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DESCRIPCION

Proceso para la hidrogenacion continua de materiales de partida que contienen triglicéridos usando un catalizador
basado en niquel y molibdeno

La invencion se refiere a un proceso mejorado para la hidrogenacion continua de materiales de partida que
contienen triglicéridos como aceites vegetales en un sistema de reactor de lecho fijo que tiene varios lechos de
catalizador que comprenden catalizadores especificos de la hidrogenacion.

Esta aumentando continuamente el uso de fuentes renovables como aceites vegetales en la produccion de
combustible. Puesto que los aceites puros y las grasas de origen biolégico muestran propiedades inferiores, ha
habido un ndimero considerable de propuestas para convertir dichos materiales en productos de combustible mas
satisfactorios. Una vision general completa del estado de la técnica se proporciona en el documento
EP 1741768 A1.

Una posibilidad de mejora es el hidrotratamiento catalitico de aceites y grasas animales y vegetales para producir
hidrocarburos saturados que, por ejemplo, pueden ser utiles como combustibles de diésel y/o queroseno. Dicho
hidrotratamiento comprende la retirada de insaturaciones y la hidrodesoxigenacion de los triglicéridos. Debido a la
naturaleza altamente exotérmica de estas reacciones, el control de la temperatura es muy importante para evitar
reacciones secundarias no deseables. Dichas reacciones secundarias se promueven ademas por acidos grasos
libres que estan presentes en cantidades considerables en aceites y grasas animales y vegetales. Para mitigar estos
problemas se propone en el documento EP 1 741 768 A1 someter dichos materiales bioldgicos que contienen mas
de 5 % en peso de acidos grasos libres a hidrotratamiento catalitico a una temperatura de reaccion de 200 a 400 °C
en presencia de un agente de dilucion, siendo la relacién de agente de dilucién con respecto a alimentacion fresca 5-
30:1. El agente de dilucidn es preferentemente productos recirculados del proceso.

Sin embargo, el proceso propuesto en el documento EP 1 741 768 A1 todavia tiene algunas serias desventajas. Asi,
la cantidad de recirculacion para proporcionar la cantidad necesaria de agente de dilucion es muy alta. Esto
constituye una alta carga hidraulica aguas abajo del reactor y requiere una considerable renovacion de las unidades
existentes para proporcionar el volumen de reactor aumentado requerido. Ademas, el documento EP 1 741 768 A1
ensefia reducir el consumo de hidrégeno promoviendo la desoxigenacion mediante reacciones de descarboxilacion
(formaciéon de CO y CO, a partir de oxigeno carboxilico) mediante la seleccién adecuada del catalizador de
hidrotratamiento. Sin embargo, dicha desoxigenacion de los triglicéridos da como resultado la pérdida de valioso
producto de parafina, desactivacion del catalizador debido al efecto inhibidor de CO y alta corrosividad debido a la
presencia de COa,.

La solicitud de patente US 2009/0318737 desvela un proceso de produccién de un producto de hidrocarburo que
comprende parafinas desde al menos una primera y una segunda porcion de materia prima renovable,
comprendiendo dicho proceso; tratar la primera porcién de materia prima renovable en una primera zona de reaccion
hidrogenando y desoxigenando la primera porciéon de materia prima en condiciones de reaccién para proporcionar un
primer efluente que comprende parafinas; pasar al menos una porcion del primer efluente a una segunda zona de
reaccion y tratar la segunda porcién de materia prima renovable en la segunda zona de reaccion hidrogenando y
desoxigenando la segunda porcién de materia prima renovable en condiciones de reaccién para proporcionar un
segundo efluente que comprende parafinas; y recircular una corriente de recirculacion que comprende una porciéon
de al menos uno de los efluentes de la zona de reaccién a la primera zona de reaccién en la que la relacion de
volumen de la corriente de recirculacion a la primera porcion de materia prima renovable esta en el intervalo de
aproximadamente 2:1 a aproximadamente 8:1. El documento US 2009/0318737 nunca menciona el uso del
catalizador especifico reivindicado en al menos el primer lecho de catalizador.

