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DESCRIPCION
Proceso para la hidroconversion de un material de alimentacién hidrocarbonado pesado
Campo de la invencion

La presente invencion se refiere a un nuevo proceso para la hidroconversién de un material de alimentacion
hidrocarbonado pesado que comprende un catalizador para producir productos de hidrocarburos de punto de
ebulliciébn mas bajos. En particular, dicho proceso se puede utilizar para los residuos de alto punto de ebulliciéon del
refinado del petréleo (asfaltenos, los residuos de vacio y la destilacion bajo presion de petréleo, y materiales poco
Utiles y pesados de procesos termocataliticos), petréleo pesado, asfalto natural, y arenas que contienen asfalto.
También se puede utilizar en las industrias de la refineria de petréleo para la produccién de gas, fracciones de
gasolina, gasoleo de destilacion, concentrado de metales que contienen cenizas y fertilizantes quimicos.

Antecedentes de la invenciéon

Existe un interés sustancial en la industria del petréleo en convertir materiales de alimentacion hidrocarbonado
pesado a liquidos de punto de ebullicion mas bajos. La hidrogenacion de petréleo pesado se utiliza para aumentar el
grado de hidrocarburos pesados. De acuerdo con un proceso de este tipo, los hidrocarburos pesados se convierten
en productos mas ligeros y liquidos de destilado intermedios de puntos de ebullicibn mas bajos. Se utilizan
catalizadores heterogéneos, tales como sulfuros de Co, Mo o Ni sobre un soporte de éxido de aluminio.

Los componentes de alto peso molecular del petréleo crudo, adsorbidos por la superficie del catalizador, tapan los
poros y los sitios activos del catalizador, y por lo tanto reducen gravemente la actividad de una reacciéon de
hidrogenacion. Los compuestos de asfalteno y organometdlicos de petréleo crudo se separan, se depositan sobre la
superficie del catalizador y desactivan el catalizador. Cuanto méas pesado es el hidrocarburo, mas corta se hace la
vida util del catalizador. Uno de los requisitos para este tipo de procesos es mantener siempre una alta presion
parcial de hidrégeno.

La patente de Estados Unidos 4.637.870 describe un método de hidrogenacién de refineria, en el que se afiade un
catalizador que contiene fésforo y molibdeno a una solucién acuosa. Durante este proceso, el acido fosforico cambia
a acido fosfo-molibdico. Esta soluciéon se mezcla con hidrocarburos para obtener la solucion primaria del catalizador.
La solucion primaria resultante se deshidrata y se sulfura, se afiade al material de alimentacién (petréleo pesado o
residuo pesado), y después se introduce en el reactor para que comience la reaccion de hidrogenacion. Durante el
proceso mencionado, se utiliza acido fosfo-molibdico comercial de una relacién atémica de P/Mo de 0,08 hasta 1/0,1
hasta 1. Se afiade acido fosfomolibdico para reducir el coque resultante, dicha relacion en la solucion debe ser de
0,12 hasta 1/0,45 hasta 1.

El inconveniente de este método es la alta cantidad de coque producido, dificultades con la preparacién del
catalizador y la adicion de catalizador al material de alimentacion antes de entrar al reactor. Ain mas, el catalizador
utilizado es muy caro y hace que el método sea poco econémico.

La patente de Estados Unidos 4.659.454 se refiere a un método para el hidrocraqueo de petréleo pesado en el que
mas del 75 % de las fracciones cuyos puntos de ebullicién son superiores a 400 °C se mezclan con el 5 al 50 % de
fracciones de destilacién con puntos de ebullicion de 150-400 °C. Los compuestos de elementos de los metales de
transicion 1V, V, VI, VII, y VIl que estan presentes en esta mezcla se descompondran como resultado de calentar.
Se afiade el catalizador sélido de zeolita acida a la alimentacion en una cantidad igual del 0,1 al 10 por ciento en
peso de la alimentacién. Dicho proceso se realiza a 250 a 500 °C, bajo una presion de 25 a 50 MPa en un reactor de
mezcla o de flujo pistén con una velocidad espacial horaria de liquido de 0,1 a 10 h™2,

Las desventajas de este método son la aplicacion de altas presiones en dicho método (mas de 25 MPa) y la
consiguiente necesidad de equipos especiales, la produccion relativamente baja de fracciones de hidrocarburos
ligeros y también la falta de una buena solucion para la regeneracion del catalizador y la separacién de los metales
presentes en el material de alimentacion.

En el documento FR 2631631 se describe otro método, en el que el proceso de hidrogenacion se realiza a 430 °C
usando sulfuros de metales de transicion, y suspendiendo el material de alimentacién.

El catalizador de dicho método se prepara como sigue.

e compuestos metalicos de elementos VIB, VIIB, y VI, tales como Mo, acido fosfomolibdico y una sal de acido
fosfomolibdico se mezclan con el asfalteno y polisulfuros organicos que contienen materiales de alimentacion.
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* La mezcla resultante se calienta en presencia de gas hidrégeno y bajo una presion de 0,5 a 20 MPa y una
temperatura de 260-450 °C.

» El catalizador concentrado resultante se afiade al material de alimentacion.

Los problemas de dicho método son las dificultades con la preparacion del catalizador, la necesidad de aplicacion de
polisulfuros, que hace que la tecnologia sea dificil y costosa, y la falta de una solucién adecuada para la
regeneracion del catalizador.

La patente de Estados Unidos 5.039.392 alteré el método descrito anteriormente usando azufre como el elemento
sulfurante en la preparacién de la solucién de catalizador concentrada primaria.

Este método incluye:

La dispersién de la solucién acuosa de catalizador en la solucién de hidrocarburo, la deshidratacion, la sulfuracion, la
adicion de la mezcla resultante a los materiales de alimentacion y la introduccion de la segunda mezcla resultante en
el reactor para iniciar la reaccion.

La cantidad de catalizador en dicho método es de aproximadamente 50 a 300 ppm, el coque producido (producto
sdlido) es de aproximadamente el 2 % y de al menos el 1,8 % en masa.

Los problemas de dicho método son la gran cantidad de coque producido, dificultades con la preparacion del
catalizador debido a las etapas de deshidratacion y de vulcanizacion.

El documento WO 93/03117 describe la conversion de hidrogenacion de hidrocarburos pesados a los productos de
punto de ebullicion inferior a 343-515 °C, usando hidrogeno (50 a 5000 psig -3447 a 34.473 kPa-) y la adicion de
catalizador concentrado, en el que dicho catalizador concentrado se prepara como sigue:

e La solucién de catalizador primario se prepara mezclando fracciones de hidrocarburos de puntos de ebullicién
superiores a 570 °C con soluciones acuosas de compuestos metdlicos I, Ill, IV, V, VIB, VIIB y VIII de la Tabla
Periédica, de manera que la cantidad de metal en dicho material de alimentacion es del 0,2 al 2 por ciento en
masa.

e Al calentar el catalizador primario preparado de acuerdo con la primera etapa (sin la adicién de hidrégeno) se
sulfura a 275-425 °C con azufre elemental como agente de sulfuracion.

Las desventajas de este método son la preparacion de catalizador concentrado en condiciones especiales y de
acuerdo con una etapa innecesariamente sofisticada, la aplicacion de acido fosfomolibdico caro y la falta de una
solucién para el problema de la regeneracion del catalizador.

La patente de Estados Unidos 6.004.454 presenta otro método para el hidrocraqueo de petroleo pesado y residuo,
en concreto, usando un catalizador de tipo dispersante que se dispersa en el material de alimentacion.

Dicho catalizador contiene el (2-15) por ciento en masa de Mo, el (0,1-2) por ciento en masa de Ni y el (0,1-3) por
ciento en masa de fésforo. Los 6xidos o sales de Mo y Ni se disuelven en agua para preparar el catalizador.

