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DESCRIPCION
Proceso para producir BTX a partir de una fuente de mezcla de hidrocarburos mediante pir6lisis.

La presente invencion se refiere con un proceso para producir BTX que comprende pirdlisis, apertura del anillo
aromatico y recuperacién de BTX.

Se ha descrito previamente que la produccién de hidrocarburos olefinicos ligeros a partir de materia prima de
hidrocarburos puede incrementarse mediante un proceso que comprende los etapas de: alimentar una materia prima
de hidrocarburos en un caldera de pirdlisis para llevar a cabo una reaccion de pirdlisis; separar los productos de
reaccion, que son generados a partir de la reaccion de pirdlisis, en una corriente que contiene hidrégeno e
hidrocarburos C4 o inferiores, y una corriente que contiene hidrocarburos C5+, mediante un proceso de compresion
y fraccionamiento; recuperar hidrégeno, e hidrocarburos olefinicos y parafinicos C2, C3 y C4, respectivamente, de la
corriente que contiene hidrégeno e hidrocarburos C4 o inferiores; separar gasolinas por pirélisis y una fraccion que
contiene hidrocarburos C9+ de la corriente que contiene hidrocarburos C5+, utilizando procesos de hidrogenacién y
separacion; alimentar una mezcla de las gasolinas de pirdlisis separadas, una materia prima de hidrocarburos e
hidrégeno en al menos un area de reaccion; transformar la mezcla en presencia de un catalizador en el area de
reaccion en un compuesto de hidrocarburos aromaticos que esta enriquecida en benceno, tolueno y xileno a través
de reacciones de desalquilacion/transalquilacién, y en un compuesto de hidrocarburos no aromaticos que esta
enriquecido en gas licuado del petréleo a través de una reaccion de hidrocraqueo; separar los productos de reaccion
de la etapa que transforma la mezcla en una corriente superior, que contiene hidrégeno, metano, etano, y gas
licuado del petr6leo, y en una corriente inferior, que contiene compuestos de hidrocarburos aromaticos, y una
pequeiia cantidad de hidrogeno y compuestos de hidrocarburos no aromaticos, mediante la utilizacién de un proceso
de separacion gas-liquido; hacer circular la corriente superior en el proceso de compresién y fraccionamiento; y
recuperar los compuestos de hidrocarburos aromaticos de la corriente inferior; véase p. ej., el documento
US 20060287561 A1. En el proceso descrito en el documento US 20060287561 A1, se separa y se purga la fraccion
producida por pirdlisis que contiene hidrocarburos C9+. Una desventaja importante del proceso del documento
US 20060287561 A1 es que el rendimiento de aromaticos es relativamente bajo.

Un objeto de la presente invencion fue proporcionar un proceso para producir BTX a partir de una corriente mezcla
de hidrocarburos que tiene un rendimiento mejorado de productos petroquimicos de alto valor tal como BTX.

La solucién al problema anterior se logra proporcionando las realizaciones descritas en el presente documento mas
adelante y caracterizadas en las reivindicaciones. Segun esto, la presente invencién proporciona un proceso para
producir BTX segun la reivindicacién 1. En el contexto de la presente invencioén, sorprendentemente se constaté que
el rendimiento de productos petroquimicos de alto valor, tal como BTX puede mejorarse utilizando el proceso
mejorado segun se describe en el presente documento.

En el proceso de la presente invencién, se puede utilizar cualquier composicion de hidrocarburos que sea adecuada
como alimentacion para la pirdlisis.

Particularmente, se pueden seleccionar corrientes adecuadas de alimentacién de la pirélisis del grupo que consiste
en nafta, condensado de gas, queroseno, gasoleos e (hidro)ceras. Sin embargo, el proceso de la presente invencion
puede también emplear pirdlisis del crudo segin se describe en los documentos US 2013/0197289 A1 y
US 2004/0004022 A1. El término "crudo", como se utiliza en el presente documento, se refiere al petréleo extraido
de formaciones geoldgicas en su forma no refinada. También se entendera que el término crudo incluye crudo que
ha sido sometido a separaciones agua-aceite y/o separacion gas-aceite y/o desalacion y/o estabilizacion. El crudo
particularmente preferido que se utiliza como corriente de alimentacion de la pirolisis en el proceso de la presente
invencion se selecciona del grupo que consiste en el crudo Arabe Extra-ligero, Arabe Super-ligero y petréleo
esquistoso. En el caso de que el crudo se utilice como alimentacién, puede ser sometido especificamente a la
desasfaltizacién con disolvente antes de someter a pirdlisis.

Preferentemente, la corriente de alimentacién de pirolisis comprende nafta, preferentemente, nafta parafinico o nafta
de primera destilacién. Preferentemente, la corriente de alimentacién de pirdlisis tiene un contenido de hidrocarburos
aromaticos de menos de 20 % en peso medido segun la norma ASTM D5443. Se encontr6é que cuando se utiliza una
corriente de alimentaciéon de pirdlisis con un contenido de hidrocarburos aromaticos de menos de 20 % en peso
medido segun la norma ASTM D5443, el balance de hidrégeno del proceso de la presente invencion mejora, o
incluso se mantiene en equilibrio. Cuando el proceso de la presente invencidén es con hidrégeno en equilibrio, se
produce suficiente hidrégeno en las operaciones de las unidades que producen hidrégeno de la presente invencion
para cumplir con el hidrégeno total utilizado en las operaciones de las unidades que consumen hidrégeno.

Los términos nafta y gasoleo se utilizan en el presente documento con su significado generalmente aceptado en el
campo de los procesos de las refinerias de petroleo; véase Alfke y col. (2007) Oil refining, Ullman’s Encyclopedia of
Industrial Chemistry, and Speight (2005) Petroleum Refinery Processes, Kirk-Othmer Encyclopedia of Chemical
Technology. En este sentido, cabe sefialar que puede haber solapamiento entre las diferentes fracciones de crudo
debido a la compleja mezcla de compuestos de hidrocarburos comprendidos en el crudo y los limites técnicos del
proceso de destilacion de crudo. Preferentemente, el término "nafta” usado en el presente documento se refiere a la
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fraccion de petr6leo obtenida por destilacién de crudo con un intervalo de temperaturas de ebullicion de
aproximadamente 20-200 °C, més preferentemente de aproximadamente 30-190 °C. Preferentemente, nafta ligera
es la fraccion con un intervalo de temperaturas de ebullicion de aproximadamente 20-100 °C, mas preferentemente
de aproximadamente 30-90°C. Preferentemente, la nafta pesada tiene, preferentemente, un intervalo de
temperaturas de ebullicion de aproximadamente 80-200 °C, mas preferentemente de aproximadamente 90-190 °C.
Preferentemente, el término "keroseno"”, como se utiliza en el presente documento, se refiere a la fraccion de
petréleo obtenida por destilacion de crudo con un intervalo de temperaturas de ebullicion de aproximadamente 180-
270 °C, mas preferentemente de aproximadamente 190-260 °C. Preferentemente, el término "gaso6leo" como se
utiliza en el presente documento se refiere a la fraccion de petrdleo obtenida por destilacion de crudo con un
intervalo de temperaturas de ebullicién de aproximadamente 250-360 °C, méas preferentemente de aproximadamente
260-350 °C.

El proceso de la presente invencién supone pirdlisis en la que hidrocarburos saturados comprendidos en la corriente
de alimentacion de la pirdlisis se fraccionan en hidrocarburos mas pequefios, a menudo insaturados. Un proceso
muy frecuente de pir6lisis de hidrocarburos supone el "craqueo a vapor". Como se utiliza en el presente documento,
el término "craqueo a vapor " se refiere a un proceso petroquimico en el que hidrocarburos saturados, como etano,
se transforman en hidrocarburos insaturados como etileno. En el craqueo a vapor, la corriente de alimentacion de la
pirdlisis gasificada se diluye con vapor y se calienta, por poco tiempo, en una caldera sin la presencia de oxigeno.
Tipicamente, la temperatura de reacciéon es 750-900 °C y se deja que la reaccion ocurra solo en muy poco tiempo,
normalmente con tiempos de permanencia de 50-1.000 milisegundos. Preferentemente, se debe seleccionar una
presién de proceso relativamente baja desde atmosférica hasta manométrica de 175 kPa. La relacién en peso de
vapor frente a hidrocarburos es preferentemente de 0,1-1,0, mas preferentemente de 0,3-0,5. Después de haber
alcanzado la temperatura de craqueo, el gas se enfria rapidamente para detener la reaccién en un intercambiador de
calor de linea de transferencia o dentro de un cabezal de enfriamiento utilizando aceite de refrigeracion. El craqueo a
vapor da como resultado lenta deposicion de coque, una forma de carbdn, en las paredes del reactor. La
descoquizacién requiere que la caldera sea aislada del proceso y después un flujo de vapor o una mezcla de
vapor/aire sea pasado a través de los serpentines de la caldera. Esto transforma la capa dura de carbén sélido en
monoxido de carbono y didxido de carbono. Una vez ha terminado esta reaccion, la caldera vuelve a ponerse en
servicio. Los productos producidos por el craqueo a vapor dependen de la composicién de la alimentacion, de la
relacién de hidrocarburo frente a vapor y de la temperatura de craqueo, y del tiempo de permanencia en la caldera.

