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DESCRIPCION
Un procedimiento de licuefaccién directa de carbén
Campo técnico
La presente invencion se refiere a un procedimiento de licuefaccién directa de carbon.
Antecedentes de la invencion

En 1913, al Dr. Bergius, en Alemania, dedicado a la investigacion para la produccién de combustible liquido a partir
de carboén o alquitran de hulla mediante hidrogenacion a presion elevada y temperatura elevada, subsiguientemente,
se le concedié una patente que concierne a la tecnologia de licuefaccion directa de carbdn, que fue la primera
patente en el sector y sentd las bases de la licuefaccion directa de carbon. En 1927, se construyé en Leuna la
primera planta de licuefaccién directa de carbén en el mundo por parte de una compafiia de combustibles alemana
(I. G. Farbenindustrie). Durante la Segunda Guerra Mundial, se habian construido y estaban en operacion, en
conjunto, 12 plantas de este tipo con una capacidad total de 423 x 10* t/afio, que proveian 2/3 del combustible de
aviacion, el 50 % del combustible para vehiculos y el 50 % del combustible para tanques al ejército aleman. El
procedimiento de licuefaccion directa de carbdn en ese tiempo adoptaba: reactor de licuefaccion de tipo burbujeo,
filtro o centrifugadora para la separacion solido-liquido, catalizador de mineral natural que contiene hierro. Debido a
que el disolvente de reciclado separado en la etapa de filtracion o centrifugaciéon contenia menos asfalteno reactivo,
ademas de la baja actividad del catalizador de licuefaccion, las condiciones de operacion de la reaccion de
licuefaccion eran muy severas, la presion de operacion era de aproximadamente 70 MPa y la temperatura de
operaciéon de aproximadamente 480 °C.

Después de la Segunda Guerra Mundial, todas las plantas de licuefaccion de carb6n de Alemania se cerraron. La
crisis del petréleo de los primeros afios de la década de 1970 forzd a los paises desarrollados a prestar atencion a la
busqueda de sustitutos al petréleo, por lo que se estudiaron y se desarrollaron muchas nuevas tecnologias para la
licuefaccion directa de carbon.

En los primeros afios de la década de 1980, se desarrollé el procedimiento H-COAL en Estados Unidos. En el
procedimiento H-COAL se usé un reactor de lecho suspendido con circulaciéon forzada, la presion de operacion fue
de aproximadamente 20 MPa y la temperatura de operacion de aproximadamente 455 °C. El catalizador usado fue
Ni-Mo o Co-Mo con y-Al,O3 como vehiculo, que era el mismo que el catalizador de hidrotratamiento usado en el
procesamiento de petréleo. El disolvente de reciclado se separé mediante hidrociclon y destilacion al vacio. Por
medio del reactor de lecho suspendido con circulaciéon forzada y el catalizador de hidrotratamiento usados en el
procedimiento, la temperatura de reaccion pudo controlarse faciimente y estabilizarse la calidad de los productos. No
obstante, en el sistema de reaccién de licuefaccion de carbén, el catalizador de hidrotratamiento, usado
originariamente para el procesamiento de petroleo, se desactivo rapidamente y tuvo que reemplazarse en un periodo
corto de tiempo, lo que tuvo como consecuencia un alto coste de los productos de aceite liquidos.

El procedimiento IGOR" se desarroll en los Ultimos afios de la década de 1980 en Alemania. Usaba un reactor de
tipo burbujeo, una torre de vacio para recuperar el disolvente de reciclado y un reactor de hidrotratamiento de lecho
fijo en linea para hidrogenar tanto el disolvente de reciclado como productos a distintos niveles. Se usaron lodos
rojos como catalizador del procedimiento. Debido a que el procedimiento usaba disolvente de reciclado hidrogenado,
la suspension de carbdn preparada de este modo tenia unas caracteristicas estables y una concentracion de carbon
alta. Ademas, pudo precalentarse facilmente y pudo intercambiar calor con gases procedentes del separador de alta
temperatura, lograndose asi una tasa de recuperacion de calor elevada. No obstante, debido a la baja actividad
catalitica de los lodos rojos, los parametros de operacion adoptados fueron también bastante severos. Las
condiciones de operacion tipicas fueron las siguientes: presion de reaccion 30 MPa, temperatura de reaccion 470
°C. El reactor de hidrotratamiento en linea de lecho fijo tenia aun el riesgo de un ciclo de operacion corto debido a la
desactivacion del catalizador por coquizacion. Ademas, la precipitacion de sales de calcio en el reactor de tipo
burbujeo fue inevitable cuando el contenido en calcio de la alimentacion de carbon era elevado.

