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DESCRIPCION
Procedimiento para la preparacion flexible de aldehidos

La invencién se ocupa de la cuestion de cémo se pueden deducir materias primas alternativas en la preparacion de
aldehidos basados en Ca.

Los hidrocarburos son compuestos quimicos que se componen exclusivamente de carbono e hidrogeno. Los
alquenos (sinénimo: olefinas) son hidrocarburos que presentan un doble enlace C=C en la molécula. Por el contrario,
los alcanos (sin6nimo: parafinas) son hidrocarburos que solo presentan enlaces sencillos. Por lo tanto, también se
denominan como saturados. En virtud de los distintos tipos de enlace, los alquenos son claramente méas reactivos
que los alcanos. Por este motivo, los alquenos son quimicamente mejor aprovechables y, de manera
correspondiente, mas valiosos que los alcanos.

En la quimica orgénica, los hidrocarburos se denominan a menudo en funcién del nimero de sus atomos de carbono
por molécula, anteponiendo a la clase de sustancia respectiva el prefijo Cn. En este caso, n designa el nimero
respectivo de los atomos de carbono en una molécula. Asi, las olefinas C4 han de entenderse como sustancias de la
clase de los alquenos con cuatro atomos de carbono. Las olefinas Cs presentan, de manera correspondiente, ocho
atomos de carbono por molécula. En la medida en que en lo que sigue se utilice el prefijo Cn+, se habla de una clase
de sustancias que presenta mas de n atomos de carbono por molécula. Segun ello, una olefina Ca. tiene al menos
cinco atomos de carbono.

En virtud de diferentes posibilidades de disposicion y enlace de los atomos de carbono e hidrégeno, dentro de las
clases de sustancias aqui comentadas existen varios isémeros que presentan el mismo nimero de atomos de
carbono. Asi, por ejemplo, existen dos alcanos con en cada caso cuatro atomos de carbono, a saber n-butano e
isobutano. Dado que en el caso de los alquenos la diversidad de combinaciones es mayor, son posibles todavia mas
isdbmeros. Asi, en conjunto se presentan cuatro olefinas con cuatro atomos de carbono, a saber, isobuteno, 1-
buteno, cis-2-bueno y trans-2-buteno. Los tres butenos lineales 1-buteno, cis-2-buteno y trans-2-buteno se
denominan a menudo de manera resumida como n-buteno. Por el contrario, en el caso de los hidrocarburos Cs
existe en cada caso solo un isémero, a saber, el alcano con tres atomos de carbono propano y el alqueno Cs
propeno. En el caso de los hidrocarburos Cs. de mayor longitud de cadena, aumenta fuertemente la diversidad de
los isémeros. A pesar del nimero idéntico de atomos de carbono, los isdmeros presentan diferentes propiedades
materiales que son relevantes para su aprovechamiento industrial.

La clase de sustancias de los aldehidos comprende sustancias que, en virtud de su elevada reactividad como
sustancia de partida, pueden utilizarse para la preparacion de diferentes productos quimicos especiales, tales como,
por ejemplo, lubricantes, plastificantes y detergentes. Los aldehidos pueden emplearse también como sustancias
aromatizantes.

Los aldehidos se preparan a partir de alquenos y gas de sintesis, esta es una mezcla a base de hidréogeno y
monoéxido de carbono. Este proceso se denomina hidroformilacién o reaccién oxo. En este caso, el nimero de
atomos de carbono aumenta en uno. A partir de una olefina C4 resulta de este modo mediante hidroformilacion un
aldehido Cs (pentanal).

Aldehidos con un nimero de carbonos elevado pueden generarse debido a que se hacen reaccionar entre si
aldehidos inferiores para dar aldehidos superiores (condensacion alddlica) o solo las olefinas se hacen reaccionar
consigo mismas (oligomerizacion) y acto seguido se hidroformilan los oligdmeros de olefina obtenidos en este caso.

Asi, un aldehido C1o puede obtenerse debido a que una olefina Cs se hidroformila para formar el aldehido Cs y éste
se hace reaccionar, acto seguido, mediante condensacion alddlica consigo mismo para dar el aldehido Cio
(decanal). A partir de olefina Cs4 puede prepararse también aldehido Ce¢ cuando primeramente, mediante
oligomerizacién, se hace reaccionar para formar una olefina Cs y ésta, a continuacion, se hidroformila para dar el
aldehido Ca.

A partir de olefinas Cs4 se pueden preparar, por consiguiente, tanto aldehidos con cinco como con nueve atomos de
carbono; con la subsiguiente condensacién alddlica de los pentanales, también aldehidos Ci0. De esta forma se
hace funcionar también en la practica industrial en instalaciones integradas interconectadas de manera compleja:

El documento DE 102008007081 A1 describe un procedimiento para el aprovechamiento de mezclas de Cs que

contienen al menos 1-buteno, isobuteno, butanos, 2-butenos e hidrocarburos Cas varias veces insaturados.
Ocasionalmente se menciona que a partir del n-buteno separado se pueden preparar, a través de oligomerizacién e
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hidroformilacion, aldehidos Cg, C13 y C17, mientras que el 1-buteno muy puro, asimismo obtenido, se adecua, entre
otros, para la preparacion de valeraldehido.

Este procedimiento aprovecha como fuente de materias primas los denominados cortes C4 que, como “C4 de
craqueo”, proceden de craqueadores a vapor, o como “FCC-C4” de craqueadores cataliticos fluidizados.
Craqueadores de este tipo se cargan esencialmente con nafta o bien VGO (siglas inglesas de gasoleo de vacio) que
proceden de nuevo de la destilacién del petréleo bruto. Dado que C4 de craqueo y FCC-C4 son productos de
procesos de craqueo en la cadena de valor de la petroquimica, los precios de estas materias primas son
correspondientemente volatiles en virtud de su dependencia del precio del petréleo. Ademas de ello, la disponibilidad
de C4 de craqueo de alto valor disminuye constantemente, dado que el modo de proceder de los craqueadores a
vapor es optimizado en perjuicio del rendimiento de C4 en cuanto a la produccion de las olefinas C2 y Cs eteno y
propeno. Un inconveniente del procedimiento descrito en el documento DE 102008007081 A1 se ha de considerar,
por consiguiente, su dependencia de una base especial de materia prima.

Otro inconveniente de este procedimiento es que el n-butano, contenido de manera significativa en ocasiones en
mezclas de Ca utilizadas e isobutano se comporta de manera inerte en el proceso y, por lo tanto, no es aprovechado
materialmente. En interés del balance de COz2 del procedimiento es aprovechar quimicamente de manera sostenible
todos los atomos de C contenidos en la mezcla de sustancias de partida y, a ser posible, no quemarles. La eficiencia
de los recursos del procedimiento conocido a partir del documento DE 102008007081 A1 es, por consiguiente,
susceptible de mejora.

Otra base de materias primas la aprovecha el procedimiento descrito en el documento EP 0820974 B1. En él se
elaboran los denominados “butanos de campo”, esto es, fracciones de Cs de las porciones “himedas” del gas
natural y de los gases acompafantes del petréleo, que son separadas en forma liquida de los gases mediante
secado y enfriamiento hasta aproximadamente -30°C. Mediante destilacion a baja temperatura se obtienen a partir
de ello los butanos de campo, cuya composicion oscila en funcién de los yacimientos, los cuales, sin embargo,
contienen, por lo general, aproximadamente 30 % de isobutano y aproximadamente 65 % de n-butano. Otros
componentes son, por norma general, aproximadamente 2 % de hidrocarburos con menos de cuatro atomos de C y
aproximadamente 3 % de hidrocarburos Ca..

Los butanos de campo son deshidrogenados, de modo que se forma una mezcla que, entre otros, contiene n-buteno
e isobuteno. Esta mezcla es elaborada y el n-buteno, separado en este caso, es convertido mediante
oligomerizacién esencialmente en olefinas Cs y, junto a ello también en olefinas Ci2. Las olefinas Cs y C12 se
transforman mediante hidroformilacion e hidrogenaciéon en alcoholes Co y Ci3, de modo que antes de la
hidrogenacion deben estar presentes correspondientes aldehidos. Sin embargo, no se preparan aldehidos Cs. El
inconveniente de este procedimiento es que no se puede prescindir de una salida continua de alcoholes Co y C13 con
el fin de poder aprovechar los butanos de campo adquiridos. Dado que los butanos de campo apenas son tratados
de otra manera, la adquisicién de butanos de campo solo es posible a través de contratos de suministro a largo
plazo, continuos. Aqui existe, por lo tanto, también una dependencia de una materia prima especial, la cual es
potenciada, sin embargo, por una dependencia de los compradores.

En relacion con el documento EP 0820974 B1 existe, por lo tanto, la necesidad de obtener, mediante medidas
técnicas, tanto una mayor libertad en relacién con la eleccién de los suministradores de materias primas, como
también poder reaccionar a una demanda oscilante de los compradores.

De nuevo, otra fuente de materias primas para la preparacién de aldehidos se deduce en el documento US
2006/0122436 A1. Los alcanos utilizados en esta publicacién proceden de LPG.

LPG (siglas inglesas de gas licuado del petrdleo) es una denominacién comercial internacionalmente habitual para
una mezcla liquida a base de hidrocarburos Cs y/o C4 que precipita como producto secundario en la obtencién de
petréleo o gas natural en sus yacimientos o en el tratamiento de petr6leo bruto en la refineria. La composicion
exacta de LPG depende fuertemente de su procedencia; sus componentes esenciales son la mayoria de las veces
propano y butanos.

Existe un ecosistema global basado en LPG que explota este producto, lo transporta y lo comercializa
principalmente como combustible y material combustible.

