceso para la
fabricacién de cloruro de vinilo (VC) y a un proceso para la fabricacién de poli(cloruro de vinilo) (PVC).

Habitualmente se prepara DCE mediante oxicloracién de etileno usando cloruro de hidrégeno (HCI) y una fuente de
oxigeno o mediante cloracion directa de etileno usando cloro. La deshidrocloracién de DCE mediante pir6lisis da asi
como resultado la produccion de VC con la liberacién de HCI. La oxicloracion y la cloracion generalmente se llevan a
cabo en paralelo y el HCI producido en la pirélisis se usa en la oxicloracion.

Hasta la fecha, normalmente se usa etileno que es puro en mas del 99,8% para la fabricacion de DCE. Este etileno
de muy alta pureza se obtiene a través del craqueo térmico de diversos productos del petréleo, seguido de
numerosas operaciones de separacién complejas y costosas con el fin de aislar el etileno de los demas productos
del craqueo y obtener un producto de muy alta pureza.

Dado el alto coste relacionado con la produccién de etileno de tan alta pureza, y también la ventaja que podria haber
en prever un proceso para la fabricacion de VC mediante DCE en regiones favorables que carecen de capacidades
de etileno accesible, se han previsto diversos procesos para la fabricacién de DCE usando etileno que tiene una
pureza inferior al 99,8%. Estos procesos tienen la ventaja de reducir los costes simplificando el transcurso de la
separacion de los productos que resultan del craqueo de productos del petréleo y por tanto abandonando las
complejas separaciones que no son beneficiosas para la fabricaciéon de DCE.

Por tanto, se han previsto diversos procesos para la fabricacion de DCE partiendo de etileno que tiene una pureza
inferior al 99,8% producido mediante craqueo simplificado de etano.

Por ejemplo, la solicitud de patente WO 00/26164 describe un proceso para la fabricacion de DCE mediante
cloracién de etileno obtenido mediante craqueo simplificado de etano, teniendo lugar la cloracién en presencia de
impurezas obtenidas durante el craqueo de etano sin ninguna otra purificacion.

La solicitud de patente WO 03/48088 describe en si misma un proceso para la fabricacién de DCE mediante
deshidrogenacion de etano que da lugar a la formacion de una fraccion que comprende etano, etileno e impurezas
incluyendo hidrdégeno, fracciéon que se somete entonces a una cloracion y/o una oxicloracion.

Estos procesos tienen la desventaja de que el etileno obtenido no puede usarse para un proceso combinado de
cloracién/oxicloracién de etileno dado que el etileno contiene impurezas cuya presencia durante la reaccion de
oxicloracion podria producir problemas operativos, concretamente el envenenamiento del catalizador por los
productos pesados y una conversién poco economica del hidrégeno presente. Esta conversion de hidrégeno
consumiria oxigeno de alta pureza que se sacrificaria por tanto para una reacciéon no deseada y liberaria un alto
calor de reaccion durante la conversion de hidrégeno en agua. Esta conversién limitaria entonces la capacidad del
reactor de oxicloracion, generalmente relacionado con la capacidad de intercambio de calor. Por tanto, debe
dedicarse una inversion inusitadamente alta con el fin de garantizar el area de intercambio de calor, y de ese modo
el volumen del reactor, provocados por la presencia de hidrégeno en la mezcla.

La opcion adoptada de quemar el hidrogeno en un reactor separado, descrita en la solicitud WO 03/48088, no
resuelve la dificultad porque requiere una gran cantidad de oxigeno, una cantidad estequiométrica con respecto al
hidrégeno, y también una gran area superficial para el intercambio, para eliminar ese calor de combustién. En
consecuencia, tiene un importante consumo de etileno y puede tener problemas relacionados con la seguridad.
Finalmente, la eliminacién del agua formada conduce a un aumento en los costes de produccién.

También se conocen procesos en los que se obtiene VC mediante oxicloracion de etano y no de etileno. Tales
procesos no han encontrado una aplicacion industrial hasta ahora dado que se realizan a altas temperaturas, dan
como resultado una selectividad mediocre con pérdida de los reactantes usados y costes para separar y destruir los
subproductos y también se caracterizan por problemas de comportamiento de los materiales en un medio de
oxicloracion corrosivo. Finalmente, también se encuentran habitualmente problemas relacionados con el
comportamiento de los catalizadores usados debido a la vaporizacion gradual de sus constituyentes y también
relacionados con la deposicién de estos constituyentes sobre la superficie fria del paquete de intercambiadores.

Un objeto de la presente invencién en si misma es proporcionar un proceso que usa etileno que tiene una pureza
inferior al 99,8% que tiene la ventaja de reducir los costes relacionados con la produccion de etileno de mayor
pureza y que tiene la ventaja de evitar los problemas mencionados anteriormente.

A tal efecto, la invencién se refiere a un proceso para la fabricacion de DCE partiendo de una corriente de etano
segun el cual:
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a) la corriente de etano se somete a una oxideshidrogenacién catalitica produciendo una mezcla gaseosa que
contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes secundarios;

b) opcionalmente dicha mezcla gaseosa se lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca;

c) tras una etapa de purificacion adicional opcional, la mezcla gaseosa seca se transporta entonces hasta un reactor
de cloracién al que se suministra un flujo de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en 1,2-
dicloroetano;

d) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién se aisla opcionalmente de la corriente de productos
derivada del reactor de cloracion;

e) la corriente de productos derivada del reactor de cloracién, de la que se ha extraido opcionalmente el 1,2-
dicloroetano, se transporta hasta un reactor de oxicloracion en el que la mayoria del resto de etileno se convierte en
1,2-dicloroetano, tras haberse sometido opcionalmente este Ultimo a una etapa de absorcién/desorcion €’), durante
la cual se extrae opcionalmente el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloraciéon si no se ha extraido
previamente;

f) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de oxicloracion se aisla de la corriente de productos derivada del reactor
de oxicloracién y se afiade opcionalmente al 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién;

g) la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, que
contiene opcionalmente una corriente adicional de etano introducida previamente en una de las etapas b) a f), se
recicla opcionalmente a la etapa a) tras haberse purgado opcionalmente de gases y/o tras un tratamiento adicional
opcional con el fin de eliminar los productos clorados contenidos en la misma.

Segun la etapa a) del proceso segun la invencidon, se somete la corriente de etano a una oxideshidrogenacion
catalitica produciendo una mezcla gaseosa que contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes
secundarios.

La corriente de etano sometida a la oxideshidrogenacién catalitica puede ser o no quimicamente pura. La corriente
de etano usada puede contener hasta el 70% en volumen de otros gases tales como metano, hidrégeno, etileno,
oxigeno, 6xidos de carbono y nitrogeno.

La corriente de etano usada contiene ventajosamente al menos el 80% en volumen, preferiblemente al menos el
90% en volumen, de manera particularmente preferible al menos el 95% en volumen y de manera mas
particularmente preferible al menos el 98% en volumen de etano. Si es necesario, el etano puede separarse de los
compuestos secundarios que tienen un mayor punto de ebullicion en cualquier dispositivo conocido, por ejemplo
mediante absorcion, extraccion, difusion o destilacién.

La corriente de etano sometida a la oxideshidrogenacion catalitica puede ser una fuente de etano tal como esta
disponible en el mercado pero también la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se
ha extraido el 1,2-dicloroetano, que contiene opcionalmente una corriente adicional de etano anadida a una de las
etapas b) a f) y reciclada en la etapa g), o una mezcla de las dos.

La expresion “oxideshidrogenacién (ODH) catalitica”, también conocida como deshidrogenacion oxidativa catalitica,
se entiende que significa una oxidacion parcial de etano por oxigeno en presencia de un catalizador.

La ODH puede tener lugar o bien a una temperatura superior a 650°C de hasta 800°C, por debajo del intervalo de
temperaturas de craqueo térmico, o bien a una temperatura inferior a o igual a 650°C.

La presion a la que se lleva a cabo la etapa a) es ventajosamente de al menos 1, preferiblemente de al menos 1,5y
de manera particularmente preferible de al menos 2 bares absolutos. Ventajosamente es como maximo de 16,
preferiblemente como maximo de 11 y de manera particularmente preferible como maximo de 6 bares absolutos.

El oxigeno introducido puede ser oxigeno o un gas que contiene oxigeno con otros gases inertes, tales como por
ejemplo aire. Preferiblemente, se usa oxigeno. El oxigeno puede ser o no quimicamente puro. Por tanto, es posible
usar una fuente muy pura de oxigeno que contiene al menos el 99% en volumen de oxigeno pero también una
fuente de oxigeno que contiene menos del 99% en volumen de oxigeno. En este dltimo caso, el oxigeno usado
contiene ventajosamente mas del 90% en volumen y preferiblemente mas del 95% en volumen de oxigeno. Se
prefiere particularmente una fuente de oxigeno que contiene desde el 95 hasta el 99% en volumen de oxigeno.