Preferentemente, la pirdlisis comprende el calentamiento de la corriente de alimentacion de la pir6lisis en presencia
de vapor a temperatura de 750-900 °C con un tiempo de permanencia de 50-1.000 milisegundos a una presién
desde atmosférica a 175 kPa manométrica.

El término "alcano" o "alcanos" se utiliza en el presente documento con su significado establecido y, en
consecuencia, describe hidrocarburos aciclicos ramificados o no ramificados que tienen la férmula general CnHzn:2, ¥
que consisten, por lo tanto, completamente en atomos de hidrégeno y atomos de carbono saturados; véase, p. €j.,
IUPAC. Compendio de terminologia quimica, 22 ed. (1997). El término "alcanos" describe, por consiguiente, alcanos
no ramificados ("normal-parafinas" o "n-parafinas” o "n-alcanos") y alcanos ramificados ("iso-parafinas" o "iso-
alcanos") pero excluye naftenos (cicloalcanos).

El término "hidrocarburos aromaticos" o "aromaticos" es muy bien conocido en la técnica. En consecuencia, el
término "hidrocarburo aromatico" se refiere a hidrocarburo conjugado ciclicamente con una estabilidad (debido a la
deslocalizacién) que es significativamente mayor que la de una estructura localizada hipotética (p. €j., la estructura
de Kekulé). El procedimiento mas frecuente para determinar la aromaticidad de un hidrocarburo dado es la
observacion de diatropicidad en el espectro de RMN de 1H, por ejemplo, la presencia de cambios quimicos en el
intervalo de 7,2 a 7,3 ppm para protones del anillo de benceno.

Los términos "hidrocarburos nafténicos" o "naftenos" o "cicloalcanos" se utilizan en el presente documento con su
significado establecido y describe, por consiguiente, hidrocarburos ciclicos saturados.

El término "olefina" se utiliza en el presente documento con su significado bien definido. En consecuencia, olefina se
refiere a un compuesto de hidrocarburo no saturado que contiene al menos un doble enlace carbono-carbono.
Preferentemente, el término "olefinas" se refiere a una mezcla que comprende dos o mas de etileno, propileno,
butadieno, butileno-1, isobutileno, isopreno y ciclopentadieno.

El término "GLP" como se utiliza en el presente documento se refiere al acronimo bien definido para el término "gas
licuado del petroleo". GLP consiste generalmente en una mezcla de hidrocarburos C2-C4, es decir, una mezcla de
etano, propano y butanos y, dependiendo del origen, también etileno, propileno y butilenos.

Como se utiliza en el presente documento, el término "hidrocarburos C#", en donde "#" es un numero entero
positivo, pretende describir todos los hidrocarburos que tienen # atomos de carbono. Por otra parte, el término
"hidrocarburos C#+" pretende describir todas las moléculas de hidrocarburos que tienen # o mas atomos de
carbono. En consecuencia, el término "hidrocarburos C9+" pretende describir una mezcla de hidrocarburos con 9 o
mas atomos de carbono. El término "alcanos C9+" se refiere, por consiguiente, a alcanos con 9 o mas atomos de
carbono.
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Los términos destilado ligero, destilado medio y destilado pesado se utilizan en el presente documento con su
significado generalmente aceptado en el sector de los procesos petroquimicos; véase Speight, J. G. (2005) en el
lugar citado (loc. cit). En este sentido, cabe sefalar que puede haber solapamiento entre diferentes fracciones de
destilacién debido a la compleja mezcla de compuestos de hidrocarburos comprendidos en la corriente de producto
producida por las operaciones de las unidades de refineria o petroquimica y los limites técnicos para el proceso de
destilacién utilizado para separar las diferentes fracciones. Preferentemente, un "destilado ligero" es un destilado de
hidrocarburos obtenido en un proceso de refineria o petroquimico con un intervalo de temperaturas de ebullicion de
aproximadamente 20-200 °C, mas preferentemente de aproximadamente 30-190 °C. El "destilado ligero" esta, a
menudo, relativamente enriquecido en hidrocarburos aromaticos que tienen un anillo aromatico. Preferentemente, un
"destilado medio" es un destilado de hidrocarburos obtenido en un proceso de refineria o petroquimico que tienen un
intervalo de temperaturas de ebullicién de aproximadamente 180-360 °C, mas preferentemente de aproximadamente
190-350 °C. El "destilado medio" esta relativamente enriquecido en hidrocarburos aromaticos que tienen dos anillos
aromaticos. Preferentemente, un "destilado pesado” es un destilado de hidrocarburos obtenido en un proceso de
refineria o petroquimico que tiene una temperatura de ebullicion de méas de 340 °C, méas preferentemente de mas de
350 °C. El "destilado pesado" esta relativamente enriquecido en hidrocarburos que tienen mas de 2 anillos
aromaticos. En consecuencia, se obtiene un destilado derivado de un proceso de refineria o petroquimico como
resultado de una transformacién quimica seguida de un fraccionamiento, p. ej., por destilaciéon o por extraccion, que
contrasta con una fraccion de crudo. En consecuencia, se obtiene un destilado derivado de un proceso de refineria o
petroquimico como resultado de una transformacién quimica seguida de un fraccionamiento, p. ej., por destilacién o
por extraccion, que contrasta con una fraccién de crudo.

El proceso de la presente invencién implica la apertura del anillo aromatico, que comprende poner en contacto los
hidrocarburos C9+ en presencia de hidrégeno con un catalizador de apertura del anillo aromatico en condiciones de
apertura del anillo aromatico. Las condiciones de proceso Utiles en la apertura del anillo aromatico, también descritas
en el presente documento como "condiciones de apertura del anillo aromatico", se pueden determinar facilmente por
la persona experta en la técnica; véanse, p. €j., los documentos US3256176, US4789457 y US 7.513.988.

El término "apertura del anillo aromatico” se utiliza en el presente documento en su sentido generalmente aceptado y
puede definirse, por ello, como un proceso para transformar una alimentacion de hidrocarburos que esté
relativamente enriquecida en hidrocarburos que tienen anillos aromaticos condensados, como los hidrocarburos
C9+, para producir una corriente de producto que comprende un destilado ligero que esté relativamente enriquecido
en BTX (gasolina derivada de ARO) y, preferentemente, GLP. Tal proceso de apertura del anillo aromatico (proceso
ARO) se describe, por ejemplo, en los documentos US3256176 y US4789457. Estos procesos pueden comprender
bien un solo reactor catalitico de lecho fijo o dos reactores de este tipo en serie, junto con una 0 mas unidades de
fraccionamiento para separar los productos deseados del material no transformado y también pueden incorporar la
capacidad de reciclar material no transformado a uno o ambos reactores. Los reactores pueden ser operados a una
temperatura de 200-600 °C, preferentemente, 300-400 °C, una presién de 3-35 MPa, preferentemente, 5 a 20 MPa
junto con 5-20 % en peso de hidrégeno (respecto a la materia prima de hidrocarburos), en donde dicho hidrégeno
puede fluir en equicorriente con la materia prima de hidrocarburos o en contracorriente con la direccion del flujo de la
materia prima de hidrocarburos, en presencia de un catalizador funcional dual activo tanto para la hidrogenacion-
deshidrogenacion como para la escision del anillo, en donde se pueden realizar dicha saturacién del anillo aromatico
y la escisién del anillo. Los catalizadores utilizados en dichos procesos comprenden uno o mas elementos
seleccionados del grupo que consiste en Pd, Rh, Ru, Ir, Os, Cu, Co, Ni, Pt, Fe, Zn, Ga, In, Mo, W y V en forma de
metal, o de sulfuro del metal, soportado sobre un sélido acido tal como alimina, silice, alimina-silice y zeolitas. En
este sentido, cabe sefalar que el término "soportado sobre", tal como se utiliza en el presente documento, incluye
cualquier forma convencional de proporcionar un catalizador que combine uno o mas elementos con un soporte
catalitico. Adaptando bien solo o en combinacion la composicién del catalizador, la temperatura de funcionamiento,
la velocidad espacial de funcionamiento y/o la presién parcial de hidrogeno, el proceso se puede dirigir hacia la
saturacion completa y la escision posterior de todos los anillos o hacia mantener un anillo aromatico insaturado y la
escision posterior de todos los anillos excepto uno. En este Ultimo caso, el proceso ARO produce un destilado ligero
("gasolina-ARQ") que esta relativamente enriquecida en compuestos de hidrocarburos que tienen un anillo aromatico
y/o nafténico. En el contexto de la presente invencion, se prefiere utilizar un proceso de apertura del anillo aromatico
que se optimice para mantener un anillo aromatico o nafténico intacto y, asi, producir un destilado ligero que esté
relativamente enriquecido en compuestos de hidrocarburos que tienen un anillo aromatico o nafténico.