Una introduccion amplia en la tecnologia LPG y la industria constituida en base a la misma la ofrecen:

Thompson, S. M., Robertson, G. y Johnson, E.: Liquefied Petroleum Gas. Ullmann’s Encyclopedia of
Industrial Chemistry. Publicado en linea: 15 JUL 2011. DOI: 10.1002/14356007.a15_347.pub2
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El documento US 2006/0122436 A1 da a conocer entonces dos vias de cdmo se pueden preparar aldehidos o bien
alcoholes a partir de LPG; véanse alli, las reivindicaciones 1y 7.

En el caso del primer procedimiento segun la reivindicacién 1 se preparan aldehidos Cn a partir de alcanos Cn-1. n
representa en este caso un numero entero de 4 a 20. De manera correspondiente, en el caso de n = 5, aldehidos Cs
se preparan a partir de alcanos Cs, y en el caso de n = 9, aldehidos Cs se preparan a partir de alcanos Cs. Esto
sucede, por ejemplo en el caso de alcanos C4, debido a que el butano contenido en el LPG es hidrogenado
primeramente en buteno y componentes secundarios. Después de la separacion de los componentes secundarios
se hidroformilan los butenos para dar pentanales. Los pentanales se transforman mediante condensacion alddlica en
decanales.

En el caso del segundo procedimiento, a partir de alcanos Cn-1 se preparan, a través de aldehidos Cn, aldehidos Can
y aldehidos Czn-1, los correspondientes alcoholes Can y Can-1. En el caso de n = 5, a partir de alcanos C4 se preparan
de manera correspondiente alcoholes Cs, Co y C10. Esto sucede basicamente de la misma manera que en el primer
proceso, pero con la diferencia de que la hidroformilacion, por ejemplo de los alquenos C4 para dar los pentanales,
tiene lugar explicitamente solo bajo una conversion parcial; véase la etapa 7c. Los pentanales se separan de los
butenos que no han reaccionado (etapa 7d) y se condensan alddlicamente para dar decanales, con el fin de
preparar a continuacion, mediante hidrogenacion catalitica, decanoles (etapas 7e y 7f). Los butenos que no han
reaccionado se someten a una oligomerizacion (etapa 7g), de modo que se obtienen olefinas Cs. Estas se
hidroformilan entonces en aldehidos Co (etapa 7h) y, a continuacion, se hidrogenan para dar alcoholes Cg (etapa 7i).

Un inconveniente conceptual de este procedimiento es que la oligomerizacion (de Cn-1 @ Con2) y la subsiguiente
segunda hidroformilacion de los oligémeros (de Can2 a Can1) estd dispuesta aguas abajo detrds de la primera
hidroformilaciéon (de Cn1 a Cn), por lo tanto, las dos etapas de hidroformilacion estan conectadas en serie
(alineadas). Esto significa que la segunda hidroformilacién esté prevista como un “aprovechamiento residual” de la
primera hidroformilacién y, en Ultima instancia, hace reaccionar a los oligdmeros de los alquenos Cn-1 que no han
reaccionado en la primera hidroformilacién. El abastecimiento de la segunda hidroformilacién con materia prima
sucede, por consiguiente, a través del ajuste del grado de la conversion parcial de la primera hidroformilacién.

En una situacién de mercado en la que son demandados claramente mas aldehidos Co que aldehidos Cs o bien Cio,
en el caso del concepto integrado descrito en el documento US 2006/0122436 A1 se ha de disminuir muy
intensamente la conversién de la primera hidroformilacion (que abastece al mercado de Cs y C1o), con el fin de dejar
todavia suficiente buteno que no haya reaccionado para la segunda hidroformilacioén (que prepara el Co codiciado).
Esto conduce a que la primera hidroformilacién tiene que ser hecha funcionar en un estado de funcionamiento muy
desfavorable y, por lo tanto, trabaja de manera muy ineficaz.

Otro inconveniente de la conexién en serie de deshidrogenacion, primera hidroformilacion, oligomerizacion y
segunda hidroformilacién se debe a que instalaciones adquiribles en el comercio para la deshidrogenacién de
alcanos, tal como se mencionan en el parrafo [0022] del documento US 2006/0122436 A1, se han de hacer
funcionar por norma general en el entorno de craqueadores de nafta, de modo que estos procesos en conjunto estan
disefados y optimizados a un rendimiento de una dimensidn petroquimica. Asi, la capacidad de una
deshidrogenacion de propano segun el proceso STAR® asciende aproximadamente a 500.000 t/a de propileno.
Deshidrogenaciones de propano segun el procedimiento CATOFIN® estan disefiadas incluso para 850.000 t/a.
Estos son 6rdenes de magnitud que se diferencian muy claramente de aquellos de la hidroformilacién industrial; asi,
la capacidad de una instalacion oxo asciende tipicamente a solo 100.000 t/a. Incluso cuando dos grandes
instalaciones oxo de 250 kt/a estuvieran en condiciones de elaborar los alquenos proporcionados por una
deshidrogenacion de 500 kt/a, ciertamente la primera hidroformilacion deberia sobredimensionarse adicionalmente,
con el fin de poder hacer pasar en el caso de carga parcial una cantidad correspondientemente grande de alqueno
que no ha reaccionado para la segunda instalacién oxo. En el caso de este disefio del proceso, la deshidrogenacion
es, por lo tanto, demasiado grande o bien las hidroformilaciones son demasiado pequefias como para poder trabajar
de manera rentable como proceso global. Un remedio para ello lo ofreceria en este caso solo un desarrollo especial
costoso de una deshidrogenacion extraordinariamente pequefa o bien la posibilidad de aprovechar el alqueno
producido en exceso de otra manera distinta a la preparacion de aldehidos. Sin embargo, en este sentido resultan
de nuevo nuevas dependencias de los compradores.

Segun todo ello, sigue existiendo la necesidad de indicar un procedimiento con el que se puedan producir de manera
rentable aldehidos tanto Cs como aldehidos Cs. En este caso, el procedimiento debe poder ser abastecido con una
dependencia o mas baja posible de suministradores de materias primas y, ademas, debe poder reaccionar de
manera flexible a oscilaciones de demanda en relacién con aldehidos Cs y Co. Ademas, se ha de optimizar el empleo
de recursos del procedimiento.
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Este problema se resuelve mediante un procedimiento para la preparacion flexible de aldehidos con cinco y nueve
atomos de carbono, que presenta las siguientes etapas:

a)

proporcionar una mezcla liquida, denominada LPG o bien NGL (siglas inglesas de gas licuado del
petréleo o bien liquidos del gas natural) que comprende exactamente un componente principal
elegido del grupo consistente en propano, isobutano y n-butano, asi como al menos un
componente secundario elegido del grupo consistente en propano, isobutano, n-butano, propeno,
isobuteno y n-buteno, bajo la condicién de que el componente principal elegido y el componente
secundario elegido no sean idénticos y que la mezcla presente la siguiente composicion, que se
completa hasta 100 % en peso, incluyendo los valores limites:

° propano: 0 % en peso a 50 % en peso;
) isobutano: 0 % en peso a 100 % en peso;
) n-butano: 0 % en peso a 100 % en peso;
° propeno: 0 % en peso a 3 % en peso;

° isobuteno: 0 % en peso a 10 % en peso;
° n-buteno: 0 % en peso a 15 % en peso;
) suma de demas sustancias: 0 % en peso a 5 % en peso;

combinacién de una mezcla de partida utilizando el LPG o bien los NGL;

para el caso de que la mezcla de partida contenga mas de 1,0 % en peso de hidrocarburos
insaturados: reduccion del contenido de hidrocarburos insaturados en la mezcla de partida a un
valor por debajo de 1,0 % en peso, sometiendo la mezcla de partida a una hidrogenacion;

opcionalmente: reduccién del contenido en n-butano de la mezcla de sustancias de partida
mediante destilacion de la mezcla de partida, obteniéndose una fracciéon del fondo con contenido
en n-butano, en donde la porcién de n-butano en la fracciéon del fondo con contenido en n-butano
es mayor que la porcion de n-butano en la mezcla de partida destilada;

deshidrogenacion de la mezcla de partida, obteniéndose al menos una mezcla de
deshidrogenacién;

obtencién de una fraccion Cs a partir de la mezcla de deshidrogenacién, presentando la fraccion Ca
la siguiente composicion, que se completa hasta 100 % en peso, que incluye los valores limites:

° 1,3-butadieno: 1 % en peso a 5 % en peso:

° isobuteno: 20 % en peso a 50 % en peso;
° n-buteno: 20 % en peso a 50 % en peso;
° suma de isobutano y n-butano: 2 % en peso a 60 % en peso;
° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 1 % en peso:

al menos separacioén parcial de 1,3-butadieno e isobuteno a partir de la fracciéon Cs4, obteniéndose
un producto intermedio que presenta la siguiente composicién, que se completa hasta 100 % en
peso, que incluye los valores limites:

° 1,3-butadieno: 0 % en peso a 500 ppm en peso;
° isobuteno: 0 % en peso a 2 % en peso;

) n-buteno: 30 % en peso a 55 % en peso;

) suma de isobutano y n-butano: 45 % en peso a 70 % en peso;

° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 500 ppm en peso;

division del producto intermedio en una primera porcion y en una segunda porcién en un
disociador;

reduccion opcional del contenido en isobutano de la primera porciéon del producto intermedio
mediante destilacion de la primera porciéon del producto intermedio, obteniéndose una fraccién
del fondo con contenido en isobutano, en donde la porcion en isobutano en la fraccion del fondo
con contenido en isobutano es mayor que la porcién en isobutano en la primera porcién destilada
del producto intermedio, y uso de la fraccion del fondo con contenido en isobutano para aumentar
el contenido en isobutano de la mezcla de partida, al afadir la fraccion del fondo con contenido en
isobutano a la mezcla de partida o se utiliza durante la combinacién de la mezcla de partida;
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)] someter a la primera porcién del producto intermedio a una oligomerizacion en presencia de
un catalizador s6lido que contiene alumina de silice amorfa y al menos 15 % en peso de
niquel, con lo cual se obtiene un producto oligomerizado que contiene olefinas con ocho
atomos de carbono y butano,

k) separacion de butano del producto oligomerizado y uso del butano separado en la
combinacién de la mezcla de partida;

) separacion de olefinas con ocho atomos de carbono a partir del producto oligomerizado y
solicitacion de las olefinas separadas con ocho atomos de carbono con gas de sintesis con
el fin de llevar a cabo una primera hidroformilacién, obteniéndose una primera mezcla de
hidroformilacién que contiene al menos aldehidos con nueve atomos de carbono;

m) separacion de una primera fraccién objetivo que contiene aldehidos con nueve atomos de
carbono a partir de la primera mezcla de hidroformilacion;

n) solicitacion de la segunda porcién del producto intermedio con gas de sintesis con el fin de
llevar acabo una segunda hidroformilacién, obteniéndose una segunda mezcla de
hidroformilacion que contiene al menos aldehidos con cinco atomos de carbono, asi como
butano;

0) separacion de butano de la segunda mezcla de hidroformilacién y uso del butano separado
en la combinacién de la mezcla de partida;

p) separacion de una segunda fraccion objetivo que contiene aldehidos con cinco atomos de
carbono de la segunda mezcla de hidroformilacion.

Un procedimiento de este tipo es objeto de la invencién.

El procedimiento de acuerdo con la invencién utiliza a eleccion LPG o NGL como materia prima. Por consiguiente,
puede ser suministrado a través del mercado abierto de LPG a partir de muchas fuentes y de diferentes
suministradores. LPG es también transportado en petroleros y, por lo tanto, puede ser suministrado en
emplazamientos con puerto en las cantidades requeridas. Por consiguiente, ya no se da una dependencia de un
unico craqueador.

Alternativamente, el procedimiento puede ser cargado con NGL (liquidos del gas natural). Los NGL precipitan en
algunos yacimientos de gas natural, particularmente en el caso de una explotacién no convencional. Los NGL
contienen hidrocarburos con dos a cinco atomos de carbono. El LPG de gas natural se ha de considerar, por
consiguiente, como una fraccion parcial de los NGL. El mercado de los NGL no esta hoy en dia aun desarrollado tan
intensamente como el mercado del LPG, pero en el futuro se esperan crecimientos:

Charles K. Ebinger y Govinda Avasarala: Natural Gas Liquids. https://www.brookings.edu/research/natural-
gas-liquids-the-other-driver-of-the-u-s-oil-and-gas-supply-resurgence/

Tanto por LPG como por NGL se ha de entender en el sentido de la invencién una mezcla que cumple la siguiente
especificacion:

° propano: 0 % en peso a 50 % en peso;
° isobutano: 0 % en peso a 100 % en peso;
° n-butano: 0 % en peso a 100 % en peso;
° propeno: 0 % en peso a 3 % en peso;

° isobuteno: 0 % en peso a 10 % en peso;
° n-buteno: 0 % en peso a 15 % en peso;
° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 5 % en peso;

Naturalmente, las porciones porcentuales de las sustancias contenidas se completan hasta el 100 %. Los limites
indicados se entienden como parte del intervalo de valores (matematicamente: intervalo cerrado). LPG o bien NGL
no es, sin embargo, nunca una sustancia pura, sino que siempre comprende exactamente un componente principal,
asi como un componente secundario o varios componentes secundarios. Como componentes principales entran en
consideracion solamente propano, isobutano y n-butano. Los componentes secundarios pueden ser todas las
sustancias arriba enumeradas, con excepcién de las demas sustancias. Logicamente, una sustancia elegida como
componente principal no puede ser al mismo tiempo un componente secundario.
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Significativa desde un punto de vista de rentabilidad es, ademas, la caracteristica de que LPG se forma mediante
licuacién de productos secundarios que precipitan durante la obtencion del petréleo o bien del gas natural o en el
refinado de petréleo bruto y que licuado es tratado a lo largo de una cadena de suministro propia.

El procedimiento de acuerdo con la invencién puede elaborar a eleccion aquellos tipos de LPG que contengan
relativamente poco o relativamente mucho propano. El disefio del proceso se diferencia entonces en detalles.

Un LPG pobre en propano presenta la siguiente especificacion:

° propano: 0 % en peso a 3 % en peso;

° isobutano: 20 % en peso a 80 % en peso;
° n-butano: 20 % en peso a 80 % en peso;
° propeno: 0 % en peso a 3 % en peso;

) isobuteno: 0 % en peso a 10 % en peso;
° n-buteno: 0 % en peso a 15 % en peso;
° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 5 % en peso.

Un tipo de LPG que contiene mucho propano presenta la siguiente especificacion:

° propano: 10 % en peso a 40 % en peso;
° isobutano: 15 % en peso a 85 % en peso;
) n-butano: 15 % en peso a 85 % en peso;
° propeno: 0 % en peso a 3 % en peso;

) isobuteno: 3 % en peso a 10 % en peso;
° n-buteno: 2 % en peso a 15 % en peso;
° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 5 % en peso.

Preferiblemente, se utiliza un LPG pobre en propano, cuyo componente principal es de manera correspondiente
isobutano o n-butano.

Alternativamente, el procedimiento puede elaborar NGL (liquidos del gas natural) como materia prima. Los NGL son
una mezcla a base de hidrocarburos con dos a cinco atomos de carbono, precipitan en la explotacion de gas natural
de algunos yacimientos cuando se separa la parte seca del gas natural (el metano).

Tipicamente, NGL tiene la siguiente composicién que se completa hasta 100 % en peso:

) etano: 0 % en peso a 2 % en peso

° propano: 0 % en peso a 50 % en peso;
) isobutano: 0 % en peso a 100 % en peso;
) n-butano: 0 % en peso a 100 % en peso;
° propeno: 0 % en peso a 3 % en peso;

° isobuteno: 0 % en peso a 10 % en peso;
° n-buteno: 0 % en peso a 15 % en peso;
° pentano: 0 % en peso a 2 % en peso;

° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 1 % en peso.

Es ventajoso que los NGL sean preparados independientemente del petrdleo.

Del procedimiento basado en LPG, conocido del documento US 2006/0122436 A1, el procedimiento de acuerdo con
la invencion se diferencia tecnolégicamente en esencia debido a que el producto intermedio, obtenido después de la
deshidrogenacion y separacion de los productos secundarios, es dividido antes de la hidroformilacién en dos
porciones. A partir de la primera porcidn se prepara, a través de oligomerizacion e hidroformilacion, un aldehido Co,
mientras que el aldehido Cs se obtiene por hidroformilacién de la segunda porcién. A diferencia de ello, una division
de este tipo antes de la hidroformilacion no esta prevista en el documento US 2006/0122436 A1, sino solo en
determinados casos puede tener lugar una separacion de los aldehidos Cn después de la (primera) hidroformilacion,
y los restantes alquenos Cn-1 pueden ser oligomerizados, hidroformilados e hidrogenados en este orden con el fin de
obtener alcoholes Can-1.

Por lo tanto, las primera y segunda hidroformilaciones estan dispuestas de acuerdo con la invencion en paralelo y no
en serie. Esto tiene la ventaja decisiva de que el producto intermedio puede ser dividido de manera flexible en las
dos porciones, de modo que, a eleccién, se pueden preparar mas aldehidos Cs 0 mas aldehidos Cg, en funcion de la
demanda respectiva.
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Una forma de realizacién preferida del procedimiento se caracteriza, por lo tanto, porque la division del producto
intermedio en la primera porcion y en la segunda porcién tiene lugar teniendo en cuenta una demanda que varia en
el tiempo de aldehido con nueve atomos de carbono y de aldehido con cinco atomos de carbono, de modo que la
relacién cuantitativa de la primera porcién a la segunda porcién se modifica con el tiempo analogamente a la
modificacion en el tiempo de la relacién de la demanda de aldehido con nueve atomos de carbono a la demanda de
aldehido con cinco atomos de carbono.

La division de las porciones puede tener lugar de acuerdo con la invencién en un disociador, un accesorio
relativamente sencillo que divide cuantitativamente al producto intermedio con un simple movimiento de
desplazamiento, sin realizar en este caso una separacién de las sustancias. Con respecto a la separacion de
sustancias realizada en el documento US 2006/0122436 A1 (es decir, hidroformilacién de Cn-1 a Cn) no se requiere,
por consiguiente, controlar de manera compleja la conversion de la primera instalacién oxo, y la hidroformilacion de
C4 tampoco debe adoptar un estado de funcionamiento ineficaz en el caso de una elevada demanda de Ca.

En un perfeccionamiento digno de mencion del procedimiento, la oligomerizacion se realiza Unicamente con una
conversion parcial. La porcion de la conversion parcial puede ser invariable en el tiempo. La conversién parcial
repercute positivamente sobre la distribucién de isdbmeros en el producto oligomerizado, lo cual es particularmente
ventajoso cuando el producto intermedio sometido a la oligomerizacion contenga una pequefia proporcion de 1-
buteno. Este efecto se explica de manera detallada en el documento WO 2014/207034 A1.

