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DESCRIPCION
Proceso de pretratamiento en unidad de metatesis con formacién de octeno.
Campo de la invencion

La invencion es un proceso para convertir una corriente olefinica C4 en propileno y octeno. Especificamente, la
invencion se refiere a un proceso integrado de dimerizacion y metatesis.

Antecedentes de la invencion

Se utilizan procesos de craqueo con vapor para producir etileno y propileno como productos petroquimicos basicos.
Los procesos de craqueo con vapor producen también hidrocarburos olefinicos C4 tales como buteno-1, buteno-2,
isobuteno, butinos y butadieno. La demanda de estos compuestos como materiales de alimentacion petroquimicos
es menor que las cantidades producidas, y por tanto se han sugerido diversos enfoques para convertir el exceso de
olefinas C4 en productos mas valiosos.

Un proceso para conversion de corrientes olefinicas C4 consiste en realizar metatesis con etileno para formar
propileno. Este es un proceso particularmente atractivo, dado que proporciona al operador de la unidad de craqueo
con vapor la flexibilidad para ajustar la ratio de etileno a propileno que se produce en el complejo. La alimentacion
preferida para una planta de metatesis es una corriente rica en buteno-2. Isobuteno, butinos y butadieno no son
alimentaciones deseables para el proceso de metatesis dado que estos compuestos causan desactivacion del
catalizador de metatesis y/o mayor formacion de coque en el proceso de metatesis. El buteno-1 no es una
alimentacion deseable para el proceso de metatesis dado que reaccionara con buteno-2 para producir pentenos y
consigo mismo para producir hexenos. Estos compuestos son subproductos de escaso valor. Por esta razon, se
aplica normalmente alguna forma de pretratamiento a la corriente olefinica C4 para producir una corriente rica en
buteno-2 que pueda utilizarse como alimentacién a la metatesis.

El proceso corriente de la técnica anterior para eliminacién de isobuteno de una alimentacion a la metatesis consiste
en hacer reaccionar el isobuteno para formar metil-terc.butil-éter (MTBE), etil-terc.butil-éter (ETBE) o alcohol terc-
butilico (TBA). Estos procesos pueden llevarse a cabo con una conversion mayor que 99,9% de isobuteno con
conversion insignificante de los butenos normales y, por tanto, permiten rendimientos elevados de propileno en el
proceso de metatesis. La supresion gradual de MTBE como aditivo de la gasolina ha reducido la ventaja econémica
de esta ruta de conversion y conducido a una necesidad de nuevos procesos que conviertan isobuteno en productos
mas valiosos.

Un proceso alternativo para la eliminacion de isobuteno en una alimentacién a la planta de metatesis consiste en
reducir el contenido de isobuteno por reaccién en un proceso de polimerizacién. Si la corriente C4 entera se somete
a condiciones de polimerizacion, tiene lugar también una conversion sustancial de los butenos normales, lo cual
reduce el rendimiento global de propileno. Ademas, la separaciéon de isobuteno de los butenos normales es dificil
dado que el isobuteno tiene un punto de ebullicion muy préximo al buteno-1.

Como se describe mas adelante, se han propuesto varios métodos para preparar una alimentacién a la metatesis a
partir de una corriente olefinica C4. Persiste, sin embargo, la necesidad de mejorar el valor de los productos
obtenidos por tales procesos y de reducir los costes de capital y operativos de tales procesos.

Técnica afin

Se ha reconocido en la técnica que una corriente olefinica Cs debe someterse a pretratamiento antes de la
metatesis. US 6.075.173, otorgado a J. Chodorge et al. propone la eliminacion de dienos y butinos utilizando un
proceso de hidrogenacion selectiva en el cual ocurre también isomerizacion de buteno-1 a buteno-2. El producto del
proceso de hidrogenacion selectiva se destila para dar una corriente de cabezas rica en isobuteno y buteno-1 y una
corriente de colas rica en buteno-2 y butano. Se propone que la corriente de cabezas puede someterse a
polimerizacién del isobuteno y la corriente de colas puede utilizarse como alimentacién a la metatesis.

US 6.207.115 otorgado a J. Chodorge et al. da a conocer un proceso en el cual la separacién de isobuteno del
buteno-2 antes de la polimerizacion es opcional, y la corriente olefinica C4 entera puede someterse a condiciones de
polimerizacién para reducir el contenido de isobuteno por reaccién. La patente propone también que la corriente
olefinica C4 puede aumentarse con los productos de la metatesis de una corriente olefinica Cs.