El petrdleo y la materia prima principal (residuo pesado) sin procesar se mezclan con dicho catalizador, la mezcla se
calienta y se introduce en el reactor. La reaccion de hidrocraqueo se realiza a 380-460 °C y bajo una presién de 10 a
15 MPa. Dicho catalizador se afiade en una cantidad tal que la concentracién de dichos metales activos alcanza
150-1500 ppm. El rendimiento de las fracciones de destilacion en este proceso es de aproximadamente el 70 % en
masa, y principalmente libre de coque.

Las desventajas de este método son la baja cantidad de rendimiento de las fracciones de destilacion, el alto costo
del método debido al alto caudal del proceso y carecer de un método adecuado para la separacién de catalizador.

La patente de RU 2146274 se refiere a un método para la conversion de hidrocarburos pesados crudos.

De acuerdo con este método, el catalizador se distribuye de manera uniforme a través del material de alimentacién.
El catalizador se prepara directamente en la zona de reaccion de la emulsién formada mediante la mezcla del
material de alimentacién con la soluciéon acuosa que contiene molibdato. La emulsion del catalizador (solucién
acuosa) en petréleo se prepara con antelacion. El gas que contiene hidrégeno se introduce para ponerse en
contacto con la emulsion preparada que resulta en la hidrogenacion de la mezcla. La fraccion ligera que contiene el
70 % de destilado reacciona a una temperatura de ebullicion de hasta 500 °C y se refina por hidrogenacion. Los
productos de reaccion se dividen en fracciones de destilado con temperaturas de ebullicion de hasta 350 °C y
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residuos superiores a 350 °C. En este caso, todos los residuos con la temperatura de ebulliciéon superiores a 350 °C
se queman para la regeneracion del catalizador y la separacion de los metales existentes en el material de
alimentacion.

El inconveniente de este método es la baja cantidad de productos de hidrogenacion ligeros. Los indices ambientales
y econémicos de este método son bajos debido a que una cantidad considerable, el (1-40)% del residuo de
hidrogenacion, que contienen fracciones valiosas, se pierde cuando se calienta adicionalmente. Otra desventaja de
este método es que los residuos con puntos de ebullicion superiores a 350 °C regresan a dicho proceso de
hidroconversién, aunque contiene materiales viscosos como el coque, los asfaltenos y el catalizador agotado, lo que
reduce el rendimiento del proceso.

Sumario de la invencion

El objeto de la presente invencion es superar o al menos reducir los inconvenientes anteriormente mencionados y
proporcionar un proceso para la hidroconversion de un material de alimentacion hidrocarbonada para producir
productos de hidrocarburos de puntos de ebullicibn mas bajos que trabajan de una manera eficiente y teniendo en
cuenta el reciclado del catalizador.

El objeto se resuelve mediante un nuevo proceso para la hidroconversion de un material de alimentacion
hidrocarbonado pesado que comprende un catalizador para producir productos de hidrocarburos de puntos de
ebulliciébn mas bajos, proceso que comprende las etapas de proceso que se definen en la reivindicacion 1.

La presente invencion propone un método de aumento de graduacién por hidrogenacién de hidrocarburos de alto
API en los que:

— La conversion de dicho proceso es alta (mas del 95 %).

- No se forma coque debido al tipo del catalizador y también debido a la presencia de hidrégeno.

— No hay la denominada "susceptibilidad" a la alimentacién y su contenido en metales y materiales sélidos.
— Debido a lo que acaba de mencionar, dicha alimentacion no requiere operaciones de pretratamiento.

— El rendimiento de disulfuracion supera el 60 %.

— Los metales pesados se eliminan por completo del material de alimentacion

— Tiene un coste de construccién relativamente bajo, en comparacion con las otras invenciones presentadas
previamente.

- Es realmente econémico debido a su alta tasa de retorno.

Lo anterior, asi como objetos adicionales, caracteristicas y ventajas de la invencion seran mas facilmente evidentes
a partir de la siguiente descripcion detallada, que procede con referencia a los dibujos que acomparian.

Breve descripcion de los dibujos

La Figura 1 ilustra el diagrama general de una realizacién preferida del proceso de acuerdo con la presente
invencion.

La Figura 2 muestra un diagrama esquematico de una realizacion deseada del ciclo de conversion catalitica.
Descripcion detallada de la invencion

La presente invencién proporciona un proceso para aumentar el grado por hidrogenacion de hidrocarburos crudos
de altos pesos moleculares y otros materiales que contienen los hidrocarburos presentes en los residuos de
hidrocarburos en presencia de complejo catalizador en emulsién que comprende una mezcla de una solucién
acuosa de paramolibdato de amonio.

Los indices de seguridad medioambientales se optimizan mediante el aumento de la cantidad de los rendimientos de
las fracciones de los destilados intermedios al aumentar la eficiencia de los catalizadores usados, la optimizacion del
producto por disulfurizacion y la reduccién de la cantidad de compuestos no convertidos en productos finales, que si
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estan presentes, causaran la formacion de coque en los productos finales.
Lo siguiente se traduce en la optimizacion de los parametros del proceso en dicha invencion:

— La activacién del material de alimentacion por dispersion y aplicacién de las especies que aumentan la liofilia del
hidrocarburo pesado. El mantenimiento de la dispersién del hidrocarburo pesado activado a un nivel elevado
aumenta la eficiencia del proceso.

- El complejo catalizador se forma preparando una emulsion de una solucién acuosa de un compuesto catalizador
en el hidrocarburo pesado activado.

— La adicion fraccionada de la emulsién de catalizador a la zona de reaccién dara lugar a una mayor activacion del
catalizador y como resultado el proceso necesitara menos catalizador a fin de lograr un cierto nivel de
conversion.

— La regeneracion del catalizador mediante combustion de residuo sélido de la filtracion de fracciones con puntos
de ebullicion = 520 °C. Los residuos solidos permanecen por la filtracion del residuo de destilacién al vacio y los
residuos de filtracion de dichos materiales de la emulsién intermedia se queman. La ceniza resultante se recoge
y los elementos catalizadores se extraen de dicha ceniza, se lavan con un método de carbonato de amonio
comun, y se devuelve al proceso en forma de paramolibdato de amonio.

- La recogida de la ceniza concentrada que contiene los metales presentes en dicho material de alimentacion (Ni,
V, etc.).

— El aumento de la seguridad medioambiental del proceso a través de los gases de refinacion producidos durante
la regeneracion del catalizador mediante la conversion de los gases de SOx al fertilizante quimico sulfato de
amonio, y la reduccion de las emisiones de 6xido de nitrégeno mediante la adicion de ozono a la salida de gases
de manera que los 6xidos de azufre y de nitrégeno se pueden eliminar hasta el 98 % y el 60 %, respectivamente.

En la presente invencion, el método puede resolver el problema del aumento de grado de hidrocarburos pesados
como sigue:

El hidrocarburo pesado se dispersa por la aplicacion de modificadores fuertes. En este caso, como modificadores se
utilizan las fracciones de petréleo que contienen al menos el 60 % de hidrocarburos ciclicos térmicos estables.
Preferentemente, como modificadores se utilizan gaséleos de craqueo catalitico, resinas de pirdlisis 0 compuestos
aromaticos que se han extraido durante la purificacion del petréleo. Los modificadores se pueden usar en cantidades
gue se traducen en la maxima eficiencia en la disminucién de la viscosidad de los hidrocarburos pesados.
Preferentemente, la cantidad es del 0,5 al 3,5 % de la masa de dicho material de alimentacién.

Para estabilizar los materiales de hidrocarburos pesados altamente dispersos de alta tensiéon superficial,
preferentemente como estabilizantes se utilizan compuestos que contienen enlaces polares tales como acetona,
cetona de dietilo y nitrobenceno. Preferentemente, la cantidad de estabilizante se encuentra entre el 0,001 y el
0,01 % de la masa de la alimentacion. Ademas, preferentemente, la cantidad del estabilizante debe dar lugar a una
relacion de coagulacién de aproximadamente 1,9.

