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DESCRIPCION

Procedimiento de hidrogenacion selectiva de cargas olefinicas con un solo reactor principal y un reactor de proteccion
de tamafio reducido

El objeto de la presente invencion es un procedimiento de hidrogenacion selectiva de una carga de hidrocarburos que
contiene moléculas poliinsaturadas que comprenden al menos 3 atomos de carbono y se seleccionan del grupo que
consiste en una seccién de craqueo con vapor C3, una seccion de craqueo con vapor C4, una seccion de craqueo
con vapor C5 y un combustible pirolitico y su mezcla, utilizando un solo reactor de hidrogenacién principal de lecho
fijo que contiene al menos dos lechos cataliticos y un reactor de hidrogenacion de proteccion de lecho fijo de tamafio
reducido, estando dispuestos dichos reactores de hidrogenacion en serie para ser utilizados de manera ciclica de
acuerdo con una secuencia de etapas que permita cortocircuitar el o los lechos cataliticos al menos parcialmente
desactivados del reactor principal por medio del reactor de proteccién asegurando de este modo el funcionamiento del
procedimiento de forma continua.

Los compuestos organicos monoinsaturados, tales como, por ejemplo, el etileno y el propileno, son la fuente de la
fabricacidn de polimeros, de materias plasticas y otros productos quimicos de valor agregado. Estos compuestos se
obtienen a partir de gas natural, nafta o gaséleo que han sido tratados mediante procedimientos de craqueo con vapor
o de craqueo catalitico. Estos procedimientos funcionan a alta temperatura y producen una amplia variedad de
moléculas monoinsaturadas deseadas, tales como el etileno, el propileno, los butenos lineales, el isobuteno, los
pentenos, asi como moléculas insaturadas que contienen hasta aproximadamente 15 d&tomos de carbono.

De manera paralela, también se forman compuestos poliinsaturados tales como el acetileno, el propadieno y el
metilacetileno (o propino), el 1-2 butadieno y el 1-3 butadieno, el vinilacetileno y el etilacetileno, y otros compuestos
poliinsaturados cuyo punto de ebullicidon corresponde a la fraccion de combustible C5+ (los combustibles que contienen
compuestos hidrocarbonados que tienen 5 o mas atomos de carbono), en particular compuestos estirénicos o
indénicos. Estos compuestos poliinsaturados son muy reactivos y conducen a reacciones parasitas en las unidades
de polimerizacion. Por eso es necesario eliminarlos antes de valorar estas secciones. En el caso de una carga de
combustible pirolitico, estos compuestos deben eliminarse antes del tratamiento de hidrodesulfuracién que se lleva a
cabo convencionalmente a partir de entonces.

La hidrogenacion selectiva es el principal tratamiento desarrollado para eliminar especificamente los compuestos
poliinsaturados no deseados de estas cargas de hidrocarburos.

La hidrogenacion selectiva de los hidrocarburos insaturados permite hidrogenar selectivamente los compuestos
poliinsaturados presentes en la carga de tratamiento, de tal manera que los compuestos diolefinicos o acetilénicos se
hidrogenen parcialmente en mono-olefinas y que los compuestos estirénicos e indénicos presentes en las secciones
de combustible, se hidrogenen parcialmente en compuestos aromaticos correspondientes evitando su saturacion total
para evitar la formacion de los alcanos o naftenos correspondientes.

Las unidades convencionales de hidrogenacion selectiva de hidrocarburos insaturados generalmente comprenden una
seccion de hidrogenacién principal que comprende un reactor catalitico de lecho fijo en el que las cargas de
hidrocarburos liquidos se ponen en contacto con hidrogeno gaseoso (reactor bifasico o monofasico cuando todo el
hidrégeno se puede disolver en la carga).

Paralelamente a estas reacciones de hidrogenaciones selectivas, las reacciones secundarias pueden conducir a la
formacion de oligdbmeros que pueden llevar a la deposicion de gomas en la superficie del catalizador, lo que resulta
en su desactivacion gradual. Ademas, las impurezas contenidas en la carga pueden causar una desactivacion del
catalizador. Como resultado, el catalizador debe ser regenerado para recuperar su efectividad. Por lo tanto, las
unidades de hidrogenacion selectiva convencionales generalmente comprenden un segundo reactor de lecho fijo hacia
el que se redirige la reaccién de hidrogenacion cuando el primer reactor debe reactivarse o regenerarse.

El documento FR 2 984 915 describe un procedimiento de hidrogenacion selectiva de una carga olefinica insaturada
que comprende 3 o 4 atomos de carbono, utilizando al menos dos reactores reactivos principales conmutables en un
lecho fijo que contiene cada uno al menos un lecho catalitico y en el que dicha carga olefinica pasa sucesivamente
por todos los reactores, y en el que, cuando uno de los reactores esta desactivado, el punto de introduccion de la
carga se desplaza en sentido descendente. Por lo tanto, este documento propone optimizar las instalaciones de
hidrogenacion selectiva de hidrocarburos insaturados mediante el uso de los reactores disponibles en serie en la
seccion de hidrogenacioén principal, sin tener que interrumpir por ello el procedimiento para la regeneraciéon de los
catalizadores.

Sin embargo, el procedimiento descrito en el documento FR 2 984 915 requiere de, al menos, dos reactores principales
de tamafio idéntico en los que solo uno de los reactores realiza la hidrogenacién mientras que el segundo (también
llamado «spare» en la terminologia anglosajona) se regenera. Este segundo reactor, aunque presente en la
instalacion, por lo tanto, no se utiliza para la hidrogenacién de la carga hasta que el catalizador del primer reactor no
esté desactivado.
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La presente invencién propone optimizar los procedimientos de hidrogenacion selectiva de hidrocarburos insaturados
proponiendo el uso de solo un reactor principal y un reactor de proteccién de tamafio mas pequerio, estando dispuestos
dichos reactores en serie para su uso de forma ciclica de acuerdo con una secuencia de etapas que permiten
cortocircuitar el o los lechos cataliticos al menos parcialmente desactivados del reactor principal por medio del reactor
de proteccién garantizando asi el funcionamiento continuo del procedimiento.

Por lo tanto, el objeto de la presente solicitud es un procedimiento de hidrogenacién selectiva de acuerdo con la
reivindicacion 1.

El procedimiento de hidrogenacién selectiva de acuerdo con la invencion, por lo tanto, no requiere un segundo reactor
principal,

lo que representa un ahorro en costes de inversion y en costes de operacion. De hecho, aunque el procedimiento de
la invencion requiere un reactor de proteccion, este es de tamafio reducido en comparacion con un segundo reactor
principal.

En comparacion con un procedimiento de hidrogenacion selectiva que opera en un solo reactor principal (sin un reactor
de proteccién de tamafio reducido), el procedimiento de acuerdo con la invencién permite aumentar la capacidad de
tratamiento de la carga, asi como un aumento del ciclo de tiempo, para un mismo volumen catalitico. Ademas, no se
requiere ninguna parada de uno de los reactores durante la regeneracion del catalizador. Por lo tanto, este
procedimiento es particularmente utii cuando se desea aumentar la capacidad de las unidades existentes
(«revamping» en la terminologia anglosajona) de manera econémica. El procedimiento de acuerdo con la invencion
permite aumentar la duracion de los tiempos de ciclo retrasando la formacion de oligémeros (o gomas), aplazando asi
la desactivacion del catalizador.

Ademas, el procedimiento de hidrogenacion selectiva de acuerdo con la invencion permite aportar flexibilidad durante
la operacién, tanto en términos de secciones que son mas dificiles de procesar que de cambios en la capacidad.

De acuerdo con una variante, el volumen total del catalizador contenido en el o los lechos cataliticos del reactor de
proteccion es como maximo del 60 % del volumen total del catalizador contenido en los lechos cataliticos del reactor
principal.

La carga de hidrocarburos se selecciona del grupo que consiste en una seccién de craqueo con vapor C3, una seccion
de craqueo con vapor C4, una seccion de craqueo con vapor C5 y un combustible pirolitico y su mezcla.

El tiempo de funcionamiento para cada una de las etapas a), b), ¢) y d), definido con respecto a un tiempo de
funcionamiento maximo tmax para cada etapa, que es el tiempo para alcanzar un valor maximo tolerable de una
temperatura o de una selectividad para una carga dada es respectivamente:

* para la etapa a): entre 10 y 70 % de tamax

* para la etapa b): entre 40 y 100 % de tamax
* para la etapa c): entre 90 y 100 % de tcmax
* para la etapa d): entre 70 y 100 % de tomax.

