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ES 2329791 T3

DESCRIPCION

Produccién de alquilbenceno lineal.
Antecedentes de la invencion
Esta invencion se refiere a un proceso para producir alquilbenceno lineal.

Los derivados de alquilbenceno, tales como sulfonatos de alquilbenceno, se usan entre otros en aplicaciones de
productos detergentes y tensoactivos. La legislacién medioambiental requiere que estos productos sean biodegrada-
bles. Es bien sabido que, para ser biodegradable, es importante que la cadena de alquilo sea lineal, es decir con muy
poca o ninguna ramificacién y pocos, si hay alguno, carbonos cuaternarios.

En procesos convencionales para producir alquilbencenos lineales, se hidrogena una corriente de hidrocarburo pa-
ra eliminar contaminantes tales como contaminantes de azufre, nitrégeno y oxigeno que puedan estar presentes. La
hidrogenacién también convierte especies de olefinas en la corriente en parafinas. Tras la reaccién de hidrogenacion,
la corriente de parafina resultante se fracciona en varios intervalos de carbono. Un intervalo de carbono, por ejemplo
el intervalo de Cg a Cy4, que incluye parafinas ramificadas, se pasa a través de un tamiz molecular. Las parafinas rami-
ficadas se rechazan como corriente de refinado, mientras que las parafinas lineales se pasan a través de un reactor de
deshidrogenacién para formar una mezcla olefina/parafina. Esta mezcla se alimenta después a una planta de alquila-
cién y se hace reaccionar con benceno para formar un alquilbenceno lineal (LAB). El alquilbenceno lineal se sulfona
después para formar sulfonatos de alquilbenceno lineales (LAS). Un problema con este planteamiento es el coste re-
lativamente alto del material de partida parafinico y el alto coste asociado con la produccién de parafinas lineales a
partir de cargas de alimentacién de queroseno.

La patente del Reino Unido No. 669313 en nombre de California Research Corporation divulga el uso de un con-
densado de hidrocarburo del proceso Fischer-Tropsch como carga de alimentacién en la produccién de alquilbenceno.
Esta referencia estd limitada al uso de procesos Fischer-Tropsch de “alta temperatura” en donde la reaccion de Fischer-
Tropsch se lleva a cabo a temperaturas de aproximadamente 300°C y mayores, para la produccién del condensado de
hidrocarburo. Se encontré que los procesos Fischer-Tropsch de alta temperatura eran adecuados porque el condensado
de hidrocarburo contiene una alta concentracién de olefinas, normalmente en la regién de alrededor del 70%. Los
catalizadores preferidos en el proceso Fischer-Tropsch para la produccién de un condensado de hidrocarburo en esta
referencia son catalizadores que contienen hierro. Esta referencia manifiesta que la carga de alimentacién de Fischer-
Tropsch producida produce alquilbenceno lineal de baja calidad debido al olor y problemas de humedad producidos
por carbonilo, es decir, contenido oxigenado de la carga de alimentacion de Fischer-Tropsch. El método preferido para
abordar este problema es mediante adsorcién de los compuestos de carbonilo de la carga de alimentacion de Fischer-
Tropsch usando carbono activado y gel de silice en una capa protectora. Este proceso sélo es factible para alimenta-
ciones con bajas concentraciones de oxigenados. Ademads, en el ejemplo en esta referencia la recuperacién de olefina
es menor del 25%, es decir, el contenido de olefina no se conserva.

La patente de los Estados Unidos No. 3674885 en nombre de Atlantic Richfield Company tiene como objetivo
mostrar que una mezcla parafina/olefina obtenida de un reactor Fischer-Tropsch se puede alquilar junto con parafinas
cloradas operando la alquilacién a temperaturas elevadas. Se mezcla alimentacion de Fischer-Tropsch reciente con
parafina clorada y se carga en el reactor de alquilacién, la parafina sin reaccionar se separa y se activa parcialmente
mediante cloracién y después se mezcla con carga de alimentacién reciente basada en Fischer-Tropsch antes de la al-
quilacién. Se usa una mezcla sintética de dodecano y dodeceno en el ejemplo para representar la carga de alimentacién
de Fischer-Tropsch. Esta referencia no reconoce las dificultades a las que se enfrenta cuando se intenta usar carga de
alimentacion de Fischer-Tropsch para alquilacién y no se considera relevante para la presente invencion.

Se divulgan procesos adicionales para la produccion de alquilbenceno lineales en US-6392109, WO-0231085, DE-
19911910 y US-4686317.

Compendio de la invencién

Segtin un primer aspecto de la invencién se proporciona un proceso para producir alquilbenceno lineal, el proceso
incluye los pasos de obtener un condensado de hidrocarburo que contiene olefinas, parafinas y oxigenados de una
reaccion Fischer-Tropsch de baja temperatura;

a) fraccionar una distribucién de nimero de carbono deseado del condensado de hidrocarburo para formar una
corriente de condensado de hidrocarburo fraccionado que es el producto de la reaccion Fischer-Tropsch;

b) extraer oxigenados de la corriente de condensado de hidrocarburo fraccionado del paso (a), ventajosamente
mientras se conserva la relacidn olefina/parafina en la corriente para formar una corriente que contiene
olefinas y parafinas, que es el producto de una reaccion Fischer-Tropsch;

¢) combinar la corriente que contiene olefinas y parafinas del paso (b), que es el producto de una reaccién de
Fischer-Tropsch, con la corriente de alimentacion de paso (g) para formar una corriente combinada;
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d) alquilar olefinas en la corriente combinada del paso (c) con benceno en presencia de un catalizador de
alquilacién adecuado en un reactor de alquilacidn;

e) recuperar alquilbenceno lineal del reactor de alquilacion;
f) recuperar las parafinas sin reaccionar del reactor de alquilacion;

g) deshidrogenar las parafinas sin reaccionar en presencia de un catalizador de deshidrogenacién adecuado
para formar una corriente de alimentacion que contiene olefinas y parafinas; y

h) enviar la corriente de alimentacidn que contiene olefinas y parafinas del paso (g) al paso (c).

Tipicamente, la reaccion Fischer-Tropsch de baja temperatura se lleva a cabo en un reactor de lecho en suspension
a una temperatura de 160°C-280°C, preferiblemente de 210°C-260°C, y en presencia de un catalizador de cobalto para
proporcionar un condensado de hidrocarburo que contiene del 60 al 80% en peso de parafinas y del 10 al 30% en peso,
tipicamente menos del 25% en peso, de olefinas. Las olefinas producidas asi tienen una linealidad de mds del 92%,
preferiblemente mayor del 95%. Las parafinas producidas asi tienen una linealidad mayor del 92%.