En la presente invencion se mezcla una cantidad del 5-10 % en masa del hidrocarburo pesado activado con una
solucién acuosa de paramolibdato de amonio de forma que la masa de dicho hidrocarburo pesado a la masa de
agua para paramolibdato sea igual a 1 sobre 0,005-0,05 sobre (5 x 10°-8 x 107%), y la mezcla resultante se
homogeneiza a una temperatura de homogeneizacion de 60 a 98 °C, de modo que se produce una emulsion estable
de dicho complejo catalizador con diametros de gota de 100 a 7000 nm, y mas preferentemente de 200 a 600 nm,
en el que el numero de particulas por 1 cm® es igual a 1 x 10'* a 1 x 1016,

El proceso de hidrogenacion de acuerdo con la presente invencion hidrogena la mayoria de los hidrocarburos
pesados activados a un valor de hasta el 90 % en masa. Durante el proceso, se utilizan una emulsion de catalizador
y un gas que contiene Hz. La primera fraccion de la emulsion de catalizador y el gas que contiene Hz se rocia al
hidrocarburo pesado activado que entra en un calentador de aproximadamente 300 a 400 °C, a fin de producir una
mezcla de una concentracion de compuesto de molibdeno del 0,001 al 0,01 % en masa. Las siguientes fracciones
de las emulsiones de complejo catalizador y el gas que contiene Hz se rocian directamente en 2 a 4, y mas
preferentemente en 3 fracciones, al reactor a una temperatura de 400-500 °C.

La cantidad de la emulsion debe ser tal que la concentracion del compuesto de Mo sea igual del 0,005 al 0,05 % en
masa en la zona de reaccion.
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El proceso de hidrogenacion se realiza a una temperatura de aproximadamente 430-470 °C, bajo una presion de
aproximadamente 1 a 15 MPa, con un material de alimentacion a una velocidad espacial horaria de
aproximadamente 0,5 a 5 h, con una relacién de volumen de H: gas a los materiales de alimentacion de
aproximadamente 500 a 1500 litros/lit de alimentacion en un reactor.

Durante el proceso de acuerdo con la presente invencion, el producto de la etapa de hidrogenacién se divide en
corrientes liquidas y gaseosas en la unidad de destilacion de vacio atmosférico, y se producen al menos
aproximadamente el 90 % de las fracciones de destilados con puntos de ebullicién inferiores a 520 °C. Los residuos
con puntos de ebullicién superiores a 520 °C se filtran parcial o completamente. Para modificar las condiciones para
la separacién de metales concentrados a partir de los residuos de sustancias de destilacion al vacio, se afiade
aproximadamente el (3-10) por ciento en masa del gaséleo en la parte superior de la torre de destilacion al vacio a
los residuos de destilacion al vacio. El filtrado que contiene aproximadamente el 0,2 % en masa de particulas
sélidas, se mezcla de nuevo con la alimentacion. El proceso de regeneracion del catalizador se lleva a cabo en al
menos el 99 % en masa de las sustancias de destilacion al vacio. Preferentemente, el material sélido restante se
guema con el material sélido restante procedente de la filtracién de la capa de la emulsion intermedia, y se utiliza el
método de lavado con amoniaco-carbonato para extraer el catalizador como paramolibdato de amonio y se afade a
la alimentacion de la unidad de preparacion del complejo catalizador. La ceniza concentrada de los metales
presentes en la alimentacion se utiliza para la extraccion de metales. Los gases resultantes por el proceso de
regeneracién se procesan con 0zono, por lo que se reduce la cantidad de compuestos de NOx que se descargan al
aire. Preferentemente, los gases también se tratan con amoniaco, y los compuestos de SOx, en consecuencia, se
convierten en sulfato de amonio.

Ademas, el material de alimentacion del proceso de acuerdo con la presente invencion puede ser un material de
hidrocarburo en bruto de un peso molecular alto, un residuo pesado de la destilacion de petréleo en torres de vacio y
a presion atmosférica y, preferentemente, contiene altas cantidades de compuestos de azufre y altas
concentraciones de metales pesados.

Preferentemente, el complejo catalizador usado en el proceso de acuerdo con la presente invencién comprende los
compuestos solubles en agua de metales de transicion, que se pueden cambiar a compuestos cataliticos,
preferentemente a MoSz, en las condiciones de funcionamiento de la invencion, y tienen capacidad de hidrogenacion
e hidratante.

Segun la presente invencion, la emulsién de complejo catalizador se puede pulverizar al reactor secuencialmente y,
en algunos fragmentos, de modo que la cantidad total de Mo en la zona de reaccién alcanza del 0,005 al 0,05 % en
masa de la alimentacion.

Ademas, preferentemente en el reactor se forma el catalizador de MoS: a partir de la emulsiéon. Lo mas
preferentemente, la emulsién se prepara a partir de una mezcla del material de alimentacién activado y una solucion
acuosa de compuesto de Mo.

Las fracciones de destilacion con un punto de ebullicion de aproximadamente 350 °C, el gaséleo de vacio con un
punto de ebullicion de aproximadamente 350 a 520 °C y el material restante con un punto de ebullicion superior a
aproximadamente 520 °C son, por ejemplo, los productos del proceso de acuerdo con la presente invencion.

Preferentemente, los residuos de filtracién que tienen puntos de ebullicion superiores a aproximadamente 520 °C se
mezclan con el material sélido que se separa de la capa de emulsién intermedia, y la mezcla combustible resultante
se quema en exceso de aire del 5 al 25 % de manera que se quema su contenido organico.

Segun la presente invencion, los compuestos de catalizador de 6xido de molibdeno (y en cierta medida los éxidos de
niquel) se pueden separar de la ceniza por un lavado comin con carbonato de amoniaco. Preferentemente, la
ceniza se pone en el reactor y se mezcla el 7-11 % en masa de una solucion de amoniaco acuoso y el 3-6 % en
masa de una solucion carbonatada de amonio acuoso con una relacion en masa de ceniza a la solucién de 1 a (2-5)
con dicha ceniza a una temperatura de 80 °C. La suspension resultante se puede filtrar y la fase liquida se puede
devolver al reactor de manera que se consigue una solucion de paramolibdato de amonio al 10 % en masa. Cuando
se alcanza la concentracién deseada, la solucion se puede enviar a la unidad de preparacion del complejo
catalizador.

Preferentemente, los gases que salen, cuyo contenido de éxido de metal se elimina, se mezclan con Oz para que su
NOx se convierta en N2 molecular. En una etapa siguiente, los gases se pueden tratar con una soluciéon de amoniaco
de una concentracion del 25 %, por lo que su contenido de SOx se convierte en sulfato de amonio.

Lo anterior, asi como objetos, caracteristicas y ventajas adicionales de la invencion seran mas facilmente evidentes
a partir de la siguiente descripcion detallada de las figuras.
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La Figura 1 ilustra el diagrama general de una realizacién preferida del proceso de acuerdo con la presente
invencion para la hidroconversion de hidrocarburos de alto peso molecular, en el que (FP) es dicha unidad de
preparacion de material de alimentacion, (CP) es la dicha unidad de preparacién del complejo catalizador, (H)
muestra dicho calentador del material de alimentacién y el hidrogeno, (R) es dicho reactor de hidrogenacion, (AD) es
dicha unidad de separacién de gas y destilacion atmosférica de productos, (VD) es dicha torre de destilacion de
vacio para la destilacién de los residuos de puntos de ebullicion superiores a 350 °C y (RC) es dicha unidad de
regeneracién de catalizador para la combustion de una parte de los residuos de dicho proceso de hidrogenacion
junto con la purificacién de los gases que salen.

