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DESCRIPCION

Hidrogenacién de mondxido de carbono.

Esta invencion se refiere a la produccién de hidrocarburos superiores a partir de gas de sintesis utilizando cataliza-
dores de Metal Activo Dispersado que comprenden uno o mds metales del Grupo VIII.

Antecedentes de la invencion

La produccién de materiales hidrocarbonados superiores a partir de gas de sintesis, es decir monéxido de carbono
e hidrégeno, conocida cominmente como el proceso Fischer-Tropsch, viene realizaindose comercialmente desde hace
muchos afios. En tales procesos, la mezcla de gas de sintesis se pone en contacto con un catalizador Fischer-Tropsch
adecuado en condiciones de desplazamiento o de no desplazamiento, preferiblemente las tltimas, en las cuales tiene
lugar poco o ningin desplazamiento del gas de agua. Catalizadores Fischer-Tropsch adecuados comprenden uno o
m4s metales cataliticos del Grupo VIII, tales como hierro, cobalto y niquel.

Existen muchas variaciones de la preparacion bésica de catalizadores Fischer-Tropsch tales como, por ejemplo,
deposicién de aleaciones sobre un soporte previamente formado por pulverizacién a la llama (Patente U.S. No.
4.089.812), formacién de la aleacién por difusién superficial de aluminio sobre un sustrato metdlico no lixiviable
(Patente U.S. No. 2.583.619), y formacién de pelets a partir de las aleaciones pulverizadas para uso en reactores de
lecho fijo (Patente U.S. No. 4.826.799, Patente U.S. No. 4.895.994 y Patente U.S. No. 5.536.694, por ejemplo). La
eleccion de una formulacion particular de catalizador, el método de fabricacién y el método de activacion dependen en
gran medida de la actividad del catalizador, del producto o productos deseados, de que el catalizador pueda regenerarse
o no y de los componentes y configuraciones especificos del proceso.

La produccién de hidrocarburos por el proceso Fischer-Tropsch puede llevarse a cabo practicamente en cualquier
tipo de reactor, v.g. lecho fijo, lecho mévil, lecho fluidizado, lodo, lecho de borboteo y andlogos. Un reactor prefe-
rido para la realizacion de tales reacciones es la columna de borboteo de lodo desarrollada por Exxon Research &
Engineering Company. Este reactor, que es idealmente adecuado para realizacién de reacciones cataliticas trifdsicas
altamente exotérmicas, se describe en la Patente U.S. No. 5.348.982. En tales reactores, el catalizador en fase sélida
estd dispersado o mantenido en suspension en una fase liquida por una fase gaseosa que borbotea continuamente a
través de la fase liquida. La carga de catalizador en los reactores de borboteo de lodo puede variar dentro de un amplio
intervalo de concentraciones, pero no debe alcanzar el denominado “limite de fango” en el cual la concentracién del
catalizador alcanza un nivel tal que la mezcladura y el bombeo del lodo llegan a ser tan dificiles que hacen imposible
la operacidn en la practica. El uso de catalizadores con alta carga de metal o catalizadores de metal en masa se prefiere
en los reactores de borboteo de lodo a fin de maximizar la productividad tanto del catalizador como del reactor.

Particularmente adecuados para la produccién de hidrocarburos por la sintesis Fischer-Tropsch a partir del gas de
sintesis son los Metales Dispersados Activos (“DAM”) que estdn compuestos fundamentalmente, es decir al menos
aproximadamente en un 50% en peso, con preferencia al menos en un 80% en peso, de uno o una mezcla de metales
tales como los descritos arriba y son, sin tratamiento ulterior, capaces de catalizar la sintesis Fischer-Tropsch. Los ca-
talizadores DAM se pueden preparar por cualquiera de varios procesos reconocidos en la técnica. Una resefia extensa
de procesos de formacion de catalizadores DAM puede encontrarse en “Active Metals”, recopilado por Alois Furstner,
publicado por VCH Verlagsgesellschaft mbH, D-69451 Weinheim (FRG) en 1996 y las referencias citadas en dicho
lugar. Metodologias descritas en dicho documento incluyen el método Rieke, el uso de ultrasonidos, la reduccién de
sales metdlicas, coloides, agrupaciones de nanoescala y polvos. Otras referencias relevantes incluyen, por ejemplo,
la preparacién de catalizador de hierro amorfo por sondlisis a intensidad alta de hierro-pentacarbonilo, Suslick et al.,
Nature, Vol. 353, pp. 414-416 (1991) y la formacién de agrupaciones monodominio de cobalto por reduccién de una
sal de cobalto con hidrazina, Gibson et al., Science, Vol. 267, pp. 1338-1340, (1998). Finalmente, aleaciones interme-
télicas, particularmente las conocidas para formacion de hidruros metalicos, tales como LaCos, pueden conformarse
en un polvo fino por la aplicacién de ciclos de adsorcién/desorcién de hidrégeno. Pueden prepararse también catali-
zadores DAM por descomposicién térmica o quimica de formiatos u oxalatos metalicos. Estos métodos se dan como
ejemplos y no tienen por objeto en modo alguno limitar el término “DAM” como se utiliza en el contexto de la presente
invencion.

Existen muchos métodos bien conocidos para la preparacion de catalizadores DAM en la bibliografia. En 1924,
M. Raney preparé un catalizador de hidrogenacién de niquel utilizando un proceso conocido hoy en dia como el
Proceso Raney y catalizadores Raney. Tales catalizadores se describen e ilustran, por ejemplo, en la Patente U.S. No.
4.826.799. El proceso de preparacion de estos catalizadores consiste, en esencia, en la formacién de al menos una
aleacion binaria de metales, al menos uno de los cuales puede ser extraido, y extraccion del mismo dejando un residuo
poroso del metal o metales no solubles que posee actividad catalitica. Estos grupos de metales son bien conocidos por
los expertos en la técnica. Los metales cataliticos del residuo incluyen Ni, Co, Cu, Fe y los metales nobles del Grupo
VIII. El grupo de metales lixiviables o solubles incluye aluminio, cinc, titanio o silicio, tipicamente aluminio. Una
vez que se forman las aleaciones, las mismas se trituran a un polvo fino y se tratan para extraer el metal lixiviable,
tipicamente con dlcali concentrado, tal como hidréxido de sodio. Alternativamente, la aleacién se forma sobre o se
impregna en una estructura de soporte rigida adecuada que se extrae luego con dlcali para formar un catalizador
soportado poroso.
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El alto contenido de metal de los catalizadores DAM, es decir al menos 50% de metal, representa un impedimento
econdémico importante para su uso a no ser que pueda implementarse asimismo una tecnologia de recuperacioén de
coste bajo. Las personas con experiencia ordinaria en la técnica son sabedoras de que los metales que constituyen los
catalizadores DAM, particularmente catalizadores Raney, se recuperan convencionalmente sometiendo los catalizado-
res usados, o agotados, a pasos de proceso miltiples, principalmente con el propésito de purificacién del metal. La
metodologia particular seleccionada para purificar y recuperar el metal depende en gran medida de la naturaleza de
las impurezas y contaminantes que se han depositado sobre el catalizador durante el uso. En la mayoria de las aplica-
ciones, se requieren tratamientos drasticos debido a una contaminacién importante de los metales por uno o més de
depdsitos carbonosos, compuestos heteroorgdnicos, es decir compuestos que contienen azufre y/o nitrégeno, y otros
metales.

