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DESCRIPCION

Procedimiento de conversiéon de fracciones pesadas de petréleo para producir una carga de craqueo catalitico y
unos destilados medios con bajo contenido en azufre

Antecedentes de la invencion

La presente invencion se refiere a un procedimiento y a una instalacion para el tratamiento de las cargas pesadas
hidrocarbonadas que contienen impurezas azufradas. Se refiere a un procedimiento que permite convertir al menos
en parte una carga de hidrocarburos de este tipo, por ejemplo un destilado de vacio obtenido mediante destilacion
directa de un petréleo bruto, en gasoleo que cumple con las especificaciones de 2005 en azufre, es decir que tiene
menos de 50 ppm de azufre, y en un producto mas pesado que se puede utilizar de manera ventajosa como carga
para el craqueo catalitico (como el craqueo catalitico en lecho fluido).

El documento FR-A-2791354 describe un procedimiento de conversion de fracciones pesadas de petréleo que
comprende una etapa de hidroconversion en lechos burbujeantes y una etapa de hidrotratamiento.

Hasta el 2000, el contenido en azufre autorizado en el diesel era de 350 ppm. Pero se llegaron a unos valores
mucho mas restrictivos en 2005 ya que este contenido maximo se va a reducir a 50 ppm.

El solicitante ha investigado, por lo tanto, un procedimiento que permita alcanzar este objetivo. Al hacerlo, ha
comprobado que el objetivo se ha cumplido ampliamente puesto que se han obtenido de manera general unos
contenidos inferiores a 20 ppm e incluso a 10 ppm.

De manera mas precisa, la invencion se refiere a un procedimiento de tratamiento de cargas de petréleo de las que
al menos un 80 % en peso hierve por encima de 340 °C, y que contienen al menos un 0,05 % en peso de azufre,
para producir al menos una fraccion de gasoleo con un contenido en azufre de como maximo 50 ppm en peso, dicho
procedimiento comprendiendo las etapas siguientes:

a) hidrocraqueo suave en lecho fijo en presencia de al menos un catalizador a una temperatura de entre 330-
500 °C auna Presnon de al menos 2 MPa e inferior a 12 MPa, a una veIomdad espacial por hora de entre
0,1 h" a 10 h™ y en presencia de entre 100-5.000 Nm® de hidrégeno/m® de carga, la conversion neta en
productos que hierven por debajo de 360 °C siendo de entre un 10-50 % en peso;

b) separacion a partir del efluente de un gas que contiene hidrégeno, sulfuro de hidrégeno formado en la etapa
a) y de una fraccion mas pesada que el gasdleo, al término de la cual dicho gas que contiene hidrégeno se
recicla hacia la etapa a);

c) hidrotratamiento, por contacto con al menos un catalizador, de al menos una fraccion de destilado obtenida
en la etapa b) y que incluye una fraccién de gasoleo, a una temperatura de entre 300-500 °C, a una presion
de entre 2-12 MPa, a una velocidad espacial por hora de entre 0,1-10 h' y en presencia de entre 200-5.000
Nm?® de h|drogeno/m de carga;

d) separacion del hidrégeno, de los gases y de al menos una fracciéon de gaséleo con un contenido en azufre
inferior a 50 ppm en peso, el hidrégeno separado afiadido al hidrégeno resultante de la etapa b) se vuelve a
comprimir, y a continuacién se recicla hacia la etapa a), procedimiento en el que la totalidad del hidrégeno
de apoyo que necesita el procedimiento se conduce a la etapa c).

Las cargas tratadas son pesadas, es decir que un 80 % en peso hierve por encima de 340 °C. Su punto de ebullicion
inicial se establece de manera general en al menos 340 °C, a menudo en al menos 370 °C e incluso en al menos
400 °C. De manera muy ventajosa el procedimiento permite tratar unas cargas que tienen una temperatura final de
ebullicién de al menos 450 °C y que puede incluso superar los 650 °C.

El contenido en azufre es de al menos un 0,05 % en peso, a menudo de al menos un 1 %, y muy a menudo de al
menos un 2 %, e incluso de al menos un 2,5 % en peso. Las cargas con un 3 % de azufre o0 mas son adecuadas
para este procedimiento.

Las cargas que se pueden tratar en el marco de la presente invencion son los destilados de vacio de destilacion
directa, los destilados de vacio resultantes de un procedimiento de conversiéon como, por ejemplo, los que proceden
de una coquizaciéon, de una hidroconversiéon en lecho fijo (como los que se obtienen de los procedimientos
HYVAHL® de tratamiento de las fracciones pesadas que ha actualizado la solicitante) o de unos procedimientos de
hidrotratamiento de las fracciones pesadas en lecho burbujeante (como los que se obtienen de los procedimientos
H-OIL®), o incluso los aceites desasfaltados con disolvente (por ejemplo, con propano, con butano o con pentano)
que proceden del desasfaltado de residuos de vacio de destilacion directa, o de residuos resultantes de los
procedimientos HYVAHL® y H-OIL®. Las cargas también pueden estar formadas por una mezcla de estas diferentes
fracciones. También pueden contener fracciones de gasoéleos y gasdleos pesados procedentes del craqueo catalitico
que presentan en general un intervalo de destilacion de alrededor de 150 °C a alrededor de 370 °C. También pueden
contener extractos aromaticos y parafinas que se obtienen en el marco de la fabricacidon de aceites lubricantes. De
acuerdo con la presente invencion, las cargas que se tratan son de preferencia destilados de vacio.
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Etapa a) - La carga como la que se ha descrito en parrafos anteriores se trata en la etapa a) mediante hidrocraqueo
suave.