Un proceso de apertura del anillo aromatico (proceso de ARO) adicional se describe en el documento US 7.513.988.
En consecuencia, el proceso ARO puede comprender la saturacion del anillo aromatico a una temperatura de 100-
500 °C, preferentemente de 200-500 °C, mas preferentemente de 300-500 °C, una presién de 2-10 MPa junto con 1-
30 % en peso, preferentemente, 5-30 % en peso de hidrégeno (respecto a la materia prima de hidrocarburos) en
presencia de un catalizador de hidrogenacion de aromaticos y de una escision del anillo a una temperatura de 200-
600 °C, preferentemente de 300-400 °C, una presién de 1-12 MPa junto con 1-20 % en peso de hidrégeno (respecto
a la materia prima de hidrocarburos) en presencia de un catalizador de escision del anillo, en donde dichas
saturacion del anillo aromatico y escision del anillo se pueden realizar en un reactor o en dos reactores
consecutivos. El catalizador de hidrogenacion de aromaticos puede ser un catalizador convencional de
hidrogenacion/hidrotratamiento tal como un catalizador que comprende una mezcla de Ni, W y Mo en un soporte
refractario, tipicamente alimina. El catalizador de escision del anillo comprende un componente de un metal, de
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transicion, o el sulfuro del metal, y un soporte, comprendiendo el catalizador, preferentemente, uno o mas elementos
seleccionados del grupo que consiste en Pd, Rh, Ru, Ir, Os, Cu, Co, Ni, Pt, Fe, Zn, Ga, In, Mo, W y V en forma de
metal, o sulfuro de metal, soportado sobre un soélido acido como alimina, silice, alimina-silice y zeolitas. En este
sentido, cabe sefalar que el término "soportado sobre", como se utiliza en el presente documento, incluye cualquier
forma convencional de proporcionar un catalizador que combine uno o mas elementos con un soporte catalizador.
Adaptando uno solo o en combinaciéon con la composicién del catalizador, la temperatura de funcionamiento, la
velocidad espacial de funcionamiento y/o la presion parcial de hidrogeno, el proceso se puede dirigir hacia la
saturacion completa y posterior escision de todos los anillos o hacia el mantenimiento de un anillo aromatico
insaturado y posterior escision de todos los anillos excepto uno. En este ultimo caso, el proceso ARO produce un
destilado ligero ("gasolina ARO") que esta relativamente enriquecido en compuestos de hidrocarburos que tienen un
anillo aromatico. En el contexto de la presente invencién, se prefiere utilizar un proceso de apertura del anillo
aromatico que es optimizado para mantener un anillo aromatico intacto y, asi, producir un destilado ligero que esté
relativamente enriquecido en compuestos de hidrocarburos que tengan un anillo aromatico.

Preferentemente, la apertura del anillo aromatico comprende poner en contacto los hidrocarburos C9+ en presencia
de hidrégeno con un catalizador de apertura del anillo aromatico en condiciones de apertura del anillo aromatico, en
donde el catalizador de apertura del anillo aromatico comprende un componente de un metal, de transicion, o el
sulfuro del metal, y un soporte que, preferentemente, comprende uno o mas elementos seleccionados del grupo que
consiste en Pd, Rh, Ru, Ir, Os, Cu, Co, Ni, Pt, Fe, Zn, Ga, In, Mo, W y V en forma de metal o sulfuro de metal
soportado sobre un sélido acido, seleccionado, preferentemente, del grupo que consiste en alimina, silice, alimina-
silice y zeolitas, y en donde las condiciones de apertura del anillo aromatico comprenden una temperatura de 100-
600 °C y una presién de 1-12 MPa. Preferentemente, las condiciones de apertura del anillo aromatico comprenden
ademas la presencia y la presencia de 5-30 % en peso de hidrogeno (respecto a la materia prima de hidrocarburos).

Preferentemente, el catalizador de apertura del anillo aromatico comprende un catalizador de hidrogenacién de
aromaticos que comprende uno 0 mas elementos seleccionados del grupo que consiste en Ni, W y Mo sobre un
soporte refractario, preferentemente alimina; y un catalizador de escision del anillo que comprende un componente
de un metal, de transicion, o el sulfuro del metal, y un soporte que comprende, preferentemente, uno o mas
elementos seleccionados del grupo que consiste en Pd, Rh, Ru, Ir, Os, Cu, Co, Ni, Pt, Fe, Zn, Ga, In, Mo, Wy V en
forma de metal, o de sulfuro del metal, soportado en un sélido acido seleccionado, preferentemente, del grupo que
consiste en alimina, silice, alimina-silice y zeolitas, y en donde las condiciones de hidrogenacién de aromaticos
comprenden una temperatura de 100-500 °C, preferentemente de 200-500 °C, mas preferentemente de 300-500 °C,
una presion de 2-10 MPa y la presencia de 1-30 % en peso, preferentemente de 5-30 % en peso, de hidrégeno
(respecto a la materia prima de hidrocarburos) y en donde la escision del anillo comprende una temperatura de 200-
600 °C, preferentemente de 300-400 °C, una presion de 1-12 MPa y la presencia de 1-20 % en peso de hidrégeno
(respecto a la materia prima de hidrocarburos).

El proceso de la presente invencion implica la recuperacion de BTX a partir de una corriente mezcla de
hidrocarburos que comprende hidrocarburos aromaticos, tales como gasolina de pir6lisis. Se pueden utilizar todos
los medios convencionales para separar BTX de una corriente mezcla de hidrocarburos para recuperar el BTX. Uno
de dichos medios adecuados para la recuperacion de BTX implica la extraccién convencional con disolvente. La
gasolina de pirdlisis y el destilado ligero pueden ser sometidos a “tratamiento de la gasolina" antes de la extraccién
con disolvente. Como se utiliza en el presente documento, el término "tratamiento de la gasolina" o "hidrotratamiento
de la gasolina" se refiere a un proceso en donde una corriente de alimentacion de hidrocarburos insaturados y
enriquecida en aromaticos, tal como la gasolina de pirdlisis, es selectivamente hidrotratada de manera que los
dobles enlaces carbono-carbono de las olefinas y di-olefinas comprendidas en dicha corriente de alimentacion se
hidrogenen; véase también el documento US 3.556.983. Convencionalmente, una unidad de tratamiento de gasolina
puede incluir una primera fase de proceso para mejorar la estabilidad de la corriente de hidrocarburos enriquecida
en aromaticos hidrogenando selectivamente diolefinas y compuestos alquenilo, haciéndolos asi adecuados para su
posterior procesamiento en una segunda etapa. La primera etapa de la reaccién de hidrogenacién se lleva a cabo
utilizando un catalizador de hidrogenacién que comprende normalmente Ni y/o Pd, con o sin aceleradores,
soportado sobre alimina en un reactor de lecho fijo. La primera etapa de la hidrogenacién se realiza normalmente
en la fase liquida que comprende una temperatura de entrada del proceso de 200 °C o menos, preferentemente de
30-100 °C. En una segunda etapa, la primera etapa hidrotratada de la corriente de hidrocarburos enriquecida en
hidrocarburos puede ser procesada adicionalmente para preparar una materia prima adecuada para la recuperacion
de aromaticos mediante la hidrogenacion selectiva de las olefinas y la eliminacién de azufre a través de
hidrodesulfuracién. En la segunda etapa de la hidrogenacién se utiliza normalmente un catalizador de hidrogenacién
que comprende elementos seleccionados del grupo que consiste en Ni, Mo, Co, W y Pt, con o sin aceleradores,
soportado sobre alimina en un reactor de lecho fijo, en donde el catalizador estd en forma de sulfuro. Las
condiciones de proceso comprenden, generalmente, una temperatura de proceso de 200-400 °C, preferentemente
de 250-350 °C y una presidon manométrica de 1-3,5 MPa, preferentemente 2-3,5 MPa. El producto enriquecido en
aromaticos producido por la GTU se somete después a recuperacion de BTX utilizando la extracciéon convencional
del disolvente. En el caso de que la mezcla de hidrocarburos enriquecida en arométicos que va a someterse al
tratamiento de gasolina sea baja en diolefinas y compuestos alquenilo, la corriente de hidrocarburos enriquecida en
aromaticos puede someterse directamente a la segunda etapa de hidrogenacién o incluso directamente sometida a
extraccion de aromaticos. Preferentemente, la unidad de tratamiento de la gasolina es una unidad de hidrocraqueo
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como se describe en el presente documento mas adelante que es adecuada para transformar una corriente de
alimentacion que esté enriquecida en hidrocarburos aromaticos que tienen un anillo aromatico en el BTX purificado.