Tipicamente, los catalizadores DAM agotados se tratan en el reactor por oxidacién a fin de permitir la descarga y
el transporte seguros a una instalacién de procesamiento de metales. La oxidacion puede realizarse, por ejemplo, por
oxidacion al aire del lodo de catalizador, o por tratamiento con lejia como recomiendan los fabricantes de catalizadores.
En la instalacién de procesamiento de metales, los catalizadores se tuestan generalmente en aire, se disuelven en dcido
fuerte y los diferentes metales se reprecipitan selectivamente en forma de sales. Los metales pueden reutilizarse en
forma de las sales, o convertirse de nuevo en forma metélica, dependiendo de los requerimientos de la sintesis. Tales
tratamientos deben ser eficaces y eficientes debido a que, aunque los procesos de hidrogenacién del monéxido de
carbono se conducen en un ambiente excepcionalmente limpio, los catalizadores DAM son generalmente sensibles a
cantidades comparativamente pequefias de contaminantes.

La patente U.S. No. 5.973.012 describe un proceso Fischer-Tropsch en el cual el catalizador DAM se regenera.

Las personas con experiencia ordinaria en la técnica reconocen que el valor econémico de un catalizador dado
es funcion de su coste original, su valor como catalizador agotado, v.g. para regeneracién de catalizador fresco, su
actividad y su semi-vida en el reactor. Otro aspecto importante del valor de un catalizador es su selectividad, es
decir la relacién del porcentaje de material de alimentacién convertido en los hidrocarburos superiores deseados al
de hidrocarburos de cadena corta producidos, fundamentalmente metano, a lo que se hace referencia comtinmente
como “selectividad de metano”. Se apreciard que un proceso que prolongue eficazmente la vida util de un catalizador
antes que el mismo deba ser desechado por recuperacion convencional de metales mejorard significativamente el valor
de dicho catalizador. Un proceso de este tipo que mejora tanto la actividad como la selectividad de metano de un
catalizador se proporciona con la presente invencion.

Sumario de la invencion

De acuerdo con la presente invencidn, se proporciona una mejora significativa en la hidrogenacion catalitica de
monoéxido de carbono para formar una mezcla de hidrocarburos en un reactor en el cual el catalizador es un Catali-
zador de Metal Dispersado y no estd inmovilizado, que comprende comenzar en un punto durante la operacion del
reactor para producir dichos hidrocarburos en el que la eficiencia cae por debajo de un nivel predeterminado, retirar
una mezcla de hidrocarburos y una porcién del catalizador y mejorar tanto la actividad como la selectividad de me-
tano del mismo por un proceso que comprende los pasos de: reducir el contenido de hidrocarburos de la mezcla por
calentamiento en una atmésfera reductora, oxidar parcialmente las particulas DAM en un lodo en un fluido adecuado
a temperaturas bajas para formar un precursor oxidado que se activa subsiguientemente por reduccién con hidrégeno
gaseoso a temperatura elevada para reformar el catalizador que se devuelve al reactor.

La mezcla hidrocarburo/catalizador puede retirarse e introducirse de nuevo en el reactor hasta que la eficiencia ha
aumentado por encima de un segundo nivel predeterminado en cuyo punto el presente proceso se detiene y el reactor
continda funcionando hasta que la eficiencia cae de nuevo por debajo de un nivel predeterminado, en cuyo momento
se inicia de nuevo el presente proceso. Este ciclo se repetird al menos una vez antes de comenzar la operacién continua
del presente proceso. Alternativamente, una vez que se ha iniciado el presente proceso, el catalizador se retirard
continuamente del reactor y se introducird de nuevo en el mismo. Una vez que ha comenzado la operacién continua
del presente proceso, la operacion del reactor se continuard hasta que se alcanza un punto en el cual es evidente
que la operacién econémica del reactor no puede prolongarse mds, en cuyo punto puede detenerse la operacion del
reactor. En una realizacién preferida, en lugar de detener la operacidon del reactor, el catalizador se renueva mientras el
reactor continda funcionando, por un proceso que incluye la formacién de una masa fundida como se describird mas
adelante en esta memoria. En una realizacion preferida adicional, el catalizador renovado por el proceso que incluye
la formacién de una masa fundida se mejora por tratamiento de acuerdo con el proceso de la invencién antes de ser
devuelto al reactor. En otra realizacion adicional, las particulas del catalizador renovado mejoradas se pasivan como
se describird mds adelante.

Descripcion detallada de la invencion

Los Metales dispersados activos (DAM), que corresponden esencialmente a metales reducidos, se utilizan en una
amplia gama de aplicaciones tales como la hidrogenacién de grasas y productos quimicos especiales. Los procedi-
mientos de puesta en marcha, que pueden incluir secuencias de activacion especificas, son altamente dependientes de
la reaccidn catalitica, el disefio del proceso y, en particular, el disefio y la configuracién del reactor. La columna de
borboteo de lodo expuesta anteriormente es un recipiente preferido para realizacion de reacciones de hidrogenacion de
mondxido de carbono y también para mejora del catalizador de acuerdo con la presente invencion. En tales reactores,
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el catalizador en fase sélida se dispersa o se mantiene en suspension en una fase hidrocarbonada liquida por una fase
gaseosa, que borbotea continuamente a través de la fase liquida. Los catalizadores DAM titiles para tales aplicaciones
tienen un contenido de metal de al menos 50% en peso, preferiblemente al menos 80% en peso, en la forma metélica
reducida. Catalizadores preferidos incluyen aleaciones intermetdlicas o catalizadores Raney, por ejemplo cobalto Ra-
ney. Entre las aleaciones intermetdlicas, ejemplos preferidos son las adecuadas para formacién de hidruros metélicos,
tales como LaCos. Muy preferiblemente, el catalizador DAM comprende uno o més de Co, Ru, Fe y Cu.

Los catalizadores mas adecuados para uso en reactores de columna de lodo se encuentran tipicamente en una
forma finamente particulada que tiene un didmetro medio comprendido entre 1 y 1000 um, preferiblemente de 10 a
500 um, y muy preferiblemente de 20 a 100 um. El uso de catalizadores con carga metdlica alta y/o catalizadores
en masa se prefiere con objeto de maximizar la productividad del reactor. El presente proceso puede aplicarse a
otros reactores convencionales conocidos en la técnica en los cuales el catalizador no estd inmovilizado, tal como
lecho fluidizado, lodo, lecho de borboteo y andlogos. En tales reactores de lecho mévil, el catalizador contaminado
se retiraria tipicamente del fondo del recipiente y el catalizador que se habria mejorado de acuerdo con el presente
proceso se reemplazaria en el extremo superior.