Los oxigenados se pueden extraer, en el paso (b), mediante destilacion, deshidratacion o extraccion liquido-liquido,
preferiblemente extraccién liquido-liquido. Preferiblemente se usa un solvente ligero tal como una mezcla de metanol
y agua en la extraccion liquido-liquido.

En una forma de realizacion preferida de la invencién el proceso de extraccion del oxigenado es un proceso de ex-
traccidn liquido-liquido que preferiblemente tiene lugar en una columna de extraccién usando una mezcla de metanol
y agua como solvente, en donde se envia un extracto de la extraccion liquido-liquido a una columna de recuperacién
de solvente de la cual se recicla un producto de la parte superior que comprende metanol, olefinas y parafinas a la
columna de extraccién, aumentando de esta manera la recuperacioén total de olefinas y parafinas. También se puede
reciclar un producto del fondo de la columna de recuperacion de solvente a la columna de extraccién. El solvente
preferiblemente tiene un contenido de agua de mds del 3% en peso, mas preferiblemente un contenido en agua de
alrededor del 5%-15% en peso. Se puede enviar un refinado de la columna de extraccién a una columna de lavado de
la que sale una corriente de alimentacién de hidrocarburo que contiene mas del 90% en peso de olefinas y parafinas
y tipicamente menos del 0,2% en peso, preferiblemente menos del 0,02% en peso de oxigenados, como producto del
fondo. Preferiblemente la recuperacién de olefinas y parafinas en la corriente de alimentacién de hidrocarburos es
superior al 70%, mds preferiblemente superior al 80%, mientras que la relacion olefina/parafina se conserva al menos
sustancialmente.

Tipicamente, la reaccién de deshidrogenacion en el paso (g) se lleva a cabo a una tasa de conversion del 10%-15%.

En general, el condensado de hidrocarburo fraccionado del paso (b) tendrd una concentracion de olefina de desde
el 10% hasta el 30% en peso, la corriente de alimentacién del paso (g) tendrd una concentracién de olefina del 10% al
15% en peso, y la corriente combinada en el paso (c) tendrd una concentracién de olefina del 12,5% al 22,5% en peso.

La invencion también se refiere a un producto condensado de hidrocarburo fraccionado de una reaccién Fischer-
Tropsch de baja temperatura en el intervalo de C; a C;; que contiene del 10 al 30%, tipicamente menos del 25%,
en peso de olefinas con un alto grado de linealidad de mds del 92%, tipicamente mayor del 95%, para su uso en un
proceso para fabricar alquilbenceno lineal.

La invencion también se refiere a un producto alquilbenceno lineal formado a partir de la alquilacién de olefinas

que son el producto de una reaccién Fischer-Tropsch de baja temperatura, en donde el producto de alquilbenceno
lineal tiene un grado de linealidad de mas del 90%, preferiblemente mayor del 93%.

Segtn un segundo aspecto de la invencidn se proporciona un proceso para producir tres fracciones de hidrocarburos
de un condensado de hidrocarburo y una corriente de producto de fraccion de cera a partir de una reaccién Fischer-
Tropsch, siendo las fracciones de hidrocarburo:

1) fraccion de hidrocarburos A, que es una fraccidon de hidrocarburos que tiene un punto de ebullicién por
encima de 25°C y un punto de terminacién por debajo de 200°C;

2) fraccién de hidrocarburos B que incluye al menos una mezcla de alcanos, olefinas y oxigenados que tienen
un punto de ebullicién en el intervalo de 100-300°C; y

3) fraccién de hidrocarburos C que tiene un punto de ebullicién en el intervalo de 120-140°C;
el método incluye los pasos de:
a) fraccionar la corriente de condensado de hidrocarburo, o un derivado de la misma, de la reaccién Fischer-
Tropsch para formar al menos tres corrientes de condensado de hidrocarburo fraccionado en donde al menos

una de las tres corrientes de condensado de hidrocarburo fraccionado es la fraccion de hidrocarburos B;
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b) hidroconvertir al menos la corriente de producto de fraccién de cera, o un derivado de la misma, de la
reaccion Fischer-Tropsch;

¢) fraccionar el producto de cera hidroconvertido del paso b) para obtener al menos una corriente de hidrocar-
buro ligero hidroconvertido y una corriente de destilado hidroconvertido; y

d) mezclar selectivamente los productos de los pasos a) y ¢) para obtener las fracciones de hidrocarburos A 'y
Gy

e) transferir la corriente de condensado de hidrocarburo del paso (a) que constituye la fraccién de hidrocarbu-
ros B a un proceso para la produccién de alquilbencenos lineales.

El proceso puede incluir el paso adicional de transferir una fraccién de cera no convertida del paso b) a un proceso
para la produccion de aceites basicos de alto indice de viscosidad bien mediante extraccién con solvente bien por
isodesparafinaje catalitico.

Tipicamente, la reaccion Fischer-Tropsch es una reaccién Fischer-Tropsch de baja temperatura llevada a cabo en
un reactor de lecho en suspension a una temperatura de 160°C-280°C, preferiblemente 210°C-260°C, y en presencia
de un catalizador de cobalto para proporcionar un condensado de hidrocarburo que contiene del 60 al 80% en peso de
parafinas y del 10 al 30% en peso, tipicamente menos del 25% en peso de olefinas.

Tipicamente, la fraccion de hidrocarburos A tiene un punto de ebulliciéon por encima de 30°C y un punto de
terminacion por debajo de 175°C, preferiblemente por debajo de 160°C.

Tipicamente, la fraccién de hidrocarburos B tiene un punto de ebullicién en el intervalo de 145-255°C, y preferi-
blemente el intervalo de temperatura es 165-240°C.

Tipicamente, la fraccién de hidrocarburos C tiene un punto de ebullicién en el intervalo de 150-380°C, mads tipica-
mente 160-360°C.

El proceso para la produccién de alquilbencenos lineales al que se hace referencia en el paso e) puede comprender
alquilacion y deshidrogenacion catalitica.

Segtin otro aspecto de la invencién se proporciona un proceso para producir una fraccion adicional de hidrocarburos
que es la fraccién de hidrocarburos D que incluye alcanos de masa molecular de media a alta, tanto lineales como
isomerizados, que tienen un punto de ebullicién tipicamente por encima de 380°C, mas tipicamente por encima de
400°C.

Breve descripcion de los dibujos

La figura 1 es un diagrama de bloques de un proceso segin un primer aspecto de la invencién para producir
alquilbenceno lineal.