La cantidad de oxigeno introducido, basada en la cantidad de etano, es ventajosamente desde 0,001 hasta 1
mol/mol, preferiblemente desde 0,005 hasta 0,5 mol/mol y de manera particularmente preferible desde 0,05 hasta
0,3 mol/mol.
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La ODH puede llevarse a cabo en cualquier dispositivo conocido. Ventajosamente, la ODH se lleva a cabo en un
reactor o una serie de reactores del tipo de lecho fijo que tienen uno o mas lechos, entre los que puede llevarse a
cabo una etapa de acondicionamiento térmico, o en un reactor o una serie de reactores del tipo de lecho fluido,
preferiblemente adiabaticos o con control de temperatura usando un fluido auxiliar dentro del reactor (reactor
multitubular o intercambiador de calor sumergido en el lecho catalitico) o en el exterior del reactor. Los reactantes
pueden mezclarse previamente antes de su introduccién en la zona de reaccién. También pueden afadirse de
diferente manera uno 0 mas reactantes, por ejemplo entre los lechos de un reactor de multiples lechos. El reactor
puede estar equipado con medios de precalentamiento y con cualquier medio necesario para controlar la
temperatura de reaccién. Un intercambiador cruzado permite ventajosamente que se recupere el calor de los
productos formados para volver a calentar los productos entrantes.

Pueden usarse diversos sistemas cataliticos para llevar a cabo la ODH segun la invencién.

Por tanto, puede hacerse una mencion de catalizadores basados en 6xidos alcalinotérreos, tales como por ejemplo
catalizadores de Li/MgO que funcionan generalmente a temperaturas superiores a 600°C. También puede hacerse
una mencién de catalizadores basados en niquel (Ni). Los catalizadores que contienen molibdeno (Mo) y/o vanadio
(V) tienen una ventaja particular. Estos catalizadores se basan generalmente en éxidos de estos elementos.
Contienen ventajosamente, ademas, otros elementos tales como, por ejemplo Cr, Mn, Nb, Ta, Te, Ti, P, Sb, Bi, Zr,
Ni, Ce, Al, Cao W.

Los catalizadores basados en vanadio (V) son mas particularmente ventajosos.

Se prefieren los 6xidos mixtos que contienen V y al menos otro elemento elegido de Mo, W, Nb, Ta, Te, Ti, P, Sb, Bi,
Zr, Ni, Ce, Al y Ca.

Se prefieren particularmente los 6xidos mixtos que contienen tanto Mo como V, W como V o Mo, W como V.

Entre los que contienen Mo y V, puede hacerse una menciéon de Mo-V-O, Mo-V-Zr-O, Mo-V-Ta-Sb-Zr-O, Mo-V-Ta-
Sb-0O, Mo-V-Nb-Te-O, Mo-V-Nb-Bi-Ni-O, Mo-V-Nb-Bi-O, Mo-V-Nb-Ni-O, Mo-V-Nb-Sb-Ca-O, Mo-V-Ta-Al-O, Mo-V-Ta-
O, Mo-V-AI-O, Mo-V-Sb-O, Mo-V-Nb-O y Mo-V-Nb-Sb.

Entre los que contienen W y V, puede hacerse una mencién de W-V-O, W-V-Nb-O y W-V-Ta-O.

Entre los que contienen Mo, W y V, puede hacerse una mencion de Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-
P-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ce-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ni-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-O, Mo-W-V-Te-P-O, Mo-W-
V-Te-O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ce-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ni-O, Mo-W-
V-Te-Ti-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-O, Mo-W-V-Te-P-O, Mo-W-V-Te-O, Mo-W-V-Nb-O, Mo-W-V-Sb-O, Mo-W-V-Ti-Sb-Bi-O,
Mo-W-V-Ti-Sb-O, Mo-W-V-Sb-Bi-O, Mo-W-V-Zr-O, Mo-W-V-Nb-Ta-O, Mo-W-V-Nb-O y Mo-W-V-O. También podrian
usarse catalizadores de Ta-Ni-O, Nb-Ni-O y Nb-Ta-Ni-O.

Los catalizadores usados para la ODH pueden estar o no soportados. En el caso en el que estan soportados, el
soporte que puede usarse posiblemente incluye silice, alimina, 6xido de titanio, carburo de silicio, zircona y mezclas
de los mismos tales como 6xidos mixtos.

Los catalizadores usados para la ODH son ventajosamente resistentes a DCE.

El catalizador usado puede colocarse sobre un lecho o en tubos o en el exterior de esos tubos de modo que puede
obtenerse un control de temperatura mediante un fluido que rodea estos tubos o que discurre a través de los
mismos.

La ODH de la corriente de etano proporciona una mezcla gaseosa que contiene etileno, etano sin convertir, agua y
constituyentes secundarios. Los constituyentes secundarios pueden ser mondxido de carbono, diéxido de carbono,
hidrégeno, diversos compuestos que contienen oxigeno tales como, por ejemplo, acido acético o aldehidos,
nitrégeno, metano, oxigeno, opcionalmente acetileno y opcionalmente compuestos organicos que comprenden al
menos 3 atomos de carbono.

Segun una primera variante del proceso segun la invencion, la ODH tiene lugar a una temperatura superior a desde
650°C hasta 800°C.

Segun una segunda variante del proceso segun la invencién, la ODH tiene lugar a una temperatura inferior a o igual
a 650°C.

Ventajosamente, la ODH tiene lugar entonces a una temperatura inferior a o igual a 600°C, preferiblemente inferior a
o igual a 550°C, de manera particularmente preferible inferior a o igual a 500°C, de manera mas particularmente
preferible inferior a o igual a 450°C y de la manera mas particularmente preferible inferior a o igual a 400°C. Una
temperatura de entre 200 y 400°C es particularmente ventajosa.
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En este caso, el proceso segun la invencién tiene la ventaja de generar cantidades muy pequenas de hidrégeno
responsables de muchos inconvenientes.

Segun esta segunda variante, ventajosamente la ODH hace que sea imposible que se generen compuestos pesados
que tienen un nimero de atomos de carbono mayor que o igual a 3, tal como por ejemplo propileno y olefinas cuyo
peso molecular es superior al del propileno, en cantidades molestas.

Se prefiere la segunda variante del proceso segun la invencion con respecto a la primera.

Segun la etapa b) del proceso segun la invencién, dicha mezcla gaseosa obtenida en la etapa a) opcionalmente se
lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca.

La mezcla gaseosa obtenida en la etapa a) puede lavarse o no. Preferiblemente, se lava. El lavado de la mezcla
gaseosa obtenida en la etapa a) puede llevarse a cabo mediante cualquier medio conocido. Preferiblemente, se lleva
a cabo usando un liquido de lavado acuoso, preferiblemente alcalino, o usando un liquido no acuoso. Entre los
liguidos de lavado acuosos, puede hacerse una mencién de hidroxido de sodio, carbonato de sodio,
hidrogenocarbonato de sodio e hidroxido de sodio. Entre los liquidos no acuosos, puede hacerse una mencion de
metilpirrolidona, aceites pesados y metanol. Mediante esta operacién, se eliminan ventajosamente sélidos tales
como carbon, compuestos de azufre, diéxido de carbono, hidrocarburos saturados o insaturados que son mas
pesados que el etileno, acetileno, especies acidas tales como acido acético o cloruro de hidrégeno, y aldehidos.

El secado de la mezcla gaseosa puede llevarse a cabo entonces mediante cualquier medio conocido.
Preferiblemente, el secado se lleva a cabo mediante enfriamiento al final de una compresién de los gases y/o
mediante adsorcién sobre un desecante soélido tal como un tamiz molecular, alimina o cal.

La etapa de lavado, cuando tiene lugar, y la etapa de secado pueden tener lugar en cualquier orden. Por tanto, es
posible lavar y luego secar la mezcla gaseosa o secarla y luego lavarla. Preferiblemente, dicha mezcla gaseosa
obtenida en la etapa a) se lava y luego se seca, produciendo asi una mezcla gaseosa seca.

Tras la etapa b), la cantidad de agua en la mezcla gaseosa seca es ventajosamente inferior a o igual a 500 ppm,
preferiblemente inferior a o igual a 10 ppm y de manera particularmente preferible inferior a o igual a 1 ppm en
volumen.

Puede preverse una etapa de purificacion adicional, preferiblemente una etapa de purificacion quimica, de la mezcla
gaseosa seca antes de que entre en el reactor de cloracion con el fin de eliminar cualquier compuesto que no se
desee en la cloracion. Este puede ser el caso para el acetileno, por ejemplo, formado durante la etapa a) pero
también para el oxigeno que no se desea cuando esta en exceso.

El acetileno puede eliminarse ventajosamente mediante una hidrogenacion, preferiblemente por medio del hidrégeno
presente en la mezcla.

Segun la etapa c) del proceso segun la invencién, tras la etapa de purificacién adicional opcional mencionada
anteriormente, se transporta la mezcla gaseosa seca hasta un reactor de cloracién al que se suministra un flujo de
cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en DCE.

El flujo de cloro es tal que al menos el 10%, preferiblemente al menos el 20% y de manera particularmente preferible
al menos el 40% del etileno se convierte en DCE. El flujo de cloro es tal que ventajosamente como maximo el 90%,
preferiblemente como méaximo el 80% y de manera particularmente preferible como maximo el 60% del etileno se
convierte en DCE.

