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DESCRIPCION
Método de produccion de compuestos aromaticos y olefinas ligeras a partir de una materia prima hidrocarbonada

La presente invencion se refiere a un método de produccion de compuestos aromaticos y olefinas ligeras a partir de
una materia prima hidrocarbonada.

Convencionalmente, el crudo se procesa, por medio de destilacion, para dar varios cortes, tales como nafta,
gasoleos y residuos. Cada uno de estos cortes tiene varios usos potenciales, tales como para producir combustibles
para transporte, tales como gasolina, diésel y queroseno, o como alimentaciones para algunos productos
petroquimicos y otras unidades de procesamiento.

La nafta, una mezcla de hidrocarburos compuesta por parafinas normales, isoparafinas, naftenos y compuestos
aromaticos con puntos de ebullicién de entre aproximadamente 20°C y aproximadamente 200°C, puede procesarse
mediante craqueo al vapor para producir olefinas ligeras, especies aromaticas (especialmente benceno, tolueno,
xilenos y etilbenceno denominados compuestos aromaticos C8-) y otros productos quimicos valiosos. Esta
tecnologia también genera varios subproductos de menos valor incluyendo especies aromaticas sustituidas con 9 o
mas atomos de carbono (compuestos aromaticos C9+) y especies que contienen mas de una estructura de tipo
anillo aromatico, a menudo con dos o mas anillos aromaticos que comparten atomos de carbono (compuestos
aromaticos condensados). Se cree que estas Ultimas especies se forman a partir de especies aromaticas, ya estén
presentes en la alimentacion de nafta o formados a partir de naftenos en la alimentacion de nafta.

Los compuestos aromaticos C8- se producen en una mezcla que también contiene especies parafinicas, diénicas
olefinicas y estirénicas con puntos de ebullicion similares y especies organicas que contienen azufre, tales como
tiofenos. Este material se denomina gasolina de pir6lisis. Cuando se desea producir compuestos aromaticos puros a
partir de gasolina de pir6lisis puede procesarse por medio de dos fases de hidrotratamiento (12 fase para saturar
moléculas de dieno y estireno muy reactivas junto con algunas moléculas olefinicas y la segunda fase para
completar la saturacion de olefinas e hidrodesulfurar las especies de organoazufre) y entonces por medio de
extraccién por disolvente para producir un extracto aromatico puro y una corriente de refinado que contiene las
especies no aromaticas.

Un aspecto con el craqueo al vapor convencional de corrientes de hidrocarburos liquidos es la produccion de
compuestos aromaticos C9+ de subproducto de bajo valor y compuestos aromaticos condensados y la necesidad de
dos fases de hidrotratamiento y procesamiento de extraccién por disolvente del subproducto de gasolina de pirdlisis.

Un aspecto de hidrocraquear simplemente nafta para generar compuestos aromaticos puros sin la necesidad de
extraccién por disolvente es que requiere cantidades de hidrégeno muy grandes. Esto se debe a que la nafta tiene
normalmente una fraccion significativamente mayor de especies parafinicas (que tienen que hidrocraquearse para
dar moléculas con punto de ebullicién inferior para facilitar la separacién por medio de destilacién fraccionada
simple) que las especies aromaticas. La demanda de hidrogeno es proporcional a la cantidad de especies
parafinicas presentes en la alimentacién y asi con corrientes en su mayor parte parafinicas tales como naftas se
requieren también cantidades muy grandes de hidrogeno. Ademas, tiene que gestionarse el calor generado
mediante reacciones de hidrocraqueo. Para corrientes de alimentacion muy parafinicas, tales como naftas tipicas,
esto puede requerir una disposicién compleja de reactores e intercambiadores de calor que aumentara los costes de
capital.

Una consecuencia de usar tecnologias de extraccion por disolvente para producir especies aromaticas puras a partir
de naftas tipicas es que disolventes selectivos para la extraccion de compuestos aromaticos también son en cierta
medida selectivos para disolver compuestos no aromaticos ligeros y especies nafténicas, por tanto la corriente de
disolvente que sale de la base de la columna de extraccion por disolvente contiene altos niveles de estas especies
no aromaticas. Esto significa que se gasta una energia significativa en la separacién evaporativa de estas especies
del disolvente en la primera seccién de destilacion de la unidad de extraccion por disolvente (denominada en
ocasiones columna de separacion) para garantizar que la corriente aromatica generada en la columna de destilacién
final (denominada en ocasiones columna de extraccién), en la que las especies disueltas se separan del disolvente
mediante destilacion, esta esencialmente libre de especies no aromaticas. Las especies nafténicas que estaban
presentes en la alimentacion al extractor se separan del disolvente y se alimentan de vuelta a la columna de
extraccion de tal manera que abandonan en ultima instancia el extractor en la corriente de refinado no aromatico y
por tanto estan presentes en la corriente desaromatizada que se alimentaria al craqueador a vapor en el que se
convierten parcialmente en especies aromaticas, cierta fraccion de las cuales se hace reaccionar adicional para
generar subproductos de bajo valor, tales como compuestos aromaticos C9+ y especies aromaticas condensadas.

Ademas, los disolventes que son selectivos para disolver compuestos aromaticos son también selectivos para
adsorber ciertas especies de organoazufre, tales como tiofenos. Por consiguiente, puede ser dificil producir un
material de extracto aromatico que esta libre de contaminacién con compuestos de organoazufre usando tecnologias
de extraccion por disolvente convencionales en alimentaciones, tales como naftas tipicas, que contienen niveles
significativos de especies de organoazufre. Por consiguiente, la alimentacion a una unidad de este tipo requerira
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hidrodesulfuracion antes del procesamiento para eliminar especies de organoazufre antes de la etapa de extraccion
por disolvente. Esto afiadiria un coste y una complejidad significativos al proceso.

Un efecto de procesar nafta por medio de una tecnologia de tamiz molecular para generar una corriente de parafina
normal para craqueo al vapor y una segunda corriente mixta incluye un hecho de que solo se producen olefinas a
partir de las especies parafinicas normales en la nafta (normalmente [(B0% de la nafta) y por consiguiente el
rendimiento de olefinas por unidad de alimentacién es mucho menor que para el craqueo de corriente convencional.
Esto significa que se requieren varias etapas de procesamiento adicionales (hidrodesulfuracion, reformado catalitico
y extraccion por disolvente) para permitir que se produzcan compuestos aromaticos puros a partir de la corriente de
hidrocarburos mixta que no se envia al craqueador a vapor. Ademas, gran parte del material isoparafinico presente
en la nafta no estd convertido reduciendo adicionalmente el rendimiento de productos quimicos utiles de esto
proceso.

Los cortes de crudo ligeros, tales como nafta y algunos gaséleos, pueden usarse para producir olefinas ligeras y
compuestos aromaticos de un solo anillo por medio de procesos, tal como craqueo al vapor, en el que la corriente de
alimentacion hidrocarbonada se evapora y se diluye con vapor y entonces se expone a una temperatura muy alta
(de 800°C a 860°C) en tubos (de reactor) de horno de tiempo de residencia corto (<1 segundo). En un proceso de
este tipo, las moléculas de hidrocarburo en la alimentacion se transforman en moléculas (en promedio) mas cortas y
moléculas con relaciones de hidrégeno con respecto a carbono menores (tales como olefinas) en comparacion con
las moléculas de la alimentaciéon. Este proceso también genera hidrogeno como subproducto Util y cantidades
significativas de coproductos de menor valor, tales como metano y compuestos aromaticos C9+ y especies
aromaticas condensadas.

Normalmente, las corrientes aromaticas mas pesadas (o de mayor punto de ebullicion), tales como los residuos, se
procesan adicionalmente en una refineria de crudo para maximizar los rendimientos de productos mas ligeros
(destilables) del crudo. Este procesamiento puede llevarse a cabo mediante procesos tales como el hidrocraqueo
(mediante el cual la alimentacion de hidrocraqueador se expone a un catalizador adecuado en condiciones que dan
como resultado que alguna fraccion de las moléculas de la alimentacion se rompa para dar moléculas de
hidrocarburo mas cortas con la adicién simultanea de hidrégeno). El hidrocraqueo de corriente de refineria pesada
se lleva a cabo normalmente a altas presiones y temperaturas y por tanto tiene un alto coste de capital.

Un aspecto del hidrocraqueo convencional de corrientes de refineria de crudo pesado, tales como residuos, es que
estos se llevan a cabo normalmente en condiciones de compromiso que se eligen para conseguir la conversién
global deseada. Como las corrientes de alimentacion contienen una mezcla de especies con un intervalo de facilidad
de craqueo, esto da como resultado que algo de la fraccion de los productos destilables formados mediante
hidrocraqueo de especies hidrocraqueadas de manera relativamente facil se convierta adicionalmente en las
condiciones necesarias para someter a hidrocraqueo especies mas dificiles de hidrocraquear. Esto aumenta el
consumo de hidrégeno y las dificultades de gestiéon de calor asociadas con el proceso, y también aumenta el
rendimiento de moléculas ligeras, tal como metano, a costa de especies mas valiosas.

El documento W0O2006/122275 se refiere a un proceso para revalorizar una materia prima de crudo hidrocarbonado
pesado para dar un aceite que sea menos denso 0 mas ligero y contenga menos azufre que la materia prima de
crudo hidrocarbonado pesado original, al tiempo que elabora materiales de valor anadido, tales como olefinas y
compuestos aromaticos, proceso que comprende, entre otras, las etapas de: combinar una parte del crudo
hidrocarbonado pesado con un catalizador soluble en aceite para formar una mezcla de reactantes, hacer reaccionar
la materia prima tratada previamente a una presién de hidrégeno relativamente baja para formar una corriente de
producto, en el que una primera parte de la corriente de producto incluye un aceite ligero que tiene y una segunda
parte de la corriente de producto incluye un residuo de crudo pesado, y una tercera parte de la corriente de producto
incluye un gas hidrocarbonado ligero, e inyectar una parte de la corriente de gas hidrocarbonado ligero en una
unidad de craqueo para producir corrientes que contienen hidrégeno y al menos una olefina.