El valor maximo tolerable de una carga C3 es la selectividad correspondiente al logro de una igualdad de composicion
de propileno entre la entrada y la salida del reactor al final del ciclo, el valor maximo tolerable de una carga C4 es una
temperatura maxima de 160 °C, el valor maximo tolerable de una carga C5 es una temperatura maxima de 160 °C, el
valor maximo tolerable de una carga de combustible pirolitico es una temperatura maxima de 200 °C.

De acuerdo con una variante, cada reactor funciona a una temperatura que oscila entre 0 °C y 200 °C, a una presion
comprendida entre 1 y 6,5 MPa y a una velocidad volumétrica horaria global, definida como la relacion del caudal
volumétrico de la nueva carga a 15 °C sobre el volumen total de catalizador presente en el conjunto de reactores
utilizados, comprendida entre 1 h™' y 100 h-".

De acuerdo con una variante, una parte del efluente proveniente del reactor principal o del reactor de proteccion se
recicla como una mezcla con la carga de hidrogenacion.

De acuerdo con una variante, las condiciones operativas de hidrogenacion durante las etapas a), b), ¢) y d) son
idénticas.

De acuerdo con otra variante, durante la etapa d) la temperatura del reactor de proteccion aumenta y/o el flujo de la
fase que comprende hidrégeno aumenta, y/o el caudal de reciclado en el reactor de proteccion aumenta y/o el caudal
de carga introducido en el reactor de proteccion disminuye con respecto a la temperatura, el flujo o el (los) caudal(es)
utilizado(s) al comienzo de la etapa a), respectivamente.
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De acuerdo con una variante, el aumento de la temperatura del reactor de proteccion en la parte superior del reactor
al comienzo de la etapa d) con respecto al comienzo de la etapa a) esta comprendido entre 0,5 y 40 °C.

De acuerdo con una variante, el aumento del caudal de reciclado en el reactor de proteccién al comienzo de la etapa
d) con respecto al caudal de reciclado al comienzo de la etapa a) estd comprendido entre 0,5y 100 %.

De acuerdo con una variante, se introduce una extincion entre dos lechos cataliticos en el reactor principal o el reactor
de proteccion, pudiendo ser dicha extincion una extincién liquida y/o una extincién gaseosa.

De acuerdo con una variante, se implementan uno o mas intercambiador(es) de calor entre el reactor de proteccion y
el reactor principal.

De acuerdo con una variante, los catalizadores de hidrogenacién utilizados son idénticos o diferentes en el o los lechos
cataliticos del reactor principal y / o del reactor de proteccion.

Descripcion detallada

El objeto de la presente invencién es un procedimiento de hidrogenacién selectiva de una carga de hidrocarburos de
acuerdo con la reivindicacién 1.

Los procedimientos convencionales de hidrogenacién selectiva comprenden, como se muestra en la figura 1, dos
reactores de hidrogenacion: un primer reactor principal R1 que contiene los lechos cataliticos A1 y A2, y en paralelo
un segundo reactor principal de tamafo idéntico R2 que contiene los lechos cataliticos C1 y C2.

En este procedimiento, una carga de hidrocarburos se mezcla con una fase gaseosa que comprende hidrégeno y esta
mezcla 1 se introduce en la parte superior del reactor de hidrogenacién R1 operado en condiciones de hidrogenacion.
De este modo, la vélvula V1 se abre y la valvula V2, por su parte, se cierra. La carga pasa sucesivamente por los
lechos cataliticos A1y A2 y se recupera en la parte inferior del reactor R1 el efluente selectivamente hidrogenado 2.

Una parte de la fase liquida que contiene la carga olefinica hidrogenada se puede reciclar, después de enfriarse
opcionalmente, a través de la valvula V9 en la entrada del reactor R1, para mezclarse, con la carga de hidrogenacion,
en la fase gaseosa que comprende el hidrogeno.

Cuando el reactor R1 comienza a desactivarse, la carga se dirige hacia el segundo reactor R2. Para ello, la valvula V2
esta abierta y la valvula V1 estd cerrada. La carga de alimentacion se trata de este modo en el reactor R2 y pasa
sucesivamente por los lechos cataliticos C1 y C2 para recuperar en la parte inferior del reactor R2 el efluente
selectivamente hidrogenado 2 mientras se limpia R1 y su regenera su catalizador. Asimismo, una parte de la fase
liqguida que contiene la carga olefinica hidrogenada se puede reciclar, después de enfriarse opcionalmente, a través
de la valvula V9 en la entrada del reactor R2, para mezclarse, con la carga de hidrogenacion y la fase gaseosa que
comprende el hidrogeno.

En el contexto del procedimiento de hidrogenacién selectiva de acuerdo con la invencion, como se ilustra en la figura
2, se pasa la carga y una fase gaseosa que comprende hidrégeno, en condiciones de hidrogenacién, sobre un
catalizador de hidrogenacion, en un solo reactor principal de lecho fijo que contiene al menos dos lechos cataliticos y
un reactor de proteccion de lecho fijo de tamafio mas pequefio que contiene al menos un lecho catalitico, estando
dispuestos dichos reactores en serie para su uso de forma ciclica repitiendo sucesivamente las etapas a), b), ¢), ¢),
d) y d’) definidas a continuacion:

- una etapa a) durante la cual la carga pasa sucesivamente por todos los lechos cataliticos del reactor principal,

- cuando el primer lecho catalitico del reactor principal comienza a desactivarse, una etapa b) durante la cual la carga
se introduce en el reactor de proteccion y luego, cortocircuitando el primer lecho catalitico parcialmente desactivado
del reactor principal, en el siguiente lecho catalitico no desactivado de dicho reactor principal ubicado inmediatamente
aguas abajo con respecto a la direccion de circulacion de la carga,

- una etapa c) durante la cual la carga pasa unica y sucesivamente por todos los lechos cataliticos del reactor principal,

- una etapa c¢’), simultanea con la etapa c), durante la cual el catalizador desactivado del o de los lechos cataliticos del
reactor de proteccidn se regenera y/o se reemplaza por un nuevo catalizador,

- una etapa d) durante la cual la carga pasa solo por el reactor de proteccion,

- una etapa d’), simultanea con la etapa d), durante la cual el catalizador desactivado de los al menos dos lechos
cataliticos del reactor principal se regenera y/o se reemplaza por un nuevo catalizador.
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Durante la etapa a) del procedimiento, la carga, previamente mezclada con la fase gaseosa que comprende hidrégeno,
se introduce a través de la linea que comprende una valvula abierta V2 al reactor R1. Durante este periodo, las valvulas
V1, V3, V4, V5, V6 y V7 estan cerradas. La carga pasa sucesivamente por los lechos cataliticos A1y A2 y se recupera
en la parte inferior del reactor R1 el efluente selectivamente hidrogenado 2 que se descarga a través del conducto que
comprende una valvula abierta V8.

Una parte de la fase liquida que contiene la carga olefinica hidrogenada se puede reciclar, después de enfriarse
opcionalmente, a través de la valvula V9 en la entrada del reactor R1 para mezclarse, con la carga de hidrogenacion,
en la fase gaseosa que comprende el hidrégeno.

De acuerdo con otra variante, una parte de la fase liquida que contiene la carga olefinica hidrogenada, después de
enfriarse opcionalmente, puede reciclarse a través de la valvula V10 en la entrada del lecho catalitico A2.

Mientras tanto, los lechos cataliticos, y en particular, el primer lecho catalitico A1, se desactivaran durante la etapa a).
Cuando el primer lecho catalitico A1 empieza a desactivarse, se procede a la conmutacion de la etapa a) a la etapa
b). Esta conmutacién se realiza después de un periodo de funcionamiento de la etapa a) que se sitda entre 10 y 70
%, preferentemente entre 20 y 60 % del tiempo de funcionamiento maximo tamax de la etapa a) para alcanzar el valor
maximo tolerable, tal como se define a continuacion.

Durante la etapa b) del procedimiento, la carga, previamente mezclada con la fase gaseosa que comprende hidrogeno,
se introduce mediante la linea que comprende una valvula abierta V1 hacia el reactor de proteccion B. El efluente del
reactor de proteccioén, parcialmente hidrogenado, se introduce seguidamente en el reactor principal aguas arriba del
lecho catalitico A2 a través del conducto que comprende una valvula abierta V5. Durante este periodo, las valvulas
V2, V3, V4 y V6 estan cerradas. De este modo, el lecho catalitico A1, parcialmente desactivado durante la etapa a),
se cortocircuita. La carga pasa seguidamente por el lecho catalitico A2 y se recupera en la parte inferior del reactor
principal R1 el efluente selectivamente hidrogenado 2 que se descarga a través del conducto que comprende una
valvula abierta V8.