De manera habitual se opera bajo una presion absoluta de entre 2 y 12 MPa, a menudo de entre 2y 10 MPa y en la
mayoria de los casos de entre 4 y 9 MPa o de entre 3 y 7 MPa a una temperatura de alrededor de 300 a alrededor
de 500 °C y a menudo de alrededor de 350 a alrededor de 450 °C. La velocidad espacial por hora (VVH) y la presion
parcial de hidrégeno se seleccionan en funcion de las caracteristicas del producto que hay que tratar Y, de la
converS|on deseada. En la mayoria de los casos la VVH se sntua en una gama que va de alrededor de 0,1 h™ a 10
h y de preferencia de alrededor de 0,2 h™ a alrededor de 5 h™. La cantidad total de hidrégeno mezclado con la
carga (Consumo quimico Hz + reciclaje) y que entra, por lo tanto, en la zona en la que se realiza la eta ga a) es de
manera habltual de alrededor de 100 a alrededor de 5.000 metros cubicos en condiciones normales (Nm g por metro
cubico (m ) de carga liquida y en la magorla de los casos de alrededor de 100 a alrededor de 2.000 Nm /m?, por lo
general esta es de al menos 200 Nm *m y de preferencia de alrededor de 200 a alrededor de 1.500 Nm *m>.

La conversién neta en productos que hierven por debajo de 360 °C es de manera general de entre un 10 % y un 50
% en peso, de manera ventajosa de entre un 15y un 45 %.

La presion parcial de H»S al término de la etapa a) es de manera general de entre 0,1-0,4 MPa, de manera ventajosa
esta se mantiene entre 0,15-0,3 MPa y de preferencia entre 0,15-0,25 MPa para mejorar la hidrodesulfuracion.

Se puede utilizar un catalizador clasico de hidroconversién que comprende, sobre un soporte amorfo, al menos un
metal o compuesto de metal que tiene una funcién hidro-deshidrogenante.

Este catalizador puede ser un catalizador que comprende unos metales del grupo VIII dentro del catalizador, por
ejemplo niquel y/o cobalto en la mayoria de los casos en asociacion con al menos un metal del grupo VIB, por
ejemplo molibdeno y/o tungsteno. Se puede emplear, por ejemplo, un catalizador que comprende de un 0,5 a un 10
% en peso de niquel y de preferencia de un 1 a un 5 % en peso de niquel (expresado en 6xido de niquel NiO) y de
un 1 a un 30 % en peso de molibdeno, de preferencia de un 5 a un 20 % en peso de molibdeno (expresado en 6xido
de molibdeno MoO3) sobre un soporte mineral amorfo.

El contenido total en 6xidos de metales de los grupos VI y VIl en el catalizador es a menudo de alrededor de un 5 a
alrededor de un 40 % en peso Yy, en general, de alrededor de un 7 a un 30 % en peso, y de manera ventajosa la
relacion ponderal expresada en 6xido metdlico entre metal (o metales) del grupo VI 'y metal (o metales) del grupo VIl
es en general de alrededor de 20 a alrededor de 1, y en la mayoria de los casos de alrededor de 10 a alrededor de
2.

El soporte se seleccionara, por ejemplo, dentro del grupo formado por la alumina, la silice, las silice-aliminas, la
magnesia, las arcillas y las mezclas de al menos dos de estos minerales. Este soporte también puede contener otros
compuestos y, por ejemplo, unos éxidos seleccionados dentro del grupo formado por el 6xido de boro, el zirconio, el
o6xido de titanio y el anhidrido fosférico. En la mayoria de los casos se utiliza un soporte de alumina, y
preferiblemente alimina n o y.

El catalizador también puede contener un elemento como el fésforo y/o el boro. Este elemento puede haberse
introducido dentro de la matriz o de preferencia haberse depositado sobre el soporte. También se puede depositar
silicio sobre el soporte, solo o con el fosforo y/o el boro. Se prefieren los catalizadores que contienen silice
depositado sobre un soporte (como la alumina) eventualmente con P y/o B depositados igualmente y que contienen
también al menos un metal del grupo VIl Ni, Co y al menos un metal del grupo VIB (Mo, W). La concentracion de
dicho elemento es de manera habitual inferior a alrededor de un 20 % en peso (calculado en éxido) y en la mayoria
de los casos inferior a alrededor de un 10 % y es de manera habitual de al menos un 0,001 % en peso. La
concentracién en diéxido de boro B,O3; es de manera habitual de alrededor de un 0 a alrededor de un 10 % en peso.

Otro catalizador comprende al menos un metal del grupo VIII y al menos un metal del grupo VIB y una silice-
alumina.

Otro tipo de catalizador que se puede utilizar es un catalizador que contiene al menos una matriz, al menos una
zeolita Y y al menos un metal hidro-deshidrogenante. Las matrices, metales, elementos adicionales que se han
descrito con anterioridad también pueden formar parte de la composicién de este catalizador.

En las solicitudes de patentes WO-00/71641, EP-911077 asi como en los documentos US-4 738 940 y 4 738 941 se
describen de manera ventajosa unas zeolitas Y.

El hidrocraqueo suave (etapa a)) se realiza con al menos un lecho fijo de al menos un catalizador y se produce un
efluente hidrocraqueado.
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Etapa b) en la que dicho efluente hidrocraqueado se ve sometido al menos en parte, y de preferencia en su
totalidad, a una o varias separaciones.

La finalidad de esta etapa es separar los gases del liquido y, en particular, recuperar el hidrégeno y lo esencial del
sulfuro de hidrégeno H,;S formado en la etapa a), y a continuaciéon obtener un efluente liquido exento de H»>S
disuelto.

Durante la separacion del H.S del liquido, se puede separar una parte de nafta. Esta parte entonces se estabiliza
(eliminacion del H.S).

El efluente liquido desprovisto de H,S y al que eventualmente se le agrega nafta estabilizada se destila para obtener
al menos una fraccion de destilado que incluye una fraccién de gasoleo, y al menos una fraccién mas pesada que el
gasodleo.

La fraccion de destilado puede ser una fraccién de gasdéleo o una fraccién de gaséleo mezclada con nafta. Esta
alimenta a la etapa c).