En los ultimos afios de la década de 1990, se desarrollé en Japén el procedimiento NEDOL. Mochida y col., por
ejemplo, divulgan que los reactores de licuefaccion usados en el procedimiento NEDOL y el procedimiento NBCL
son todos reactores de una etapa de tipo de flujo ascendente (Catalysis Survey from Japan, Progress of coal
liquefaction catalysts in Japan, Baltzer Science Publisher, 1998, paginas 17-30). En el procedimiento NEDOL se uso6
también un reactor de tipo burbujeo, el disolvente de reciclado se preparé mediante destilacion al vacio y se
hidrotraté en un reactor de hidrogenacion de lecho fijo fuera de linea, y se us6 pirita ultrafina (0,7 p) como catalizador
de licuefaccion. En el procedimiento, todo el disolvente donante de hidrogeno de reciclado se hidrogend; asi las
propiedades de la suspension de carbdn eran estables y pudo prepararse con una concentracion elevada de carbon.
Ademas, la suspension de carbon pudo pretratarse faciimente y pudo intercambiarse calor con gases procedentes
del separador de alta temperatura. Por lo tanto, se logré una tasa de recuperacion de calor elevada. Adicionalmente,
las condiciones de operacion del procedimiento fueron relativamente suaves, por ejemplo, las condiciones tipicas de
operacion fueron las siguientes: presion de reaccion 17 MPa, temperatura de reaccion 450 °C. No obstante, debido a
la dureza del mineral de pirita, fue bastante dificil pulverizarla en un polvo superfino, por lo que el coste de
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preparacion del catalizador fue elevado. Para un reactor de tipo burbujeo, debido a su alto factor de retencion de
gases, su tasa de utilizaciéon del volumen de reactor fue baja. Ademas, debido a la baja velocidad del liquido en el
reactor, puede tener lugar la precipitacion de minerales organicos, y para el reactor de hidrotratamiento de lecho fijo
usado en el procedimiento, aun existia el riesgo de un ciclo de operacion corto.

Existen patentes relacionadas con la licuefaccion de carbon, como por ejemplo la patente de Estados Unidos
4.465.584 que divulga un reactor de licuefaccion en el que el efluente se hace pasar hacia arriba en flujo de pistén.
No solo puede usarse un reactor de licuefaccion sencillo segun la presente invencion, sino también una pluralidad de
reactores, pudiendo disponerse los reactores en paralelo o en serie. La patente de Estados Unidos 4.400.263
divulga un procedimiento para convertir carbon y/u otros materiales hidrocarbonaceos en productos liquidos mas
valiosos, en el que se usa un reactor de lecho catalitico ebullente. Los productos de reaccién se envian después a
un separador en el que se separan productos en fase vapor y destilados a partir de los residuos de dichos productos
de reaccion. Los productos en fase vapor y destilados se introducen en un aparato de hidrotratamiento de lecho
catalitico fijo en el que dichos productos se hidrogenan adicionalmente. Los productos en fase vapor y destilados
hidrogenados procedentes de dicho aparato de hidrotratamiento se envian a un fraccionador atmosférico en el que
los productos combinados se fraccionan en productos liquidos separados. Los productos residuales procedentes de
dicho separador se hacen pasar a través de recipientes vaporizadores atmosféricos y al vacio sucesivamente, en los
que los destilados se retiran por evaporacion y se combinan con los productos en fase vapor y destilados que se van
a hidrogenar. Los productos residuales no separados se transfieren a una centrifugadora para retirar una porcion
sustancial de sdlidos y el aceite residual se recicla al reactor para la preparacion de la suspension de carbén. La
patente de Estados Unidos 6.190.542 divulga reactores cataliticos de retromezclado de dos etapas que estan
dispuestos en serie y se usan para la reaccion de licuefaccion, en la que el efluente de reaccion procedente del
reactor catalitico de retromezclado de la primera etapa esta a una presion reducida, se retiran el vapor y la fraccion
de destilado ligera por la cabeza y la fraccion liquida pesada se alimenta al reactor de segunda etapa para someterla
a reacciones posteriores. Por lo tanto, el reactor de primera etapa puede retromezclarse mecanicamente mediante
un medio de recirculacion por bombeo interno o mediante otros dispositivos de mezclado mecanico adecuados para
reactores presurizados y el reactor de segunda etapa se retromezcla usando bien un conducto procedente desde
abajo conectado a una bomba de reciclado interna y que incluye una placa de distribucion de flujo o bien mediante
una configuracion de flujo de retromezclado eficaz similar.