Segun el proceso de la invencidn, la mezcla gaseosa seca, antes de entrar en el reactor de cloracion, se caracteriza
ventajosamente por un contenido en etano que es mayor que o igual al 5%, preferiblemente mayor que o igual al
10%, de manera particularmente preferible mayor que o igual al 20% y de manera mas particularmente preferible
mayor que o igual al 25% en volumen con relacion al volumen total de la mezcla gaseosa seca.

La mezcla gaseosa seca, antes de entrar en el reactor de cloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido
en etano que es inferior a o igual al 95%, preferiblemente inferior a o igual al 90%, y de manera particularmente
preferible inferior a o igual al 80% en volumen con relacion al volumen total de la mezcla gaseosa seca.

El contenido en etano relativo es preferiblemente mayor que o igual al 10%, preferiblemente mayor que o igual al
15% y de manera particularmente preferible mayor que o igual al 20% en volumen de compuestos distintos a etileno.

El contenido en etano relativo es preferiblemente inferior a o igual al 90%, preferiblemente inferior a o igual al 85% y
de manera particularmente preferible inferior a o igual al 80% en volumen de compuestos distintos a etileno.
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La mezcla gaseosa seca, antes de entrar en el reactor de cloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido
en etileno que es mayor que o igual al 1%, preferiblemente mayor que o igual al 3%, y de manera particularmente
preferible mayor que o igual al 5% en volumen con relacién al volumen total de la mezcla gaseosa seca.

La mezcla gaseosa seca, antes de entrar en el reactor de cloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido
en etileno que es inferior a o igual al 50%, preferiblemente inferior a o igual al 25%, en volumen con relacién al
volumen total de la mezcla gaseosa seca.

La mezcla gaseosa seca, antes de entrar en el reactor de cloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido
en mondxido de carbono que es inferior a o igual al 20%, preferiblemente inferior a o igual al 15%, y de manera
particularmente preferible inferior a o igual al 10% en volumen con relacién al volumen total de la mezcla gaseosa
seca.

La mezcla gaseosa seca, antes de entrar en el reactor de cloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido
en di6xido de carbono que es inferior a o igual al 30%, preferiblemente inferior a o igual al 25%, y de manera
particularmente preferible inferior a o igual al 20% en volumen con relacién al volumen total de la mezcla gaseosa
seca.

La mezcla gaseosa seca, antes de entrar en el reactor de cloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido
en oxigeno que es inferior a o igual al 10%, preferiblemente inferior a o igual al 5%, y de manera particularmente
preferible inferior a o igual al 3% en volumen con relacién al volumen total de la mezcla gaseosa seca.

La mezcla gaseosa seca, antes de entrar en el reactor de cloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido
en nitrégeno que es inferior a o igual al 30%, preferiblemente inferior a o igual al 15%, y de manera particularmente
preferible inferior a o igual al 10% en volumen con relacion al volumen total de la mezcla gaseosa seca.

La mezcla gaseosa seca, antes de entrar en el reactor de cloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido
en hidrégeno que es inferior a o igual al 50%, preferiblemente inferior a o igual al 35%, y de manera particularmente
preferible inferior a o igual al 25% en volumen con relacion al volumen total de la mezcla gaseosa seca.

La reaccion de cloraciéon se lleva a cabo ventajosamente en una fase liquida (preferiblemente de DCE
principalmente) que contiene un catalizador disuelto tal como FeClsz u otro acido de Lewis. Es posible combinar
ventajosamente este catalizador con cocatalizadores tales como cloruros de metales alcalinos. Una pareja que ha
proporcionado buenos resultados es el complejo de FeCls con LiCl (tetracloroferrato de litio, tal como se describe en
la solicitud de patente NL 6901398).

Las cantidades de FeCls ventajosamente usadas son de aproximadamente 1 a 30 g de FeCls por kg de disolucion
madre liquida. La razén molar de FeCls con respecto a LiCl es ventajosamente de aproximadamente 0,5 a 2.

Ademas, el proceso de cloracion se realiza preferiblemente en un medio liquido organico clorado. Mas
preferiblemente, este medio liquido organico clorado, también denominado disolucion madre, se compone
principalmente de DCE.

El proceso de cloracion segun la invencion se lleva a cabo ventajosamente a temperaturas de entre 30 y 150°C. Se
han obtenido buenos resultados independientemente de la presion tanto a una temperatura por debajo del punto de
ebullicion (cloracion en condiciones de subenfriamiento) como en el propio punto de ebullicién (cloracién en
ebullicién).

Cuando el proceso de cloracién segun la invencién es un proceso de cloracidén en condiciones de subenfriamiento,
proporcioné buenos resultados mediante el funcionamiento a una temperatura que era ventajosamente mayor que o
igual a 50°C y preferiblemente mayor que o igual a 60°C, pero ventajosamente inferior a o igual a 80°C y
preferiblemente inferior a o igual a 70°C, y con una presion en la fase gaseosa ventajosamente mayor que o igual a
1 y preferiblemente mayor que o igual a 1,1 bares absolutos, pero ventajosamente inferior a o igual a 30,
preferiblemente inferior a o igual a 25 y de manera particularmente preferible inferior a o igual a 20 bares absolutos.

Se prefiere particularmente un proceso para cloraciéon en el punto de ebullicién, que hace posible, cuando sea
apropiado, recuperar de forma util el calor de reaccion. En este caso, la reaccion tiene lugar ventajosamente a una
temperatura mayor que o igual a 60°C, preferiblemente mayor que o igual a 70°C y de manera particularmente
preferible mayor que o igual a 85°C, pero ventajosamente inferior a o igual a 150°C y preferiblemente inferior a o
igual a 135°C, y con una presion en la fase gaseosa ventajosamente mayor que o igual a 0,2, preferiblemente mayor
que o igual a 0,5, de manera particularmente preferible mayor que o igual a 1,1 y de manera mas particularmente
preferible mayor que o igual a 1,3 bares absolutos, pero ventajosamente inferior a o igual a 20 y preferiblemente
inferior a o igual a 15 bares absolutos.

El proceso de cloracion también puede ser un proceso con enfriamiento en circuito cerrado hibrido para cloracion en
el punto de ebullicién. La expresion “proceso con enfriamiento en circuito cerrado hibrido para cloracién en el punto
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de ebullicién” se entiende que significa un proceso en el que el enfriamiento del medio reaccion se lleva a cabo, por
ejemplo por medio de un intercambiador sumergido en el medio de reaccion o mediante un circuito cerrado que
circula en un intercambiador, mientras que se produce en la fase gaseosa al menos la cantidad de DCE formado.
Ventajosamente, se ajustan la temperatura y la presién de reaccién para que el DCE producido salga en la fase
gaseosa y para que se elimine el resto del calor del medio de reaccién por medio de la superficie de intercambio.

La mezcla gaseosa seca que contiene el etileno y también el cloro (puro en si mismo o diluido) pueden introducirse,
juntos o por separado, en el medio de reaccion mediante cualquier dispositivo conocido. Una introduccion por
separado de la mezcla gaseosa seca puede ser ventajosa con el fin de aumentar su presion parcial y para facilitar su
disolucién que constituye a menudo una etapa limitante del proceso.

Los productos clorados obtenidos contienen principalmente DCE y también pequefias cantidades de subproductos
tales como 1,1,2-tricloroetano o pequefias cantidades de productos de cloracién de metano o etano.

Segun la etapa d) del proceso segun la invencién, se aisla el DCE formado en el reactor de cloracion opcionalmente
de la corriente de productos derivada del reactor de cloracion. En determinados casos, puede ser ventajoso no aislar
el DCE formado en el reactor de cloracion de la corriente de productos derivada del reactor de cloracién.
Preferiblemente sin embargo, se aisla el DCE formado en el reactor de cloraciéon de la corriente de productos
derivada del reactor de cloracion.

Cuando tiene lugar, la separacion del DCE obtenido de la corriente de productos derivada del reactor de cloracién se
lleva a cabo segin métodos conocidos y en general hace posible aprovechar el calor de la reaccién de cloracion.
Entonces se lleva a cabo preferiblemente mediante condensacién y separacién gas/liquido.

Segun la etapa e) del proceso segun la invencion, la corriente de productos derivada del reactor de cloracién, de la
que se ha extraido opcionalmente el DCE, se transporta hasta un reactor de oxicloracion en el que la mayoria del
resto de etileno se convierte en DCE, tras haberse sometido opcionalmente este ultimo a una etapa de
absorcion/desorcién €’), durante la cual se extrae opcionalmente el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de
cloracion si no se ha extraido previamente.

Segun el proceso de la invencion, la corriente de productos derivada del reactor de cloracién, de la que se ha
extraido opcionalmente el DCE, antes de entrar en el reactor de oxicloracion, tras la etapa opcional e’), se
caracteriza ventajosamente por un contenido en etano que es mayor que o igual al 5%, preferiblemente mayor que o
igual al 25%, en volumen con relacion al volumen total de dicha corriente.

La corriente de productos derivada del reactor de cloracion, de la que se ha extraido opcionalmente el DCE, antes
de entrar en el reactor de oxicloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido en etano que es inferior a o
igual al 95%, preferiblemente inferior a o igual al 90%, de manera particularmente preferible inferior a o igual al 85%
y de manera mas particularmente preferible inferior a o igual al 80% en volumen con relacion al volumen total de
dicha corriente.