Los hidrocarburos de alto peso molecular (tuberia 1) se homogeneizan en una unidad FP homogeneizador-
mezclador, con una corriente posterior de dicho filtrado de residuo de hidrogenacion que tiene puntos de ebullicion
superiores a 520 °C (tuberia 26), dicho modificador (tuberia 2), y estabilizante (tuberia 3) después de la mezcla y la
realizacién de los tratamientos quimico-fisicos, de modo que se gana una mezcla activada de una viscosidad de 1/2-
1/3 veces la de dicho hidrocarburo pesado.

En el proceso, el hidrocarburo pesado puede ser el residuo de alto punto de ebullicién de la refineria de petréleo,
petréleo de API alto, petréleos de contenido en azufre normal o alto, betdn natural, betdn que contienen arenas, etc.
Dichos modificadores utilizados en la presente invencidn son fracciones de petréleo que contiene al menos 60 % de
hidrocarburos ciclicos estables al calor. Como estabilizantes se utilizan materiales de alta tension superficial, sobre
todo los que contienen enlaces polares, como acetona, dietil cetona, y nitrobenceno.

En la unidad de preparacion del complejo catalizador, en el mezclador-emulsionante (CP) y a 75-95 °C, se mezcla
una solucion de paramolibdato de amonio fresca (a través de la tuberia 4) con dicha solucidon refinada (tuberia 25)
gue contiene dicho catalizador en forma de paramolibdato de amonio, y dicho hidrocarburo pesado activado (tuberia
7) con el fin de compensar el molibdeno agotado. La suspension de dicha solucién se continda hasta que se
consigue una emulsion estable de unos diametros de gota de 100 a 7000 nm y preferentemente de 200 a 600 nm.
La cantidad de dicho hidrocarburo pesado activado es del 5-10 % en masa en esta etapa.

La mezcla activada restante del hidrocarburo pesado (tuberia 8) se transfiere a dicho calentador (H) y al reactor de
hidrogenacion (R). El gas de hidrogeno se inyecta simultaneamente al calentador (tuberia 10) y al reactor (tuberia
11) por los mezcladores de inyeccién. En los mezcladores de inyeccion, el gas de hidrégeno es absorbido por el
complejo catalizador. El hidrégeno, junto con dicho complejo catalizador, se pulveriza al flujo de alimentacion en la
admision del calentador, y al flujo ascendente a lo largo de la altura del reactor, en 2-4 puntos dependiendo de las
condiciones. Dicha mezcla de reaccién se hidrogena bajo una presion de hidrégeno de 3 a 8 MPa y a una
temperatura de 420-500 °C.

La Figura 2 muestra el ciclo de conversion catalitica en lo que se refiere a la estructura. Cuando dicha emulsion de
complejo catalizador se rocia a la region de alta temperatura, se producen pequefias explosiones, dando lugar a la
evaporacion de la fase acuosa y a mayor dispersion de la solucion, y como resultado, el agua y el amonio se
separan del paramolibdato de amonio y se produce algo de 6xido de molibdeno (MoOs). Como resultado de la
descomposicion térmica de las particulas de la emulsién, se descomponen no solo los componentes de la fase
dispersada alrededor de las particulas, sino también las propias particulas, y se forman particulas de 6xido con
tamafios mucho mas pequefio que dichas particulas de la emulsién. Mientras el proceso continla, dichos 6xidos de
molibdeno se sulfuran y como resultado se forma una suspensién altamente dispersa de particulas muy pequefias
(en el intervalo de nanémetros) de disulfuro de molibdeno con tamafios de 2-9 nm, y mas probablemente, de 3-5 nm
y se distribuye uniformemente en el medio de hidrocarburo.

La sulfuracién del 6xido de molibdeno y los compuestos de niquel se debe al compuesto que lleva azufre que se
encuentra en la alimentacién y/o sulfuro de hidrégeno en la composicion del gas utilizado para hidrogenacion. La
sulfuracion de los componentes del catalizador fresco da lugar a un aumento en el nivel de la desulfuracion de los
productos de reacciéon ya que ademas de la hidrogenolisis de los compuestos que llevan azufre, en la etapa de
regeneracion del catalizador el azufre se elimina del sistema en forma de 6xidos de azufre en los gases de humo.

Las particulas de paramolibdato de amonio, que estan dispersas en el hidrocarburo pesado, estan rodeadas por
particulas pequefias (en el intervalo nanométrico) en dicho medio de petréleo. Ademas, las particulas de asfalteno
que estan en forma de nanoparticulas rodean estas particulas tanto como sea posible y al jugar el papel de
estabilizante natural forman una capa de seguridad micelar en la que hay un ndcleo de molibdato de amonio.
Cuando dicha emulsiéon se encuentra en su sitio, en el que dicha fase acuosa de dicha emulsiéon se evapora
instantaneamente, dichas nanoparticulas complejas se rompen de nuevo, formando nuevas nanoparticulas
heteroatémicas que entran en la reaccién con los restos de dicha descomposicién térmica del complejo catalizador
de molibdeno y otros 6xidos metdlicos.

La ventaja del catalizador es el area de superficie elevada, a la que pueden acceder moléculas organicas de
cualquier forma o dimensiones.
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Las particulas de azufre presentes en el hidrocarburo pesado dan lugar a la multiplicacion de dicha actividad del
catalizador; en otras palabras, la formacion de sulfuros metalicos aumenta gravemente la actividad del catalizador.

El aumento en la cantidad de azufre en el medio de reaccion modifica dicho proceso de hidrogenacion. Dichos
productos de reaccién entran en una unidad de destilacion atmosférica (AD) y se dividen en fracciones de liquido y
de gas. Las fracciones con puntos de ebullicién inferior a 350 °C se utilizan como combustibles para motores. Dicha
emulsion intermedia (20) se acumula en el separador frio antes de ser trasladada a la unidad de regeneracion del
catalizador. Los residuos de destilacion, fracciones con puntos de ebullicion superiores a (350 °C), se envian a la
unidad de destilacion al vacio (VD).

En la unidad de destilacion al vacio, las fracciones de destilacién de punto de ebullicion por encima de 350 °C se
dividen en fracciones de destilacion de puntos de ebullicion inferiores a 520 °C y un residuo de puntos de ebullicién
superiores a 520 °C, dicho residuo que contiene menos del 2 % de materiales solidos de pseudo-coque, catalizador
solido en forma de MoS: que esta parcialmente desactivado por materiales de resina de asfaltenos adsorbidos, y
también sulfuros de metales presentes en el material de alimentacion. Para reducir los costes de la regeneracion y la
separacion de dicho catalizador, el residuo con puntos de ebullicion de mas de 520 °C se filtra y el filtrado (tuberia
26) que contiene como maximo el 0,2 % en masa, de particulas sélidas es devuelto a la unidad de FP, que se facilita
con mezcladores y homogeneizadores, donde se mezcla con alimentacion fresca, modificadores y estabilizantes. El
residuo sélido resultante de la fraccion con puntos de ebullicion por encima de 520 °C se mezcla con los residuos
sélidos obtenidos a partir de la capa de emulsién intermedia y se quema en dicha unidad de regeneracion del
catalizador, produciendo una mezcla de la ceniza que contiene 6xidos metalicos y los gases de salida. El calor
obtenido en esta etapa se utiliza para la generaciéon de vapor. El residuo sélido se quema en presencia de aire
adicional (bajo presidn) de manera que la combustién es completa.

Después de separar los productos de combustion sélidos y el gas, la mezcla de ceniza se transfiere a un reactor que
se calienta, donde se lava con una solucion alcalina, y se separa su contenido de Mo.

Para ello una solucién acuosa que contiene el 7-11 % en masa de amoniaco y el (3-6 %) en masa de carbonato de
amonio con una relacion en masa de ceniza a dicha solucién de 1 sobre (2-5) se envia a dicho reactor, antes de
pasar a dicho filtro. El precipitado separado por dicho filtro se lava y el filtrado entra en un ciclo, y se continta el ciclo
hasta que la concentracién de Mo en dicha solucién alcanza el valor deseado, y dicha solucién se devuelve a la
unidad de preparacion de la emulsién de catalizador (recipiente de mezclador-emulsionante).