Una parte de la fase liquida que contiene la carga olefinica hidrogenada se puede reciclar, después de enfriarse
opcionalmente, a través de la valvula V7 o a través de la vélvula V9, en la entrada del reactor de proteccion B, para
mezclarse, con la carga de hidrogenacion, en la fase gaseosa que comprende el hidrégeno.

De acuerdo con otra variante, una parte de la fase liquida que contiene la carga olefinica hidrogenada, después de
enfriarse opcionalmente, puede reciclarse a través de la valvula V10 en la entrada del lecho catalitico A2.

Mientras tanto, el reactor de proteccion B que entra en contacto con la carga, se desactivara durante la etapa b).
Cuando el catalizador del o de los lechos cataliticos del reactor de proteccién se desactiva completamente, se lleva a
cabo la conmutacion de la etapa b) a la etapa c). Esta conmutacion se realiza después de un periodo de funcionamiento
de la etapa b) que se situa entre 40 y 100 %, preferentemente entre 70 y 100 % del tiempo de funcionamiento maximo
temax de la etapa b) para alcanzar el valor maximo tolerable, tal como se define a continuacion.

Durante la etapa c) del procedimiento, la carga, previamente mezclada con la fase gaseosa que comprende hidrégeno,
se introduce a través de la linea que comprende una valvula abierta V2 al reactor R1. Durante este periodo, las valvulas
V1, V3, V4, V5, V6 y V7 estan cerradas. La carga pasa sucesivamente por los lechos cataliticos A1y A2 y se recupera
en la parte inferior del reactor R1 el efluente selectivamente hidrogenado 2 que se descarga a través del conducto que
comprende una valvula abierta V8. Mientras tanto, los lechos cataliticos, y en particular, el primer lecho catalitico A1
que entra en contacto con la carga, continian desactivandose.

De acuerdo con una variante, una parte de la fase liquida que contiene la carga olefinica hidrogenada se puede
reciclar, después de enfriarse opcionalmente, a través de la valvula V9 en la entrada del reactor R1 para mezclarse,
con la carga de hidrogenacion, en la fase gaseosa que comprende el hidrégeno.

De acuerdo con otra variante, una parte de la fase liquida que contiene la carga olefinica hidrogenada, después de
enfriarse opcionalmente, puede reciclarse a través de la valvula V10 en la entrada del lecho catalitico A2.

Mientras tanto, los lechos cataliticos del reactor principal, y en particular, el primer lecho catalitico A1, se desactivaran
durante la etapa c). Cuando el primer lecho catalitico A1 se desactiva completamente, se procede a la conmutacion
de la etapa c) a la etapa d). Esta conmutacion se realiza después de un periodo de funcionamiento de la etapa c) que
se situa entre 90 y 100 %, preferentemente 100 % del tiempo de funcionamiento maximo tcmax de la etapa c) para
alcanzar el valor maximo tolerable, tal como se define a continuacion.

Durante la etapa c¢’) del procedimiento que se lleva a cabo simultaneamente con la etapa c), el catalizador desactivado
del o de los lechos cataliticos del reactor de proteccion B se regenera y/o se reemplaza por un catalizador nuevo.

Durante la etapa d) del procedimiento, la carga, previamente mezclada con la fase gaseosa que comprende hidrégeno,
se introduce mediante la linea que comprende una valvula abierta V1 hacia el reactor de proteccion B. Se recupera
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en la parte inferior del reactor de proteccion B el efluente selectivamente hidrogenado 2 que se descarga a través del
conducto que comprende una valvula abierta V4. La carga pasa asi solo a través del reactor de proteccion. Durante
este periodo, las valvulas V2, V3, V5, V6, V7, V8 y V10 estan cerradas.

De acuerdo con una variante, una parte de la fase liquida que contiene la carga olefinica hidrogenada se puede
reciclar, después de enfriarse opcionalmente, a través de la valvula V9 en la entrada del reactor de proteccion, para
mezclarse, con la carga de hidrogenacion, en la fase gaseosa que comprende el hidrégeno.

Para garantizar una hidrogenacién selectiva en el volumen de catalizador reducido en el o los lechos cataliticos del
reactor B durante esta etapa, las condiciones de operacién son preferentemente mas severas que las condiciones de
operacion utilizadas al comienzo de la etapa a) (o las condiciones de operacién utilizadas al comienzo de las otras
etapas b) y c) que generalmente son idénticas a las de la etapa a). La necesidad de modificar o no las condiciones
operativas depende en particular de la naturaleza de la carga. Por ejemplo, cuanto méas pesada es la carga o cuando
esta mas cargada de impurezas, mas exigentes deben ser las condiciones operativas.

De acuerdo con una variante, y para restringir las condiciones operativas y / o0 mejorar el control térmico, es posible:

» aumentar la temperatura del reactor de proteccion B durante la etapa d) y/o

» aumentar el flujo de la fase que comprende hidrogeno durante la etapa d) y/o
* reducir el caudal de carga y/o

« aumentar el caudal de reciclado.

De acuerdo con una variante, se aumenta la temperatura del reactor de proteccion B. En este caso, el aumento de la
temperatura del reactor de proteccion B en la parte superior del reactor al comienzo de la etapa d) con respecto al
comienzo de la etapa a) esta comprendido entre 0,5 y 40 °C, preferentemente entre 3y 20 °C.

De acuerdo con otra variante, también es posible reducir el caudal de carga introducido en el reactor de proteccion
durante la etapa d).

De acuerdo con otra variante mas, se puede aumentar el caudal de reciclado para mejorar el control térmico. El
aumento del caudal de reciclado al comienzo de la etapa d) esta comprendido entre 0,5y 100 % con respecto al caudal
de reciclado en el reactor principal al comienzo de la etapa a), preferentemente entre 3 y 50 %. Se puede realizar el
aumento del caudal de reciclado ademas de las otras medidas de restriccion, tal como el aumento de temperatura.

De una manera preferida, se aumenta la temperatura y/o se aumenta el caudal de reciclado.

Cuando el catalizador del reactor de proteccion B se desactiva completamente, se procede a la conmutacion de la
etapa d) a la etapa a). Esta conmutacion se realiza después de un periodo de funcionamiento de la etapa d) que se
situa entre 70 y 100 %, preferentemente entre 85y 100 % del tiempo de funcionamiento maximo tomax de la etapa d)
para alcanzar

el valor maximo tolerable, tal como se define a continuacion.

Durante la etapa d’) del procedimiento que se lleva a cabo simultdneamente con la etapa d), el catalizador desactivado
de los al menos dos lechos cataliticos A1 y A2 del reactor principal R1 se regenera y/o se reemplaza por un nuevo
catalizador.

De acuerdo con una variante, se puede realizar una etapa a’), simultanea con la etapa a), durante la cual el catalizador
desactivado durante la etapa d) del o de los lechos cataliticos del reactor de proteccién se regenera y/o se reemplaza
por un nuevo catalizador.

El ciclo vuelve a comenzar seguidamente de nuevo. Las operaciones en las valvulas de la unidad que permiten el
funcionamiento del reactor principal R1 y del reactor de proteccion B se presentan en la siguiente tabla:

Etapa Ciclo V1 V2 V4 V5 V8
a A1+ A2 | Cerrado | Abierto | Cerrado | Cerrado | Abierto
b B + A2 | Abierto | Cerrado | Cerrado | Abierto | Abierto

c A1+ A2 | Cerrado | Abierto | Cerrado | Cerrado | Abierto

d B Abierto | Cerrado | Abierto | Cerrado | Cerrado
a A1+ A2 | Cerrado | Abierto | Cerrado | Cerrado | Abierto
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Tamafio del reactor de proteccion

Para beneficiarse de las ventajas del procedimiento de acuerdo con la invencion, es importante que el tamario del
reactor de proteccién B que contiene al menos un lecho catalitico sea mas pequefio que el reactor principal.

Mas particularmente, el volumen total del catalizador contenido en el o los lechos cataliticos del reactor de proteccion
es como maximo el 60 %, preferentemente como maximo el 50 % y de manera particularmente preferida como maximo
el 40 % del volumen total del catalizador contenido en los lechos cataliticos del reactor principal.