Dicha corriente de productos, antes de entrar en el reactor de oxicloracién, se caracteriza ventajosamente por un
contenido en etileno que es mayor que o igual al 1%, preferiblemente mayor que o igual al 2%, en volumen con
relacion al volumen total de dicha corriente.

Dicha corriente, antes de entrar en el reactor de oxicloracion, se caracteriza ventajosamente por un contenido en
etileno que es inferior a o igual al 50%, preferiblemente inferior a o igual al 25%, en volumen con relacion al volumen
total de dicha corriente.

Dicha corriente, antes de entrar en el reactor de oxicloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido de
diéxido de carbono, mondxido de carbono y nitrdgeno que es inferior a o igual al 70%, preferiblemente inferior a o
igual al 60%, y de manera particularmente preferible inferior a o igual al 55% en volumen con relacion al volumen
total de dicha corriente.

Dicha corriente, antes de entrar en el reactor de oxicloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido en
oxigeno que es inferior a o igual al 10%, preferiblemente inferior a o igual al 5%, y de manera particularmente
preferible inferior a o igual al 3% en volumen con relacion al volumen total de dicha corriente.

Dicha corriente, antes de entrar en el reactor de oxicloracién, se caracteriza ventajosamente por un contenido en
hidrégeno que es inferior a o igual al 10%, preferiblemente inferior a o igual al 5%, de manera particularmente
preferible inferior a o igual al 3,5% y de manera mas particularmente preferible inferior a o igual al 2,5% en volumen
con relacion al volumen total de dicha corriente.

La reaccién de oxicloracién se lleva a cabo ventajosamente en presencia de un catalizador que comprende
elementos activos, incluyendo cobre, depositados sobre un soporte inerte. El soporte inerte se elige ventajosamente
de alumina, geles de silice, 6xidos mixtos, arcillas y otros soportes de origen natural. La alimina constituye un
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soporte inerte preferido.

Se prefieren los catalizadores que comprenden elementos activos que son ventajosamente de al menos 2 en
numero, uno de los cuales es cobre. Entre los elementos activos distintos a cobre, puede hacerse una mencion de
metales alcalinos, metales alcalinotérreos, metales de las tierras raras y metales del grupo compuesto por rutenio,
rodio, paladio, osmio, iridio, platino y oro. Los catalizadores que contienen los siguientes elementos activos son
particularmente ventajosos: cobre/magnesio/potasio, cobre/magnesio/sodio, cobre/magnesio/litio,
cobre/magnesio/cesio, cobre/magnesio/sodio/litio, cobre/magnesio/potasio/litio 'y cobre/magnesio/cesiollitio,
cobre/magnesio/sodio/potasio, cobre/magnesio/sodio/cesio y cobre/magnesio/potasio/cesio. Los catalizadores
descritos en las solicitudes de patente EP-A-255156, EP-A-494474, EP-A-657212 y EP-A-657213 son los mas
particularmente preferidos.

El contenido en cobre, calculado en forma metalica, es ventajosamente de entre 30 y 90 g/kg, preferiblemente de
entre 40 y 80 g/kg y de manera particularmente preferible de entre 50 y 70 g/kg del catalizador.

El contenido en magnesio, calculado en forma metdlica, es ventajosamente de entre 10 y 30 g/kg, preferiblemente
de entre 12 y 25 g/kg y de manera particularmente preferible de entre 15y 20 g/kg del catalizador.

El contenido en metales alcalinos, calculado en forma metdlica, es ventajosamente de entre 0,1 y 30 g/kg,
preferiblemente de entre 0,5 y 20 g/kg y de manera particularmente preferible de entre 1 y 15 g/kg del catalizador.

Las razones atémicas de Cu/Mg/metal(es) alcalino(s) son ventajosamente de 1/0,1-2/0,05-2, preferiblemente de
1/0,2-1,5/0,1-1,5 y de manera particularmente preferible de 1/0,5-1/0,15-1.

Son particularmente ventajosos los catalizadores que tienen un area superficial especifica medida segun el método
BET con nitrégeno comprendida ventajosamente entre 25 m?/g y 300 m%/g, preferiblemente entre 50 y 200 m?/g y de
manera particularmente preferible entre 75y 175 m?/g.

Los catalizadores pueden usarse en un lecho fijo o en un lecho fluidizado. Se prefiere esta segunda opcién. El
proceso de oxicloracion se hace funcionar en el intervalo de condiciones habitualmente recomendado para esta
reaccion. La temperatura es ventajosamente de entre 150 y 300°C, preferiblemente de entre 200 y 275°C y lo mas
preferiblemente de desde 215 hasta 255°C. La presidn es ventajosamente mayor que la presion atmosférica. Han
proporcionado buenos resultados valores de entre 2 y 10 bares absolutos. Se prefiere el intervalo entre 4 y 7 bares
absolutos. Esta presiéon puede ajustarse de forma Util para lograr un tiempo de residencia éptimo en el reactor y para
mantener una tasa constante de paso para diversas velocidades de funcionamiento. Los tiempos de residencia
habituales oscilan entre 1y 60 s y preferiblemente entre 10 y 40 s.

La fuente de oxigeno para esta oxicloracion puede ser aire, oxigeno puro o una mezcla de los mismos,
preferiblemente oxigeno puro. Se prefiere esta Gltima solucion, que permite un facil reciclado de los reactantes sin
convertir.

Los reactantes pueden introducirse en el lecho mediante cualquier dispositivo conocido. Generalmente es ventajoso
introducir el oxigeno por separado de los demas reactantes por motivos de seguridad. Estos motivos de seguridad
también requieren que se mantenga la mezcla gaseosa que abandona el reactor o que se recicle al mismo fuera de
los limites de inflamabilidad a las presiones y temperaturas en cuestion. Es preferible mantener una denominada
mezcla rica, es decir, que contiene demasiado poco oxigeno con relacion al combustible para quemar. A este
respecto, la abundante presencia (> 2% en volumen, preferiblemente > 5% en volumen) de hidrégeno constituiria
una desventaja dado el amplio intervalo de inflamabilidad de este compuesto.

La razén de cloruro de hidrégeno/oxigeno usada es ventajosamente de entre 3 y 6 mol/mol. La razén de
etileno/cloruro de hidrégeno es ventajosamente de entre 0,4 y 0,6 mol/mol.

Los productos clorados obtenidos contienen principalmente DCE y también pequefias cantidades de subproductos
tales como 1,1,2-tricloroetano.

En determinados casos, puede ser ventajoso, antes de entrar en el reactor de oxicloracion, someter la corriente de
productos derivada del reactor de cloracion, de la que se ha extraido opcionalmente el DCE, a la etapa de
absorcion/desorciéon €’), durante la cual se extrae opcionalmente el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de
cloracion si no se ha extraido previamente.

La expresién “etapa €’), durante la cual se extrae opcionalmente el DCE formado en el reactor de cloracion si no se
ha extraido previamente” se entiende que significa que el DCE formado en el reactor de cloracion puede extraerse
durante la etapa €’) si esta etapa tiene lugar y si no se ha extraido previamente. Preferiblemente, el DCE
contaminado en el reactor de cloracion se extrae durante la etapa €’) si esta etapa tiene lugar y si no se ha extraido
previamente.
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La etapa €’) tiene lugar ventajosamente en el caso de la primera variante del proceso segun la invencion segun el
cual la ODH tiene lugar a temperaturas mayores que desde 650°C hasta 800°C y el contenido en hidrégeno en la
corriente de productos derivada del reactor de cloracién es demasiado alto.

Por tanto, la corriente de productos derivada del reactor de cloracién, de la que se ha extraido opcionalmente el 1,2-
dicloroetano, (conocida a continuacion en el presente documento como corriente de cloracion) se somete
ventajosamente a una etapa de absorcion y a una etapa de desorcién en la que dicha corriente preferiblemente se
pone en contacto con un agente de lavado que contiene DCE.

La expresién “agente de lavado que contiene DCE” o mas sencillamente “agente de lavado” se entiende que
significa una composicién en la que el DCE esta presente en estado liquido.

El agente de lavado que puede usarse segln la presente invencién, por tanto, contiene ventajosamente DCE en
estado liquido. La presencia, en dicho agente de lavado, de otros compuestos no esta excluida en absoluto del
alcance de la invencién. Sin embargo, se prefiere que el agente de lavado contenga al menos el 50% en volumen de
DCE, mas particularmente al menos el 80% en volumen y de la manera mas particularmente preferible al menos el
95% en volumen.

El agente de lavado usado para la etapa de absorcion puede componerse de agente de lavado nuevo de cualquier
origen, por ejemplo DCE en bruto que sale de la unidad de cloracién, DCE en bruto que sale de la unidad de
oxicloracion o una mezcla de los dos que no se ha purificado. También puede componerse de dicho DCE que se ha
purificado previamente o la totalidad o parte del agente de lavado recuperado durante la etapa de desorcién
explicada a continuacién que contiene opcionalmente el DCE formado en el reactor de cloracion y extraido en la
etapa de desorcion, tras un tratamiento opcional que hace posible reducir la concentracion, en el DCE, de los
compuestos que son mas pesados que el etano, tal como se explica a continuacion, opcionalmente con la adicion de
agente de lavado nuevo.