Durante la lixiviacién de las cenizas con la solucién de carbonato de amonio, los 6xidos de niquel que se encuentran
en las cenizas se transfieren parcialmente (hasta el 60 %) a la solucion de paramolibdato de amonio, que de nuevo
se devuelve a dicha unidad de preparacion del catalizador. Sabiendo que el niquel es un modificador activo fuerte de
la actividad catalitica del MoS:z en reacciones de hidrogenacion, su presencia en la solucién de paramolibdato de
amonio aumenta la cantidad de fracciones ligeras, reduce los materiales que tapan los poros del catalizador, y
aumenta la saturacion de las fracciones de destilado intermedio por hidrégeno. En la presente invencion se utiliza
niquel con una proporcion de 0,1-1 a&tomo por cada atomo de Mo, y mas preferentemente con una proporcion de 0,5
atomos de niquel por cada atomo de Mo.

Después de extraer el Mo, y en cierta medida el Ni, del residuo de ceniza, los materiales insolubles en agua
permanecen, incluyendo el vanadato de amonio y los 6xidos de otros metales presentes en los hidrocarburos
pesados.

El residuo de ceniza se seca, de manera que pueda someterse a un proceso de extraccién de sus metales mas
adelante.

Los gases de salida de dicha unidad de regeneracion del catalizador que evolucionan a partir de dichas cenizas se
purifican por métodos comunes, con el fin de eliminar su contenido de NOx y SO«x. Para ello, se inyecta ozono a
dicha corriente de gas exactamente en la entrada del gas al sistema de purificacion de SOx y NOx. Los gases a
continuacion se mezclan con una solucién de amoniaco al 25 % en un recipiente mezclador. Como consecuencia de
la reaccion entre el azufre y los 6xidos de nitrégeno respectivamente con el ozono y el amoniaco, los NOx se reduce
a moléculas de N2 y los SOx se convierten en sulfato de amonio.

Durante el procesamiento del residuo de vacio por el método propuesto, se pueden encontrar los siguientes
materiales: 5-7 % en masa de gases de hidrocarburos C1-C4, sulfuro de hidrégeno, 14 a 22 % en masa de fraccion
de gasolina Cs con puntos de ebullicion de hasta 180 °C y un indice de yodo de 6-8, una cantidad del 35 al 42 % en
masa de fraccion de gasoleo de vacio de 180 a 350 °C y un indice de bromo de 10 a 14, el 28-36 % en masa de
fraccion de gasdleo de vacio de 350 a 520 °C cuyo contenido de metal es inferior a 3 ppm y el 0,3-1 % de sulfato de
amonio. El grado de desulfuracion es del 40-80 %.

Dicho proceso reivindicado se puede utilizar por ejemplo en las industrias de la refineria de petréleo para la



10

15

20

25

30

35

40

45

ES 2621425713

produccién de gas, fracciones de gasolina, gaséleo de vacio, cenizas que contienen metales concentrados y
fertilizantes quimicos.

En resumen, una forma de realizacion preferida del proceso de acuerdo con la presente invencion es la
hidroconversion de un material de alimentacién hidrocarbonado pesado por un catalizador para producir productos
de hidrocarburos de punto de ebullicién inferior, en el que el proceso comprende:

(a) La activacion del material de alimentacion mediante la adicion de modificadores y estabilizantes,

(b) La preparacién de un complejo catalizador que contiene una emulsion de hidrocarburos pesados pre-activados,
agua y compuestos cataliticos,

(c) La hidrogenacion de los hidrocarburos pesados activados restantes en presencia de gas hidrégeno y la
emulsién de complejo catalitico de la etapa (b),

(d) El fraccionamiento de los productos de la etapa (c) como corrientes de liquidos-gases por medio de destilacion
atmosférica y de vacio, devolviendo los residuos del proceso de destilacion al proceso de la etapa (a) después de
separar el contenido de particulas sélidas,

(e) La separacion de los elementos catalizadores de las particulas sdlidas, en el que dichos elementos
catalizadores se reciclan a una unidad de preparacion del complejo catalizador preliminar.

Los gases que se desprenden de la etapa de regeneracion del catalizador se pueden purificar, en el que los gases
de NOx se reducen a nitrégeno molecular como resultado de la inyeccion de ozono y los gases de SOx se convierten
en fertilizantes quimicos de sulfato de amonio mediante la inyeccion de amoniaco. La mayoria de los productos de
hidrocarburos de puntos de ebullicibn mas bajo comprenden hidrocarburos de puntos de ebullicidon inferiores a
520 °C.

Los productos de la etapa (c) se pueden fraccionar como corrientes de liquidos gases por medio de torres de
destilacion atmosférica y de vacio.
Los elementos catalizadores se separan de las particulas sélidas por un método de oxidacion.

Se utiliza un efecto fisico-quimico para aumentar el grado de dispersién, con el fin de activar los hidrocarburos
pesados.

Las especies de fase dispersa se degradan y se convierten en grupos de alto indice molecular e hidrocarburos mas
activantes, que forman la fase dispersa, se afiaden simultdneamente, y también se afiaden estabilizantes con
energias superficiales adicionales.

El modificador contiene una fraccién de petréleo de al menos el 60 % en masa de hidrocarburos ciclicos multi-
nucleares estables al calor.

Los hidrocarburos ciclicos multi-nucleares estables al calor se seleccionan entre gaséleos de craqueo, resinas de
pirdlisis o extractos de las refinerias de petréleo mediante métodos selectivos.

La cantidad del modificador es del 0,5 al 3,5 por ciento en masa del material de alimentacion inicial, dependiendo del
tipo de hidrocarburo pesado.

Como estabilizantes se utilizan detergentes de superficie activa.

Se afiaden compuestos que tienen enlaces polares, tales como acetona, dietilcetona, nitrobenceno en una cantidad
del 0,001-0,01 % en masa del material de alimentacion.

El catalizador puede estar compuesto de compuestos metalicos de transicion solubles en agua.

Los compuestos del catalizador pueden ser convertibles a sulfuros cataliticamente activos. Los compuestos
metdlicos de transicion solubles en agua contienen Mo. Los compuestos metdlicos de transicion solubles en agua
contienen paramolibdato de amonio.

La preparacion de la emulsién de complejo catalizador se puede mezclar inicialmente con la fraccion de petréleo a
una temperatura inferior a los puntos de ebullicion de los constituyentes del catalizador complejo. Cuando se utiliza
paramolibdato de amonio, la temperatura de homogeneizacion esta en el intervalo de 60-98 °C.

La fuente de dicha fraccion de petroleo puede ser una parte de dichos hidrocarburos pesados activados, que se
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prepara inicialmente en la etapa (a). La cantidad de dicha fraccion de petrdleo es del 5-10 % en peso del material de
alimentacion total utilizada.

En la preparacion de dicha emulsién de complejo catalizador, la relacion en masa de dicho material de alimentacion
activado al agua al paramolibdato de amonio puede ser de 1 a (0,005-0,05) a (5 x 10° -8 x 10%). Dicha mezcla
resultante a continuacion se homogeneiza de manera que se consigue una emulsion estabilizada de diametros de
gota de 100 a 7000 nm, y mas preferentemente de 200 a 600 nanémetros y que el nimero de dichas particulas en
un cm?® alcanza 1 x 10%*-1 x 10%6.

El hidrocarburo pesado activado se puede mezclar con una solucién de molibdeno acuosa para obtener la emulsion
de catalizador y, como resultado de poner en contacto el complejo catalizador preparado con los residuos de
hidrocarburos pesados activados, la emulsién de complejo catalizador, cuyo contenido de compuesto de molibdeno
es de aproximadamente el (0,005 al 0,05)% en masa, esta lista para iniciar la reaccion.