La figura 2 es un diagrama de bloques de un proceso para extraer oxigenados de un producto de hidrocarburo,
usado en el proceso de la figura 1; y

La figura 3 es un diagrama de bloques de un proceso integrado segtin un segundo aspecto de la invencién.
Descripcion de formas de realizacion preferidas

Esta invencion se refiere al uso de una corriente de condensado de hidrocarburo de una reaccién Fischer-Tropsch
de baja temperatura en la produccion del alquilbenceno lineal.

En el proceso Fischer-Tropsch, se hace reaccionar gas de sintesis (monéxido de carbono e hidrégeno), obtenido
de la gasificacién de carbén o reformado de gas natural, sobre un catalizador de Fischer-Tropsch para producir una
mezcla de hidrocarburos que varian desde metano a ceras y cantidades menores de oxigenados.

En una reaccién Fischer-Tropsch de baja temperatura, la reaccion tiene lugar en un reactor de lecho en suspensién
o un reactor de lecho fijo, preferiblemente un reactor de lecho en suspension, a una temperatura en el intervalo de
160°C-280°C, preferiblemente 210°C-260°C, y a una presion en el intervalo de 18-50 bar, preferiblemente entre 20-
30 bar, en presencia de un catalizador. El catalizador puede incluir hierro, cobalto, niquel o rutenio. Sin embargo, se
prefiere un catalizador basado en cobalto para la reaccién a baja temperatura. Normalmente, el catalizador de cobalto
estd apoyado en un soporte de altimina.

Durante la reacciéon Fischer-Tropsch de baja temperatura, se separa una fase vapor de hidrocarburo més ligera de
una fase liquida que comprende productos de hidrocarburo liquido mas pesados. El producto de hidrocarburo liquido
mads pesado (productos de cera) es el producto principal de la reaccién y se puede, por ejemplo, hidrocraquear para
producir diesel y nafta.
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La fase vapor de hidrocarburo més ligero que comprende productos gaseosos de hidrocarburo, el gas de sintesis
sin reaccionar y agua se condensa para proporcionar un “producto de condensacién” que comprende una fase acuosa
y una fase de producto de condensacién de hidrocarburo.

El producto de condensacién de hidrocarburo incluye olefinas y parafinas en el intervalo de C, a Cy, y oxigenados
que incluyen alcoholes, ésteres, aldehidos, cetonas y dcidos. Tipicamente, el producto condensado de hidrocarburo se
fracciona en el intervalo Cg a Cyg, preferiblemente en el intervalo de C, a Cy3.

En el caso de un catalizador de cobalto, las olefinas, que son predominantemente alfa olefinas, sélo constituyen
aproximadamente del 10 al 30% en peso, del producto de condensacién de hidrocarburo fraccionado. En general, este
producto no se consideraria ttil en una reaccion de alquilacién para formar alquilbenceno lineal, debido a la necesidad
de eliminar los oxigenados. La eliminacién de los oxigenados se requiere puesto que los oxigenados perjudican la
actividad de catalizadores posteriores. Esto es especialmente perjudicial para catalizadores dcidos sélidos, tales como
el catalizador Detal de UOP, ya que afecta negativamente el tiempo de vida del catalizador, necesitando de esta manera
un cambio més frecuente de catalizador. Sin embargo, se ha encontrado que las olefinas tienen un grado muy alto de
linealidad de mas del 95% y, aunque sélo constituyen del 10 al 30%, en peso del producto condensado de hidrocarburo,
es una alimentacion excelente para la produccién de alquilbenceno lineal y proporciona una forma econémicamente
ventajosa para la produccién de alquilbenceno altamente lineal. Las parafinas en el producto condensado de hidro-
carburo también tienen un grado alto de linealidad. Estas parafinas no reaccionan en la reaccién de alquilacién y se
recuperan como producto de parafina de alta calidad que se deshidrogena y se recicla a la reaccién de alquilacion. El
producto del reactor del proceso de deshidrogenacion tiene una concentracion de olefinas relativamente baja (del 10%-
15% en peso), y la combinacion de esta corriente de alimentacién con el condensado de hidrocarburo de la reaccién
Fischer-Tropsch de baja temperatura aumenta la concentracién de olefinas en la alimentaciéon combinada suministrada
a la reaccién de alquilacién debido a la mayor concentracion de olefinas en el condensado de hidrocarburo de la reac-
cion Fischer-Tropsch de baja temperatura. Esto produce una reduccién en la velocidad de flujo de reciclado que lleva
a ahorrar tanto en gasto de capital como en costes operativos.

Respecto a la figura 1, a modo de ejemplo de un primer aspecto de la invencién, un producto de condensacién de
hidrocarburo 10 de una reaccién Fischer-Tropsch de baja temperatura usando un catalizador de cobalto contiene el
20% en peso de olefinas, el 74% en peso de parafinas, y el 6% en peso de oxigenados. El producto de condensacién
de hidrocarburo 10 se pasa a través de una columna de fraccionamiento 12 y se separa de la misma un corte 14 de C,o-
Cy3. El corte 14 contiene el 22% en peso de olefinas, el 71% en peso de parafinas y el 7% en peso de oxigenados. El
corte 14 se envia después a una unidad de eliminacién de oxigenados 16 donde se eliminan los oxigenados 18 para
proporcionar una corriente de alimentacién de hidrocarburo 24 que contiene el 23% en peso de olefinas y el 77% en
peso de parafinas y menos del 0,2%, preferiblemente menos del 0,015% en peso de oxigenados.

Como se ha mencionado anteriormente, la concentracion de olefinas en el corte 14 es baja. Es por lo tanto deseable
usar un paso de eliminacién de oxigenados que conserve la concentracién de olefinas. En el estado de la técnica,
se sugieren muchos métodos de extraer oxigenados de corrientes de hidrocarburos. Tales métodos de eliminacién
incluyen hidrogenacion, destilacién azeotrépica, destilacidn extractora, deshidratacion en fase vapor, deshidratacién en
fase liquida y extraccion liquido-liquido. Se ha encontrado que los procesos de destilacion, extraccion liquido-liquido
y deshidratacién son preferidos ya que tienden a conservar la concentracién de olefinas. Tipicamente la recuperacién
requerida de olefinas y parafinas en la corriente 24 es mayor del 70% de las olefinas y parafinas en la corriente 14,
mientras que se conserva al menos sustancialmente la relacion olefina/parafina.

