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DESCRIPCION

Proceso e instalacion para la conversion de petréleo crudo en petroquimicos que tiene un rendimiento mejorado de
etilenoy BTX.

La presente invencion se refiere a un proceso integrado para convertir petréleo crudo en productos petroquimicos
que comprenden destilacion de petréleo crudo, hidrocraqueo, aromatizaciéon y sintesis de olefinas. Ademas, la
presente invencion se refiere a una instalacion de proceso para convertir petréleo crudo en productos petroquimicos
que comprenden una unidad de destilacion de crudo, un hidrocraqueador, una unidad de aromatizacién y una unidad
para la sintesis de olefinas.

Se ha descrito previamente que una refineria de petréleo crudo puede integrarse con plantas quimicas aguas abajo
como, por ejemplo, una unidad de craqueo a vapor de pirdlisis con el fin de aumentar la produccion de quimicos de
alto valor a costa de la produccién de combustibles.

El documento US 3,702,292 describe una disposicion de refineria de petroleo crudo integrada para producir
combustible y productos quimicos, la cual implica medios de destilacion de petréleo crudo, medios de hidrocraqueo,
medios de coquizaciéon retardada, medios de reformado, medios de produccién de etileno y propileno que
comprenden una unidad de craqueo a vapor de pirdlisis y una unidad de separacion de productos de pirdlisis,
medios de craqueo catalitico, medios de recuperacién de productos aromaticos, medios de recuperaciéon de
butadieno y medios de alquilacion en un sistema interrelacionado para producir una conversion de petréleo crudo en
petroquimicos de alrededor del 50% y una conversion de petrdleo crudo en combustibles de alrededor del 50%.

El documento US 2006/0287561 A1 describe un proceso para aumentar la produccion de hidrocarburos olefinicos
ligeros por medio del cual también se producen compuestos aromaticos.

Una desventaja importante de los medios y métodos convencionales para integrar funciones de refineria de petroleo
con plantas quimicas aguas abajo para producir petroquimicos es que dichos procesos integrados aun producen
cantidades significativas de combustible. Ademas, los medios y métodos convencionales para integrar funciones de
refineria de petréleo con plantas quimicas aguas abajo tienen una eficacia del carbono relativamente baja en
términos de conversion de petréleo crudo en petroquimicos. El documento US 3,702,292, por ejemplo, describe un
proceso que tiene una eficacia del carbono de menos del 50% en peso en términos de conversion de petréleo crudo
en petroquimicos.

Ha sido un objeto de la presente invencion proveer medios y métodos para integrar funciones de refineria de
petréleo con plantas quimicas aguas abajo que tienen una produccién aumentada de petroquimicos a costa de la
produccion de combustibles y gas combustible. Ademas, ha sido un objeto de la presente invencién proveer medios
y métodos para integrar funciones de refineria de petréleo con plantas quimicas aguas abajo que tienen un
rendimiento mejorado de etileno y BTX mientras mantienen una buena eficacia del carbono en términos de la
conversién de petréleos crudos en petroquimicos.

La solucién al problema de mas arriba se logra mediante la provision de las realizaciones segun se describe en la
presente memoria mas abajo y segun se caracteriza en las reivindicaciones.

En un aspecto, la presente invencion se refiere a un proceso integrado para convertir petréleo crudo en productos
petroquimicos. El presente proceso también se presenta en la Figura 1, que se describe ademas en la presente
memoria mas abajo.

Por consiguiente, la presente invencion provee un proceso para convertir petréleo crudo en productos petroquimicos
que comprenden destilacion de petroleo crudo, hidrocraqueo, aromatizacion y pirdlisis, cuyo proceso comprende
someter una alimentacion del hidrocraqueador al hidrocraqueo para producir etano, GLP y BTX, someter el GLP a
aromatizacion y someter el etano producido en el proceso a pirdlisis, en donde dicha alimentacion del
hidrocraqueador comprende:

uno o mas de nafta, queroseno y gasoleo producidos por la destilacion de petréleo crudo en el proceso; y

destilado ligero derivado de la unidad de refineria y/o destilado medio derivado de la unidad de refineria producidos
en el proceso.

En el contexto de la presente invencion, se ha descubierto que el rendimiento de productos petroquimicos de alto
valor como, por ejemplo, BTX, puede mejorarse mientras se mantiene la buena eficacia del carbono en términos de
la conversion de petréleos crudos en petroquimicos mediante el uso del proceso segun se describe en la presente
memoria.

Segun su uso en la presente memoria, el término "eficacia del carbono en términos de la conversién de petréleos
crudos en petroquimicos" o "eficacia del carbono" se refiere al % en peso de carbono comprendido en productos
petroquimicos del carbono total comprendido en el crudo, en donde dichos productos petroquimicos se seleccionan
del grupo que consiste en etileno, propileno, butadieno, butileno-1, isobutileno, isopreno, ciclopentadieno (CPTD),
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benceno, tolueno, xileno y etilbenceno. Ventajas adicionales asociadas al proceso de la presente invencion incluyen
un equilibrio mejorado del hidrégeno y una produccién mejorada de BTX cuando se compara con un método en
donde los petroquimicos se producen sometiendo fracciones de petréleo crudo al craqueo a vapor liquido.

Una ventaja adicional del proceso de la presente invencién es que la relacion molar de las olefinas y los aromaticos
producidos por el proceso puede adaptarse facilimente mediante la variacién de la proporcién del GLP que se
somete a aromatizacion. Ello permite la flexibilidad adicional para adaptar el proceso y la pizarra de productos a las
variaciones en la alimentacion del petréleo crudo. Por ejemplo, cuando la alimentacion del petréleo crudo es
relativamente ligera y/o tiene una relacion molar hidrégeno-carbono relativamente alta como, por ejemplo, petréleo
esquistoso, una proporcion relativamente baja del GLP puede someterse a aromatizacion. Como resultado de ello, el
proceso total produce mas olefinas, las cuales tienen una relacion molar hidrégeno-carbono relativamente alta y
menos aromaticos, los cuales tienen una relacion molar hidrégeno-carbono relativamente baja. Por otro lado, cuando
la alimentacion del petréleo crudo es relativamente pesada y/o tiene una relacion molar hidrogeno-carbono
relativamente baja como, por ejemplo, petréleo crudo pesado arabe, una proporcion relativamente alta del GLP
puede someterse a aromatizacion. Como resultado de ello, el proceso total produce menos olefinas, las cuales
tienen una relaciéon molar hidrégeno-carbono relativamente alta y mas aromaticos, los cuales tienen una relacion
molar hidrégeno-carbono relativamente baja.

Por consiguiente, se prefiere que una parte del GLP producido por el hidrocraqueo se someta a aromatizacion. La
parte del GLP que no se somete a aromatizacion se somete preferiblemente a sintesis de olefinas.

El término "petrdleo crudo” seguin su uso en la presente memoria se refiere al petréleo extraido de formaciones
geoldgicas en su forma no refinada. También se comprendera que el término petréleo crudo incluye petréleo crudo
que se ha sometido a separaciones agua-aceite y/o separacion gas-aceite y/o desalacion y/o estabilizacion. El
petréleo crudo es apropiado como el material basico para el proceso de la presente invencién, incluidos los Arabe
Pesado, Arabe Ligero, otros del Golfo, Brent, crudos del mar del Norte, crudos de Africa del Norte y Occidental,
crudos de Indonesia y China y mezclas de ellos, pero también petrdleo esquistoso, arenas bituminosas,
condensados de gas y aceites biolégicos. El petréleo crudo usado como alimentacién para el proceso de la presente
invencion preferiblemente es el petréleo convencional que tiene una gravedad API de mas de 20° API segun se mide
por el estandar ASTM D287. Mas preferiblemente, el petréleo crudo usado en el proceso de la presente invencién es
un petréleo crudo ligero que tiene una gravedad APl de mas de 30° APIl. Mas preferiblemente, el petrdleo crudo
usado en el proceso de la presente invencién comprende Petréleo Crudo Ligero Arabe. El Petréleo Crudo Ligero
Arabe normalmente tiene una gravedad API de entre 32-36° API y un contenido de azufre de entre 1,5-4,5% en
peso.

El término "petroquimicos” o "productos petroquimicos" segun su uso en la presente memoria se refiere a productos
quimicos derivados del petréleo crudo que no se usan como combustibles. Los productos petroquimicos incluyen
olefinas y aromaticos que se usan como una materia prima basica para producir quimicos y polimeros. Los
petroquimicos de alto valor incluyen olefinas y aromaticos. Las olefinas de alto valor tipicas incluyen, pero sin
limitacién a ello, etileno, propileno, butadieno, butileno-1, isobutileno, isopreno, ciclopentadieno y estireno. Los
aromaticos de alto valor tipicos incluyen, pero sin limitacion a ello, benceno, tolueno, xileno y benceno de etilo.

El término "combustibles" segun su uso en la presente memoria se refiere a productos derivados del petréleo crudo
usados como portadores de energia. A diferencia de los petroquimicos, que son una colecciéon de compuestos bien
definidos, los combustibles normalmente son mezclas complejas de diferentes compuestos de hidrocarburos. Los
combustibles cominmente producidos por refinerias de petréleo incluyen, pero sin limitacion a ello, gasolina,
carburante, combustible diésel, aceite combustible pesado y coque de petrdleo.

El término "gases producidos por la unidad de destilacion de crudo" o "fraccién de gases" segun su uso en la
presente memoria se refiere a la fraccion obtenida en un proceso de destilacion de petréleo crudo que es gaseoso a
temperaturas ambiente. Por consiguiente, la "fraccion de gases" derivada por la destilacion de crudo principalmente
comprende hidrocarburos C1-C4 y puede ademas comprender impurezas como, por ejemplo, sulfuro de hidrégeno y
diéxido de carbono. En la presente memoria descriptiva, se hace referencia a otras fracciones de petréleo obtenidas
por la destilacion de petréleo crudo como "nafta”, "queroseno”, "gasoéleo" y "residual”. Los términos nafta, queroseno,
gasoleo y residual se usan, en la presente memoria, con su significado generalmente aceptado en el campo de los
procesos de refineria de petroleo; es preciso ver Alfke y otros (2007) Oil Refining, Ullmann's Encyclopedia of
Industrial Chemistry y Speight (2005) Petroleum Refinery Processes, Kirk-Othmer Encyclopedia of Chemical
Technology. En este aspecto, debe notarse que puede haber una superposicion entre las diferentes fracciones de
destilacion de petréleo crudo debido a la mezcla compleja de los compuestos de hidrocarburos comprendidos en el
petroleo crudo y los limites técnicos del proceso de destilacion de petréleo crudo. Preferiblemente, el término "nafta”,
seguin su uso en la presente memoria, se refiere a la fraccion de petréleo obtenida por la destilacion de petréleo
crudo que tiene un rango de punto de ebullicién de alrededor de 20-200 °C, mas preferiblemente de alrededor de 30-
190 °C. Preferiblemente, la nafta ligera es la fraccion que tiene un rango de punto de ebullicion de alrededor de 20-
100 °C, mas preferiblemente de alrededor de 30-90 °C. La nafta pesada tiene, preferiblemente, un rango de punto
de ebullicién de alrededor de 80-200 °C, mas preferiblemente de alrededor de 90-190 °C. Preferiblemente, el término
"queroseno”, segun su uso en la presente memoria, se refiere a la fraccion de petréleo obtenida por la destilacion de
petréleo crudo que tiene un rango de punto de ebullicion de alrededor de 180-270 °C, mas preferiblemente de
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alrededor de 190-260 °C. Preferiblemente, el término "gasoéleo”, segun su uso en la presente memoria, se refiere a la
fraccion de petréleo obtenida por la destilacion de petréleo crudo que tiene un rango de punto de ebullicion de
alrededor de 250-360 °C, mas preferiblemente de alrededor de 260-350 °C. Preferiblemente, el término "residual”,
seguin su uso en la presente memoria, se refiere a la fraccion de petréleo obtenida por la destilacion de petréleo
crudo que tiene un punto de ebullicién de mas de alrededor de 340 °C, mas preferiblemente de mas de alrededor de
350 °C.