El reactor de proteccién B puede contener uno o varios lechos cataliticos. Cuando contiene varios lechos cataliticos,
puede o no estar provisto de una caja de extincién («quench» de acuerdo con el término anglosajon) entre dos lechos
cataliticos.

Esta caja de extincion se puede alimentar con una extincién liquida, como la carga nueva o el reciclado y/o con una
extincion gaseosa, como la fase gaseosa que contiene hidrogeno. Su caudal de diluyente (mas a menudo el reciclado)
puede ser equivalente o mucho mas alto que el caudal de la carga, lo que puede permitir reducir la exotermia.

Tiempo de desactivacion

En el contexto de la invencion, el o los catalizadores contenidos en el o los lechos cataliticos del reactor principal o del
reactor de proteccion, en particular el primer lecho catalitico en la direccion de circulacién de la carga, se desactivan
progresivamente. Cuando el (los) catalizador(es) esta(n) desactivado(s) o parcialmente desactivado(s), se procede a
la conmutacién de una etapa a otra etapa.

El tiempo de funcionamiento para cada una de las etapas a), b), ¢) y d), se define con respecto a un tiempo de
funcionamiento maximo para cada etapa, la misma que se define con respecto a un valor maximo tolerable de una
temperatura o de una selectividad. El valor maximo tolerable es definido de antemano por el experto en la materia y
depende en particular de la naturaleza de la carga de tratamiento, ademas de las condiciones operativas y de los
catalizadores seleccionados. Cuando se alcanza el valor maximo tolerable, es necesario proceder a una conmutaciéon
de etapa, es decir, a un cortocircuito de un lecho catalitico o a la desconexidn de un reactor y/o a la conexion de otro
reactor.

Mas particularmente, para una carga C3, para la cual no se observan o se observan pocos cambios de temperatura
durante un ciclo, el valor maximo tolerable es la selectividad requerida por las especificaciones (generalmente
correspondiente al logro de una igualdad de composicidn en propileno entre la entrada y la salida del reactor) al final
del ciclo. De hecho, cuando el catalizador se desactiva, se observa una disminucion gradual en la selectividad
(formacion cada vez mas acentuada de propano, y disminucion de la pureza del propileno en la salida del reactor).

Cuando la carga es una carga C4, el valor maximo tolerable es una temperatura que se situa a 160 °C, preferentemente
a 120 °C en la salida del reactor al final del ciclo. De hecho, por encima de esta temperatura se observa una
disminucion de la selectividad de la reaccion de hidrogenacion (formacion de oligdmeros). Este rango de temperaturas
es también el maximo tolerable para una carga C5, nuevamente debido a una disminucién en la selectividad.

Cuando la carga es una carga de combustible pirolitico, el valor maximo tolerable es una temperatura que se sitta a
aproximadamente 200 °C, preferentemente a 180 °C en la salida del reactor al final del ciclo. De hecho, por encima
de esta temperatura, se observa una disminucion de la selectividad (hidrogenacion de compuestos aromaticos)
ademas de un alto riesgo de aluvion térmico.

El tiempo de funcionamiento maximo tmax para cada una de las etapas a), b) c) y d) se define asi como el tiempo
durante el cual se alcanza el valor maximo tolerable de la temperatura o de la selectividad. Por ejemplo, en el caso de
una carga de combustible pirolitico, el tiempo de funcionamiento maximo tamax para la etapa a) es el tiempo requerido
para alcanzar el valor maximo tolerable de 180 °C y el tiempo de funcionamiento maximo tsmax para la etapa b) es el
tiempo requerido para alcanzar el valor maximo tolerable de 180 °C y asi sucesivamente. Los tiempos de
funcionamiento maximos de cada una de las etapas pueden ser diferentes, ya que dependen de la configuracion de
la instalacion y de la desactivacion del catalizador al comienzo de la etapa.

Por lo tanto, el tiempo de funcionamiento de cada una de las etapas a), b), c) y d) es, respectivamente:

* para la etapa a): entre 10 y 70 %, preferentemente entre 20 y 60 % de tamax

* para la etapa b): entre 40 y 100 %, preferentemente entre 70 y 100 % de tBmax
* para la etapa c): entre 90 y 100 %, preferentemente 100 % de tcmax

* para la etapa d): entre 70 y 100 %, preferentemente entre 85y 100 % de tomax.

De este modo, por ejemplo, la conmutacion de la etapa a) durante la cual la carga pasa por los lechos cataliticos A1

y A2 del reactor principal a la etapa b) durante la cual la carga pasa por el reactor de proteccion B y luego, el lecho
catalitico A2 del reactor principal se realiza después de un tiempo de funcionamiento de la etapa a) que se sitta entre
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el 10 y el 70 %, preferentemente entre el 20 y el 60 % del tiempo de funcionamiento maximo tamax para alcanzar el
valor maximo tolerable durante esta etapa a) (por ejemplo, 180 °C para una carga de combustible pirolitico). De hecho,
la conmutacion de la etapa a) a la etapa b) tiene lugar cuando el primer lecho catalitico A1 se desactiva parcialmente,
lo que se expresa mediante un tiempo de funcionamiento de la etapa a) que se sitia entre el 10 y el 70 % de tamax.

En una realizacion preferida, los lechos cataliticos contenidos en el reactor principal pueden ser de volumenes
diferentes o idénticos, donde, sin embargo, como condicidn preferida, el volumen del ultimo lecho es mayor que cada
volumen de los otros lechos. Preferentemente, los lechos cataliticos en el reactor principal tienen volumenes crecientes
en la direccion del drenaje. De hecho, dado que el aumento de las temperaturas debido a la exotermia de las
reacciones de hidrogenacién se produce principalmente en el primer lecho catalitico, es ventajoso minimizar el
volumen de este primer lecho.

Condiciones de hidrogenacion

En el contexto del procedimiento de acuerdo con la invencion, la carga poliinsaturada se pone en contacto con una
fase gaseosa que comprende hidrogeno en presencia de un catalizador de hidrogenacion, en condiciones de, en
particular, temperatura, presion y velocidad volumétrica horaria (VVH), permitiendo la hidrogenacion.

En particular, el procedimiento de hidrogenacion selectiva se lleva a cabo ventajosamente bajo presion, en una fase
mixta gaseosa liquida, en presencia de hidrégeno.

El procedimiento de hidrogenacion selectiva de acuerdo con la invencion se lleva a cabo preferentemente en cada
reactor a una temperatura que oscila entre 0 °C a 200 °C.

La presién en cada reactor esta preferentemente comprendida entre 1 y 6,5 MPa, mas preferentemente entre 1,5y 5
MPa e incluso mas preferentemente entre 1,5y 3,5 MPa.

La velocidad volumétrica horaria global (VVH), definida como la relacién del caudal volumétrico de la carga nueva a
15 °C en relacion con el volumen total de catalizador presente en el conjunto de los reactores empleados, es
generalmente de 1 h™' a 100 h™', preferentemente de 1 h™" a 50 h™'.

Cuando la carga es una carga C3, el procedimiento de hidrogenacion selectiva se lleva a cabo generalmente como un
procedimiento en fase gaseosa o en fase mixta gaseosal/liquida con una velocidad volumétrica horaria global de 5 h"
a 30 h™' a una temperatura de 0 °C a 70 °C, y a una presion comprendida entre 1,5 y 5 MPa. La tasa de reciclaje,
definida como la relacion del caudal masico de reciclado sobre el caudal masico de la carga que entra en el reactor,
puede estar especialmente entre 0 y 5.

Cuando la carga es una carga C4, el procedimiento de hidrogenacion selectiva se lleva a cabo generalmente como un
procedimiento en fase mixta gaseosal/liquida con una velocidad volumétrica horaria global de 2 h"a 15 h™' a una
temperatura de 30 °C a 160 °C, y a una presion comprendida entre 1,5 y 5 MPa. La tasa de reciclaje, definida como
la relacién del caudal masico de reciclado sobre el caudal masico de la carga que entra en el reactor, puede estar en
particular entre 0 y 30. Cuando la carga es una carga C5, el procedimiento de hidrogenacion selectiva se lleva a cabo
generalmente como un procedimiento en fase mixta gaseosa/liquida con una velocidad volumétrica horaria global de
1 h"a 10 h"' a una temperatura de 30 °C a 160 °C, y a una presién comprendida entre 1,5 y 5 MPa. La tasa de reciclaje,
definida como la relacion del caudal masico de reciclado sobre el caudal masico de la carga que entra en el reactor,
puede estar en particular entre 0 y 15, preferentemente entre 0,5 y 15.