Con respecto a la figura 2, un proceso de extraccién liquido-liquido de la invencidén incluye una columna de extrac-
cién 20. El producto de condensacién fraccionado de una reaccion Fischer-Tropsch de baja temperatura anteriormente
descrito 14 se alimenta en la columna de extraccion 20 en, o cerca del, fondo de la misma y una corriente de solvente
21 que comprende una mezcla de metanol y agua se alimenta en la columna de extraccién 20 en o cerca de la parte
superior de la misma. La corriente de solvente 21 preferiblemente comprende mas del 5% en peso, tipicamente el 6%
en peso, de agua. La relacion solvente a alimentacién en la corriente de solvente es baja, tipicamente menor de 1,5,
normalmente alrededor de 1,25.

El refinado 22 de la parte superior de la columna de extraccion 20, que incluye olefinas y parafinas y una pequefia
cantidad de solvente, entra en una columna de lavado de refinado 23 y una corriente de producto de hidrocarburo que
comprende mds del 90% en peso de olefinas y parafinas normalmente hasta el 99% en peso de olefinas y parafinas y
menos del 0,2% en peso, preferiblemente menos del 0,02% en peso de oxigenados sale como producto del fondo 24.
El producto del fondo 24, que muestra una recuperacion total de mds del 90% de las olefinas y parafinas contiene mas
del 20% en peso de a-olefinas y mas del 70% en peso de n-parafinas. De esta manera, se ha conservado el contenido de
olefinas del producto de hidrocarburo (que se pretende usar en la produccién de alquilbenceno lineal). Un solvente que
comprende principalmente metanol (mas del 90% en peso) y bajas concentraciones de agua (menos del 5% en peso)
y olefinas/parafinas (menos del 5% en peso) sale como producto de la parte superior 25 y se devuelve a la corriente
de alimentacion de solvente 21. Si se desea recuperar el producto del fondo 24 como una corriente de vapor, esto se
puede hacer tomando una corriente de vapor de la parte inferior de la columna 20. El producto liquido de la columna
20 sera entonces una corriente efluente muy pequefia.

Se extrae un extracto 26 de la parte inferior de la columna de extracciéon 20 y se alimenta a la columna de recupe-
racién de solvente 27. Un producto de la parte superior 29 de la columna de recuperacién de solvente 27 comprende
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mas del 90% en peso de metanol, y olefinas y parafinas. Hasta el 60% de las olefinas y parafinas del extracto 26
se recuperan del producto de la parte superior 29. El producto de la parte superior se recicla entonces a la corriente
de solvente 21. El contenido en oxigenados del producto de la parte superior 29 puede ser tan bajo como 50 ppm,
dependiendo de la relacion solvente a alimentacién usada en la columna de extraccién 20. Un producto del fondo
28 de la columna de recuperacion de solvente 27 comprende principalmente agua, oxigenados y olefinas/parafinas.
Este producto del fondo 28 forma dos fases liquidas que se pueden decantar en un decantador 30. La fase organi-
ca es una corriente de oxigenado, olefina y parafina 31, que deja el proceso como un producto. La fase acuosa es
una corriente 32, que se recicla a la columna de extraccién 20. Esta corriente 32 puede entrar en la columna de
extraccion en la parte superior junto con la corriente de solvente 21, o ligeramente mds abajo en la columna 20, pa-
ra prevenir que la baja cantidad de oxigenados que estardn presentes en esta corriente aparezcan en la corriente de
refinado 22.

Normalmente un solvente de alto punto de ebullicion es preferido para la extraccién liquido-liquido porque los
pasos de recuperacién del solvente después de la extraccion requieren menos energia de lo que seria el caso para un
solvente de bajo punto de ebullicién. Sin embargo, se ha encontrado que una mezcla de metanol y agua, que es un
solvente de bajo punto de ebullicién, no necesita experimentar esta desventaja, porque puede ser eficaz a relaciones
bajas de solvente a alimentacién (esta puede ser menor que 1 si la extraccién de oxigenado requerida no es demasiado
rigurosa).

Un estudio de los diferentes azedtropos que existen entre componentes en la alimentacién y agua llevaria a esperar
que no fuera posible destilar agua en cabeza en la columna de recuperacion de solvente 27 sin azeotropar también
oxigenados en cabeza. De forma sorprendente, esto no resultd ser el caso. El metanol, que no forma azedtropos con
ninguna otra especie presente previene que los azedtropos agua/oxigenado se destilen a la misma temperatura que
las parafinas y olefinas. Esto parece ser debido a un efecto de la destilacién extractora. Ademads, es posible destilar
las parafinas y olefinas en cabeza, al tiempo que se recuperan los oxigenados como producto del fondo. Esto tiene
el efecto de aumentar la recuperacion total de parafina y olefina del proceso, porque el producto de cabeza 29 de la
columna de recuperacion de solvente 27 se recircula a la columna de extraccién 20, lo que significa que se forzard a
que las parafinas y olefinas dejen el proceso en la corriente de producto 24.

Es posible por lo tanto tener una corriente de hidrocarburo 24 con una recuperacion total alta de olefinas y parafinas,
sin el uso de un contrasolvente en la columna de extraccidn. En este modo de operacidn, todo el metanol, y parte del
agua (10-50%) también se recuperan en la corriente de cabeza 29.

Cuando se opera una columna de recuperacién de solvente de la manera anteriormente descrita, se debe esperar
que ciertas especies queden atrapadas en la columna. Estas especies tenderan a acumularse y en el proceso producir
operacion inestable de la columna de recuperacién de solvente. Tales especies serian tipicamente olefinas y parafinas
mads pesadas u oxigenados mads ligeros en el caso presente. Operar la columna de recuperacién de solvente con un
pequeilo tiro lateral puede prevenir la acumulacion de tales especies y resultar de esta manera en una operatividad muy
mejorada del sistema.

También es posible correr la columna de extraccion 20 y la columna de recuperacion del solvente 27 a diferentes
relaciones metanol/agua. Esto puede ser deseable porque un alto contenido de agua en la columna de extraccién 20
producird relaciones de solvente a alimentacién aumentadas (debido a la solubilidad reducida de los oxigenados en el
solvente), mientras que es necesaria una cierta cantidad de agua para alcanzar el efecto de destilacién extractora en
combinacién con metanol para recuperar todas las parafinas y olefinas como productos de cabeza en la columna de
recuperacion de solvente 27. Las diferentes relaciones metanol/agua en las dos columnas (20 y 27) se pueden alcanzar
desviando parte del agua en la corriente 32 a la corriente 26 por medio de una corriente 33.