El documento WO2011/005476 se refiere a un proceso para el tratamiento de aceites pesados, incluyendo crudos,
residuo de vacio, arenas bituminosas, bitumen y gasoleos de vacio, usando un proceso de pretratamiento de
hidrotratamiento catalitico, especificamente el uso de catalizadores de hidrodesmetalizacion (HDM) e
hidrodesulfuraciéon (HDS) en serie con el fin de mejorar la eficiencia de una refineria de coquizacion posterior.

El documento US2008/194900 se refiere a un proceso de olefinas para craquear al vapor una corriente de nafta que
contiene compuestos aromaticos que comprende: recuperar olefinas y corrientes de gasolina de pirdlisis a partir de
un efluente de horno de craqueo al vapor, hidrogenar la corriente de gasolina de pirélisis y recuperar una corriente
de C6-C8 de la misma, hidrotratar una corriente de nafta que contiene compuestos aromaticos para obtener una
alimentacion de nafta, desaromatizar la corriente de C6-C8 con la corriente de alimentacién de nafta en una unidad
de extraccion de compuestos aromaticos comin para obtener una corriente de refinado; y alimentar la corriente de
refinado al horno de craqueo al vapor.

El documento W0O2008/092232 se refiere a un proceso para la extraccion de componentes quimicos de una materia
prima, tal como una materia prima de petréleo, condensado de gas natural o de productos petroquimicos, una

3



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2721634 T3

materia prima de nafta de rango completo, que comprende las etapas de: someter la materia prima de nafta de
rango completo a un proceso de desulfuracién, separar de la materia prima de nafta de rango completo desulfurada
una fraccion de hidrocarburos C6 a C11, recuperar de la fraccién de hidrocarburos C6 a 11 una fracciéon de
compuestos aromaticos, una fraccién de precursores de compuestos aromaticos y una fraccion de refinado en una
unidad de extraccién de compuestos aromaticos, convertir los precursores de compuestos aromaticos en la fraccion
de precursores de compuestos aromaticos en compuestos aromaticos, y recuperar compuestos aromaticos de la
etapa en la unidad de extraccién de compuestos aromaticos.

El documento US2010300932 se refiere a un proceso para la produccion de una fracciéon de hidrocarburos con un
alto octanaje y un bajo contenido en azufre a partir de una materia prima hidrocarbonada, que comprende al menos
las siguientes fases: una fase de hidrodesulfuracién de la materia primera hidrocarbonada, al menos una fase para
extraer compuestos aromaticos por todo o parte del efluente que se obtiene de la fase de hidrodesulfuracién,
mediante lo cual dicha extraccién conduce a una refinado enriquecido en parafina en relacién con la materia prima y
un extracto enriquecido en compuestos aromaticos que se envia a un depésito de gasolina, en el que una parte del
refinado parafinico se envia a una unidad de craqueo al vapor para producir olefinas ligeras alli 0 a una unidad de
reformado catalitico para producir compuestos aromaticos alli.

El documento GB 1248814 se refiere a un proceso para craquear hidrocarburos con alta selectividad para el etileno
o propileno en una zona de reaccion tubular que comprende: (a) tratar un destilado de petrdleo que experimenta
ebullicién en el intervalo del gaséleo para separar de manera selectiva compuestos aromaticos de dicho destilado,
(b) mezclar dichos hidrocarburos de refinado de alimentacion tratados con vapor de dilucién (c) alimentar dicha
mezcla a una zona de reaccién tubular; (d) calentar dicha mezcla para craquear la alimentacién tratada con alta
selectividad para etileno o propileno y enfriar rapidamente el efluente de dicha zona de reaccién y separar y
recuperar el etileno o propileno.

El documento US 4150061 se refiere a un proceso para producir xilenos pobres en etilbenceno y benceno, en el que
una corriente de compuestos aromaticos de gasolina de pirdlisis fraccionada, que comprende tolueno, parafinas C7-
C9, olefinas, naftenos, etilbenceno y xilenos se mezcla con hidrégeno, y se somete a una reaccion de
hidrodesalquilacion/transalquilaciéon en condiciones que incluyen una temperatura dentro del intervalo de desde 600
grados hasta aproximadamente 1000 grados F, una presion en el intervalo de desde aproximadamente 100 hasta
1000 psig, una razén molar de hidrégeno con respecto a hidrocarburos de desde aproximadamente 1:1 hasta 50:1,
un tiempo de contacto dentro del intervalo de entre 1 y 20 segundos y un catalizador.

El documento US 4341622 se refiere a un proceso para la fabricacién de hidrocarburos aromaticos que comprende
someter una nafta hidrocarbonada a reformado catalitico en condiciones para convertir de naftenos a hidrocarburos
aromaticos en un producto de reacciéon de reformado, destilar dicho reformado para separar compuestos de menos
de nueve carbonos de un reformado pesado, poner en contacto dicho reformado pesado con un catalizador de
zeolita para convertir de ese modo etilbenceno y alquiloencenos de mas de ocho atomos de carbono en benceno,
tolueno y xileno, destilando el producto de dicha puesta en contacto para separar benceno, tolueno y xileno.

Un objeto de la presente invencidn es proporcionar un método para revalorizar nafta para dar compuestos
aromaticos y materia prima de craqueador a vapor.

Un objeto de la presente invencién es proporcionar un método para revalorizar nafta para dar compuestos
aromaticos y materia prima de unidad de deshidrogenacion.

Otro objeto de la presente invencién es maximizar el rendimiento de productos de alto valor a partir de nafta tipica y
otras alimentaciones de craqueador de hidrocarburos liquidos impidiendo que los naftenos y compuestos aromaticos
generen productos mas pesados.

Otro objeto de la presente invencion es maximizar el rendimiento de productos de alto valor a partir de nafta tipica y
otras alimentaciones de craqueador de hidrocarburos liquidos, impidiendo que los naftenos generen metano.

La presente invencion se refiere a un método de recuperacién de compuestos aromaticos y olefinas ligeras a partir
de una materia prima hidrocarbonada segun la reivindicacion 1.

Segun un método de este tipo, es decir una combinacién de una unidad de extraccién por disolvente (que
comprende tres columnas de procesamiento de hidrocarburos principales: columna de extraccién por disolvente,
columna de separacion y columna de extraccion) junto con una “unidad de hidrocraqueo de extracto/HDS” junto con
un craqueador a vapor puede maximizarse el rendimiento de productos de alto valor a partir de nafta tipica y otras
alimentaciones de craqueador de hidrocarburos liquidos. En el presente método se usa un proceso de extraccion por
disolvente para separar nafta en dos corrientes, una que contiene solo (o casi solo) parafinas (tanto iso- como
normales) y otra que contiene moléculas tanto aromaticas como nafténicas. Haciendo funcionar la columna de
separacion y la columna de extraccion por disolvente de una manera apropiada puede evitarse significativamente la
pérdida de naftenos en el refinado.
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Segun la presente invencidn, los compuestos tanto aromaticos como nafténicos se extraen y entonces se procesan
a través de una unidad de hidrocraqueador. Una unidad de hidrocraqueador de este tipo puede preferiblemente
convertir los compuestos de azufre en H.S y convierte una parte sustancial de los naftenos en compuestos
aromaticos e hidrocraquea (para dar LPG) los naftenos restantes junto con cualquier parafina presente en el
extracto. Esto significa que segun el presente método no existe necesidad de hidrodesulfuracion (HDS) antes del
proceso de extraccién. Segun el presente método, se permite que los compuestos de azufre entren en el extractor y
se extraigan (parcial o totalmente) con la fraccion aromatica y nafténica ya que la presente unidad de hidrocraqueo
puede convertir especies de azufre en HzS para una eliminacién simple. Por tanto, el presente método se refiere a la
extraccion conjunta de los naftenos con los compuestos aromaticos y la conversion de estos en compuestos
aromaticos en la unidad de hidrocraqueo, es decir el disefio y el funcionamiento de una unidad de hidrocraqueo para
convertir estos en compuestos aromaticos. Basandose en la redaccion de las etapas de proceso (b) y (c) queda
claro que el extracto contiene los naftenos, preferiblemente mas de la mitad de los naftenos estan en el extracto.

La fraccion de refinado que se origina a partir del proceso de extraccion por disolvente esta sustancialmente libre de
compuestos aromaticos y tiene un contenido en naftenos significativamente menor que la materia primera
hidrocarbonada de ese proceso de extraccion por disolvente.

En el presente método, la corriente parafinica se alimenta a un craqueador a vapor tipico, en el que genera altos
rendimientos de olefinas ligeras y otros productos quimicos valiosos. El subproducto de gasolina de pirdlisis
(rendimiento mucho menor que con una nafta no separada) se envia a la unidad de extraccién por disolvente para
eliminar los compuestos aromaticos y naftenos producidos en la unidad de craqueador a vapor. La corriente de
extracto de la unidad de extraccion por disolvente se procesa por medio de una unidad de hidrocraqueador/HDS
selectiva para producir productos aromaticos puros y una corriente de LPG (pequefa) que puede alimentarse a los
hornos de craqueo para generar olefinas.

Como resultado del presente método, los presentes inventores encontraron que cuando se eliminan compuestos
aromaticos y especies nafténicas de la alimentaciéon antes del craqueo al vapor se impide en gran medida la
degradacién de estos materiales para dar C9+ y especies aromaticas condensadas.

