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DESCRIPCION
Proceso mejorado para la hidroconversion de crudos pesados mediante sistemas de lecho de ebullicion
Campo técnico

La presente invencion describe un proceso mejorado para la hidroconversion de crudos pesados a través de sistemas
de lecho de ebullicién.

En los procesos utilizados para la hidroconversion de residuos de hidrocarburos pesados, la materia prima a tratar se
pone en contacto con hidrégeno en presencia de un catalizador de hidrogenacion en condiciones adecuadas de
temperatura y presion. El grado de conversion de cada extraccion individual nunca es total. Por el contrario, esta lejos
de serlo, en la medida en que, en la practica industrial, es necesario poner en serie al menos dos reactores para
obtener un grado de conversién del 70%. La fraccion no convertida de la materia prima se destina inevitablemente a
combustibles pesados u otros usos equivalentes de escaso interés econdémico y que a veces crean problemas
medioambientales.

En esta zona, la mejora de las tecnologias de lecho de ebullicién de residuos pesados ha mejorado las tecnologias
de lecho fijo preexistentes debido a una mayor eficiencia del catalizador, un mejor intercambio térmico y de material.
El catalizador heterogéneo soportado, en granulos de forma adecuada y de dimensiones milimétricas, se suspende
en el reactor de hidrocraqueo, regulando principalmente el flujo de liquido mediante el caudal de alimentacion de la
materia prima y mediante una bomba de reciclado del liquido, dentro o fuera del reactor. Los caudales se regulan de
manera que el catalizador se posicione en una zona central del reactor, delimitada por un sello liquido en la entrada y
salida del reactor. La reaccién es del tipo de una sola etapa, sin reciclaje y los productos de reaccién son gas, nafta,
gasoéleo, gasoleo de vacio (VGO) y combustible pesado. Se indican las condiciones de reaccion tipicas de un proceso
de hidrocraqueo con un reactor de lecho de ebullicion (véase, por ejemplo, "Oil & Gas Science and Technology, Rev.
IFP, Vol. 55, 2000, Nro. 4, pagina 397") en la siguiente tabla:

Condiciones de reaccion estandar preferida
Contenido de residuos a 975 °F* en la materia prima (% en peso) 50-100 80-100
LHSV (velocidad espacial horaria del liquido) hr! 0,1-1,0 0,2-0,5
Temperatura del Reactor °F 700-850 770-820
Presion parcial, psig 500-3.500 2.500-3.000
Presion parcial de H; a la salida del reactor, psi 1.500-2.500 1.800-2.100
Proporciéon de composicion del catalizador 1b/bbl 0,03-1,0 0,05-0,60

Incluso si la tecnologia de lecho de ebullicion ha mejorado las tecnologias de lecho fijo, todavia tiene varias
restricciones, ya que produce combustible pesado.

El catalizador utilizado en las tecnologias de lecho de ebullicion consiste normalmente en alimina como aglutinante y
dos fases activas, una responsable de la actividad de craqueo y que puede introducirse actuando sobre la composicion
del aglutinante (por ejemplo, SiO; o Al,O3 0 mezclas de los mismos) o afiadiendo un segundo material con sitios acidos
(arcilla o zeolitas, por ejemplo) y uno responsable de la actividad de transferencia de hidrogeno, obtenido por
funcionalizaciéon del portador con una mezcla adecuada de sulfuros de Mo (W)/Co (Ni). Este catalizador tiene una
buena capacidad de hidrocraqueo y una capacidad suficiente para activar el hidrégeno molecular y bloquear los
radicales libres y la formaciéon de productos de brea que pueden provocar un rapido deterioro del catalizador o la
obstruccién de algunas de las secciones de la planta. Sin embargo, la limitada capacidad de activacion de hidrégeno
no permite reciclar los productos de reaccién mas pesados, limitando asi la conversion y provocando la produccion no
deseada de combustible pesado. Ademas, por las mismas razones, las concentraciones de productos solidos (sobre
todo coque y sus precursores) en los medios de reaccion deben mantenerse en niveles bajos. En los procesos de
lecho de ebullicién, la retencién de sélidos (evaluada mediante la técnica de prueba de filtracion en caliente HFT) es
inferior a aproximadamente el 0,2% y son necesarias frecuentes intervenciones de mantenimiento para eliminar los
depositos de brea formados en varias zonas de la planta.