Preferiblemente, el agente de lavado usado para la etapa de absorcién se compone de la totalidad o parte del
agente de lavado recuperado durante la etapa de desorcién que contiene opcionalmente el DCE formado en el
reactor de cloracién y extraido en la etapa de desorcion, tras el tratamiento opcional mencionado anteriormente,
opcionalmente con la adicion de agente de lavado nuevo. En el caso en el que se aisla el DCE formado en la
reaccion de cloracion de la corriente de productos derivada del reactor de cloracion en la salida de cloracién, de una
manera particularmente preferida, el agente de lavado usado para la etapa de absorcién se compone de la totalidad
o parte del agente de lavado recuperado durante la etapa de desorcién, tras el tratamiento opcional mencionado
anteriormente, con la adicion de agente de lavado nuevo (para compensar pérdidas de agente de lavado durante las
etapas de absorcion y desorcion).

El tratamiento opcional mencionado anteriormente que hace posible reducir la concentraciéon, en el agente de
lavado, de los compuestos que son mas pesados que el etano, preferiblemente de los compuestos que comprenden
al menos 3 atomos de carbono, puede ser una etapa de desorcion de los compuestos que son méas pesados que el
etano y mas ligeros que el agente de lavado o una etapa de destilacién del agente de lavado. Preferiblemente,
consiste en desorber los compuestos que son mas pesados que el etano y mas ligeros que el agente de lavado.
Preferiblemente, tiene lugar este tratamiento del agente de lavado.

Una ventaja esencial reside en el hecho de que la presencia de este DCE no es molesta en absoluto, como lo es el
compuesto formado principalmente durante la oxicloracion o la cloracion.

La razén entre los rendimientos respectivos de agente de lavado y la corriente de cloraciéon no es critica y puede
variar en gran medida. En la practica, so6lo esta limitada por el coste de regenerar el agente de lavado. En general, el
rendimiento de agente de lavado es de al menos 1, preferiblemente de al menos 5 y de manera particularmente
preferible de al menos 10 toneladas por tonelada de corriente de cloracion. En general, el rendimiento de agente de
lavado es como méaximo de 100, preferiblemente como maximo de 50 y de manera particularmente preferible como
maximo de 25 toneladas por tonelada de la mezcla de etileno y etano que va a extraerse de la corriente de cloracién.

Se lleva a cabo la etapa de absorcién ventajosamente por medio de un absorbedor tal como, por ejemplo, un
absorbedor de pelicula ascendente o pelicula descendente o una columna de absorcion elegida de columnas de
platos, columnas con relleno al azar, columnas con relleno estructurado, columnas que combinan uno o mas de los
componentes internos mencionados anteriormente y columnas de pulverizacion. Se lleva a cabo la etapa de
absorcion preferiblemente por medio de una columna de absorcion y de manera particularmente preferible por medio
de una columna de absorcion de platos.

La columna de absorcion esta equipada ventajosamente con accesorios asociados tales como, por ejemplo, al
menos un condensador o enfriador que es interno o externo respecto a la columna.

La etapa de absorcion mencionada anteriormente se lleva a cabo ventajosamente a una presion de al menos 15,
preferiblemente de al menos 20 y de manera particularmente preferible de al menos 25 bares absolutos. Se lleva a
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cabo la etapa de absorcion ventajosamente a una presidon como maximo de 40, preferiblemente como maximo de 35
y de manera particularmente preferible como maximo de 30 bares absolutos.

La temperatura a la que se lleva a cabo la etapa de absorcion es ventajosamente de al menos -10, preferiblemente
de al menos 0 y de manera particularmente preferible de al menos 10°C en la parte superior del absorbedor o la
columna de absorcién. Ventajosamente es como maximo de 60, preferiblemente como maximo de 50 y de manera
particularmente preferible como maximo de 40°C en la parte superior del absorbedor o la columna de absorcion.

La temperatura en la parte inferior del absorbedor o la columna de absorcion es de al menos 0, preferiblemente de al
menos 10 y de manera particularmente preferible de al menos 20°C. Ventajosamente es como maximo de 70,
preferiblemente como maximo de 60 y de manera particularmente preferible como maximo de 50°C.

La corriente que resulta de la etapa de absorcion, que es la corriente de cloracién purificada de compuestos que son
mas ligeros que etileno, se somete ventajosamente a la etapa de desorcion.

Puede eliminarse el agente de lavado recuperado tras la etapa de desorcion que contiene opcionalmente el DCE
formado en el reactor de cloracion entonces extraido, transportarse completa o parcialmente hasta el sector de
oxicloracion en el que el DCE llega junto con el DCE formado en el reactor de oxicloracién, o volver a transportarse
completa o parcialmente hasta la etapa de absorcion, opcionalmente tras el tratamiento mencionado anteriormente,
con la adicién opcional de agente de lavado nuevo. Preferiblemente, el agente de lavado recuperado tras la etapa de
desorcién vuelve a transportarse completa o parcialmente hasta la etapa de absorcion, tras el tratamiento opcional
mencionado anteriormente, con la adicién opcional de agente de lavado nuevo, o hasta el sector de oxicloracién. En
el caso en el que se aisla el DCE formado en el reactor de cloracion de la corriente de productos derivada del
reactor de cloracion en la salida de cloracion, de una manera particularmente preferida, el agente de lavado
recuperado tras la etapa de desorcion vuelve a transportarse completa o parcialmente hasta la etapa de absorcion,
tras el tratamiento opcional mencionado anteriormente, con la adicién de agente de lavado nuevo.

La etapa de desorcién se lleva a cabo ventajosamente por medio de un desorbedor tal como, por ejemplo, un
desorbedor de pelicula ascendente o pelicula descendente, un calderin o una columna de desorcion elegida de
columnas de platos, columnas con relleno al azar, columnas con relleno estructurado, columnas que combinan uno o
mas de los componentes internos mencionados anteriormente y columnas de pulverizacién. Se lleva a cabo la etapa
de desorcion preferiblemente por medio de una columna de desorcién y de manera particularmente preferible por
medio de una columna de desorcién de platos.

La columna de desorcién esta equipada ventajosamente con accesorios asociados tales como, por ejemplo, al
menos un condensador o un enfriador que es interno o externo respecto a la columna y al menos un calderin.

La presion de desorcion se elige ventajosamente de modo que el contenido de compuestos que tienen al menos 3
atomos de carbono en el gas desorbido es inferior a 100 ppm, preferiblemente inferior a o igual a 50 ppm y de
manera particularmente preferible inferior a o igual a 20 ppm en volumen.

Se lleva a cabo ventajosamente la etapa de desorcion mencionada anteriormente a una presion de al menos 1,
preferiblemente de al menos 2 y de manera particularmente preferible de al menos 3 bares absolutos. Se lleva a
cabo ventajosamente la etapa de desorcién a una presiéon como maximo de 20, preferiblemente como maximo de 15
y de manera particularmente preferible como maximo de 10 bares absolutos.

La temperatura a la que se lleva a cabo la etapa de desorcion es ventajosamente de al menos -10, preferiblemente
de al menos 0 y de manera particularmente preferible de al menos 10°C en la parte superior del desorbedor o la
columna de desorcién. Ventajosamente es como maximo de 60, preferiblemente como méaximo de 50 y de manera
particularmente preferible como maximo de 45°C en la parte superior del desorbedor o la columna de desorcion.

La temperatura en la parte inferior del desorbedor o la columna de desorcién es de al menos 60, preferiblemente de
al menos 80 y de manera particularmente preferible de al menos 100°C. Ventajosamente es como maximo de 200,
preferiblemente como maximo de 160 y de manera particularmente preferible como maximo de 150°C.

La preferencia mas particular esta sujeta al caso en el que se lleva a cabo la etapa de absorcién en una columna de
absorcion y la etapa de desorcion en una columna de desorcion.

El hidrégeno recuperado tras la etapa de absorcion se desarrolla ventajosamente como combustible o como
reactante, opcionalmente tras una etapa de purificacion. Por tanto, el hidrégeno puede desarrollarse como
combustible en la etapa de pirdlisis de DCE o en la etapa de ODH a). También puede desarrollarse como reactante
para una reaccion de hidrogenacién, por ejemplo.

Segun la etapa f) del proceso segun la invencién, se aisla el DCE formado en el reactor de oxicloracién de la

corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion y se afiade opcionalmente al DCE formado en el reactor
de cloracion.
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La separacion del DCE obtenido a partir de la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracién se lleva a
cabo segun métodos conocidos. Se lleva a cabo preferiblemente en primer lugar mediante condensacién. El calor
del reactor de oxicloracion se recupera generalmente en estado de vapor que puede usarse para las separaciones o
para cualquier otro uso.

Tras salir del reactor de oxicloracion, la corriente de productos derivada del reactor también se lava ventajosamente
para recuperar el HCI sin convertir. Esta operaciéon de lavado es ventajosamente una etapa de lavado alcalino. Va
seguida preferiblemente de una etapa de separacién gas/liquido que hace posible recuperar el DCE formado en
forma liquida y finalmente secar el DCE. Los gases opcionalmente reciclados a la ODH se secan mediante
enfriamiento.