Después de pasar la corriente de alimentacion de hidrocarburos de C,o-C;3 mencionada anteriormente a través del
proceso de extraccion de oxigenados anteriormente mencionado usando una mezcla de metanol (al 95% en peso) y
agua (al 5% en peso) y una relacién de solvente a alimentacién de 1,25, la corriente de alimentacién de hidrocar-
buros purificada 24 contiene el 22% en peso de olefinas, el 76% en peso de parafinas y menos del 0,02% en peso
de oxigenados. El proceso de extraccion no s6lo extrae oxigenados con buena recuperacién de olefinas y parafinas,
también conserva el contenido de olefinas de la alimentacion de hidrocarburos. La recuperacion de olefinas y parafinas
es del 89,9%, mientras que la relacién de olefinas a parafinas se conserva sustancialmente. La corriente de alimen-
tacion de hidrocarburos purificada que contiene olefinas es particularmente {itil en la produccién de alquilbenceno
lineal.

El proceso de eliminacién de oxigenados puede incluir un paso final de adsorcién para reducir mas el contenido
de oxigenados a menos del 0,015%. El nivel de oxigenados adicionalmente reducido dependera de los requerimientos
del sistema de alquilacién elegido y puede ser tan bajo como el 0,0001%.

Refiriéndose de nuevo a la figura 1, segtn la invencién el producto hidrocarburo liquido 24 del proceso de elimina-
cién de oxigenados 16 se suministra a un circuito de alquilacién/deshidrogenacion indicado en general por el niimero
40. El circuito de alquilacion/deshidrogenacion 40 incluye un reactor de alquilacién 42 y un proceso de deshidroge-
nacion 44. Se puede llevar a cabo un una reaccién de alquilacion en el reactor de alquilacién 42 usando un catalizador
de condensacion de tipo Friedel-Crafts tales como AlCl;, H,SO,, BF;, HF o un catalizador dcido sélido. En el caso
presente, se usa la tecnologia de alquilacién del catalizador dcido s6lido DETAL™ de UOP. Tipicamente, la reaccién
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de alquilacién se lleva a cabo a una temperatura de mas de 100°C y a una presién de alrededor de 300 kPa (abs), en
presencia del catalizador DETAL™ patentado por UOP (ver Smith R. (1991) Linear alkylbenzene by heterogeneous
catalysis. PEP Review No. 90-2-4, SRI International).

También es posible usar destilacion reactiva (también conocida como destilacion catalitica) para realizar el paso de
alquilacion, donde el catalizador estd contenido dentro de una columna de destilacidn, y la separacion de los reactivos
sin reaccionar y productos sucede tan pronto como se forman los productos. De esta manera la funcionalidad del
reactor y de la purificacién del producto se combinan parcialmente en una tnica unidad de operacion.

Después de la alquilacion, el benceno sin reaccionar se recupera y se recicla al reactor de alquilacién 42. Las
parafinas se recuperan y se envian al proceso de deshidrogenacion 44. En el presente caso, se usa la tecnologia de
deshidrogenacion Pacol™ de UOP para la activacion de las parafinas. Tipicamente, la reaccion de deshidrogenacion
se lleva a cabo a 400-500°C y 300 kPa (abs), en presencia de un catalizador de platino modificado sobre un sustra-
to de 6xido de aluminio. La conversién de parafinas a olefinas se limita al 10-15% para limitar la deshidrogenacién
adicional de mono-olefinas a dienos y ciclicos. Se usan los procesos de DEFINE™ y PEP™ de UOP para elimi-
nar adicionalmente subproductos no deseados del pacolado, que se forman durante la deshidrogenacién. El proceso
DEFINE™ hidrogena selectivamente dienos a mono-olefinas, mientras que PEP™ elimina compuestos ciclicos del
pacolado.

Con referencia al circuito de alquilacidon/deshidrogenacién 40, se introduce una alimentacién de olefina-parafina
46 en el reactor de alquilacion 42 al que también se suministra benceno 48. Las olefinas de la alimentacién de olefinas
parafinas 46 reaccionan con el benceno 48 en el reactor de alquilacién 42 para proporcionar un alquilbenceno lineal
50, parafinas sin reaccionar 52 y benceno sin reaccionar 54. El benceno sin reaccionar 54 se recicla al reactor de
alquilacion. La parafina sin reaccionar 52 se recupera y se envia al proceso de deshidrogenacion 44 para producir una
mezcla de parafina olefina 46A que se suministra a la linea de parafina olefina 46, e hidrégeno 54.

Las parafinas 52 que dejan el reactor de alquilacién 42 son de una gran calidad y comprenden sustancialmente el
100% de parafina. En este ejemplo, el proceso de deshidrogenacién 44 opera a una conversion de parafina del 12%
y la mezcla de parafina olefina 46A que deja el deshidrogenerador 44 tiene una concentracion de olefina del 12% y
una concentracion de parafina del 88%. El producto de hidrocarburo 28 se introduce a mitad de camino junto con
la corriente de parafina olefina 46. En este ejemplo, el producto hidrocarburo 24 tiene una concentracién de olefina
del 23% y una concentracién de parafina del 77% y, al mezclarse con las parafinas y olefinas de 46A, forma una
corriente de alimentacion olefina-parafina 46B con una concentracién de olefina del 13,5% y una concentracién de
parafina del 86,5%. Este aumento en la concentracién de olefina en la corriente de alimentacién olefina-parafina 46
produce una reduccién en la velocidad del flujo de reciclado a través del proceso de deshidrogenacion 44 y reactor
de alquilacién 42, para una produccién fija de alquilbenceno lineal. De esta manera, una concentraciéon de olefina
aumentada en la alimentacion olefina-parafina 46 se traduce en potenciales ahorros tanto en gasto de capital como en
gasto de operacién. Desde la perspectiva de gasto de capital, la velocidad de flujo de reciclado reducida permite una
reduccién en el tamafio del reactor de deshidrogenacién en el proceso de deshidrogenacidon 44 asi como una reduccién
en el tamafio del reactor de alquilacién 42, para un tiempo de permanencia fijado y la velocidad de flujo de parafina
reducida permitird una reduccién en el tamafio de la columna de recuperacién de parafina y equipo auxiliar. El ahorro
en gasto de operacién incluye una velocidad de flujo de masa reducida a través del reactor de deshidrogenacién 44
y produce una reduccion en la velocidad de flujo de hidrégeno requerida para la hidrogenacion selectiva de dienos y
una reduccidn en la velocidad de flujo de parafina permitird ahorro en servicios tales como agua para enfriar, vapor (o
aceite caliente) y electricidad.