Segun el presente método, el alto consumo de hidrégeno y la degradacion a especies de LPG de hidrocarburos no
aromaticos (mayor valor de craqueo) presentes en la alimentacién de nafta y gasolina de pirdlisis se impide
alimentando la gasolina de pirdlisis a un lugar adecuado en la columna de extraccion por disolvente para permitir
que se extraigan las especies aromaticas y nafténicas en la alimentaciéon de nafta y gasolina de pirdlisis, al tiempo
que se permite que la mayoria de las especies parafinicas presentes se separen y abandonen la columna de
extraccion en la corriente de refinado que se alimentan al craqueador a vapor. De esta manera, la cantidad de
especies parafinicas en la alimentacion de nafta y gasolina de pirélisis que se someten a hidrocraqueo (que por
tanto consumen hidrégeno y se degradan para dar LPG) se reduce enormemente.

Ademas, segln la presente invencion la cantidad de especies parafinicas que tienen que someterse a
hidrocraqueado para poder conseguir la pureza aromatica deseada se reduce enormemente. Esto se consigue
alimentando la nafta a la columna de extraccién por disolvente en un lugar adecuado para permitir que las especies
aromaticas y nafténicas se disuelvan en el disolvente, al tiempo que se permite que la mayoria de las especies
parafinicas presentes en la nafta se separen y abandonen la columna de extraccién en la corriente de refinado que
puede alimentarse al craqueador a vapor. Esto reduce enormemente la cantidad de estas especies que tiene que
hidrocraquearse, minimizando asi el consumo de hidrégeno, las pérdidas debido a cualquier degradacion del valor
de craqueo y el tamario y la complejidad de la unidad de hidrocraqueo posterior.

En el presente método la alimentacién hidrocarbonada liquida, tal como nafta, la alimentacién de hidrocarburo
liquido se pone en contacto por primera vez en la etapa de extraccion por disolvente con un disolvente inmiscible
selectivo para la separacién de compuestos aromaticos en una columna de extraccion por disolvente adecuada. La
temperatura de ebullicion de los disolventes inmiscibles selectivos para la separacion de compuestos aromaticos
tiene que ser mayor que la temperatura de ebullicion de los componentes que deben separarse, es decir el extracto
que contiene compuestos aromaticos y naftenos. Una diferencia de temperatura preferida entre el disolvente
inmiscible y el extracto esta en el intervalo de 10 a 20 grados Celsius. Ademas, el disolvente inmiscible puede no
descomponerse a las temperaturas aplicadas, es decir el disolvente inmiscible tiene ser estable a la temperatura a la
temperatura de proceso especifica. Ejemplos de disolventes son sulfolano, tetraetilenglicol o N-metilpirrolidona.
Estas especies se usan a menudo en combinacion con otros disolventes u otros productos quimicos (denominados
en ocasiones codisolventes) tal como agua y/o alcoholes. Para minimizar el riesgo de dafar el catalizador de
hidrocraqueo en el presente proceso, se prefiere usar un disolvente que no contiene nitrégeno tal como sulfolano.
Como el disolvente (incluso cuando contiene cantidades significativas de hidrocarburos disueltos) tiene una
densidad mayor que la especie de hidrocarburo, tiende a separarse a la base de la columna de extraccién y se retira
de la misma. Este “disolvente rico” (es decir disolvente que contiene hidrocarburos disueltos) contiene especies
aromaticas que estaban presentes en el liquido de alimentacion asi como otras especies que son algo solubles en el
disolvente, tales como parafinas ligeras, especies nafténicas asi como algunas de las especies de organoazufre
presentes en la alimentacion. Con las tecnologias convencionales, la presencia de las especies hidrocarbonadas no
aromaticas provoca una dificultad que requiere que estas especies se separen del “disolvente rico” en una columna
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de destilacion (junto con algunos de los compuestos aromaticos con un punto de ebulliciébn menor) y se devuelvan a
la columna de extraccion por disolvente. Para garantizar que la corriente de producto aromatico esté esencialmente
libre de contaminantes de compuestos no aromaticos, es necesario gastar cantidades significativas de energia en la
eliminacion por separacion incluso de trazas menores de estas especies del disolvente.

En el presente proceso, la razén de la velocidad de circulacién horaria para el disolvente por hora de velocidad de
alimentacion nueva (suma de nafta y cualquiera gasolina de pirdlisis) puede estar en el intervalo de 1:1 a 10:1 (en
una base masa:masa). La razén de disolvente:alimentacion preferida esta en la regién de 2:1 a 5:1.

Tanto el disolvente como la(s) alimentacién/alimentaciones pueden calentarse (por ejemplo, por medio del uso de
intercambios de calor o calentadores por vapor) hasta entre 20°C y aproximadamente 90°C con el grado de
precalentamiento preferido seleccionado para el equilibrio éptimo entre la capacidad de disolvente (que aumenta con
la temperatura del disolvente) y la selectividad de disolvente (que disminuye con la temperatura del disolvente) y
para evitar la generacion de una presién de vapor significativa en la corriente de refinado. La temperatura preferida
para la alimentaciéon y el disolvente (y por tanto la temperatura que prevalece en la columna de extraccion por
disolvente) esta en el intervalo de 30 a 60°C.

En el proceso segun la invencion hay menos necesidad de eliminar todas las especies no aromaticas del disolvente
en la columna de separacion y la corriente de extracto se alimentara a una unidad de hidrocraqueo que es eficaz
para convertir especies parafinicas en moléculas de LPG que no experimentan ebullicion conjuntamente con el
benceno. En una realizacién preferida, las especies nafténicas también se retienen en la salida de disolvente de la
columna de separacién, ya que estas especies se convierten en especies aromaticas en el reactor de hidrocraqueo
posterior.

Los presentes inventores han encontrado que en el proceso segun la invencion no es necesario generar extracto de
compuestos aromaticos de calidad para la venta directamente de la unidad de extraccion por disolvente, ya que el
extracto aromatico de la unidad de extraccién por disolvente se procesara adicionalmente en una unidad de
hidrocraqueo e hidrodesulfuracion selectiva. Esta, Ultima, unidad es adecuada para conservar las especies
aromaticas en la alimentacion, al tiempo que se deshidrogena simultdneamente una parte de las especies nafténicas
para dar especies aromaticas, se hidrocraquean especies no aromaticas (incluyendo especies nafténicas y especies
parafinicas restantes) para dar especies de LPG (que pueden separarse facilmente de las especies aromaticas
mediante destilacion simple) y se hidrodesulfura cualquier especie de organoazufre presente en la corriente. Por
tanto, no es necesario o incluso deseable separar las especies nafténicas del “disolvente rico” ya que (al menos una
parte de) estos se convertirdn posteriormente en compuestos aromaticos en la unidad de procesamiento posterior.
Ademas, no es necesario eliminar los bajos niveles de especies parafinicas del “disolvente rico” ya que estos se
hidrocraquearan posteriormente para producir parafinas ligeras que pueden separarse de los compuestos
aromaticos mediante destilacion simple y si se desea enviarse al cragueador como corriente de alimentacion. Por
tanto, el grado de separacion de hidrocarburos no aromaticos ligeros pasa a ser una optimizacion econémica en
torno al valor de la energia requerida para separar el disolvente rico y el valor del hidrégeno consumido en la etapa
de hidrocraqueo posterior junto con la diferencia en el valor de craqueo de las especies de LPG producidas en la
unidad de hidrocraqueo posterior en comparacion con el valor de craqueo de las especies no aromaticas ligeras que
se incluirian en la corriente de refinado si se separasen del disolvente. Reduciendo el grado de separacion del
“disolvente rico”, esta invencién ahorra una energia considerable en comparacion con el proceso de extraccion por
disolvente convencional y también puede reducir el coste de capital de la unidad de extraccién por disolvente (ya
que puede reducirse el tamafo de la columna de separacién y los equipos asociados), al tiempo que se aumenta el
rendimiento global de compuestos aromaticos a partir de la corriente de nafta (ya que las especies nafténicas se
convierten mas eficazmente en compuestos aromaticos Utiles en la unidad de hidrocraqueo de lo que se convertirian
en un craqueador a vapor). Adicionalmente, como la unidad de hidrocraqueo selectiva lleva a cabo la
hidrodesulfuracion no es necesario desulfurar la alimentacion antes de la extraccion por disolvente.

Basandose en el presente método, la mayoria de las especies parafinicas (tanto normales como iso-) estaran
presentes en la corriente de refinado que se alimenta al craqueador a vapor aumentando asi enormemente el
rendimiento en porcentaje de productos olefinicos ligeros y otros productos valiosos que pueden producirse a partir
de la alimentacion de nafta. Ademas, las etapas necesarias para producir productos de compuestos aromaticos de
alta pureza a partir de la corriente de extracto (que contiene compuestos aromaticos, especies nafténicas y niveles
bajos de otros hidrocarburos ligeros y organoazufre) se reducen enormemente ya que un Unico proceso conserva las
especies aromaticas, convierte especies nafténicas en compuestos aromaticos adicionales, hidrocraguea
hidrocarburos no aromaticos y hidrodesulfura especies de organoazufre de modo que pueden producirse
compuestos aromaticos puros mediante destilacion simple.

Tal como se comentd anteriormente, en el presente método la fraccion que sale de la base de la columna de
extraccién y que comprende compuestos aromaticos y naftenos junto con algunas especies parafinicas ligeras
disueltas en el disolvente se fracciona adicionalmente mediante un proceso de separacién para aumentar su
contenido en compuestos aromaticos y naftenos, en el que dicho proceso de separacion se basa en diferencias en la
volatilidad relativa. La corriente rica en disolvente, que sale de la base del extractor de disolvente, se procesa
entonces en la columna de separacién para reducir la cantidad de especies parafinicas disueltas en el disolvente y
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por tanto estaria presente en la corriente de extracto alimentada al hidrocraqueador. Esta segunda columna trabaja
para separar especies basandose en su volatilidad relativa en presencia del disolvente en vez de un punto de
ebullicion simple.