El producto producido en el proceso de la presente invencién es BTX. El término "BTX" usado en el presente
documento se refiere a una mezcla de benceno, tolueno y xilenos. Preferentemente, el producto producido en el
proceso de la presente invencion comprende adicionales hidrocarburos aromaticos Utiles tales como etilbenceno.
Por consiguiente, la presente invencion proporciona, preferentemente, un proceso para producir una mezcla de
benceno, tolueno, xilenos y etilbenceno ("BTXE"). El producto producido puede ser una mezcla fisica de los
diferentes hidrocarburos aromaticos o puede someterse directamente a una separacion adicional, p. ej., por
destilacién, para proporcionar corriente de productos purificados diferentes. Dicha corriente de productos purificados
puede incluir una corriente del producto benceno, una corriente del producto tolueno, una corriente del producto
xileno y/o una corriente del producto etilbenceno. Un producto petroquimico adicional que se produce,
preferentemente, por el proceso de la presente invencion incluye olefinas, preferentemente, olefinas C2-C4.

Preferentemente, la apertura del anillo aromatico produce ademas destilado ligero y en donde el BTX se recupera de
dicho destilado ligero. Preferentemente, el BTX producido por la apertura del anillo aromatico esta comprendido en
el destilado ligero. En esta realizacién, el BTX comprendido en el destilado ligero se separa de los otros
hidrocarburos comprendidos en dicho destilado ligero por la recuperacion de BTX.

Preferentemente, el BTX se recupera de la gasolina de pirdlisis y/o del destilado ligero sometiendo dicha gasolina de
pirdlisis y/o el destilado ligero a hidrocraqueo. Al seleccionar el hidrocraqueo para la recuperacion de BTX, se puede
mejorar el rendimiento de BTX del proceso de la presente invencion ya que los hidrocarburos monoaroméaticos
distintos de BTX se pueden transformar en BTX mediante hidrocraqueo.

Preferentemente, la gasolina de pirdlisis es hidrotratada antes de someterse a hidrocraqueo para saturar todas las
olefinas y diolefinas. Eliminando las olefinas y diolefinas en la gasolina de pirdlisis, se puede controlar mejor la
exoterma durante el hidrocraqueo, mejorando de ese modo la operabilidad. Mas preferentemente, las olefinas y las
diolefinas se separan de la gasolina de pirdlisis utilizando procedimientos convencionales como los descritos en los
documentos US 7.019.188 y WO 01/59033 A1. Preferentemente, las olefinas y diolefinas, que se separaron de la
gasolina de pirdlisis, se someten a aromatizacién, mejorando de ese modo el rendimiento BTX del proceso de la
presente invencion.

El proceso de la presente invencién puede implicar el hidrocraqueo, que comprende poner en contacto la gasolina
de pirdlisis y, preferentemente, el destilado ligero en presencia de hidrégeno con un catalizador de hidrocraqueo en
condiciones de hidrocraqueo. Las condiciones de proceso del hidrocraqueo Util, también descritas en el presente
documento como "condiciones de hidrocraqueo”, pueden determinarse fécilmente por la persona experta en la
técnica; véase Alfke y col. (2007) loc. cit. Preferentemente, la gasolina de pirdlisis es sometida a un hidrotratamiento
de la gasolina como se ha descrito anteriormente en el presente documento antes de someter a hidrocraqueo.
Preferentemente, los hidrocarburos C9+ comprendidos en la corriente del producto hidrocraqueado se reciclan para
abrir el anillo aromatico.

El término "hidrocraqueo” se utiliza en el presente documento en su sentido generalmente aceptado y, por ello,
puede ser definido como un proceso de craqueo catalitico asistido por la presencia de una elevada presién parcial
de hidrogeno; véase p. ej. Alfke y col. (2007) loc. cit. Los productos de este proceso son hidrocarburos saturados v,
dependiendo de las condiciones de reaccion tales como temperatura, presién y velocidad espacial y actividad del
catalizador, hidrocarburos aromaticos que incluyen BTX. Las condiciones de proceso usadas para el hidrocraqueo
incluyen, generalmente, una temperatura de proceso de 200-600 °C, presiones elevadas de 0,2-20 MPa,
velocidades espaciales entre 0,1-20 h™'. Las reacciones de hidrocraqueo prosiguen mediante un mecanismo
bifuncional que requiere una funcién &cida, que prevé el craqueo y la isomerizaciéon y que proporciona la ruptura y/o
reordenacion de los enlaces carbono-carbono comprendidos en los compuestos hidrocarbonados comprendidos en
la alimentacion, y una funcion de hidrogenaciéon. Muchos catalizadores utilizados para el proceso de hidrocraqueo se
forman combinando varios metales de transicion, o sulfuros metalicos, con el soporte sélido como alimina, silice,
alumina-silice, magnesia y zeolitas.

Preferentemente, el BTX se recupera de la gasolina de pirdlisis y/o del destilado ligero sometiendo dicha gasolina de
pirdlisis y/o destilado ligero a hidrocraqueo de la gasolina. Como se utiliza en el presente documento, el término
"hidrocraqueo de gasolina” o "GHC" se refiere a un proceso de hidrocraqueo que es particularmente adecuado para
transformar en GLP y BTX una alimentacion compleja de hidrocarburos que esta relativamente enriquecida en
compuestos de hidrocarburos aromaticos, como la gasolina de pirdlisis, en donde dicho proceso esta optimizado
para mantener un anillo aromatico intacto de los aromaticos comprendidos en la corriente de alimentacién del GHC,
pero eliminar la mayor parte de las cadenas laterales de dicho anillo aromatico. En consecuencia, el producto
principal producido por hidrocraqueo de la gasolina es BTX y el proceso se puede optimizar proporcionando BTX de
calidad quimica. Preferentemente, la alimentacion de hidrocarburos que se somete a hidrocraqueo de la gasolina
comprende ademas destilado ligero. Mas preferentemente, la alimentacion de hidrocarburos que se somete a
hidrocraqueo de la gasolina no comprende, preferentemente, mas de un 1 % en peso de hidrocarburos que tengan
mas de un anillo aromatico. Preferentemente, las condiciones de hidrocraqueo de la gasolina incluyen una
temperatura de 300-580 °C, mas preferentemente de 400-580 °C e incluso mas preferentemente de 430-530 °C. Las
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temperaturas mas bajas deben evitarse ya que la hidrogenacion del anillo aromatico se vuelve favorable, a menos
que se emplee un catalizador de hidrocraqueo especificamente adaptado. Por ejemplo, en el caso de que el
catalizador comprenda un elemento adicional que reduzca la actividad de hidrogenacién del catalizador, como
estafno, plomo o bismuto, se pueden seleccionar temperaturas mas bajas para el hidrocraqueo de la gasolina; véase,
p. €j., los documentos WO 02/44306 A1 y WO 2007/055488. En caso de que la temperatura de reaccion sea
demasiado alta, el rendimiento del GLPs (especialmente propano y butanos) disminuye y el rendimiento de metano
aumenta. Como la actividad del catalizador puede disminuir durante la durabilidad del catalizador, es ventajoso
aumentar la temperatura del reactor gradualmente por encima de la durabilidad del catalizador para mantener la
velocidad de transformacion por hidrocraqueo. Esto significa que la temperatura 6ptima al inicio de un ciclo de
funcionamiento, preferentemente, se encuentra en el extremo inferior del intervalo de temperaturas de hidrocraqueo.
La temperatura 6ptima del reactor aumentara a medida que el catalizador se desactiva de manera que al final de un
ciclo (poco antes de que el catalizador sea sustituido o regenerado) la temperatura se selecciona, preferentemente,
en el extremo superior del intervalo de temperaturas de hidrocraqueo.