Cuando el circuito de alquilacién del proceso de la presente invencién se compara por lo tanto con un circuito de
alquilacién de un proceso convencional para la produccién de alquilbenceno lineal como se describe en los anteceden-
tes de la invencion, se puede concluir que se requiere un circuito de alquilacién menor en por masa de alquilbenceno
lineal producido, que para el proceso convencional.

En un paso final del proceso, el alquilbenceno altamente lineal 44 con una linealidad mayor del 92% se introduce
en un reactor de sulfonacién 52 y se sulfona usando acido sulfiirico, 6leum o tri6xido de azufre. El triéxido de azufre
es actualmente el proceso preferido. El proceso de sulfonacion produce la formacién de sulfonatos de alquilbenceno
altamente lineales.

El proceso de la invencién hace uso de una corriente de alimentacién en forma de un producto condensado de una
reaccion Fischer-Tropsch de baja temperatura que no se esperaria que fuera factible para producir un alquilbenceno
lineal. El proceso produce un producto alquilbenceno altamente lineal deseable, mientras que al mismo tiempo produce
un producto de parafina de alta calidad que se deshidrogena y recicla a la reaccién de alquilacién. La corriente de
alimentacion del proceso de deshidrogenacidn tiene una concentracién de olefina relativamente baja (10%-15% en
peso), y la combinacidn de esta corriente de alimentacién con un condensado de hidrocarburo de la reaccion Fischer-
Tropsch de baja temperatura aumenta la concentracion de olefina en la alimentacion combinada que se suministra al
reactor de alquilacion lo que produce ahorro tanto en gastos de capital como en gastos de operacion.
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Un segundo aspecto de esta invencion se refiere a un proceso para producir o procesar tres fracciones de hidrocarbu-
ro predeterminadas de las corrientes de producto de la reaccion Fischer-Tropsch. Estas tres fracciones de hidrocarburos
incluyen:

1) una fraccion de hidrocarburos A que tiene un punto de ebullicién por encima de 25°C y més tipicamente
por encima de 30°C, y un punto de terminacién por debajo de 200°C, preferentemente por debajo de 175°C
e incluso més preferentemente por debajo de 160°C,

2) una fraccién de hidrocarburos B que incluye una mezcla del 60% al 80% en peso de alcanos, del 15-30%
en peso de olefinas y del 5% al 10% en peso de oxigenados que preferentemente hierven en el intervalo de
100-300°C, y mds preferentemente en el intervalo de 165-240°C y donde la linealidad total de la mezcla es
mayor del 92%, preferentemente mayor del 95%, y

3) una fraccién de hidrocarburos C que es una fraccién de hidrocarburos que hierve en el intervalo de 120-
400°C, mads tipicamente en el de 150-380°C y preferiblemente en el intervalo de 240-360°C.

La invencién también se extiende a producir o procesar una cuarta fraccién de hidrocarburos D que incluye alcanos
de masa molecular de media a alta, tanto lineales como isomerizados, que hierven tipicamente por encima 380°C y
preferiblemente por encima de 400°C.

El proceso como se ha propuesto incluye las siguientes caracteristicas ventajosas:

1) produccién de una carga de alimentacién sintética mejorada para producir alquilbencenos lineales, es decir
la fraccién de hidrocarburos B. Aunque la fraccién B contiene oxigenados y tiene un contenido de olefina
bajo, se puede utilizar sorprendentemente de forma econdmica/ventajosa para producir alquilbenceno lineal
usando el proceso descrito en el primer aspecto de esta invencion,

2) se observa una mejora en la densidad y contenido de calor de la fraccién de hidrocarburos C sobre un
proceso donde la fraccién de hidrocarburos B no se elimind;

3) produccién de una carga de alimentacion de aceite bdsico de alto indice de viscosidad (HVI) - fraccién
de hidrocarburos D. Este producto también puede llevar a la recuperacién de una cera hidrogenada que
comprende alcanos tanto normales como isomerizados; y

4) produccién de una carga de alimentacién de alto rendimiento adecuada para la produccién de olefinas in-
feriores, como se describe en la bibliografia técnica (Performance of the Sasol SPD Naphtha as Steam
Cracking Feedstock, American Chemical Society - Paper 561940, presentado en el National Meeting, Bos-
ton, Agosto de 2002).

El método de produccién o procesamiento que forma el objeto de este aspecto de la invencion se basa en el
procesamiento de las dos corrientes de producto derivadas de una reaccién Fischer-Tropsch, es decir, una corriente de
producto de fraccion de cera y un condensado de hidrocarburo:

e La corriente de producto de fraccién de cera tipicamente tiene un punto de fusién verdadero (TBP) en el
intervalo de alrededor de 70°C a 700°C, mds tipicamente en el intervalo de 80°C a 650°C.

e El condensado de hidrocarburo tipicamente tiene un punto de ebullicién verdadero (TBP) en el intervalo de

-70°C a 350°C, mas tipicamente de -10°C a 340°C, normalmente de -70°C a 350°C.

Una composicion tipica de la corriente de producto de fraccién de cera y del condensado de hidrocarburo se
presenta en la tabla 1.
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TABLA 1

(% de volumen destilado)

Intervalo de Condensado de Corriente de producto
destilaciédn hidrocarburo de fraccidn de cera
= C5-160°C 44 3
» 160-270°C 43 4
» 270-370°C 13 25
» 370-500°C NR 40
« >500°C NR 28
Total 100 100

El condensado de hidrocarburo incluye olefinas y parafinas en el intervalo de C, a Cy4, y oxigenados incluyendo
alcoholes, ésteres, aldehidos, cetonas, acetales y dcidos.

Una forma de realizacién de este segundo aspecto de la invencion se ejemplifica con referencia a la figura 3. En esta
forma de realizacion se separan dos productos liquidos de hidrocarburo de la conversion del gas de sintesis (syngas)
por la reaccién Fischer-Tropsch en una unidad de reaccién Fischer-Tropsch 8.

El condensado de hidrocarburo se recoge como corriente 10 y se transfiere a una unidad de destilacién atmosférica
(UDA) 12 donde se separa en tres corrientes. La corriente mds ligera 13 se transfiere a un hidrotratador 60 para la
saturacioén completa y eliminacién de heterodtomos. (Este paso es opcional para el proceso). El producto resultante se
recoge como corriente 17. Se recoge una corriente media 14 como un segundo producto y se transfiere a una operacién
de procesamiento de alquilbenceno lineal. Se recoge una fraccién de hidrocarburo mas pesada como corriente 15 y se
transfiere a una unidad de hidroconversién 70.