En la columna final de la seccion de separacién del método segln la presente invencién los compuestos aromaticos,
junto con los naftenos (deseados) y cualquier hidrocarburo parafinico (no deseado), disueltos en el disolvente se
eliminaran del disolvente mediante destilacion. La temperatura de base en la columna de recuperacion de disolvente
se fija para minimizar la evaporacion de disolvente, al tiempo que se garantiza que esencialmente se evaporan todas
las especies hidrocarbonadas disueltas. Por consiguiente, la temperatura de base preferida difiere dependiendo del
disolvente especifico usado. Esta destilacion puede llevarse a cabo a presion subatmosférica para minimizar la
temperatura requerida para completar esencialmente la evaporacion del extracto y por tanto para reducir cualquier
deterioro inducido térmicamente al disolvente.

Segun una realizacién preferida de la presente invencion, la mayoria de las parafinas en la materia primera
hidrocarbonada se separan y se envian a la unidad de craqueo al vapor, pero una parte de estas parafinas, por
ejemplo, el 10%, estan todavia presentes en el extracto que se alimenta a la unidad de hidrocraqueo. Ademas,
algunas de estas parafinas son dificiles de separar de especies aromaticas mediante destilacion simple. Por tanto, el
propésito de la unidad de hidrocraqueo es hidrocraquear estas parafinas para dar especies mas pequefas (LPG)
que son faciles de separar de compuestos aromaticos de BTX por medio de destilacion simple, por ejemplo, en una
unidad de separacion que produce una corriente C5- y una corriente de BTX y que son alimentaciones adecuadas
para una unidad de craqueo al vapor. Ademas de esto, la unidad de hidrocraqueo se hace funcionar de tal manera
para convertir al menos una parte de las especies nafténicas en su alimentacién en compuestos aromaticos de BTX,
sometiéndose el resto a hidrocraqueo para dar especies de LPG.

El presente método comprende ademas recuperar un subproducto que contiene gasolina de pirdlisis de la unidad de
craqueo al vapor y devolver dicho subproducto que contiene gasolina de pirdlisis recuperado a dicha columna de
extraccioén por disolvente.

Tal como se coment6 anteriormente, el disolvente recuperado se alimenta a la columna de extraccién por disolvente
en una posicién por encima de los puntos de entrada tanto del subproducto que contiene gasolina de pir6lisis
recuperado como la materia primera hidrocarbonada en dicha unidad de extraccion por disolvente.

El presente método comprende ademas alimentar dicha materia prima hidrocarbonada a la columna de extraccion
por disolvente en una posicién por encima del punto de entrada del subproducto que contiene gasolina de pir6lisis
recuperado en dicha unidad de extraccion por disolvente.

Segun una realizacion preferida, el método comprende ademas recuperar una fraccion de LPG de dicha fraccion de
compuestos aromaticos de alto contenido hidrocraqueada y devolver dicha fraccion de LPG a la unidad de craqueo
al vapor, llevandose a cabo dicha recuperacién preferiblemente mediante una unidad de destilacion.

Segun una realizacién preferida de la presente invencion, la corriente de alimentacion a la entrada de la unidad de
craqueo al vapor comprende el refinado combinado del proceso de extraccion por disolvente. Por tanto, una
corriente de alimentacion de este tipo comprende la mayoria de las parafinas en la materia primera hidrocarbonada
mas una cantidad significativamente menor de los naftenos que los que estaban presentes en esa materia prima
hidrocarbonada y solo una fraccion muy pequefna de las especies aromaticas presentes en esta materia prima
hidrocarbonada también.

Segun la presente invencién, el extracto del proceso de extraccion por disolvente se alimenta a una unidad de
hidrocraqueo tras la separacion y el fraccionamiento. Por tanto, un extracto de este tipo comprende sustancialmente
todas las especies aromaticas presentes en la materia primera hidrocarbonada mas una gran proporciéon de los
naftenos que estaban presentes en esa materia prima hidrocarbonada mas una cantidad significativamente menor
de parafinas que las que estaban presentes en esa materia prima hidrocarbonada.

Segun una realizacion preferida de la presente invencion, los productos ligeros de la unidad de hidrocraqueo
comprenden predominantemente etano, propano y butano y esencialmente libres de especies que contienen seis o
mas atomos de carbono.

Desde un punto de vista de la eficiencia de disolvente, se prefiere recuperar el disolvente de la fraccion de refinado
que comprende parafinas y devolverlo a dicho disolvente recuperado al proceso de extraccion por disolvente.

Tal como se comenté anteriormente, la fraccion de LPG puede alimentarse a una unidad de hidrogenacion,
especialmente la fraccién C3-C4 fraccién de la misma.

Los ejemplos de materia prima hidrocarbonada adecuada que debe procesarse en el presente método se eligen del
grupo de nafta de rango completo, destilados de hidrocarburos que tienen un punto de ebullicibn menor de
200 grados Celsius y queroseno.
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Aunque las alimentaciones con puntos de ebullicion iniciales de tan solo 20°C son adecuadas para el presente
método, una materia prima preferida seria una mezcla de hidrocarburos con un punto de ebullicién solo un poco por
debajo de los puntos de ebullicién de los productos de extracto deseados con el menor punto de ebullicién - benceno
y ciclohexano. Los presentes inventores asumen que esto se debe a que las parafinas con bajos puntos de
ebullicion son razonablemente solubles en disolventes selectivos aromaticos y por tanto se extraerian y requeririan
la separacion del disolvente en la columna de separacion. Si la corriente superior del separador se dirige
directamente al craqueador a vapor no hay ninguna ventaja real con respecto a destilar previamente una
alimentacion para eliminar estos componentes antes de la columna de extraccion, pero si la parte superior de
separador se dirige de vuelta a la columna de extraccién (para minimizar las pérdidas aromaticas) entonces una
(gran) parte de las especies de parafina ligeras que se han separado en la columna de separacion tenderan a volver
a disolverse en el disolvente y por tanto circularan alrededor entre la columna de extracciéon y el separado y
consumiran una energia significativa.

Las condiciones de proceso y los catalizadores en la unidad de hidrocraqueo son tales que también se llevan a cabo
reacciones de hidrodesulfuracion. El extracto de la columna de extraccion se alimenta a la unidad de
hidrocraqueo/hidrodesulfuracién tras la separacion y el fraccionamiento, en la que las especies no aromaticas o bien
se hidrocraquean (en el caso de especies parafinicas) o bien se convierten en especies aromaticas
(predominantemente en el caso de especies nafténicas). En esta unidad, las especies que contienen azufre se
convierten en H2S y los hidrocarburos ligeros desulfuran eficazmente el extracto. Como los compuestos que
contienen nitrégeno producirian amoniaco en esta unidad y se esperaria que el amoniaco actuase como veneno
para el catalizador usado en este proceso, se prefiere que se use un disolvente que no contiene nitrégeno (tal como
sulfolano, tal como se menciond anteriormente) en la etapa de extraccion o que el extracto se procese por medio de
un lecho de arcilla acida (que absorbe especies que contienen nitrégeno) antes del procesamiento en la seccion de
proceso de hidrocraqueo.

Las condiciones de funcionamiento preferidas para la etapa de proceso de hidrocraqueo/HDS son WHSV de entre
0,5y 3 H-1, una razén de H2:hidrocarburo de entre 2:1 y 4:1, una presién de entre 689 y 2758 kPa (100 y 400 psig)
y una temperatura de entrada de reactor de entre 470 y 550°C. Los catalizadores adecuados para esta etapa de
procesamiento de hidrocraqueo/hidrodesulfuracion incluyen catalizadores que comprenden metales preciosos tales
como Pt y Pd soportados sobre materiales de soporte, tales como alimina y zeolitas de forma acida, tal como
HZSM-5. Estas condiciones de funcionamiento se basan preferiblemente en aquellas que han dado resultados
favorables con gasolina de pirdlisis no extraida.

La separacion de compuestos aromaticos y especies no aromaticas en la columna de extraccién se basa en las
diferentes solubilidades relativas de estas clases de moléculas en el disolvente elegido.

El término “crudo” tal como se usa en el presente documento se refiere al petréleo extraido de formaciones
geoldgicas en su forma no refinada. Cualquier crudo es adecuado como material de fuente para el proceso de esta
invencion, incluyendo crudos pesado arabigo, ligero arabigo, de otro golfo, crudos Brent, del mar del Norte, crudos
del norte y oeste de Africa, crudos indonesio, chino y mezclas de los mismos, pero también petréleo de esquisto,
arenas bituminosas y petrdleos de base bioldgica. El crudo es preferiblemente petréleo convencional que tiene una
gravedad APl de mas de 20° API| medida mediante la norma ASTM D287. Méas preferiblemente, el crudo usado es
un crudo ligero que tiene una gravedad API de méas de 30° API. Lo mas preferiblemente, el crudo usado comprende
crudo ligero arabigo. El crudo ligero arabigo tiene normalmente una gravedad APl de entre 32-36° API y un
contenido en azufre de entre el 1,5-4,5% en peso.

El término “petroquimicos” o “productos petroquimicos” tal como se usa en el presente documento se refiere a
productos quimicos derivados de crudo que no se usan como combustibles. Los productos petroquimicos incluyen
olefinas y compuestos aromaticos que se usan como materia prima basica para producir productos quimicos y
polimeros. Los productos petroquimicos de alto valor incluyen olefinas y compuestos aromaticos. Las olefinas de
alto valor tipicas incluyen, pero no se limitan a, etileno, propileno, butadieno, butileno-1, isobutileno, isopreno,
ciclopentadieno y estireno. Los compuestos aromaticos de alto valor tipicos incluyen, pero no se limitan a, benceno,
tolueno, xileno y etilbenceno.