En la reaccion de hidrogenacién del mondxido de carbono, un gas de sintesis que comprende una mezcla de hi-
drégeno y monéxido de carbono se borbotea en direccidn ascendente en el lodo que contiene el hidrocarburo reactivo
en el cual aquél se convierte cataliticamente en productos liquidos y gaseosos, preferiblemente hidrocarburos liqui-
dos, con condiciones de desplazamiento o de no desplazamiento, preferiblemente las dltimas, en las cuales tiene lugar
poco o ninglin desplazamiento del gas de agua. Este proceso de sintesis de hidrocarburos (“HCS”) se lleva a cabo
generalmente a temperaturas de aproximadamente 160°C a 260°C, presiones de aproximadamente 5,07 bar (5 atm)
a aproximadamente 101,3 bar (100 atm), preferiblemente de 10,1 a 40,5 bar (10 atm a 40 atm), y velocidades espa-
ciales del gas de aproximadamente 300 V/H/V a 20.000 V/H/V, con preferencia desde 1000 V/H/V a 15.000 V/H/V.
La relacion estequiométrica de hidrégeno a monéxido de carbono es aproximadamente 2,1:1 para la produccion de
hidrocarburos superiores. Esta relacion puede variar desde aproximadamente 1:1 a 4:1, preferiblemente desde 1,5:1 a
2,5:1, y mas preferiblemente desde 1,8:1 a 2,2:1. Estas condiciones de reaccién son bien conocidas por los expertos en
la técnica, y una serie particular de condiciones de reaccidon puede ser determinada facilmente a partir de los pardme-
tros dados en esta memoria. Los productos que contienen hidrocarburos formados en el proceso estian esencialmente
exentos de contaminantes que contengan azufre y nitrégeno.

Los hidrocarburos producidos en un proceso como se ha descrito arriba se mejoran tipicamente para dar productos
mas valiosos sometiendo la totalidad o una parte de los hidrocarburos C5+ a fraccionamiento y/o conversién. Por
“conversion” se entienden una o mds operaciones en las cuales la estructura molecular de al menos una porcién del
hidrocarburo se modifica e incluye tanto procesamiento no catalitico, v.g. craqueo con vapor, como procesamiento
catalitico, v.g. craqueo catalitico, en el cual la porcidn, o fraccion, se pone en contacto con un catalizador adecua-
do. Si estd presente hidrégeno como sustancia reaccionante, se hace referencia tipicamente a tales pasos de proceso
como hidroconversién y diversamente como hidroisomerizacién, hidrocraqueo, hidrodesparafinado, hidrorrefino y
andlogos. De modo mds riguroso se hace referencia tipicamente al hidrorrefino como hidrotratamiento. Estas reac-
ciones se conducen en condiciones bien documentadas en la bibliografia para la hidroconversién de alimentaciones
de hidrocarburos, con inclusién de alimentaciones de hidrocarburos ricas en parafinas. Ejemplos ilustrativos, pero no
limitantes, de productos mds valiosos obtenidos a partir de tales alimentaciones por estos procesos incluyen petréleo
crudo sintético, combustible liquido, emulsiones, olefinas purificadas, disolventes, mondmeros o polimeros, aceites
lubricantes, aceites medicinales, hidrocarburos céreos, diversos productos nitrogenados u oxigenados, etcétera. Ejem-
plos de combustibles liquidos incluyen gasolina, combustible diesel y combustible para turborreactores, mientras que
aceite lubricante incluye aceite para automocion, aceite para turborreactores, aceite de turbinas y andlogos. Los aceites
industriales incluyen fluidos para perforacién de pozos, aceites para la agricultura, aceites de transmision de calor y
analogos.

Las condiciones de reaccion HCS Fischer-Tropsch tipicas eficaces para formar hidrocarburos que comprenden
principalmente parafinas C5+ (por ejemplo C5-C200) y preferiblemente parafinas C10+ en un proceso HCS en fase
de lodo que emplea un catalizador que comprende un componente de cobalto incluyen, por ejemplo, temperaturas,
presiones y velocidades espaciales horarias del gas comprendidas en el intervalo de aproximadamente 160-260°C,
5,07-40,5 bar (5-40 atm.) y 100-40.000 V/hN, expresadas como volimenes estdndar de las mezclas del monéxido de
carbono gaseoso e hidrégeno (25°C, 1,01 bar (1 atm)) por hora y por volumen de catalizador, respectivamente. El gas
de sintesis utilizado en la hidrogenacién de mondxido de carbono puede formarse por diversos medios conocidos por
quines poseen una experiencia ordinaria en la técnica, tales como una unidad generadora de gas de sintesis en lecho
fluido como se describe, por ejemplo, en las patentes U.S. Nims. 4.888.131 y 5.160.436. Con indiferencia de la fuente,
el gas de sintesis contiene tipicamente especies quimicas, tales como amoniaco y cianuro de hidrégeno, las cuales, a
lo largo del tiempo, causardn desactivacion del catalizador. Otras especies quimicas desactivadoras pueden formarse
durante el proceso de hidrogenacidon del mondxido de carbono. Los expertos en la técnica son sabedores del hecho
de que la desactivacion por dichos contaminantes es generalmente reversible y el catalizador puede rejuvenecerse por
tratamiento con hidrégeno. Sin embargo, una desactivacién del catalizador que no puede rejuvenecerse estd causada
por la formacién de residuos carbondceos refractarios y/o de venenos permanentes tales como azufre, fésforo, haluros
y otros contaminantes metélicos.

Una disminucién en la eficiencia del reactor o aumento en los problemas operativos puede estar causada también
por la formacién de finos resultantes de la desintegracion de las particulas de catalizador debido al ambiente turbulento
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en el reactor. Si bien los criterios para lo que se consideran particulas finas pueden variar con el reactor, tipicamente los
finos tienen un tamafio de particula menor que 10 micrémetros. Los finos pueden causar atascamiento en el reactor y
son un factor de desactivacién tan importante a lo largo del tiempo como lo son los venenos permanentes. El presente
proceso se refiere a una contaminacion que es generalmente reversible.

De acuerdo con la presente invencion, tanto la actividad como la selectividad, a saber, la selectividad de metano,
del catalizador DAM utilizado en el proceso HCS se mejoran durante la operacidn del reactor. El proceso se inicia por
la retirada del reactor de una mezcla de hidrocarburos, tipicamente cera fundida, y una porcién del catalizador. Si bien
se pretende que la totalidad o sustancialmente la totalidad del catalizador contenido en el reactor se trate de acuerdo
con el proceso de la invencion, las personas que tienen experiencia ordinaria en la técnica apreciardn que es necesario
que quede catalizador suficiente en el reactor para mantener el nivel de produccién deseado. Aunque la cantidad de
catalizador retirada puede variar dentro de un amplio intervalo, por lo general desde aproximadamente 0,01% en peso
hasta aproximadamente 10% en peso del catalizador se retirard del reactor en un momento dado durante la produccion.
No se pretende que dicha cantidad de catalizador se retire en una sola cantidad. En lugar de ello, se retirardn porciones
del catalizador en diversas etapas del proceso de la invencién en cualquier momento dado de tal modo que, cuando se
devuelve una porcidn al reactor, pueda retirarse una cantidad andloga estimada.