Como alternativa a los procesos de hidroconversion basados en la utilizacion de catalizadores soportados sobre lechos
fijos o en ebullicion, también se han propuesto procesos que utilizan catalizadores dispersos homogéneamente en los
medios de reaccién (suspension). Estos procesos en "suspension” se caracterizan por la presencia de particulas de
catalizador que tienen dimensiones promedio muy pequefias, micrométricas y/o submicrométricas y uniformemente
dispersas en la fase hidrocarbonada.

El catalizador normalmente utilizado en procesos de suspension consiste en una nanodispersion de cristalitos
laminares de molibdenita (MoS>), producidos in situ en los medios de reaccién, partiendo de un compuesto soluble en
el crudo alimentado junto con la materia prima (véase, por ejemplo, IT-MI2003A000692 e IT-MI2003A000693) o ex
situ, mediante la interaccion de un compuesto de molibdeno adecuado con H»>S o un sulfuro organico. Este material
es muy eficaz en la activacion de hidrégeno y tiene propiedades éptimas como eliminador de radicales (Applied
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Catalysis A: General, 204, 2000, pagina 203). La funcién principal de este material, de hecho, es limitar la formacién
de resinas o brea a partir de compuestos organicos de baja relacion H/C, bloqueando y limitando la difusion de
radicales libres en los medios de reaccion, evitando asi la formacion de coque. La molibdenita, sin embargo, tiene una
baja capacidad de craqueo y consecuentemente en los procesos de suspension el craqueo es principalmente de
naturaleza térmica (Applied Catalyst A: General, 204, 2000, pagina 215).

Ademas, la actividad del catalizador apenas se ve influenciada por la presencia de residuos carbonosos procedentes
de la degradacién de los asfaltenos.

La posibilidad de potenciar las tecnologias de lecho de ebullicion afiadiendo al sistema de reaccién un catalizador
nanodisperso a base de MoS;, de modo que la concentracion de este ultimo oscile entre 10 y 500 ppm con respecto
a la materia prima, también se ha propuesto en la bibliografia (EP-546686 de Texaco Dev. Corp., US 2005/024 1991
de Headwaters Heavy Oil LLC). Las otras condiciones del proceso son similares a las de los procesos de lecho de
ebullicién: no hay reciclaje de la fraccion pesada vy, por lo tanto, el combustible pesado todavia esta presente en los
productos de reaccion, incluso si la calidad del hidrocraqueo del fondo ha mejorado en términos de densidad con
respecto a el caso de partida. En configuraciones de una sola etapa, la concentraciéon de molibdenita en los medios
de reaccién debe mantenerse baja ya que, en ausencia de reciclado, el catalizador se usa ip. El documento US
2005/0241991 divulga un proceso para la hidroconversion de crudos pesados.

En conclusion, incluso si se han observado mejoras con respecto a una configuracion tipica de lecho de ebullicion, los
principales problemas de esta tecnologia no se han resuelto por completo.

Sorprendentemente se ha encontrado ahora un proceso que puede aplicarse a crudos pesados, seleccionados entre
petroleos crudos, petroleos crudos pesados, betun de arenas bituminosas, residuos de destilacion, cortes pesados de
destilacion, residuos de destilacion desasfaltados, aceites vegetales, aceites de carbon y esquisto bituminoso, aceites
de la descomposicion térmica de material de desecho, polimeros, biomasas, que es tal que supera sustancialmente
los problemas encontrados hasta ahora en los procesos de hidrocraqueo de lecho de ebulliciéon para la conversién de
residuos pesados en destilados, modificando el esquema tipico de un proceso de lecho de ebullicién mediante la
adicion de una seccion de reciclaje al reactor de la porcion pesada no convertida obtenida del fondo de una columna
de destilacion u otra unidad de separacién de liquido/vapor.