La expresion “se anade opcionalmente al DCE formado en el reactor de cloracién” se entiende que significa que si
se aisla el DCE formado en el reactor de cloracion de la corriente de productos derivada de este reactor, al salir del
reactor de cloracion o tras la etapa e’), el DCE formado en el reactor de oxicloraciéon puede afiadirse o no al mismo.
Preferiblemente, se afade al mismo. Si por otro lado, no se aisla este primer DCE, el DCE aislado a partir de la
corriente de productos derivada del reactor de oxicloraciéon es ventajosamente la Unica corriente de DCE
recuperado.

Segun la etapa opcional g) del proceso segun la invencién, la corriente de productos derivada del reactor de
oxicloracion, de la que se ha extraido el DCE, que contiene opcionalmente una corriente adicional de etano
introducida previamente en una de las etapas b) a f), se recicla opcionalmente a la etapa a) tras haberse purgado
opcionalmente de gases y/o tras un tratamiento adicional opcional con el fin de eliminar los productos clorados
contenidos en la misma.

La corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se ha extraido el DCE, puede reciclarse a la
etapa a) o no, durante la etapa opcional g). Preferiblemente, la corriente de productos derivada del reactor de
oxicloracion, de la que se ha extraido el DCE, se recicla a la etapa a) durante la etapa g).

Por tanto, puede encontrarse una corriente adicional de etano introducida previamente en una de las etapas b) a f)
en esta corriente reciclada en la etapa g).

Por tanto, en el caso particular en el que solo esta disponible una corriente pobre de etano, por ejemplo que tiene el
30 o el 40% en volumen de etano, es ventajoso introducir esta corriente no directamente en la etapa a) sino, por
ejemplo, en la etapa de absorcidn/desorcion e€’) de modo que los gases ligeros se extraen de la misma y la corriente
residual se recicla a la ODH durante la etapa g).

De manera similar, en el caso particular en el que la corriente de etano disponible es rica en compuestos de azufre,
puede ser ventajoso introducir esta corriente no directamente en la etapa a) sino, por ejemplo, en la etapa b) para
retirar de la misma estos compuestos molestos; tras haberse sometido a las etapas c) a f), esta corriente de etano
se recicla entonces a la ODH durante la etapa g).

La corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se ha extraido el DCE, se caracteriza
ventajosamente por un contenido en etano que es mayor que o igual al 5%, preferiblemente mayor que o igual al
15%, de manera particularmente preferible mayor que o igual al 30% y de manera mas particularmente preferible
mayor que o igual al 40% en volumen con relacién al volumen total de dicha corriente.

La corriente de productos derivada del reactor de oxicloracién, de la que se ha extraido el DCE, se caracteriza
ventajosamente por un contenido en etano que es inferior a o igual al 95%, preferiblemente inferior a o igual al 90%,
de manera particularmente preferible inferior a o igual al 85% y de manera mas particularmente preferible inferior a o
igual al 80% en volumen con relacién al volumen total de dicha corriente.

La corriente de productos derivada del reactor de oxicloracién, de la que se ha extraido el DCE, se caracteriza
ventajosamente por un contenido en etileno que es inferior a o igual al 10%, preferiblemente inferior a o igual al 5% y
de manera particularmente preferible inferior a o igual al 2% en volumen con relacién al volumen total de dicha
corriente.

La corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se ha extraido el DCE, se caracteriza
ventajosamente por un contenido en hidrogeno que es inferior a o igual al 10%, preferiblemente inferior a o igual al
5% y de manera particularmente preferible inferior a o igual al 2% en volumen con relacién al volumen total de dicha
corriente.

La corriente de productos derivada del reactor de oxicloracién, de la que se ha extraido el DCE, se caracteriza
ventajosamente por un contenido de monoxido de carbono, diéxido de carbono y nitrégeno que es inferior a o igual
al 70%, preferiblemente inferior a o igual al 60%, y de manera particularmente preferible inferior a o igual al 55% en
volumen con relacién al volumen total de dicha corriente.
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La corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se ha extraido el DCE, se caracteriza
ventajosamente por un contenido en oxigeno que es inferior a o igual al 10%, preferiblemente inferior a o igual al 5%
y de manera particularmente preferible inferior a o igual al 3% en volumen con relacién al volumen total de dicha
corriente.

Segun la etapa g) del proceso preferido segun la invencién, la corriente de productos derivada del reactor de
oxicloracion, de la que se ha extraido el DCE, que contiene opcionalmente una corriente adicional de etano
introducida previamente en una de las etapas b) a f), se recicla a la etapa a).

El reciclado a la etapa a) se realiza en este caso tras un purgado opcional de gases y/o tras un tratamiento adicional
opcional con el fin de eliminar los productos clorados (concretamente trazas de DCE y/o de otros productos clorados
tales como cloruro de etileno) contenidos en la corriente de productos considerada. El tratamiento adicional cuando
tiene lugar, puede realizarse usando carbono activo o un adsorbente.

Puede realizarse o bien el purgado de los gases o bien el tratamiento adicional o ambos de ellos. Mas
preferiblemente, la corriente de productos se recicla a la etapa a) sin purgarse de gases y sin ningun tratamiento
adicional con el fin de eliminar los productos clorados contenidos en ella.

En efecto, el reciclado de esta corriente de productos a la etapa de ODH a) puede ser interesante para beneficiarse
del efecto catalitico favorable de los productos clorados en la reaccién de ODH.

Dentro del alcance de la presente invencion, se prefiere particularmente un proceso para la fabricacion de DCE
partiendo de una corriente de etano, segun el cual:

a) la corriente de etano se somete a una oxideshidrogenacion catalitica a una temperatura superior a 650°C
produciendo una mezcla gaseosa que contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla gaseosa opcionalmente se lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca;

c) tras una etapa de purificacion adicional opcional, la mezcla gaseosa seca se transporta entonces hasta un reactor
de cloracién al que se suministra un flujo de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en 1,2-
dicloroetano;

d) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion se aisla de la corriente de productos derivada del reactor de
cloracion;

e) la corriente de productos derivada del reactor de cloracion, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, se
transporta hasta un reactor de oxicloracién en el que la mayoria del resto de etileno se convierte en 1,2-dicloroetano,
tras haberse sometido este Ultimo a una etapa de absorcién/desorcion €’).

f) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de oxicloracion se aisla de la corriente de productos derivada del reactor
de oxicloracién y se anade opcionalmente al 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion;

g) la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, se
recicla a la etapa a).

Dentro del alcance de la presente invencion, también se prefiere particularmente un proceso para la fabricacion de
DCE partiendo de una corriente de etano, segun el cual:

a) la corriente de etano se somete a una oxideshidrogenacion catalitica a una temperatura inferior a o igual a 650°C
produciendo una mezcla gaseosa que contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla gaseosa opcionalmente se lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca;

c) tras una etapa de purificacion adicional opcional, la mezcla gaseosa seca se transporta entonces hasta un reactor
de cloracién al que se suministra un flujo de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en 1,2-
dicloroetano;

d) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion se aisla de la corriente de productos derivada del reactor de
cloracion;

e) la corriente de productos derivada del reactor de cloracion, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, se
transporta hasta un reactor de oxicloracion en el que la mayoria del resto de etileno se convierte en 1,2-dicloroetano;

f) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de oxicloracion se aisla de la corriente de productos derivada del reactor
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de oxicloracién y se anade opcionalmente al 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion;

g) la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, se
recicla a la etapa a).

El DCE obtenido mediante cloracién y mediante oxicloracién de etileno puede convertirse entonces en VC.

Por tanto, la invencién también se refiere a un proceso para la fabricacion de VC. A tal efecto, la invencion se refiere
a un proceso para la fabricacion de VC caracterizado porque:

a) una corriente de etano se somete a una oxideshidrogenacion catalitica produciendo una mezcla gaseosa que
contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla gaseosa opcionalmente se lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca;

c) tras una etapa de purificacion adicional opcional, la mezcla gaseosa seca se transporta entonces hasta un reactor
de cloracién al que se suministra un flujo de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en 1,2-
dicloroetano;

d) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién se aisla opcionalmente de la corriente de productos
derivada del reactor de cloracion;

e) la corriente de productos derivada del reactor de cloracién, de la que se ha extraido opcionalmente el 1,2-
dicloroetano, se transporta hasta un reactor de oxicloracion en el que la mayoria del resto de etileno se convierte en
1,2-dicloroetano, tras haberse sometido opcionalmente este Ultimo a una etapa de absorcidén/desorcion €’), durante
la cual se extrae opcionalmente el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloraciéon si no se ha extraido
previamente;

f) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de oxicloracién se aisla de la corriente de productos derivada del reactor
de oxicloracién y se aflade opcionalmente al 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién;

g) la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracién, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, que
contiene opcionalmente una corriente adicional de etano introducida previamente en una de las etapas b) a f), se
recicla opcionalmente a la etapa a) tras haberse purgado opcionalmente de gases y/o tras un tratamiento adicional
opcional con el fin de eliminar los productos clorados contenidos en la misma;

h) el 1,2-dicloroetano obtenido se somete a una pirdlisis produciendo asi VC.

Las preferencias y condiciones particulares definidas para el proceso para la fabricacion de DCE segun la invencion
se aplican al proceso para la fabricacién de VC segun la invencion.