El contenido de hidrocarburos de la mezcla retirada del reactor es esencialmente similar al del reactor en la abertura
de recogida de la mezcla. Los expertos en la técnica reconocerdn que el contenido de hidrocarburos de la mezcla
depende del tipo de reactor utilizado y de sus condiciones de operacion. Por ejemplo, se espera que se obtenga un
contenido menor de hidrocarburos cuando se opera un reactor de columna de borboteo con un lecho asentado en
oposicion a la operacion del mismo con un reactor de lecho dispersado convencional.

La mezcla catalizador-hidrocarburo retirada del reactor se trata inicialmente para reducir su contenido de hidro-
carburos. Esto se lleva a cabo poniendo en contacto la mezcla con un gas que contiene hidrégeno a una temperatura al
menos 20°C, preferiblemente al menos 50°C, mayor que la del reactor. Se prefiere que la mezcla se ponga en contacto
con el gas que contiene hidrégeno, incluso si se utiliza inicialmente una metodologia alternativa para reducir el conte-
nido de hidrocarburos de la misma. Dichas metodologias alternativas incluyen, por ejemplo, separacién por gravedad
o centrifuga que permite que el hidrocarburo se decante o se separe por filtracién, o el tratamiento con un disolvente
o fluido supercritico que debilita eficazmente la interaccién del hidrocarburo con la superficie del catalizador de tal
modo que la fase liquida y sélida pueden separarse facilmente de igual manera. Disolventes adecuados incluyen, por
ejemplo, disolventes parafinicos o naftas, alcoholes, y disolventes aromdticos. Los fluidos supercriticos incluyen, por
ejemplo, diéxido de carbono, parafinas ligeras y ciclopropano. La mezcla puede ponerse en contacto también con un
gas que contiene oxigeno o vapor a temperatura elevada para reducir eficazmente el contenido de hidrocarburos.

Si bien se contempla utilizar cualquiera de estos métodos alternativos de reduccién del contenido de hidrocarburos
de la mezcla retirada del reactor como primer paso precediendo al tratamiento con hidrégeno, tipicamente se prefieren
las separaciones fisicas tales como decantacién o centrifugacién, dado que la mezcla retirada del reactor contiene
generalmente a la vez fases sélida y liquida. Por ejemplo, para una mezcla que contenga de 1 a 50%, tipicamente de 2 a
40%, de cera, la separacion fisica, es decir centrifugacién/decantacién o filtracién para separar hidrocarburos liquidos
puede combinarse ventajosamente con tratamiento subsiguiente con un gas que contiene hidrégeno a temperatura
elevada para separar, y desparafinar a continuacion, las particulas de catalizador. Tipicamente, la presién de hidrégeno
serfa desde la atmosférica hasta 68,9 bar (1000 libras/pulgada?), con preferencia desde 0,068 a 27,6 bar (10 a 400
libras/pulgada?). La duracién de la disminucién de hidrocarburos, o desparafinado, se ajusta para producir un contenido
de carbono residual menor que 5% en peso, preferiblemente menor que 2% en peso.

De acuerdo con la presente invencién, la mezcla de hidrocarburos reducida formada como se ha descrito arriba se
trata por oxidacion a baja temperatura del lodo como se describe en la solicitud de patente No. de dosier 33737, también
en tramitacion. En este tratamiento, un lodo de la mezcla de hidrocarburos reducida en un lecho fluido adecuado se
oxida incompletamente a baja temperatura para formar un precursor del catalizador oxidado que es una mezcla de
especies metdlicas y oxidadas, es decir 6xidos, y donde el fluido es o contiene agua, hidréxidos. El oxidante utilizado
en este paso puede ser o bien un oxidante gaseoso o una solucién de un oxidante soluble no gaseoso en un disolvente
adecuado. Disolventes adecuados son miscibles con el fluido utilizado para formar el lodo o, preferiblemente, el fluido
propiamente dicho. Por temperatura baja se entiende una temperatura inferior a 200°C, preferiblemente inferior a
100°C. Gases oxidantes tipicos incluyen oxigeno, ozono y 6xidos de nitrégeno, es decir 6xido nitroso y 6xido nitrico,
y mezclas gaseosas adecuadas que contienen los mismos. Oxidantes solubles utilizados en solucién pueden incluir,
sin que se sobreentienda caracter limitante alguno, acido nitrico, un nitrato inorgdnico, por ejemplo nitrato de amonio,
peréxido de hidrégeno o peréxidos o hidroperdéxidos orgénicos reconocidos en la técnica.

Fluidos preferidos para oxidacién a baja temperatura del lodo incluyen, por ejemplo, agua, mezclas de agua y
disolventes organicos, hidrocarburos, particularmente los derivados de la sintesis Fischer-Tropsch propiamente dicha
o fluidos supercriticos tales como didéxido de carbono, hidrocarburos ligeros en fase liquida, es decir alcanos C3-
5, ciclopentano y andlogos. Liquidos mixtos preferidos incluyen, sin que se sobrentienda cardcter limitante alguno,
mezclas o emulsiones de agua, hidrocarburos y alcanoles inferiores. Un fluido preferido es la mezcla de hidrocarburos
liquidos separada de las particulas de catalizador como se ha descrito arriba. Después de este tratamiento, las particulas
del precursor del catalizador oxidado pueden recuperarse por separacion fisica, es decir separacién por gravedad o
centrifugacion, seguida por filtracion.
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Las particulas del precursor del catalizador oxidado se tratan para reformar el catalizador activo por reduccién con
un gas que contiene hidrégeno a temperaturas elevadas, es decir desde 200°C a 600°C, preferiblemente desde 300°C
a 450°C, y muy preferiblemente desde 340°C a 400°C. La presion parcial de hidrégeno durante la reduccién estaria
comprendida entre 1,01 a 101,32 bar (1 a 100 atmésferas), con preferencia desde aproximadamente 1,04 a 40,5 bar
(1 a 40 atmésferas). Las particulas del catalizador DAM activas tratadas de acuerdo con la presente invencién, cuya
actividad se ha incrementado sustancial-mente, se devuelven luego al reactor. Esto puede realizarse formando un lodo
de las particulas DAM en hidrocarburo liquido, convenientemente la mezcla de hidrocarburos retirada del reactor para
inicial el proceso del que se ha separado el catalizador, o por suspension de las particulas en un gas no oxidante,
preferiblemente un gas reductor, o por gravedad o gradiente de presion, o cualquiera de sus combinaciones.