US 6.538.168 otorgado a P. Schwab et al. da a conocer un proceso en el cual dienos y butinos se separan por
extraccion o hidrogenacion selectiva, seguido por eliminacion del isobuteno por polimerizacion, oligomerizacion o
reaccion con un alcohol para producir un éter. Buteno-1 y buteno-2 no se separan antes de la metatesis, y el
producto resultante contiene una elevada fraccion de olefinas Cs y Cg asi como propileno.

US 6.646.172 otorgado a P. Schwab et al. describe un proceso en el cual isobuteno y buteno-1 no se separan de
buteno-2 antes de la metatesis. Los productos olefinicos Cs resultantes se someten a un paso ulterior de metatesis
con etileno para dar propileno adicional y regenerar los butenos.
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US 6.686.510 otorgado a D. Commereuc et al. da a conocer un proceso para pretratar una alimentacion a la
metatesis y formar un producto isobuteno de alta pureza. La corriente olefinica C4 se hidrogena selectivamente para
eliminar dienos y butinos y se destila luego en una columna de destilacion reactiva que incorpora un catalizador para
hidroisomerizacion de buteno-1 a buteno-2.

US 6.872.862 otorgado a R. Bridges et al. da a conocer el tratamiento de la corriente C4 por hidrogenacion selectiva,
seguida por destilacion para separar la corriente de butenos en un producto de cabezas rico en isobuteno y un
producto de colas rico en buteno-2 que se envia a un reactor de metatesis. La patente da a conocer el envio de la
corriente de cabezas rica en isobuteno a un proceso de isomerizacidon esquelética, en el cual el isobuteno se
convierte en butenos normales que pueden reciclarse a la alimentaciéon al proceso, aumentado con ello el
rendimiento global de propileno.

Es conocido también por los expertos en la técnica que puede utilizarse la dimerizacion de isobuteno para formar
una corriente olefinica rica en octeno que puede mezclarse en gasolina de motor. US 4.244.806 otorgado a J. Le
Page et al. da a conocer un proceso para formacion de una corriente a partir de los productos de polimerizacion de
isobuteno que es adecuada para mezcla en gasolina de motor. La patente indica que un reactor de polimerizacion
que se hace operar en condiciones selectivas para dimerizacion y trimerizacién conducira a un producto del reactor
que contiene una cantidad importante de butenos sin reaccionar. La patente propone que esta alimentacién puede
resolverse sometiendo el producto del reactor de polimerizaciéon a destilacion para recuperar como producto de
cabezas una corriente que contiene butenos y butanos sin reaccionar que pueden enviarse a un proceso de
alquilacion.

US 4.393.259 otorgado a D. Ward et al. describe un proceso para produccion de gasolina a partir de propano o
butano, en el cual una corriente de alcanos se deshidrogena para formar una corriente rica en alquenos que se
somete luego a condensacion catalitica en presencia de un catalizador de acido fosférico solido (SPA) a una presion
comprendida en el intervalo de 103 a 8274 kPa(g) (15 a 1200 psig) y una temperatura comprendida en el intervalo
de 120° a 260°C, para formar dimeros y trimeros. Los compuestos C3 y C. sin convertir se separan de los dimeros y
trimeros por destilacion y se reciclan a la zona de deshidrogenacion.

US 4.469.911 otorgado a H. Manning da a conocer un proceso para oligomerizacién de isobuteno en presencia de
una resina cambiadora de catién en lecho fijo a una temperatura comprendida en el intervalo de 30° a 60°C y una
velocidad espacial horaria del liquido en el intervalo de 2,5 a 12 h'.

US 5.895.830 otorgado a L. Stine et al. describe una mejora en la selectividad de los dimeros de un proceso de
oligomerizacion de butenos que utiliza catalizador de SPA, causada por dilucion de la alimentacion de butenos con
una corriente pesada saturada que comprende parafinas que tienen un nimero de carbonos de al menos 8.

US 5.877.372 otorgado a T. Evans et al. da a conocer la dimerizacion de isobuteno en presencia de isooctano
como diluyente y alcohol ter-butilico, sobre una resina cambiadora de iones de tipo acido sulfénico tal como
Amberlyst A-15, Dowex 50 o analoga, a temperaturas comprendidas en el intervalo de 10° a 200°C y presiones en el
intervalo de 345 a 3447 kPa(g) (50 a 500 psig). Se sugiere que el alcohol terc-butilico mejora la selectividad de la
formacién de dimero y reduce la formacion de trimero y oligdmeros superiores. La cantidad de modificador de la
selectividad que se sugiere es al menos 1% en peso y preferiblemente 5 a 15% en peso.