La fraccion liquida mas pesada que la fraccion de tipo gaséleo se puede enviar eventualmente a un procedimiento
de craqueo catalitico en el que esta se trata de manera ventajosa en unas condiciones que permiten producir una
fraccion de gas, una fraccion de gasolina, una fracciéon de gaséleo y una fraccién mas pesada que la fraccion de
gasoleo a menudo denominada por el experto en la materia fraccion slurry.

En otros casos, esta fraccion liquida mas pesada que la fraccion de gaséleo se puede utilizar como fuel industrial de
bajo contenido en azufre o como carga para craqueo térmico.

Cuando la nafta no se envia a la mezcla con el gasoéleo en la etapa c), se destila. La fraccion de nafta que se obtiene
se puede separar de manera ventajosa en gasolina pesada, que sera de preferencia una carga para un
procedimiento de reformado, y en gasolina ligera que se vera sometida, de preferencia, a un procedimiento de
isomerizacion de las parafinas.

Al término de la etapa b), la fraccion de gaséleo presenta en la mayoria de los casos un contenido en azufre
comprendido entre 100 y 500 ppm en peso, y la fraccién de gasolina presenta en la mayoria de los casos un
contenido en azufre comprendido como maximo en 200 ppm en peso. La fraccién de gaséleo no cumple, por lo
tanto, con las especificaciones de 2005 en azufre. Las otras caracteristicas del gaséleo también se encuentran en un
bajo nivel; por ejemplo, el cetano es del orden de 45 y el contenido en aromaticos es superior a un 20 % en peso.

En la destilacion las condiciones se seleccionan de manera general de tal modo que el punto de ebullicion inicial de
la fraccidon pesada sea de alrededor de 340 °C a alrededor de 400 °C, y de preferencia de alrededor de 350 °C a
alrededor de 380 °C, y por ejemplo de alrededor de 360 °C.

Para la nafta, el punto final de ebulliciéon esta comprendido entre alrededor de 120 °C y 180 °C.
El gasdleo se sitla entre la nafta y la fracciéon pesada.

Los puntos de ebullicion de fraccion que se han dado aqui son indicativos, pero el operario seleccionara el punto de
ebullicién de la fraccion en funcién de la calidad y de la cantidad de los productos deseados, tal y como se realiza de
manera general.

Etapa c) en la que al menos una parte, y de preferencia la totalidad de la fraccién de destilado experimenta un
hidrotratamiento con el fin de reducir el contenido en azufre por debajo de 50 ppm en peso, y en la mayoria de los
casos por debajo de 10 ppm.

A dicha fraccion de destilado, se le puede afadir una fraccién producida de forma externa al procedimiento de
acuerdo con la invencién, y que normalmente no se puede incorporar directamente a la mezcla de gaséleo. Esta
fraccion de hidrocarburos se puede seleccionar, por ejemplo, dentro del grupo formado por los LCO (Light cycle oil
procedente de craqueo catalitico en lecho fluidificado).

De manera habitual se opera bajo una presion absoluta de alrededor de 2 a 12 MPa, a menudo de alrededor de 2 a
10 MPa y en la mayoria de los casos de 4 a 9 MPa; también se puede trabajar a una presion de entre 3y 7 MPa. La
temperatura en esta etapa es de manera habitual de alrededor de 300 a alrededor de 500 °C, a menudo de
alrededor de 300 °C a alrededor de 450 °C y en la mayoria de los casos de alrededor de 350 a alrededor de 420 °C.
Esta temperatura se ajusta de manera habitual en funcion del nivel deseado de hidrodesulfuracién y/o de saturacién
de los aromaticos y debe ser compatible con la duracién de ciclo buscada. La velocidad espacial por hora (VVH) y la
presion parcial de hidrégeno se seleccionan en funcion de las caracteristicas del producto que hay que tratar y de la
conversion deseada.
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En la mayoria de los casos la VVH se sitia en una gama que va desde alrededor de 0,1 h™ a alrededor de 10 h’ y
de preferencia de 0,1 h"a5h™, y de manera ventajosa de alrededor de 0,2 h™ a alrededor de 2 h™.

La cantidad total de hidrégeno mezclada con la carga es de manera habitual de alrededor de 200 a alrededor de
5.000 metros cubicos en condiciones normales (Nm3) por metro cubico (m3) de carga liquida y en la mayoria de los
casos de alrededor de 250 a 2.000 Nm®/m?, y de preferencia de alrededor de 300 a 1.500 Nm*m®.

Se opera asimismo de manera Util con una presion parcial del hidrégeno sulfurado reducida, compatible con la
estabilidad de los catalizadores sulfurados. En el caso preferente de la presente invencion, la presion parcial del
hidrégeno sulfurado es de preferencia inferior a 0,05 MPa, de preferencia de 0,03 MPa, y mejor aun de 0,01 MPa.

En la zona de hidrodesulfuracion, el catalizador ideal debe tener un elevado poder hidrogenante de tal modo que
realice un refinado profundo de los productos y que obtenga una reduccion importante del azufre. En el caso
preferente de realizacion, la zona de hidrotratamiento opera a una temperatura relativamente baja lo que favorece
una hidrogenacion profunda y, por lo tanto, una mejora del contenido en aromaticos del producto y de su cetano, y
de una limitacion de la coquizacion. No se saldra del marco de la presente invencion al utilizar en la zona de
hidrotratamiento de manera simultanea o de manera sucesiva un Unico catalizador o varios catalizadores diferentes.
De manera habitual en esta etapa se realiza en la industria en uno o varios reactores con uno o varios lechos
cataliticos y con corriente descendente del liquido.

En la zona de hidrotratamiento se utiliza al menos un lecho fijo de catalizador de hidrotratamiento que comprende
una funcién hidro-deshidrogenante y un soporte amorfo. Se utilizara de preferencia un catalizador cuyo soporte se
selecciona, por ejemplo, dentro del grupo formado por la alimina, la silice, las silice-aliminas, la magnesia, las
arcillas y las mezclas de al menos dos de estos minerales. Este soporte también puede contener otros compuestos
y, por ejemplo, éxidos seleccionados dentro del grupo formado por el 6xido de boro, el zirconio, el 6xido de titanio y
el anhidrido fosférico. Se utiliza en la mayoria de los casos un soporte de alimina y aun mejor de aliminan o y.