El proceso, objeto de la presente invencion, para la hidroconversién de crudos pesados, incluye el envio del crudo
pesado a una zona de hidroconversion, efectuado en un reactor de lecho de ebullicion, en el que se introduce
hidrégeno, en presencia de un catalizador de hidroconversion soportado, heterogéneo adecuado, en el que el
catalizador de hidrogenacion heterogéneo soportado esta constituido por un portador y una fase activa, dicha fase
activa consta de dos componentes, el primer componente, siempre presente, es una mezcla de sulfuros, uno de los
cuales se obtiene a partir de un metal perteneciente al grupo VIB y al menos uno obtenido a partir de un metal
perteneciente al grupo VIII, el segundo componente consiste en sitios acidos introducidos regulando la composicién
del portador o afiadiendo una segunda fase al portador seleccionado entre una zeolita o una arcilla; y también un
catalizador de hidrogenaciéon adecuado, nanodisperso en dicho crudo pesado, en el que la concentracion del metal de
transicion en el catalizador nanodisperso, nanodisperso en la materia prima, que comprende la corriente reciclada,
alimentada a la zona de hidroconversion, definida con base en la concentracion del metal o metales presentes, varia
de 1.000 a 20.000 ppm; y enviar la corriente procedente de la zona de hidroconversion a una zona de separacion, en
la que la fraccion liquida separada, que contiene el catalizador nanodisperso, se recicla al reactor de lecho de
ebullicion.

La zona de separacion a la que se envia la corriente efluente de la zona de hidroconversion, ya sea en fase liquida o
liquida/vapor, puede incluir una o mas etapas de destilacion atmosférica y/o al vacio y/o una o mas etapas
ultrarrapidas, mediante lo cual se efectia la separacion de las diferentes fracciones provenientes de la reaccion de
hidroconversion del residuo de destilacion o del liquido proveniente de la Unica o ultima etapa ultrarrapida, que se
recicla al reactor de lecho de ebullicion.

La zona de separacion a la que se envia la corriente efluente de la zona de hidroconversion, si esta en fase de vapor,
puede incluir uno o mas separadores de alta presion.

Generalmente es necesario efectuar una purga sobre la corriente reciclada para evitar que los sulfuros metalicos,
producidos por el efecto de desmetalizacién, se acumulen a niveles excesivamente altos que puedan comprometer la
procesabilidad del proceso (no solo en el reactor de hidrotratamiento sino también en los fondos de columnas,
separadores, bombas y tuberias). Evidentemente, durante la purga, el catalizador también se retira
desafortunadamente del ciclo de reaccion y, por lo tanto, debe reintegrarse continuamente en consecuencia.

El catalizador de hidrogenacion heterogéneo, tipico de lechos en ebullicion, consta de un portador y una fase activa.
El portador que se usa tipicamente se basa en alimina, silice o mezclas de los mismos que tienen una porosidad
adecuada. La fase activa consta de dos componentes. El primero, siempre presente, es una mezcla de sulfuros, uno
de los cuales se obtiene a partir de un metal perteneciente al grupo VIB (preferiblemente Mo) y al menos uno obtenido
a partir de un metal perteneciente al grupo VIII (preferiblemente Ni o Co). Los metales se depositan inicialmente en el
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portador como éxidos y luego se transforman en sulfuros para ser activos en la reaccion. El segundo consiste en sitios
acidos introducidos regulando adecuadamente la composicién del portador o afiadiendo una segunda fase al portador
tal como, por ejemplo, una zeolita o una arcilla.

La fase activa preferida es aquella que tiene como primer o Unico componente una mezcla de sulfuros de los cuales
uno deriva de molibdeno y otro de Ni o Co.