El término “combustibles” tal como se usa en el presente documento se refiere a productos derivados de crudo
usados como portador de energia. A diferencia de los productos petroquimicos, que son una coleccién de
compuestos ampliamente definidos, los combustibles normalmente son mezclas complejas de diferentes
compuestos hidrocarbonados. Los combustibles producidos comiunmente por refinerias de petrdleo incluyen, pero
no se limitan a, gasolina, combustible de avion, combustible diésel, fueloil pesado y coque de petréleo.

El término “hidrocarburos aromaticos” o “compuestos aromaticos” se conoce muy ampliamente en la técnica. Por
consiguiente, el término “hidrocarburo aromatico” se refiere un hidrocarburo conjugado ciclicamente con una
estabilidad (debido a deslocalizacién) que es significativamente mayor que la de una estructura localizada hipotética
(por ejemplo, estructura Kekulé). EI método mas comun para determinar la aromaticidad de un hidrocarburo dado es
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la observacion de la diatropicidad en el espectro de 1H-RMN, por ejemplo, la presencia de desplazamientos
quimicos en el intervalo de desde 7,2 hasta 7,3 ppm para protones de anillo de benceno.

Los términos “hidrocarburos nafténicos” o “naftenos” o “cicloalcanos” se usan en el presente documento teniendo su
significado establecido y por consiguiente se refieren a tipos de alcanos que tienen uno o mas anillos de atomos de
carbono en la estructura quimica de sus moléculas.

El término “olefina” se usa en el presente documento teniendo su significado ampliamente establecido. Por
consiguiente, olefina se refiere a un compuesto hidrocarbonado insaturado que contiene al menos un doble enlace
carbono-carbono. Preferiblemente, el término “olefinas” se refiere a una mezcla que comprende dos o0 méas de
etileno, propileno, butadieno, butileno-1, isobutileno, isopreno y ciclopentadieno. El término “LPG” tal como se usa en
el presente documento se refiere al acronimo ampliamente establecido para el término “gas de petréleo licuado”.
LPG consiste generalmente en una mezcla de hidrocarburos C2-C4 es decir una mezcla de hidrocarburos C2, C3 y
C4.

El término “BTX” tal como se usa en el presente documento se refiere a una mezcla de benceno, tolueno y xilenos.

Tal como se usa en el presente documento, el término “hidrocarburos C#”, donde “#” es un nimero entero positivo,
pretende describir todos los hidrocarburos que tienen # atomos de carbono. Ademas, el término “hidrocarburos C#+”
pretende describir todas las moléculas de hidrocarburo que tienen # o mas atomos de carbono. Por consiguiente, el
término “hidrocarburos C5+” pretende describir una mezcla de hidrocarburos que tienen 5 0 mas atomos de carbono.
Por consiguiente, el término “alcanos C5+” se refiere a alcanos que tienen 5 0 mas atomos de carbono.

Tal como se usa en el presente documento, el término “unidad de hidrocraqueador” o “hidrocraqueador” se refiere a
una unidad de refineria en la que se realiza un proceso de hidrocraqueo, es decir un proceso de craqueo catalitico
asistido por la presencia de una presion de hidrégeno parcial elevada; véase, por ejemplo, Alfke et al. (2007) loc.cit.
Los productos de este proceso son hidrocarburos saturados y, dependiendo de las condiciones de reaccion tales
como temperatura, presion y velocidad espacial y actividad de catalizador, incluyendo los hidrocarburos aromaticos
BTX. Las condiciones de proceso usadas para hidrocraqueo incluyen generalmente una temperatura de proceso de
200-600°C, presiones elevadas de 0,2-20 MPa, velocidades espaciales de entre 0,1-10 h-1.

Las reacciones de hidrocraqueo avanzan a través de un mecanismo bifuncional que requiere una funcién acido, que
proporciona el craqueo y la isomerizacion y que proporciona rotura y/o transposicion de los enlaces carbono-carbono
comprendidos en los compuestos hidrocarbonados comprendidos en la alimentacién, y una funcion de
hidrogenacion. Muchos catalizadores usados para el proceso de hidrocraqueo se forman combinando diversos
metales de transicién, o sulfuros de metal con el soporte sélido tal como alimina, silice, alimina-silice, magnesia y
zeolitas.

Tal como se usa en el presente documento, el término hidrocraqueador puede hacer referencia a una “unidad de
hidrocraqueo de gasolina” o “GHC” se refiere a una unidad de refineria para realizar un proceso de hidrocraqueo
adecuado para convertir una alimentacion de hidrocarburo compleja que es relativamente rica en compuestos
hidrocarbonados aromaticos - tal como destilado ligero derivado de unidad de refineria que incluye, pero sin limitarse
a, gasolina de reformado, gasolina FCC y gasolina de pirdlisis - en LPG y BTX, en el que dicho proceso esta
optimizado para mantener un anillo aromatico intacto de los compuestos aromaticos comprendidos en la corriente de
alimentacion de GHC, pero para eliminar la mayoria de las cadenas laterales de dicho anillo aromatico. Por
consiguiente, el producto principal producido mediante hidrocraqueo de gasolina es BTX y el proceso puede
optimizarse para proporcionar BTX de calidad para productos quimicos. Preferiblemente, la alimentacién de
hidrocarburo que se somete a hidrocraqueo de gasolina comprende destilado ligero derivado de unidad de refineria.
Mas preferiblemente, la alimentacion de hidrocarburo que se somete a hidrocraqueo de gasolina preferiblemente no
comprende mas del 1% en peso de hidrocarburos que tienen mas de un anillo aromatico. Preferiblemente, las
condiciones de hidrocragueo de gasolina incluyen una temperatura de 300-580°C, mas preferiblemente de 450-
580°C e incluso mas preferiblemente de 470-550°C. Deben evitarse temperaturas menores, dado que la
hidrogenacion del anillo aromatico se vuelve favorable. Sin embargo, en el caso de que el catalizador comprenda un
elemento adicional que reduce la actividad de hidrogenacion del catalizador, tal como estafo, plomo o bismuto,
pueden seleccionarse temperaturas menores para el hidrocraqueo de gasolina; véanse, por ejemplo, los
documentos WO 02/44306 A1 y WO 2007/055488. En el caso de que la temperatura de reaccion sea demasiado
alta, el rendimiento de los LPG (especialmente propano y butanos) disminuye y el rendimiento de metano aumenta.
Como la actividad de catalizador puede disminuir a lo largo de la vida util del catalizador, es ventajoso aumentar la
temperatura del reactor gradualmente a lo largo de la vida util del catalizador para mantener la tasa de conversién de
hidrocraqueo. Esto significa que la temperatura 6ptima al inicio de un ciclo operativo esta preferiblemente en el
extremo inferior del intervalo de temperatura de hidrocraqueo. La temperatura de reactor 6ptima aumentara a
medida que se desactiva el catalizador, de modo que al final de un ciclo (poco antes de que se reemplace o se
regenere el catalizador) la temperatura se selecciona preferiblemente en el extremo superior del intervalo de
temperatura de hidrocraqueo.
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Preferiblemente, el hidrocraqueo de gasolina de una corriente de alimentacién de hidrocarburo se realiza a una
presién de 0,3-5 MPa manométricos, mas preferiblemente a una presién de 0,6-3 MPa manométricos, de manera
particularmente preferible a una presion de 1-2 MPa manométricos y lo mas preferiblemente a una presion de 1,2-
1,6 MPa manométricos. Aumentando la presién de reactor, puede aumentarse la conversion de compuestos no
aromaticos C5+, pero esto también aumenta el rendimiento de metano y la hidrogenacién de anillos aromaticos a
especies de ciclohexano que pueden craquearse para dar especies de LPG. Esto da como resultado una reduccion
en el rendimiento aromatico a medida que se aumenta la presién y, como parte del ciclohexano y su isbmero
metilciclopentano no estan completamente hidrocraqueados, hay un éptimo en la pureza del benceno resultante a
una presion de 1,2-1,6 MPa.

Preferiblemente, el hidrocraqueo de gasolina de una corriente de alimentacién de hidrocarburo se realiza a una
velocidad espacial horaria en peso (WHSV, Weight Hourly Space Velocity) de 0,1-10 h-1, mas preferiblemente a una
velocidad espacial horaria en peso de 0,2-6 h-1 y lo mas preferiblemente a una velocidad espacial horaria en peso
de 0,4-2 h-1. Cuando la velocidad espacial es demasiado alta, no todos los componentes de parafina que
experimentan ebullicién con BTX se hidrocraquean, de modo que no sera posible conseguir la especificacién de BTX
mediante destilacion simple del producto de reactor. A una velocidad espacial demasiado baja, el rendimiento de
metano aumenta a costa de propano y butano. Seleccionando la velocidad espacial horaria en peso éptima, se
encontré sorprendentemente que se consigue una reaccion suficientemente completa de los compuestos de
ebullicién conjunta de benceno para producir BTX en especificacion sin la necesidad de una recirculacion de liquido.

Por consiguiente, las condiciones de hidrocraqueo de gasolina preferida incluyen por tanto una temperatura de 450-
580°C, una presién de 0,3-5 MPa manométricos y una velocidad espacial horaria en peso de 0,1-10 h-1.
Condiciones de hidrocraqueo de gasolina mas preferibles incluyen una temperatura de 470-550°C, una presion de
0,6-3 MPa manométricos y una velocidad espacial horaria en peso de 0,2-6 h-1. Las condiciones de hidrocraqueo de
gasolina particularmente preferidas incluyen una temperatura de 470-550°C, una presion de 1-2 MPa manométricos
y una velocidad espacial horaria en peso de 0,4-2 h-1.