La funcion hidrogenante esta garantizada por al menos un metal del grupo VIl y/o del grupo VIB.

En un caso ventajoso, el contenido total en 6xidos de metales de los grupos VI y VIl es a menudo de alrededor de
un 5 a alrededor de un 40 % en peso y en general de alrededor de un 7 a un 30 % en peso, y la relaciéon ponderal
expresada en 6xido metalico entre metal (metales) del grupo VI y metal (metales) del grupo VIl es en general de
alrededor de 20 a alrededor de 1 y en la mayoria de los casos de alrededor de 10 a alrededor de 2.

El catalizador ideal debe tener un alto poder hidrogenante de tal modo que realice un refinado profundo de los
productos y que obtenga una reduccion importante del azufre. Este catalizador puede ser un catalizador que
comprende unos metales del grupo VIII, por ejemplo niquel y/o cobalto en la mayoria de los casos en asociacion con
al menos un metal del grupo VIB, por ejemplo molibdeno y/o tungsteno. Se utilizara de preferencia un catalizador a
base de NiMo. Para los gaséleos dificiles de hidrotratar y para tasas muy elevadas de hidrodesulfuracion, el experto
en la materia sabe que la desulfuracién de un catalizador a base de NiMo es superior a la de un catalizador CoMo ya
que el primero muestra una funcién hidrogenante mas elevada que el segundo. Se puede emplear, por ejemplo, un
catalizador que comprende de un 0,5 a un 10 % en peso de niquel y de preferencia de un 1 a un 5 % en peso de
niquel (expresado en 6xido de niquel NiO) y de un 1 a un 30 % en peso de molibdeno y de preferencia de un 5 a un
20 % en peso de molibdeno (expresado en 6xido de molibdeno MoO3) sobre un soporte mineral amorfo.

El catalizador también puede contener un elemento como el fésforo y/o el boro. Este elemento se puede haber
introducido dentro de la matriz o haberse depositado sobre el soporte. También se pude depositar silicio sobre el
soporte, solo o con el fésforo y/o el boro.

La concentracion de dicho elemento es de manera habitual inferior a alrededor de un 20 % en peso (calculado en
6xido) y en la mayoria de los casos inferior a alrededor de un 10 % en peso, y es de manera habitual de al menos un
0,001 % en peso. La concentracién en trioxido de boro B,O3 es de manera habitual de alrededor de un 0 a alrededor
de un 10 % en peso.

Los catalizadores preferentes contienen silicio depositados sobre un soporte (como la alimina), eventualmente con
P y/o B también depositados, y que contienen también al menos un metal del grupo VIII (Ni, Co) y de al menos un
metal del grupo VIB (W, Mo).

En el procedimiento de acuerdo con la invencién, las gasolinas y los gaséleos resultantes del procedimiento de
conversion, como por ejemplo el hidrocraqueo suave, son muy refractarios al hidrotratamiento si se les compara con
los gasoleos que se obtienen directamente de la destilacion atmosférica de los crudos.

Para obtener unos contenidos en azufre muy bajos, el punto critico es la conversién de las especies mas
refractarias, en particular los dibenzotiofenos di y trialquilados o mas para los que el acceso del atomo de azufre al
catalizador esta limitado por los grupos alquilos. Para esta familia de compuestos, el proceso de la hidrogenacion de
un ciclo aromatico antes de la desulfuracion mediante ruptura del enlace Csp3-S es mas rapido que la desulfuracion
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directa mediante ruptura del enlace Csp2-S.

Los gasdleos de conversion necesitan, por lo tanto, unas condiciones operativas muy estrictas para cumplir con las
futuras especificaciones en azufre. Si se quieren hidrotratar estos gasoleos de conversién en unas condiciones
operativas que permitan mantener unas inversiones moderadas con una duracion de ciclo razonable del catalizador
de hidrotratamiento, es necesaria una optimizacién de la integracién de los equipos del procedimiento.

Hemos descubierto que se pueden obtener gaséleos de buena calidad al mismo tiempo que se minimiza la inversion
por medio de la maximizacion de la presién parcial de hidrogeno en la segunda etapa.

Para ello, de acuerdo con la invencion, se introduce hidrégeno de apoyo en la etapa c) de hidrotratamiento.

De preferencia, la cantidad de hidrégeno de apoyo que se introduce en esta etapa c) es superior al consumo
quimico de hidrogeno necesario para obtener los rendimientos establecidos en las condiciones operativas
establecidas para esta etapa c).

Esto significa que esta cantidad es superior a la que se necesita para el nivel buscado de hidrogenacion de los
compuestos hidrogenables.

Si se realiza un balance del elemento hidrégeno entre la entrada que corresponde a la carga hidrocarbonada y la
salida que corresponde a los efluentes liquido y gaseoso, a excepcion del hidrégeno separado, la cantidad de
hidrégeno de apoyo es al menos igual a la diferencia del balance de materia, la diferencia encontrada corresponde
aproximadamente al consumo quimico de hidrégeno.

Un medio apropiado para la medicion del contenido en hidrogeno dentro de la carga o del efluente liquido es la
medicion RMN-'H. Para el efluente gaseoso, resulta adecuado el analisis cromatografico.

La totalidad del hidrégeno de apoyo que necesita el procedimiento se introduce en la etapa c).

A partir de ese momento, la cantidad conducida tendra en cuenta también el consumo quimico de hidrégeno en la
etapa a) de tal modo que conduzca el hidrégeno necesario también para la hidrogenacién buscada en la etapa a).

De este modo, en el procedimiento, el hidrégeno de apoyo se introduce:
- al nivel de la etapa c) Unicamente.