US 6.689.927 otorgado a R. Frame et al. describe un proceso de polimerizacion de butenos a baja temperatura que
tiene selectividad mejorada para dimerizacion y selectividad mejorada para el isbmero 2,4,4-trimetilpenteno
preferido, causada por realizacion de la oligomerizacion en presencia de un catalizador de SPA a una temperatura
inferior a 112°C en presencia de un diluyente hidrocarbonado saturado que tiene un numero de carbonos de al
menos 6.

US 2005/0124839 describe un proceso para produccion de propileno a partir de una alimentacién C4 que contiene 2-
buteno.

Sumario de la invencion
En el primer aspecto de la presente invencién se proporciona un proceso como se define en la reivindicacion 1.
En el segundo aspecto de la presente invencion se proporciona un aparato como se define en la reivindicacion 6.

Se ha descubierto que una mejora significativa en la eficiencia global del complejo de pretratamiento de la
alimentacion a la metatesis puede obtenerse si la corriente olefinica C4 se separa para dar una corriente rica en
isobuteno que se envia a un proceso de dimerizacion para obtener un producto octeno que puede utilizarse como un
combustible alquilato olefinico para gasolina de motor.

Se ha descubierto ademas que los costes de capital y operacion de un proceso de este tipo pueden reducirse
sustancialmente por combinacion de la operacién de destilacion del proceso de dimerizacién con la operacion de
destilacion del proceso de pretratamiento a la metatesis en una sola columna de destilacion.
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Breve descripcion del dibujo

La FIGURA es un diagrama de flujo de proceso simplificado que representa un proceso para tratamiento de una
corriente olefinica C4 a fin de producir propileno y octeno.

Descripcion detallada de la invencion

El proceso de la invencion se ilustra en el dibujo, que tiene por objeto Unicamente describir una realizacion de la
invencion y no tiene la intencidon de limitar su aplicacion o su alcance. Haciendo referencia ahora al dibujo, una
corriente C4 rica en compuestos olefinicos se hace pasar por una tuberia de proceso 1 a un proceso de
hidrogenacion selectiva 2. Una segunda corriente de alimentacion rica en hidrégeno se introduce en el proceso de
hidrogenacion selectiva 2 por la tuberia de proceso 3. La alimentacién al presente proceso puede ser cualquier
corriente que sea rica en compuestos olefinicos C4, por ejemplo una corriente C4 procedente de un proceso de
craqueo con vapor, de un proceso de craqueo catalitico, de un proceso de metatesis, de un proceso de
deshidrogenacioén de butano, de un proceso de dimerizacion de etileno o de otro proceso de refineria que produzca
olefinas C4. La alimentacion puree comprender buteno-1, buteno-2, isobuteno, butadieno, butinos, isobutano, butano
normal y pequefias cantidades de otros hidrocarburos tales como compuestos C,, compuestos Csz, compuestos Cs y
compuestos Cs. Es bien sabido por los expertos en la técnica que butinos y dienos sufren facilmente reacciones de
polimerizacién que conducen a la formacion de coque y reducen la eficacia de los catalizadores utilizados en los
procesos que se realizan aguas abajo. El proceso de hidrogenacion selectiva se conduce por tanto de una manera
tal que hidrogene parcialmente butinos y butadieno para formar principalmente buteno-1 y buteno-2, sin convertir
sustancialmente los butenos en butanos. Condiciones adecuadas para la operacion de un proceso de hidrogenacion
selectiva son bien conocidas por los expertos en la técnica y se describen, por ejemplo, en US 6.166.279 y US
6.075.173. Tales condiciones incluyen hacer pasar la mezcla C4 en fase liquida en presencia de hidrégeno a una
ratio molar de 0,5 a 5 moles de hidrégeno por mol de diolefina sobre un catalizador que comprende al menos un
metal seleccionado del grupo formado por niquel, paladio y platino, depositado sobre un soporte tal como éxido de
aluminio, a una temperatura de 20° a 200°C, una presion de 689 a 3447 kPa(g) (100 a 500 psig), y una velocidad
espacial de 0,5a 10 h”. Pueden utilizarse dos o mas zonas de reaccion, y cada zona de reaccion puede emplear un
reciclo de efluente del reactor a la entrada del reactor con una ratio de reciclo a corriente de alimentacion olefinica
fresca que oscila de 0 a 20. El contenido de butadieno residual de un proceso de este tipo puede estar comprendido
en el intervalo de 1 a 100 ppm en peso, dependiendo de la severidad de la operacion. El proceso de hidrogenacion
selectiva causa también isomerizacion de buteno-1 a buteno-2, como se describe en US 6.166.279. En el proceso
de la invencion, dicha isomerizacion es deseable, dado que aumenta el rendimiento global de propileno a partir del
proceso de metatesis. El proceso de hidrogenacion selectiva se lleva a cabo preferiblemente en condiciones tales
que la ratio de buteno-2 a buteno-1 del producto es mayor que 10, y mas preferiblemente mayor que 12. El proceso
de hidrogenacién selectiva puede estar constituido por una primera zona de reacciéon fundamentalmente para
hidrogenacion de butadieno antes de una segunda zona de reaccion fundamentalmente para isomerizaciéon de los
butenos.