Tal como se usa en el presente documento, el término hidrocraqueador también puede hacer referencia a una
“unidad de hidrocraqueo” o “FHC (Feed HidroCracking)” se refiere a una unidad de refineria para realizar un proceso
de hidrocraqueo adecuado para convertir una alimentacién de hidrocarburo compleja que es relativamente rica en
compuestos hidrocarbonados nafténicos y parafinicos - tal como cortes de primera destilacion incluyendo, pero sin
limitarse a, nafta - en LPG y alcanos. Preferiblemente, la alimentacion de hidrocarburo que se somete a
hidrocraqueo de alimentacion comprende nafta. Por consiguiente, el producto principal producido mediante
hidrocraqueo de alimentacién es LPG, que debe convertirse en olefinas (es decir que debe usarse como
alimentacion para la conversion de alcanos en olefinas). El proceso de FHC puede optimizarse para mantener un
anillo aromatico intacto de los compuestos aromaticos comprendidos en la corriente de alimentacién de FHC, pero
para eliminar la mayoria de las cadenas laterales de dicho anillo aromatico. En un caso de este tipo, las condiciones
de proceso que deben emplearse para FHC son comparables a las condiciones de proceso que deben usarse en el
proceso GHC tal como se describié anteriormente en el presente documento. Alternativamente, el proceso de FHC
puede optimizarse para abrir el anillo aromatico de los hidrocarburos aromaticos comprendidos en la corriente de
alimentacion de FHC. Esto puede conseguirse modificando el proceso de GHC tal como se describe en el presente
documento aumentando la actividad de hidrogenacién del catalizador, opcionalmente en combinacién con la
seleccién de una temperatura de proceso menor, opcionalmente en combinacién con una velocidad espacial
reducida. En tal caso, las condiciones de hidrocraqueo de alimentacion preferidas incluyen por tanto una
temperatura de 300-550°C, una presién de 300-5000 kPa manométricos y una velocidad espacial horaria en peso de
0,1-10 h-1. Condiciones de hidrocraqueo de alimentacion mas preferidas incluyen una temperatura de 300-450°C,
una presién de 300-5000 kPa manométricos y una velocidad espacial horaria en peso de 0,1-10 h-1. Las
condiciones de FHC incluso mas preferidas optimizadas para la apertura de anillo de hidrocarburos aromaticos
incluyen una temperatura de 300-400°C, una presion de 600-3000 kPa manométricos y una velocidad espacial
horaria en peso de 0,2-2 h-1.

Tal como se usa en el presente documento, el término “unidad de desaromatizacion” se refiere a una unidad de
refineria para la separacion de hidrocarburos aromaticos, tales como BTX, de una alimentacion de hidrocarburos
mixta. Tales procesos de desaromatizacién se describen en Folkins (2000) Bencene, Ullimann’s Encyclopedia of
Industrial Chemistry. Por consiguiente, existen procesos para separar una corriente hidrocarbonada mixta en una
primera corriente que esta enriquecida para compuestos aromaticos y una segunda corriente que esta enriquecida
para parafinas y naftenos. Un método preferido para separar hidrocarburos aromaticos de una mezcla de
hidrocarburos aromaticos y alifaticos es extraccion por disolvente; véase, por ejemplo, el documento WO
2012135111 A2. Los disolventes preferidos usados en extraccion aromatica por disolvente son sulfolano,
tetraetilenglicol y N-metilpirrolidona, que son disolventes usados comunmente en procesos de extraccion de
compuestos aromaticos comerciales. Estas especies se usan a menudo en combinaciéon con otros disolventes u
otros productos quimicos (denominados en ocasiones codisolventes) tal como agua y/o alcoholes. Se prefieren
particularmente disolventes que no contienen nitrégeno tales como sulfolano. Los procesos de desaromatizacén
aplicados comercialmente son menos preferidos para la desaromatizacion de mezclas de hidrocarburo que tienen un
intervalo de punto de ebullicion que supera los 250°C, preferiblemente 200°C, ya que es necesario que el punto de
ebullicién del disolvente usado en tal extraccion por disolvente sea menor que el punto de ebullicién de los
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compuestos aromaticos que deben extraerse. La extracciéon por disolvente de compuestos arométicos pesados se
describe en la técnica; véase, por ejemplo, el documento US 5.880.325. Alternativamente, otros métodos conocidos
distintos de la extraccién por disolvente, tal como separacion por tamiz molecular o separacién a base del punto de
ebullicién, pueden aplicarse para la separacion de compuestos aromaticos pesados en un proceso de
desaromatizacion.

Un proceso para separar una corriente hidrocarbonada mixta en una corriente que comprende predominantemente
parafinas y una segunda corriente que comprende predominantemente compuestos aromaticos y naftenos
comprende procesar dicha corriente hidrocarbonada mixta en una unidad de extraccidn por disolvente que
comprende tres columnas de procesamiento de hidrocarburos principales: columna de extraccién por disolvente,
columna de separacion y columna de extracto. Los disolventes convencionales selectivos para la extraccion de
compuestos aromaticos también son selectivos para disolver un compuesto nafténico ligero y en menor medida
especies parafinicas ligeras, comprendiendo por tanto la corriente que sale de la base de la columna de extraccién
por disolvente, disolvente junto con las especies aromaticas, nafténicas y parafinicas ligeras disueltas. La corriente
que sale en la parte superior de la columna de extraccion por disolvente (denominada a menudo corriente de
refinado) comprende las especies parafinicas, relativamente insolubles con respecto al disolvente elegido. La
corriente que sale en la base de la columna de extraccion por disolvente se somete entonces, en una columna de
destilacién, a separacion evaporativa en la que se separan especies basandose en su volatilidad relativa en
presencia del disolvente. En presencia de un disolvente, las especies parafinicas ligeras tienen volatilidades relativas
superiores a las de las especies nafténicas y especialmente especies aromaticas con el mismo nimero de atomos
de carbono, por tanto, la mayoria de especies parafinicas ligeras pueden concentrarse en la corriente superior de la
columna de separacion evaporativa. Esta corriente puede combinarse con corriente de refinado de la columna de
extraccion por disolvente o recogerse como corriente de hidrocarburo ligero independiente. Debido a su volatilidad
relativamente baja, la mayoria de las especies nafténicas y especialmente aromaticas se conservan en la corriente
hidrocarbonada con disolvente y disuelta combinada que sale de la base de esta columna. En la columna de
procesamiento de hidrocarburo final de la unidad de extraccién, el disolvente se separa de las especies de
hidrocarburo disueltas mediante destilacion. En esta etapa, el disolvente, que tiene un punto de ebullicion
relativamente alto, se recupera como corriente de base de la columna, al tiempo que los hidrocarburos disueltos, que
comprenden principalmente compuestos aromaticos y especies nafténicas, se recuperan como corriente de vapor
que sale de la parte superior de la columna. Esta Gltima corriente se denomina a menudo el extracto.

El proceso de la presente invencidon puede requerir la eliminacién de azufre de ciertas fracciones de crudo para
impedir la desactivacion del catalizador en procesos de refineria aguas abajo, tales como reformado catalitico o
craqueo catalitico fluido. Un proceso de hidrodesulfuracion de este tipo se realiza en una “unidad HDS” o
“hidrotratador”; véase Alfke (2007) loc. cit. Generalmente, la reaccion de hidrodesulfuracién tiene lugar en un reactor
de lecho fijo a temperaturas elevadas de 200-425°C, preferiblemente de 300-400°C y presiones elevadas de 1-20
MPa manométricos, preferiblemente 1-13 MPa manométricos en presencia de un catalizador que comprende
elementos seleccionados del grupo que consiste en Ni, Mo, Co, W y Pt, con o sin promotores, soportado sobre
alimina, en el que el catalizador esta en forma de sulfuro.

Tal como se usa en el presente documento, el término “unidad de separacion de gas” se refiere a la unidad de
refineria que separa diferentes compuestos comprendidos en los gases producidos por la unidad de destilacion de
bruto y/o gases derivados de unidad de refineria. Los compuestos que pueden separarse para separar corrientes en
la unidad de separacién de gas comprenden etano, propano, butanos, hidrégeno y gas combustible que comprende
principalmente metano. Puede emplearse cualquier método convencional adecuado para la separacion de dichos
gases. Por consiguiente, los gases pueden someterse a multiples fases de compresion, pudiendo eliminarse gases
acidos tales como CO2 y H2S entre las fases de compresion. En una etapa siguiente, los gases producidos pueden
condensarse parcialmente por fases de un sistema de refrigeracién en cascada hasta aproximadamente cuando solo
quede el hidrégeno en la fase gaseosa.