Otra consecuencia es que se puede optimizar el suplemento de hidrégeno en la etapa c) de acuerdo con el nivel
refractario de los gaséleos que hay que tratar.

La invencion permite de este modo mejorar de manera sensible los rendimientos del catalizador de hidrotratamiento
y en particular la hidrodesulfuracién para unas condiciones de temperatura y de presiéon total dadas y que
corresponden a unos valores viables en la industria.

En efecto, permite maximizar la presién parcial de hidrégeno, por lo tanto el rendimiento, en la etapa c),
manteniendo al mismo tiempo una presién total de las etapas a) y c) (y, por lo tanto, el gasto en inversion) casi
idéntica.

Para las cargas de la etapa a) muy azufradas (por ejemplo que tienen al menos un 1 % en peso de azufre, o al
menos un 2 %) que producen unos gasoéleos de conversion refractarios y azufrados, de este modo es posible
obtener unos destilados medios de buena calidad en particular con un bajo contenido en azufre en unas condiciones
en particular de presion relativamente bajas y de este modo limitar el coste de la inversion necesaria.

Etapa d) de separacion final en una parte al menos, y de preferencia en la totalidad del efluente hidrotratado
resultante de la etapa c).

El hidrogeno se separa del efluente. Este contiene pequefias cantidades de sulfuro de hidrogeno y de manera
habitual no necesita tratamiento.

El sulfuro de hidrégeno también se separa del efluente liquido y de este modo se obtiene un gaséleo con, como
maximo, 50 ppm en peso de azufre, y en la mayoria de los casos con menos de 10 ppm en peso de azufre.

En general también se obtiene nafta.

Tratamiento vy reciclaje del hidrogeno

El gas que contiene el hidrégeno que se ha separado en la etapa b), si fuera necesario, se trata al menos en parte
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para reducir su contenido en H,S (de preferencia mediante lavado con al menos una amina) antes de reciclarlo en la
etapa a) y eventualmente en la etapa c).

El gas de reciclaje contiene, de preferencia, una cantidad H,S superior a un 0 % y hasta un 1 % en moles. De
manera ventajosa esta cantidad es al menos de 15 ppm, de preferencia de al menos un 0,1 % e incluso de al menos
un 0,2 % en moles.

De este modo, por ejemplo, al menos una parte de la fraccion gaseosa se puede enviar a una seccion para el lavado
con aminas en la que el H2S se elimina por completo; la otra parte puede pasar dos veces por la seccién de lavado
con aminas y que la envien directamente al reciclaje tras la compresion.

La presencia del H2S es util para mantener los catalizadores en el estado sulfurado en las etapas a) y c), pero un
exceso de HS podria reducir la hidrodesulfuracion.

Al hidrégeno resultante de la etapa b) eventualmente purificado, se le afiade el hidrégeno separado en la etapa d).
La mezcla se vuelve a comprimir y a continuacion se recicla hacia la etapa a) y eventualmente hacia la etapa c).

En efecto, un nuevo ciclo hacia la etapa c) puede no ser necesario, cuando todo el hidrégeno de apoyo se introduce
en la etapa c).

También se puede introducir de manera ventajosa el hidrégeno de reciclo con la carga que entra en la etapa a) y/o
en forma de quench entre los lechos de los catalizadores.

El gasoleo que se obtiene presenta un contenido en azufre inferior a 50 ppm en peso, de manera general inferior a
20 ppm, y en la mayoria de los casos inferior a 10 ppm.

Por otra parte, el cetano se ha mejorado de 1 a 12 puntos, de manera general de 1 a 7, o incluso de 1 a 5 puntos
con respecto al gasdleo que entra al hidrotratamiento.

Su cantidad total de aromaticos también se ha reducido en al menos un 10 %, la reduccién puede llegar incluso
hasta un 90%.

La cantidad de poliaromaticos en el gasdleo final es, como maximo, de un 11 % en peso.
Instalacién

La invencion se refiere también a una instalacion para el tratamiento de cargas de petréleo de las que al menos un
80 % en peso hierve por encima de 340 °C y que contienen al menos un 0,05 % de azufre, que comprende:

a) una zona (l) de hidrocragueo suave que contiene al menos un lecho fijo de catalizador de hidrocraqueo y
provista de una tuberia (1) para la introduccién de la carga que hay que tratar, de una tuberia (2) para la
salida del efluente hidrocraqueado, y de una tuberia (29) para la introduccién del hidrogeno;

b) una zona (ll) de separacion que incluye al menos un separador (3) (6) para separar el gas rico en hidrégeno
por la tuberia (4), para separar en la tuberia (7) el sulfuro de hidrégeno y obtener en la tuberia (8) una
fraccién liquida, y que incluye también una columna de destilacion (9) para separar al menos una fraccion
de destilado que incluye una fraccidon de gasdleo en la tuberia (11) y una fraccién pesada en la tuberia (10);

c) una zona (lll) de hidrotratamiento que contiene al menos un lecho fijo de catalizador de hidrotratamiento
para tratar una fraccion de gaséleo que se obtiene al término de la etapa b), provista de una tuberia para la
introduccién de la totalidad del hidrogeno y de una tuberia (12) para la salida del efluente hidrotratado;

d) una zona (IV) de separacién que incluye al menos un separador (13) (16) para separar el hidrégeno por la
tuberia (14), para separar en la tuberia (17) el sulfuro de hidrégeno y por la tuberia (18) un gasoéleo que
tiene un contenido en azufre inferior a 50 ppm,

la instalaciéon constando de una zona (25) de tratamiento para reducir el contenido en H,S del gas que contiene
hidrégeno de la tuberia (4), un compresor (27) que vuelve a comprimir el gas procedente de la zona (25) y el
hidrégeno llevado por la tuberia (14), y una tuberia (29) de reciclaje del hidrégeno en la zona (I).

Esta se entendera mejor a partir de la figura 1 que ilustra un modo de realizacién preferente de la invencion.