Sumario de la invenciéon

El objetivo de la invencién es proporcionar un procedimiento de licuefaccion directa de carbén que podria operarse
en continuo durante un periodo largo de tiempo con una tasa de utilizacion elevada del volumen de reactor y la
capacidad de prevenir la sedimentacién del material mineral. Ademas, podria operarse en condiciones de reaccién
suaves con un rendimiento maximo de productos liquidos que tienen una calidad elevada para un procesamiento
posterior.

El procesamiento de licuefaccion directa de carbon comprende las etapas siguientes:

(1) preparar una suspension de carbon a partir de carbon bruto, mediante secado y pulverizaciéon de carbén bruto
en una unidad de pretratamiento, procesar el carbén bruto para dar un polvo de carbén con un tamafio de
particula designado; procesandose el polvo de carbén formado en la unidad de pretratamiento con una materia
prima catalitica para dar un catalizador de licuefaccion de carbdn superfino en una unidad de preparacion de
catalizador y mezclandose el polvo de carbén formado en la unidad de pretratamiento y el catalizador de
licuefaccion de carbon conjuntamente con un disolvente donante de hidrogeno para formar la suspension de
carbdn en una unidad de preparacién de suspension;

(2) pretratar la suspension de carbén mezclando conjuntamente y precalentando la suspension de carbon e
hidrégeno y después del precalentamiento hacer pasar la mezcla de suspension de carbén e hidrégeno a un
primer reactor de lecho suspendido con circulacién forzada para que experimente la reaccién de licuefaccion para
formar un efluente de salida; mezclar el efluente de salida procedente del primer reactor de lecho suspendido con
hidrégeno de reposicion y después hacer pasar la mezcla del efluente de salida e hidrogeno de reposiciéon a un
segundo reactor de lecho suspendido con circulacion forzada para que experimente otra reaccion de licuefaccion;

(3) separar el efluente de reaccidon en un separador para formar una fase liquida y una fase gaseosa,
fraccionandose la fase liquida en una torre atmosférica para dar una fracciéon de aceite ligera y un producto de
fondo;

(4) alimentar el producto de fondo a una torre de vacio para separarlo en un destilado y un residuo;

(5) mezclar la fraccion de aceite ligera y el destilado para formar una mezcla, después alimentar la mezcla a un
rector de hidrotratamiento de lecho suspendido con circulacion forzada para la hidrogenacion;

(6) fraccionar los productos hidrogenados para dar productos de aceite y un disolvente de reciclado donante de
hidrégeno.
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En la invencion, el catalizador de licuefaccion de carbén es y-FeOOH. Segun el procedimiento de la invencion, los
reactores de lecho suspendido se operan en las condiciones siguientes:

temperatura de reaccion: 430 — 465 °C;

presion de reaccion: 15 - 19 MPa;

relacion gas/liquido: 600 - 1000 NI/kg;

velocidad espacial de suspensién de carbon: 0,7 - 1,0 t/m3h;

tasa de adicion de catalizador: Fe/carbén seco = 0,5 - 1,0 % en peso

Segun la invencion, el tamafio de particula del catalizador de licuefaccion (y-FeOOH) tiene un diametro de 20 - 30
Nm y una longitud de 100 - 180 Nm; S esta presente en el catalizador y S/Fe=2 (relacién molar).

Segun el procedimiento, la separacion gas-liquido de la etapa (3) comprende ademas preferentemente las etapas
siguientes: (a) el efluente de reaccion se envia a un separador de alta temperatura para separarlo en una fase
gaseosa y una fase liquida, controlandose la temperatura del separador de alta temperatura a 420 °C; (b) la fase
gaseosa procedente del separador de alta temperatura se envia a un separador de baja temperatura para una
separacion adicional en gas y liquido, controlandose la temperatura del separador de baja temperatura a
temperatura ambiente.