La corriente de producto de fraccién de cera 9 de la unidad de reaccioén Fischer-Tropsch 8, se mezcla con la
corriente 15 de la UDA 12 antes de ser enviada como corriente 7 a la unidad de hidroconversién 70. Aquf se producen
al menos tres productos asi como una mezcla de hidrocarburos ligeros (no mostrada en la figura) como una corriente
gaseosa. Una corriente de producto de hidrocarburo ligero 71 y una corriente de producto de hidrocarburo mas pesado
72 se envian a almacenamiento. Hay una cuarta corriente que se produce - tampoco mostrada en la figura - que incluye
todas las especies de hidrocarburos més pesadas no convertidas. Esta normalmente se recicla a extincién en la unidad
de hidroconversién 70. Como una alternativa al proceso, se puede recuperar una corriente hidroconvertida pesada como
corriente 73 y hacerla disponible para la preparacién de aceites basicos de alto indice de viscosidad (HIV) mediante
extraccion de solvente o desparafinaje catalitico. Estas dos opciones de procesamiento son bien conocidas en la técnica
y no se describen en detalle aqui. Si se usa extraccion de solvente, es posible obtener como un subproducto una cera
hidrogenada altamente parafinica.

La corriente 14, la corriente media de la UDA 12, que contiene carga de alimentacién olefinica sintética se manda
al procesamiento de alquilbenceno lineal que empieza con la unidad 16. La unidad 160 es una unidad de operacién
de eliminacién de oxigenados como se ilustra en la figura 2. Se obtienen dos corrientes de la unidad de eliminacién
de oxigenados 16: una corriente rica en oxigenados 18 enviada a almacenamiento, y una corriente 24 que comprende
principalmente parafinas y olefinas. Esta corriente es la corriente “B” que tiene un punto de ebullicién en el intervalo
de 100-300°C. La corriente 24 se envia a la unidad de alquilacién 42 donde se alquila con benceno 48 transferido
desde el almacenamiento. Los productos de la unidad de alquilacién 42 se separan en dos corrientes: el producto
alquilbenceno lineal 50 y una corriente no convertida 52. La tltima corriente 52, que comprende parafinas, se envia a
la unidad de deshidrogenacion 44 para sufrir deshidrogenacion catalitica. Una vez procesada, esta se devuelve a través
de la corriente 46 a la unidad de alquilacion 42.

Las dos corrientes de hidrocarburo liquido ligero, el producto hidrogenado 17 y el producto hidroconvertido 71 se
mezclan para formar una corriente Unica altamente parafinica 19.

Las condiciones del proceso para el hidrotratamiento e hidroconversién de corrientes de una unidad de reaccién
Fischer-Tropsch pueden variar para alcanzar una amplia gama de composiciones de producto. Las condiciones del
proceso normalmente se eligen laboriosamente después de extensa experimentacién para optimizar rendimientos,
realizacion del proceso y vida catalitica. La tabla 2 da una lista de una de tales series de condiciones tipicas.
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TABLA 2

Condiciones de proceso para hidroprocesamiento de las corrientes de Fischer-Tropsch

Intervalo de Intervalo de

hidrotratamiento hidroconversidn
Serie de condiciones Amplia Preferida Amplia Preferida
Temperatura, °C 150-450 250-350 150-450 340-400
Presidén, bar-g 10-200 30-80 10-200 30-80
Tasa de H,, 100~-2000 800-1600 100-2000 800~-1600
alimentacién m®n/m’
Conversién NA NA 30-80 50-70
(nota 1)
Nota 1. Expresada como material que hierve por encima de 370°C

que desaparece durante el proceso (% en masa).

El paso de extraccién de la invencién se describird ahora en mds detalle con referencia al siguiente ejemplo no
limitante.

Ejemplo
Este ejemplo muestra un proceso segtin la invencion. La columna de extraccion 20 se corrié a una relacion solvente
a alimentacién de 1,25 y a una temperatura de 50°C. La recuperacion total olefina/parafina en la corriente 24 fue del

89,9%. La relacion olefina/parafina en la alimentacion fue 1:3,7 y 1,36 tras la extraccion del oxigenado. La relacion
olefina/parafina por lo tanto se conservé sustancialmente.

Columna de extraccion 20

Corriente 14 21 22 26
Comp (% Flujo | Comp (% Flujo | Comp (% Flujo | Comp (% Flujo
peso) {(kg/h) | peso) (kg/h) | peso) (kg/h) | peso) (kg/h)
Total 100 3000 100 3750 100 2530 100 4220
Total C10- 92,7 2779,7 2,16 81,0 99,1 2507,9 6,20 261,7
C1l3 B/0O
Total 7,3 217,7 0,000 0,000 0,0144 0,365 5,78 243,17
oxigenados
Ligeros y 0,057 1,7 0,004 0,144 0,0104 0,263 | 0,00480 0,202
pesados
Agua 0,031 0,934 6,01 225,6 0,0073 0,184 5,74 242,4
Metanol 0,000 0,000 91,7 3443,3 0,842 21,31 82,3 3472,0
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Corriente 22 25 24
Comp (% Flujo | Comp (% Flujo | Comp (% Flujo
peso) (kg/h) | peso) (kg/h) | peso) (kg/h)
Total 100 2530 100 30 100 2500
Total C10- 99,1 2507,9 2,63 0,793 99,97 2499,4
C13 P/0O
Total 0,0144 0,365 0,00163 0,000491 0,0145 0,363
oxigenados
Ligeros y 0,0104 0,263 0,0887 0,0267 0,00808 0,202
pesados
Agua 0,0073 0,184 1,52 0,456 0,00115 0,0288
Metanol 0,842 21,31 95,4 28,17 0,000 0,000
Columna de recuperacién de solvente 27
Corriente 26 29 28
Comp (% Flujo | Comp (% Flujo | Comp (% Flujo
peso) (kg/h) | peso) (kg/h) | peso) (kg/h)
Total 100 4220 100 3584 100 636
Total C10- 6,20 261,7 2,37 85,1 27,6 175,8
Cl13 P/O
Total 5,78 243,7 0,00140 0,0503 42,0 267,0
oxigenados
Ligeros y 0,00480 0,202 0,00747 0,268 0,00279 0,0177
pesados
Agua 5,74 242,4 1,30 46,8 29,3 186, 6
Metanol 82,3 3472,0 96,2 3451,9 1,04 6,63