La carga que hay que tratar (tal y como se ha definido con anterioridad) entra por una tuberia (1) en una zona (I) de
hidrocraqueo suave que contiene al menos un lecho fijo de un catalizador de hidrocraqueo. El efluente
hidrocraqueado que se obtiene en la tuberia (2) se envia a la zona (ll) de separacion.

El efluente hidrocraqueado pasa, en primer lugar, por un separador (3) que separa, por una parte, un gas que
contiene hidrégeno (fase gaseosa) en la tuberia (4) y, por otra parte, un efluente liquido en la tuberia (5). Se puede
utilizar un separador caliente seguido de un separador frio (preferente) o solo un separador frio.
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El efluente liquido se envia a un separador (6), el cual es de preferencia un despojador de vapor, para separar el
sulfuro de hidrégeno del efluente hidrocarbonado. Al mismo tiempo, al menos una parte de la fraccién de nafta se
puede separar con el sulfuro de hidrégeno. El sulfuro de hidrogeno con dicha nafta sale de la tuberia (7) mientras
que el efluente hidrocarbonado se obtiene en la tuberia (8).

El efluente hidrocarbonado pasa a continuaciéon a una columna de destilacién (9) y se separa al menos una fraccion
de destilado que incluye una fraccion de gasoleo, que se encuentra en la tuberia (11), también se separa una
fraccion mas pesada que el gasdleo, que se encuentra en la tuberia (10).

En general, la nafta separada en el nivel del separador (6) se estabiliza (H2S eliminado). En una disposicion
ventajosa, la nafta estabilizada se inyecta en el efluente que entra en la columna (9).

En el nivel de la columna (9), la nafta se puede separar en una tuberia suplementaria que no esta representada en la
figura 1.

De acuerdo con la figura 1, la columna (9) separa una fraccion de gaséleo mezclada con nafta, en la tuberia (11). La
fraccion de la tuberia (10) se envia de manera ventajosa a la zona (V) de craqueo catalitico.

La nafta obtenida de manera separada, a la que se afiade eventualmente nafta separada en la zona (IV) se separa
de manera ventajosa en gasolinas pesada y ligera, la gasolina pesada enviandose a una zona de reformado y la
gasolina ligera a una zona en la que se realiza la isomerizacion de las parafinas.

En la figura 1, se ha esquematizado mediante linea de puntos la zona (ll) de separaciéon formada por los
separadores (3) (6) y por la columna (9).

La fraccion de destilado se envia a continuaciéon (sola o eventualmente afiadida a una fraccion de nafta y/o de
gasoleo externo al procedimiento) a una zona (lll) de hidrotratamiento provista de al menos un lecho fijo de un
catalizador de hidrotratamiento.

El efluente hidrotratado que se obtiene sale por la tuberia (12) para enviarse a la zona (IV) de separacion
esquematizada mediante linea de puntos en la figura 1.

Esta consta aqui de un separador (13), de preferencia un separador frio, en el que se separan una fase gaseosa que
sale por la tuberia (14) y una fase liquida que sale por la tuberia (15)

La fase liquida se envia a un separador (16) de preferencia un despojador, para eliminar el sulfuro de hidrégeno que
sale de la tuberia (17), en la mayoria de los casos mezclado con la nafta. Se sustrae una fraccion de gaséleo por la
tuberia (18), fraccion que es conforme a las especificaciones sobre el azufre, p. €j., teniendo menos de 50 ppm en
peso de azufre y, por lo general, menos de 10 ppm. La mezcla H,S - nafta a continuacion se trata eventualmente
para recuperar la fraccién de nafta purificada.

El procedimiento e instalacién de acuerdo con la invencion también constan de manera ventajosa de un circuito para
el reciclaje del hidrogeno para las 2 zonas (1) y (Il) y que se describe a continuacion a partir de la figura 1.

El gas que contiene el hidrégeno (fase gaseosa de la tuberia (4) separado en la zona (Il)) se trata para reducir su
contenido en azufre y eventualmente eliminar los componentes hidrocarbonados que han podido pasar durante la
separacion.

De manera ventajosa y de acuerdo con la figura 1, la fase gaseosa de la tuberia (4) se envia a una torre de
refrigeracion (19) tras haberse lavado con el agua inyectada por la tuberia (20) y en parte condensada por una
fraccion hidrocarbonada enviada por la linea (21). El efluente de la torre de refrigeraciéon se envia a una zona (22) de
separacion en la que se separan el agua que se sustrae por la tuberia (23), una fraccién hidrocarbonada por la
tuberia (21) y una fase gaseosa por la tuberia (24).

Una parte de la fracciéon hidrocarbonada de la tuberia (21) se envia a la zona (ll) de separacién, y de manera
ventajosa a la tuberia (5).

Se ha descrito aqui un modo de realizacién particular para separar los componentes hidrocarbonados arrastrados,
pero resulta adecuado cualquier otro modo conocido por el experto en la materia.

La fase gaseosa que se obtiene en la tuberia (24) liberada de los compuestos hidrocarbonados se envia, si fuera
necesario, a una unidad (25) de tratamiento para reducir el contenido en azufre.

De manera ventajosa, se trata de un tratamiento con al menos una amina.
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En algunos casos, basta con tratar solamente una parte de la fase gaseosa. En otros casos, debera tratarse la
totalidad, lo que se ilustra en la figura 1, en la que una parte de la fase gaseosa en la tuberia (26) no pasa a la
unidad (25).

El gas que contiene el hidrégeno de este modo eventualmente purificado se vuelve entonces a comprimir dentro del
compresor (27).

Antes de la compresion, se afiade el hidrégeno separado en la tuberia (14).

La mezcla comprimida se recicla entonces en parte hacia la zona (lll) de hidrotratamiento (etapa c) y en parte hacia
la zona (I) de hidrocraqueo suave (etapa a) por las tuberias respectivamente (28) y (29).