El catalizador de hidrogenacién nanodisperso, es decir, con una dispersion de particulas que tienen dimensiones
micrométricas y/o submicrométricas (nanodispersion), afiadido a la materia prima fresca en una cantidad tal que
garantice un grado de activacion suficiente del hidrégeno en el reactor, se basa en sulfuro de Mo o W y puede formarse
in situ a partir de un precursor descomponible soluble en el crudo, o ex situ y posiblemente puede contener uno o mas
metales de transicion.

La elaboracion del catalizador nanodisperso se efectua junto con la alimentacion de la materia prima fresca, con el fin
de reintegrar el catalizador nanodisperso descargado con la purga.

La presencia de una concentracion 6ptima del catalizador nanodisperso, ademas de limitar la formacién de resinas o
breas, permite una mejor acumulacion de soélidos (determinada mediante la técnica HFT) y limita el deterioro del
catalizador heterogéneo soportado. De esta forma es posible beneficiarse de una mayor actividad de craqueo vy, al
mismo tiempo, permitir el reciclado de las fracciones més pesadas al reactor, evitando asi la produccion de combustible
pesado. El catalizador soportado heterogéneo se recoge en la seccion central del reactor de hidrocraqueo, como en
los lechos en ebullicion tradicionales, mientras que el catalizador nanodisperso con base en sulfuro de Mo o W, circula
con el liquido a través de las diversas secciones de la planta y se recicla a el reactor. La solucién permite obtener una
conversion muy alta junto con una mejor calidad de los productos con respecto tanto a los reactores de lecho de
ebullicién como a los reactores de suspension.

Esta opcion permite aprovechar al maximo todas las sinergias entre las dos tecnologias (sistemas de lecho de
ebullicién y de suspension), proporcionando asi un proceso nuevo y mejorado que aprovecha los aspectos positivos
del catalizador heterogéneo soportado, tipico de la tecnologia de lecho de ebullicion, y aquellas del catalizador
nanodisperso tipico de la tecnologia de suspension.

También es posible utilizar el proceso de acuerdo con la presente invencién para la renovacion de una planta de lecho
de ebullicién existente utilizando el equipo existente y solo efectuando modificaciones para la introduccién del
catalizador adicional disperso, separando los productos y reciclando los mas productos pesados al reactor de
hidrocraqueo.

El sistema de lecho de ebullicién se puede llevar a cabo de acuerdo con el procedimiento y las condiciones tipicas de
la técnica conocida (véase, por ejemplo, "Oil & Gas Science and Technology, Rev. IFP, Vol. 55, 2000, Nro. 4, pagina
397").

La concentracién del metal de transicion en el catalizador nanodisperso, en la materia prima, incluida la corriente
reciclada, alimentada a la zona de hidroconversién, varia de 10 a 30.000 ppm, preferiblemente de 1.000 a 20.000
ppm.

El reactor utilizado se hace funcionar preferiblemente bajo presion de hidrégeno, o una mezcla de hidrégeno y sulfuro
de hidrégeno, que varia de 100 a 200 atmdsferas, dentro de un intervalo de temperatura de 360 a 480 °C. La mezcla
de gas, constituida por hidrégeno y gas reciclado, ingresa al reactor desde arriba y se distribuye a través del lecho
catalitico mediante un distribuidor adecuado de disefio especifico (placa de rejilla).

El grado de purga requerido depende de la velocidad a la que se producen el coque y los sulfuros metalicos y de la
concentracion de materia sélida en el medio de reaccion en el estado estacionario. Operando de acuerdo con el
proceso descrito, la purga a efectuar se puede mantener a un nivel inferior al 10% con respecto a la materia prima
alimentada.

Las posibles etapas de destilacion de la seccién de separacion a la que se envia la corriente efluente de la zona de
hidroconversion, se pueden realizar a presion reducida, preferiblemente entre 0,001 y 0,5 MPa, mas preferentemente
entre 0,01y 0,3 MPa.

Ahora se proporciona una realizacion preferida de la presente invencion con la ayuda de la Figura 1 que, sin embargo,
no debe considerarse una limitacion del alcance de la reivindicacion en si misma.