Una corriente de efluente parcialmente hidrogenada se retira del proceso de hidrogenacion selectiva 2 por la tuberia
de proceso 4 y se alimenta a una columna de destilacion 5. En la columna de destilacion 5, buteno-1 y los
compuestos que hierven a temperaturas inferiores que buteno-1 se retiran como una fracciéon de cabezas por la
tuberia de proceso 6. La fraccién de cabezas se envia a un condensador parcial 7, donde los compuestos C4 se
condensan para formar una corriente liquida rica en isobuteno que se retira por la tuberia de proceso 8, mientras
que el hidrégeno y los compuestos hidrocarbonados ligeros no condensados se retiran como un producto vapor a
través de la tuberia de proceso 9. Una porcién de la corriente liquida rica en isobuteno se envia por la tuberia de
proceso 10 a la columna de destilacion 5 para servir como reflujo para la columna de destilacion.

Una segunda porcion de la corriente liquida rica en isobuteno se envia por la tuberia de proceso 11 y se mezcla
subsiguientemente con un diluyente que entra por la tuberia de proceso 12, y/o un modificador de la selectividad que
entra por la tuberia de proceso 13, para formar una alimentacion al reactor de dimerizacién que se alimenta luego a
un reactor de dimerizacion 14. Conforme a el proceso de la invencion, el reactor de dimerizacién deberia hacerse
funcionar en condiciones que favorezcan la formacion de octeno, en tanto que restringiera sustancialmente la
formacion de dodeceno y oligdmeros superiores de isobuteno. El octeno se define como una olefina construida por
ocho atomos de carbono, no todos ellos necesariamente en cadena lineal, definiéndose el octano como la forma
saturada de octeno. Las condiciones para la operacion de un proceso de dimerizacién incluyen hacer pasar el
liquido rico en isobuteno sobre un catalizador tal como SPA o una resina cambiadora de iones acido sulfénico tal
como Amberlyst A-15, A-35, A-16, A-36, Dowex 50 o analoga. Pueden utilizarse varios medios para restringir la
formacion de dodeceno y oligémeros superiores de buteno. Estos incluyen la adicién de un diluyente a la columna
de alimentacién al reactor de dimerizacion, el reciclo de una porcion del efluente del reactor de dimerizacién a la
corriente de alimentacion al reactor de dimerizacion y la adicién de un modificador de la selectividad a la corriente de
alimentacion al reactor de dimerizacion. Diluyentes adecuados incluyen compuestos hidrocarbonados parafinicos
seleccionados del grupo que comprende propano, isobutano, butano normal, isopentano, pentano normal, octano e
isooctano. Las parafinas superiores pueden ser un diluyente preferido si se utiliza SPA como el catalizador de
oligomerizacion. En una realizacion preferida de la presente invencion, el diluyente es una corriente de purga de
butano normal recuperada de un proceso de metatesis. Se prefiere el uso de modificadores de la selectividad
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cuando el catalizador de oligomerizacién es un catalizador resinico. Modificadores de la selectividad adecuados
incluyen compuestos oxigenados seleccionados del grupo que comprende agua, alcohol terc-butilico y alcohol
butilico secundario. Pueden estar presentes también otros compuestos oxigenados. Tipicamente, el modificador de
la selectividad deberia ser 0,1 a 3,0% en peso y preferiblemente 0,5 a 2,5% en peso de la alimentacion fresca
cuando se opera con un catalizador resinico.