Ademas de ello, la conversion parcial revela también otra ventaja: posibilita evacuar de la zona de reaccion el calor
de la reaccion de la oligomerizaciéon fuertemente exotérmica de manera primaria con el producto oligomerizado.
Preferiblemente, mas del 60 % hasta como maximo el 90 % del calor de la reaccion que resulta en la
oligomerizacion deberia ser evacuado de la zona de reaccién con el producto oligomerizado. Dado que la conversién
no es completa, el producto oligomerizado contiene todavia suficiente olefina que no ha reaccionado, la cual puede
ser aprovechada como soporte de calor. Tampoco se forma demasiado calor de la reaccién, dado que la masa
incorporada en la zona de reaccién solo se hace reaccionar precisamente de manera parcial. La evacuacion de calor
a través del producto oligomerizado y la conversion limitada hacen innecesaria una evacuacion del calor a través de
un medio de refrigeracién externo; con ello se reducen los costos de impresién y de funcionamiento del reactor. La
oligomerizacion sin una refrigeracién externa corresponde a una realizacion parcialmente adiabatica de la reaccién.

De manera particularmente preferida, incluso mas del 90 % hasta como maximo el 100 % del calor de la reaccion
que resulta en la oligomerizacion es evacuado de la zona de reaccién con el producto oligomerizado. Esto
corresponde a una realizacion adiabatica de la reaccion.

De acuerdo con la etapa g) del procedimiento, 1,3-butadieno e isobuteno son separados, al menos en parte, antes
de la hidroformilacion, de modo que el producto intermedio contiene como maximo 500 ppm en peso de 1,3-
butadieno y como maximo 2 % en peso de isobuteno. Preferiblemente, estas dos sustancias se separan por
completo, de modo que el producto intermedio esta exento de 1,3-butadieno e isobuteno. El motivo de la separacién
de butadieno es que el 1,3-butadieno dafia de manera persistente al catalizador de la oligomerizacién. La separacion
de 1,3-butadieno tiene lugar mediante hidrogenacion selectiva, véanse también los documentos DE 102008007081
A1, EP 0820974 B1 y US 2006/0122436 A1.

El isobuteno es separado, dado que esta olefina ramificada forma en la hidroformilacion de nuevo aldehidos
ramificados, lo cual repercute negativamente sobre las propiedades del producto de los plastificantes preparados
posteriormente a partir de los aldehidos. Por consiguiente, es de esperar que el presente procedimiento proporcione
otra calidad del producto que la descrita en el documento US 2006/0122436 A1, dado que alli el isobuteno no es
separado aparte, sino que es conducido explicitamente en la hidroformilacién.

La separacion destilativa de isobuteno a partir de una mezcla con otros alquenos C4 y alcanos C4 no es trivial, dado
que las diferencias del punto de ebullicion son muy pequenas. Este problema se resuelve debido a que el isobuteno
se hace reaccionar selectivamente con metanol u otro alcohol para formar un éter de alto punto de ebullicion, el cual
se puede separar por destilacion de forma mas sencilla. Un perfeccionamiento preferido del procedimiento prevé,
por lo tanto, que antes o después de realizar la hidrogenacion selectiva, el isobuteno contenido en la fraccion Cs sea
hecho reaccionar con un alcohol, al menos en parte, para dar un éter correspondiente, y el éter formado en este
caso se separa, al menos en parte, por destilacién. Como alcohol entra en consideracion preferiblemente metanol
que es hecho reaccionar con isobuteno para dar metil-terc.-butil-éter (MTBE). La separacién de isobuteno a través
de la sintesis de MTBE se ha acreditado en la industria. Particularidades de la tecnologia MTBE para la separacion
del isobuteno se exponen en el documento DE 102008007081 A1.

En lugar de metanol puede utilizarse también etanol como alcohol, el cual forma etil-terc.-butil-éter (ETBE).
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El disponer la separacion de isobuteno delante de la separacién de butadieno tiene sentido energéticamente. En la
medida en que el catalizador empleado en la sintesis del éter reaccione sin embargo de manera sensible al 1,3-
butadieno, la hidrogenacién selectiva se ha de disponer antes de la sintesis del éter.

Una forma de realizacién particular del procedimiento prevé que no sea alimentado exclusivamente con LPG o bien
NGL, sino que en la combinacién de la mezcla de partida se utilice adicionalmente isobutano y/o n-butano, el cual no
procede del LPG o bien de los NGL proporcionados ni del producto oligomerizado o de la segunda mezcla de la
hidroformilacion.

En el caso del isobutano y/o n-butano adicional en cuestion se trata, al igual que en el caso de LPG o bien NGL, de
una materia prima externa que es aportada desde el exterior. (El butano procedente del producto oligomerizado y de
la segunda mezcla de hidroformilacion son, frente a ello, sustancias del circuito internas del proceso).

Detras de ello se encuentra la idea de aprovechar el presente procedimiento para el “aprovechamiento residual” de
corrientes de sustancias con contenido en isobutano y/o n-butano por lo demas no utilizables quimicamente.

Corrientes de sustancias de este tipo sobran al final de la cadena de aprovechamiento de una cadena Cs4 habitual
(tal como se da a conocer en el documento DE 102008007081 A1) en virtud de la baja reactividad de los alcanos vy,
por lo tanto, no pueden ser ya aprovechadas quimicamente. En su lugar, son aprovechadas térmica o fisicamente,
mejor dicho son quemadas o bien empleadas como gas propulsor en aerosoles.

Mediante la alimentacion de corrientes de butano de este tipo en el presente proceso puede aumentarse la eficiencia
de las sustancias de la asociacién global, dado que precisamente estos butanos se aprovechan quimicamente en lo
sucesivo, a saber se deshidrogenan.

A este respecto, se ha de sefalar que la deshidrogenaciéon de alcanos residuales sin la adicion de LPG o bien NGL
no es rentable, dado que la deshidrogenacién es muy compleja desde un punto de vista técnico del proceso y
también consume mucha energia. A ello se afiaden las diferencias de érdenes de magnitud ya arriba indicados.

La idea de aprovechar el presente procedimiento para el aprovechamiento residual se basa, segun ello, en el
reconocimiento de que primeramente se ha de comprar materia prima adicional, (a saber LPG o bien NGL) con el fin
de poder aprovechar de manera rentable una sustancia residual ya presente (isobutano y/o n-butano externo).

En funcion de la situacion compuesta, puede ser incluso posible afadir cuantitativamente durante la combinacion de
la mezcla de partida mas butano externo que LPG o bien NGL.

La tecnologia para la deshidrogenacion de alcanos diferencia procedimientos oxidativos y procedimientos no
oxidativos. En el caso de la deshidrogenacion oxidativa, a la mezcla de alcanos se le afiade un agente oxidante tal
como oxigeno o aire, con el fin de garantizar la demanda de calor de la deshidrogenacion fuertemente endotérmica,
al menos en parte, a partir de la oxidacion del hidrogeno liberado. En el caso de la deshidrogenacién no oxidativa se
renuncia, sin embargo, a la adicion de oxidantes y, en su lugar, el calor requerido se incorpora desde al exterior al
reactor, por ejemplo mediante calentamiento con un gas combustible (la mayoria de las veces metano, gas natural,
gases de disociacion del proceso de deshidrogenacion y, eventualmente, mezcladura parcial de hidrogeno que se
forma en la deshidrogenacion). Ambas variantes del proceso se diferencian grandemente en la composicion de la
mezcla de deshidrogenacion. Un tratamiento detallado sobre la tecnologia de deshidrogenaciéon habitual se
encuentra en el documento US 2006/0122436 A1.

Este documento aconseja la deshidrogenacion oxidativa. Frente a ello, se prefiere aqui que la deshidrogenacion
tenga lugar al menos por tramos, sin la adicion de un oxidante - es decir, no de forma oxidativa - . El motivo de ello
es que la deshidrogenacion no oxidativa es mas selectiva, ademas el hidrogeno liberado puede ser empleado
después de la separacion y purificacién, por ejemplo a través de una absorcion con cambio de presion, también para
hidrogenaciones previstas en el procedimiento. En el caso de una deshidrogenacién oxidativa, el hidrogeno liberado
es quemado inmediatamente de nuevo, con el objetivo de desplazar en este caso el equilibrio de LeChatelier a las
olefinas formadas.

La formulacion “al menos por tramos sin la adicién de un oxidante” tiene en cuenta la circunstancia de que algunas
deshidrogenaciones no oxidativas, adquiribles en el comercio, prevean al comienzo de su zona de reaccién o bien
inmediatamente delante una alimentacion de hidrégeno.

La posibilidad técnicamente mas sencilla del proceso de incorporar la deshidrogenacién en el procedimiento consiste
en deshidrogenar los alcanos Cs y C4 al mismo tiempo y en el mismo lugar. La forma de realizacion correspondiente
del procedimiento prevé, segun ello, que la deshidrogenacién de la mezcla de partida tenga lugar en una zona de
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reaccion y que los alcanos con tres y cuatro atomos de carbono contenidos en la mezcla de partida sean
deshidrogenados conjuntamente en la misma zona de reaccion.

La “zona de reaccién” es en este sentido el lugar en el que se realiza la deshidrogenacién. En el caso mas sencillo,
éste es precisamente un reactor. Sin embargo, también pueden preverse varios reactores que estén conectados en
paralelo o en serie. La totalidad de estos reactores conectados de esta manera forma entonces la zona de reaccién.
En el caso de la deshidrogenacién comun de propano y butano en la misma zona de reaccion, los dos alcanos son
deshidrogenados bajo las mismas condiciones de reaccién y en el mismo catalizador.