Segun su uso en la presente memoria, el término "unidad de refineria" se refiere a una seccion de un complejo de
plantas petroquimicas para la conversién quimica de petréleo crudo en petroquimicos y combustibles. En el presente
aspecto, se notara que una unidad para la sintesis de olefinas como, por ejemplo, un craqueador a vapor, también
se considera que representa una "unidad de refineria". En la presente memoria descriptiva, se hace referencia a
diferentes vapores de hidrocarburos producidos por unidades de refineria o producidos en las funciones de unidad
de refineria como: gases derivados de la unidad de refineria, destilado ligero derivado de la unidad de refineria,
destilado medio derivado de la unidad de refineria y destilado pesado derivado de la unidad de refineria. Por
consiguiente, un destilado derivado de la unidad de refineria se obtiene como el resultado de una conversion
quimica seguida de un fraccionamiento, p.ej., por destilacion o por extraccion, que es opuesto a una fraccion de
petréleo crudo. El término "gases derivados de la unidad de refineria" se refiere a la fraccion de los productos
producidos en una unidad de refineria que es gaseosa a temperaturas ambiente. Por consiguiente, la corriente de
gas derivada de la unidad de refineria puede comprender compuestos gaseosos como, por ejemplo, GLP y metano.
Otros componentes comprendidos en la corriente de gas derivada de la unidad de refineria pueden ser hidrégeno y
sulfuro de hidrégeno. Los términos destilado ligero, destilado medio y destilado pesado se usan, en la presente
memoria, con sus significados generalmente aceptados en el campo de los procesos de refineria del petroleo; es
preciso ver Speight, J. G. (2005) /oc.cit. En este aspecto, debe notarse que puede haber una superposicion entre
diferentes fracciones de destilacion debido a la mezcla compleja de los compuestos de hidrocarburos comprendidos
en la corriente de producto producida por las funciones de unidad de refineria y los limites técnicos del proceso de
destilaciéon usado para separar las diferentes fracciones. Preferiblemente, el destilado ligero derivado de la unidad de
refineria es el destilado de hidrocarburo obtenido en un proceso de unidad de refineria que tiene un rango de punto
de ebullicién de alrededor de 20-200 °C, mas preferiblemente de alrededor de 30-190 °C. El "destilado ligero" est3,
con frecuencia, relativamente enriquecido en hidrocarburos aromaticos que tienen un anillo aromatico.
Preferiblemente, el destilado medio derivado de la unidad de refineria es el destilado de hidrocarburo obtenido en un
proceso de unidad de refineria que tiene un rango de punto de ebullicion de alrededor de 180-360 °C, mas
preferiblemente de alrededor de 190-350 °C. El "destilado medio" esta relativamente enriquecido en hidrocarburos
aromaticos que tienen dos anillos aromaticos. Preferiblemente, el destilado pesado derivado de la unidad de
refineria es el destilado de hidrocarburo obtenido en un proceso de unidad de refineria que tiene un punto de
ebulliciéon de mas de alrededor de 340 °C, mas preferiblemente de mas de alrededor de 350 °C. El "destilado
pesado” esta relativamente enriquecido en hidrocarburos que tienen anillos aromaticos condensados.

El término "alcano" o "alcanos" se usa en la presente memoria con su significado establecido y, por consiguiente,
describe hidrocarburos aciclicos ramificados o no ramificados que tienen la formula general C,Hazn:+2, y, por lo tanto,
consisten totalmente en atomos de hidrogeno y atomos de carbono saturados; es preciso ver, p.gj., el documento de
IUPAC. Compendium of Chemical Terminology, 2da. 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 conocido en la técnica. Por consiguiente, el término
"hidrocarburo aromatico" se refiere a hidrocarburos ciclicamente conjugados con una estabilidad (debido a la
deslocalizacién) que es significativamente mayor que la de una estructura localizada hipotética (p.ej., la estructura
de Kekulé). EI método mas comun para determinar la aromaticidad de un hidrocarburo dado es la observacion de
diatropicidad en el espectro de RMN de H, 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 usan en la presente memoria con su
significado establecido y, por consiguiente, describen hidrocarburos ciclicos saturados.

El término "olfefina" se usa, en la presente memoria, con su significado establecido. Por consiguiente, la olefina se
refiere a un compuesto de hidrocarburo no saturado que contiene al menos un doble enlace carbono-carbono.
Preferiblemente, 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", segun su uso en la presente memoria, se refiere al acronimo establecido para el término "gas
licuado del petrdleo". GLP consiste, en general, en una mezcla de hidrocarburos C3-C4, a saber, una mezcla de
hidrocarburos C3 y C4.

El tnico de los productos petroquimicos producido en el proceso de la presente invencién es BTX. El término "BTX"
seguin su uso en la presente memoria se refiere a una mezcla de benceno, tolueno y xilenos. Preferiblemente, el
producto producido en el proceso de la presente invencién comprende hidrocarburos aromaticos utiles adicionales
como, por ejemplo, etilbenceno. Por consiguiente, la presente invencion preferiblemente provee un proceso para
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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., mediante destilacion, para proveer diferentes corrientes de productos purificados. 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.

Segun su uso en la presente memoria, el término "hidrocarburos C#", en donde "#" es un entero positivo, describe
todos los hidrocarburos que tienen # atomos de carbono. Ademas, el término "hidrocarburos C#+" describe todas las
moléculas de hidrocarburos que tienen # o mas atomos de carbono. Por consiguiente, el término "hidrocarburos
C5+" describe una mezcla de hidrocarburos con 5 o mas atomos de carbono. El término "C5+", por consiguiente, se
refiere a alcanos con 5 o mas atomos de carbono.

El proceso de la presente invencion implica destilacién de crudo, que comprende separar diferentes fracciones de
petréleo crudo segun una diferencia en el punto de ebullicion. Segun su uso en la presente memoria, €l término
"unidad de destilacion de crudo" o "unidad de destilacion de petréleo crudo" se refiere a la columna de
fraccionamiento que se usa para separar petréleo crudo en fracciones por destilacién fraccionada; es preciso ver
Alfke y otros (2007) loc.cit. Preferiblemente, el petréleo crudo se procesa en una unidad de destilacion atmosférica
para separar gasoleo y fracciones mas ligeras de componentes de ebullicion mas alta (residuo atmosférico o
"residual"). En la presente invencion, no se requiere pasar el residual a una unidad de destilacion al vacio para un
fraccionamiento adicional del residual, y es posible procesar el residual como una sola fracciéon. En el caso de
alimentaciones de petréleo crudo relativamente pesado, sin embargo, puede ser ventajoso fraccionar mas el residual
mediante el uso de una unidad de destilacion al vacio para separar mas el residual en una fraccion de gaséleo al
vacio y una fraccion de residuo al vacio. En caso de que se use la destilacion al vacio, la fraccion de gaséleo al
vacio y la fraccion de residuo al vacio pueden procesarse de forma separada en las unidades de refineria
subsiguientes. Por ejemplo, la fraccion de residuo al vacio puede someterse, de manera especifica, al desafaltado
con disolvente antes de un procesamiento adicional.

Preferiblemente, la destilacion de crudo ademas produce etano y GLP, en donde dicho etano producido por la
destilacién de crudo puede someterse a pirdlisis para producir etileno y/o en donde el GLP producido por la
destilacién de crudo puede someterse a aromatizacion.

El proceso de la presente invencion implica el hidrocraqueo, el cual comprende poner en contacto la alimentacion
del hidrocraqueador, en presencia de hidrogeno con un catalizador de hidrocraqueo en condiciones de hidrocraqueo.
Las condiciones de proceso del hidrocraqueo util, también descritas en la presente memoria como "condiciones de
hidrocraqueo”, pueden determinarse facilmente por la persona con experiencia en la técnica; es preciso ver Alfke y
otros (2007) loc.cit.

El término "hidrocraqueo” se usa en la presente memoria en su sentido generalmente aceptado y, por consiguiente,
puede definirse como un proceso de craqueo catalitico asistido por la presencia de una elevada presién parcial de
hidrégeno; es preciso ver, p. €j., Alfke y otros. (2007) loc.cit. Los productos del presente proceso son hidrocarburos
saturados y, segun las condiciones de reacciéon como, por ejemplo, temperatura, presion y velocidad espacial y
actividad del catalizador, hidrocarburos aromaticos que incluyen BTX. Las condiciones de proceso usadas para el
hidrocraqueo incluyen, en general, una temperatura de proceso de 200-600 °C, presiones elevadas de 0,2-20 MPa,
velocidades espaciales de entre 0,1-20 h™. Las reacciones de hidrocraqueo prosiguen mediante un mecanismo
bifuncional que requiere una funcion acida, que provee el craqueo y la isomerizacidon y que provee la ruptura y/o
reordenacion de los enlaces carbono-carbono comprendidos en los compuestos hidrocarbonados comprendidos en
la alimentacion, y una funcion de hidrogenacion. Muchos catalizadores usados para el proceso de hidrocraqueo se
forman mediante la combinacién de varios metales de transicién, o sulfuros metalicos, con el soporte sélido como,
por ejemplo, alimina, silice, alimina-silice, magnesia y zeolitas.

La alimentacién del hidrocraqueador usada en el proceso de la presente invencién preferiblemente comprende nafta,
queroseno y gasoleo producidos por la destilacion de petréleo crudo en el proceso y destilado ligero derivado de la
unidad de refineria y destilado medio derivado de la unidad de refineria producidos en el proceso.

El GLP producido en el proceso que se somete a aromatizacion preferiblemente comprende el GLP comprendido en
la fraccion de gases derivada por la destilacion de crudo y el GLP comprendido en los gases derivados de la unidad
de refineria.

El proceso de la presente invencién implica la aromatizacién, que comprende poner en contacto el GLP con un
catalizador de aromatizacion en condiciones de aromatizaciéon. Las condiciones de proceso Utiles para la
aromatizacion, también descritas en la presente memoria como "condiciones de aromatizacién", pueden
determinarse facilmente por la persona con experiencia en la técnica; es preciso ver el documento Encyclopaedia of
Hydrocarbons (2006) Vol I, Capitulo 10.6, p. 591-614. En dicha aromatizacién, productos utiles adicionales se
producen ademas de los hidrocarburos aromaticos, incluidos etano e hidrégeno.

El término "aromatizacion" se usa en la presente memoria en su sentido generalmente aceptado y, por consiguiente,
puede definirse como un proceso para convertir hidrocarburos alifaticos en hidrocarburos aromaticos. Existen
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muchas tecnologias de aromatizacion descritas en la técnica anterior que usan hidrocarburos alifaticos C3-C8 como
materia prima; es preciso ver, p.ej., 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. Por consiguiente, el catalizador de aromatizacion puede
comprender una zeolita, preferiblemente seleccionada del grupo que consiste en ZSM-5 y zeolita L y puede ademas
comprender uno o mas elementos seleccionados del grupo que consiste en Ga, Zn, Ge y Pt. En caso de que la
alimentacién comprenda principalmente hidrocarburos alifaticos C3-C5, se prefiere una zeolita acida. Segun su uso
en la presente memoria, el término "zeolita acida" se refiere a una zeolita en su forma protoénica por defecto. En caso
de que la alimentacién comprenda principalmente hidrocarburos C6-C8, se prefiere una zeolita no acida. Segun su
uso en la presente memoria, el término "zeolita no acida" se refiere a una zeolita de intercambio basico,
preferiblemente con un metal alcalino o metales alcalinotérreos como, por ejemplo, cesio, potasio, sodio, rubidio,
bario, calcio, magnesio y mezclas de ellos, para reducir la acidez. El intercambio basico puede tener lugar durante la
sintesis de la zeolita con un metal alcalino o metal alcalinotérreo que es afiadido como un componente de la mezcla
de la reaccion o puede tener lugar 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 al 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 de alrededor de 0,9. Preferiblemente, 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, preferiblemente 450-550 °C, mas preferiblemente 480-520 °C, una presion manométrica de 100-
1.000 kPa, preferiblemente 200-500 kPa, y una Velocidad Espacial Horaria en Peso (WHSV, por sus siglas en
inglés) de 0,1-20 h'1, preferiblemente de 0,4-4 h'.