Muy preferentemente, se lleva a cabo un procedimiento de hidrogenacion selectiva en el que la carga es un
combustible de craqueo con vapor que comprende compuestos poliinsaturados, la relacion molar
(hidrégeno)/(compuestos poliinsaturados a hidrogenar) esta comprendida generalmente entre 1 y 2, la temperatura
esta comprendida generalmente entre 40 °C y 200 °C, preferentemente entre 50 y 180 °C, la velocidad volumétrica
horaria (VVH) esta comprendida generalmente entre 1 h™' y 6 h™' y la presion esta comprendida generalmente entre 2
MPa y 6 MPa. El caudal de hidrogeno se ajusta para disponer del mismo en una cantidad suficiente para hidrogenar
tedricamente el conjunto de los compuestos poliinsaturados y mantener un exceso de hidrégeno en la salida del
reactor. La tasa de reciclaje, definida como la relacién del caudal masico de reciclado sobre el caudal mésico de la
carga que entra en el reactor, puede estar en particular entre 0 y 5, preferentemente entre 0,5y 5.

Las condiciones operativas pueden ser idénticas o diferentes en el reactor principal y en el reactor de proteccion
durante las etapas a), b), ¢) y d), preferentemente son idénticas, en particular durante las etapas a) y b) y c).

De manera similar, las condiciones operativas en el reactor principal pueden ser idénticas o diferentes durante las
etapas a) y c).

Con el fin de garantizar una hidrogenacion selectiva en el volumen reducido del catalizador en el o los lechos cataliticos

del reactor B durante la etapa d) cuando la carga pasa solo a través del reactor de proteccion y cuando el catalizador
en el reactor principal se reemplaza y/o regenera, las condiciones operativas de la etapa d) son preferentemente mas
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severas que las condiciones operativas utilizadas al comienzo de la etapa a) (o b) y ¢)) que involucran una etapa de
hidrogenacion selectiva tal como las definidas anteriormente.

Carga

Dicha carga de hidrocarburos comprende al menos una molécula poliinsaturada que comprende al menos 3 atomos
de carbono, y se selecciona del grupo que consiste en una seccién de craqueo con vapor C3, una seccion de craqueo
con vapor C4, una seccion de craqueo con vapor C5 y un combustible pirolitico y su mezcla. Mas especificamente,
dichos hidrocarburos poliinsaturados presentes en dicha carga son en particular compuestos que comprenden al
menos una funcién acetilénica (es decir, al menos un triple enlace) y / o al menos una funcién diénica (es decir, al
menos dos dobles enlaces) y/o al menos un grupo funcional alquenil-aromatico (es decir, al menos un ciclo aromatico
que contiene al menos un ligando olefinico). En particular, dicha carga de hidrocarburos poliinsaturados puede
comprender al menos un tipo de compuesto que contiene tanto una funcion de acetileno como una funciéon diénica por
molécula. La carga de hidrocarburos se selecciona del grupo que consiste en una seccion de craqueo con vapor C3,
una seccion de craqueo con vapor C4, una seccién de craqueo con vapor C5 y un combustible de craqueo con vapor
también llamado combustible pirolitico. La carga de combustible pirolitico puede comprender ademas
alquenilaromaticos.

La seccién de craqueo con vapor C3, utilizada ventajosamente para llevar a cabo el procedimiento de hidrogenacion
selectiva de acuerdo con la invencion, generalmente comprende propileno, propadieno, metilacetileno y propano. La
seccion C3 tiene, por ejemplo, la siguiente composicion promedio: del orden de 90 % en peso de propileno, del orden
de 2 a 8 % en peso de propadieno y metilacetileno, siendo el resto esencialmente propano. En determinadas secciones
C3, también puede estar presente entre el 0,1 y el 2 % en peso de compuestos de C2 y de compuestos de C4. La
seccion de craqueo con vapor C4, utilizada ventajosamente para llevar a cabo el procedimiento de hidrogenacion
selectiva de acuerdo con la invencién, generalmente comprende butano, buteno, butadieno, vinilacetileno y butino. La
seccion C4 tiene, por ejemplo, la siguiente composicion masica promedio: 1 % en peso de butano, 46,5 % en peso de
buteno, 51 % en peso de butadieno, 1,3 % en peso de vinilacetileno (VAC) y 0,2 % en peso de butino. En determinadas
secciones C4, también puede estar presente entre el 0,1 y el 2 % en peso de compuestos de C3 y de compuestos de
C5.

La seccién de craqueo con vapor C5, utilizada ventajosamente para llevar a cabo el procedimiento de hidrogenacion
selectiva de acuerdo con la invencion, generalmente comprende pentanos, pentenos y pentadienos. La seccién C5
tiene, por ejemplo, la siguiente composicion: 21 % en peso de pentanos, 45 % en peso de pentenos, 34 % en peso de
pentadienos.

El combustible de craqueo con vapor o el combustible pirolitico, utilizado ventajosamente para llevar a cabo el
procedimiento de hidrogenacién selectiva de acuerdo con la invencion, corresponde a una seccion hidrocarbonada,
cuya temperatura de ebullicién estad generalmente comprendida entre 0 °C y 250 °C, preferentemente entre 10 °C y
220 °C. Los hidrocarburos poliinsaturados a hidrogenar presentes en dicho combustible de craqueo con vapor son, en
particular, compuestos diolefinicos (butadieno, isopreno, ciclopentadieno, etc.), compuestos estirénicos (estireno, alfa-
metilestireno, etc.) y compuestos indénicos (indeno, etc.). EI combustible de craqueo con vapor generalmente
comprende la seccion C5-C12 con trazas de C3, C4, C13, C14, C15 (por ejemplo, entre 0,1 y 3 % en peso para cada
una de estas secciones). Por ejemplo, una carga formada por combustible pirolitico generalmente tiene la siguiente
composiciéon en % en peso: 5 a 15 % en peso de parafinas, 50 a 65 % en peso de compuestos aromaticos, 5a 15 %
en peso de mono-olefinas, 15 a 25 % en peso de diolefinas, 2 a 8 % en peso de compuestos alquenilaromaticos y de
20 a 300 ppm en peso de azufre (parte por millén), incluso hasta 2000 ppm de azufre para ciertas cargas dificiles,
formando el conjunto de compuestos el 100 %.

Preferentemente, la carga de hidrocarburos poliinsaturados tratada de acuerdo con el procedimiento de hidrogenacion
selectiva de acuerdo con la invencién es un combustible de craqueo con vapor.

Cuando dicha carga es una seccion C3, el procedimiento de hidrogenacién selectiva de acuerdo con la invencion tiene
como objetivo hidrogenar selectivamente el propadieno y el metilacetileno. En el caso de una seccién C4, se tiene
como objetivo eliminar el butadieno, el vinilacetileno (VAC) y el butino, en el caso de una seccion C5, se tiene como
objetivo eliminar los pentadienos. Cuando dicha carga es un combustible de craqueo con vapor, el procedimiento de
hidrogenacion selectiva de acuerdo con la invencion tiene como objetivo hidrogenar selectivamente dichos
hidrocarburos poliinsaturados presentes en dicha carga de tratamiento de manera que los compuestos diolefinicos se
hidrogenen parcialmente en mono-olefinas y que los compuestos estirénicos e indénicos se hidrogenen parcialmente
en compuestos aromaticos correspondientes.

Fase gaseosa

En el contexto del procedimiento de acuerdo con la invencion, la carga de hidrocarburos se pone en contacto con una
fase gaseosa que comprende hidrégeno.
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La fase gaseosa se compone a menudo de una mezcla de hidrégeno y al menos otro gas, que es inerte para la
reaccion de acuerdo con el procedimiento de purificacion utilizado. Este otro gas puede seleccionarse, por ejemplo,
del grupo que consiste en metano, etano, propano, butano, nitrégeno, argén, monéxido de carbono (algunas ppm) y
diéxido de carbono. Este otro gas es preferentemente metano o propano, y mas preferentemente esta libre de
monoxido de carbono. La cantidad de hidrégeno es preferentemente ligeramente superior al valor estequiométrico,
permitiendo la hidrogenacion selectiva de los compuestos poliinsaturados presentes en la carga de hidrocarburos. En
esta realizacion, el exceso de hidrégeno esta generalmente comprendido entre el 1y el 50 % en peso, preferentemente
entre el 1y el 30 % en peso.

La proporcion de hidrégeno en la fase gaseosa es en particular del 60 % al 100 % en peso, y con mayor frecuencia
del 80 % al 99,99 % en peso, siendo el complemento del 100 % uno o varios de los gases inertes mencionados
anteriormente.