El proceso de hidrogenacion se puede realizar en un reactor a una temperatura de entre 420 a 500 °C, bajo una
presion de 1,0 a 15,0 MPa y por inyeccién de gas de hidrégeno. La cantidad de gas de hidrégeno inyectado es de
500-1500 litros por litro de material de alimentacion.

Con el fin de mezclar completamente dicha emulsion de catalizador con dicho petroleo pesado activado, se puede
afiadir un fragmento de la emulsion de complejo catalitico al hidrocarburo pesado activado que entra en el
calentador antes del reactor, junto con el gas de hidrégeno, y se pulverizan 2-4 fragmentos y mas preferentemente 3
fragmentos a la mezcla de reaccion dentro del reactor, junto con el gas hidrégeno, de manera que la concentracion
del compuesto de Mo en la zona de reaccién alcanza aproximadamente del (0,05 al 0,005)% en masa de dicho
material de alimentacion.

El primer fragmento de dicho complejo catalizador junto con Hz2 gas se puede pulverizar a dichos hidrocarburos
pesados activados que entran en el calentador antes del reactor, mientras dichos hidrocarburos pesados activados
se calientan hasta 340-400 °C, de modo que se consigue una solucién que tiene una concentracion de compuesto
de Mo del (0,01 al 0,001)%. El segundo fragmento junto con el H2 gas se puede pulverizar en el reactor a una
temperatura de 400-500 °C y se produce una mezcla de compuesto de Mo con una concentracion del (0,03 al
0,003)% en masa y el tercer fragmento de dicho complejo catalizador junto con Hz gas se pulveriza en el reactor a
una temperatura de 400 a 500°C de manera que en dicha mezcla de dichos hidrocarburos pesados, la
concentracion del compuesto Mo alcanza aproximadamente el (0,05-0,005)% en masa.

La separacion de los productos de dicha reaccion se puede realizar por medio de torres de destilacion a presion
atmosférica y de vacio, en las que la presion varia de 10 mmHg a 7 MPa. El residuo de dichas torres contiene
materiales solidos que contienen los compuestos organometalicos de hidrocarburos pesados, y los productos
pesados de reacciones de condensacion (particulas de coque y de carbono, hidratos de carbono y sustancias de
asfaltenos).

El 3-10 % en masa de gasoéleo que se puede lograr en la parte superior de dicha torre de destilacién al vacio se
puede inyectar a los residuos de dicha torre de destilacién al vacio.

El proceso de regeneracion del catalizador se puede realizar en aproximadamente el 90 % en masa de dichos
residuos de dicha torre de destilacion al vacio. Después de la separacion de dichos metales concentrados en ella, y
aunque la cantidad de compuestos no disueltos en heptanos puede ser como maximo del 0,2 % en masa, dicho
residuo se puede reciclar y se introduce otra vez a dicha unidad de hidroconversion.

El residuo sdlido de la filtracion de la capa de emulsion intermedia se puede mezclar con el residuo sélido de la
filtracion de la torre de destilacion, que tiene un punto de ebullicién por encima de 520 °C y el combustible disperso
resultante se quema. Los elementos catalizadores se pueden reducir por aplicaciéon de un disolvente en la ceniza de
los 6xidos metalicos y se pueden devolver a la preparacion de la etapa de complejo catalizador. El residuo de
cenizas permanece en el filtro como concentrado que contiene 6xidos metalicos.

Como resultado de la inyeccién de ozono a los gases que salen de la unidad de regeneracion del catalizador, los
oxidos de nitrégeno se pueden reducir a nitrogeno molecular y los 6xidos de azufre se convierten en fertilizante de
sulfato de amonio como resultado de la inyeccion de amoniaco.

El complejo que contiene catalizador de Mo se puede promover por la aplicacion de compuestos que contienen
elementos cataliticos hidratantes como el niquel. El niquel se puede utilizar en proporciones de 0,1-1 atomo por
cada atomo de Mo utilizado, y esta relacion preferentemente es de 0,5

Los siguientes ejemplos no deben implicar ninguna limitacién al alcance de la aplicacion de dicho proceso
reivindicado, y se presentan simplemente para dar mas detalles acerca de la presente invencion. En estos ejemplos
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se utilizan dos muestras (A, B) de residuos de vacio como hidrocarburo pesado, y como dicho modificador se utiliza
gasoOleo de craqueo catalitico. Las especificaciones de dichos materiales se dan en la tabla 1.

Ejemplos 1-20
Activacion de los hidrocarburos pesados:

El hidrocarburo pesado se activd usando procesos fisico-quimicos y adicion simultanea de modificadores de alta
tension superficial. Para ello, el residuo de hidrocarburos pesado se mezclé con los modificadores en un recipiente
de mezcla. A continuacion, se realizd6 una operacién de dispersién y homogeneizacién mediante la adicion de
fracciones de petréleo que contienen modificadores de hidrocarburos aromaticos. La dispersion y la
homogeneizacién se realizaron por medio de un equipo especial y utilizando el efecto hidrodinamico de corrientes de
vapor-liquido con velocidad ultrasénica o por mecanismos de vibracion-vacio que operan bajo altas tensiones, con
altas velocidades y flujos altamente pulsados.

La dispersion del material compuesto resultante (suspensiones, emulsiones, soluciones coloidales) tenia como
maximo de 200 a 500 nm. En condiciones de laboratorio, eran mas Utiles aerosoles de disco mecanicos, que tienen
un rendimiento mas bajo usando dichos sistemas, dicha dispersion alcanza aproximadamente 300 nm.

La tendencia a la activacion iba acompafiada por la reduccion de la viscosidad, y se detuvo si la viscosidad no
cambiaba. En ese momento, los efectos de desplazamientos adicionales no modificaron la viscosidad.

Los resultados obtenidos a partir de la activacion de residuo de hidrocarburos pesado A se dan en la tabla 2.

Los Experimentos 1-3 revelan que, si se afiade una cantidad de hasta el 1 % en masa de dicho modificador, dicha
viscosidad se reduce extremadamente, pero si se afiade mas modificador (hasta el 2 % en masa), los cambios de
viscosidad se reducen gradualmente.

La adicién de la cantidad de cetona en los Ejemplos 4-5 da lugar a la reduccién de la viscosidad y a un incremento
en la estabilidad del sistema.

El Ejemplo 4 muestra resultados aceptables en la activacion del material de alimentacion. La temperatura de
activacion tiene un efecto notable sobre las propiedades reolégicas del sistema. La disminucion de la temperatura de
la dispersién y homogenizacion hara que la viscosidad se reduzca en mayor medida (ejemplo 6), mientras que el
aumento de la carga de dicho sistema de pulverizacion, que ocurre como resultado del aumento de las tensiones de
desplazamiento, deteriora los aglomerados de asfalteno.

Los Ejemplos 8-11 demuestran los resultados de la activaciéon del material de alimentacion, cuando se mezcla con el
residuo filtrado de recirculacién con puntos de ebullicion por encima de 520 °C (Ejemplos 8-10), y residuo sin filtrar
con puntos de ebullicion por encima de 520 °C (Ejemplo 11). El filtrado de residuo con puntos de ebullicién
superiores a 520 °C que comprende aproximadamente el 0,16 % en masa de materia solida no reduce las
propiedades reoldgicas del sistema. La solucion resultante tiene una viscosidad menor y una mayor estabilidad, pero
la adicion de materiales solidos con una cantidad del 1,4 % en masa, en el residuo con puntos de ebullicion por
encima de 520 °C, disminuye los parametros de mezcla, y para ser mas detallado, aumenta la viscosidad y, mas
importante, disminuye la estabilidad del sistema.

Los Ejemplos 12-20 ilustran las condiciones de activacién de material de alimentacién mas pesado de residuo B de
petréleo pesado (Tabla 3), en el que la cantidad de resina es aproximadamente el doble de lo normal y las
cantidades de asfaltenos y de compuestos heterorganicos de metales y compuestos de azufre son altas.