Segun el procedimiento, las condiciones de operacion de hidrotratamiento en la etapa (5) son preferentemente las
siguientes:

temperatura de reaccion: 330 — 390 °C;
presion de reaccion: 10 - 15 MPa;
relacion gas/liquido: 600 - 1000 NI/kg;
velocidad espacial: 0,8 — 2,5 h'.

El disolvente donante de hidrogeno mencionado anteriormente se deriva del producto de aceite de licuefaccion
hidrogenado, con un intervalo de punto de ebullicién de 220 — 450 °C. El residuo de vacio tiene un contenido en
solidos del 50 — 55 % en peso.

El intervalo de punto de ebullicién de la mezcla de la fraccion de aceite ligero procedente de la torre atmosférica y el
destilado de la torre de vacio es C5 - 530°C.

Ademas el reactor de hidrotratamietno de lechos suspendido con circulacién forzada esta equipado con elementos
interiores y una bomba de circulacién esta instalada adyacentemente al fondo del reactor. El catalizador presente en
el reactor puede reemplazarse en operacion.

La presente invencién proporciona un procedimiento de licuefaccién de carbén directo con las caracteristicas
siguientes: el catalizador de licuefaccion adoptado es de alta actividad; el disolvente de reciclado donante de
hidrégeno, el reactor de lecho suspendido con circulacion forzada y el reactor de hidrotratamiento de lecho
suspendido con circulacion forzada estan adaptados al procedimiento; el asfalteno y el sélido se separan mediante
destilacién al vacio. Por lo tanto, pudo lograrse una operacion estable y a largo plazo y una tasa de utilizacion alta
del volumen del reactor en el procedimiento. Ademas, el procedimiento pudo realizarse en unas condiciones de
reaccion suaves, previniendo eficazmente la sedimentacion de material mineral, y pudieron obtenerse
simultaneamente los objetivos de maximizacion de rendimiento de aceite liquido y de provision de materias primas
de alta calidad para el procesamiento posterior.

Descripcion de figuras

Con referencia a la figura adjunta es mas facil de entender la solucién técnica de la invencion.
La Fig. 1 es un diagrama de flujo de una realizacién de la invencion.

Descripcion detallada de la invencién

Los numeros de referencia presentados en la figura 1 representan respectivamente: 1. Alimentacion de carbon bruto;
2. Unidad de pretratamiento de carbdn; 3. Materia prima catalitica; 4. Unidad de preparacion del catalizador; 5.
Unidad de preparacion de la suspension; 6. Hidrogeno; 7. Primer reactor de lecho suspendido con circulacion
forzada; 8. Segundo reactor de lecho suspendido con circulaciéon forzada; 9. Separador de alta temperatura; 10.
Separador de baja temperatura; 11. Fraccionador atmosférico; 12. Fraccionador de vacio; 13. Reactor de
hidrotratamiento de lecho suspendido con circulacion forzada; 14. Separador gas-liquido; 15. Fraccionador de
producto; 16. Disolvente donante de hidrégeno.
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Con referencia a la figura 1, se seca la alimentacion de carbdn bruto 1 y se pulveriza en la unidad de pretratamiento
de carbon 2 para formar un polvo de carbon con un tamafio de particula designado. El polvo de carbon formado en
la unidad de pretratamiento 2 se procesa con una material prima catalitica 3 para formar un catalizador de
licuefaccién de carbén superfino en una unidad de preparacion de catalizador 4. La material prima catalitica 3 se
procesa para preparar el catalizador requerido con particulas superfinas en la unidad de preparacién de catalizador
4. El polvo de carbén y el catalizador se mezclan conjuntamente con el disolvente donante de hidrogeno 16 para
formar la suspension de carbon en la unidad de preparacion de suspension de carbon 5. La suspension de carbén y
el hidrégeno 6 después del mezclado y el precalentamiento se introduce en el primer reactor de lecho suspendido 7
con circulacion forzada. El efluente de salida procedente del primer reactor después del mezclado con el hidrogeno
de reposicion se introduce en el segundo reactor de lecho suspendido 8 con circulaciéon forzada. El efluente de
reaccion procedente del segundo reactor 8 se introduce en el separador de alta temperatura 9 y se separa en gas y
liquido. La temperatura del separador de alta temperatura 9 se controla a 420 °C. La fase gaseosa procedente del
separador de alta temperatura 9 se introduce en el separador de baja temperatura 10 para separar adicionalmente
en gas y liquido, operandose el separador de baja temperatura a temperatura ambiente. El gas procedente del
separador de baja temperatura 10 se mezcla con hidrégeno y se recicla para su reutilizacion, mientras que el gas de
desecho se descarga del sistema. Los liquidos procedentes del separador de alta temperatura 9 y el separador de
baja temperatura 10 se introducen en la torre atmosférica 11 para separar las fracciones ligeras. El material de fondo
de la torre se envia a la torre de vacio 12 para retirar asfalteno y sélidos. El material de fondo de la torre de vacio es
el denominado residuo de vacio. Para descargar el residuo de fondo libremente a una determinada temperatura, se
controla el contenido soélido del residuo al 50 — 55 % en peso. Los destilados, tanto de la torre atmosférica 11 como
de la torre de vacio 12 después del mezclado con hidrégeno 6 se envian al reactor de hidrotratamiento de lecho
suspendido 13 con circulacion forzada para mejorar la propiedad donante de hidrégeno del disolvente mediante
hidrogenacion. Debido al alto contenido de compuestos aromaticos polinucleares y de atomos heterogéneos y la
complejidad de la estructura del aceite liquido de carbon, el catalizador de licuefaccion se desactiva facilmente por
coquizacién. Usando el reactor de hidrotratamiento de lecho suspendido con circulacion forzada, el catalizador pudo
desplazarse periédicamente y el tiempo en servicio pudo prolongarse indefinidamente; pudo evitarse el riesgo de
aumento de la caida de presién debido a la coquizacién. El material de salida del reactor de hidrotratamiento de
lecho suspendido 13 con circulacion forzada se introduce en el separador 14 para separar en gas y liquido. La fase
gaseosa procedente del separador 14 después del mezclado con hidrégeno se recicla y el gas de desecho se
descarga del sistema. La fase liquida procedente del separador 14 se introduce en el fraccionador de producto 15,
en el que se separan productos y disolvente donante de hidrogeno. Los destilados de gasolina y diésel son los
productos finales.