De acuerdo con una realizacion particularmente preferida de la invencion, la fase gaseosa consiste en hidrogeno al
100 % en peso.

La fase gaseosa que comprende hidrégeno se introduce preferentemente al menos en la parte superior del primer
reactor a través del cual pasa la carga, y también puede introducirse ventajosamente en la parte superior de cada
lecho catalitico.

De esta manera, la introduccién por etapas de la fase gaseosa que comprende hidrogeno entre los diferentes reactores
permite introducir cantidades menores de hidrégeno en la parte superior de cada reactor, lo que limita el riesgo de
reacciones secundarias en cada reactor. Ademas, la introduccion de una fase gaseosa que comprende hidrégeno en
la parte superior de cada reactor y a una temperatura cercana a la ambiente (aproximadamente 20 °C) permite bajar
la temperatura de la carga introducida en el reactor aguas abajo (donde la reaccién de hidrogenacién es exotérmica),
lo que limita la vaporizacién de las cargas olefinicas, promoviendo asi una mejor selectividad. La combinacién de una
baja introduccién de hidrégeno y una carga olefinica que se mantiene liquida conduce a una mejor solubilizacion del
hidrégeno en la carga, de modo que el reactor se acerca a un régimen monofasico liquido. Estos regimenes cercanos
al régimen monofasico permiten mejorar ain mas la selectividad de las reacciones de hidrogenacion.

La fase gaseosa que comprende hidrégeno también se puede introducir parcialmente en mezcla con la carga de
hidrocarburos antes del primer lecho de catalizador, y parcialmente antes del o de los lechos siguientes contenidos en
dicho reactor (también llamado «extincién» de acuerdo con la terminologia anglosajona) para limitar el gradiente de
temperatura de las reacciones de hidrogenacion exotérmicas en el reactor.

Catalizador de hidrogenacion

A continuacion, se proporcionan grupos de elementos quimicos de acuerdo con la clasificacion CAS (CRC Handbook
of Chemistry and Physics, editor CRC press, jefe de redaccion D.R. Lide, 81.2 edicion, 2000-2001). Por ejemplo, el
grupo VIl de acuerdo con la clasificacion CAS corresponde a los metales de las columnas 8, 9 y 10 de acuerdo con
la nueva clasificacion IUPAC.

El catalizador utilizado en el procedimiento de acuerdo con la invencién es un catalizador conocido por los expertos
en la materia para un procedimiento de hidrogenacion selectiva. Puede comprender preferentemente al menos un
metal del grupo VIII, mas preferentemente paladio o niquel.

El metal del grupo VI, preferentemente paladio, se puede depositar preferentemente en la corteza en la periferia del
soporte (perlas, extruidos). La distribucion en la corteza es bien conocida por los expertos en la materia y permite una
mejor selectividad del catalizador, ya que las moléculas poliinsaturadas se convierten completamente en monoolefinas,
pero las monoolefinas no se hidrogenan en alcanos. Cuando el metal del grupo VIl es paladio, el contenido de paladio
esta entre el 0,01 y el 2 % en peso de la masa del catalizador, preferentemente entre el 0,03 y el 0,8 % en peso.

Cuando el metal del grupo VIII es niquel, el contenido de niquel esta comprendido entre el 1 y el 50 % en peso de la
masa del catalizador, preferentemente entre el 5 y el 40 % en peso y mas preferentemente entre el 7 y el 30 % en
peso.

Los valores de «% en peso» se basan en la forma elemental del metal del grupo VIII.

El catalizador comprende, en particular, un soporte poroso formado por al menos un éxido simple seleccionado de
entre alimina (Al20s3), silice (SiO2), éxido de titanio (TiOz), cerina (CeOz) y circona (ZrOz). Preferentemente, dicho
soporte se selecciona de entre aluminas, silices y silices-aliminas. De manera particularmente preferente, el soporte
poroso es una alumina.

El soporte poroso puede presentarse especialmente en forma de perlas, extruidos, por ejemplo, en forma de trilobios

o cuadrilobios, granulos o aglomerados irregulares y no esféricos, cuya forma especifica puede resultar de una etapa
de trituracion.

10



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2721756 T3

De manera muy ventajosa, el soporte se presenta en forma de perlas o extruidos.

Preferentemente, el catalizador utilizado puede comprender, ademas, al menos un agente dopante que se encuentra
en la columna IB de la tabla periddica, que puede seleccionarse preferentemente del grupo formado por el oro, la plata
y el cobre y mas preferentemente por la plata. También puede comprender estafo.

Preferentemente, los catalizadores de hidrogenacién selectiva comprenden ademas al menos un metal seleccionado
del grupo que consiste en metales alcalinos y alcalinotérreos.

Antes de su utilizacion en un procedimiento de hidrogenacioén selectiva, los catalizadores de hidrogenacion selectiva
generalmente experimentan al menos un tratamiento reductor, opcionalmente seguido de una pasivacion,
generalmente con azufre.

Cada lecho catalitico contiene al menos una capa catalitica que contiene uno o mas catalizadores, opcionalmente
completado por, al menos, una capa inerte en la parte superior del lecho catalitico. Los catalizadores utilizados en el
o los lecho(s) catalitico(s) de los reactores pueden ser idénticos o diferentes. El catalizador utilizado en el reactor de
proteccion puede o no ser idéntico al catalizador utilizado en el reactor principal.

Regeneracion/Reactivacion
Cuando el catalizador de uno de los reactores se desactiva, se regenera y/o se renueva.

La regeneracion del catalizador se puede realizar en particular a una temperatura que oscila entre 200 y 480 °C, con
un aumento gradual mediante rampas de temperatura, bajo nitrégeno y con adiciones sucesivas de vapor de agua
(steam stripping de acuerdo con la terminologia anglosajona) y oxigeno (combustion). El catalizador se reactiva luego
bajo hidrégeno y opcionalmente, con la adicién de moléculas de azufre, para retornar a su estado inicial.

La renovacioén del catalizador (hot hydrogen stripping de acuerdo con la terminologia anglosajona) se puede realizar
en particular a una temperatura que oscila entre 200 y 450 °C con un aumento gradual mediante rampas de
temperatura, bajo nitrégeno e hidrégeno.

Dicho procedimiento puede permitir en particular limitar la sinterizacion de las particulas metalicas y la degradacion
del soporte.

De acuerdo con las etapas consideradas a) a d), el experto en la materia puede seleccionar de entre regeneracion y
renovacion. Por ejemplo, durante la etapa d), el experto en la materia seleccionara preferentemente una regeneracion
del catalizador.

En este texto se entiende por «catalizador regenerado» o por una «etapa en la cual el catalizador se regenera», un
catalizador regenerado y/o renovado o una etapa en la cual el catalizador se regenera y/o se renueva.

Reciclaje

De acuerdo con una realizacion preferida de la invencion, una parte del efluente gas/liquido proveniente del reactor
principal o del reactor de proteccion puede devolverse (es decir, reciclarse) como mezcla con la carga de
hidrotratamiento.

De acuerdo con otra realizacién preferida de la invencion, una parte del efluente gas / liquido proveniente del reactor
principal o del reactor de proteccion puede devolverse (es decir, reciclarse) en la entrada de dicho reactor y/o de otro
reactor o lecho catalitico que se sitla aguas arriba, preferentemente de un reactor o lecho catalitico que se sitla
inmediatamente aguas arriba.

El objetivo de estos reciclados es diluir la carga en la entrada del reactor para limitar el aumento de la temperatura y,
por lo tanto, la formacién de oligdémeros (o gomas). El efluente proveniente del reactor principal o del reactor de
proteccion puede experimentar, antes de ser reciclado, una separacion de la fase gaseosa (hidrégeno sin reaccionar)
para reciclar solo la fase liquida.

Cuando el procedimiento de acuerdo con la invencién lleva a cabo un reciclaje, la fase gaseosa que comprende el
hidrégeno puede introducirse antes y/o después de la introduccion del reciclado.

De acuerdo con otra realizacion, se puede introducir una extinciéon (quench de acuerdo con el término anglosajon)
entre dos lechos cataliticos en el reactor principal o el reactor de proteccién para bajar la temperatura en el lecho
catalitico aguas abajo. Esta extincion puede ser una extincién liquida, como la carga nueva o el reciclado y/o una
extincion gaseosa como la fase gaseosa que contiene hidrégeno.
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De acuerdo con otra realizacion, el procedimiento de acuerdo con la invencion puede ser operado a flujo descendente
(downflow de acuerdo con el término anglosajén) o ascendente (upflow de acuerdo con el término anglosajon). Cuando
se opera a flujo ascendente, el lecho catalitico A1 del reactor principal se encuentra, por lo tanto, debajo del lecho
catalitico A2.