Las condiciones en las que puede llevarse a cabo la pirélisis las conoce un experto en la técnica. Esta pirdlisis se
logra ventajosamente mediante una reaccién en fase gaseosa en un horno tubular. Las temperaturas de pirdlisis
habituales se extienden entre 400 y 600°C con una preferencia por el intervalo entre 480°C y 540°C. El tiempo de
residencia es ventajosamente de entre 1 y 60 segundos con una preferencia por el intervalo de 5 a 25 segundos. La
tasa de conversién del DCE se limita ventajosamente a del 45 al 75% con el fin de limitar la formacion de
subproductos y la contaminacién de los tubos del horno. Las siguientes etapas hacen posible, usando cualquier
dispositivo conocido, recoger el VC purificado y el cloruro de hidrogeno para refinarse preferiblemente en la
oxicloracion. Tras la purificacion, el DCE sin convertir vuelve a transportarse ventajosamente hasta el horno de
pirdlisis.

Ademas, la invencién también se refiere a un proceso para la fabricacion de PVC. A tal efecto, la invencion se refiere
a un proceso para la fabricacion de PVC caracterizado porque:

a) una corriente de etano se somete a una oxideshidrogenacion catalitica produciendo una mezcla gaseosa que
contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla gaseosa opcionalmente se lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca;

¢) tras una etapa de purificacion adicional opcional, la mezcla gaseosa seca se transporta entonces hasta un reactor
de cloracién al que se suministra un flujo de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en 1,2-
dicloroetano;

d) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién se aisla opcionalmente de la corriente de productos
derivada del reactor de cloracion;
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e) la corriente de productos derivada del reactor de cloracién, de la que se ha extraido opcionalmente el 1,2-
dicloroetano, se transporta hasta un reactor de oxicloracion en el que la mayoria del resto de etileno se convierte en
1,2-dicloroetano, tras haberse sometido opcionalmente este Ultimo a una etapa de absorcién/desorcion €’), durante
la cual se extrae opcionalmente el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién si no se ha extraido
previamente;

f) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de oxicloracion se aisla de la corriente de productos derivada del reactor
de oxicloracién y se anade opcionalmente al 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion;

g) la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracién, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, que
contiene opcionalmente una corriente adicional de etano introducida previamente en una de las etapas b) a f), se
recicla opcionalmente a la etapa a) tras haberse purgado opcionalmente de gases y/o tras un tratamiento adicional
opcional con el fin de eliminar los productos clorados contenidos en la misma;

h) el 1,2-dicloroetano obtenido se somete a una pirdlisis produciendo asi VC; e
i) el VC se polimeriza para producir PVC.

Las preferencias y condiciones particulares definidas para el proceso para la fabricacion de DCE y el proceso para la
fabricacién de VC segun la invencién se aplican al proceso para la fabricacién de PVC segun la invencién.

El proceso para la fabricacién de PVC puede ser un proceso de polimerizacién en masa, disoluciéon o dispersion
acuosa, preferiblemente es un proceso de polimerizacion en dispersién acuosa.

La expresion “polimerizacion en dispersién acuosa” se entiende que significa polimerizacién por radicales en
suspensién acuosa y también polimerizacion por radicales en emulsién acuosa y polimerizaciéon en microsuspension
acuosa.

La expresién “polimerizacién por radicales en suspension acuosa” se entiende que significa cualquier proceso de
polimerizacion por radicales realizado en medio acuoso en presencia de dispersantes e iniciadores de radicales
solubles en aceite.

La expresion “polimerizacion por radicales en emulsion acuosa” se entiende que significa cualquier proceso de
polimerizacién por radicales realizado en medio acuoso en presencia de emulsionantes e iniciadores de radicales
solubles en agua.

La expresién “polimerizacion en microsuspensién acuosa”, también denominada polimerizacién en dispersién
acuosa homogeneizada, se entiende que significa cualquier proceso de polimerizacion por radicales en el que se
usan iniciadores solubles en aceite y se prepara una emulsién de gotas de monémero en virtud de una potente
agitacion mecanica y la presencia de emulsionantes.

En relacién a un proceso de craqueo térmico simplificado de manera similar, el proceso segun la invencién que hace
uso de una etapa de ODH tiene la ventaja de combinar una etapa endotérmica (etano convertido en etileno) con una
etapa de produccion de agua exotérmica, de tener lugar a una temperatura moderada y de evitar tener que
proporcionar el calor de reaccion a una alta temperatura.

El proceso segln la invencién también tiene la ventaja de hacer posible reciclar la corriente de productos derivada
de la oxicloracion, de la que se ha extraido el DCE, a la etapa de ODH, garantizando asi un aumento de la
conversion de etano en etileno. Ademas, dada la temperatura moderada de la ODH con relacion al craqueo térmico,
incluso si esta corriente reciclada contiene trazas de productos organicos clorados tales como DCE, su presencia no
provoca problemas de corrosion y de comportamiento de los materiales tal como se producen en el caso de craqueo
térmico por encima de 800°C. La presencia de productos clorados puede ser ademas ventajosa en la medida en que
permite un aumento de la eficiencia de la reaccion de ODH.

El proceso segln la invencion tiene la ventaja de no generar compuestos que comprenden al menos 3 atomos de
carbono en cantidades molestas, siendo responsables generalmente estos de una determinada inhibicién durante la
pirdlisis del DCE. Esta inhibicion se debe a la formacion de derivados tales como 1,2-dicloropropano y
monocloropropenos. Su capacidad para formar radicales alilo estables explica su potente efecto inhibidor sobre la
pirdlisis de DCE que se lleva a cabo mediante la via radicalica. La formacion de estos subproductos que contienen 3
atomos de carbono y subproductos mas pesados constituye ademas un consumo innecesario de reactantes en la
oxicloracion y en la cloracion, o genera costes para destruirlos. Ademas, estos compuestos pesados contribuyen al
ensuciamiento de las columnas y los evaporadores.

Puesto que la reaccién de ODH tiene lugar a menor temperatura que el craqueo térmico, el proceso segun la

invencion se caracteriza ventajosamente, ademas, por el hecho de que formacién de compuestos pesados por
oligomerizacion es mucho menor.
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El proceso segun la invencién que hace uso de una etapa de ODH también tiene la ventaja de limitar la conversion
mediante el paso a la ODH sin tener que recurrir a caras separaciones tales como las que requieren una destilacion
de etileno.

Otra ventaja del proceso segun la invencién es que hace posible tener, en el mismo emplazamiento industrial, un
proceso completamente integrado que va desde la fuente de hidrocarburo, concretamente etano, hasta el polimero
obtenido partiendo del monémero fabricado.

La segunda variante del proceso segun la invencion, segun la cual la ODH tiene lugar a temperaturas inferiores a o
iguales a 650°C, tiene la ventaja de generar cantidades muy pequefias de hidrogeno, responsable de numerosos
inconvenientes.

La primera variante del proceso para la fabricacién de DCE segun la invencion se ilustrard4 ahora con referencia al
dibujo que acompana a la presente descripcion. Este dibujo consiste en la figura 1 adjunta, que representa
esquematicamente una realizacion del proceso para la fabricacion de DCE segun la invencién.

Se introducen una corriente 1 de etano y una fuente 2 de oxigeno en el reactor 3 para someterse en el mismo a una
ODH a una temperatura superior a 650°C. La mezcla 4 gaseosa que contiene etileno, etano sin convertir, agua y
constituyentes secundarios producida durante la etapa de ODH se somete a lavado y secado en 5 con el fin de
eliminar subproductos asi como agua (6) de la misma. Tras una etapa de purificacién adicional opcional, la mezcla
gaseosa seca formada se transporta entonces hasta un reactor 7 de cloracion al que se suministra un flujo 8 de cloro
de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en DCE. El DCE 11 formado en el reactor de cloracion es
separado en 10 de la corriente 9 de productos derivada del reactor de cloracion. La corriente 12 de productos
derivada del reactor de cloracién de la que se ha extraido el DCE se somete entonces a una etapa 13 de
absorcion/desorcién con el fin de eliminar los compuestos que son mas ligeros que el etileno, entre ellos hidrégeno
(13bis), que puede valorizarse térmica, quimica o hidraulicamente, antes de transportarse hasta un reactor 14 de
oxicloracion, al que se suministra cloruro 15 de hidrégeno y oxigeno 16, en el que la mayoria del resto de etileno se
convierte en DCE. El DCE 19 liquido formado en el reactor de oxicloracién acompafiado por subproductos licuados,
entre ellos agua, se aisla en 18 mediante condensacién seguida de lavado y separacién gas/liquido de la corriente
17 de productos derivada del reactor de oxicloracién. La corriente 20 de productos derivada del reactor de
oxicloracion de la que se ha extraido el DCE 19 se recicla finalmente a la etapa de ODH.

La segunda variante preferida del proceso para la fabricacion de DCE segun la invencion se ilustrara ahora con
referencia al dibujo que acompana a la presente descripcion. Este dibujo consiste en la figura 2 adjunta, que
representa esquematicamente una realizacién del proceso para la fabricacién de DCE segun la invencion.