El polvo de carbdn mencionado anteriormente es bien carbon marrén o bien carbén bituminoso de bajo rango con un
contenido de agua del 0,5-4,0 % en peso y un tamafo de particula < 0,15 mm.

En el procedimiento, el catalizador usado es y-FeOOH superfino, con un diametro de 20-30 Nm y una longitud de
100-180 Nm. Se afade simultaneamente azufre S/Fe=2 (relacion molar). Debido a la alta actividad del catalizador,
su tasa de adicion es baja, Fe/carbon seco = 0,5-1,0 % en peso, siendo la tasa de conversion del carbon en el
procedimiento elevada. Ya que se transporta al exterior menos aceite por el catalizador contenido en el residuo, el
rendimiento de aceite se aumenta correspondientemente.

El disolvente de reciclado donante de hidrogeno en el procedimiento procede del aceite liquido de carbon
hidrogenado con un intervalo de ebullicion de 220 — 450 °C. Debido a que el disolvente esta hidrogenado, es
bastante estable y es facil de formar una suspension con una concentracion de carbon alta (45 — 55 % en peso),
buena fluidez y baja viscosidad (< 400 cP a 60 °C). Mediante hidrogenacion, el disolvente tiene una propiedad
donante de hidrégeno muy buena. Ademas, el uso de catalizador de licuefaccion muy activo tiene como
consecuencia unas condiciones de reaccion suaves, tales como una presiéon de reaccion de 17-19 MPa y una
temperatura de reaccion de 440 - 465 °C. Debido a que el disolvente de reciclado esta hidrogenado, este posee una
propiedad donante de hidrégeno muy buena y pudo prevenir la condensacion de fragmentos de radicales libres
durante la pirdlisis de carbén vy, por lo tanto, se evita la formacién de coque, el ciclo de operacién se prolonga y
simultaneamente se aumenta la tasa de utilizacién de calor.

En el procedimiento, el uso del reactor de lecho suspendido con circulacién forzada da como resultado una retencion
de gas baja y una tasa de uso elevada del volumen liquido del reactor. Ademas, debido a la aplicaciéon de una
bomba de circulacion forzada, la velocidad de liquido alta se mantiene y no tiene lugar la precipitacion de las sales
minerales. Segun una realizacion preferente de la invencion, se adoptan dos reactores suspendidos con circulacion
forzada. Debido al retromezclado dentro de los reactores, los perfiles de temperatura axial de los reactores pudo ser
bastante uniforme, y la temperatura de reacciéon pudo controlarse facilmente sin necesidad de usar hidrogeno
desactivador inyectado desde corrientes laterales del reactor. Por lo tanto, la calidad del producto del procedimiento
es bastante estable. Debido a la baja retencion de gases del reactor de lecho suspendido con circulacién forzada, la
tasa de uso del volumen liquido del reactor es alta. Debido a la alta velocidad del liquido, no habra presencia de
depositos de sales minerales en el reactor.