La materia prima (1) pesada nueva se mezcla con el catalizador (2) nuevo y se envia (3) a un reactor (E) de
hidroconversion de lecho de ebullicion en el que esta presente un catalizador heterogéneo soportado.
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Una corriente (4), que contiene el producto de reaccion y el catalizador nanodisperso, sale de dicho reactor (E) y se
envia a una columna (S) de separacién para separar los productos (5) de la fraccion liquida que contiene el catalizador
(6) nanodisperso que se recicla (7), después de una purga (8), al reactor de hidroconversion.

Ejemplo 1

Se llevaron a cabo pruebas experimentales en una planta piloto como se representa en la Figura 1. Los reactores de
lecho de ebullicion se hicieron funcionar en un conjunto tipico de condiciones operativas.

Se realizaron tres pruebas comparativas en la planta piloto:

- prueba A: la corriente de fondo pesada de la columna de destilacion al vacio se recicl6 al reactor y solo se utilizé un
catalizador en suspension. No se utilizaron otros catalizadores durante la prueba.

- prueba B: la corriente de fondo pesada de la columna de destilacion al vacio se recicl6 al reactor y se utilizaron dos
catalizadores: un catalizador en suspension y un catalizador comercial en los lechos de ebullicion.

- prueba C: la corriente de fondo pesada de la columna de destilacion al vacio se recicl6 al reactor y solo se usé

un catalizador comercial en los lechos de ebullicion. La alimentacién de residuos al vacio utilizada para las pruebas
experimentales se produjo a partir del crudo ligero Basrah. La caracterizacion de la alimentacién se reporta en la tabla
1.

Tabla 1: caracterizacion del crudo ligero VR Basrah

Carbono % en peso 83,45
Hidrégeno % en peso 10,07
Nitrégeno % en peso 0,38
Azufre % en peso 4,82
Asf C5 % en peso 16,5
MCRT % en peso 24,77
THFi % en peso <0,1
Mo ppm en peso 1795
Niquel ppm en peso 45
Vanadio ppm en peso 153
Densidad a 15 °C Kg/m? 1031,4
5% °C 524
10% °C 540
20% °C 562
30% °C 581
40% °C 598
50% °C 615,5
60% °C 634
70% °C 653
80% °C 674,5
90% °C 698,5
95% °C 711,5

Las condiciones de operacion, el rendimiento de los productos y el desempefio de HDx (HDS, HDN) se indican en la
tabla 2.

Tabla 2: condiciones de operacion, rendimiento de productos y desempefio de HDx

prueba A prueba B prueba C
Condiciones de operacion
Temperatura, °C 430 400 400
Presion total, barg 140 140 140
WHSV, h-'™M - 0,51 0,49
Tiempo medio de residencia, h 4.3 3,9 4.1
Concentracion de Mo®@ 1000 1000 -
Dias en la corriente 30 30 6®
Distribucion de productos (% en peso)
H2S 4,0 3,7 @
C1-C4 8,9 9,6 @
PI-170°C 9,3 6,9 @)
170-350°C 33,6 443 @
350-500°6 441 35,5 @
HDN 30,0 56,3 @)
HDS 74,0 88,0 @

5



10

ES 2 823732 T3

(continuacioén)
() Con base en la carga del catalizador de lecho de ebullicion
(2) Concentracién en la alimentacién de liquido a los reactores
©) Prueba detenida debido a la desactivacion del catalizador del lecho de ebullicién
) Rendimiento de productos no determinado para la desactivacién continua del catalizador de lecho de ebullicién