Estd dentro del alcance de la presente invencion pasivar las particulas de catalizador mejoradas antes de hacerlas
volver al reactor de sintesis de hidrocarburos. La pasivacién puede realizarse poniendo en contacto las particulas de
catalizador con un gas que contiene monéxido de carbono, o mondéxido de carbono e hidrégeno, en condiciones tales
que el mondxido de carbono no se descompone significativamente y no se hidrogena significativamente. Tales con-
diciones, por ejemplo, serfan una temperatura inferior a 150°C, preferiblemente entre 25°C y 100°C, y una presién
inferior a 20,26 bar (20 atm), particularmente entre 1,01 y 10,1 bar (1 y 10 atm). Las personas con experiencia ordina-
ria en la técnica apreciardn que alguna descomposicién o hidrogenacidn, respectivamente, del monéxido de carbono
puede tener lugar cualesquiera que sean las precauciones tomadas por el operador. Por tanto, por “significativamente”
se entiende que dicha descomposicién/hidrogenacién no excede de 5% en volumen del gas de alimentacion. Se ha
encontrado que los catalizadores que se han pasivado de esta manera exhiben tipicamente una mayor actividad de hi-
drogenacion del mondxido de carbono inicial que catalizadores similares, pero no pasivados. Otros agentes pasivantes
incluyen, por ejemplo, trazas de oxigeno o diéxido de carbono.

El proceso de la presente invencion comenzard en un momento del tiempo en el que la eficiencia de un reactor que
se ha iniciado con catalizador fresco disminuye hasta un nivel predeterminado. Si bien el punto en el que el proceso
de la presente invencién se inicia puede variar con cierto nimero de factores, seria un nivel de eficiencia en el cual
el reactor estd operando todavia en una manera eficiente, pero la eficiencia ha descendido significativamente. Como
se ha expuesto con anterioridad, la eficiencia se mide fundamentalmente por dos criterios, actividad del catalizador
y selectividad de metano. Si bien el punto de determinacién es relativamente arbitrario y estd influido por el proceso
propiamente dicho, la configuracién del reactor, las economias del reactor y factores andlogos, deberia seleccionarse
un nivel tal que permita que el proceso de invencién mejore la eficiencia del catalizador antes que la misma disminuya
hasta un punto en que la eficiencia se hace inaceptable. Para fines de ilustracidn, el proceso de la presente invencién
se iniciard cuando cualquier aspecto de la eficiencia del catalizador ha disminuido hasta aproximadamente 60% de su
nivel original.

Cuando el proceso de la invencion se inicia y ha comenzado la retirada del catalizador, el proceso puede llevarse
a cabo continuamente hasta un punto en el que el reactor debe pararse debido a que su eficiencia alcanza un nivel tal
que ya no pueda operar econémicamente. Se apreciard que las mismas condiciones serdn aplicables a la determinacién
de un punto final de este tipo como se utilizaron en la determinacién cuando se inicia el proceso de la invencion.
Alternativamente, el proceso de la presente invencion se continda hasta que se determina que sustancialmente la
totalidad del catalizador originalmente presente en el reactor se ha mejorado. Dada la cantidad de catalizador presente
en el reactor y la tasa de retirada, la determinacién del momento en que sustancialmente la totalidad del catalizador
se ha mejorado por el presente método se considera que estd dentro del nivel de experiencia en la técnica. La mejora
sustancialmente de todo el catalizador restablecerd sustancialmente la actividad original del catalizador. Cuando la
mejora se ha completado, el proceso de la invencidn se interrumpe y el reactor opera de nuevo hasta que la eficiencia
alcanza un segundo nivel predeterminado.

El proceso de la presente invencién mejorard sustancialmente la actividad de las particulas del catalizador DAM.
Serd apreciado por quienes poseen una experiencia ordinaria en la técnica que, a lo largo del tiempo, a medida que
el reactor contindia operando, la actividad de las particulas retiradas se reduce, por ejemplo como resultado de la
acumulacién de venenos permanentes y finos como se ha descrito arriba. A medida que el reactor continia operando,
se alcanzard un segundo punto predeterminado en el cual la eficiencia ha disminuido de nuevo hasta un nivel tal que el
proceso de la presente invencion debe iniciarse nuevamente. Este segundo punto puede ser un nivel de eficiencia igual
a o inferior a aquél en el que se inicid por primera vez el proceso. Si se utiliza el mismo punto, se apreciard que el
mismo puede alcanzarse en menos tiempo que el transcurrido antes de iniciar por primera vez el proceso. Cuando se
calcula que sustancialmente la totalidad del catalizador contenido en el reactor se ha tratado de acuerdo con el presente
proceso, éste puede interrumpirse de nuevo y el reactor puede hacerse operar durante otro periodo de tiempo como se
ha descrito arriba hasta que se alcanza un nivel predeterminado de eficiencia ulterior.

Se contemplan dos o més ciclos de operacién con y sin el proceso de la invencién como se ha descrito antes que la
operacion del proceso de la invencion llegue a hacerse continua. De nuevo, el niimero de ciclos estd dentro del ambito
del operador experto. Generalmente, el operador experto observard que, a lo largo del tiempo, la operacién del reactor
sin el proceso de la invencién no presenta una ventaja apreciable sobre la operacién continua en términos de la ventaja
a alcanzar en contraste con los pasos manipulativos que deben llevarse a cabo. Por esta razén, con indiferencia de si la
operacion continua del proceso de la invencion sigue a la incepcion inicial o al menos dos ciclos como se ha descrito
arriba, punto que se alcanzara donde, a pesar de la operacién del proceso de la invencion, llegard a hacerse evidente
para el operario experto que la operacién no puede continuar durante un periodo de tiempo prolongado antes que
llegue a ser antiecondémico hacerlo asi. Esto puede ser resultado de la acumulacién de venenos permanentes y/o finos.
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Existen cierto nimero de factores que determinan el nivel de ventaja econdmica, o el valor practico de un reactor que
contintia operando en una serie de condiciones dada. Estos factores incluyen la configuracion del reactor, el proceso
que se lleva a cabo, el valor tanto del catalizador como del producto, la selectividad de la reaccidn, y factores andlogos.

En un momento en que resulta evidente para el operario experto que el catalizador ya no puede operar con ventaja
econdmica, la operacion tanto del proceso de la presente invencién como del reactor puede pararse como se ha indicado
arriba y el catalizador debe retirarse y devolverse al fabricante para regeneracion. En una realizacion preferida de la
presente invencion, el catalizador se retira por porciones mientras el reactor continia operando, y se trata para renovar
el mismo. Se apreciard que debe dejarse un tiempo suficiente para permitir que se inicie el retorno del catalizador
renovado, dado que ejercerd un efecto positivo sobre la operacion global del reactor.