Segun otra realizacion preferente de la invencion, pudieron retirarse eficazmente asfalteno y sélidos mediante
destilacién al vacio. La destilacion al vacio es un procedimiento maduro y eficaz para retirar asfalteno y sélidos. El
destilado de la destilacion al vacio no contiene asfalteno y podria ser una materia prima cualificada para la
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preparacion de disolvente de reciclado con una propiedad donante de hidrégeno alta después de la hidrogenacion.
El residuo de la destilacion al vacio tiene un contenido solido del 50-55 % en peso. Debido a que el catalizador
usado tiene una actividad elevada, la velocidad de adicién del catalizador en el procedimiento es baja, el contenido
de aceite del residuo es también bajo y pudieron obtenerse mas fracciones diésel.

Segun otra realizacién preferente de la invencion, el disolvente de reciclado y los productos de aceite se hidrogenan
en un reactor de hidrotratamiento de lecho suspendido con circulacién forzada. Debido a que el reactor de
hidrotratamiento pertenece a los reactores de tipo de flujo ascendente, el catalizador presente en el reactor pudo
reemplazarse periédicamente, lo que tendra como consecuencia una propiedad donante de hidrogeno buena del
disolvente de reciclado después de la hidrogenaciéon y una calidad del producto estable. Ademas, el ciclo de
operacion pudo prolongarse indefinidamente y el riesgo de caida de presion producido por la coquizaciéon pudo
eliminarse.

Segun una realizacion preferente de la invencion, se realiza un ensayo de licuefaccion de carbén directa usando un
carbdn bituminoso de bajo rango como materia prima, y las condiciones de operacion y los resultados del ensayo
son los siguientes: Condiciones de operacién del ensayo:

Temperatura del reactor: 1% reactor 455 °C, 2° reactor 455 °C;

Presion del reactor: 1% reactor 19,0 MPa, 2° reactor 19,0 MPa;

Concentracion de carbon en suspension: 45/55 (carbon seco/disolvente, relacién en masa);
Tasa de adicion de catalizador: Catalizador de licuefaccion: 1,0 % en peso (Fe/carbon seco);
Tasa de adicion de azufre: S/Fe = 2 (relacién molar);

Gas/liquido: 1000 NI/kg de suspension;

Hidrégeno en el gas de reciclado: 85 % en volumen.

Los resultados de la licuefaccion directa de carbon de un carbon bituminoso de bajo rango en una unidad de ensayo
CFU de la invencién se muestran en la tabla 1, en la que las cifras de la tabla se basan en carbon MAF. Los
resultados del mismo tipo de carbén analizado en otra CFU de licuefaccién directa de carbén se muestran en la tabla
2, en la que las cifras de la tabla 2 se basan también en carbén MAF.

Tabla 1. Resultados de la licuefaccion directa de carbon de un carbén bituminoso de bajo rango en una
unidad CFU

% de Rendimiento | Rendimiento | Rendimiento | Residuo % de
conversion de aceite % | de gas % de H20 % organico % | consumo de
H2
Procedimiento 91,22 57,17 13,11 12,51 23,99 6,8

de la
invencion

Tabla 2. Resultados de la licuefaccion directa de carbon de un carbén bituminoso de bajo rango en una

unidad CFU
% de Rendimiento | Rendimiento | Rendimiento | Residuo % de
conversion de aceite % | de gas % de H20 % organico % | consumo de
H2
Procedimiento 89,69 52,84 17,89 7,3 28,1 6,75
de la técnica
anterior

Mediante comparacion de la tabla 1 y la tabla 2 es evidente que tanto la tasa de conversidon como el rendimiento de
aceite de la invencién son superiores a los de la técnica anterior. También pudieron lograrse un rendimiento de
residuo organico mas reducido y un mejor efecto de licuefaccion.
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REIVINDICACIONES
1. Un procedimiento de licuefaccion directa de carbén, comprendiendo el procedimiento las etapas siguientes:

(1) preparar una suspension de carbon a partir de carbon bruto, mediante secado y pulverizaciéon de carbén bruto
en una unidad de pretratamiento, procesar el carbén bruto para dar un polvo de carbén con el tamafio de particula
designado, por lo que el polvo de carbon formado en la unidad de pretratamiento es procesado con una materia
prima catalitica para dar un catalizador de licuefaccion de carbdn superfino en una unidad de preparacion de
catalizador y en el que el polvo de carbon formado en la unidad de pretratamiento y el catalizador de licuefaccion
de carbdn conjuntamente con un disolvente donante de hidrogeno son mezclados para formar la suspension de
carbén en una unidad de preparaciéon de suspension;

(2) pretratar la suspensioén de carbén mezclando conjuntamente y precalentando la suspension de carbon e
hidrégeno y después del precalentamiento se hace pasar la mezcla de suspensién de carbon e hidrégeno a un
primer reactor de lecho suspendido con circulacién forzada para que experimente la reaccién de licuefaccion para
formar un efluente de salida; mezclar el efluente de salida procedente del primer reactor de lecho suspendido con
hidrégeno de reposicion y después hacer pasar la mezcla del efluente de salida e hidrogeno de reposiciéon a un
segundo reactor de lecho suspendido con circulacion forzada para que experimente otra reaccion de licuefaccion;

(3) separar el efluente de reaccion procedente del segundo reactor de lecho suspendido en un separador para
formar una fase liquida y una fase gaseosa, fraccionandose la fase liquida en una torre atmosférica para dar una
fraccion de aceite ligera y un producto de fondo;

(4) alimentar el producto de fondo de la torre atmosférica a una torre de vacio para separarlo dando un destilado y
un residuo;

(5) mezclar la fraccion de aceite ligera y el destilado para formar una mezcla, después alimentar la mezcla a un
rector de hidrotratamiento de lecho suspendido con circulacion forzada para la hidrogenacion;

(6) fraccionar los productos de hidrogenacion dando productos de aceite y un disolvente de reciclado donante de
hidrégeno,

en el que el catalizador de licuefaccion de carbon es y-FeOOH, y en el que el catalizador de licuefacciéon de carbén
tiene un diametro de 20 - 30 Nm y una longitud de 100 - 180 Nm, en el que el azufre esta presente en el catalizador
en una relacion molar S/Fe = 2,y

en el que los reactores de lecho suspendido se operan en las condiciones siguientes:
temperatura de reaccion: 430 - 465 °C
presion de reaccion: 15 - 19 MPa;
relacion gas/liquido: 600 - 1000 NI/kg;
velocidad espacial de la suspension: 0,7 - 1,0 t/m® h;
tasa de adicion de catalizador: Fe/carbén seco = 0,5 - 1,0 % en peso
2. El procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que la etapa (3) comprende las etapas siguientes:

(a) enviar el efluente de reaccion a un separador de alta temperatura para separarlo en una fase gaseosa y una
fase liquida, controlandose la temperatura del separador de alta temperatura a 420 °C;

(b) enviar la fase gaseosa procedente del separador de alta temperatura a un separador de baja temperatura para
una separacion adicional en gas y liquido, controlandose la temperatura del separador de baja temperatura a
temperatura ambiente.

3. El procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que las condiciones de reaccién de hidrogenacion en la etapa (5)
son las siguientes:

temperatura de reaccién: 330 - 390 °C;
presion de reaccion: 10 - 15 MPa;
relacion gas/liquido: 600 - 1000 NI/kg;
velocidad espacial: 0,8 - 2,5 h'

4. El procedimiento segun la reivindicaciéon 1, en el que el disolvente donante de hidrégeno de reciclado es un
producto de aceite licuefactado hidrogenado con un intervalo de punto de ebullicion de 220 - 450 °C.
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5. El procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que el residuo procedente de la torre de vacio tiene un contenido
en solidos del 50 - 55 % en peso.

6. El procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que la mezcla de la fraccion de aceite ligera procedente de la
torre atmosférica y el destilado de vacio tiene un intervalo de punto de ebullicion de C5 - 530 °C.

7. El procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que el reactor de hidrotratamiento de lecho suspendido con
circulacién forzada es un reactor equipado con elementos interiores, una bomba de circulaciéon esta instalada
adyacentemente al fondo del reactor y el catalizador presente en el reactor puede reemplazarse en operacion.
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