Como es conocido por los expertos en la técnica, las condiciones de operacion preferidas cuando se utiliza un
catalizador de SPA difieren de las empleadas cuando se utiliza un catalizador de resina cambiadora de iones. Por
ejemplo, cuando se utiliza un catalizador de SPA, no se requiere la presencia de un compuesto oxigenado
modificador de la selectividad y se prefiere un reciclo de producto octano saturado. Proporciones relativas preferidas
de isobuteno en la alimentacion al reactor para operacion del proceso de dimerizacién son al menos 5% en peso y
preferiblemente al menos 20% en peso. El isobuteno comprendera preferiblemente al menos 33% en peso de los
butenos totales alimentados al reactor. La ratio preferida de diluyente parafinico a olefinas en la alimentacion al
reactor sera 1,5 a 3,5 para operacion con catalizador de SPA. La ratio preferida de diluyente parafinico a olefinas en
la alimentacién al reactor sera 0,5 a 3,0 para operacion del proceso de dimerizaciéon con un catalizador de resina
cambiadora de iones. Preferiblemente, la tasa de flujo de diluyente se ajusta para mantener la concentracion de
isobuteno en la alimentacion al reactor en no mas de 55% en peso para operacion con catalizador de SPA o
catalizador de resina. Las temperaturas preferidas para operacion con un catalizador de SPA estan comprendidas
en el intervalo de 40° a 260°C, y mas tipicamente en el intervalo de 75° a 230°C, prefiriéndose temperaturas para
operacion con un catalizador de resina cambiadora de iones en el intervalo de 0° a 200°C, y mas tipicamente en el
intervalo de 40° a 150°C. Las presiones preferidas para operacién con un catalizador de SPA estan comprendidas
en el intervalo de 689 a 8274 kPa(g) (100 a 1200 psig), y mas tipicamente en el intervalo de 1379 a 6895 kPa(g)
(200 a 1000 psig), mientras que las presiones preferidas para operacion con un catalizador de resina idnica estan
comprendidas en el intervalo de 345 a 3447 kPa(g) (50 a 500 psig), y mas tipicamente en el intervalo de 1379 a
2413 kPagg) (200 a 350 psig). Un intervalo de velocidad espacial preferido para operacion con catalizador de SPA es
0,5a 5 h™, y para operacion con un catalizador de resina cambiadora de iones es 0,3 a 20 h' dependiendo de las
propiedades de la alimentacion al reactor de dimerizacion, tales como contenido de olefinas y tipo.

Un producto del reactor de dimerizacion se retira del reactor de dimerizacion 14 por la tuberia de proceso 15. Una
porcion del producto del reactor de dimerizacion puede reciclarse a la alimentacioén al reactor de dimerizacion por la
tuberia de proceso 16. Una segunda porcion del producto del reactor de dimerizacion se hace pasar por la tuberia
de proceso 17 a un depdsito flash 18, en el cual se forman una corriente de vapores rica en C4 y una corriente
liquida rica en octeno. La corriente de vapores rica en C4 abandona el depdésito flash 18 por la tuberia de proceso 19
para procesamiento ulterior. Una porcion de la corriente de vapores de la tuberia 19 puede reciclarse por la tuberia
60 al reactor de dimerizacion 14 después de condensacion y compresion, mientas que la corriente restante se
procesa pasando por la tuberia 61. La corriente liquida rica en octeno se envia por la tuberia de proceso 20 a la
columna de destilacién 5. El retorno del liquido rico en octeno a la columna de destilacién 5 permite la recuperacion
de compuestos buteno no convertidos que pueden estar presentes en esta corriente, mientras que hace innecesario
al mismo tiempo el uso de una columna de destilacion adicional dentro de la seccién de dimerizacién del proceso. El
liquido rico en octeno se alimenta preferiblemente a la columna de destilacién 5 en una posicién en la columna de
destilacion que es inferior a la posicion en la que se alimenta la corriente de efluente parcialmente hidrogenado a la
columna de destilacion.