Intercambiador de calor (enfriador)

De acuerdo con una realizacién preferida, el procedimiento de acuerdo con la invencion puede utilizar en particular
uno o mas intercambiador(es) de calor (enfriador) entre cada reactor para enfriar el efluente del reactor ubicado
inmediatamente aguas arriba y en particular entre el reactor de proteccion y el reactor principal. La temperatura del
efluente se reduce asi para licuar las olefinas vaporizadas en el reactor de protecciéon B. De este modo, este
intercambiador de calor auxiliar permite controlar la exotermia.

Cuando el procedimiento de acuerdo con la invencién utiliza uno o mas intercambiador(es) de calor, la fase gaseosa
que comprende hidrégeno puede introducirse aguas arriba y/o aguas abajo de dicho intercambiador.

De acuerdo con otra realizacién, cada uno de los reciclados puede enfriarse mediante un intercambiador de calor
antes de introducirse en un reactor.

Otras realizaciones

También se pueden considerar otras realizaciones del procedimiento de la invencion para tratar cargas mas dificiles
o para aliviar un lecho catalitico durante las diferentes etapas, como se ilustran en la figura 2.

De acuerdo con una realizacion, el reactor de proteccidn se puede utilizar aguas arriba del reactor principal durante la
etapa a) para tratar cargas mas dificiles. La carga se introduce asi en el reactor de proteccion B a través de la valvula
V1, luego pasa a través de la valvula V6 por los dos lechos cataliticos A1 y A2 del reactor principal. En este caso, la
valvula V2 se cierra durante la etapa a).

De acuerdo con ofra realizacion y con el fin de aliviar el primer lecho catalitico A1 durante la etapa a) y/o para tratar
cargas mas dificiles, se puede introducir una parte de la carga en el reactor de proteccién a través de la valvula V1
ademas de su introduccion en el primer lecho catalitico a través de la valvula V2 durante la etapa a). La carga se
introduce asi en paralelo en el reactor de proteccion y en el primer lecho catalitico del reactor de proteccion, las valvulas
V1, V2 y V5 estan abiertas, la valvula V4 esta cerrada.

De acuerdo con otra realizaciéon y con el fin de hacer un uso completo de las capacidades cataliticas del segundo
lecho catalitico A2 del reactor principal durante la etapa a), una parte de la carga puede introducirse en el segundo
lecho catalitico A2 a través de la valvula V3 ademas de su introduccion en el primer lecho catalitico A1 a través de la
valvula V2 durante la etapa a). La carga se introduce asi en paralelo en los dos lechos cataliticos A1 y A2 del reactor
principal. Se abren las valvulas V2 y V3. De acuerdo con esta realizacion, una parte del efluente del reactor principal
se puede reciclar en el reactor de proteccion B a través de la valvula V7 para compensar el cortocircuito del lecho
catalitico A1 para una parte de la carga.

De acuerdo con otra realizacién mas, cuando la carga pasa sucesivamente a través del reactor de proteccion B y luego
a través del segundo lecho catalitico del reactor principal durante la etapa b), también se puede introducir una parte
de la carga en el primer lecho catalitico parcialmente desactivado A1 del reactor principal. La carga se introduce asi
en paralelo en el reactor de proteccion y en el primer lecho catalitico del reactor de proteccion, las valvulas V1, V2 y
V5 estan abiertas, la valvula V4 estéa cerrada.

De acuerdo con otra realizacion, la selectividad de la hidrogenacién puede disminuirse, con el objetivo de saturar las
olefinas hasta que queden entre el 10 y el 15 % de las mismas.

EJEMPLOS

Ejemplo 1 de acuerdo con la técnica anterior

Una carga de combustible pirolitico «PyGas» con un valor de MAV de 210 (MAV, por Maleic Anhydre Value de acuerdo
con la terminologia anglosajona, medida en contenido de diolefinas) y un indice de bromo de 81 (medida en contenido
de olefinas), con un contenido del 3 % de estireno (y 8 % de compuestos estirénicos C9+), se tratdé mediante un
procedimiento de hidrogenacion como se ilustra en la figura 1, en las siguientes condiciones operativas:

- Caudal de carga: 17 t/h

- Composicion de la fase gaseosa que comprende hidrogeno: 95 % de Hz, 5 % de CHa

- Caudal total de hidrégeno: 0,4 t/h (H2+CHa)

- VVH, definida como la relacion del caudal volumétrico de carga nueva a 15 °C con el volumen del catalizador: 1,5
h-1
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- Volumen de catalizador de 17 m3 en un reactor de 1000 mm de diametro (1° reactor principal, catalizador activo)

- Deposito de catalizador de 17 m® en un reactor de 1000 mm de diametro (2° reactor principal, catalizador inactivo)
- Caudal de reciclado: 30 t/h

- Presion absoluta en la entrada del reactor: 3 MPa (30 bares)

- Temperatura en la entrada del reactor: 60 °C

El objetivo de este ejemplo es reducir el contenido de estireno (y, a fortiori, la mayoria de las diolefinas que son mas
faciles de hidrogenar) al 0,5 % en peso en la salida del reactor.

En esta realizacion, se utiliza un Unico reactor para la hidrogenacién. Por lo tanto, el 100 % de la conversion deseada
en estireno debe llevarse a cabo en este reactor.

El procedimiento de acuerdo con el presente ejemplo, por lo tanto, permite hidrogenar la carga de combustible pirolitico
durante un tiempo de ciclo estimado de 6 meses, lo que permite con el 2° reactor principal, utilizar la totalidad del
volumen catalitico durante un periodo de 12 meses.

Etapa Ciclo Duracién
a 1° Reactor principal | 6 meses
b 2° Reactor principal | 6 meses
a 1° Reactor principal | 6 meses

Ejemplo 2 de acuerdo con la invencién

La misma carga olefinica que la tratada en el ejemplo 1 (comparativo) se traté mediante un procedimiento de
hidrogenacion de acuerdo con la invenciéon, que comprende dos reactores en serie y en paralelo, con o sin caja de
extincién, como se ilustra en la figura 2. Una masa de catalizador inferior de 15 % en volumen (28 m® en lugar de 34
m?3) que la utilizada en los dos reactores del ejemplo 1 se distribuy6 al 70 % en el reactor principal (30 % en el primer
lecho, 40 % en el segundo), y al 30 % en el reactor de proteccion. El procedimiento del ejemplo 1 (comparativo) y el
del ejemplo 2 (de acuerdo con la invencion) se comparan con el caudal iso (30 t/h) y la calidad de la carga y del gas
(0,4 t/h H2 al 95 %, CH4 al 5 %). Las condiciones de funcionamiento son las siguientes:

- la VVH del reactor principal, definida como la relacion del caudal volumétrico de carga nueva a 15 °C con el volumen
de catalizador del reactor principal: 1,5 h"

- Volumen de catalizador de 20 m® en un reactor de 1000 mm de diametro (reactor principal, catalizador activo)

- Volumen de catalizador de 8 m® en un reactor de 1000 mm de diametro (reactor de proteccion, catalizador activo)
- Didmetro de los reactores de 1000 mm.