El proceso de renovacién del catalizador comprende tratar una mezcla de catalizador e hidrocarburo retirada del
reactor para reducir el contenido de hidrocarburos de la misma, calentar la mezcla resultante en una atmésfera no
oxidante a una temperatura superior a la temperatura de fusién de al menos uno de los metales presentes en el catali-
zador formando con ello una masa fundida, retirar cualquier escoria de impurezas que se forme sobre la masa fundida,
enfriar la masa fundida para solidificarla, tratar el sélido resultante para reducir el tamafio de particula del mismo a un
polvo fino de catalizador renovado y devolverlo al reactor.

En el caso en que el catalizador es un catalizador DAM, el proceso de tratamiento del s6lido formado durante el
enfriamiento de la masa fundida para formar particulas finas de catalizador renovado se lleva a cabo por una serie de
ciclos de absorcién/desorcién de hidrégeno que realiza ambas funciones, es decir la reduccion del tamaifio de particula
y la renovacion de la actividad del catalizador. En los casos en que el catalizador es un catalizador Raney sin soporte,
se afiade un metal lixiviable a la mezcla de hidrocarburos reducida o la masa fundida, se reduce el sélido formado
después del enfriamiento a un tamafio fino de particula y el metal se lixivia o se disuelve de las particulas con un
disolvente adecuado para el mismo. Metales lixiviables preferidos son aluminio, titanio, silicio y cinc, y el disolvente
preferido es un dlcali cdustico.

Este proceso de renovacién puede comenzarse mientras el proceso que se ha descrito arriba continda operando,
puede ejecutarse unicamente sobre finos separados de la mezcla retirada mientras que las particulas restantes se some-
ten al proceso de la presente invencidn, o puede estar seguido por el proceso de la presente invencidn para continuar la
mejora de las particulas de catalizador renovado antes que las mismas se devuelvan al reactor. Otra mejora adicional
del catalizador antes de hacerlo volver consiste en pasivarlo de la misma manera que se ha descrito arriba. De este
modo, es posible hacer funcionar un reactor durante periodos de tiempo prolongados antes que el mismo tenga que
pararse para mantenimiento normal y factores andlogos, lo que constituye una ventaja econdmica considerable.

La invencidn se describe ulteriormente con referencia al trabajo experimental siguiente.
Ejemplo 1
Tratamiento de Catalizador de Cobalto por Oxidacion de Lodo a Baja Temperatura

Un lodo de aproximadamente 1200 gramos de catalizador comercial (Raney® 2700) en agua se puso en un vaso
de precipitados de 4 litros y se agitd con una paleta de agitacién recubierta de Teflon®. Se afiadié al lodo un total
de 1320 cc de solucién de 4cido nitrico 0,5 N por adicién lenta. Durante la adicidn, la temperatura del lodo ascendid
hasta aproximadamente 60°C y se desarrollé un fuerte olor de amoniaco. El lodo se agité durante una hora después
de haberse completado la adicién. Durante la oxidacién del catalizador, el pH del lodo se hizo basico debido a la
reduccién de los iones nitrato a iones amonio. La cantidad total de iones nitrato afiadida se ajust6 a fin de alcanzar un
consumo completo del hidrégeno disuelto en el catalizador y el hidrégeno nativo generado por la oxidacién 4cida del
metal en el catalizador. La adicidn ulterior de 4cido nitrico darfa como resultado una disolucién de los iones cobalto
en la solucién, evidenciada por un color rosado, lo cual es indeseable. El catalizador desactivado se filtrd, se lavo tres
veces con agua desionizada y se recuper6 por filtracién. Durante la filtracidn, los sélidos se lavaron de nuevo tres veces
con agua desionizada. Los sélidos se secaron durante una noche en una estufa de vacio a 60°C. El catalizador se traté
ulteriormente en aire fluyente a 120°C para completar la pasivacion. El catalizador pasivado se guardé como tal sin pre-
cauciones de almacenamiento adicionales, obteniéndose 946,6 gramos de catalizador de cobalto Raney seco mejorado.

Ejemplo 2
Ensayo del Catalizador Mejorado

El catalizador mejorado preparado en el Ejemplo 1 se ensayé en un reactor de laboratorio de lecho fijo. Una
muestra (1 cc, 2,32 g) del catalizador se mezclé con diluyente de cuarzo (5 cc, 8,18 g) y se introdujo en un reactor
tubular de 1 cm de didmetro interior. El lecho de catalizador se mantuvo en su lugar con un tapén de lana de vidrio en
el fondo del lecho. Se inserté un termopar multipunto en el lecho para monitorizar las temperaturas. El catalizador se
redujo con hidrégeno a 375°C, 19,3 bar manom. (280 libras/pulgada’ manom.) y 315 cc estdndar durante dos horas.
El catalizador se enfrié a 177°C, 19,3 bar manom. (280 libras/pulgada® manom.) con un flujo de 10 cc estdndar/min
de argén y 260 cc estandar/min de hidrégeno. Después de enfriar, se cambi la alimentacién a 12 cc estandar/min de
argon, 134 cc estandar/min de hidrégeno y 94 cc estdndar/min de una mezcla de CO y CO,, dando una combinacién
nominal de alimentacién de 56,3% hidrégeno, 11,3% de 6xido de carbono, 5,5% argén y 26,9% mondxido de carbono,
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donde los porcentajes se dan como porcentajes molares. El reactor se calenté luego gradual y uniformemente a 200°C
durante un periodo de 8 horas y se mantuvo a dicha temperatura durante 24 horas més. El reactor se calent6 luego de
nuevo gradual y uniformemente a 213°C durante un periodo de 5 horas. Durante este tiempo y a lo largo del resto del
ensayo, la presién se mantuvo constante a 19,3 bar manom. (280 libras/pulgada® manom.). Después de alcanzar 213°C,
el catalizador demostré una conversion de CO de 53,0% de una selectividad de metano de 7,5%. La selectividad de
metano es el carbono en el metano producido como porcentaje del total en el CO convertido. Después de 3 dias en
estas condiciones, la conversién de CO era 48,5% y la selectividad de metano era 7,7%.

Ejemplo 3
Preparacion del Catalizador Desactivado Severamente

En este ejemplo, el uso de un catalizador en condiciones de tratamiento térmico pobre da como resultado tempe-
raturas excesivas que causan puntos calientes en el lecho catalitico y una pérdida rapida de actividad y selectividad
del catalizador. La condicién de tratamiento térmico pobre se establecié utilizando una baja relacién de diluyente a
catalizador. En contraste con el Ejemplo 2, en el que la relacion de catalizador a diluyente era aproximadamente 1:5,
la relacién en este caso era aproximadamente 1:1, utilizando 3 cc, 6,96 g de catalizador y 3 cc, 4,79 g de diluyente
de cuarzo. Todas las restantes condiciones se mantuvieron como se describe en el Ejemplo 2. Después del punto en el
Ejemplo 2 en el que el reactor se calent6 lentamente hasta que la temperatura alcanzé 213°C a una presion constante
de 19,3 bar manom. (280 libras/pulgada® manom.), el catalizador demostré una conversién de CO de 55,9% y una
selectividad de metano de 34,1%. Después de 4,1 dias en estas condiciones, la conversién de CO era 31,5% y la selec-
tividad de metano era 34,1%. La alimentacidn se cambid a 315 cc estdndar/min de hidrégeno y el reactor se calent6 a
la tasa de aproximadamente 38°C hasta una temperatura de 260°C mientras se mantenia la presion a 19,3 bar manom.
(280 libras/pulgada® manom.). Estas condiciones de temperatura, flujo de hidrégeno y presion se mantuvieron durante
tres horas, después de lo cual el flujo de hidrégeno se paré y el reactor se dejé enfriar. El catalizador se descargé del
reactor y el catalizador se separé del diluyente con un imén, todo ello en atmésfera de nitrégeno.