Los datos producidos en la prueba B, utilizando el catalizador en suspensién y el catalizador comercial en el lecho de
ebullicion, muestran una hidrodesnitrogenacion (HDN) mucho mayor y una hidrodesulfuracion (HDS) mayor en
comparacion con los resultados de la prueba A, obtenidos utilizando Unicamente el catalizador en suspension.
Ademas, en la prueba B se obtuvo una distribucién de rendimiento de productos similar a la de la prueba A, y con un
corte de diésel atmosférico mas alto, pero con una severidad de las condiciones operativas mas baja, es decir, a una
temperatura de reactor 30 °C mas baja.
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para la hidroconversién de crudos pesados, seleccionados entre petréleos crudos, petréleos crudos
pesados, betun de arenas bituminosas, residuos de destilacién, cortes pesados de destilacion, residuos de destilacion
desasfaltados, aceites vegetales, aceites de carbén y esquisto bituminoso, aceites de la descomposicion térmica de
material de desecho, polimeros, biomasas, que comprende enviar el crudo pesado a una zona de hidroconversién,
efectuada en un reactor de lecho de ebullicidn, en el que se introduce hidrégeno, en presencia de un catalizador de
hidroconversion soportado heterogéneo adecuado, en el que el catalizador de hidrogenacién heterogéneo soportado
esta formado por un portador y una fase activa, dicha fase activa consta de dos componentes, el primer componente
es una mezcla de sulfuros, uno de los cuales se obtiene a partir de un metal perteneciente al grupo VIB y al menos
otro obtenido a partir de un metal perteneciente al grupo VIII, el segundo componente consiste en sitios acidos
introducidos regulando la composicion del portador o agregando una segunda fase al portador seleccionado entre una
zeolita o una arcilla; y también un catalizador de hidrogenaciéon adecuado, nanodisperso en dicho crudo pesado, en el
que la concentracion del metal de transicion en el catalizador nanodisperso, nanodisperso en la materia prima, que
comprende la corriente reciclada, alimentada a la zona de hidroconversion, definida con base en la concentracion del
metal o metales presentes, varia de 1.000 a 20.000 ppm; y enviar la corriente procedente de la zona de hidroconversion
a una zona de separacion, en la que la fraccién liquida separada, que contiene el catalizador nanodisperso, se recicla
al reactor de lecho de ebullicion.

2. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado porque la zona de separacién a la que se envia la
corriente efluente procedente de la zona de hidroconversion, si esta en fase liquida o liquida/vapor mixta, comprende
una o mas etapas de destilacion atmosférica y/o al vacio y/o una o mas ultrarrapidas, mediante las cuales se efectiua
la separacion de las diferentes fracciones provenientes de la reaccion de hidroconversion, del residuo de destilacion
o del liquido que sale de la Unica o ultima etapa ultrarrapida, que se recicla al reactor de lecho de ebullicion.

3. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado porque la zona de separacion a la que se envia la
corriente efluente de la zona de hidroconversion, si esta en fase vapor, comprende uno o0 mas separadores de alta
presion.

4. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado porque se efectia una purga sobre la fraccion liquida
separada que contiene el catalizador nanodisperso, reciclado al reactor de lecho de ebullicion.

5. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado porque el catalizador de hidrogenacion nanodisperso
se basa en sulfuro de Mo o W.

6. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 5, caracterizado porque el catalizador de hidrogenacion nanodisperso
se puede formar in situ partiendo de un precursor soluble en crudo que puede ser descompuesto, o ex situ.

7. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado porque la concentracion del catalizador de
hidrogenacion, nanodisperso en la materia prima, que comprende la corriente reciclada, alimentada a la zona de
hidroconversion, varia de 3.000 a 20.000 ppm.

8. El proceso de acuerdo con la reivindicaciéon 1, caracterizado porque el metal perteneciente al grupo VIB es el
molibdeno.

9. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado porque el metal perteneciente al grupo VIl se
selecciona entre Ni y Co.

10. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, caracterizado porque las reacciones de hidroconversién en lechos
de ebulliciéon tienen lugar a temperaturas que oscilan entre 360 y 480 °C y presiones que van desde 100 a 200
atmosferas.

11. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 2, caracterizado porque las etapas de destilacion se llevan a cabo a
presion reducida en el intervalo de 0,001 a 0,5 MPa.

12. El proceso de acuerdo con la reivindicaciéon 11, caracterizado porque las etapas de destilacion se llevan a cabo a
presion reducida en el intervalo de 0,.01 a 0,3 MPa.
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