En una realizacién de la invencién, no ilustrada en el dibujo, la corriente de vapores rica en C4 que sale del depdsito
flash 18 en la tuberia de proceso 19 6 61, si se utiliza el reciclo de vapor, se mezcla con una segunda corriente
diluyente y una segunda corriente de modificador de la selectividad y se envia a un segundo reactor de dimerizacién
para formar octeno adicional. Una porcion del producto del segundo reactor de dimerizacion puede reciclarse a la
alimentacién al segundo reactor de dimerizacion. Una segunda porcion del producto del segundo reactor de
dimerizacién se envia a un segundo depdsito flash, en el cual se forman una segunda corriente de vapores rica en
C4 y una segunda corriente liquida rica en octeno. La segunda corriente de vapores rica en C4 puede enviarse a un
reactor de dimerizacion adicional, o bien puede enviarse para recuperacion de los butanos. El segundo liquido rico
en octeno se combina con el primer liquido rico en octeno en la tuberia de proceso 20 y se devuelve a la columna de
destilacion 5.

Un producto de colas se retira de la columna de destilacion 5 por la tuberia de proceso 21, que comprende
sustancialmente la totalidad del octeno que se alimenta a la columna de destilacién 5 por la tuberia de proceso 20.
La recuperacion de octeno en el producto de colas es al menos 98%, preferiblemente al menos 99% y mas
preferiblemente al menos 99,9%. El producto octeno puede utilizarse como componente olefinico de mezcla para
gasolina de motor. El producto de colas en la tuberia 21 puede procesarse mediante un proceso de recuperacion de
alcohol, no representado, que comprende un lavado con agua para separar el alcohol y el agua del producto
hidrocarbonado y una columna de destilacion para separar el agua del alcohol. Otros procesos de extraccion o
adsorcion pueden utilizarse para separar alcohol y agua de los hidrocarburos. El alcohol puede reciclarse luego para
reincorporarse al modificador de selectividad en la tuberia 13. En una realizacién del proceso, el producto de colas
en la tuberia 21 con o sin alcohol puede enviarse a una unidad de proceso de hidrogenacion 22, en la cual los
compuestos hidrocarbonados oxigenados y las olefinas residuales se convierten por hidrogenacion para formar un
producto hidrogenado rico en octano que es adecuado para mezcla en gasolina de motor y sale del proceso por la
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tuberia de proceso 23. Condiciones adecuadas para la operacion de un proceso de este tipo se describen en US
6.548.721, e incluyen poner en contacto el producto de colas en presencia de hidrégeno con un catalizador de
saturacion que comprende un metal de la fila superior del Grupo VIl de la Tabla Peridédica de los Elementos y un
metal del Grupo VI-B de la Tabla Periédica de los Elementos, a una temperatura de al menos 200°C, una presién en
el intervalo de 1724 a 4482 kPa(g) (250 a 650 psig) y una velocidad espacial horaria del liquido (LHSV) en el
intervalo de 1,5 a 15 h'. Preferiblemente, el catalizador de saturacion incluye al menos 5 a 15% en peso de
molibdeno y al menos 5,5% en peso de azufre.

Un producto de corte medio se retira de la columna de destilaciéon 5 por la tuberia de proceso 24 y se envia a un
lecho de guarda 25 del reactor de metatesis en el cual se eliminan contaminantes tales como azufre, compuestos
hidrocarbonados oxigenados y nitrégeno por adsorcion para formar una alimentacion al proceso de metatesis Cy4
exenta de contaminantes que sale por la tuberia 26. Una corriente Cs+ suplementaria puede introducirse en la
tuberia 26 que sale del lecho de guarda 25. Una corriente de alimentacion rica en etileno puede introducirse también
en la tuberia 26 por la tuberia de proceso 28. La tuberia de proceso 28 introduce preferiblemente alimentacion rica
en etileno en la tuberia de proceso 26 para premezclar las sustancias reaccionantes previamente a la entrada en el
reactor 27, si bien se contempla la entrada independiente de la tuberia 26 en el reactor 27. La alimentacién al
proceso de metatesis se envia por la tuberia de proceso 26 a un reactor de metatesis 27, preferiblemente después
de ser calentada. En el reactor de metatesis 27, etileno y 2-buteno producen propileno. Un producto del reactor de
metatesis que contiene etileno, propileno y butenos se retira del reactor de metatesis 27 por la tuberia de proceso
29.