Se introducen una corriente 1 de etano y una fuente 2 de oxigeno en el reactor 3 para someterse en el mismo a una
ODH a una temperatura inferior a o igual a 650°C. La mezcla 4 gaseosa que contiene etileno, etano sin convertir,
agua y constituyentes secundarios producida durante la etapa de ODH se somete a lavado y secado en 5 con el fin
de eliminar subproductos asi como agua (6) de la misma. Tras una etapa de purificacion adicional opcional, la
mezcla gaseosa seca formada se transporta entonces hasta un reactor 7 de cloracién al que se suministra un flujo 8
de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en DCE. El DCE 11 formado en el reactor de
cloracién se separa en 10 de la corriente 9 de productos derivada del reactor de cloracién. La corriente 12 de
productos derivada del reactor de cloracion de la que se ha extraido el DCE se transporta entonces hasta un reactor
13 de oxicloracion, al que se suministra cloruro 14 de hidrégeno y oxigeno 15, en el que la mayoria del resto de
etileno se convierte en DCE. El DCE 19 liquido formado en el reactor de oxicloracion acompafnado por subproductos
licuados, entre ellos agua, se aisla en 17 mediante condensacion seguida de lavado y separacion gas/liquido de la
corriente 16 de productos derivada del reactor de oxicloracion. La corriente 19 de productos derivada del reactor de
oxicloracion de la que se ha extraido el DCE 18 se recicla finalmente a la etapa de ODH.
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REIVINDICACIONES
1. Proceso para la fabricaciéon de 1,2-dicloroetano partiendo de una corriente de etano, segun el cual:

a) la corriente de etano se somete a una oxideshidrogenacién catalitica produciendo una mezcla gaseosa que
contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla gaseosa opcionalmente se lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca;

c) tras una etapa de purificacion adicional opcional, la mezcla gaseosa seca se transporta entonces hasta un reactor
de cloracién al que se suministra un flujo de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en 1,2-
dicloroetano;

d) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién se aisla opcionalmente de la corriente de productos
derivada del reactor de cloracion;

e) la corriente de productos derivada del reactor de cloracién, de la que se ha extraido opcionalmente el 1,2-
dicloroetano, se transporta hasta un reactor de oxicloracion en el que la mayoria del resto de etileno se convierte en
1,2-dicloroetano, tras haberse sometido opcionalmente este Ultimo a una etapa de absorcidén/desorcion €’), durante
la cual se extrae opcionalmente el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién si no se ha extraido
previamente;

f) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de oxicloracién se aisla de la corriente de productos derivada del reactor
de oxicloracién y se anade opcionalmente al 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion;

g) la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracién, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, que
contiene opcionalmente una corriente adicional de etano introducida previamente en una de las etapas b) a f), se
recicla opcionalmente a la etapa a) tras haberse purgado opcionalmente de gases y/o tras un tratamiento adicional
opcional con el fin de eliminar los productos clorados contenidos en la misma.

2. Proceso segun la reivindicacién 1, caracterizado porque la corriente de etano contiene al menos el 80% en
volumen de etano.

3. Proceso segun la reivindicacién 1, caracterizado porque la corriente de etano contiene al menos el 98% en
volumen de etano.

4. Proceso segun la reivindicacion 1, caracterizado porque la oxideshidrogenacion catalitica de la etapa a) tiene
lugar a una temperatura inferior a o igual a 650°C.

5. Proceso segun la reivindicacion 1, caracterizado porque durante la etapa b), dicha mezcla gaseosa se lava y se
seca, produciendo asi una mezcla gaseosa seca.

6. Proceso segun la reivindicacion 1, caracterizado porque durante la etapa c), el flujo de cloro es tal que como
maximo el 90% del etileno se convierte en 1,2-dicloroetano.

7. Proceso segun la reivindicacion 1, caracterizado porque durante la etapa c), el flujo de cloro es tal que al menos el
40% del etileno se convierte en 1,2-dicloroetano.

8. Proceso segun la reivindicacion 1, segun el cual:

la corriente de etano se somete a una oxideshidrogenacion catalitica a una temperatura inferior a o igual a 650°C
produciendo una mezcla gaseosa que contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla gaseosa opcionalmente se lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca;

c) tras una etapa de purificacion adicional opcional, se la mezcla gaseosa seca transporta entonces hasta un reactor
de cloracién al que se suministra un flujo de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en 1,2-
dicloroetano;

d) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion se aisla de la corriente de productos derivada del reactor de
cloracion;

e) la corriente de productos derivada del reactor de cloracion, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, se
transporta hasta un reactor de oxicloracion en el que la mayoria del resto de etileno se convierte en 1,2-dicloroetano;

f) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de oxicloracion se aisla de la corriente de productos derivada del reactor
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de oxicloracién y se anade opcionalmente al 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion;

g) la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, se
recicla a la etapa a).

9. Proceso para fabricar cloruro de vinilo, segun el cual:

a) una corriente de etano se somete a una oxideshidrogenacion catalitica produciendo una mezcla gaseosa que
contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla gaseosa opcionalmente se lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca;

c) tras una etapa de purificacion adicional opcional, la mezcla gaseosa seca se transporta entonces hasta un reactor
de cloracién al que se suministra un flujo de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en 1,2-
dicloroetano;

d) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién se aisla opcionalmente de la corriente de productos
derivada del reactor de cloracion;

e) la corriente de productos derivada del reactor de cloracién, de la que se ha extraido opcionalmente el 1,2-
dicloroetano, se transporta hasta un reactor de oxicloracion en el que la mayoria del resto de etileno se convierte en
1,2-dicloroetano, tras haberse sometido opcionalmente este Ultimo a una etapa de absorcién/desorcion €’), durante
la cual se extrae opcionalmente el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién si no se ha extraido
previamente;

f) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de oxicloracion se aisla de la corriente de productos derivada del reactor
de oxicloracién y se anade opcionalmente al 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion;

g) la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracion, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, que
contiene opcionalmente una corriente adicional de etano introducida previamente en una de las etapas b) a f), se
recicla opcionalmente a la etapa a) tras haberse purgado opcionalmente de gases y/o tras un tratamiento adicional
opcional con el fin de eliminar los productos clorados contenidos en la misma;

h) el 1,2-dicloroetano obtenido se somete a una pirélisis produciendo asi cloruro de vinilo.
10. Proceso para la fabricacion de poli(cloruro de vinilo), segun el cual:

a) una corriente de etano se somete a una oxideshidrogenacion catalitica produciendo una mezcla gaseosa que
contiene etileno, etano sin convertir, agua y constituyentes secundarios;

b) dicha mezcla gaseosa opcionalmente se lava y se seca produciendo asi una mezcla gaseosa seca;

c) tras una etapa de purificacion adicional opcional, la mezcla gaseosa seca se transporta entonces hasta un reactor
de cloracién al que se suministra un flujo de cloro de modo que al menos el 10% del etileno se convierte en 1,2-
dicloroetano;

d) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién se aisla opcionalmente de la corriente de productos
derivada del reactor de cloracion;

e) la corriente de productos derivada del reactor de cloracién, de la que se ha extraido opcionalmente el 1,2-
dicloroetano, se transporta hasta un reactor de oxicloracion en el que la mayoria del resto de etileno se convierte en
1,2-dicloroetano, tras haberse sometido opcionalmente este Ultimo a una etapa de absorcidén/desorcion e€’), durante
la cual se extrae opcionalmente el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracién si no se ha extraido
previamente;

f) el 1,2-dicloroetano formado en el reactor de oxicloracién se aisla de la corriente de productos derivada del reactor
de oxicloracién y se anade opcionalmente al 1,2-dicloroetano formado en el reactor de cloracion;

g) la corriente de productos derivada del reactor de oxicloracién, de la que se ha extraido el 1,2-dicloroetano, que
contiene opcionalmente una corriente adicional de etano introducida previamente en una de las etapas b) a f), se
recicla opcionalmente a la etapa a) tras haberse purgado opcionalmente de gases y/o tras un tratamiento adicional
opcional con el fin de eliminar los productos clorados contenidos en la misma;

h) el 1,2-dicloroetano obtenido se somete a una pirdlisis produciendo asi VC; e

i) el cloruro de vinilo se polimeriza para producir poli(cloruro de vinilo).
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11. Proceso segun las reivindicaciones 1 a 10, segun el cual se usan éxidos mixtos que contienen tanto Mo como V,
W como V o Mo, W como V como sistemas cataliticos para llevar a cabo la oxideshidrogenacién catalitica.

12. Proceso segun la reivindicacion 11, segln el cual entre los que contienen Mo, W y V, se puede hacer mencién
de Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ce-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ni-O, Mo-W-V-Te-
Ti-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-O, Mo-W-V-Te-P-O, Mo-W-V-Te-O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-Ni-Ce-O, Mo-W-V-Ta-Te-Ti-P-O, Mo-
W-V-Te-Ti-P-Ce-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-Ni-O, Mo-W-V-Te-Ti-P-O, Mo-W-V-Te-Ti-O, Mo-W-V-Te-P-O, Mo-W-V-Te-O,
Mo-W-V-Nb-O, Mo-W-V-Sb-O, Mo-W-V-Ti-Sb-Bi-O, Mo-W-V-Ti-Sb-O, Mo-W-V-Sb-Bi-O, Mo-W-V-Zr-O, Mo-W-V-Nb-
Ta-0, Mo-W-V-Nb-O y Mo-W-V-0.
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