Preferiblemente, el etano producido en la aromatizacién se somete a pirdlisis para producir etileno.

Preferiblemente, la aromatizacion comprende poner en contacto el GLP con un catalizador de aromatizacién en
condiciones de aromatizacion, 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 450-550 °C, preferiblemente 480-520 °C, una presion manométrica de 100-1.000 kPa,
preferiblem1ente de 200-500 kPa, y una Velocidad Espacial Horaria en Peso (WHSV) de 0,1-20 h'1, preferiblemente
de 0,4-4h.

Preferiblemente, el proceso comprende someter el destilado ligero derivado de la unidad de refineria y/o nafta a
hidrocraqueo y someter uno o mas seleccionados del grupo que consiste en queroseno y gasoéleo y/o destilado
medio derivado de la unidad de refineria a la apertura del anillo aromatico.

El proceso de la presente invencion puede implicar la apertura del anillo aromatico, que es un proceso de
hidrocraqueo especifico, que comprende poner en contacto uno o mas seleccionados del grupo que consiste en
queroseno y gasoleo y/o destilado medio derivado de la unidad de refineria en presencia de hidrogeno con un
catalizador de apertura del anillo aromatico en condiciones de apertura de anillo aromatico. Las condiciones de
proceso utiles en la apertura de anillo aromatico, también descritas en la presente memoria como "condiciones de
apertura de anillo aromatico", pueden determinarse facilmente por la persona con experiencia en la técnica; es
preciso ver, p.€j., los documentos US3256176, US4789457 y US 7,513,988.

El término "apertura del anillo aromatico" se usa, en la presente memoria, en su sentido generalmente aceptado v,
por consiguiente, puede definirse como un proceso para convertir una alimentacién de hidrocarburos que esté
relativamente enriquecida en hidrocarburos que tienen anillos aromaticos condensados como, por ejemplo, aceite de
ciclo ligero, para producir una corriente de producto que comprende un destilado ligero que esté relativamente
enriquecido en BTX (gasolina derivada de ARO) vy, preferiblemente, GLP. Dicho proceso de apertura del anillo
aromatico (proceso ARO) se describe, por ejemplo, en los documentos US3256176 y US4789457. Dichos procesos
pueden comprender bien un solo reactor catalitico de lecho fijo o dos reactores de este tipo en serie, junto con una o
mas unidades de fraccionamiento para separar los productos deseados del material no convertido y pueden también
incorporar la capacidad de reciclar material no convertido a uno o ambos reactores. Los reactores pueden funcionar
a una temperatura de 200-600 °C, preferiblemente 300-400 °C, una presiéon de 3-35 MPa, preferiblemente 5 a 20
MPa junto con 5-20% de peso de hidrogeno (en relaciéon con la materia prima de hidrocarburos), en donde dicho
hidrégeno puede fluir en equicorriente con la materia prima de hidrocarburos o 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 saturacion del
anillo aromatico y la escision del anillo. Los catalizadores usados 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, Wy V en
forma de metal, o de sulfuro del metal, soportado sobre un sélido acido como, por ejemplo, alimina, silice, alimina-
silice y zeolitas. En este aspecto, debe notarse que el término "soportado sobre", tal como se usa en la presente
memoria, incluye cualquier forma convencional de proveer un catalizador que combine uno o mas elementos con un
soporte catalitico. Adaptando bien solo o en combinacidon la composicién del catalizador, la temperatura de
funcionamiento, la velocidad espacial de funcionamiento y/o la presiéon parcial de hidrégeno, el proceso puede
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dirigirse hacia la saturacion completa y la posterior escision de todos los anillos o hacia el mantenimiento de un anillo
aromatico insaturado y la posterior escision de todos los anillos excepto uno. En este Ultimo caso, el proceso ARO
produce un destilado ligero ("gasolina-ARQO") que esta relativamente enriquecido en compuestos de hidrocarburos
que tienen un anillo aromatico y/o nafténico. En el contexto de la presente invencion, se prefiere usar un proceso de
apertura del anillo aromatico que se optimice para mantener un anillo aromatico o nafténico intacto y, de esta
manera, 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. Por consiguiente, el proceso ARO puede comprender saturacion del anillo aromatico
a una temperatura de 100-500 °C, preferiblemente 200-500 °C, mas preferiblemente 300-500 °C, una presion de 2-
10 MPa junto con 5-30% en peso, preferiblemente 10-30% en peso de hidrégeno (en relacion con la materia prima
de hidrocarburos) en presencia de un catalizador de hidrogenacién de aromaticos y de una escision del anillo a una
temperatura de 200-600 °C, preferiblemente 300-400 °C, una presién de 1-12 MPa junto con 5-20% en peso de
hidrégeno (en relaciéon con 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 hidrogenacién de aromaticos puede ser un catalizador convencional de
hidrogenacion/hidrotratamiento como, por ejemplo, un catalizador que comprende una mezcla de Ni, W y Mo en un
soporte refractario, normalmente, alimina. El catalizador de escision del anillo comprende un componte de un metal,
de transicion, o el sulfuro del metal, y un soporte. Preferiblemente, el catalizador 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 como, por ejemplo, alimina, silice, alimina-silice y
zeolitas. Es este aspecto, debe notarse que el término "soportado sobre", segun su uso en la presente memoria,
incluye cualquier forma convencional de proveer un catalizador que combine uno o mas elementos con un soporte
catalizador. Adaptando uno solo o en combinacién con la composicion del catalizador, la temperatura de
funcionamiento, la velocidad espacial de funcionamiento y/o la presiéon parcial de hidrégeno, el proceso puede
dirigirse 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 invencion, se prefiere usar un proceso de apertura del
anillo aromatico que se optimiza para mantener un anillo aromatico intacto y, de esta manera, para producir un
destilado ligero que esté relativamente enriquecido en compuestos de hidrocarburos que tengan un anillo aromatico.

Preferiblemente, la apertura del anillo aromatico comprende poner en contacto uno o mas seleccionados del grupo
que consiste en queroseno y/o gasoleo y/o destilado medio derivado de la unidad de refineria 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 de metal, y un soporte que, preferiblemente 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, preferiblemente seleccionado del grupo que consiste en alumina, silice, alimina-
silice y zeolitas y en donde las condiciones de apertura del anillo aromatico comprenden una temperatura de 100-
600 °C, una presion de 1-12 MPa. Preferiblemente, las condiciones de apertura del anillo aromatico ademas
comprenden la presencia de 1-30% en peso de hidrogeno (en relaciéon con la materia prima de hidrocarburos).

Preferiblemente, el catalizador de apertura del anillo aromatico comprende un catalizador de hidrogenacion
aromaticos que comprende uno o mas elementos seleccionados del grupo que consiste en Ni, W y Mo sobre un
soporte refractario, preferiblemente alimina; y un catalizador de escision del anillo que comprende un componente
de un metal, de transicion, o el sulfuro de metal, y un soporte que, preferiblemente 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 de sulfuro de metal, soportado en un sélido acido, preferiblemente seleccionado del grupo que consiste en
alumina, silice, alumina-silice y zeolitas, y en donde las condiciones de hidrogenacion de aromaticos comprenden
una temperatura de 100-500 °C, preferiblemente de 200-500 °C, mas preferiblemente de 300-500 °C, una presion de
2-10 MPa y la presencia de 1-30% en peso, preferiblemente de 10-30% en peso, de hidrégeno (en relacion con la
materia prima de hidrocarburos) y en donde la escision del anillo comprende una temperatura de 200-600 °C,
preferiblemente de 300-400 °C, una presion de 1-12 MPa y la presencia de 1-20% en peso de hidrogeno (en relacion
con la materia prima de hidrocarburos).

El proceso de la presente invencion comprende la pirdlisis de etano. Un proceso muy comun para la pirdlisis de
etano implica el "craqueo a vapor". Segun su uso en la presente memoria, el término "craqueo a vapor" se refiere a
un proceso petroquimico en el cual hidrocarburos saturados se dividen en hidrocarburos mas pequeios, con
frecuencia insaturados como, por ejemplo, etileno y propileno. En alimentaciones de hidrocarburos gaseosos de
craqueo a vapor como etano, propano y butanos, o mezclas de ellos, o alimentaciones de hidrocarburo liquido
(craqueo de gas) como nafta o gaséleo (craqueo liquido) se diluye con vapor y se calienta brevemente en una
caldera sin la presencia de oxigeno. Normalmente, la temperatura de reacciéon es de 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.
Preferiblemente, 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, preferiblemente, de 0,1 -1,0, mas
preferiblemente de 0,3-0,5. Preferiblemente, los compuestos de hidrocarburos de etano, propano y butano se
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craquean, de forma separada, en calderas, por consiguiente, especializadas para asegurar el craqueo en
condiciones 6ptimas. Después de haber alcanzado la temperatura de craqueo, el gas se enfria rapidamente para
detener la reaccion en un intercambiador de calor de linea de transferencia o dentro de un cabezal de enfriamiento
mediante el uso de aceite de refrigeracion. El craqueo a vapor da como resultado la deposicion lenta de coque, una
forma de carbodn, en las paredes del reactor. La descoquizacion requiere que la caldera sea aislada del proceso y
después un flujo de vapor o una mezcla de vapor/aire atraviese los serpentines de la caldera. Ello convierte la capa
dura de cabroén sélido en mondxido de carbono y didxido de carbono. Una vez que dicha reaccién haya terminado, la
caldera vuelve a ponerse en servicio. Los productos producidos por el craqueo a vapor dependen de la composicion
de la alimentacion, la relacion de hidrocarburo frente a vapor y de la temperatura de craqueo y del tiempo de
permanencia en la caldera. Las alimentaciones de hidrocarburo ligero como, por ejemplo, etano, propano, butano o
nafta ligera proveen corrientes de productos enriquecidas en las olefinas de grado de polimero mas ligeras, incluidos
etileno, propileno y butadieno. El hidrocarburo mas pesado (nafta de rango total y pesada y fracciones de gaséleo)
también proveen productos enriquecidos en hidrocarburos aromaticos.

Con el fin de separar los diferentes compuestos de hidrocarburos producidos por el craqueo a vapor, el gas
craqueado se somete a una unidad de fraccionamiento. Dichas unidades de fraccionamiento son conocidas en la
técnica y pueden comprender un asi llamado fraccionador de gasolina donde el destilado pesado ("aceite de negro
de humo") y el destilado medio ("destilado craqueado") se separan del destilado ligero y los gases. En la
subsiguiente torre de apagado opcional, la mayor parte del destilado ligero producido por el craqueo a vapor
("gasolina de pirdlisis" o "pygas") puede separarse de los gases mediante la condensacion del destilado ligero.
Posteriormente, los gases pueden someterse a multiples etapas de compresion en donde el resto del destilado ligero
puede separarse de los gases entre las etapas de compresion. Asimismo, los gases acidos (CO» y H,S) pueden
eliminarse entre etapas de compresion. En una etapa siguiente, los gases producidos por pirdlisis pueden
condensarse parcialmente en etapas de un sistema de refrigeracion en cascada en alrededor de donde solo el
hidrégeno permanece en la fase gaseosa. Los diferentes compuestos de hidrocarburos pueden separarse
posteriormente mediante destilacion simple, en donde el etileno, propileno y olefinas C4 son los quimicos de alto
valor mas importantes producidos por el craqueo a vapor. EI metano producido por el craqueo a vapor se usa, en
general, como gas de combustible, el hidrogeno puede separarse y reciclarse a procesos que consumen hidrégeno
como, por ejemplo, procesos de hidrocraqueo. El acetileno producido por el craqueo a vapor preferiblemente se
hidrogena de forma selectiva a etileno. Los alcanos comprendidos en el gas craqueado pueden reciclarse al proceso
para sintesis de olefinas.