El producto de corte medio se retira de la columna de destilacién 5 en un punto intermedio entre los puntos en los
que se toman las fracciones de cabezas y colas. Preferiblemente, el producto de corte medio se retira de la columna
de destilacion 5 en un punto intermedio entre los puntos en los que se alimentan la corriente de efluente
parcialmente hidrogenada y el liquido rico en octeno. El punto en el que se retira el producto de corte medio se
selecciona a fin de producir una corriente de corte medio que es rica en buteno-2, en tanto que se mantiene una
concentracion de isobuteno en el corte medio que es preferiblemente menor que 1% en peso, manteniéndose
también una recuperacion de octeno en el producto de colas que es preferiblemente mayor que 98%. En una
realizacion de la invencion, la columna de destilacion 5 puede contener una pared divisoria o una pared de particion,
que se extiende hacia arriba desde un punto situado por debajo de la localizaciéon en la que se alimenta el liquido
rico en octeno a un punto superior a la localizacion en la que se retira el corte medio, a fin de evitar que el isobuteno
que entra con el liquido rico en octeno se acumule en el corte medio.

Las condiciones para la operacion del reactor de metatesis 27 varian ampliamente, pero tipicamente incluyen poner
en contacto una mezcla de etileno y buteno con un catalizador de metatesis que comprende al menos uno de
haluros, 6xidos y/o carbonilos de al menos uno de molibdeno, wolframio, renio y/o magnesio sobre un soporte tal
como silice, alimina o silice-alimina a una temperatura de 38° a 427°C (100° a 800°F), una presion de 1379 a 4137
kPa(g) (200 a 600 psig) y una velocidad espacial horaria en peso de 1,0 a 100 h™'. Tipicamente, el catalizador de
metatesis comprende 6xido de magnesio y 6xido de wolframio sobre silice o heptdxido de renio depositado sobre
gamma alumina con un contenido de renio (expresado como renio metalico) en el intervalo de 1 a 15% en peso.

En una realizacion, el producto de la metatesis puede alimentarse a una columna desetanizadora 40 de la cual
puede retirarse un producto de cabezas que comprende etileno y gases mas ligeros, enfriarse y separarse en el
separador 42. Una corriente de vapores ligeros puede purgarse del separador 42 en la tuberia 41. Si la corriente de
vapores ligeros es rica en hidrogeno, la misma puede reciclarse a la tuberia 3 con una purga apropiada. Parte de la
corriente liquida se refluye a la columna 40 y el resto, rico en etileno, se recicla en la tuberia 44 para suplementar
alimentacion de etileno en la tuberia 28. Una corriente de colas se retira y se alimenta a una columna
despropanizadora 50 en la tuberia 46 después que una porcion se trata en un rehervidor y se devuelve a la columna
desetanizadora 40 en la tuberia 47. Una corriente de cabezas que comprende propileno puede retirarse y enfriarse
para proporcionar producto propileno en la tuberia 51, mientras que una porcion de las cabezas se refluye a la
columna despropanizadora 50. Un producto de colas del material Cs+ rico en 2-buteno puede retirarse de la
despropanizadora en la tuberia 54 y reciclarse a la tuberia de proceso 26 que alimenta 2-buteno al proceso de
metatesis aguas abajo del lecho de guarda 25. Una porcién de la corriente de colas en la tuberia 56 puede dividirse
en dos corrientes que incluyen una corriente del rehervidor que se hierve nuevamente y se envia a la columna
despropanizadora 50. La otra corriente procedente de la division en la tuberia 58 puede servir como purga del
proceso de metatesis y puede utilizarse para suplementar corriente diluyente en la tuberia 12 con una purga
apropiada en caso necesario.
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para convertir una corriente olefinica C4 que comprende isobuteno, buteno-1 y butadieno en
propileno y octenos, que comprende:

a) someter la corriente olefinica C4 a un paso de hidrogenacion selectiva, en presencia de un catalizador,
para separar butadieno por hidrogenacion parcial a buteno y convertir buteno-1 buteno-2, para obtener
con ello una corriente de efluente parcialmente hidrogenada;

b) separar la corriente de efluente parcialmente hidrogenada, por destilacion, en una fraccion de cabezas
que contiene buteno-1 y compuestos hidrocarbonados que hierven a temperaturas mas bajas que
buteno-1, y una fraccion de colas que contiene compuestos que hierven a temperaturas mas altas que
buteno-1;

c) alimentar al menos una porcion de la fraccion de cabezas del paso (b) como alimentacion al reactor de
polimerizacién a un reactor de dimerizacion, y someter la alimentacion al reactor de dimerizacion, en
presencia de un catalizador de dimerizacién, a un paso de dimerizacién para formar un producto del
reactor de dimerizacion;

d) separar al menos una porcién del producto del reactor de dimerizacion para formar un liquido rico en
octeno y una corriente de vapores rica en Cy;

e) alimentar el liquido rico en octeno del paso (d) a la destilaciéon del paso (b), y retirar un producto de
colas de la destilacion del paso (b), que contiene sustancialmente la totalidad del octeno procedente
del liquido rico en octeno;

f) retirar un producto de corte medio que comprende buteno-2 procedente de la destilacion del paso (b)
desde un punto intermedio de donde se toman las fracciones de cabezas y colas; y

g) someter el producto de corte medio a metatesis con etileno, en presencia de un catalizador de
metatesis, a fin de obtener un producto del reactor de metatesis que incluye propileno.