Naturalmente, esto presupone que la deshidrogenacién de los alcanos Cs y C4 se consiga al mismo tiempo en el
mismo catalizador. Este es el caso por norma general, pero la eficiencia de la deshidrogenacién mixta esta limitada y
se forman mas productos secundarios indeseados. Por lo tanto, es mas eficiente deshidrogenar por separado
propano y butano.

La forma de realizacién respectiva del procedimiento prevé, segun ello, que la deshidrogenacién de la mezcla de
partida tenga lugar en al menos dos zonas de reaccion, en donde alcanos con tres atomos de carbono contenidos
en la mezcla de partida son deshidrogenados en la primera zona de reaccién y en donde alcanos con cuatro atomos
de carbono contenidos en la mezcla de partida son deshidrogenados en la segunda zona de reaccion.

Desde un punto de vista técnico del proceso, la deshidrogenacion separada en zonas de reaccion dedicadas es mas
compleja que en una deshidrogenacion mixta, pero materialmente més eficaz. En el caso particular se decide qué
variante es la mas rentable. Un criterio de decisién importante serd la composicién del LPG suministrado: en la
medida en que la instalacion sea cargada exclusivamente con LPG pobre en Cs, la instalacion de zonas de reaccion
dedicadas no tiene sentido.

En principio es también imaginable elegir una variante en la que se hagan funcionar las tres zonas de reaccion
dedicadas, una primera para propano, una segunda para n-butano y una tercera para isobutano.

Ademas, también es posible prever una primera zona de reaccion para la deshidrogenacion mixta para isobutano y
propano y una zona de reaccién adicional para la deshidrogenacion dedicada de n-butano. Esto tiene
particularmente sentido cuando se instale una columna para la separacion de n-butano e isobutano. Con una
columna de este tipo se lleva a cabo la etapa d) del procedimiento opcional, es decir, la reduccion del contenido en
n-butano de la mezcla de sustancias de partida. En su fondo precipita una fraccién de compuestos de elevado punto
de ebullicibn que es particularmente rica en n-butano. En la medida en que no exista otra posibilidad de
aprovechamiento para estos compuestos de elevado punto de ebullicidn, la fraccién del fondo de la columna para la
separacion de n-butano e isobutano puede incorporarse, en parte o por completo, en otra zona de reaccion para la
deshidrogenacion de n-butano. La variante del procedimiento correspondiente se caracteriza, por lo tanto, porque
esta prevista una zona de reaccion adicional en la que no tiene lugar la deshidrogenacién de la mezcla de partida
destilada, mientras que, por el contrario, la fraccion del fondo con contenido en n-buteno es sometida a una
deshidrogenacion en la zona de reaccién adicional. Esta variante del procedimiento presupone la realizacion de la
etapa d).

Queda por mencionar que la deshidrogenacién dedicada representard en una medida limitada siempre una
deshidrogenacion mixta, dado que las columnas de destilacion que efectuan el fraccionamiento de los distintos
alcanos no deben ser realizadas, por motivos de rentabilidad, con la intensidad de separacion técnicamente posible.
La fraccion de propano que es deshidrogenada en la primera zona de reaccién puede contener por ello de todas
formas también pequefas cantidades residuales de butano. A la inversa, la deshidrogenacién de butano dedicada
puede tener lugar también en presencia de cantidades residuales de propano.

La etapa f) del procedimiento - es decir, la obtencion de la fraccion C4 a partir de la mezcla de deshidrogenacion -
tiene lugar en el caso mas sencillo con ayuda de una columna de destilacién en la que los componentes de la
mezcla de deshidrogenacion (hidrocarburos C1 a Cs, Hz, CO2) de bajo punto de ebullicion son retirados por la parte
superior y la fraccion Ca4 es extraida del fondo.

La variante de procedimiento correspondiente se caracteriza porque la obtencion de la fraccién Cs a partir de la
mezcla de deshidrogenacién o bien de las mezclas de deshidrogenacion tiene lugar debido a que la mezcla de
deshidrogenacion o bien las mezclas de deshidrogenacion son destiladas en comun, quedando la fracciéon C4 como
compuestos de elevado punto de ebullicién y obteniéndose al menos una fraccion de compuestos de bajo punto de
ebullicion.
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La ventaja de este modo de proceder es que los compuestos de bajo punto de ebullicion precipitan en forma
gaseosa en la parte superior y acto seguido pueden ser utilizados también en forma gaseosa, a saber, como gas de
combustion para el caldeo de la deshidrogenacion.

En la medida en que estén previstas varias zonas de reaccién dedicadas, resultan a partir de ello también de
manera correspondiente varias mezclas de deshidrogenacion. Los compuestos de bajo punto de ebullicion de estas
mezclas de deshidrogenacion pueden separarse conjuntamente de la fraccion Cs en la misma columna, dado que
fuera de las zonas de reaccién no se han de esperar reacciones secundarias indeseadas. El tratamiento comin de
las mezclas de deshidrogenacion reduce por lo tanto los costos de los aparatos.

Con ayuda de diagramas de flujo del proceso simplificados se han de explicar ahora algunas variantes del
procedimiento. Muestran:

Figura 1: realizacién base del procedimiento;

Figura 2: variante del procedimiento con columna para la separacion de n-butano e isobutano, asi
como con deshidrogenacion de Csy C4 dedicada;

Figura 3: variante del procedimiento con columna para la separacion de n-butano e isobutano con
deshidrogenacion de n-butano dedicada, asi como deshidrogenacién mixta de propano e
isobutano;

Figura 4: variante del procedimiento con columna para la separacion de n-butano e isobutano, asi

como con deshidrogenacion de propano, isobutano y n-butano dedicada;

Figura 5: variante del procedimiento con columna para la separacion de n-butano e isobutano, asi
como con deshidrogenacion mixta y retorno interno de isobutano.

Al principio se combina una mezcla de partida 1. Para ello, LPG se mezcla con una fraccién de retorno 2 del proceso
con contenido esencialmente en butano. En funcion de la composicion del LPG utilizado, la mezcla de partida 1
contiene esencialmente alcanos Cs y/o Cs4. Ademas de ello, pueden estar contenidas también cantidades
considerables de olefinas Cs y Cs. En lugar de LPG puede utilizarse también NGL, entonces también estén
contenidos hidrocarburos C2 y Cs.

Para el caso de que la mezcla de partida 1 contenga mas de 1,0 % en peso de hidrocarburos insaturados, tales
como alquenos o alquinos, el contenido en hidrocarburos insaturados debe reducirse en la mezcla de partida 1 a un
valor inferior a 1,0 % en peso. El motivo de ello es la sensibilidad de la subsiguiente deshidrogenacion frente a
olefinas, ya que éstas determinan una rapida coquizacion del catalizador. Con el fin de eliminar los compuestos
insaturados, la mezcla de partida 1 se somete a una hidrogenacion 3 en la que en un catalizador heterogéneo se
saturan los compuestos insaturados mediante la adicion de hidrégeno Hz. A partir de las olefinas resultan de esta
forma los correspondientes alcanos.

Para la hidrogenacién puede emplearse un catalizador arbitrario que esté en condiciones de hidrogenar olefinas.
Catalizadores comerciales habituales utilizan en este caso, por ejemplo, Pd, Pt o Ni como componente activo, los
cuales estan aplicados la mayoria de las veces sobre un soporte a base de Al203 o SiO2. También pueden estar
contenidos otros componentes. Existen también sistemas mixtos con Pd y Pt como componente activo. Los sistemas
de soporte pueden ser también mezclas a base de Al20s junto con SiOz. La hidrogenacion tiene lugar a presion
elevada bajo la adicion de hidrogeno, por norma general en un intervalo de temperaturas entre 20 °C y 200 °C. La
hidrogenacion puede tener lugar en la fase liquida o en la fase gaseosa, resultando el estado de fases a partir de la
regulacion de la presién y la temperatura. Es ventajosa la hidrogenacion en la fase liquida, dado que el LPG es
suministrado en forma liquida.

La mezcla de partida 1 accede entonces a una columna de destilacion 4 para la separacién de n-butano e isobutano.
Empleada en el presente proceso, esta columna 4 reduce el contenido en n-butano en la mezcla de partida 1; se
acumula en su fraccion del fondo 5. Esta contiene, junto a n-butano, también posibles otros hidrocarburos con mas
de cuatro atomos de carbono Ca.. La fraccion del fondo 5 es expulsada (purgada) del proceso. Los componentes de
menor punto de ebullicion, ante todo propano e isobutano, son expulsados por la parte superior. Con el fin de que
los costes de inversion y de funcionamiento de la columna 4 para la separacion de n-butano e isobutano no resulten
demasiado elevados, dicha columna se hace funcionar con menor nitidez, de modo que también n-butano sale por la
parte superior. Sin embargo, basicamente, la proporcion de n-butano en la fraccion del fondo 5 de la columna 4 para
la separacion de n-butano e isobutano deberia ser mayor que la proporciéon de n-butano en la mezcla de partida 1
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destilada, la cual es retirada de la parte superior de la columna 4. En el caso de que la mezcla de partida contenga
apenas n-butano, se puede renunciar a la columna 4.

La mezcla de partida 1 se somete entonces a una deshidrogenacion. Para ello estd disefiada una zona de reaccion
6 que es formada por un reactor. El reactor contiene un catalizador heterogéneo y es caldeado con un gas de
combustion (no representado). Alternativamente, también puede estar prevista una deshidrogenacion oxidativa, cuya
demanda de calor cubra mediante combustién una parte de la mezcla de partida.