Preferiblemente, el proceso de la presente invencién comprende:
(a) someter petroleo crudo a destilacion de petréleo crudo para producir nafta, queroseno, gasoleo y residual;
(b) someter el residual a la mejora del residual para producir etano, GLP, destilado ligero y destilado medio;

(c) someter el destilado medio producido por la mejora del residual y uno o mas seleccionados del grupo que
consiste en queroseno y gasoleo a la apertura del anillo aromatico para producir etano, GLP y destilado ligero;

(d) someter el destilado ligero producido por la mejora del residual, el destilado ligero producido por la apertura del
anillo aromatico y la nafta al hidrocraqueo de gasolina para producir etano, GLP y BTX;

(e) someter el GLP producido en el proceso integrado a aromatizacion para producir etano y BTX; y
(f) someter el etano producido en el proceso integrado a pirdlisis para producir etileno.

Al someter, de forma especifica, el residual a la mejora de residual para producir GLP, destilado ligero y destilado
medio y al someter el destilado ligero y destilado medio al hidrocraqueo para producir finalmente etano, GLP y BTX,
la eficacia de carbono del proceso de la presente invencién puede ademas mejorarse.

El proceso de la presente invencion puede comprender la mejora del residual, que es un proceso para dividir los
hidrocarburos comprendidos en el residual y/o destilado pesado derivado de la unidad de refineria en hidrocarburos
con punto de ebullicion mas bajo; es preciso ver Alfke y otros (2007) loc.cit. Segun su uso en la presente memoria, el
término "unidad de mejora del residual” se refiere a una unidad de refineria apropiada para el proceso de mejora del
residual. Las tecnologias comercialmente disponibles incluyen un coquizador retardado, un coquizador de fluidos, un
FCC de residual, un Flexicoquizador, un reductor de viscosidad o un hidrorreductor de viscosidad catalitico.
Preferiblemente, la unidad de mejora del residual puede ser una unidad de coquizacién o un hidrocraqueador de
residual. Una "unidad de coquizaciéon" es una unidad de procesamiento de refineria de petréleo que convierte el
residual en GLP, destilado ligero, destilado medio, destilado pesado y coque de petroleo. El proceso craquea
térmicamente las moléculas de hidrocarburos de cadena larga en la alimentacion de aceite residual en moléculas de
cadena mas corta.

La alimentacion a la mejora del residual preferiblemente comprende el residual y el destilado pesado producidos en
el proceso. Dicho destilado pesado puede comprender el destilado pesado producido por un craqueador a vapor
como, por ejemplo, aceite de negro de humo y/o destilado craqueado pero puede también comprender el destilado
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pesado producido por la mejora del residual, que puede reciclarse a extincion. Sin embargo, una corriente de paso
relativamente pequefia puede purgarse del proceso.

Preferiblemente, la mejora del residual usada en el proceso de la presente invencion es el hidrocraqueo del residual.

Mediante la seleccion del hidrocraqueo del residual por sobre otros medios para la mejora del residual, la eficacia de
carbono del proceso de la presente invencioén puede ademas mejorarse.

Un "hidrocraqueador del residual” es una unidad de procesamiento de refineria de petréleo que es apropiada para el
proceso del hidrocraqueo del residual, que es un proceso para convertir residual en GLP, destilado ligero, destilado
medio y destilado pesado. Los procesos de hidrocraqueo del residual son conocidos en la técnica; es preciso ver,
p.ej., Alfke y otros (2007) loc.cit. Por consiguiente, 3 tipos basicos de reactor se emplean en el hidrocraqueo
comercial que son un tipo de reactor de lecho fijo (de lecho percolador), un tipo de reactor de lecho de ebullicién y un
tipo de reactor de suspension (flujo entrenado).

Los procesos de hidrocraqueo del residual de lecho fijo estan bien establecidos y pueden procesar corrientes
contaminadas como, por ejemplo, residuos atmosféricos y residuos al vacio para producir destilado ligero y destilado
medio que pueden ademas procesarse para producir olefinas y aromaticos. Los catalizadores usados en los
procesos de hidrocraqueo del residual de lecho fijo comunmente comprenden uno o mas elementos seleccionados
del grupo que consiste en Co, Mo y Ni sobre un soporte refractario, normalmente alimina. En el caso de
alimentaciones altamente contaminadas, el catalizador en procesos de hidrocraqueo del residual de lecho fijo puede
también rellenarse hasta cierta medida (lecho mdvil). Las condiciones de proceso comunmente comprenden una
temperatura de 350-450 °C y una presion manométrica de 2-20 MPa. Los procesos de hidrocraqueo del residual de
lecho de ebullicion también se encuentran bien establecidos y se caracterizan, entre otras cosas, porque el
catalizador se reemplaza continuamente y, de esta manera, se permite el procesamiento de alimentaciones
altamente contaminadas. Los catalizadores usados en los procesos de hidrocraqueo del residual de lecho de
ebullicion comunmente comprenden uno o mas elementos seleccionados del grupo que consiste en Co, Mo y Ni
sobre un soporte refractario, normalmente alumina. El tamafio pequeiio de la particula de los catalizadores
empleados aumenta, de manera eficaz, su actividad (es preciso ver formulaciones similares en formas apropiadas
para aplicaciones de lecho fijo). Dichos dos factores permiten que los procesos de hidrocraqueo de ebullicion logren
rendimientos significativamente mas altos de productos ligeros y niveles mas altos de incorporaciéon de hidrégeno
cuando se comparan con unidades de hidrocraqueo de lecho fijo. Las condiciones de proceso cominmente
comprenden una temperatura de 350-450 °C y una presion manométrica de 5-25 MPa. Los procesos de
hidrocraqueo del residual de suspension representan una combinacion del craqueo térmico e hidrogenacion
catalitica para lograr altos rendimientos de productos destilables a partir de las alimentaciones del residual altamente
contaminadas. En la primera etapa liquida, el craqueo térmico y las reacciones de hidrocraqueo ocurren de manera
simultanea en el lecho fluidizado en condiciones de proceso que incluyen una temperatura de 400-500 °C y una
presién manométrica de 15-25 MPa. El residual, hidrégeno y catalizador se introducen en la parte inferior del reactor
y se forma un lecho fluidizado, cuya altura depende del caudal y de la conversion deseada. En dichos procesos, el
catalizador se reemplaza continuamente para lograr niveles de conversion coherentes a través de un ciclo de
funcionamiento. El catalizador puede ser un sulfuro de metal no soportado que se genera in situ dentro del reactor.
En la practica, los costes adicionales asociados a los reactores de etapa de lecho de ebullicion y de suspension solo
se justifican cuando se requiere una alta conversion de corrientes pesadas altamente contaminadas como, por
ejemplo, gasdleos al vacio. En dichas circunstancias, la conversion limitada de moléculas muy grandes y las
dificultades asociadas a la desactivacion del catalizador hacen que los procesos de lecho fijo sean relativamente no
atractivos en el proceso de la presente invencién. Por consiguiente, los tipos de reactor de lecho de ebullicién y de
suspension se prefieren debido a su rendimiento mejorado de destilado ligero y medio cuando se comparan con el
hidrocraqueo de lecho fijo. Segun su uso en la presente memoria, el término "efluente liquido de mejora del residual”
se refiere al producto producido por la mejora del residual con exclusiéon de los productos gaseosos como, por
ejemplo, metano y GLP, y al destilado pesado producido por la mejora del residual. El destilado pesado producido
por la mejora del residual se recicla preferiblemente a la unidad de mejora del residual hasta la extincion. Sin
embargo, puede ser necesario purgar una corriente de paso relativamente pequena. Desde el punto de vista de la
eficacia de carbono, un hidrocraqueador de residual se prefiere antes que una unidad de coquizacién dado que esta
ultima produce cantidades considerables de coque de petréleo que no pueden mejorarse a productos petroquimicos
de alto valor. Desde el punto de vista del equilibrio de hidrégeno del proceso integrado, puede preferirse seleccionar
una unidad de coquizacién antes que un hidrocraqueador del residual dado que este Ultimo consume cantidades
considerables de hidrégeno. Asimismo, en vista de la inversion de capital y/o los costes operativos, puede ser
ventajoso seleccionar una unidad de coquizacion antes que un hidrocraqueador de residual.

Preferiblemente, el proceso de la presente invencién comprende someter nafta a un primer proceso de hidrocraqueo
para producir etano, GLP y BTX y someter al menos una porcion del destilado ligero derivado de la unidad de
refineria a un segundo proceso de hidrocraqueo para producir etano, GLP y BTX.

La composicion de la nafta es, normalmente, muy diferente de la composicién del destilado ligero derivado de la
unidad de refineria, especialmente en términos del contenido de aromaticos. Mediante la alimentacién de nafta a un
primer hidrocraqueador ("hidrocraqueador de alimentacién"), y al menos una porcion del destilado ligero derivado de
la unidad de refineria, preferiblemente el destilado ligero derivado de la unidad de refineria enriquecido en
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aromaticos, a un segundo hidrocraqueador ("hidrocraqueador de gasolina"), las condiciones de proceso y el
catalizador pueden adaptarse especificamente a la alimentacion, lo cual resulta en un rendimiento mejorado y
pureza del GLP y/o BTX producidos por dichos hidrocraqueadores. Ademas, el proceso puede adaptarse mas
facilmente, p.ej., mediante el ajuste de la temperatura de proceso usada en uno o ambos hidrocraqueadores, para
producir mas GLP que se convierten en olefinas o para producir mas BTX y, de esta manera, permitir, el ajuste fino
del equilibrio de hidrégeno total del proceso integrado de la invencion.

Segun su uso en la presente memoria, el término "hidrocraqueo de gasolina" o "GHC", por sus siglas en inglés, se
refiere a un proceso de hidrocraqueo que es particularmente apropiado para convertir una alimentacion compleja de
hidrocarburos que esta relativamente enriquecida en compuestos de hidrocarburos aromaticos -como, por ejemplo,
destilado ligero derivado de la unidad de refineria- en GLP y BTX, 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. Por consiguiente, el producto principal
producido por hidrocraqueo de la gasolina es BTX y el proceso puede optimizarse proporcionando BTX de calidad
quimica. Preferiblemente, la alimentacion de hidrocarburos que se somete a hidrocraqueo de la gasolina ademas
comprende destilado ligero. Mas preferiblemente, la alimentacion de hidrocarburos que se somete a hidrocraqueo de
la gasolina preferiblemente no comprende mas de 1% en peso de hidrocarburos que tengas mas de un anillo
aromatico. Preferiblemente, las condiciones de hidrocraqueo de la gasolina incluyen una temperatura de 300-580 °C,
mas preferiblemente de 400-580 °C e incluso mas preferiblemente de 430-530 °C. Las temperaturas mas bajas
deben evitarse dado 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 hidrogenacion del catalizador como, por ejemplo, estafio, plomo o
bismuto, se pueden seleccionar temperaturas mas bajas para el hidrocraqueo de la gasolina; es preciso ver, p.gj.,
los documentos WO 02/44306 A1 y WO 2007/055488. En caso de que la temperatura de reaccion sea demasiado
alta, el rendimiento del GLP (especialmente, propano y butanos) disminuye y el rendimiento de metano aumenta.
Dado que la actividad del catalizador puede disminuir durante la durabilidad del catalizador, es ventajoso aumentar
la temperatura del reactor de forma gradual a lo largo de la vida util del catalizador para mantener la velocidad de
conversion por hidrocraqueo. Ello significa que la temperatura éptima al inicio de un ciclo de funcionamiento se
encuentra, preferiblemente, en el extremo inferior del intervalo de temperaturas de hidrocraqueo. La temperatura
optima 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, preferiblemente, en el
extremo superior del intervalo de temperaturas de hidrocraqueo.