2. El proceso conforme a la reivindicacion 1, en donde la conversion de buteno-1 en el paso de hidrogenacion
selectiva da como resultado una ratio de concentracién de buteno-2 dividida por la concentracién de buteno-1 en la
corriente de efluente parcialmente hidrogenada, mayor que 10.0.

3. El proceso conforme a la reivindicacion 1, en donde el paso (a) comprende un primer paso de
hidrogenacion selectiva y comprende ademas someter la corriente de efluente parcialmente hidrogenada a un
segundo paso de hidrogenacion selectiva para conversion sustancial del butadieno residual, hidrogenacion parcial
de los butinos e isomerizacion de buteno-1 a buteno-2.

4. El proceso conforme a la reivindicacion 1, en donde una porcién del producto del reactor de dimerizacion
se recicla a la alimentacion al reactor de dimerizacion.

5. El proceso conforme a la reivindicacién 1, en donde una porcién de la corriente de vapores rica en C4 del
paso (d) se condensa y se alimenta a un segundo reactor de dimerizacion para formar una alimentacion al segundo
reactor de dimerizacién, y la alimentacion al segundo reactor de dimerizacion se somete en presencia de un
segundo catalizador de dimerizacion a un segundo paso de dimerizacion para formar un producto del segundo
reactor de dimerizacion.

6. Un aparato para convertir una corriente olefinica C4 que comprende isobuteno, buteno-1, y butadieno en
propileno y octenos, que comprende:

a) una zona de hidrogenacion selectiva, que tiene un lecho de catalizador para eliminacion de butadieno
por hidrogenacion parcial a buteno y para conversion de buteno-1 en buteno-2;

b) en conexién aguas abajo con la zona de hidrogenacion selectiva, una primera zona de separacion,
para separar un efluente de la zona de hidrogenacion selectiva en una fraccién de vapores que
contiene buteno-1 y compuestos que hierven a temperaturas inferiores a la de buteno-1, y una fraccion
liquida que contiene compuestos que hierven a temperaturas superiores a la de buteno-1;

c) en conexion aguas abajo con la fraccion de vapores que sale de la primera zona de separacion, una
primera zona de dimerizacion que contiene un catalizador;

d) en conexion aguas abajo con la primera zona de dimerizacion, una segunda zona de separacién para
separar un efluente de la primera zona de dimerizacion en un liquido rico en octeno y una corriente de
vapores rica en Cy;
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e) una conexion para alimentar los liquidos ricos en octeno procedentes de la segunda zona de
separacion a la primera zona de separacion;

f) un medio para retirar un producto de colas de la primera zona de separacién, conteniendo el producto
de colas sustancialmente la totalidad del octeno de los liquidos ricos en octeno; y

g) un medio para separar un tercer producto de la primera zona de separacion, y suministrar el tercer
producto a una zona de metatesis para metatesis del tercer producto con etileno en presencia de un
catalizador.

7. El aparato conforme a la reivindicacién 6, en donde el tercer producto se retira de la primera zona de
separacion en un punto intermedio entre las posiciones en las que el efluente de la primera zona de hidrogenacion
selectiva se alimenta a la primera zona de separacion y en la que los liquidos ricos en octeno se alimentan a la
primera zona de separacion.

8. El aparato conforme a la reivindicacion 6, que comprende ademas en conexion aguas abajo con la zona de
hidrogenacion selectiva, una segunda zona de hidrogenacion selectiva para conversion sustancial de butadieno y
butinos residuales e isomerizacion de buteno-1 a buteno-2.

9. El aparato conforme a la reivindicacion 6, que comprende ademas una segunda zona de dimerizacion, en
conexion aguas abajo con la corriente de vapores rica en C,4 que sale de la segunda zona de separacion.

10. El aparato conforme a la reivindicacién 6, que comprende ademas una tercera zona de dimerizacion para
separar propileno de un efluente de la zona de metatesis.
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