La regularidad del efecto de los modificadores sobre las propiedades reoldgicas de la mezcla es similar a los
ejemplos mencionados acerca del residuo de hidrocarburos pesado de la muestra A, la adicion de los modificadores
disminuye la viscosidad drasticamente, pero la cantidad 6ptima de modificadores en este caso es tres veces mayor.
El efecto negativo de la presencia de materiales sélidos en los residuos de reciclaje con puntos de ebullicion
superiores a 520 °C sobre las propiedades reoldgicas de la solucidn es extremadamente obvia (Ejemplos 19-20).

Ejemplos 21-39
Preparacion del complejo catalizador:

Se presentan ejemplos de la preparacion de dicho complejo catalizador en las Tablas 4 y 5. Dicho complejo
catalizador es una emulsién altamente dispersa de una solucién acuosa de elemento catalizador en un producto de
petréleo. Para ello se resolvié un paramolibdato de amonio miscible (APM) de una concentracion deseada en el
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material de alimentacion activado que se calentd hasta 80-90 °C, y a continuacion se lleva a cabo la dispersion con
el fin de desintegrar, mezclar y homogeneizar para obtener una emulsidon estable. Se evalué la calidad de la
emulsion resultante en funciéon de su viscosidad, el numero de gotas por unidad de volumen y los tamafios de
particulas. En los Ejemplos 21-31 se utilizaron materiales activados similares al Ejemplo 4.

Para evaluar el efecto de la fase dispersa, en los Ejemplos 22-24, se aument6 la cantidad de agua mientras que la
cantidad de Mo se mantuvo constante. En el Ejemplo 21, se dispersé paramolibdato de amonio (APM) en el material
de alimentacién pre-activado, sin una fase acuosa. La adicion de agua disminuye drasticamente la viscosidad de la
emulsién y el aumento de la cantidad de fase acuosa disminuye la viscosidad. El método mas eficaz para la
disminucion de la viscosidad, sin embargo, es la adicion de aproximadamente el 20 % en masa de agua a la
emulsion, en cuyo caso el nimero de gotas en un centimetro clibico de dicha emulsién oscila entre 6 x 104y 8 x
10% y el tamafio de las gotas de dicha emulsion alcanza de 50 a 350 nm, la mayoria de las cuales,
aproximadamente el 80 % de todas caen en el intervalo de tamafio de 90-200 nm. La adiciéon de mas del 30 % en
masa de agua no cambia la viscosidad en absoluto. Los Ejemplos 25 y 26 ilustran la calidad de dicha emulsién, en
las mismas condiciones, mediante la adicion del 20 % de agua al residuo pesado inactivo. La calidad de la emulsion
en los Ejemplos 25 y 26 es mucho menor, en comparacion con la del Ejemplo 23. La viscosidad de la emulsion es
mayor, el nUmero de gotas en un centimetro clbico es menor, y los tamafios de gota son mas grandes.

La calidad de la emulsién en el Ejemplo 26, que se prepar6 con los residuos de hidrocarburos inactivo pesado, ha
mejorado en cierta medida. El grado de dispersion y el tiempo de homogeneizacion aproximadamente se han
duplicado, en comparacion con el Ejemplo 25.

En los Ejemplos 27-29, ademas de mantener la cantidad de la fase liquida a un nivel constante, la cantidad de
aditivo catalitico (APM) se cambi6 del 0,05 % al 2 %. La condiciéon éptima es para preparar una emulsién con un
producto de petréleo de una relacién de agua a APM de 1 sobre 0,012-0,25 sobre 3,4 x 1014-6,8 x 103. En estas
condiciones, en el material de alimentacion, el 90 % de las gotas de la emulsién tienen un tamafio de 0,5 a 6 um con
una densidad de 10%-10'® gotas/cm?®, lo que da lugar a una distribucién relativamente mas homogénea de
componentes de catalizador en el material de alimentacién activado y aumenta la calidad de la hidrogenacién.

Los Ejemplos 32-39, muestran los resultados de preparacion del complejo catalizador usando los residuos de la
muestra B de petrdleo pesado activado de acuerdo con el Ejemplo 13. En los Ejemplos 32-36, la cantidad de agua
utilizada se incrementé desde el 0 hasta el 30 %, siendo la cantidad de APM constante. La viscosidad de la emulsién
disminuye como resultado de la adiciéon de agua. La caida maxima de la viscosidad se observa para cantidades de
agua del 10 al 20 % (en masa). Con mas adicion de agua, la curva de caida de la viscosidad, como en el caso del
residuo A de petr6leo pesado, muestra una pendiente suave. En el Ejemplo 36, en la preparacién del complejo
catalizador con el residuo de hidrocarburos pesado inactivo, la viscosidad de la emulsion es alta y el nimero de
gotas en emulsion por 1 centimetro cubico es 1000 veces menor, en comparacién con los casos de aplicacién de los
residuos de hidrocarburos pesado activado. El aumento de la concentracién de la solucién de APM aumenta un poco
la concentracién de particulas en la emulsion. Los esfuerzos realizados para conseguir una emulsién altamente
dispersa no dan lugar a resultados aceptables a temperaturas inferiores a 90 °C. Sin embargo, se consigue una
emulsion de complejo catalizador de alta calidad a 90 °C.

Ejemplos 42-63
Experimentos de hidroconversion:

Se llevaron a cabo experimentos de hidroconversion en un reactor con una capacidad de 2 kg/h. Dicho reactor era
de tipo cilindrico vertical con un volumen de 1000 cm?, equipado con un calentador eléctrico de compensacion de
tres partes. Las inyecciones de hidrégeno y de catalizador se realizaron en un segmento antes del calentador, en la
entrada del reactor, y después de dichas primera y segunda partes de dichas secciones de calentamiento.

En los Ejemplos 42-44, una muestra del residuo A de petréleo pesado, activada segun el Ejemplo 4, se hidrogena
mediante la adicién del 10 % en masa de dicho complejo catalizador, que se preparé de acuerdo con los Ejemplos
22-24,y la cantidad de agua que oscila entre el 10-30 % en masa.

Siendo la cantidad de agua el 3% en masa del material de alimentacion en el Ejemplo 44, los indices de
hidroconversion no seran buenos, y disminuye la cantidad de conversion y de desulfuracién. En el Ejemplo 42, los
valores de los parametros de hidrogenacion se definieron con el producto que se deja salir y la desulfuracion, como
criterio, tampoco es bueno. La disminucion de la cantidad de Mo en el Ejemplo 45 a una décima parte da lugar a una
hidrogenacién pobre, que estan al nivel del Ejemplo 46, en el que se realizé la hidrogenacién en la muestra, sin
activacion de la alimentacion y con una alta densidad de Mo. Comparando el Ejemplo 46 con los resultados de los
Ejemplos 42-45, que se realizaron con el material de alimentacién activado y el complejo catalizador, y los
resultados de los Ejemplos 47-49, en los que el material de alimentacion entraba en algunos segmentos, revela que,
de acuerdo con la presente invencion, los valores de los indices de este proceso, la conversion del material de
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alimentacion, la disminucion de la salida de los productos taponantes (que taponan los poros del catalizador) y el
aumento de la desulfuracién han crecido sustancialmente.

Los resultados del Ejemplo 43, en el que la cantidad de agua es del 2 % en masa del material de alimentacion, son
mejores. Los Ejemplos 47-49 muestran que la introduccidon de dicho complejo catalizador afecta a los indices de
hidrogenacion de los residuos de hidrocarburos pesados.

Los mejores resultados se obtienen en los Ejemplos 48-49, en el que dicho complejo catalizador se inyect6 en 3y 4
partes.