Preferentemente, el hidrocraqueo de la gasolina de una corriente de alimentacién de hidrocarburos se realiza a una
presién manométrica de 0,3-5 MPa, mas preferentemente a una presion manométrica de 0,6-3 MPa, en particular,
preferentemente, a una presidon manométrica de 1-2 MPa y, lo mas preferentemente, a una presién manométrica de
1,2-1,6 MPa. Aumentando la presion del reactor, puede aumentarse la transformacion de los no aromaticos C5+,
pero esto aumenta también el rendimiento del metano y la hidrogenacién de anillos aromaticos a las especies de
ciclohexano que se pueden craquear a las especies del GLP. Esto da como resultado una reduccion del rendimiento
aromatico a medida que aumenta la presién y, como algun ciclohexano y su isémero metilciclopentano, no estan
completamente hidrocraqueados, existe un optimo en la pureza del benceno resultante a una presién de 1,2-1,6
MPa.

Preferentemente, el hidrocraqueo de la gasolina de una corriente de alimentacion de hidrocarburos se realiza a una
Velocidad Espacial Horaria en Peso (WHSV, en inglés) de 0,1-20 h”, mas preferentemente a una velocidad espacial
horaria en peso de 0,2-15 h' y, lo mas preferentemente, a una velomdad espacial horaria en peso de 0,4-10 h'.
Cuando la velocidad espacial es demasiado alta, no todos los componentes de parafina con ebullicién conjunta con
el BTX son hidrocraqueados, por lo que no sera posible obtener la especificacion BTX mediante destilacion simple
del producto del reactor. A una velocidad espacial demasiado baja, el rendimiento del metano se eleva a expensas
de propano y butano. Al seleccionar la éptima velocidad espacial horaria en peso, se encontr6 sorprendentemente
que la reaccién suficientemente completa en las calderas conjuntas de benceno se consigue para producir BTX de
especificacion sin necesidad de un reciclado del liquido.

Preferentemente, el hidrocraqueo comprende poner en contacto la gasolina de pirdlisis y, preferentemente, el
destilado ligero en presencia de hidrégeno con un catalizador de hidrocraqueo en condiciones de hidrocraqueo, en
donde el catalizador de hidrocraqueo comprende 0,1-1 % en peso de metal de hidrogenacion respecto al peso total
de catalizador y una zeolita que tiene un tamafio de poro de 5-8 A y una relacién molar de silice (SiOz) frente a
alimina (Al2O3) de 5-200 y en donde las condiciones de hidrocraqueo comprenden una temperatura de 400-580 °C,
una presion manométrica de 300-5.000 kPa y una velocidad espacial horaria en peso (WHSV) de 0,1-20 h™. El metal
de hidrogenacion, preferentemente, es al menos un elemento seleccionado del grupo 10 de la tabla periodica de los
Elementos, lo mas preferentemente Pt. La zeolita es, preferentemente, MFI. Preferentemente, se utiliza una
temperatura de 420-550 °C, una presion manomeétrica de 600-3.000 kPa y una velocidad espacial horaria en peso de
0,2-15h’ y, mas preferentemente, una temperatura de 430-530 °C, una presion manométrica de 1.000-2.000 kPa y
una velocidad espacial horaria en peso de 0,4-10 h'.

Una de las ventajas de seleccionar este catalizador de hidrocraqueo especifico, tal como se describe en el presente
documento anteriormente, es que no es necesaria la desulfurizacion de la alimentacién para el hidrocraqueo.

En consecuencia, las condiciones preferidas del hidrocraqueo de la gasolina incluyen, por ello, una temperatura de
400-580 °C, una presion manométrica de 0,3-5 MPa y una velocidad espacial horaria en peso de 0,1-20 h'
condiciones mas preferidas del hidrocraqueo de la gasolina incluyen una temperatura de 420-550 °C, una presnon
manométrica de 0,6-3 MPa y una velocidad espacial horaria en peso de 0,2-15 h”. Particularmente, las condiciones
preferidas del hidrocraqueo de la gasolina incluyen una temperatura de 430-530 °C, una presién manométrica de 1-2
MPa y una velocidad espacial horaria en peso de 0,4-10 h'.

Preferentemente, la apertura del anillo aromatico y, preferentemente, el hidrocraqueo producen ademas GLP y en
donde dicho GLP es sometido a aromatizacién para producir BTX.

El proceso de la presente invencién implica la aromatizacién, que comprende poner en contacto el GLP con un
catalizador de aromatizacién en condiciones de aromatizacion. Las condiciones de proceso Utiles para la
aromatizacion, también descritas en el presente documento como "condiciones de aromatizacién”, pueden ser
facilmente determinadas por la persona experta en la técnica; véase Encyclopaedia of Hydrocarbons (2006) Vol. I,
Capitulo 10.6, p. 591-614.

Al someter a aromatizacion parte o todo el GLP producido por el hidrocraqueo, se puede mejorar el rendimiento de
aromaticos del proceso integrado. Ademas de ello, el hidrogeno es producido por dicha aromatizacién, que se puede
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utilizar como alimentacién para los procesos que consumen hidrégeno tales como la apertura del anillo aromatico y/o
la recuperacién de los aromaticos.

El término "aromatizaciéon" se utiliza en el presente documento en su sentido generalmente aceptado y, por ello,
puede definirse como un proceso para transformar hidrocarburos alifaticos en hidrocarburos aromaticos. Hay
muchas tecnologias de aromatizacién descritas en la técnica anterior utilizando hidrocarburos alifaticos C3-C8 como
materia prima; véanse, p. €j., los documentos US 4.056.575; US 4.157.356; US 4.180.689; Micropor. Mesopor. Mater
21, 439; WO 2004/013095 A2 y WO 2005/08515 A1. En consecuencia, el catalizador de aromatizacion puede
comprender una zeolita, seleccionada, preferentemente, del grupo que consiste en ZSM-5 y zeolita L y puede
comprender ademas uno o mas elementos seleccionados del grupo que consiste en Ga, Zn, Ge y Pt. En caso de
que la alimentacion comprenda principalmente hidrocarburos alifaticos C3-C5, se prefiere una zeolita &cida. Como
se utiliza en el presente documento, el término "zeolita acida” se refiere a una zeolita en su forma proténica
predeterminada. En el caso de que la alimentacién comprenda principalmente hidrocarburos C6-C8, se prefiere una
zeolita no acida. Como se utiliza en el presente documento, el término "zeolita no acida” se refiere a una zeolita de
intercambio basico, preferentemente, con un metal alcalino o metales alcalinotérreos tales como cesio, potasio,
sodio, rubidio, bario, calcio, magnesio y mezclas de los mismos, para reducir la acidez. El intercambio basico puede
ocurrir durante la sintesis de la zeolita con un metal alcalino o metal alcalinotérreo que es anadido como
componente de la mezcla de la reacciéon o puede ocurrir con una zeolita cristalina antes o después de la deposicion
de un metal noble. La zeolita es de intercambio basico en la medida en que la mayoria o todos los cationes
asociados con el aluminio son metales alcalinos o metales alcalinotérreos. Un ejemplo de una relacién molar base
monovalente:aluminio en la zeolita después del intercambio de base es al menos aproximadamente 0,9.
Preferentemente, el catalizador se selecciona del grupo que consiste en HZSM-5 (en donde HZSM-5 describe ZSM-
5 en su forma proténica), Ga/HZSM-5, Zn/HZSM-5 y Pt/GeHZSM-5. Las condiciones de aromatizacion pueden
comprender una temperatura de 400-600 °C, preferentemente 450-550 °C, mas preferentemente 480-520 °C y una
presién manométrica de 100-1.000 kPa, preferentemente 200-500 kPa, y una velocidad espacial horaria en peso
(WHSV) de 0,1-20 h™', preferentemente de 0,4-4 h™.

Preferentemente, la aromatizacion comprende poner en contacto el GLP con un catalizador de aromatizacion en
condiciones de aromatizacién, en donde el catalizador de aromatizacién comprende una zeolita seleccionada del
grupo que consiste en ZSM-5 y zeolita L, que comprende, opcionalmente, ademas, uno o mas elementos
seleccionados del grupo que consiste en Ga, Zn, Ge y Pt y en donde las condiciones de aromatizacion comprenden
una temperatura de 400-600 °C, preferentemente de 450-550 °C, mas preferentemente de 480-520 °C y una presion
manométrica de 100-1.000 kPa, preferentemente de 200-500 kPa, y una velocidad espacial horaria en peso (WHSV)
de 0,1-20 h", preferentemente de 0,4-4 h.

La pir6lisis produce ademas GLP y en donde dicho GLP producido por pirélisis se somete a aromatizacién para
producir BTX.