Ejemplo 4
Ensayo de un Catalizador Desactivado Severamente

El catalizador desactivado severamente preparado en el Ejemplo 3 se ensay6 en un reactor de laboratorio en lecho
fijo. Una muestra (1 cc, 2,32 g) del catalizador se mezcl6 con diluyente de cuarzo (5 cc, 8,18 g) y se puso en un reactor
tubular de 1 cm de didmetro interior. El lecho de catalizador se mantuvo en su lugar con un tapén de lana de vidrio en
el fondo del lecho. Tanto la mezcladura como la carga del reactor se llevaron a cabo en atmésfera de nitrégeno a fin
de prevenir la oxidacién indeseable del catalizador desparafinado con hidrégeno. Se inserté en el lecho un termopar
multipunto para monitorizar las temperaturas. El catalizador se redujo con hidrégeno a 375°C, 19,3 bar manom. (280
libras/pulgada’ manom.) y 315 cc estdndar durante 2 horas. El catalizador se enfrié a 177°C, 19,3 bar manom. (280
libras/pulgada® manom.) bajo un flujo de 10 cc estdndar/min de argén y 260 cc estdndar/min de hidrégeno. Después
de enfriar, se cambi6 la alimentacién a 12 cc estdndar/min de argén, 134 cc estdndar/min de hidrégeno y 94 cc
estdndar/min de una mezcla de CO y CO,; dando una composicién nominal de alimentacién de 56,3% hidrégeno,
11,3% didéxido de carbono, 5,5% argén y 26,9% monodxido de carbono donde los porcentajes se dan como porcentaje
molar. El reactor se calentdé luego gradual y uniformemente a 200°C durante un periodo de 8 horas y se mantuvo
a dicha temperatura durante 24 horas mads. El reactor se calent6 luego de nuevo gradual y uniformemente a 213°C
durante un periodo de 5 horas. Durante este tiempo y a lo largo del resto del ensayo la presién se mantuvo constante a
19,3 bar manom. (280 libras/pulgada? manom.). Después de alcanzar 213°C, el catalizador demostré una conversion
de CO de 19,1% y una selectividad de metano de 27,7%. Después de 1,4 dias en estas condiciones, la conversion de
CO era 18,5% y la selectividad de metano era 25,7%. Este ejemplo demostrd que la disminucién en la eficiencia en el
catalizador desactivado severamente producido en el Ejemplo 3, era relativamente permanente y no simplemente una
funcién de las condiciones de operacion.

Ejemplo 5
Tratamiento por SLTO de un Catalizador Desactivado Severamente

Conduciéndose todos los pasos bajo nitrégeno, una parte alicuota de 2,32 g del catalizador desactivado severamente
del Ejemplo 3 se mezclé con 2 cc de agua desionizada y se afiadié a ella 1 cc de 4cido nitrico 0,5 N. La mixtura se
mezcld por agitacién mediante sacudidas durante 10 minutos, después de lo cual se dejé permanecer en el recipiente
durante 30 minutos mas. La muestra se filtr, se lavé tres veces con agua desionizada y se seco luego a vacio a 80°C
durante tres horas. La muestra podia almacenarse como tal sin precauciones convencionales tales como el uso de una
atmosfera inerte.
Ejemplo 6
Ensayo del Catalizador Desactivado Severamente Tratado por SLTO

El catalizador desactivado severamente y tratado por SLTO preparado en el Ejemplo 5 se ensay6 en un reactor de
lecho fijo de laboratorio. Una muestra (1 cc, 2,32 g) del catalizador se mezcl6 con diluyente de cuarzo (5 cc, 8,18 g) y
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se puso en un reactor tubular de 1 cm de didmetro interior. El lecho del catalizador se mantuvo in sifu con un tapén de
lana de vidrio en el fondo del lecho. Se inserté un termopar multipunto en el lecho para monitorizar las temperaturas.
El catalizador se redujo con hidrégeno a 375°C y 19,3 bar manom. (280 libras/pulgada cuadrada manom.) y 315 cc
estdndar durante 2 horas. El catalizador se enfrié a 177°C, 19,3 bar manom. (280 libras/pulgada cuadrada manom.)
bajo un flujo de 10 cc estdndar/min de argén y 260 cc estandar/min de hidrogeno. Después de enfriar, la alimentacién
se cambi6 a 12 cc estdndar/min de argén, 134 cc estdndar/min de hidrégeno y 94 cc estdndar/min de una mezcla
de CO y CO,, dando una composicién nominal de alimentacién de 56,3% hidrégeno, 11,3% diéxido de carbono,
5,5% argdn, 26,9% 6xido de carbono donde los porcentajes se dan como porcentajes molares. El reactor se calentd
luego gradual y uniformemente a 200°C durante un periodo de ocho horas y se mantuvo a dicha temperatura durante
24 horas mas. El reactor se calenté luego una vez mds gradual y uniformemente a 213°C durante un periodo de 5
horas. Durante este tiempo y a lo largo del resto del ensayo, la presién se mantuvo constante a 19,3 bar manom.
(280 libras/pulgada cuadrada manom.). Después de alcanzar 213°C, el catalizador demostré una conversién de CO
de 58,4% y una selectividad de metano de 7,2%. Después de tres dias en estas condiciones, la conversiéon de CO era
49,3% y la selectividad de metano era 7,5%.

Este ejemplo demuestra claramente la capacidad del proceso de la invencién para mejorar y restablecer la actividad
de incluso un catalizador severamente desactivado. Los resultados pueden apreciarse claramente a partir de la tabla
siguiente.

TABLA
Catalizador Fresco tratado Desactivado Desactivado tratado
por SLTO severamente por SLTO
Ejemplo No. 2 4 6
Eficiencia inicial a 213°C:
Conversion de CO, % 55,0 19,1 58,4
Selectividad de CHs, % 75 21,7 7.2
Eficiencia después del numero 3,0 1,4 30
indicado de dias a 213°C:
Conversién de CO, % 48,5 18,5 49,3
Selectividad de CHs4, % 7.7 257 75

Es también evidente por los resultados que se muestran en la Tabla, que la estabilidad del catalizador severamente
desactivado tratado por oxidacién a baja temperatura del lodo de acuerdo con el método de la invencién es comparable
al catalizador nuevo tratado andlogamente.