El documento WO02007/125332 desvela un proceso para la hidroconversion de aceites organicos para obtener fueloil
diésel, que comprende: (a) inyectar un aceite mineral aguas arriba de un primer lecho de catalizador para el posterior
pase a través de uno o mas lechos de catalizador posteriores en presencia de una corriente que comprende
hidrégeno, y preferentemente rica en hidrégeno; (b) inyectar, a tasas independientemente ajustables, uno o mas
aceites organicos de origen animal y/o vegetal, aguas arriba de los lechos de catalizador después del primer lecho, y
para la reaccion con el aceite mineral y/o su producto de reaccién que pasa sobre todos los lechos de catalizador
posteriores; (c) obtener productos de hidroconversion, y separar una salida aguas debajo de los lechos de
catalizador en: a) una fraccion de agua liquida b) una fraccién gaseosa, que se recircula dentro del proceso; y c) una
fraccion liquida de hidrocarburos y gases disueltos; (d) retirar los gases disueltos de la fraccién c) y recuperar un
fueloil diésel que tiene un indice de cetano superior a 42 y una densidad inferior a 0,88. El documento
W02007/125332 nunca menciona el uso del catalizador especifico reivindicado en al menos el primer lecho de
catalizador. Ademas, se sabe que los catalizadores de sulfuro son activos con respecto a las siguientes reacciones
de hidrotratamiento: hidrodesulfurizacion, hidrodesnitrogenacion, hidrodesoxigenacion e hidrometalacion.

Numerosos escritos tratan de su potencial en las reacciones de desoxigenacion usadas para la conversion catalitica
de bioliquido (que se origina de materiales oleaginosos o lignocelulosa) en combustible. En particular, Senol et al.
(Applied Catalysis A: General vol. 326,2007, p. 236-244) han estudiado la conversion de una molécula de tipo de
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modelo de éster, representativa de la funcidon hidréfila (grupo éster) y funcion lipdfila (cadena de alquilo) de
triglicéridos presentes en aceites vegetales, en presencia de los catalizadores de azufre CoMo o NiMo/AI203.

A diferencia de los catalizadores con una base metalica reducida, el uso de sélidos basados en sulfuros de metales
de transicion permite la produccién de parafinas de molécula de tipo éster a modo de dos métodos de reaccion:

. hidrodesoxigenacién, dando como resultado la formacién de agua por consumo de hidrégeno y la formacion de
hidrocarburos que contienen un ndmero de atomos de carbono (Cn) igual al de las cadenas de acido graso
inicial;

) descarboxilacion/descarbonilacion, dando como resultado la formacién de 6xidos de carbono (mondxido de
carbono y diéxido de carbono: CO y CO2) y a la formacidon de hidrocarburos que contienen un atomo de
carbono menos (Cn-1) que las cadenas de acido graso iniciales.

Por tanto, es el objeto de la presente invencidon proporcionar un proceso que use menos recirculacion, requiriendo
menos renovacion de las unidades existentes, minimizando la corrosion causada por acidos grasos libres y/o
evitando esencialmente las pérdidas de valioso producto parafinico y las otras desventajas anteriormente
mencionadas debidas a la desoxigenacion de triglicéridos mediante reacciones de descarboxilacion.

Es otro objeto de la presente invencion maximizar el rendimiento del gasoil de base y/o queroseno y promover el
mecanismo de hidrodesoxigenacion descrito en a). La eleccion del catalizador de hidrogenacion y las condiciones de
operacion pretenden asi orientar la selectividad para beneficiar la hidrodesoxigenacion frente a la
descarboxilaciéon/descarbonilacion, mientras que también tiene como objetivo limitar el consumo de hidrégeno al que
es estrictamente necesario, y en particular al que resultaria de reacciones no deseadas tales como metanacion.

Asi, se ha mostrado que es posible controlar la selectividad de las reacciones de hidrodesoxigenacion de
alimentaciones derivadas de fuentes renovables en funcion de la naturaleza de la fase activa y mas particularmente
en funcién de la relacion atémica entre el metal (o metales) del grupo VIl y el metal (o metales) del grupo VIB de
dicha fase activa.

El introducir niquel en un catalizador basado en sulfuro de molibdeno en un proceso para la hidrodesoxigenacion de
alimentaciones derivadas de fuentes renovables tiene una tendencia general a favorecer las reacciones conocidas
como reacciones de descarboxilacién/descarbonilacién incluso si la reaccién para la transformacion de los aceites
vegetales por hidrodesoxigenaciéon permanece en la mayoria.

Sin embargo, sorprendentemente, el solicitante ha descubierto que el uso de una relacion atémica entre metal (o
metales) del grupo VIII y metal (o metales) del grupo VIB para dicha fase activa, y en particular usar una relacion
atomica Ni/Mo adecuada, puede controlar y potenciar la selectividad por las reacciones de hidrodesoxigenacion v,
por tanto, limitar las reacciones de descarboxilacién/descarbonilacién y asi limitar las desventajas causadas por la
formacién de oxidos de carbono.

Asi, el catalizador empleado en al menos el primer lecho de catalizador del sistema de reactor de lecho fijo del
proceso de la invencidon comprende una fase activa constituida por al menos un elemento del grupo VIB y al menos
un elemento del grupo VIII, estando dichos elementos en la forma de sulfuro y siendo la relacion atémica entre el
metal (o metales) del grupo VIl y el metal (o metales) del grupo VIB estrictamente superior a 0 e inferior a 0,095.