Preferentemente, sélo parte del GLP producido en el proceso de la presente invencion (p. ej., producido por uno o
mas seleccionados del grupo que consiste en la apertura del anillo aromatico, hidrocraqueo y pirélisis) se somete a
la aromatizacién para producir BTX. La parte del GLP que no se somete a aromatizacién se podra someter a sintesis
de olefinas, p. gj., sometiéndose a pirdlisis o, preferentemente, a deshidrogenacién.

Preferentemente, propileno y/o butilenos se separan del GLP producido por pirélisis antes de someterse a la
aromatizacion.

Los medios y procedimientos para separar propilenos y/o butilenos de las corrientes mixtas de hidrocarburos C2-C4
son bien conocidos en la técnica y pueden implicar destilacion y/o extraccion; véase la Encyclopedia of Industrial
Chemistry de Ullmann, Vol. 6, Capitulo "Butadieno”, 388-390 y Vol. 13, Capitulo "Etileno", pag. 512.

Preferentemente, algunos o todos los hidrocarburos C2 se separan del GLP producido en el proceso de la presente
invencion antes de someter dicho GLP a aromatizacion.

Algunas o todas las parafinas C2-C4 pueden ser recicladas a la pirolisis o a la aromatizacion. Al cambiar la
proporcion de parafinas C2-C4 se pueden reciclar a la pirdlisis o a la aromatizacion y puede adecuarse el
rendimiento de los aromaticos y el rendimiento de las olefinas del proceso de la presente invencion, lo que mejora el
balance global de hidrégeno del proceso global.

Preferentemente, el GLP producido por hidrocraqueo y apertura del anillo aromatico se somete a una primera
aromatizacién que es optimizada hacia la aromatizacion de hidrocarburos parafinicos. Preferentemente, dicha
primera aromatizacion comprende, preferentemente, las condiciones de aromatizacion que comprenden una
temperatura de 450-550 °C, preferentemente 480-520 °C, una presion manométrica de 100-1.000 kPa,
prefereqtemente de 200-500 kPa, y una velocidad espacial horaria en peso (WHSV) de 0,1-7 h', preferentemente de
0,4-2h".

Preferentemente, el GLP producido por pirélisis es sometido a una segunda aromatizacién que es optimizada hacia
la aromatizacion de hidrocarburos olefinicos. Preferentemente, dicha segunda aromatizacion comprende,
preferentemente, las condiciones de aromatizacion que comprenden una temperatura de 400-600 °C,
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preferentemente 450-550 °C, mas preferentemente 480-520 °C, una presion manométrica de 100-1.000 kPa,
prefer1entemente de 200-700 kPa, y una velocidad espacial horaria en peso (WHSV) de 1-20 h', preferentemente de
2-4h".

Se encontré que el producto de hidrocarburos aromaticos elaborado a partir de alimentaciones olefinicas puede
comprender menos benceno y mas xilenos y aromaticos C9+ que el producto liquido resultante de las
alimentaciones parafinicas. Se puede observar un efecto similar cuando se aumenta la presion del proceso. Se
encontré que las alimentaciones de aromatizacion de olefinas son adecuadas para la operacion de mayor presion en
comparacién con un proceso de aromatizacion utilizando alimentaciones de hidrocarburos parafinicos, que da como
resultado una mayor transformacion. Con respecto a la alimentacion parafinica y al proceso de baja presion, el
efecto perjudicial de la presion sobre la selectividad de los compuestos aromaticos puede compensarse con
selectividades mejoradas de los aromaticos de alimentaciones de aromatizacion de olefinas.

Preferentemente, uno o mas del grupo que consiste en pirdlisis, hidrocraqueo y apertura del anillo aromatico v,
opcionalmente, la aromatizacién producen, ademas, metano y en donde dicho metano se utiliza como gas
combustible para proporcionar calor de proceso. Preferentemente, dicho gas combustible puede utilizarse para
proporcionar calor de proceso a la pirélisis, hidrocraqueo, apertura del anillo aromatico y/o aromatizacion.

Preferentemente, la pirdlisis y/o la aromatizacion producen ademas hidrégeno y en donde dicho hidrégeno se utiliza
en el hidrocraqueo y/o apertura del anillo aromatico.

Un esquema representativo del flujo del proceso que ilustra realizaciones particulares para llevar a cabo el proceso
de la presente invencién se describe en las Figuras 2-3, mientras que la Figura 1 describe una realizacion fuera del
alcance de la invencién. Debe entenderse que las Figuras 2-3 presentan una ilustracion de la invencién y/o los
principios implicados.

En el presente documento se divulga una instalacién de proceso adecuada para realizar el proceso de la invencion.
Esta instalacion de proceso y el proceso tal como se realiza en dicha instalacion de proceso se presentan
particularmente en las figuras 1-3 (Fig. 1-3).

Por consiguiente, en el presente documento se divulga una instalacion de proceso para producir BTX que
comprende una unidad (2) de pirdlisis que comprende una entrada para una corriente de alimentacion (1) de la
pirdlisis y una salida (5) para la gasolina de pirdlisis y una salida (6) para hidrocarburos C9+; una unidad (8) de
apertura del anillo aromatico que comprende una entrada para hidrocarburos C9+ (6) y una salida (12) para BTX; y

una unidad (7) de recuperacion de BTX que comprende una entrada para la gasolina de pirdlisis (5) y una salida (12)
para BTX.

Este aspecto de la presente divulgacion se presenta en la figura 1 (Fig. 1).

Como se utiliza en el presente documento, el término "una entrada para X" o "una salida de X", en donde "X" es una
fraccion de hidrocarburos dada o similar se refiere a una entrada o salida para una corriente que comprende dicha
fraccion de hidrocarburos o similares. En caso de una salida para X esta directamente conectada a una unidad de
refineria aguas abajo que comprende una entrada para X, dicha conexion directa puede comprender otras unidades
tales como intercambiadores de calor, unidades de separacion y/o purificacién para eliminar compuestos no
deseados comprendidos en dicha corriente y similares.

Si, en el contexto de la presente invencién, una unidad es alimentada con mas de una corriente de alimentacion,
dichas corrientes de alimentacién se pueden combinar para formar una sola entrada en la unidad o se pueden
formar entradas separadas a la unidad.

La unidad (8) de apertura del anillo aromatico tiene, preferentemente, ademas, una salida (9) para el destilado ligero
que es alimentado a la unidad (7) de recuperacion de BTX. EI BTX producido en la unidad (8) de apertura del anillo
aromatico puede separarse del destilado ligero para formar una salida (12) para BTX. Preferentemente, el BTX
producido en la unidad (8) de apertura del anillo aromatico esta comprendido en el destilado ligero (9) y se separa de
dicho destilado ligero en la unidad (7) de recuperacién de BTX.

La unidad (2) de pirdlisis tiene, preferentemente, ademas, una salida para gas combustible (3) y/o una salida para
GLP (4). Preferentemente, la unidad (2) de pirdlisis tiene ademas una salida (14) para etileno y/o una salida (15)
para butadieno. Preferentemente, la unidad (2) de pir6lisis tiene, ademas, una salida para hidrégeno que se alimenta
a la apertura del anillo aromatico (29) y/o una salida para hidrégeno que es alimentado a la recuperacién de BTX
(18). La unidad (8) de apertura del anillo aromatico tiene, preferentemente, ademas, una salida (27) para gas
combustible y/o una salida (13) para GLP. La unidad (7) de recuperacion de BTX se compone, ademas,
preferentemente de una salida (25) para gas combustible y/o una salida (10) para GLP.

Preferentemente, el proceso de la presente invencién comprende ademas una unidad (17) de aromatizacién que
comprende una entrada para GLP (4) y una salida para BTX producida por la aromatizacién (21).
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Este aspecto de la presente invencion se presenta en la figura 2 (Fig. 2).

El GLP alimentado a la unidad (17) de aromatizacion es producido, preferentemente, por la unidad (2) de pirdlisis,
pero también puede ser producido por otras unidades como la unidad (8) de apertura del anillo aromatico y/o la
unidad (7) de recuperacion de BTX. La unidad (17) de aromatizacion comprende, preferentemente, ademas una
salida para gas combustible (16) y/o una salida para GLP (22). Preferentemente, la unidad (17) de aromatizacién
comprende ademas una salida para el hidrégeno que es alimentado a la unidad (20) de apertura del anillo aromatico
y/o0 una salida para el hidrégeno que es alimentado a la unidad (19) de recuperacion de BTX.