En la figura 1, se muestra que el hidrogeno de reciclaje se introduce en la entrada de las zonas reactivas con la
carga liquida. También se puede introducir una parte del hidrégeno entre los lechos cataliticos con el fin de controlar
la temperatura de entrada del lecho ( quench ).

En la figura 1, la totalidad del hidrégeno de apoyo se introduce por la tuberia (30) al nivel de la zona (lI).

Tal y como se muestra en la figura 1, un modo preferente para conducir el hidrogeno a la zona (Ill) consiste en
prever una tuberia para el reciclaje y una tuberia para el suplemento.

La invencion que se ha descrito de este modo presenta numerosas ventajas. Ademas de las que ya se han descrito,
hay que sefalar que, en el modo de realizacion preferente en el que las presiones son idénticas para las etapas a) y
c), gracias al sistema Unico de recirculacion de los gases se puede no utilizar mas que un Unico compresor de
reciclaje para las dos zonas reactivas reduciendo de este modo también la inversion.

Al funcionar la invencion a unas presiones moderadas, la inversion se reduce.

Por otra parte, se produce una carga de muy alta calidad para el craqueo catalitico (bajo contenido en azufre y
nitrégeno, enriquecimiento moderado en hidrégeno).

Ejemplos

Estos ejemplos se han obtenido en un una unidad piloto que se diferencia de una unidad industrial por el hecho de
que los fluidos se encuentran en modo de flujo ascendente en una unidad piloto. Se ha demostrado, por otra parte,
que este modo operativo en una unidad piloto da unos resultados que son equivalentes a los de una unidad
industrial que opera en modo de lecho burbujeante.

Ejemplo 1 (suplemento de Hz en la entrada del hidrocraqueo MHDC y en la entrada del HDT).

La carga es un destilado de vacio que contiene un 3 % en peso de azufre. La conversion del intervalo de destilacion
en la zona de hidrocraqueo es de un 35 % de la fraccion 360 °C+. Tras la separacién, se obtiene una fraccion de
gasoleo que contiene 250 ppm en peso de azufre. Esta fraccién de gasoleo se hidrotrata dentro de un reactor
especifico.

El procedimiento se realiza de acuerdo con el esquema de la figura 1 con la excepcion de que el suplemento de H;
se consagra a cada unidad de hidrocraqueo y de hidrotratamiento. El reciclaje del gas rico en hidrégeno es comun
para las dos unidades con un lavado con aminas del gas separado en la etapa b).

La pureza del hidrégeno del gas de reciclaje es de un 77,1 % en moles. La presion parcial de hidrogeno es de 56,1
bares a la salida de la seccién de hidrocraqueo y de 54.0 bares a la salida de la seccion de hidrotratamiento. Las
condiciones operativas que se han utilizado para obtener una fracciéon de gaséleo que tiene alrededor de 14 ppm de
azufre son:

Presion parcial de hidrégeno (PpH2) = 54 bares
Velocidad espacial (VVH) = 0,62
Temperatura de reaccion (WABT) = 350 °C

Ejemplo 2 (suplemento de H; Unico en la entrada del HDT correspondiente a la totalidad del consumo de H de la
seccion MHDC + HDT).

Con la misma carga, las mismas condiciones operativas que en el hidrocraqueo, el mismo tratamiento del gas
hidrégeno, la pureza del hidrégeno del gas de reciclaje es de un 78,8 % en moles. La presion parcial de hidrégeno
es entonces de 56,3 bares a la salida de la seccion de hidrocraqueo y de 66,2 bares a la salida de la seccion de
hidrotratamiento para una presion total en la aspiracion del compresor de reciclaje aumentada en 2,5 bares. Las
condiciones operativas que se han utilizado para obtener una fracciéon de gaséleo que tiene menos de 10 ppm de
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azufre son:

Presion parcial de hidrégeno (PpH:) = 66 bares
Velocidad espacial (VVH) = 0,62
Temperatura de reaccion (WABT) = 350 °C

Esto demuestra que la inyeccion de la totalidad del suplemento de hidrogeno dentro del reactor de HDT tal y como
se ha descrito en el modo preferente de la presente invencién permite aumentar de manera muy clara la presiéon
parcial de hidrogeno que favorece una muy alta desulfuracion. Este aspecto de la presente invenciéon permite, por lo
tanto, bien operar con un mayor caudal de carga en la seccion de hidrotratamiento tal y como se muestra en este
ejemplo, o bien trabajar con una temperatura mas baja que favorece una mayor vida util del catalizador, o bien
obtener una mayor desulfuracion manteniendo el caudal y la temperatura del ejemplo 1.

10
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para el tratamiento de cargas de petréleo de las que al menos un 80 % en peso hierven por encima
de 340 °C, y que contienen al menos un 0,05 % en peso de azufre, para producir al menos una fraccion de gasoéleo
con un contenido en azufre, como maximo, de 50 ppm en peso, dicho procedimiento comprendiendo las etapas
siguientes:

a) hidrocraqueo suave en lecho fijo en presencia de al menos un catalizador a una temperatura de entre 330-
500 °C, a una presién de al menos 2 MPa e inferior a 12 MPa, una velocidad espacial por hora de entre 0,1
h™ a 10 h™' y en presencia de entre 100-5.000 Nm® de hidrogeno/m® de carga, la conversién neta en
productos que hierven por debajo de 360 °C siendo de entre un 10-50 % en peso;

b) separacién a partir del efluente de un gas que contiene hidrégeno, del sulfuro de hidrégeno formado en la
etapa a) y de una fraccion mas pesada que el gasoleo, al término de la cual dicho gas que contiene
hidrégeno se recicla hacia la etapa a);

c) hidrotratamiento, por contacto con al menos un catalizador, de al menos una fraccion de destilado obtenida
en la etapa b) y que incluye una fraccion de gasoleo, a una temperatura de entre 300-500 °C, a una presion
de entre 2-12 MPa, a una velocidad espacial por hora de entre 0,1-10 h' y en presencia de entre 200-5.000
Nm?® de hidrégeno/m3 de carga;

d) separacion del hidrégeno, de los gases y de al menos una fraccion de gaséleo con un contenido en azufre
inferior a 50 ppm en peso, el hidrégeno separado que se afiade al hidrégeno resultante de la etapa b) se
vuelve a comprimir y a continuacion se recicla hacia la etapa a),

y procedimiento en el que la totalidad del hidrégeno de apoyo que necesita el procedimiento se conduce a la etapa
c).

2. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 1 en el que la cantidad de hidrégeno de apoyo que se introduce
en la etapa c) es superior al consumo quimico de hidrégeno necesario para obtener los rendimientos establecidos en
las condiciones operativas establecidas para la etapa c).

3. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores en el que dicha fraccién pesada se envia a
un procedimiento de craqueo catalitico.

4. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores en el que dicha presién parcial de H,S al
término de la etapa a) es de entre 0,1-0,4 MPa y al término de la etapa c) es inferior a 0,05 MPa.

5. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores en el que en la etapa b) también se separa
la nafta y una fraccion de gasoéleo pasa a la etapa c).

6. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 4 en el que una fracciéon de gaséleo mezclada con
nafta pasa a la etapa c).

7. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores en el que una parte al menos del gas que
contiene hidrégeno separado en la etapa b) se trata para reducir su contenido en sulfuro de hidrégeno y a
continuacién se recicla hacia la etapa a), el gas de reciclaje que contiene sulfuro de hidrégeno es a razén de un 1 %
en moles como maximo.

8. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 7 en el que el tratamiento es un lavado con al menos una amina.

9. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones 7 a 8 en el que el hidrégeno también se recicla en la
etapa c).

10. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones anteriores en el que las fracciones separadas en las
etapas b) y d) se separan en gasolinas pesadas vy ligeras, la gasolina pesada enviandose a un reformado y la
gasolina ligera a una isomerizacién de las parafinas.

11. Instalacion para el tratamiento de cargas de petréleo de las que al menos un 80 % en peso hierven por encima
de 340 °C y que contienen al menos un 0,05 % de azufre, que comprende:

a) una zona (l) de hidrocraqueo suave que contiene al menos un lecho fijo de catalizador de hidrocraqueo y
provista de una tuberia (1) para la introduccién de la carga que hay que tratar, de una tuberia (2) para la
salida del efluente hidrocraqueado, y de una tuberia (29) para la introduccién del hidrogeno;

b) una zona (ll) de separacion que incluye al menos un separador (3) (6) para separar el gas rico en hidrégeno
por la tuberia (4), para separar en la tuberia (7) el sulfuro de hidrégeno y obtener en la tuberia (8) una
fraccién liquida, y que incluye también una columna de destilacion (9) para separar al menos una fraccion
de destilado que incluye una fracciéon de gaséleo en la tuberia (11) y una fracciéon pesada en la tuberia (10);

c) una zona (lll) de hidrotratamiento que contiene al menos un lecho fijo de catalizador de hidrotratamiento

1"
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para tratar una fraccion de gaséleo que se obtiene al término de la etapa b), provista de una tuberia para la
introduccion de la totalidad del hidrogeno y de una tuberia (12) para la salida del efluente hidrotratado;

d) una zona (IV) de separacién que incluye al menos un separador (13) (16) para separar el hidrégeno por la
tuberia (14), para separar en la tuberia (17) el sulfuro de hidrégeno y por la tuberia (18) un gaséleo que
tiene un contenido en azufre inferior a 50 ppm.

La instalacion consta de una zona (25) de tratamiento para reducir el contenido en H,S del gas que contiene
hidrégeno de la tuberia (4), un compresor (27) que vuelve a comprimir el gas resultante de la zona (25) y el
hidrégeno conducido por la tuberia (14), y una tuberia (29) de reciclaje del hidrégeno en la zona (I).

12. Instalacion de acuerdo con la reivindicacion 11 que consta también de una zona (V) de craqueo catalitico a la
que se envia dicha fraccion pesada por la tuberia (10).

13. Instalacién de acuerdo con una de las reivindicaciones 11 o 12 en la que la zona (ll) consta de un separador
gas/liquido (3) para separar un gas que contiene hidrégeno por la tuberia (4), a continuaciéon un separador (6) que
admite el efluente procedente del separador (3) para separar el sulfuro de hidrégeno y la nafta por la tuberia (7) y
obtener una fraccion liquida en la tuberia (8), dicha zona (Il) constando también de una columna (9) de destilacién
para separar por la tuberia (11) una fraccion de nafta + gaséleo y por la tuberia (10) una fraccion mas pesada que el
gasoleo, y la tuberia (10) esta conectada a una zona (V) de craqueo catalitico.

14. Instalacién de acuerdo con una de las reivindicaciones 11 a 13 en la que la zona (Il) consta de un separador de
gas liquido (3) para separar un gas que contiene hidrégeno por la tuberia (4), y a continuaciéon un separador (6) que
admite el efluente procedente del separador (3) para separar el sulfuro de hidrégeno y la nafta por la tuberia (7) y
obtener una fraccion liquida en la tuberia (8), sobre la tuberia (7) se dispone un estabilizador para eliminar el sulfuro
de hidrégeno, la nafta purificada enviandose por la tuberia (8), dicha zona (Il) constando también de una columna (9)
de destilaciéon para separar la nafta, una fraccién mas pesada que el gasoleo por la tuberia (10) y una fraccion de
gasoleo por la tuberia (11), la tuberia (10) estando conectada a la zona (V) de craqueo catalitico.

15. Instalacién de acuerdo con una de las reivindicaciones 11 a 14 que también esta provista de una tuberia (28)
para el reciclaje del hidrégeno en la zona (lll).

16. Instalaciéon de acuerdo con una de las reivindicaciones 11 a 15 que también esta provista de una tuberia (30)
que conduce el hidrégeno de apoyo a la zona (llI).
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