Preferiblemente, el hidrocraqueo de la gasolina de una corriente de alimentacion de hidrocarburos se lleva a cabo a
una presidon manométrica de 0,3-5 MPa, mas preferiblemente a una presion manométrica de 0,6-3 MPa,
particularmente mas preferentemente a una presion de 1-2 MPa y, mas preferiblemente, a una presion
manométrica de 1,2-1,6 MPa. Mediante el aumento de la presion del reactor, puede aumentarse la conversién de los
no aromaticos C5+, pero ello también aumenta el rendimiento del metano y la hidrogenacion de anillos aromaticos a
las especies de ciclohexano que pueden craquearse a las especies del GLP. Ello da como resultado una reduccién
del rendimiento aromatico a medida que la presion aumenta y, como algin ciclohexano y su is6mero
metilciclopentano, no estan completamente hidrocraqueados, existe un éptimo en la pureza del benceno resultante a
una presioéon de 1,2-1,6 MPa.

Preferiblemente, el hidrocraqueo de la gasolina de una corriente de alimentacion de hidrocarburos se lleva a cabo a
una Velocidad Espacial Horarla en Peso (WHSV) de 0,1-20 h™', mas preferiblemente a una Velocidad Espaaal
Horaria en Peso de 0,2-15 h” y, mas preferiblemente, a una Velocidad Espacial Horaria en Peso de 0,4-10 h.
Cuando la velocidad espacial es demasiado alta, no todos los componentes de parafina con ebulliciéon 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. Mediante la seleccion de la Velocidad Espacial Horaria en Peso 6ptima, se ha descubierto,
sorprendentemente, que la reaccion suficientemente completa de las calderas conjuntas de benceno se consigue
para producir BTX de especificacion sin necesidad de un reciclado del liquido.

Preferiblemente, el primer hidrocraqueo de la gasolina comprende poner en contacto el destilado ligero derivado de
la unidad de refineria y/o la nafta 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 en
relacion con el peso total de catalizador y una zeolita que tiene un tamario de poro de 5-8 A y una relaciéon molar de
silice (SiO) frente a alumina (Al.O3) de 5-200 y en donde las condiciones de hidrocraqueo comprenden una
temperatura de 400- 580 °C, una presiéon manomeétrica de 300-5.000 kPa y una Velocidad Espacial Horaria en Peso
(WHSV) de 0,1-20 h™. El metal de hidrogenacion preferiblemente es al menos un elemento seleccionado del grupo
10 de la tabla periddica de los Elementos, mas preferiblemente Pt. La zeolita es, preferiblemente, MFI.
Preferiblemente, se utiliza una temperatura de 420 550 °C, una presion manométrica de 600-3.000 kPa y una
Velocidad Espacial Horaria en Peso de 0,2-15 h' y, mas preferiblemente, una temperatura de 430-530 °C, una
presion manomeétrica de 1.000-2.000 kPa y una Velocidad Espacial Horaria en Peso de 0,4-10 h.
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Una ventaja de seleccionar dicho catalizador de hidrocraqueo especifico segun se describe en la presente memoria
mas arriba es que no se requiere la desulfurizacion de la alimentacién para el hidrocraqueo.

Por consiguiente, las condiciones de hidrocraqueo de la gasolina preferidas incluyen, por consiguiente, una
temperatura de 400-580 °C, una presion manomeétrica de 0,3-5 MPa y una Velocidad Espacial Horaria en Peso de
0,1-20 h™". Las condiciones de hidrocraqueo de la gasolina mas preferidas incluyen una temperatura de 420-550 °C,
una presion manométrica de 0,6-3 MPa y una Velocidad Espacial Horaria en Peso de 0,2-15 h™'. Las condiciones de
hidrocraqueo de la gasolina particularmente preferidas incluyen una temperatura de 430-530 °C, una presion
manométrica de 1-2 MPa y una Velocidad Espacial Horaria en Peso de 0,4-10 h'.

Segun su uso en la presente memoria, el término "unidad de hidrocraqueo de alimentacion" o "FHC", por sus siglas
en inglés, se refiere a una unidad de refineria para llevar a cabo un proceso de hidrocraqueo apropiado para
convertir una alimentacion compleja de hidrocarburos que esta relativamente enriquecida en compuestos de
hidrocarburos nafténicos y parafinicos -como, por ejemplo, cortes de destilacion directa, incluida, pero sin limitacion,
la nafta- en GLP y alcanos. Preferiblemente, la alimentacion de hidrocarburos que se somete al hidrocraqueo de
alimentacion comprende nafta. Por consiguiente, el principal producto producido por el hidrocragueo de alimentacion
es el GLP que se convertira en olefinas (a saber, se usara como una alimentacion para la conversion de alcanos en
olefinas). El proceso FHC puede optimizarse para mantener un anillo aromatico intacto de los aromaticos
comprendidos en la corriente de alimentacion FHC, pero eliminar la mayor parte de las cadenas laterales de dicho
anillo aromatico. En dicho caso, las condiciones de proceso que se emplearan para FHC son comparables a las
condiciones de proceso que se usaran en el proceso GHC segun se describe en la presente memoria mas arriba. De
manera alternativa, el proceso FHC puede optimizarse para abrir el anillo aromatico de los hidrocarburos aromaticos
comprendidos en la corriente de alimentacion de FHC. Ello puede lograrse mediante la modificacion del proceso
GHC segun se describe en la presente memoria mediante el aumento de la actividad de hidrogenacion del
catalizador, opcionalmente en combinacion con la seleccion de una temperatura de proceso mas baja,
opcionalmente en combinacién con una velocidad espacial reducida.

Preferiblemente, el segundo hidrocraqueo (de alimentacion) comprende poner en contacto el destilado ligero
derivado de la unidad de refineria en presencia de hidrégeno con un catalizador de hidrocraqueo de alimentacién en
condiciones de hidrocraqueo, en donde el catalizador de hidrocraqueo de alimentacién comprende 0,1-1% en peso
de metal de hidrogenacion en relacion con el peso total de catalizador y una zeolita que tiene un tamafio de poro de
5-8 A y una relacion molar de silice (SiO2) frente a alumina (Al,O3) de 5-200 y en donde las condiciones de
hidrocraqueo de alimentacién comprenden una temperatura de 300-550 °C una presion manomeétrica de 300-5.000
kPa y una Velocidad Espacial Horaria en Peso (WHSV) de 0,1-20 h™. Las condiciones de hidrocraqueo de
alimentacién mas preferidas incluyen una temperatura de 300-450 °C, una presion manomeétrica de 300-5.000 MPa y
una Velocidad Espacial Horaria en Peso de 0,1-16 h™'. Las condiciones de hidrocraqueo de alimentacién incluso mas
preferidas optimizadas para la apertura del anillo de hidrocarburos aromaticos incluyen una temperatura de 300-400
°C, una presién manomeétrica de 600-3.000 kPa y una Velocidad Espacial Horaria en Peso de 0,2-14 h.

Preferiblemente, la pirdlisis comprende el calentamiento de etano en presencia de vapor a temperatura de 750-900
°C con tiempo de permanencia de 50-1.000 milisegundos a una presion desde atmosférica a 175 kPa manomeétrica.

Los hidrocarburos C3 y/o C4 comprendidos en el GLP que no se encuentran sometidos a aromatizacién pueden
someterse a la sintesis de olefinas. Los métodos apropiados para la sintesis de olefinas incluyen pirélisis como, por
ejemplo, craqueo a vapor y deshidrogenacion. Preferiblemente, los hidrocarburos C3 y/o C4 comprendidos en el
GLP que no se encuentran sometidos a aromatizacion se someten a deshidrogenacion. Mediante la seleccion de la
sintesis de olefinas que comprende la deshidrogenacion, el equilibrio de hidrégeno total del proceso integrado puede
mejorarse. Una ventaja adicional de la integracion del proceso de deshidrogenacion en el proceso integrado es que
se produce una corriente de hidrogeno de pureza alta, que puede usarse como alimentacion al
hidrocraqueador/apertura del anillo aromatico sin purificacién costosa.

El término "unidad de deshidrogenacion de propano” segun su uso en la presente memoria se refiere a una unidad
de proceso petroquimico en donde una corriente de alimentaciéon de propano se convierte en un producto que
comprende propileno e hidrogeno. Por consiguiente, el término "unidad de deshidrogenacion de butano" se refiere a
una unidad de proceso para convertir una corriente de alimentacion de butano en olefinas C4. Juntos, los procesos
para la deshidrogenacion de alcanos mas bajos como, por ejemplo, propano y butanos, se describen como un
proceso de deshidrogenacion de alcanos mas bajos. Los procesos para la deshidrogenacion de alcanos mas bajos
son conocidos en la técnica e incluyen procesos de deshidrogenacion oxidativos y procesos de deshidrogenaciéon no
oxidativos. En un proceso de deshidrogenacion oxidativo, el calor de proceso se provee por la oxidacion parcial de
los alcanos mas bajos en la alimentacion. En un proceso de deshidrogenacion no oxidativo, que se prefiere en el
contexto de la presente invencion, el calor de proceso para la reaccion de deshidrogenaciéon endotérmica se provee
por fuentes de calor externo como, por ejemplo, gases combustibles calientes obtenidos por la quema de gas
combustible o corriente. En un proceso de deshidrogenacion no oxidativo, las condiciones de proceso en general
comprenden una temperatura de 540-700 °C y una presion absoluta de 25-500 kPa. Por ejemplo, el proceso UOP
Oleflex permite que la deshidrogenacion de propano forme propileno y de (iso)butano forme (iso)butileno (o mezclas
de ellos) en presencia de un catalizador que contiene platino soportado sobre alimina en un reactor de lecho movil;
es preciso ver, p.ej., el documento US 4,827,072. El proceso Uhde STAR permite que la deshidrogenacion de
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propano forme propileno o de butano forme butileno en presencia de un catalizador de platino promovido soportado
sobre una espinela de zinc-alumina; es preciso ver, p.ej., el documento US 4,926,005. El proceso STAR ha
mejorado recientemente mediante la aplicacion del principio de oxideshidrogenacion. En una zona adiabatica
secundaria en el reactor, parte del hidrogeno del producto intermedio se convierte, de manera selectiva, con oxigeno
afiadido para formar agua. Ello cambia el equilibrio termodinamico a una conversion mas alta y logra un rendimiento
mas alto. Asimismo, el calor externo requerido para la reaccién de deshidrogenacion endotérmica se suministra
parcialmente por la conversion de hidrogeno exotérmica. El proceso Lummus Catofin emplea un numero de
reactores de lecho fijo que funcionan de manera ciclica. El catalizador se activa con alimina impregnada con 18-
20% en peso de cromo; es preciso ver, p.ej., los documentos EP 0 192 059 A1y GB 2 162 082 A. El proceso Catofin
tiene la ventaja de que es robusto y puede manejar impurezas que envenenarian un catalizador de platino. Los
productos producidos por un proceso de deshidrogenacion del butano dependen de la naturaleza de la alimentacion
del butano y del proceso de deshidrogenacion del butano usado. Asimismo, el proceso Catofin permite que la
deshidrogenacion del butano forme butileno; es preciso ver, p.ej., el documento US 7,622,623.

Por consiguiente, la sintesis de olefinas ademas comprende la deshidrogenaciéon de butano. Una o mas de las
especies de butano como, por ejemplo, isobutano o butano-1 comprendidas en el GLP pueden someterse a la
deshidrogenacién de butano para producir butilenos e hidrogeno, que es un método con carbono mucho mas eficaz
para producir olefinas cuando se compara con la pirdlisis dado que en un proceso de deshidrogenacién de butano
no se produce sustancialmente metano.

En caso de que el proceso de la presente invencion comprenda tanto la deshidrogenacion de propano como la
deshidrogenacion de butano, una mezcla de propano y butano puede usarse como una alimentacion para un
proceso de deshidrogenacion de propano/butano combinado.

Preferiblemente, la fraccion de gases producida por la unidad de destilacion de crudo y los gases derivados de la
unidad de refineria se someten a la separacion de gases para separar los diferentes componentes, por ejemplo,
para separar metano de GLP.