En ambos casos, a partir de la zona de reaccion se retira una mezcla de deshidrogenacion 7. Su composicion
depende fuertemente de la mezcla de partida y de las condiciones de deshidrogenacion. Dado que en el caso de la
deshidrogenacion los enlaces saturados son convertidos en insaturados (inversamente a la hidrogenacion), la
mezcla de deshidrogenacién contiene en cualquier caso los alquenos correspondientes a los alcanos contenidos en
la mezcla de partida. Sin embargo, también pueden estar contenidos compuestos varias veces insaturados, asi
como productos secundarios y, ante todo, el hidrégeno que se libera.

A partir de la mezcla de deshidrogenacién 7 se separa entonces una fraccion C4 Ca. La fraccion Cs4 se compone de la
siguiente manera:

) 1,3-butadieno: 1 % en peso a 5 % en peso:

) isobuteno: 20 % en peso a 50 % en peso;
) n-buteno: 20 % en peso a 50 % en peso;
° suma de isobutano y n-butano: 2 % en peso a 60 % en peso;
) suma de demas sustancias: 0 % en peso a 1 % en peso:

La obtencién de la fraccién C4 Cs a partir de la mezcla de deshidrogenacién 7 tiene lugar debido a que la mezcla de
deshidrogenacion 7 es destilada, en donde la fraccién C4 forma los compuestos de alto punto de ebullicion y se
obtiene una fraccion 9 de compuestos de bajo punto de ebullicion. La fraccién 9 de compuestos de bajo punto de
ebullicién contiene esencialmente hidrocarburos con uno a tres atomos de carbono, hidrégeno y dioxido de carbono.
La fraccion 9 de compuestos de bajo punto de ebullicién se aprovecha como gas de combustion para el caldeo de la
zona de reaccién 6 (no representada). El producto de la parte superior de la segunda columna de destilacion 8 no
necesita por lo tanto ser condensado.

En la medida en que la fraccion C4 contenga compuestos varias veces insaturados, tales como, en particular, 1,3-
butadieno, estos se han de separar entonces, dado que pueden envenenar a posteriores procesos cataliticos, en
particular a la oligomerizacion.

Una simple hidrogenacion no es, sin embargo, posible, dado que de esta forma se perderian de nuevo los butenos
solo recién preparados. Por lo tanto, la fraccion Cs se somete a una denominada hidrogenacién selectiva 10 que
hace reaccionar de forma selectiva a 1,3-butadieno, pero que no hidrogena a los butenos. Esto sucede con
catalizadores especiales y la adicion de CO como moderador.

Procede ahora separar el isobuteno de la fraccion Cs Ca4. Esto no es posible por destilacién, en virtud de la pequeia
diferencia del punto de ebullicion con respecto a 1-buteno. Por lo tanto, esta prevista una sintesis de MTBE 11 en la
que el isobuteno se hace reaccionar con metanol MeOH selectivamente para formar metil-terc.-butiléter (MTBE). El
MTBE de elevado punto de ebullicién puede ser retirado y expulsado entonces del fondo de una tercera columna de
destilacién 12. Ante todo, se adecua como aditivo de combustible, pero también puede ser disociado de nuevo en
isobuteno muy puro o puede ser utilizado como disolvente después de una purificacion adicional. Alternativamente a
MTBE, la separacién puede tener lugar también como ETBE, para ello se utiliza etanol en lugar de metanol como
alcohol.

En la medida en que el catalizador empleado en la sintesis de MTBE 11 reaccione de modo insensible a
hidrocarburos varias veces insaturados, la hidrogenacion selectiva 10 puede disponerse también aguas abajo detras
de la sintesis de MTBE 11.

En la parte superior de la tercera columna de destilacion 12 se recoge un producto intermedio 13. En este caso, se
trata de una mezcla a base de hidrocarburos C4 con la siguiente especificacion:

° 1,3-butadieno: 0 % en peso a 500 ppm en peso;
° isobuteno: 0 % en peso a 2 % en peso;

° n-buteno: 30 % en peso a 55 % en peso;

) suma de isobutano y n-butano: 45 % en peso a 70 % en peso;

° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 500 ppm en peso;
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El componente valioso lo forman las olefinas C4 lineales 1-buteno, cis-2-buteno y trans-2-buteno que estan
recopiladas como n-buteno. No obstante, sigue estando contenida una gran proporcién de alcanos C4 portadores de
la reaccion. La suma de isobutano y n-butano puede superar incluso a la porciéon de los butenos lineales.
Comparadas con otras corrientes de materias primas de Cas, tales como craqueo Cs4 o FCC-C4, el producto
intermedio 13 esta diluido de manera fuertemente llamativa con alcanos inertes. Por el contrario, apenas ya estan
contenidas sustancias perturbadoras.

De acuerdo con la invencién, el producto intermedio 13 se divide entonces en dos porciones 14, 15. Esto tiene lugar
en un disociador 16, una guarnicién sencilla para la divisién cuantitativa sin separacion de las sustancias. La
composicién material de la primera porciéon 14, la segunda porcién 15 y el producto intermedio 13 es segun ello
idéntica.

La division cuantitativa entre la primera y la segunda porcién tiene lugar de manera flexible segun la situacién de
demanda actual: si se requiere mucho aldehido Cg¢ (por ejemplo, para la preparacion del alcohol plastificante
isononanol), el disociador 16 se ajusta de modo que la primera porcidon 14 es mayor que la segunda porcién 15. Por
el contrario, si se requiere mas aldehido Cs o bien C1o (preparacion de valeraldehido o bien del alcohol plastificante
2-propilheptanol), se aumenta la segunda porcion 15 con respecto a la primera porcién 14.

El motivo para la division cuantitativa flexible, orientada a la demanda, del producto intermedio 13 en sus dos
porciones 14 y 15 es que la cadena de produccion se divide en el disociador 16 en dos ramales paralelos: el primer
ramal es alimentado con la primera porcion 14 y el segundo ramal es alimentado con la segunda porcién 15 del
producto intermedio 13. El primer ramal sirve para la preparacién de aldehido Cg, mientras que el segundo ramal
esta determinado para la preparacion de Cs o bien Cio.

Para la preparacion de Co se requiere primeramente una oligomerizacion de las olefinas Cs para dar olefinas Ca.
Para ello, la primera porcion 13 se somete a una oligomerizacion 17. Esta tiene lugar en presencia de un catalizador
solido que contiene alimina de silice amorfa y al menos 15 % en peso de niquel. El contenido en niquel indicado se
refiere a niquel elemental. Calculado como 6xido de niquel, esto corresponde a aproximadamente 20 % en peso. Un
catalizador adecuado y su preparacién se dan a conocer en el documento US 2581228. La oligomerizacion tiene
lugar ampliamente de forma adiabatica, es decir, sin intercambio de calor con el entorno a través de un agente
refrigerante externo. El calor de la reaccion es expulsado con el producto oligomerizado 18.

El producto oligomerizado 18 es el producto de la oligomerizacion y contiene al menos olefinas con ocho dtomos de
carbono (dimeros del buteno), asi como n-butano y/o isobutano, dado que estas sustancias se comportan de forma
inerte en la oligomerizacién 17. Ademas, el producto oligomerizado contiene oligémeros superiores del buteno, por
ejemplo, trimeros (olefinas C12) y tetrameros (olefinas C1s) del n-buteno.

Los butanos contenidos en el producto oligomerizado 18, asi como butenos residuales que no han reaccionado,
preferiblemente con una proporcién menor que 10 % en peso, son separados entonces por la parte superior en una
cuarta columna 19 y son aprovechados de nuevo como fraccion de retorno 2 en la combinacion de la mezcla de
partida 1. De esta forma, los butanos acceden de nuevo a la deshidrogenacion y se aprovechan alli de forma
material.

Del fondo de la cuarta columna de destilacion se retiran los hidrocarburos con mas de cuatro atomos de carbono Ca.
contenidos en el producto oligomerizado 18. Estas son casi exclusivamente olefinas. Estas se dividen
adicionalmente en una quinta columna de destilacién 20 en las olefinas con ocho atomos de carbono Cs y olefinas
con mas de ocho atomos de carbono Cs.. Estas ultimas son retiradas y expulsadas del fondo de la quinta columna
de destilacion 20.

Las olefinas con ocho atomos de carbono Cs, obtenidas en la parte superior de la quinta columna de destilacién 20,
se hacen reaccionar entonces, junto con gas de sintesis (sintegas, normalmente una mezcla 1:1 a base de
hidrégeno y monéxido de carbono) en una primera hidroformilacion 21, para dar aldehido con nueve atomos de
carbono. Estas olefinas se encuentran en una primera mezcla de hidroformilacién 22 que es retirada de la primera
hidroformilacion 21. Dado que en el caso de la hidroformilacion se forman también productos secundarios Cs. de alto
punto de ebullicién y estos estan contenidos en la primera mezcla de hidroformilacion 22, la primera mezcla de
hidroformilacion 22 no tiene que ser tratada. El tratamiento tiene lugar en al menos una sexta columna de destilacion
23. En su parte superior se obtiene una primera fraccion objetivo Ce que contiene el aldehido deseado con nueve
atomos de carbono. Los compuestos de elevado punto de ebullicién Ce. permanecen en el fondo de la sexta
columna de destilacion 23 y son expulsados.

Particularidades con respecto a la hidroformilacion de Cs y respecto a la subsiguiente separacion del producto se
pueden deducir del documento WO 2014/131623 A1.
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La segunda porcion 15 del producto intermedio 13 es sometida, sin embargo, a una segunda hidroformilacién 24, en
la que a partir del n-buteno contenido, se forman aldehidos con cinco atomos de carbono. Se obtiene una segunda
mezcla de hidroformilacion 25 en la que, junto a los pentanales deseados, también estan contenidos productos
secundarios Cs. de alto punto de ebullicién.