Preferentemente, el proceso de instalacién de la presente invencién comprende adicionalmente una segunda unidad
(23) de aromatizacién ademas de la primera unidad (17) de aromatizacion, en donde dicha segunda unidad (23) de
aromatizacién comprende una entrada para GLP producida por la unidad de apertura del anillo aromatico (13) y/o
para el GLP producido por la unidad de recuperacién de BTX (10) y una salida para el BTX producida por la segunda
unidad de aromatizacion (26).

Este aspecto de la presente invencién se presenta en la figura 3 (Fig. 3).

La segunda unidad (23) de aromatizacién comprende, preferentemente, ademas una entrada para GLP producido
por la primera unidad (22) de aromatizacién. La segunda unidad (23) de aromatizacién comprende, preferentemente,
ademas una salida (24) para gas combustible y/o una salida (33) para GLP que se recicla, preferentemente, a dicha
segunda unidad (23) de aromatizacion. Ademads, la segunda unidad (23) de aromatizacion comprende,
preferentemente, ademas una salida (28) para el hidrégeno. Este hidrogeno producido por la segunda unidad (23)
de aromatizacién se alimenta, preferentemente, a la unidad (8) de apertura del anillo aromatico a través de la linea
(31) y/o a la unidad (7) de recuperacion de BTX a través de la linea (32). La primera unidad (17) de aromatizacion
y/o la segunda unidad (23) de aromatizacién pueden producir ademas hidrocarburos C9+, como se ilustra mediante
la salida (30). Dichos hidrocarburos C9+ son alimentados, preferentemente, a la apertura del anillo aromatico (8).

Las siguientes referencias numéricas se utilizan en las Figuras 1-3:

1 corriente de alimentacion de la pirdlisis

2 unidad de pir6lisis

3 gas combustible producido por la pirdlisis

4 GLP producido por la pir6lisis

5 gasolina de pir6lisis

6 hidrocarburos C9+ producidos por pir6lisis

7 unidad de recuperaciéon de BTX

8 unidad de apertura del anillo aromatico

9 destilado ligero producido por la apertura del anillo aroméatico

10 GLP producido por la recuperacién de BTX

11 BTX producido por la recuperacién de BTX

12 BTX producido por la apertura del anillo aromatico

13 GLP producido por la apertura del anillo aromatico

14 etileno producido por pirdlisis

15 butadieno

16 gas combustible producido por la (primera) aromatizacion

17 unidad (primera) de aromatizacion

18 hidrégeno producido por pirélisis que es alimentado a la recuperacion de BTX

19 hidrégeno producido por la (primera) aromatizacion que es alimentado a la recuperacion de BTX
20 hidrégeno producido por la (primera) aromatizacion que es alimentado a la apertura del anillo aromatico
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21 BTX producido por la (primero) aromatizacién

22 GLP producido por la primera aromatizacién

23 segunda unidad de aromatizacién

24 gas combustible producido por la segunda aromatizacién

25 gas combustible producido por la recuperacion de BTX

26 BTX producido por la segunda aromatizacion

27 gas combustible producido por la apertura del anillo aromatico

28 hidrégeno producido por la segunda aromatizacion

29 hidrégeno producido por pirélisis que es alimentado a la apertura del anillo aromatico

30 hidrocarburos C9+ producidos por la (primera) aromatizacion

31 hidrégeno producido por la segunda aromatizacion que es alimentado a la apertura del anillo aromatico
32 hidrégeno producido por la segunda aromatizacion que es alimentado a la recuperacién de BTX
33 GLP producido por la segunda aromatizacion

Se observa que la invencion se refiere a todas las posibles combinaciones de caracteristicas descritas en el
presente documento, particularmente caracteristicas citadas en las reivindicaciones.

Se observa ademés que el término "que comprende” no excluye la presencia de otros elementos. Sin embargo,
también se entiende que una descripcién de un producto que comprende ciertos componentes también divulga un
producto que consiste en estos componentes. De forma similar, debe entenderse también que una descripcion de un
proceso que comprende ciertas etapas también revela un proceso que consiste en estas etapas.

La presente invencién se describird ahora con mayor detalle mediante los siguientes Ejemplos no limitantes.
Ejemplo 1 (comparativo)

Los datos experimentales proporcionados en el presente documento se obtuvieron por modelado del diagrama de
flujo en Aspen Plus. Las cinéticas de craqueo a vapor se tuvieron en cuenta rigurosamente (software para calculos
de pizarras de productos del craqueador a vapor). Se aplicaron las siguientes condiciones de la caldera del
craqueador a vapor: calderas de etano y propano: COT (temperatura de salida del serpentin) = 845 °C y relacién
vapor-aceite = 0,37, calderas de C4 y calderas de liquido: temperatura de salida del serpentin = 820 °C y relacién
vapor-aceite = 0,37.

Para la seccién de recuperacion de aromaticos se ha utilizado un esquema de reaccion en el que los alquilbencenos
son transformados en BTX y GLP, las especies nafténicas que se deshidrogenan en compuestos monoaromaticos y
parafinicos se transformaron en GLP.

En el Ejemplo 1, el nafta Virgen Ligero se envia al craqueador a vapor que funciona en las condiciones
anteriormente mencionadas y la gasolina de pir6lisis generada por esa unidad es mejorada ademas en la seccion de
recuperacion de aromaticos. Los resultados se proporcionan en la tabla 1 como se indica en el presente documento
a continuacion.

Los productos que se generan se dividen en productos petroquimicos (olefinas y BTXE, que es un acrénimo de
BTX + etilbenceno) y otros productos (hidrégeno, metano y fracciones pesadas que comprenden C9 y compuestos
aromaticos mas pesados). El hidrégeno generado por el craqueador del vapor (unidad que produce hidrégeno) se
puede utilizar posteriormente en las unidades que consumen hidrégeno (unidad del tratamiento de gasolina de
pirdlisis (pygas)).

Para el Ejemplo 1, el rendimiento de BTXE es el 12 % en peso de la alimentacion total.
Ejemplo 2 (comparativo)
El Ejemplo 2 es idéntico al Ejemplo 1, excepto por lo siguiente:

La fraccion C9+ generada por el craqueador del vapor se somete a la apertura del anillo aromatico que se hace
funcionar en condiciones de proceso para mantener 1 anillo aromatico. El efluente de la unidad de apertura del anillo
aromatico es tratado adicionalmente en una unidad de GHC para producir BTX (producto) y GLP (co-producto). Los
resultados se proporcionan en la tabla 1 como se indica en el presente documento a continuacion.
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Para el Ejemplo 2 el rendimiento de BTXE es de 13,5 % en peso de la alimentacion total.
Ejemplo 3 (comparativo)
El Ejemplo 3 es idéntico al Ejemplo 2, excepto por lo siguiente:

Una corriente del destilado medio procedente de crudo Arabe Ligero se utiliza como materia prima del craqueador a
vapor. El uso de una materia prima mas pesada y mas aromatica (26% de aromaticos frente al 5% encontrado en
nafta Virgen Ligero) aumenta la produccion de BTXE a expensas de un mayor consumo de hidrégeno: mientras que
en el Ejemplo 2 la produccion y el consumo de hidrégeno estan en equilibrio, en el Ejemplo 3 hay una escasez del
2,2 % en peso de la alimentacion total. Los rendimientos de los productos con limite de bateria se proporcionan en la
tabla 1, segun se indica a continuacién.

Para el Ejemplo 3 el rendimiento de BTXE es de 24,4 % en peso de la alimentacion total.
Ejemplo 4
El Ejemplo 4 es idéntico al Ejemplo 2, excepto por lo siguiente:

Un proceso de aromatizacion es tratar los hidrocarburos C3 y C4 (excepto el butadieno) generados por el
craqueador a vapor, la unidad de recuperacién de aromaticos y la unidad de apertura del anillo aromatico. Patrones
de diferente rendimiento debido a variaciones en la composicién de la materia prima (p. €j., contenido de olefinas) se
obtuvieron de la bibliografia y se aplicaron en el modelo para determinar la pizarra de productos con limite de bateria
(Tabla 1). Se obtiene un aumento notable en el rendimiento de BTXE con un aumento simultaneo de la produccion
de hidrégeno. En términos generales, hay un superavit de hidrégeno de un 1 % en peso de la alimentacién total.

Para el ejemplo 4, el rendimiento de BTXE es de 31,3 % en peso de la alimentacién total.
Ejemplo 5
El Ejemplo 5 es idéntico al Ejemplo 4, excepto por lo siguiente:

Una corriente del destilado medio procedente del crudo Arabe Ligero se utiliza como materia prima del craqueador a
vapor. Esta materia prima es la misma que se utiliza en el Ejemplo 3. En términos generales, hay una escasez de
hidrégeno de 1,4 % en peso de la alimentacion total.