Preferiblemente, al menos 50% en peso, mas preferiblemente al menos 60% en peso, incluso mas preferiblemente
al menos 70% en peso, en particular, preferiblemente al menos 80% en peso, mas concretamente, preferiblemente
al menos 90% en peso y mas preferiblemente al menos 95% en peso de nafta, queroseno y gaséleo combinados
producidos por la destilacion de petréleo crudo en el proceso se encuentra sometido a hidrocraqueo. Por
consiguiente, preferiblemente menos del 50% en peso, mas preferiblemente menos del 40% en peso, incluso mas
preferiblemente menos del 30% en peso, particularmente preferiblemente menos del 20% en peso, mas
concretamente preferiblemente menos del 10% en peso y mas preferiblemente menos del 5% en peso del petréleo
crudo se convierte en combustibles en el proceso de la presente invencion.

Preferiblemente, el proceso ademas produce metano y en donde dicho metano se usa como gas de combustion
para proveer calor de proceso. Preferiblemente, dicho gas de combustion puede usarse para proveer calor de
proceso al craqueo de etano, hidrocraqueo, apertura del anillo aromatico y/o aromatizacion.

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

Segun su uso en la presente memoria, el término "unidad de separacion de gases" se refiere a la unidad de refineria
que separa diferentes compuestos comprendidos en los gases producidos por la unidad de destilacion de crudo y/o
gases derivados de la unidad de refineria. Los compuestos que pueden separarse para separar corrientes en la
unidad de separacion de gases comprenden etano, propano, butanos, hidrégeno y gas combustible que
principalmente comprende metano. Cualquier método convencional apropiado para la separacion de dichos gases
puede emplearse en el contexto de la presente invencion. Por consiguiente, los gases pueden someterse a multiples
etapas de compresion en donde gases acidos como, por ejemplo, CO;2 y H>S pueden eliminarse entre etapas de
compresion. En una etapa siguiente, los gases producidos pueden condensarse parcialmente en etapas de un
sistema de refrigeracion en cascada en alrededor de donde solo el hidrogeno permanece en la fase gaseosa. Los
diferentes compuestos de hidrocarburos pueden separarse posteriormente por destilacion.

El proceso de la presente invencion puede requerir la eliminacién de azufre de ciertas fracciones de petréleo crudo
para evitar la desactivacion de catalizador en procesos de refineria aguas abajo como, por ejemplo, reformado
catalitico o craqueo catalitico de fluidos. Dicho proceso de hidrodesulfuraciéon se lleva a cabo en una "unidad HDS" o
"hidrotratador"; es preciso ver Alfke (2007) loc. cit. En general, la reaccién de hidrodesulfuracion tiene lugar en un
reactor de lecho fijo a temperaturas elevadas de 200-425 °C, preferiblemente de 300-400 °C y presiones
manomeétricas elevadas de 1-20 MPa, preferiblemente a una presién manométrica de 1-13 MPa en presencia de un
catalizador que comprende elementos seleccionados del grupo que consiste en Ni, Mo, Co, W y Pt, con o sin
promotores, soportados sobre alimina, en donde el catalizador es en una forma de sulfuro.

El proceso de la presente invencion puede ademas comprender la hidrodesalquilacion de BTX para producir
benceno. En dicho proceso de hidrodesalquilacion, BTX (o solo la fraccion de tolueno y xilenos de dicho BTX
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producido) se pone en contacto con hidrégeno en condiciones apropiadas para producir una corriente de producto
de hidrodesalquilacion que comprende benceno y gas combustible que consiste principalmente en metano.

La etapa de proceso para producir benceno a partir de BTX puede incluir una etapa en donde el benceno
comprendido en la corriente de producto de hidrocraqueo se separa del tolueno y xilenos antes de la
hidrodesalquilacién. La ventaja de la presente etapa de separacion es que la capacidad del reactor de
hidrodesalquilacion aumenta. El benceno puede separarse de la corriente BTX por destilacion convencional.

Procesos para la hidrodesalquilacion de mezclas de hidrocarburos que comprenden hidrocarburos aromaticos C6-
C9 son conocidos en la técnica e incluyen la hidrodesalquilacion térmica y la hidrodesalquilacion catalitica; es
preciso ver, p.€j., el documento WO 201 0/1 02712 A2. La hidrodesalquilacién catalitica se prefiere en el contexto de
la presente invencion dado que el presente proceso de hidrodesalquilacion tiene, en general, una selectividad mas
alta hacia el benceno que la hidrodesalquilacion térmica. Preferiblemente, se emplea la hidrodesalquilacion
catalitica, en donde el catalizador de hidrodesalquilacion se selecciona del grupo que consiste en un catalizador de
6xido de cromo soportado, un catalizador de 6xido de molibdeno soportado, platino sobre silice o alumina y 6xido de
platino sobre silice o alimina.

Las condiciones de proceso Utiles para la hidrodesalquilacion, también descritas en la presente memoria como
"condiciones de hidrodesalquilacion”, pueden determinarse facilmente por la persona con experiencia en la técnica.
Las condiciones de proceso usadas para la hidrodesalquilacion térmica se describen, por ejemplo, en el documento
DE 1668719 A1 e incluyen una temperatura de 600-800 °C, una presidon manométrica de 3-10 MPa y un tiempo de
reaccion de 15-45 segundos. Las condiciones de proceso usadas para la hidrodesalquilacion catalitica preferida se
describen en el documento WO 2010/102712 A2 e incluyen, preferiblemente, una temperatura de 500-650 °C, una
presién manomeétrica de 3,5-8 MPa, preferiblemente de 3,5-7 MPa y una Velocidad Espacial Horaria en Peso de 0,5-
2 h™'. La corriente de producto de hidrodesalquilacion se separa normalmente en una corriente de liquido (que
contiene benceno y otras especies aromaticas) y una corriente de gas (que contiene hidrégeno, H,S, metano y otros
hidrocarburos con punto de ebullicion bajo) por una combinaciéon de refrigeracion y destilacion. La corriente de
liquido puede ademas separarse, por destilacion, en una corriente de benceno, una corriente de aromaticos C7 a C9
y, opcionalmente, una corriente de destilado medio que esta relativamente enriquecida en aromaticos. La corriente
aromatica C7 a C9 puede retroalimentarse a la seccion de reactor como un reciclaje para aumentar el rendimiento
total del benceno y la conversion. La corriente aromatica que contiene especies poliaromaticas como, por ejemplo,
bifenilo, no se recicla preferiblemente al reactor pero puede exportarse como una corriente de productos separada y
reciclarse al proceso integrado como destilado medio ("destilado medio producido por la hidrodesalquilacion"). La
corriente de gas contiene cantidades significativas de hidrégeno que pueden reciclarse otra vez a la unidad de
hidrodesalquilacién mediante un compresor de gas de reciclaje o a cualquier otra unidad de refineria comprendida
en el proceso de la presente invencion que use hidrogeno como una alimentacion. Una purga de gas de reciclaje
puede usarse para controlar las concentraciones de metano y H»S en la alimentacion de reactor.

Un esquema de flujo de proceso representativo que ilustra realizaciones particulares para llevar a cabo el proceso
de la presente invencion se describe en las Figuras 1-4. Se comprendera que las Figuras 1-4 presentan una
ilustracion de la invencion y/o de los principios implicados.

En un aspecto adicional, la presente invencién también se refiere a una instalacion de proceso apropiada para llevar
a cabo el proceso de la invencion. La presente instalacion de proceso y el proceso segun se lleva a cabo en dicha
instalacion de proceso se presentan particularmente en las Figuras 1-4 (Figuras 1-4).

Por consiguiente, la presente invencion provee una instalaciéon de proceso para convertir petrdleo crudo en
productos petroquimicos que comprende

una unidad de destilacion de crudo (10) que comprende una entrada para petréleo crudo (100) y al menos una salida
para uno o mas de nafta, queroseno y gaséleo (310);

un hidrocraqueador (20) que comprende una entrada para una alimentacion de hidrocraqueador (301), una salida
para etano (240), una salida para GLP (210) y una salida para BTX (600); una unidad de aromatizacion (91) que
comprende una entrada para el GLP producido por la instalacién de proceso integrado y una salida para BTX (610) y

un craqueador de etano (31) que comprende una entrada para el etano producido por la instalacion de proceso
petroquimico integrado y una salida para etileno (510),

en donde dicha alimentacion de hidrocraqueador comprende:
uno o mas de nafta, queroseno y gasoleo producidos por la unidad de destilacion de petréleo crudo (10); y

destilado ligero derivado de la unidad de refineria y/o destilado medio derivado de la unidad de refineria producidos
por la instalaciéon de proceso petroquimico integrado.

El presente aspecto de la presente invencion se presenta en la Figura 1 (Figura 1).
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Segun su uso en la presente memoria, el término "una entrada para X" o "una salida de X", en donde "X" es una
fraccion de hidrocarburos dada o similares se refiere a una entrada o salida para una corriente que comprende dicha
fraccion de hidrocarburos o similares. En caso de que una salida para X se conecte directamente a una unidad de
refineria aguas abajo que comprende una entrada para X, dicha conexion directa puede comprender unidades
adicionales como, por ejemplo, intercambiadores de calor, unidades de separacién y/o purificacion para eliminar
componentes no deseados comprendidos en dicha corriente y similares.

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

La unidad de destilacién de crudo (10) preferiblemente ademas comprende una salida para la fraccién de gases
(230). El etano producido por el hidrocraqueo (240) y el etano comprendido en la fraccién de gases obtenida por la
destilacién de petréleo crudo y el etano derivado de la unidad de refineria producido en el proceso integrado
diferente de aquel producido por hidrocraqueo (241) pueden combinarse para formar la entrada para el etano
producido por la instalaciéon de proceso integrado. El GLP producido por hidrocraqueo (210) y el GLP comprendido
en la fraccion de gases obtenida por destilacion de petroleo crudo y el GLP derivado de la unidad de refineria
producido en el proceso integrado diferente de aquel producido por hidrocraqueo (221) pueden combinarse para
formar la entrada para el GLP producido por la instalacion de proceso petroquimico integrado. Ademas, uno o mas
de nafta, queroseno y gasoleo producidos por la unidad de destilacion de petréleo crudo (310) pueden combinarse
con destilado ligero derivado de la unidad de refineria y/o destilado medio derivado de la unidad de refineria
producidos en la instalacion de proceso petroquimico integrado (320) para formar la entrada para una alimentacion
de hidrocraqueador (301).

Preferiblemente, la instalacion de proceso de la presente invencién comprende:

una unidad de apertura del anillo aromatico (22) que comprende una entrada para uno o mas seleccionados del
grupo que consiste en queroseno y gasoleo (330) y destilado medio derivado de la unidad de refineria (331) y una
salida para el GLP producido por la apertura del anillo aromatico (222) y una salida para el destilado ligero producido
por la apertura del anillo aromatico (322). El presente aspecto de la presente invencion se presenta en la Figura 2
(Figura 2). La unidad de apertura del anillo aromatico (22) puede ademas producir etano que puede someterse a
craqueo de etano para producir etileno.

En la presente realizacion, el hidrocraqueador (20) preferiblemente comprende una entrada para una alimentacion
de hidrocraqueador que comprende nafta producida por la unidad de destilacion de petréleo crudo (311), que
preferiblemente se combina con el destilado ligero derivado de la unidad de refineria producido por la instalacion de
proceso petroquimico integrado (321).

Ademas, la unidad de destilacién de crudo (10) puede comprender una o mas salidas para la fraccién de gases
(230), nafta (311), uno o mas de queroseno y gasoleo (330), y residual (400); es preciso ver la Figura 4.