Un proceso para la conversién de alcanos en olefinas implica “craqueo a vapor” o “pirélisis”. Tal como se usa en el
presente documento, el término “craqueo a vapor” se refiere a un proceso petroquimico en el que los hidrocarburos
saturados se rompen en hidrocarburos mas pequefios, a menudo insaturados, tales como etileno y propileno. En
alimentaciones hidrocarbonadas gaseosas de craqueo a vapor como etano, propano y butanos, o mezclas de los
mismos, (craqueo de gas) o alimentaciones hidrocarbonadas liquidas como nafta o gaséleo (craqueo de liquido) se
diluye con vapor y se calienta brevemente en un horno sin la presencia de oxigeno. Normalmente, la temperatura de
reaccion es de 750-900°C, pero solo se permite que la reaccion tenga lugar muy brevemente, habitualmente con
tiempos de residencia de 50-1000 milisegundos. Preferiblemente, debe seleccionarse una presion de proceso
relativamente baja de atmosférica hasta 175 kPa manométricos. Preferiblemente, los compuestos hidrocarbonados
etano, propano y butanos se craquean por separado en hornos especializados correspondientemente para
garantizar el craqueo en condiciones Optimas. Tras alcanzar la temperatura de craqueo, el gas se extingue
rapidamente para detener la reaccién en un intercambiador de calor con linea de transferencia o dentro de un
colector de extincion usando aceite para templar. El craqueo a vapor da como resultado la lenta deposiciéon de
coque, una forma de carbono, sobre las paredes del reactor. La descoquizacion requiere que el horno se aisle del
proceso y entonces se hace pasar un flujo de vapor o una mezcla de vapor/aire a través de las bobinas del horno.
Esto convierte la capa de carbono sélida dura en monéxido de carbono y didéxido de carbono. Una vez que se ha
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completado esta reaccion, el horno se vuelve a poner en servicio. Los productos producidos mediante craqueo a
vapor dependen de la composicion de la alimentacién, la relacion de hidrocarburo con respecto a vapor y de la
temperatura de craqueo y el tiempo de residencia en el horno. Las alimentaciones de hidrocarburos ligeros tales
como etano, propano, butano o nafta ligera proporcionan corrientes de producto ricas en las olefinas de calidad para
polimero mas ligeras, incluyendo etileno, propileno y butadieno. El hidrocarburo mas pesado (rango completo y
fracciones de gaséleo y nafta pesada) también proporciona productos ricos en hidrocarburos aromaticos.

Para separar los diferentes compuestos hidrocarbonados producidos mediante craqueo a vapor, el gas de craqueo
se somete a una unidad de fraccionamiento. Tales unidades de fraccionamiento se conocen ampliamente en la
técnica y pueden comprender un denominado fraccionador de gasolina, en el que el destilado pesado (“aceite negro
de carbono”) y el destilado central (“destilado craqueado”) se separan del destilado ligero y los gases. En la torre de
extincion opcional posterior, la mayor parte del destilado ligero producido mediante craqueo a vapor (“gasolina de
pirdlisis”) puede separarse de los gases condensando el destilado ligero. Posteriormente, los gases pueden
someterse a multiples fases de compresién, en las que el resto del destilado ligero puede separarse de los gases
entre las fases de compresion. También pueden eliminarse gases acidos (CO2 y H2S) entre las fases de
compresion. En una etapa siguiente, los gases producidos por pirélisis pueden condensarse parcialmente por fases
de un sistema de refrigeracion en cascada hasta aproximadamente cuando solo quede el hidrégeno en la fase
gaseosa. Los diferentes compuestos hidrocarbonados pueden separarse posteriormente mediante destilacion
simple, siendo el etileno, propileno y las olefinas C4 los productos quimicos de alto valor mas importantes
producidos mediante craqueo a vapor. El metano producido mediante craqueo a vapor se usa generalmente como
gas combustible, el hidrégeno puede separarse y recircularse a procesos que consumen hidrogeno, tal como
procesos de hidrocraqueo. El acetileno producido mediante craqueo a vapor se hidrogena selectivamente de manera
preferible para dar etileno. Los alcanos comprendidos en el gas craqueado pueden recircularse al proceso para la
sintesis de olefinas.

El término “unidad de deshidrogenacion de propano” tal como se usa en el presente documento se refiere a una
unidad de proceso petroquimico, en la que una corriente de alimentacién de propano se convierte en un producto
que comprende propileno e hidrégeno. 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. En conjunto,
los procesos para la deshidrogenacién de alcanos inferiores, tales como propano y butanos, se describen como un
proceso de deshidrogenacion de alcanos inferiores. Los procesos para la deshidrogenacion de alcanos inferiores se
conocen ampliamente en la técnica e incluyen procesos de deshidrogenacion oxidativa y procesos de
deshidrogenacion no oxidativa. En un proceso de deshidrogenacion oxidativa, el calor de proceso se proporciona
mediante la oxidacion parcial del/de los alcano(s) inferior(es) 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
deshidrogenacion endotérmica se proporciona mediante fuentes de calor externas, tales como gases de combustién
calientes obtenidos quemando gas combustible o vapor. En un proceso de deshidrogenaciéon no oxidativo, las
condiciones de proceso comprenden generalmente una temperatura de 540-700°C y una presion absoluta de 25-
500 kPa. Por ejemplo, el proceso UOP Oleflex permite la deshidrogenacion de propano para formar propileno y de
(iso)butano para formar (iso)butileno (0 mezclas de los mismos) en presencia de un catalizador que contiene platino
soportado sobre alimina en un reactor de lecho movil; véase, por ejemplo, el documento US 4.827.072. El proceso
Uhde STAR permite la deshidrogenaciéon de propano para formar propileno o de butano para formar butileno en
presencia de un catalizador de platino promovido, soportado sobre una espinela de cinc-alimina; véase, por
ejemplo, el documento US 4.926.005. El proceso STAR se ha mejorado recientemente aplicando el principio de la
oxideshidrogenacién. En una zona adiabatica secundaria en el reactor, parte del hidrégeno del producto intermedio
se convierte selectivamente con oxigeno afadido para formar agua. Esto desplaza el equilibrio termodinamico a una
mayor conversion y alcanza un rendimiento superior. También el calor externo requerido para la reacciéon de
deshidrogenacion endotérmica se suministra parcialmente mediante la conversion de hidrégeno exotérmica. El
proceso Lummus Catofin emplea un niumero de reactores de lecho fijo que funcionan en un régimen ciclico. El
catalizador es alumina activada impregnada con el 18-20% en peso de cromo; véanse, por ejemplo, los documentos
EP 0 192 059 A1 y GB 2 162 082 A. El proceso Catofin tiene la ventaja de que es robusto y puede manejar
impurezas que contaminarian un catalizador de platino. Los productos producidos mediante un proceso de
deshidrogenacion de butano dependen de la naturaleza de la alimentacion de butano y el proceso de
deshidrogenacion de butano usado. También, el proceso Catofin permite la deshidrogenacién de butano para formar
butileno; véase, por ejemplo, el documento US 7.622.623.

La presente invencion se comentara en el siguiente ejemplo, ejemplo que no debe interpretarse como que limita el
alcance de proteccion.

La unica figura es una realizacion del presente método de produccion de compuestos aromaticos y olefinas ligeras a
partir de una materia prima hidrocarbonada.

Ejemplo

El esquema de proceso puede encontrarse en la Unica figura. Se envia nafta como materia prima 11 a una unidad
de extraccion por disolvente 2 y se separa en una corriente inferior 15 que comprende compuestos aromaticos,
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naftenos, parafinas ligeras y disolvente y un refinado 24 que comprende parafinas normales e isoparafinas y
disolvente. Para minimizar las pérdidas de disolvente, el disolvente puede separarse del refinado 24 lavando la
corriente de refinado 24 con agua (no mostrada) lo que produce una corriente de refinado esencialmente libre de
disolvente y una corriente de agua que contiene algo de disolvente. La ultima corriente puede destilarse entonces
para evaporar el agua, y la corriente de refinado 24 se envia a la unidad de craqueador a vapor 1. El disolvente asi
recuperado puede combinarse con una corriente rica en disolvente 17. Por tanto, la corriente 24 puede purificarse
para recuperar cualquier disolvente y producir una corriente de refinado esencialmente libre de disolvente que debe
enviarse a la unidad de craqueador a vapor 1.

La corriente inferior 15 se envia a una columna de separacién 3 y se separa en una corriente de disolvente 16 rica
en compuestos aromaticos y naftenos y una corriente 12 que comprende parafinas ligeras separadas. La corriente
12 puede devolverse a la unidad de extraccion por disolvente 2 o puede enviarse como corriente 22 a la unidad de
craqueador a vapor 1. La corriente 7, es decir una combinacién de refinado 24 y corriente 22, que comprende
parafinas normales e isoparafinas, se envia a unidad de craqueador a vapor 1.

La corriente de disolvente 16 rica en compuestos aromaticos y naftenos se envia a una columna de destilacion 4 y
se separa en un extracto 13 que comprende compuestos aromaticos y naftenos y una corriente rica en disolvente
17, corriente 17 que se devuelve a la unidad de extraccién por disolvente 2. El extracto 13 se trata adicionalmente en
una unidad de hidrocraqueo 5. La corriente 18 asi hidrocraqueada se envia a un separador 6, por ejemplo, una
columna de destilacion 6. La corriente superior 21 de la columna de destilacién 6 se envia como corriente 10 a la
unidad de cragueador a vapor 1. Ademas, también es posible enviar la corriente superior 21 a una unidad de
deshidrogenacion 25. La corriente superior 21 contendra una mezcla de especies de LPG, hidrégeno sin usar,
metano y cualquier H2S elaborado por medio del proceso de hidrodesulfuracion en la unidad de hidrocraqueo 5. Las
especies de LPG pueden enviarse o bien a la unidad de craqueador a vapor 1 o bien a una unidad de
deshidrogenacion 25 tras un procesamiento adecuado para eliminar el hidrégeno, el metano y el H2S. Los métodos
adecuados para llevar a cabo esta separacion incluyen la destilacién criogénica. La corriente inferior 14 de la
columna de destilacion 6 puede usarse para procesos adicionales. En la unidad de craqueo al vapor 1, una corriente
que contiene gasolina de pirolisis 23 se envia preferiblemente a la unidad de extraccion por disolvente 2. En otra
realizacién, una corriente que contiene gasolina de pirélisis 26 se envia a la unidad de hidrocraqueo 5.