Este método aumenta drasticamente la salida de las fracciones de destilacién y la cantidad de desulfuracion y se
reducen los productos de salida taponantes (los residuos solidos cuyos puntos de ebullicibn son superiores a
520 °C). Los Ejemplos 50-52 muestran el efecto de la temperatura sobre la hidrogenacion. La disminucion de la
temperatura a 440 °C disminuye la conversion, y también se reduce la desulfuracién, sin embargo, la cantidad total
de desulfuracién todavia es alta. El aumento de la temperatura por encima de 450 °C promueve la formacion de
coque. Se pone en evidencia la existencia de mas del 2 % de materiales sélidos en el residuo, que tienen puntos de
ebullicién superiores a 520 °C. Teniendo la tasa de volumen mencionada, la temperatura ideal es de 440 a 450 °C.

Los Ejemplos 53-63 muestran los resultados para la hidrogenacion de los residuos pesados obtenidos del petroleo
pesado B. Los Ejemplos 54-56 muestran que el aumento de la presién de 4-9,5 MPa, mientras otros parametros
efectivos se mantienen a sus valores éptimos, da lugar a un mayor rendimiento de la destilaciéon. La desulfuracién
aumenta y se intensifica la reaccién de desprendimiento de gases.

Los Ejemplos 55 y 57-59 muestran los efectos del aumento de la corriente de reciclado y también el aumento de la
relacién de Mo sobre el material de alimentacion, sobre los indices de este proceso y también la relacion entre los
indices con la cantidad de APM fresco inyectado o la cantidad de catalizador presente en la corriente de reciclaje
como sulfuro de molibdeno.

La comparacion de los Ejemplos 55 con 57 y 58 con 59 muestran que es mejor inyectar Mo a la zona de reaccion,
como APM. Estas regularidades se resaltan en experimentos utilizando APM mas concentrado, en los Ejemplos 60-
63, y usando soluciones de APM frescas y regeneradas.

El reciclaje del residuo de destilacion de vacio, que contiene un montén de materiales sélidos deteriora los indices
del proceso. Los Ejemplos 55-63 muestran los resultados de hidrogenacién con respecto a la cantidad de material
sélido en la corriente de reciclaje en los residuos con puntos de ebullicion superiores a 520 °C. La cantidad 6ptima
de dichos materiales sélidos en dicho residuo es como maximo del 0,2 %.

Las realizaciones preferidas descritas anteriormente son Unicamente para aclarar la presente invencion pero no para
limitar el alcance de la presente invencion. Cualquier modificacion y variacion realizada por los expertos en la técnica
de acuerdo con el espiritu de la presente invencién debe estar incluida dentro del alcance de la presente invencion.

Tabla 1
indice Muestra A | Muestra B | Gaséleo de craqueo catalitico
Densidad a 20 °C Kg/m3 997,3 1088,0 993,8
Peso molecular 790 1222 230
Contenido en azufre 2,4 5,8 1,87
Coque de Conradson 17.3 21.0 15
Temperatura de solidificacién +31 +51 +16
Contenido de fracciones hasta 500 °C 4,0 4,0 88,0
Viscosidad cinematica a 80 °C 3431 22480 4.4
Composicion de hidrocarburos
» Parafina 10,2 8,6 29,8
* Aromaticos 53,5 35,6 69,3
* Resinas 23,4 36,3 0,9
» Asfalteno 8,1 19,5 --
Contenido de metales
* Vanadio 136 522 --
« Niguel 34 83 --
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Tabla 5: Preparacion de complejo catalitico con activado muestra B

N.° | Componentes de Numero de ejemplos, las condiciones de preparacion: T
alimentacién 32 33 34 35 36 37 38 39
1 Muestra B, % en peso - - - - 80 - - -
i 0,
2 Muestra B activada, % en 99.5 90 80 70 i 80 80 80
peso
Agua con una solucion de
APM, % en peso - 10 20 30 20 20 20 20
APM, % en peso 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 2,0 1,0 0,05
Modificadores de catalizador, | ¢ 5716 | 9716 | 02716 | 0,2716 | 0,2716 | 1,0866 | 0,5477 | 0,0272
% en peso
Especificaciones de la emulsién de complejos cataliticos
- - —— A
6 \nq;;?z'dad cinética a 80°C, | 11790 | 6260 | 4405 | 4020 | 18670 | 4570 | 4490 | 4446
, 3 4 x 9 x 6 % 6 % 9 x 2 % 9 x
7 Ndmero de gotas en 1 cm - 1012 1014 1015 1011 1015 1014 1014
8 Diametro de gotas, 10% nm - 2-14 0,5-6 0,8-8 5-78 0,5-7 4-20 6-34
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para la hidroconversién de un material de alimentacion hidrocarbonado pesado que comprende un
catalizador para producir productos de hidrocarburos de puntos de ebulliciobn mas bajos, proceso que comprende las
etapas siguientes:

(a) Activacion del material de alimentacion

- en el que el material de alimentacién hidrocarbonado pesado se dispersa por la aplicacién de modificadores fuertes
y el material de alimentacion disperso se estabiliza mediante la adicion de estabilizantes,

- el estabilizante es un compuesto que contiene enlaces polares seleccionado entre acetona, dietil cetona y
nitrobenceno en una cantidad del 0,001 al 0,01 % basado en la masa del material de alimentacién,

- los modificadores fuertes se seleccionan entre gaséleos de craqueo, resinas de pirdlisis 0 compuestos aromaticos
gue se han extraido durante la purificacion de petréleo (p11p2) en cantidades del 0,5 al 3,5 % basado en la masa
total del material de alimentacion,

(b) Preparacion de un complejo catalizador

- en el que una cantidad del 5-10 % en masa del material de alimentacion hidrocarbonado pesado activado se
mezcla con una solucién acuosa de molibdato de amonio de manera que la masa de dicho material de alimentacion
hidrocarbonado pesado a la masa de agua a paramolibdato sea igual a 1 sobre 0,005-0,05 sobre 5 x 10° a 8 x 1073,

- en el que la mezcla resultante se homogeneiza a una temperatura de homogeneizacion de 60 a 98 °C, de modo
que se produce una emulsién estable de dicho complejo catalizador con diametros de gota de 100 a 7000 nm en
donde el numero de particulas por 1 cm® es igual a 1 x 10%* a 1 x 10%,

(©)

- La hidrogenacion de los hidrocarburos pesados activados restantes en presencia de gas hidrégeno y la emulsién
de complejo catalitico de la etapa (b), durante cuya hidrogenacion se utilizan la emulsién de catalizador y un gas que
contiene Hz y en la que una primera fracciéon de la emulsion de catalizador y el gas que contiene Hz se pulverizan al
material de alimentacion activado que entra en un calentador de 300°C a 400°C con el fin de producir una
concentracion de compuesto de molibdeno del 0,001 al 0,01 % en masa y en el que las siguientes fracciones de la
emulsion de catalizador y gas que contiene Hz se pulverizan directamente en 2 a 4 fracciones en el reactor a una
temperatura de 400 °C a 500 °C, en el que el proceso de hidrogenacion se lleva a cabo a una temperatura de 430 °C
a 470 °C bajo una presion de 1 a 15 MPa con una velocidad espacial horaria del material de alimentacion de 0,5 a 5
h'1 con una relacion en volumen de Hz gas a material de alimentacién de 500 a 1500 litros/l de alimentacién en un
recipiente,

(d) El fraccionamiento de los productos de la etapa (c) en forma de corrientes de liquido- gas por medio de
destilacion atmosférica y de vacio, en el que se produce al menos el 90 % de fracciones de destilados con puntos de
ebullicién inferiores a 520 °C,

(e) La devolucion de los residuos del proceso de destilacion al proceso de la etapa (a) después de separar el
contenido de particulas sélidas,

(f) La separacion de los elementos catalizadores de las particulas sélidas, en el que dichos elementos catalizadores
se reciclan a una unidad de preparacion del complejo catalizador preliminar.
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Fig. 2: Esquema del ciclo de complejo catalitico
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