La instalacion de proceso de la presente invencién puede ademas comprender una unidad de mejora del residual
(40) que comprende una entrada para el residual (400) y destilado pesado derivado de la unidad de refineria (401) y
una salida para el GLP producido por la mejora del residual (223), una salida para el destilado ligero producido por la
mejora del residual (323) y una salida para el destilado medio producido por la mejora del residual (333). La unidad
de mejora del residual (40) puede ademas comprender una salida para el destilado pesado producido por la mejora
del residual (420) que puede reciclarse a la unidad de mejora del residual (40) para mejorar mas dicho destilado
pesado. La unidad de mejora del residual (40) puede ademas producir etano que puede someterse a craqueo de
etano para producir etileno.

Preferiblemente, la instalacion de proceso de la presente invencion comprende al menos dos hidrocraqueadores
distintos, en donde el primer hidrocraqueador (23) ("hidrocraqueador de alimentacion") que comprende una entrada
para nafta (311) y una salida para etano producido por el hidrocraqueo de alimentacion (242), una salida para el
GLP producido por el hidrocraqueo de alimentacion (212) y una salida para BTX (600); y el segundo
hidrocraqueador (24) ("hidrocraqueador de gasolina") que comprende una entrada para al menos una porcion del
destilado ligero derivado de la unidad de refineria (325) y una salida para etano producido por el hidrocraqueo de la
gasolina (243), una salida para el GLP producido por el hidrocraqueo de la gasolina (213) y una salida para BTX
(600). El presente aspecto de la presente invencion se presenta en la Figura 3 (Figura 3).

El hidrocraqueador de alimentacion (23) preferiblemente comprende una entrada para una alimentacion de
hidrocraqueador que comprende nafta producida por la unidad de destilacién de petroleo crudo (311), que puede
combinarse con el destilado ligero derivado de la unidad de refineria producido por la instalacion de proceso
petroquimico integrado (321), preferiblemente el destilado ligero derivado de la unidad de refineria teniendo un
contenido de aromaticos relativamente bajo.

Preferiblemente, la instalacion de proceso de la presente invencién ademas comprende:
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una unidad de separacion de gases (50) que comprende una entrada para gases producidos en el proceso integrado
(211), una salida para etano (240) y una salida para GLP (200);

un craqueador de etano (31) que comprende una entrada para etano (240) y una salida para etileno (510); y

una unidad de aromatizacién (91) que comprende una entrada para GLP (200) y una salida para BTX producido por
aromatizacion (610). El presente aspecto de la presente invencién se presenta en la Figura 4 (Figura 4). Por
consiguiente, el etano y el GLP producidos en una o mas unidades de refineria comprendidas en la instalacion de
proceso de la presente invencion pueden combinarse en una corriente gaseosa mixta, para gases producidos en el
proceso integrado (211), o puede ser en la forma de corrientes separadas.

La unidad de separacion de gases (50) puede ademas comprender una salida para metano (701). El craqueador de
etano (31) puede ademas comprender una salida para hidrégeno producido por el craqueo de etano (810) y una
salida para metano producido por el craqueo de etano (710). La unidad de aromatizacién (91) puede ademas
comprender una salida para el hidrégeno producido por aromatizacion (610).

La unidad de separacion de gases (50) puede ademas comprender una salida para hidrocarburos C3 y/o C4
separados (560), que no se encuentran sujetos a aromatizacion. Dichos hidrocarburos C3 y/o C4 pueden usarse
para diferentes propésitos como, por ejemplo, una alimentacion para sintesis de olefinas.

La presente invencion ademas provee el uso de la instalacion de proceso segun la presente invencién para convertir
petréleo crudo en productos petroquimicos que comprenden olefinas y BTX.

Una caracteristica preferida adicional de la presente invencién es que todos los productos no deseados como, por
ejemplo, petroquimicos de valor no alto pueden reciclarse a la unidad apropiada para convertir dicho producto no
deseado en un producto deseado (p.ej., un petroquimico de alto valor) o en un producto que sea apropiado como
alimentacion a una unidad diferente. El presente aspecto de la presente invencion se presenta en la Figura 4 (Figura
4). Por consiguiente, el destilado ligero producido por la mejora del residual (323), que tiene un contenido de
aromaticos relativamente bajo, puede reciclarse al hidrocraqueo, preferiblemente hidrocraqueo de alimentacion.
Ademas, el destilado medio producido por la mejora del residual (333) puede reciclarse al hidrocraqueo,
preferiblemente a la apertura del anillo aromatico.

En el proceso e instalacion de proceso de la presente invencion, todo el metano producido se recoge y se somete,
preferiblemente, a un proceso de separacién para proveer gas combustible. Dicho gas combustible se usa,
preferiblemente, para proveer el calor de proceso en la forma de gases combustibles calientes producidos por la
quema del gas combustible o por la formacién de vapor. De manera alternativa, el metano puede someterse a la
reformacion de vapor para producir hidrégeno. Asimismo, los productos derivados no deseados producidos por,
p.ej., craqueo a vapor, pueden reciclarse. Por ejemplo, el aceite de negro de humo y el destilado craqueado
producidos por el craqueo a vapor pueden reciclarse a la apertura del anillo aromatico.

Las diferentes unidades que funcionan en el proceso o instalacion de proceso de la presente invencion se integran
ademas por la alimentacion del hidrogeno producido en ciertos procesos como, por ejemplo, en la sintesis de
olefinas, como una corriente de alimentacién a procesos que necesitan hidrégeno como una alimentaciéon como, por
ejemplo, el hidrocraqueo. En caso de que el proceso y la instalaciéon de proceso sean un consumidor neto de
hidrégeno (a saber, durante el inicio del proceso o instalacién de proceso o porque todos los procesos de consumo
de hidrégeno consumen mas hidrégeno que el producido por todos los procesos de produccion de hidrégeno), la
reformacion de metano adicional o gas combustible que el gas combustible producido por el proceso o instalacion de
proceso de la presente invencion puede requerirse.

Las siguientes referencias numerales se usan en las Figuras 1-4:

10 unidad de destilacién de crudo

20 unidad de hidrocraqueador

22 unidad de apertura del anillo aromatico (mantiene un anillo aromatico intacto)
23 hidrocraqueador de alimentacion (desviado hacia GLP)

24 hidrocraqueador de gasolina (desviado hacia BTX)

31 craqueador de etano

40 unidad de mejora del residual, preferiblemente un hidrocraqueador de residual
50 unidad de separacion de gases

91 aromatizacion
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100 petréleo crudo

200 GLP producido en el proceso integrado

210 GLP del hidrocraqueo

211 etano y GLP producidos en el proceso integrado

212 GLP del hidrocraqueo de alimentacion

213 GLP de gasolina

221 GLP producido en el proceso integrado de manera diferente que por hidrocraqueo
222 GLP producido por la apertura del anillo aromatico

223 GLP producido por la mejora del residual

230 gases ligeros producidos por la unidad de destilacion de crudo

240 etano

241 etano producido en el proceso integrado de manera diferente que por hidrocraqueo
242 etano del hidrocraqueo de alimentacion

243 etano de gasolina

244 etano producido por la mejora del residual

301 alimentacién de hidrocraqueador

302 alimentacién de apertura del anillo aromatico

310 uno o mas de nafta, queroseno y gasoleo (producidos por la destilacion de petréleo crudo)
311 nafta (producida por la destilacion de petréleo crudo)

320 destilado ligero derivado de la unidad de refineria y/o destilado medio derivado de la unidad de refineria
(producidos en el proceso integrado)

321 destilado ligero derivado de la unidad de refineria (producido en el proceso integrado)
322 destilado ligero derivado de la apertura del anillo aromatico

323 destilado ligero derivado de la mejora del residual

325 al menos una porcioén del destilado ligero derivado de la unidad de refineria

330 uno o mas de queroseno, diésel y gasoleo (producidos por la destilacion de petréleo crudo)
331 al menos una porcion del destilado medio derivado de la unidad de refineria

333 destilado medio derivado de la mejora del residual

400 residual

401 destilado pesado derivado de la unidad de refineria

420 destilado pesado producido por la mejora del residual

510 etileno producido por el craqueo de etano

560 hidrocarburos C3 y/o C4 separados

600 BTX

610 BTX producido por aromatizacion

701 metano producido por la separacion de gases

710 metano producido por el craqueo de etano

16



10

15

20

25

30

35

40

45

50

ES 2 699 992 T3

810 hidrégeno producido por el craqueo de etano
850 hidrégeno producido por aromatizacion

Es preciso notar ademas que el término "que comprende(n)" no excluye la presencia de otros elementos. Sin
embargo, también se comprendera que la descripcion de un producto que comprende ciertos componentes también
describe un producto que consiste en dichos componentes. De manera similar, también se comprendera que la
descripcion de un proceso que comprende ciertas etapas también describe un proceso que consiste en dichas
etapas.

La presente invencion se describira ahora en mayor detalle por los siguientes ejemplos no restrictivos.
Ejemplo 1 (comparativo)

Los datos experimentales segun se proveen en la presente memoria se han obtenido por el modelado del diagrama
de flujo en Aspen Plus. Las cinéticas de craqueo a vapor se ha tomado en cuenta rigurosamente (software para
calculos de pizarras de productos del craqueador a vapor). Las siguientes condiciones de la caldera del craqueador
a vapor se han aplicado: calderas de etano y propano: COT (Temperatura de Salida del Serpentin) = 845 °C y
relacion vapor-aceite = 0,37, calderas de C4 y calderas de liquido: Temperatura de Salida del Serpentin = 820 °C y
relaciéon vapor-aceite = 0,37. Para el hidrocraqueo de alimentacion, se ha usado un esquema de reaccién que se
basa en datos experimentales. Para la apertura del anillo aromatico seguida del hidrocraqueo de la gasolina se ha
usado un esquema de reaccion en el cual todos los compuestos multiaromaticos se han convertido en BTXy GLP y
todos los compuestos nafténicos y parafinicos se han convertido en GLP. Las pizarras de productos de la
deshidrogenacion de propano y deshidrogenacion de butano se han basado en datos de la bibliografia. El
hidrocraqueador de residual se ha modelado segun datos de la bibliografia.

En el Ejemplo 1, el petréleo crudo ligero arabe se destila en una unidad de destilacion atmosférica. Primero, la
fraccion de nafta de la destilacion se convierte en una unidad FHC para producir BTX (producto), etano y GLP
(intermedio). Dicho GLP se separa en fracciones de propano y butano que se craquean a vapor. Asimismo, el etano
se craquea a vapor. Ademas, el queroseno y fracciones de gasoleo (punto de corte 350 °C) se someten a la apertura
del anillo aromatico que funciona en condiciones de proceso para mantener 1 anillo aromatico. El efluente de la
unidad de apertura del anillo aromatico se trata ademas en una unidad GHC para producir BTX (producto), etano y
GLP (intermedio). Dicho GLP se separa en fracciones de propano y butano. El etano se introduce en un craqueador
a vapor mientras el propano y butano se alimentan a una unidad de deshidrogenacién de propano y a una unidad de
deshidrogenacion de butano, respectivamente, con selectividades finales de propano a propileno de 90%, y n-butano
a n-buteno de 90% e i-butano a i-buteno de 90%.

Ademas, la parte pesada del efluente de craqueador (alimentacion de resina C9, destilado craqueado y aceite de
negro de humo) se recicla al hidrocraqueador de residual. La conversion final en el hidrocraqueador de residual es
cercana a la finalizacion (el paso del hidrocraqueador de residual es de 1,7% en peso del crudo).

La Tabla 1 segun se provee en la presente memoria mas abajo muestra la pizarra total de productos del complejo
general en % en peso del crudo total. La pizarra de productos también contiene el paso del hidrocraqueador.