11
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para producir alquilbenceno lineal, el proceso incluye los pasos de obtener un condesado de hidro-
carburo que contiene olefinas, parafinas y oxigenados a partir de una reaccién Fischer-Tropsch de baja temperatura;

a) fraccionar una distribucién de nimero de dtomos de carbono deseada del condensado de hidrocarburo
para formar una corriente de condensado de hidrocarburo fraccionada que es el producto de una reaccién
Fischer-Tropsch;

b) extraer oxigenados de la corriente de condensado de hidrocarburo fraccionada del paso (a) para formar una
corriente que contiene olefinas y parafinas que es el producto de una reaccién Fischer-Tropsch;

¢) combinar la corriente que contiene olefinas y parafinas del paso (b), que es el producto de una reaccién
Fischer-Tropsch, con la corriente de alimentacion del paso (g) para formar una corriente combinada;

d) alquilar las olefinas en la corriente combinada del paso (c) con benceno en presencia de un catalizador de
alquilacién adecuado en un reactor de alquilacién;

e) recuperar el alquilbenceno lineal del reactor de alquilacion;
f) recuperar las parafinas sin reaccionar del reactor de alquilacion;

f) deshidrogenar las parafinas sin reaccionar en presencia de un catalizador de deshidrogenaciéon adecuado
para formar una corriente de alimentacidn que contiene olefinas y parafinas; y

h) enviar la corriente de alimentacién que contiene olefinas y parafinas del paso (g) al paso (c).

2. Un proceso segtn la reivindicacién 1, en donde, en el paso de extraccién b), la relacion de olefinas a parafinas
se conserva sustancialmente.

3. Un proceso segun la reivindicacién 1 6 2 en donde la reaccién Fischer-Tropsch de baja temperatura se lleva
a cabo en un reactor de lecho en suspension a una temperatura de 160°C-280°C y en presencia de un catalizador de
cobalto para proporcionar un condensado de hidrocarburo que contiene del 60 al 80% en peso de parafinas y del 10 al
30% en peso de olefinas.

4. El proceso segtin la reivindicacién 3, en donde la reaccion Fischer-Tropsch se lleva a cabo a una temperatura de
210°C-260°C.

5. El proceso seguin cualquiera de la reivindicaciones 1-4, en donde la reaccién Fischer-Tropsch se lleva a cabo en
presencia de un catalizador de cobalto.

6. El proceso segtin cualquiera de las reivindicaciones 3-5, en donde el condensado de hidrocarburo contiene menos
del 25% en peso de olefinas.

7. El proceso segtn las reivindicaciones 3-6, en donde las olefinas en el condensado de hidrocarburo tienen una
linealidad de més del 92%.

8. El proceso segtn la reivindicacién 7, en donde las olefinas en el condensado de hidrocarburo tienen una lineali-
dad de mds del 95%.

9. El proceso segun cualquiera de las reivindicaciones 1-8, en donde las parafinas en el condensado de hidrocarburo
tienen una linealidad mayor del 92%.

10. El proceso segtin cualquiera de las reivindicaciones 1-9, en donde el condensado de hidrocarburo se fracciona,
en el paso a), en el intervalo de Cg a Cyg.

11. El proceso segtn la reivindicacién 10, en donde el producto de condensado de hidrocarburo se fracciona, en el
paso a), en el intervalo de C a Cy3.

12. El proceso segtn la reivindicacién 11, en donde el producto de hidrocarburo fraccionado contiene del 10 al
30% en peso de olefinas con un grado de linealidad mayor del 92%.

13. El proceso segtn cualquiera de las reivindicaciones 1-12, en donde los oxigenados se extraen, en el paso (b),
mediante destilacion, deshidratacién o extraccién liquido-liquido.

14. El proceso segun la reivindicacion 13, en donde los oxigenados se extraen mediante extraccion liquido-liquido.
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15. El proceso segtn la reivindicacién 14, en donde se usa un solvente ligero en la extraccién liquido-liquido.
16. El proceso segtn la reivindicacién 15, en donde el solvente ligero es una mezcla de metanol y agua.

17. El proceso segun la reivindicacion 16, en donde el proceso de extraccién de oxigenados es un proceso de
extraccion liquido-liquido que tiene lugar en una columna de extraccién usando una mezcla de metanol y agua como
solvente, en donde se envia un extracto de la extraccién liquido-liquido a una columna de recuperacién de solvente
de la cual se recicla un producto de la parte superior que comprende metanol, olefinas y parafinas a la columna de
extraccion, aumentando de esta manera la recuperacion total de olefinas y parafinas.

18. El proceso segiin la reivindicacién 17, en donde un producto del fondo de la columna de recuperacién de
solvente se recicla a la columna de extraccién.

19. El proceso segtin cualquiera de las reivindicaciones 16-18, en donde el solvente tiene un contenido de agua de
mads del 3% en peso.

20. El proceso segtn la reivindicacién 19, en donde el solvente tiene un contenido de agua de desde 5%-15% en
peso.

21. El proceso segtin cualquiera de las reivindicaciones 17-20, en donde se envia un refinado de la columna de
extraccion a una columna de lavado de la que sale una corriente de alimentacién de hidrocarburo que contiene mas del
90% en peso de olefinas y parafinas y menos del 0,2% en peso de oxigenados como producto del fondo.

22. El proceso segtn la reivindicacién 21, en donde la corriente de alimentacién de hidrocarburo contiene menos
del 0,02% en peso de oxigenados.

23. El proceso segun cualquiera de las reivindicaciones 1-22, en donde la recuperacién de olefinas y parafinas en
la corriente de alimentacidn de hidrocarburo durante el paso de extraccion b) es superior al 70%.

24. El proceso segun la reivindicacién 23, en donde la recuperacion de olefinas y parafinas en la corriente de
alimentacion de hidrocarburos es superior al 80%.

25. El proceso segtin cualquiera de las reivindicaciones 1-24, en donde la relacién olefina/parafina de la corriente
de condensado de hidrocarburo a) se conserva sustancialmente durante el paso de extraccion b).

26. El proceso segtin cualquiera de las reivindicaciones 1-25, en donde la reaccién de deshidrogenacion en el paso
(g) se lleva a cabo a una tasa de conversion del 10%-15%.

27. El proceso segtin la reivindicacién 26, en donde el condensado de hidrocarburo fraccionado del paso (b) tiene
una concentracién de olefinas del 10% al 30% en peso, la corriente de alimentacién del paso (g) tiene una concentra-
cidén de olefinas del 10% al 15% en peso, y la corriente combinada en el paso (c) tiene una concentracion de olefinas
del 12,5% al 22,5% en paso.
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