- Caudal de reciclado: 30 t/h

- Presion absoluta en los reactores: 3 MPa (30 bares)

- Temperatura de entrada en el 1° reactor: 60 °C

El objetivo de este ejemplo es mantener la conversion al estireno al 0,5 % en peso en la salida del procedimiento,
durante un periodo mas largo que el procedimiento de referencia, gracias a una reorganizacion de los lechos cataliticos
y a una secuenciacion 6ptima de los mismos, reduciendo el volumen total de catalizador (calculado como la suma de
los volumenes del reactor principal y del reactor de proteccion). La siguiente tabla muestra las etapas del ciclo de
utilizacién de todo el catalizador.
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Etapa Ciclo Duracién V1 V2 V4 V5 V8 Regeneracion

A1+ A2 | 3,5 meses | Cerrado | Abierto | Cerrado | Cerrado | Abierto B

a
b B+ A2 | 3,5 meses | Abierto | Cerrado | Cerrado | Abierto | Abierto

c A1+ A2 | 3,5 meses | Cerrado | Abierto | Cerrado | Cerrado | Abierto B
d B 3 meses | Abierto | Cerrado | Abierto | Cerrado | Cerrado A1+A2
a A1+ A2 | 3,5 meses | Cerrado | Abierto | Cerrado | Cerrado | Abierto B

La siguiente tabla muestra para cada etapa los tiempos de funcionamiento maximos tmax, los tiempos de
funcionamiento (en porcentaje), asi como los tiempos reales:

Etapa Ciclo tmax Tiempo de funcionamiento | Duracién
a A1+ A2 | 7 meses 50 % 3,5 meses
b B+ A2 | 7 meses 50 % 3,5 meses
c A1+ A2 | 3,5 meses 100 % 3,5 meses
d B 3 meses 100 % 3 meses
a A1+ A2 | 7 meses 50 % 3,5 meses

Durante las etapas a) y c), el catalizador del reactor de proteccién B se regenera, y durante la etapa d), el catalizador
del reactor principal R1 (A1 + A2) se regenera. La duracién de la etapa a) se determina en este ejemplo con respecto
al tiempo de funcionamiento maximo tamax, que es de 7 meses en comparacion con una temperatura de 180 °C al final
del ciclo. De hecho, dado que los volumenes de los lechos A1y A2 son 20 % superiores a los del ejemplo comparativo,
se evaluo que la desactivacion seguia un ritmo inferior que permite alcanzar una duracién de 3,5 meses para la etapa
a). La duracion de la etapa b) es similar a la de la etapa a) porque el volumen de catalizador del reactor de proteccion
B es aqui igual al de A1, y teniendo en cuenta la ligera desactivacion del lecho A2, se obtiene aun una duracién de
etapa evaluada en 3,5 meses.

La duracion de la etapa c) se ve afectada de manera insignificante por la desactivacion de A2 durante la etapa b), y la
duracion de las etapas combinadas a) y ¢) se evallia en comparacion con el tiempo de ciclo convencional del ejemplo
de referencia (ejemplo 1), lo que corresponde para este volumen de catalizador a 7 meses, y por lo tanto, a una
duracion de la etapa c) de 3,5 meses.

En la etapa c), el catalizador del reactor B se ha regenerado o reemplazado, y la etapa d) comienza en el catalizador
con una actividad maxima. En estas condiciones, se debe lograr una temperatura de inicio de 63 °C para obtener la
conversion esperada (0,5 % en peso de estireno en la salida) para un volumen de catalizador menor. Con el fin de
mejorar el control de la exotermia, es posible modificar la tasa de diluyente o equipar a B con una caja de extincion.
La conversion se alcanza para una temperatura de efluente que limita la duracion de la etapa d) entre 3 y 3,5 meses.

El procedimiento de acuerdo con la invencion (ejemplo 2) permite, por lo tanto, aumentar el tiempo de ciclo de uso

total del catalizador del procedimiento en un 12 a un 15 % (13,5 meses en lugar de 12) reduciendo al mismo tiempo
el volumen de catalizador en un 15 % en volumen y el tamafio de los equipos asociados.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento de hidrogenacién selectiva de una carga de hidrocarburos que contiene moléculas
poliinsaturadas que comprende al menos 3 atomos de carbono y se selecciona del grupo que consiste en una seccion
de craqueo con vapor C3, una seccién de craqueo con vapor C4, una seccién de craqueo con vapor C5 y un
combustible pirolitico y su mezcla, en el que se introduce dicha carga en condiciones de hidrogenacion y una fase
gaseosa que comprende hidrégeno sobre un catalizador de hidrogenacion, en un solo reactor principal de lecho fijo
que contiene al menos dos lechos cataliticos, y un reactor de proteccion de lecho fijo de tamafio mas pequefio que
contiene al menos un lecho catalitico, estando dispuestos dichos reactores en serie para su uso de forma ciclica
repitiendo sucesivamente las etapas a), b), c), ¢’), d) y d’) definidas a continuacion:

- una etapa a) durante la cual la carga pasa sucesivamente por todos los lechos cataliticos del reactor principal,

- cuando el primer lecho catalitico del reactor principal comienza a desactivarse, una etapa b) durante la cual la carga
se introduce en el reactor de proteccion y luego, cortocircuitando el primer lecho catalitico parcialmente desactivado
del reactor principal, en el siguiente lecho catalitico no desactivado de dicho reactor principal ubicado
inmediatamente aguas abajo con respecto a la direccidn de circulacion de la carga,

- una etapa c) durante la cual la carga pasa Unica y sucesivamente por todos los lechos cataliticos del reactor
principal,

- una etapa c’), simultanea con la etapa c), durante la cual el catalizador desactivado del o de los lechos cataliticos
del reactor de proteccién se regenera y/o se reemplaza por un nuevo catalizador,

- una etapa d) durante la cual la carga pasa solo por el reactor de proteccion,

- una etapa d’), simultdnea con la etapa d), durante la cual el catalizador desactivado de los al menos dos lechos
cataliticos del reactor principal se regenera y/o se reemplaza por un nuevo catalizador;

procedimiento en el que el tiempo de funcionamiento para cada una de las etapas a), b), ¢) y d), definido con respecto
a un tiempo de funcionamiento maximo tmax para cada etapa, que es el tiempo para alcanzar un valor maximo tolerable
de una temperatura o de una selectividad para una carga dada es, respectivamente:

* para la etapa a): entre 10 y 70 % de tamax

* para la etapa b): entre 40 y 100 % de tBmax
* para la etapa c): entre 90 y 100 % de tcmax
* para la etapa d): entre 70 y 100 % de tomax;

y teniendo en cuenta que

+ el valor maximo tolerable de una carga C3 es la selectividad correspondiente al logro de una igualdad de
composicion de propileno entre la entrada y la salida del reactor al final del ciclo;

« el valor maximo tolerable de una carga C4 es una temperatura maxima de 160 °C;

« el valor maximo tolerable de una carga C5 es una temperatura maxima de 160 °C;

« el valor maximo tolerable de una carga de combustible pirolitico es una temperatura maxima de 200 °C.

2. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 1, en el que el volumen total del catalizador contenido en el
o los lechos cataliticos del reactor de proteccion es como maximo el 60 % del volumen total del catalizador contenido
en los lechos cataliticos del reactor principal.

3. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 1, en el que se realiza una etapa a’), simultanea con la etapa
a), durante la cual el catalizador desactivado durante la etapa d) del o de los lechos cataliticos del reactor de proteccion
se regenera y/o se reemplaza por un nuevo catalizador.

4. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores, en el que cada reactor funciona a una
temperatura que oscila entre 0 °C y 200 °C, a una presién comprendida entre 1y 6,5 MPa y a una velocidad volumétrica
horaria global, definida como la relacion del caudal volumétrico de la nueva carga a 15 °C sobre el volumen total de
catalizador presente en el conjunto de reactores utilizados, comprendida entre 1 h™' y 100 h™".

5. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores, en el que una parte del efluente
proveniente del reactor principal o del reactor de proteccion se recicla como una mezcla con la carga de hidrogenacion.

6. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores, en el que las condiciones operativas
de hidrogenacion durante las etapas a), b), ¢) y d) son idénticas.

7. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 5 en el que durante la etapa d) la temperatura
del reactor de proteccién aumenta y/o el flujo de la fase que comprende hidrégeno aumenta, y/o el caudal de reciclado
en el reactor de proteccion aumenta y/o el caudal de carga introducido en el reactor de protecciéon disminuye con
respecto a la temperatura, el flujo o el (los) caudal(es) utilizado(s) al comienzo de la etapa a), respectivamente.
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8. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 7 en el que el aumento de la temperatura del reactor de
proteccion en la parte superior del reactor al comienzo de la etapa d) con respecto al comienzo de la etapa a) esta
comprendido entre 0,5y 40 °C.

9. Procedimiento de acuerdo con las reivindicaciones 7 u 8, en el que el aumento del caudal de reciclado en el
reactor de proteccion al comienzo de la etapa d) con respecto al caudal de reciclado al comienzo de la etapa a) esta
comprendido entre 0,5y 100 %.

10. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores, en el que se introduce una extincion
entre dos lechos cataliticos en el reactor principal o el reactor de proteccién, pudiendo ser dicha extincion una extincion
liquida y/o una extincidon gaseosa.

11. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores, en el que se implementan uno o mas
intercambiador(es) de calor entre el reactor de proteccion y el reactor principal.

12. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores, en el que los catalizadores de

hidrogenacion utilizados son idénticos o diferentes en el o los lechos cataliticos del reactor principal y/o del reactor de
proteccion.
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