Para el ejemplo 1, la produccion de BTXE es de 17,3% en peso de la alimentacion total.
Ejemplo 2 (comparativo)

En el Ejemplo 2, el petréleo crudo ligero arabe se destila en una unidad de destilacién atmosférica. Primero, la nafta
de la destilacion de crudo se trata en una unidad de reformador catalitico. Los ligeros del reformador, que contienen
hidrégeno, metano, etano y GLP se envian al craqueador a vapor, el etano y GLP se craquean a vapor. El reformado
de nafta se envia a la unidad de tratamiento de gasolina del craqueador a vapor. Ademas, las fracciones de
queroseno y gasoleo (punto de corte 350 °C) de la destilacion de crudo se redistribuyen en una unidad de
desaromatizacion en 2 corrientes, una corriente que contiene todos los componentes aromaticos, y la otra que
contiene todos los naftenos, iso y normal-parafinas. La corriente de componentes aromaticos se somete a la
apertura del anillo aromatico que funciona en condiciones de proceso para mantener 1 anillo aromatico (BTX),
mientras las fracciones nafténica y parafinica en la alimentacion se convierten en GLP (intermedio). Dicho GLP se
separa en fracciones de etano, propano y butano que se craquean a vapor. La corriente de la unidad de
desaromatizacion que contiene todos los naftenos, iso y normal-parafinas se craquea a vapor.

Ademas, la parte pesada del efluente de craqueador (alimentacion de resina C9, destilado craqueado y aceite de
negro de humo) se recicla a la unidad de apertura del anillo aromatico.

El residual se mejora en un hidrocraqueador de residual para producir gases, destilado ligero, destilado medio,
destilado pesado y la parte inferior. Los gases producidos por el hidrocraqueo de residual se craquean a vapor.
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El destilado ligero y destilado medio producidos por el hidrocraqueo de residual se envian a la unidad de
desaromatizacion y siguen las mismas rutas de tratamiento que las fracciones de queroseno y gasdleo de la torre de
destilacién de crudo.

El destilado pesado y parte inferior del hidrocraqueador se envian a la unidad FCC, para producir ligeros y nafta
FCC. Los ligeros se envian al craqueador a vapor donde las olefinas en los ligeros se separan del GLP. Dicho GLP
se separa en fracciones de etano, propano y butano que se craquean a vapor. La nafta FCC se envia a la unidad de
tratamiento de gasolina del craqueador a vapor. El LCO (aceite de ciclo ligero) de la unidad FCC se recicla a la
unidad de apertura del anillo aromatico.

Los datos experimentales segun se proveen en la presente invencion se han obtenido por modelado del diagrama
de flujo en Aspen Plus. Las cinéticas del craqueo a vapor se ha tomado en cuenta rigurosamente (software para
calculos de pizarra de productos de craqueador a vapor). Las siguientes condiciones de la caldera de craqueador a
vapor se han aplicado: calderas de etano y propano: COT (Temperatura de Salida del Serpentin) = 845 °C y relacion
vapor-aceite = 0,37, calderas de C4 y calderas de liquido: Temperatura de Salida del Serpentin = 820 °C y relacion
vapor-aceite = 0,37. La unidad de desaromatizacién se ha modelado como un divisor en 2 corrientes, una corriente
que contiene todos los componentes aromaticos y la otra corriente que contiene todos los componentes nafténicos,
normal-parafinicos e iso. La unidad de reformador catalitico se ha modelado segun datos de la bibliografia. Para el
hidrocraqueo de la gasolina, se ha usado un esquema de reaccidon que se basa en datos experimentales. Para la
apertura del anillo aromatico se ha usado un esquema de reaccién en el cual todos los compuestos aromaticos se
han convertido en BTX y GLP y todos los compuestos nafténicos y parafinicos se han convertido en GLP. La unidad
de hidrocraqueador de residual y la unidad FCC se han modelado segun los datos de la bibliografia.

La Tabla 1 segun se provee en la presente memoria mas abajo muestra la pizarra total de productos del complejo
general en % en peso del crudo total. La pizarra de productos también contiene el paso del hidrocraqueador de
residual y el coque de la unidad FCC (4% en peso del crudo).

Para el ejemplo 2, la produccion de BTXE es de 32,3% en peso de la alimentacion total.
Ejemplo 3
El ejemplo 3 es idéntico al Ejemplo 1, excepto por lo siguiente:

Los hidrocarburos C3 y C4 (con la excepcion de butadieno) generados en diferentes unidades del complejo total se
alimentan en una unidad de aromatizacion donde BTXE (producto), aromaticos C9+ y gases se producen. El etano
contenido en la salida gaseosa de la unidad de aromatizacion se separa y alimenta al craqueador a vapor de etano.

Patrones de diferente rendimiento debido a variaciones en la composicion de materia prima (p.ej., contenido de
olefinas) se han obtenido de la bibliografia y se aplican en el modelo para determinar la pizarra de productos con
limite de bateria (Tabla 1).

El equilibrio de hidrégeno es mucho mas positivo en el Ejemplo 3 que en los Ejemplos 1 y 2: Superavit H2 de 0,95%
en peso de la alimentacion total en comparacion con 0,08% en peso de la alimentacion total (Ejemplo 1) y 0,61% en
peso de la alimentacion total (Ejemplo 2).

Para el Ejemplo 3, el rendimiento de BTXE es de 41,4% en peso de la alimentacion total.

Tabla 1. Pizarra de productos con limites de bateria

PRODUCTOS |Ejemplo 1 Ejemplo 2 Ejemplo 3
% en peso de alimentacion % en peso de alimentacion % en peso de alimentacion
Paso 1,6% 3,9% 1,7%
CO/CO2 0,1% 0,1% 0,1%
Hidrégeno 3,7% 2,0% 4,3%
Metano 5,0% 10,9% 16,1%
Etileno 20,8% 25,6% 32,3%
Propileno 41,3% 16,1% 2,6%
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Butadieno 0,5% 2,6% 1,1%
1-buteno 7,7% 3,4% 0,1%
i-buteno 2,0% 2,0% 0,0%
Isopreno 0,0% 0,3% 0,0%
CPTD 0,1% 0,9% 0,2%
Benceno 3,9% 11,3% 12,4%
Tolueno 8,4% 12,9% 20,2%
Xilenos 5,0% 7,9% 6.8%
Etilbenceno 0,1% 0,1% 2,0%
BTXE TOTAL 17,3% 32,3% 41,4%

* Las cantidades de hidrégeno que se muestran en la Tabla 1 representan el hidrégeno producido en el sistema y no
la pizarra de productos con limite de bateria.
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REIVINDICACIONES

1. Proceso integrado para convertir petréleo crudo en productos petroquimicos que comprende destilacion de
petréleo crudo, hidrocraqueo, aromatizacion y pirdlisis, cuyo proceso comprende someter una alimentacion de
hidrocraqueador a hidrocraqueo para producir etano, GLP y BTX, someter el GLP a aromatizacion y someter el
etano producido en el proceso a pirdlisis, en donde dicha alimentacién de hidrocraqueador comprende:

uno o mas de nafta, queroseno y gasoleo producidos por la destilacion de petréleo crudo en el proceso; y

destilado ligero derivado de la unidad de refineria y/o destilado medio derivado de la unidad de refineria producidos
en el proceso.

2. El proceso segun la reivindicacion 1, en donde dicho proceso comprende someter el destilado ligero derivado de
la unidad de refineria y/o nafta a hidrocraqueo y someter uno o mas seleccionados del grupo que consiste en
queroseno y gasoleo y/o destilado medio derivado de la unidad de refineria a la apertura del anillo aromatico.

3. El proceso segun la reivindicacion 2, cuyo proceso comprende:
(a) someter petroleo crudo a la destilacion de petroleo crudo para producir nafta, queroseno, gasdleo y residual;
(b) someter el residual a la mejora del residual para producir etano, GLP, destilado ligero y destilado medio;

(c) someter el destilado medio producido por la mejora del residual y uno o mas seleccionados del grupo que
consiste en queroseno y gasoleo a la apertura del anillo aromatico para producir etano, GLP y destilado ligero;

(d) someter el destilado ligero producido por la mejora del residual, el destilado ligero producido por la apertura del
anillo aromatico y nafta al hidrocraqueo de la gasolina para producir etano, GLP y BTX;

(e) someter el GLP producido en el proceso integrado a aromatizacion para producir etano y BTX; y
(f) someter el etano producido en el proceso integrado a pirdlisis para producir etileno.
4. El proceso segun la reivindicacion 3, en donde la mejora del residual es el hidrocraqueo de residual.

5. El proceso segun cualquiera de las reivindicaciones 1-4, en donde al menos 50% en peso de la nafta, queroseno
y gasoleo combinados producidos por la destilacion de petréleo crudo en el proceso se somete a hidrocraqueo.

6. El proceso segun cualquiera de las reivindicaciones 1-5, en donde dicha pirdlisis comprende el calentamiento del
etano en presencia de vapor hasta una temperatura de 750-900 °C con tiempo de permanencia de 50-1.000
milisegundos a una presion de atmosférica a manométrica de 175 kPa.

7. El proceso segun cualquiera de las reivindicaciones 1-6 que ademas comprende someter la nafta a un primer
proceso de hidrocraqueo para producir etano, GLP y BTX y someter al menos una porcion del destilado ligero
derivado de la unidad de refineria a un segundo proceso de hidrocraqueo para producir etano, GLP y BTX.

8. El proceso segun la reivindicacion 7, en donde dicho primer hidrocraqueo comprende poner en contacto la nafta
en presencia de hidrégeno con un catalizador de hidrocraqueo de la gasolina en condiciones de hidrocraqueo de la
gasolina, en donde el catalizador de hidrocraqueo de la gasolina comprende 0,1-1% en peso de metal de
hidrogenacion en relacion con el peso total de catalizador y una zeolita que tiene un tamafio de poro de 5-8 Ay una
relacién molar de silice (SiO;) frente a alimina (Al,O3) de 5-200 y en donde

las condiciones de hidrocraqueo de la gasolina 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™".

9. El proceso segun la reivindicacion 8, en donde dicho segundo hidrocraqueo comprende poner en contacto el
destilado ligero derivado de la unidad de refineria en presencia de hidrégeno con un catalizador de hidrocraqueo de
alimentacién en condiciones de hidrocraqueo de alimentacion, en donde

el catalizador de hidrocraqueo de alimentacion comprende 0,1-1% en peso de metal de hidrogenacion en relacion
con el peso total de catalizador y una zeolita que tiene un tamafio de poro de 5-8 A y una relacion molar de silice
(SiO») frente a alumina (Al.O3) de 5-200 y en donde las condiciones de hidrocraqueo de alimentacion comprenden
una temperatura de 300-550 °C, una presion manométrica de 300-5.000 kPa y una Velocidad Espacial Horaria en
Peso (WHSV) de 0,1-20 h™.

10. El proceso segun cualquiera de las reivindicaciones 2-9, en donde dicha apertura del anillo aromatico comprende
poner en contacto el Unico o mas seleccionados del grupo que consiste en queroseno y gasoleo y/o destilado medio
derivado de la unidad de refineria en presencia de hidrogeno con un catalizador de apertura del anillo aromatico en
condiciones de apertura del anillo aromatico, en donde
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el catalizador de apertura del anillo aromatico comprende un metal de transicion o componente de sulfuro de metal y
un soporte, que preferiblemente 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 metalica o de sulfuro de metal soportado sobre un
solido acido, preferiblemente seleccionado 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, una presién de 1-12
MPa.

11. El proceso segun la reivindicacion 10, 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 escision de anillo que comprende un metal
de transicién o componte de sulfuro de metal y un soporte y en donde las condiciones para la 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 (en relacion con 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 (en relacion
con la materia prima de hidrocarburos).

12. El proceso segun cualquiera de las reivindicaciones 1-11, 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 ademas comprende uno o mas elementos seleccionados del grupo que consiste en Ga, Zn, Ge y
Pty en donde

las condiciones de aromatizacion comprenden una temperatura de 400-600 °C, una presion manométrica de 100-
1.000 kPa, y una Velocidad Espacial Horaria en Peso (WHSV) de 0,1-20 h™.

13. El proceso segun cualquiera de las reivindicaciones 1-12, en donde el proceso ademas produce metano y en
donde dicho metano se usa como gas combustible para proveer calor de proceso.

14. El proceso segun cualquiera de las reivindicaciones 1-12, en donde la pirdlisis y/o aromatizacion ademas
producen hidrégeno y en donde dicho hidrogeno se usa en el hidrocraqueo.
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