En una séptima columna de destilacién 26 tiene lugar la separacion de una segunda fraccion objetivo Cs que
contiene los aldehidos con cinco atomos de carbono procedentes de la segunda mezcla de hidroformilacién 25. La
séptima columna de destilacion 26 esté realizada aqui como columna de extraccion lateral, y la segunda fraccién
objetivo Cs es retirada de la extraccion lateral. En la parte superior se retiran los butanos no pueden reaccionar en la
hidroformilacién 24 y se aprovecha de nuevo como fraccion de retorno 2 durante la provisién de la mezcla de partida
1. Los compuestos de elevado punto de ebullicién Cs. permanecen en el fondo de la séptima columna de destilacion
26 y son expulsados. Los aldehidos Cs pueden continuar siendo tratados a continuacion todavia mediante
condensacion alddlica para dar aldehidos C1o (no representado).

Particularidades con respecto a la hidroformilacion de C4 se pueden deducir del documento WO 2014/056732 A1. En
él se encuentran también referencias cruzadas para la subsiguiente separacién del producto y para la condensacion
alddlica.

La variante del procedimiento representada en la Figura 2 se diferencia de la variante base mostrada en la Figura 1
debido a que tiene lugar una deshidrogenacion dedicada de Cs y Ca4. Para este fin, la primera zona de reaccion 6
esta orientada exclusivamente para la deshidrogenaciéon de propano, para la deshidrogenacién de alcanos C4 esta
prevista una segunda zona de reaccion 27. Las condiciones de funcionamiento que reinan en las zonas de reaccién
6, 27, asi como los catalizadores alli dispuestos son diferentes.

Con el fin de dividir la mezcla de partida 1 en las dos zonas de reaccion, directamente detras de la columna 4 para la
separacion de n-butano e isobutano esta dispuesta una octava columna de destilacién 28 que es alimentada con el
producto de la parte superior de la columna 4 (es decir, mezcla de partida destilada). La octava columna de
destilacién 28 realiza una separacion de propano/butano. El propano pasa por la parte superior a la primera zona de
reaccion 6 y el butano del fondo de la octava columna de destilacién 28 pasa a la segunda zona de reaccion 27.

Las mezclas de deshidrogenacién retiradas en cada caso de las dos zonas de reaccion 6, 27 se relinen y se
elaboran conjuntamente en la segunda columna de destilacién 8.

La variante del proceso mostrada en la Figura 3 se diferencia de la realizaciéon base mostrada en la Figura 1 debido
a que la fraccién del fondo 5 rica en n-butano de la columna 4 es expulsada en parte para la separacion de n-butano
e isobutano y es conducida en parte a una deshidrogenacién dedicada que tiene lugar en una segunda zona de
reaccion 27. Al igual que en el caso de la Figura 2, las dos mezclas de deshidrogenacién se continGian tratando
conjuntamente. Con respecto al proceso mostrado en la Figura 2, se renuncié a una separacion de propano/butano
entre la columna 4 y la deshidrogenacion 6, 27. Para ello, en la primera zona de reaccion 6 tiene lugar una
deshidrogenacion mixta.

Una caracteristica importante del proceso mostrado en la Figura 4 consiste en que junto a LPG o bien NGL se
aprovecha todavia una segunda fuente de materia prima. En este caso, se trata de isobutano y/o n-butano que es
aportado desde el exterior en una corriente 29. En este caso, se puede tratar de sustancias residuales de otra
hidroformilacion aqui no representada. Esta corriente es mezclada con LPG o bien NGL y el butano procedente de la
fraccion de retorno 2 hacia la mezcla de partida 1.

El proceso mostrado en la Figura 4 presenta tres deshidrogenaciones dedicadas: en la primera zona de reaccion 6
se deshidrogena propano, en la segunda zona de reaccion 27 se deshidrogena preferentemente isobutano y algo de
n-butano y en la tercera zona de reaccién 30 se deshidrogena esencialmente n-butano. Para la divisién de la mezcla
de partida 1 a las tres zonas de reaccion 6, 27, 30 se requieren dos columnas, a saber, una columna 4 para la
separacion de n-butano e isobutano, asi como una octava columna de destilacion 28 para la separacion de
propano/butano. Las mezclas de deshidrogenacion se tratan conjuntamente.

Para el caso supuesto en la Figura 5 de que la mezcla de partida 1 contiene mucho isobutano (por ejemplo, debido a
una correspondiente calidad del LPG o a un elevado contenido en isobutano en la corriente 29 procedente de la
segunda fuente de materia prima) se aconseja separar por destilacion, antes de la oligomerizacién 17, al menos una
gran parte del isobutano, con el fin de aumentar la concentracién de los n-butenos y aprovechar la cinética de la
oligomerizacién con el fin de obtener elevados rendimientos en co-olefinas.

Para este fin, en la Figura 5 esta prevista una novena columna de destilacién 31 que separa el isobutano por la parte
superior de la primera porcion 13 del producto intermedio. Se conduce conjuntamente con la mezcla de partida 1 a la
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zona de reaccion 6 en donde tiene lugar la deshidrogenacion. Se aconseja mezclar el isobutano solo detras de la
columna 4 con la mezcla de partida 1, de modo que no se deslice de manera innecesaria a través de la
hidrogenacién 3 y tenga que evaporarse de nuevo en la columna 4. Por lo demas, este disefio del proceso
corresponde a la realizacién base mostrada en la Figura 1.

Lista de simbolos de referencia

1 mezcla de partida

2 fraccion de retorno (con contenido en butano)

3 hidrogenacion

4 columna para la separacién de n-butano e isobutano
5 fraccion del fondo

6 zona de reaccioén

7 mezcla de deshidrogenacion

8 segunda columna de destilacion

9 fraccion de compuestos de bajo punto de ebullicién
10 hidrogenacion selectiva

11 sintesis de MTBE

12 tercera columna de destilacion

13 producto intermedio

14 primera porcion del producto intermedio

15 segunda porcién del producto intermedio

16 disociador

17 oligomerizacion

18 producto oligomerizado

19 cuarta columna de destilacion

20 quinta columna de destilacion

21 primera hidroformilaciéon (de Cs a Co)

22 primera mezcla de hidroformilacion

23 sexta columna de destilacién

24 segunda hidroformilacion (de Ca4 a Cs)

25 segunda mezcla de hidroformilacion

26 séptima columna de destilacion

27 segunda zona de reaccion

28 octava columna de destilacion

29 corriente que contiene n-butano e isobutano

30 tercera zona de reaccién

31 novena columna de destilacion

Cs fraccion Cq

Cax hidrocarburos con mas de cuatro atomos de C

Cs aldehidos con cinco atomos de carbono (segunda fraccion objetivo)
Cs+ compuestos de elevado punto de ebullicion

Cs olefinas con ocho atomos de carbono

Cas olefinas con méas de ocho dtomos de carbono

Co aldehidos con nueve atomos de carbono (primera fraccién objetivo)
Co+ compuestos de elevado punto de ebullicion

MeOH metanol
MTBE metil-terc.-butiléter
Sintegas gas de sintesis
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para la preparacion flexible de aldehidos con cinco y nueve atomos de carbono, que presenta las
siguientes etapas:

a)

proporcionar una mezcla liquida, denominada LPG o bien NGL (siglas inglesas de gas licuado del
petréleo o bien liquidos del gas natural) que comprende exactamente un componente principal
elegido del grupo consistente en propano, isobutano y n-butano, asi como al menos un
componente secundario elegido del grupo consistente en propano, isobutano, n-butano, propeno,
isobuteno y n-buteno, bajo la condicién de que el componente principal elegido y el componente
secundario elegido no sean idénticos y que la mezcla presente la siguiente composicion, que se
completa hasta 100 % en peso, incluyendo los valores limites:

° propano: 0 % en peso a 50 % en peso;
° isobutano: 0 % en peso a 100 % en peso;
° n-butano: 0 % en peso a 100 % en peso;
° propeno: 0 % en peso a 3 % en peso;

° isobuteno: 0 % en peso a 10 % en peso;
) n-buteno: 0 % en peso a 15 % en peso;
° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 5 % en peso;

combinacién de una mezcla de partida utilizando el LPG o bien los NGL;

para el caso de que la mezcla de partida contenga mas de 1,0 % en peso de hidrocarburos
insaturados: reduccion del contenido de hidrocarburos insaturados en la mezcla de partida a un
valor por debajo de 1,0 % en peso, sometiendo la mezcla de partida a una hidrogenacion;

opcionalmente: reduccién del contenido en n-butano de la mezcla de sustancias de partida
mediante destilacion de la mezcla de partida, obteniéndose una fraccién del fondo con contenido
en n-butano, en donde la porciéon de n-butano en la fraccion del fondo con contenido en n-butano
es mayor que la porcion de n-butano en la mezcla de partida destilada;

deshidrogenacion de la mezcla de partida, obteniéndose al menos una mezcla de
deshidrogenacion;

obtencién de una fraccion C4 a partir de la mezcla de deshidrogenacién, presentando la fraccion Ca
la siguiente composicion, que se completa hasta 100 % en peso, que incluye los valores limites:

° 1,3-butadieno: 1 % en peso a 5 % en peso:

° isobuteno: 20 % en peso a 50 % en peso;
) n-buteno: 20 % en peso a 50 % en peso;
) suma de isobutano y n-butano: 2 % en peso a 60 % en peso;
° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 1 % en peso:

al menos separacién parcial de 1,3-butadieno e isobuteno a partir de la fraccion Ca, obteniéndose
un producto intermedio que presenta la siguiente composicién, que se completa hasta 100 % en
peso, que incluye los valores limites:

) 1,3-butadieno: 0 % en peso a 500 ppm en peso;
) isobuteno: 0 % en peso a 2 % en peso;

) n-buteno: 30 % en peso a 55 % en peso;

) suma de isobutano y n-butano: 45 % en peso a 70 % en peso;

) suma de demas sustancias: 0 % en peso a 500 ppm en peso;

division del producto intermedio en una primera porcion y en una segunda porcién en un
disociador;

reduccion opcional del contenido en isobutano de la primera porciéon del producto intermedio
mediante destilacién de la primera porcion del producto intermedio, obteniéndose una fraccion del
fondo con contenido en isobutano, en donde la porcién en isobutano en la fraccién del fondo con
contenido en isobutano es mayor que la porcién en isobutano en la primera porcion destilada del
producto intermedio, y uso de la fraccion del fondo con contenido en isobutano para aumentar el
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contenido en isobutano de la mezcla de partida, al afadir la fraccion del fondo con contenido en
isobutano a la mezcla de partida o se utiliza durante la combinacién de la mezcla de partida;

)] someter a la primera porcién del producto intermedio a una oligomerizacion en presencia de un
catalizador s6lido que contiene alumina de silice amorfa y al menos 15 % en peso de niquel, con lo
cual se obtiene un producto oligomerizado que contiene olefinas con ocho atomos de carbono y
butano,

k) separacion de butano del producto oligomerizado y uso del butano separado en la combinacién de
la mezcla de partida;

) separacion de olefinas con ocho atomos de carbono a partir del producto oligomerizado y
solicitacion de las olefinas separadas con ocho atomos de carbono con gas de sintesis con el fin
de llevar a cabo una primera hidroformilacion, obteniéndose una primera mezcla de
hidroformilacién que contiene al menos aldehidos con nueve atomos de carbono;

m) separacion de una primera fraccion objetivo que contiene aldehidos con nueve atomos de carbono
a partir de la primera mezcla de hidroformilacion;

n) solicitacion de la segunda porcidn del producto intermedio con gas de sintesis con el fin de llevar a
cabo una segunda hidroformilacién, obteniéndose una segunda mezcla de hidroformilacion que
contiene al menos aldehidos con cinco atomos de carbono, asi como butano;

0) separacion de butano de la segunda mezcla de hidroformilacién y uso del butano separado en la
combinacién de la mezcla de partida;

p) separacion de una segunda fraccion objetivo que contiene aldehidos con cinco atomos de carbono
de la segunda mezcla de hidroformilacién.

2. Procedimiento segun la reivindicacion 1, caracterizado por que la divisién del producto intermedio en la primera
porcién y en la segunda porcién tiene lugar teniendo en cuenta una demanda que varia en el tiempo de aldehido con
nueve atomos de carbono y de aldehido con cinco atomos de carbono, de modo que la relacion cuantitativa de la
primera porcién a la segunda porcion se modifica con el tiempo analogamente a la modificacién en el tiempo de la
relacion de la demanda de aldehido con nueve atomos de carbono a la demanda de aldehido con cinco atomos de
carbono.

3. Procedimiento segun la reivindicacion 1 o 2, en el que el producto oligomerizado contiene también olefinas con
cuatro atomos de carbono que no han reaccionado, caracterizado por que las olefinas con cuatro atomos de carbono
que no han reaccionado se separan del producto oligomerizado y se introducen en la oligomerizacion junto con
producto intermedio de reciente aportacion.

4. Procedimiento segun la reivindicacion 3, en el que la oligomerizacién se lleva a cabo en una zona de reaccién,
caracterizado por que mas del 60 % hasta como maximo el 90 % del calor de la reaccién que resulta en la
oligomerizacion es evacuado de la zona de reaccion con el producto oligomerizado (realizacion parcialmente
adiabatica de la reaccion).

5. Procedimiento segun la reivindicacion 3, en el que la oligomerizacién se lleva a cabo en una zona de reaccién,
caracterizado por que mas del 90 % hasta como maximo el 100 % del calor de la reaccién que resulta en la
oligomerizacion es evacuado de la zona de reaccion con el producto oligomerizado (realizacion adiabatica de la
reaccion).

6. Procedimiento segun la reivindicacion 1 o una de las reivindicaciones 2 a 5, caracterizado por que el producto
intermedio se obtiene debido a que la fraccion Cs4 se somete a una hidrogenacion selectiva, con el fin de separar
mediante hidrogenacioén, al menos en parte, 1,3-butadieno contenido en la fraccién Ca.

7. Procedimiento segun la reivindicacion 6, caracterizado por que el producto intermedio se obtiene debido a que
antes o después de realizar la hidrogenacion selectiva, el isobuteno contenido en la fraccién Cs4 se hace reaccionar
con un alcohol, al menos en parte, para dar un éter, y el éter formado en este caso se separa, al menos en parte, por
destilacion.
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8. Procedimiento segun la reivindicacion 1 o una de las reivindicaciones 2 a 7, caracterizado por que en la
combinacion de la mezcla de partida se utiliza adicionalmente isobutano y/o n-butano, el cual no procede del LPG o
bien de los NGL proporcionados ni del producto oligomerizado o de la segunda mezcla de la hidroformilacion.

9. Procedimiento segun la reivindicacion 1 o una de las reivindicaciones 2 a 8, caracterizado por que la
deshidrogenacion tiene lugar al menos por tramos, sin la adicién de un oxidante.

10. Procedimiento segun la reivindicacién 1 o una de las reivindicaciones 2 a 9, en el que la deshidrogenacion de la
mezcla de partida tiene lugar en una zona de reaccion, caracterizado por que los alcanos con tres y cuatro atomos
de carbono contenidos en la mezcla de partida son deshidrogenados conjuntamente en la misma zona de reaccion.

11. Procedimiento segun la reivindicacion 1 o una de las reivindicaciones 2 a 9, caracterizado por que la
deshidrogenacion de la mezcla de partida tiene lugar en al menos dos zonas de reaccién, en donde alcanos con tres
atomos de carbono contenidos en la mezcla de partida son deshidrogenados en la primera zona de reaccion y en
donde alcanos con cuatro atomos de carbono contenidos en la mezcla de partida son deshidrogenados en la
segunda zona de reaccion.

12. Procedimiento segun la reivindicacion 10 u 11, en el que el contenido en n-butano de la mezcla de partida se
reduce mediante destilacién de la mezcla de partida bajo la obtenciéon de una fraccion del fondo que contiene n-
butano de tal manera que la porcion de n-butano en la fraccién del fondo que contiene n-butano es mayor que la
porcién de n-butano en la mezcla de partida destilada, caracterizado por que esta prevista una zona de reaccion
adicional en la que no tiene lugar la deshidrogenacién de la mezcla de partida destilada, mientras que, por el
contrario, la fraccion del fondo con contenido en n-buteno es sometida a una deshidrogenacién en la zona de
reaccion adicional.

13. Procedimiento segun la reivindicaciéon 1 o una de las reivindicaciones 2 a 12, caracterizado por que la obtencion
de la fraccion C4 a partir de la mezcla de deshidrogenacién o bien de las mezclas de deshidrogenacion tiene lugar
debido a que la mezcla de deshidrogenacién o bien las mezclas de deshidrogenacién son destiladas en coman,
quedando la fraccion C4 como compuestos de elevado punto de ebullicion y obteniéndose al menos una fraccion de
compuestos de bajo punto de ebullicién.

14. Procedimiento segun la reivindicacién 1 o una de las reivindicaciones 2 a 13, caracterizado por que el LPG (gas
licuado del petréleo) proporcionado presenta la siguiente composicién, que se completa hasta 100 % en peso,
incluyendo los valores limites:

° propano: 0 % en peso a 3 % en peso;

° isobutano: 20 % en peso a 80 % en peso;
° n-butano: 20 % en peso a 80 % en peso;
° propeno: 0 % en peso a 3 % en peso;

° isobuteno: 0 % en peso a 10 % en peso;
° n-buteno: 0 % en peso a 15 % en peso;
° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 5 % en peso.

15. Procedimiento segun la reivindicacién 1 o una de las reivindicaciones 2 a 13, caracterizado por que el LPG (gas
licuado del petréleo) proporcionado presenta la siguiente composicién, que se completa hasta 100 % en peso,
incluyendo los valores limites:

° propano: 10 % en peso a 40 % en peso;
° isobutano: 15 % en peso a 85 % en peso;
° n-butano: 15 % en peso a 85 % en peso;
° propeno: 0 % en peso a 3 % en peso;

° isobuteno: 3 % en peso a 10 % en peso;
° n-buteno: 2 % en peso a 15 % en peso;
° suma de demas sustancias: 0 % en peso a 5 % en peso.

16. Procedimiento segun la reivindicacién 1 o una de las reivindicaciones 2 a 13, caracterizado por que los NGL
(liquidos del gas natural) proporcionados presentan la siguiente composicion, que se completa hasta 100 % en peso,
incluyendo los valores limites:

° etano: 0 % en peso a 2 % en peso

° propano: 0 % en peso a 50 % en peso;
° isobutano: 0 % en peso a 100 % en peso;
° n-butano: 0 % en peso a 100 % en peso;
° propeno: 0 % en peso a 3 % en peso;

° isobuteno: 0 % en peso a 10 % en peso;
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n-buteno: 0 % en peso a 15 % en peso;
pentano: 0 % en peso a 2 % en peso;
suma de demas sustancias: 0 % en peso a 1 % en peso.
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