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2296 779 T3

REIVINDICACIONES

1. Un proceso para la hidrogenacion catalitica de mondxido de carbono a fin de formar una mezcla de hidrocarburos
en un reactor que utiliza un Catalizador de Metal Activo Dispersado (DAM) constituido por particulas que no esta
inmovilizado, comprendiendo dicho catalizador uno o mas miembros seleccionados del grupo constituido por metales
del Grupo VIII y cobre, incluyendo dicho proceso mejorar el catalizador durante la operacién del reactor para producir
dichos hidrocarburos por los pasos siguientes:

a) retirar del reactor una mezcla que comprende hidrocarburos y una porcion de dichas particulas de cataliza-
dor,

b) poner en contacto la mezcla con un gas que contiene hidrégeno a una temperatura superior a la temperatura
del reactor para reducir el contenido de hidrocarburos de la misma;

¢) formar un lodo de las particulas de catalizador en un liquido adecuado;
d) poner en contacto el catalizador con un agente oxidante a temperaturas inferiores a aproximadamente 200°C
formando con ello un precursor del catalizador parcialmente oxidado que comprende metales y al menos

uno de hidréxidos de los mismos y 6xidos de los mismos;

e) reducir dicho precursor del catalizador oxidado con un gas que contiene hidrégeno a una temperatura de
aproximadamente 200°C hasta aproximadamente 600°C reformando con ello el catalizador; y

f) devolver el catalizador al reactor.
2. Un proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, en el cual, en el paso b) la mezcla retirada del reactor se trata
para separar de la misma hidrocarburos liquidos antes de dicho tratamiento con un gas que contiene hidrégeno por uno

o mas de los pasos siguientes:

separacion por gravedad o centrifuga de las particulas del catalizador de los hidrocarburos liquidos y de-
cantar los hidrocarburos liquidos de las mismas;

filtracion de la mezcla; y

tratamiento de la mezcla con un disolvente o fluido supercritico que debilita la interaccién entre las parti-
culas y los hidrocarburos, seguido por separacion de las fases liquida y sélida resultantes.

3. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, en el cual, en el paso b) la mezcla retirada del reactor se calienta
con un gas que contiene hidrégeno a una temperatura de al menos aproximadamente 20°C superior a la reinante en el
reactor.

4. Un proceso de acuerdo con la reivindicacidn 1, en el cual el agente oxidante utilizado en el paso d) es un
oxidante gaseoso seleccionado del grupo constituido por oxigeno, ozono, 6xidos de nitrégeno y mezclas de gases que
los contienen.

5. Un proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, en el cual el agente oxidante utilizado en el paso d) es un oxidante
soluble seleccionado del grupo constituido por 4cido nitrico, un nitrato inorganico, peréxido de hidrégeno, peréxidos
organicos e hidroperéxidos.

6. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, en el cual el catalizador se forma de nuevo en el paso e) por re-
duccién de dicho precursor del catalizador oxidado con un gas que contiene hidrégeno a una temperatura comprendida
entre aproximadamente 300°C y aproximadamente 450°C.

7. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, en el cual en el paso f) el catalizador se devuelve al reactor por
uno o mas pasos de:

formar un lodo del catalizador con hidrocarburos liquidos e introducir dicho lodo en el reactor;
formar una suspension del catalizador en un gas no oxidante e introducir dicha suspensién en el reactor; o
transferir el catalizador al reactor por gravedad o gradiente de presion.

8. Un proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, en el cual antes de ser devuelto al reactor, el catalizador se pasiva
por:

tratamiento con un gas que contiene monoxido de carbono en condiciones tales que el mondxido de carbono
no se descompone significativamente; o
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tratamiento con un gas que contiene monéxido de carbono e hidrégeno en condiciones tales que el mon6-
xido de carbono no se hidrogena significativamente.

9. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, en el cual el proceso se inicia cuando la eficiencia del catalizador
fresco en el reactor ha alcanzado un nivel predeterminado, se lleva a cabo hasta que sustancialmente la totalidad
del catalizador en el reactor ha sido tratado, se interrumpe, se reinicia subsiguientemente cuando la eficiencia del
catalizador ha alcanzado un nivel predeterminado y se hace operar después de ello continuamente, en el cual dichos
pasos de interrupcion y reinicio del proceso cuando se ha alcanzado un nivel predeterminado de eficiencia se llevan a
cabo al menos una vez.

10. Un proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, en el cual el proceso se inicia cuando la eficiencia del catalizador
fresco ha alcanzado un nivel predeterminado y se hace operar después de ello continuamente durante la operacién del
reactor.

11. Un proceso de acuerdo con las reivindicaciones 9 6 10, en el cual el proceso se hace operar hasta un momento
en el cual es evidente que la acumulacién de al menos uno de venenos permanentes y finos ha alcanzado un nivel tal
que la operacion continuada del reactor llegard a hacerse impracticable, en cuyo momento se para la operacién del
reactor.

12. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 11, en el cual, en dicho momento, y mientras el reactor continda
operando, se retira del reactor una mezcla de hidrocarburos y una porcion del catalizador, y se renueva por:

tratamiento de dicha mezcla para reducir el contenido de hidrocarburos de la misma;

calentamiento de la mezcla resultante en una atmésfera no oxidante a una temperatura superior a la tem-
peratura de fusion de al menos uno de dichos metales, separdndose con ello sustancialmente impurezas no
metélicas de aquélla y formando una escoria de cualesquiera 6xidos metalicos refractarios contenidos en
ella sobre la masa fundida resultante;

separacion de la escoria, en caso de estar presente;

enfriamiento de la masa fundida para solidificarla;

tratamiento del s6lido para reducir el tamafio de particula del mismo a un polvo fino de catalizador renova-
do;y

retorno del catalizador al reactor.

13. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 12, en el cual el catalizador se trata ulteriormente por una repeti-
cion de los pasos c) hasta e) antes de ser devuelto al reactor.

14. Un proceso de acuerdo con la reivindicacién 13, en el cual antes de ser devuelto al reactor, el catalizador se
pasiva por:

tratamiento con un gas que contiene mondxido de carbono en condiciones tales que el monéxido de carbono
no se descompone significativamente; o

tratamiento con un gas que contiene monéxido de carbono e hidrégeno en condiciones tales que el moné-
xido de carbono no se hidrogena significativamente.

15. El proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, en el cual al menos una porcién de los hidrocarburos formados
se mejora ulteriormente para obtener productos mds valiosos por al menos una de las operaciones de fraccionamiento
y conversion.

16. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, en el cual dichos metales comprenden cobalto, o cobalto y una
cantidad menor de un metal que es un promotor para la actividad catalitica del mismo en el proceso de hidrogenacion.
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