Para el Ejemplo 5 el rendimiento de BTXE es de 39,0 % en peso de la alimentacion total.

Tabla 1. Pizarras de productos con limites de bateria

PRODUCTOS Ejemplo 1 Ejemplo 2 Ejemplo 3 Ejemplo 4 Ejemplo 5
% en peso % en peso % en peso de | % en peso % en peso de
dela dela la de la la
alimentaciéon [alimentacion |alimentacién |alimentacion |alimentacion

Ho* 1,1% 1,1% 0,9% 2,1% 1,8%
CH4 15,6% 15,6% 12,2% 19,4% 27,7%
Etileno 30,3% 30,3% 27,7% 30,3% 0,0%
Etano 3,8% 4,2% 3,9% 8,0% 7,3%
Propileno 17,9% 17,9% 13,8% 0,1% 0,1%
Propano 5,5% 6,7% 7,5% 1,6% 1,8%
1-buteno 1,7% 1,7% 1,5% 0,0% 0,0%
i-buteno 3,4% 3,4% 1,6% 0,0% 0,0%
butadieno 4,8% 4,8% 4,7% 4,8% 4,7%
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PRODUCTOS Ejemplo 1 Ejemplo 2 Ejemplo 3 Ejemplo 4 Ejemplo 5
% en peso % en peso % en peso de [% en peso % en peso de
dela dela la de la la
alimentacion [alimentacion |alimentacién |alimentacion |alimentacion

n-butano 0,3% 0,7% 1,7% 0,0% 0,0%
i-butano 0,0% 0,0% 0,0% 0,0% 0,0%
GASES 84,5% 86,5% 75,6% 66,4% 59,1%
Benceno 8,7% 9,0% 10,7% 13,4% 14,4%
Tolueno 2,8% 3,4% 7,8% 12,1% 14,9%
Xilenos 0,4% 0,9% 4,8% 3,3% 6,6%
EB 0,1% 0,2% 1,2% 2,6% 3,0%
BTXE 12,0% 13,5% 24,4% 31,3% 39,0%
AROMATICOS C9 3,5% 0,0% 0,0% 2,3% 1,9%

* Las cantidades de hidrogeno mostradas en la Tabla 1 representan el hidrogeno producido en el sistema y no
pizarra de productos con limite de bateria. El resultado del balance global de hidr6geno puede encontrarse en cada
ejemplo.
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REIVINDICACIONES
1. Proceso para producir BTX que comprende:

(a) someter una corriente de alimentacién de pirélisis que comprende hidrocarburos para la pirdlisis que produce
gasolina de pirdlisis e hidrocarburos C9+;

(b) someter los hidrocarburos C9+ a la apertura del anillo aromatico para producir BTX; y
(c) recuperar BTX de la gasolina de pirdlisis,

en donde la pir6lisis produce ademas GLP y en donde dicho GLP producido por pirdlisis se somete a aromatizacion
para producir BTX.

2. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde la apertura del anillo aromatico produce ademas destilado ligero y
en donde el BTX se recupera de dicho destilado ligero.

3. El proceso segun la reivindicacion 1 o 2, en donde BTX se recupera de la gasolina de pirdlisis y/o del destilado
ligero sometiendo dicha gasolina de pirdlisis y/o destilado ligero a hidrocraqueo.

4. El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-3, en donde la apertura del anillo aromatico vy,
preferentemente, el hidrocraqueo producen ademas GLP y en donde dicho GLP se somete a la aromatizacién para
producir BTX.

5. El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-4, en donde propileno y/o butilenos se separan del GLP
producido por pirélisis antes de someter a la aromatizacion.

6. El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-5, en donde dicha pirdlisis comprende calentar la
corriente de alimentacién de la pirdlisis en presencia de vapor a una temperatura de 750-900 °C con tiempo de
permanencia de 50-1.000 milisegundos a una presion desde atmosférica a 175 kPa manométrica.

7. El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 3-6, en donde dicho hidrocraqueo comprende poner en
contacto la gasolina de pirdlisis y, preferentemente, el destilado ligero en presencia de hidrégeno con un catalizador
de hidrocraqueo en condiciones de hidrocraqueo, en donde

el catalizador de hidrocraqueo comprende 0,1-1 % en peso de metal de hidrogenacion respecto al peso total de
catalizador y una zeolita que tiene un tamano de poro de 5-8 A y una relacién molar de silice (SiO) frente a alumina
(Al2O3) de 5-200 y en donde

las condiciones de hidrocraqueo comprenden una temperatura de 400-580 °C, una presion manométrica de 300-
5.000 kPa, y una velocidad espacial horaria en peso (WHSV) de 0,1-20 h'.

8. El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-7, en donde dicha apertura del anillo aromatico
comprende poner en contacto los hidrocarburos C9+ en presencia de hidrégeno con un catalizador de apertura del
anillo aromatico en condiciones de apertura del anillo aromatico, en donde el catalizador de apertura del anillo
aromatico comprende un componente de un metal, de transicion, o el sulfuro del metal, y un soporte,
comprendiendo, preferentemente, uno 0 mas elementos seleccionados del grupo que consiste en Pd, Rh, Ru, Ir, Os,
Cu, Co, Ni, Pt, Fe, Zn, Ga, In, Mo, W y V en forma de metal o sulfuro de metal soportado sobre un sélido acido,
seleccionado, preferentemente, del grupo que consiste en alimina, silice, alimina-silice y zeolitas, y en donde las
condiciones de apertura del anillo aromatico comprenden una temperatura de 100-600 °C y una presion de 1-12
MPa.

9. El proceso segun la reivindicacion 8, en donde el catalizador de apertura del anillo aromatico comprende un
catalizador de hidrogenacién de aromaticos que comprende uno o mas elementos seleccionados del grupo que
consiste en Ni, W y Mo sobre un soporte refractario; y un catalizador de escisién del anillo que comprende un
componente de un metal, de transicion, o el sulfuro del metal, y un soporte, y en donde las condiciones de
hidrogenacion de aromaticos comprenden una temperatura de 100-500 °C, una presion de 2-10 MPa y la presencia
de 1-30 % en peso de hidrégeno (respecto a la materia prima de hidrocarburos) y en donde la escision del anillo
comprende una temperatura de 200-600 °C, una presion de 1-12 MPa y la presencia de 1-20 % en peso de
hidrégeno (respecto a la materia prima de hidrocarburos).

10. El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-9, en donde la aromatizacién comprende poner en
contacto el GLP con un catalizador de aromatizacién en condiciones de aromatizacion, en donde

el catalizador de aromatizacion comprende una zeolita seleccionada del grupo que consiste en ZSM-5 y zeolita L,
que, opcionalmente, comprende ademas uno o mas elementos seleccionados del grupo que consiste en Ga, Zn, Ge
y Pt, y en donde

las condiciones de aromatizacion comprenden una temperatura de 400-600 °C, una presion manométrica 100-
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1.000 kPa y una velocidad espacial horaria en peso (WHSV) de 0,1-20 h'.
11. El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 4-10, en donde

el GLP producido por el hidrocraqueo y la apertura del anillo aromatico se somete a una primera aromatizaciéon que
se optimiza hacia la aromatizacién de hidrocarburos parafinicos, en donde dicha primera aromatizacién comprende,
preferentemente, las condiciones de aromatizacion que comprende una temperatura de 400-600 °C, una presion
manométrica de 100-1.000 kPa y una velocidad espacial horaria en peso (WHSV) de 0,1-7 h'; y/o en donde

el GLP producido por pirdlisis se somete a una segunda aromatizacion que es optimizada hacia la aromatizacion de
hidrocarburos olefinicos, en donde dicha segunda aromatizacién comprende, preferentemente, las condiciones de
aromatizacién que comprenden una temperatura de 400-600 °C, una presion manométrica de 100-1.000 kPa y una
velocidad espacial horaria en peso (WHSV) de 1-20 h'.

12. El proceso segln una cualquiera de las reivindicaciones 1-11, en donde uno o mas del grupo que consiste en
pirdlisis, hidrocraqueo y apertura del anillo aromatico, y opcionalmente la aromatizacion, producen més metano y en
donde dicho metano se utiliza como gas combustible para proporcionar calor al proceso.

13. El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-12, en donde la corriente de alimentacién de la
pirélisis comprende nafta, preferentemente, nafta parafinico o nafta de primera destilacion.

14. El proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-13, en donde la pirélisis y/o la aromatizacion producen
ademas hidrégeno y en donde dicho hidrégeno se utiliza en el hidrocraqueo y/o en la apertura del anillo aromatico.
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