Los datos experimentales proporcionados en el presente documento se obtuvieron mediante modelado en diagrama
de flujo en Aspen Plus. La cinética de craqueo a vapor se tuvo en cuenta rigurosamente (software para célculos de
programa de producto de craqueador a vapor).

Condiciones de horno de craqueador a vapor aplicadas:

hornos de etano y propano: COT (temperatura de salida de bobina) = 845°C y relacion de vapor-petréleo = 0,37,
hornos C4 y hornos de liquido: temperatura de salida de bobina = 820°C vy relacion de vapor-petréleo = 0,37. La
unidad de desaromatizacién se model6 como divisor en 2 corrientes, una corriente que contenia todos los
componentes aromaticos y nafténicos y la otra corriente que contiene todos los componentes normales e
isoparafinicos.

Para el hidrocraqueo de gasolina, se ha usado un esquema de reaccién que se basa en datos experimentales.

Como materia prima 11 se usé nafta (véase la tabla 1)

Tabla 1: Caracteristicas de nafta

Nafta

n-Parafinas % en peso 36,3
i-Parafinas % en peso 27,4
Naftenos % en peso 241
Compuestos % en peso 12,3
aromaticos

Densidad 60F kg/l 0,728
IBP °«C 20
BP50 °C 120,0
FBP °C 178

La distribucion especifica de n-parafinas, i-parafinas, naftenos y compuestos aromaticos puede encontrarse en la
tabla 2.
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Tabla 2:

C# N-parafinas |l-parafinas Naftenos Compuestos Suma
aromaticos

5 6,6 3,1 0,4 0,0 10,1

6 7,7 5,9 2,2 0,5 16,3

7 7,3 5,6 3,3 1,8 18

8 6,6 6,7 3,8 3,7 20,8

9 5,7 6,6 6,3 4,4 23

10 3,3 7,2 0,0 1,0 11,5

Suma 37,2 35,1 16,0 11,4

El ejemplo dado a conocer en el presente documento hace una distincion entre un proceso (caso 1) en el que la
nafta se procesa a través de una unidad de craqueador a vapor y el presente proceso (caso 2) segun la Unica figura.
El caso 1 es un ejemplo comparativo. El caso 2 es un ejemplo segun la presente invencion.

El programa de producto de bateria (% en peso de alimentacion) puede encontrarse en la tabla 3.

A partir de la tabla 3 puede verse que enviar la parte nafténica de la nafta a una unidad de hidrocraqueo provoca que
aumente el BTX (benceno, tolueno, xilenos). Los presentes inventores asumen que la unidad de hidrocragueo
convierte compuestos nafténicos en compuestos aromaticos.

Los presentes inventores también han encontrado que impidiendo que los naftenos y compuestos aromaticos
experimentan craqueo al vapor, la produccion de productos mas pesados (alimentacion de resina C9, destilado
craqueado y aceite negro de carbono) se reduce desde el 8,5% hasta el 2,6%.

Ademas, la produccion de metano disminuye, probablemente debido a que los compuestos nafténicos no se
someten a craqueo al vapor, sino que se envian a la unidad de hidrocraqueo.

Ademas, el contenido en productos quimicos de alto valor global aumenta desde el 75,3% hasta el 80,5%.

Basandose en la comparacién entre el caso 1 (ejemplo comparativo) y el caso 2 (ejemplo segun la presente
invencion) puede concluirse que, segun el presente método, puede maximizarse el rendimiento de productos de alto
valor a partir de nafta tipica impidiendo que naftenos y compuestos aromaticos generen productos mas pesados en
el craqueador a vapor.

Tabla 3

Alimentacion: nafta CASO 1 CASO 2
PROGRAMA DE PRODUCTO DE LIMITE DE SC DESARO. + SC +
BATERIA GHC
H2 0,8 1,3
CH4 15,3 13,2
ETILENO 33,6 32,8
PROPILENO 17,3 14,9
BUTADIENO 5,1 4.1
1-BUTENO 1,8 1,6
ISOBUTENO 2,1 1,7
BENCENO 7,2 8,9
CORTE DE TX 5,8 18,7
ESTIRENO 1,2 0,0
OTROS C7-C8 1,3 0,0
ALIMENTACION DE RESINA C9 2,2 0,4
CD 1,9 1,0
CBO 4.4 1,2
% DE PRODUCTOS QUIMICOS DE ALTO VALOR 75,3 80,5
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REIVINDICACIONES

1.- Un método de produccién de compuestos aromaticos y olefinas ligeras a partir de una materia prima
hidrocarbonada que comprende las etapas de:

(a) someter la materia primera hidrocarbonada a un proceso de extraccién por disolvente en una unidad de
extraccion por disolvente, en el que el disolvente es un disolvente inmiscible selectivo para la separacién de
compuestos aromaticos, en el que la temperatura de ebullicién de los disolventes inmiscibles selectivos para la
separacion de compuestos aromaticos es mayor que la temperatura de ebullicién de una fraccién que contiene
compuestos aromaticos y naftenos, y en el que el disolvente es estable a la temperatura de proceso;

(b) separar de la materia prima hidrocarbonada extraida con disolvente obtenida en la etapa (a) una fraccién de
refinado que comprende parafinas y comprendiendo dicha fraccién compuestos aromaticos y naftenos;

(c) convertir dicha fraccién que comprende compuestos aromaticos y naftenos en una unidad de hidrocraqueo y
separar los productos de reaccion en una fracciéon con alto contenido en compuestos aromaticos y una corriente con
alto contenido en parafinas ligeras, en el que dicha unidad de hidrocraqueo es una unidad de hidrocraqueo e
hidrodesulfuracion selectiva adecuada para conservar especies aromaticas, al tiempo que simultdneamente
deshidrogena una parte de las especies nafténicas para dar especies aromaticas, hidrocraquear especies no
aromaticas que incluyen las especies nafténicas y especies parafinicas restantes para dar especies de LPG y
hidrodesulfurar cualquier especie de organoazufre;

(d) convertir dicha fraccion de refinado en una unidad de craqueo al vapor en olefinas ligeras;

en el que, antes de llevar a cabo la etapa (c), la fraccion que comprende compuestos aromaticos y naftenos se
fracciona adicionalmente mediante un proceso de separacion para aumentar su contenido en compuestos
aromaticos y naftenos, dando como resultado dicho proceso de separacién una corriente de disolvente rica en
compuestos aromaticos y naftenos y una corriente que comprende parafinas ligeras separadas, en el que dicho
proceso de separacién se basa en diferencias en la volatilidad relativa en presencia de dicho disolvente, en el que,
antes de llevar a cabo la etapa (c), la corriente de disolvente rica en compuestos aromaticos y naftenos se fracciona
adicionalmente recuperando el disolvente dando como resultado una corriente rica en disolvente y un extracto que
comprende compuestos aromaticos y naftenos, y devolviendo dicha corriente rica en disolvente a dicho proceso de
extraccion por disolvente de la etapa (a), en el que dicho fraccionamiento se basa en diferencias en puntos de
ebullicion;

que comprende ademas recuperar un subproducto que contiene gasolina de pirélisis de la unidad de craqueo al
vapor y devolver dicho subproducto que contiene gasolina de pirélisis recuperado a dicho proceso de extraccién por
disolvente;

alimentar dicha materia prima hidrocarbonada al proceso de extraccion por disolvente en una posiciéon por encima
del punto de entrada del subproducto que contiene gasolina de pirdlisis recuperado en dicha unidad de extraccion
por disolvente;

y alimentar dicha corriente rica en disolvente al proceso de extraccion por disolvente en una posicién por encima de
los puntos de entrada tanto del subproducto que contiene gasolina de pirdlisis recuperado como de la materia
primera hidrocarbonada en dicha unidad de extraccion por disolvente.

2.- El método segun la reivindicaciéon 1, en el que la corriente que comprende parafinas ligeras separadas se
devuelve al proceso de extraccion por disolvente de la etapa (a).

3.- El método segun la reivindicacién 1, en el que la corriente que comprende parafinas ligeras separadas se envia a
la unidad de craqueo al vapor de la etapa (d).

4.- El método segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-3, en el que la corriente con alto contenido en parafinas
ligeras obtenida en la etapa (c) se envia a la unidad de craqueo al vapor de la etapa (d).

5.- El método segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-4, que comprende ademas recuperar un subproducto
que contiene gasolina de pirdlisis de la unidad de craqueo al vapor y alimentar dicho subproducto que contiene
gasolina de pirdlisis a dicha unidad de hidrocraqueo.

6.- El método segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-5, que comprende ademas recuperar una fraccién de
LPG de dicha fraccién de compuestos aromaticos de alto contenido hidrocraqueada y devolver dicha fraccién de
LPG a la unidad de craqueo al vapor.

7.- El método segun una cualquiera de las reivindicaciones 1-5, que comprende ademas recuperar una fraccion de
LPG de dicha fraccion de compuestos aromaticos de alto contenido hidrocraqueada y alimentar dicha fraccion de
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LPG a una unidad de deshidrogenacion, especialmente tras eliminar el hidrégeno, el metano y el H2S, si alguno, de
dicha fraccion de LPG.

8.- El método segun las reivindicaciones 6-7, en el que dicha recuperacién se lleva a cabo mediante una unidad de
destilacién.

9.- El método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, que comprende ademas recuperar el
disolvente de la fraccion de refinado que comprende parafinas y devolver dicho disolvente recuperado al proceso de
extraccioén por disolvente.

10.- El método seguin una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la materia primera hidrocarbonada
se elige del grupo de nafta de rango completo que tiene un punto de ebullicién inferior a 200 grados Celsius y
queroseno.

11.- El método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que, antes de llevar a cabo la etapa
(a), no se lleva a cabo ningun reaccion de hidrodesulfuracion sobre la materia primera hidrocarbonada.
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