Por consiguiente, la invencion se refiere a un proceso para la hidrogenacion continua de materiales de partida que
contienen triglicéridos como aceites vegetales para producir fraccion de diésel y/o queroseno en un sistema de
reactor de lecho fijo que tiene varios lechos de catalizador que comprenden en al menos el primer lecho de
catalizador un catalizador especifico de hidrogenacién como se define en la reivindicacion 1. Las reivindicaciones
dependientes se refieren a realizaciones preferidas de la invencion, mientras que los detalles y las ventajas de la
invencion seran evidentes a partir de la siguiente descripcion.

A continuacion, la invencion se describira con referencia a la Figura 1, que muestra un esquema de proceso
adecuado para llevar a cabo la invencion.

En el proceso segun la invencion, el material de partida que contiene triglicéridos, el gas que contiene hidrogeno y el
agente de dilucion se pasan juntos a través de los lechos de catalizador del sistema de reactor en condiciones de
hidrogenacion, lechos que estan dispuestos en serie. El material de partida que contiene triglicéridos puede ser
cualquier aceite o grasa vegetal y animal. Dichos materiales se desvelan, por ejemplo, en el documento
EP 1 741 768 A1. Son muy adecuados, por ejemplo, aceite de girasol, aceite de oliva, aceite de cacahuete, aceite de
coco y sebo de res, mientras que se prefieren los aceites vegetales y las grasas como aceite de Jatropha, aceite de
palma, aceite de soja y aceite de colza.

El gas que contiene hidrégeno puede consistir en hidrogeno puro o comprender componentes adicionales que
preferentemente son inertes, que significa que no reaccionan con el material de partida que contiene triglicéridos en
las condiciones del proceso segun la invencion. Normalmente, dichos gases que contienen hidrégeno se producen
de reformadores de vapor de agua, asi como reformadores cataliticos. En la practica, los gases adecuados pueden
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contener 75 a 95 % en vol. de hidrégeno, siendo el resto hidrocarburos como metano, etano, propano y butano. Se
usa hidrégeno en exceso (por ejemplo, al menos 50 %, preferentemente 75 a 400 % e incluso mas preferido 100 a
300 %, como 150 %) del consumo tedrico de hidrégeno y su cantidad se controla por la presion parcial del
hidrégeno, que esta en el intervalo de 10 a 80 bares.

Excepto por la fase de arranque, el agente de dilucion es el producto del proceso segun la invencion.

Para el primer lecho de catalizador, el agente de dilucién es la fraccion especifica del producto de hidrogenacion
obtenida por el presente proceso y se recircula a la entrada del reactor en el primer lecho de catalizador y se
denomina el agente de dilucion afiadido.

Para los lechos de catalizador que siguen al primer lecho de catalizador, el término agente de dilucion comprende el
producto de hidrogenacion formado en cada lecho de catalizador, asi como su fraccion especifica como se ha
definido anteriormente y en la caracteristica b) de la reivindicacion 1, que se recircula a la entrada del reactor en el
primer lecho de catalizador y se denomina el agente de dilucién afiadido.

Durante el arranque, se puede usar cualquier hidrocarburo adecuado, por ejemplo, gasoil ligero, como agente de
dilucion afadido hasta que esté disponible suficiente producto de hidrogenacioén para la recirculacion a la entrada del
reactor en el primer lecho de catalizador.

Con referencia a la Figura 1, la alimentacion de material de partida (aqui aceite vegetal) se suministra a través de la
linea 1, mientras que el gas que contiene hidrégeno se suministra a través de la linea 2. Ambas corrientes se dividen
en diferentes corrientes parciales (F+, F2....Fn y H1, Hz....H,) y la corriente de alimentacion parcial mas pequena (F1)
se mezcla con la corriente parcial mas pequefia de gas que contiene hidrégeno (Hi), la siguiente corriente de
alimentacion parcial grande (F2) se mezcla con la siguiente corriente parcial grande de gas que contiene hidrégeno
Ho, etc. Las corrientes mixtas parciales asi obtenidas se pasan a un lecho de catalizador, respectivamente, de forma
que la corriente mixta parcial mas pequefa (F1 + H1) se pasa al primer lecho de catalizador (3) en la parte superior
del sistema de reactor de lecho fijo, la siguiente corriente mixta parcial grande (F2 + Hz) se pasa al segundo lecho de
catalizador (4), etc., de manera que la corriente mixta parcial mas grande (Fs + Hs) se pasa al ultimo lecho de
catalizador (7) en la parte inferior del sistema de reactor de lecho fijo.

Antes de que la primera corriente mixta parcial (F1+H1) entre en el primer lecho de catalizador (3), se mezcla con
agente de dilucién afiadido, entrando la relacion de peso de agente de dilucién con respecto a alimentacion de
material de partida en el primer lecho catalitico (F1) y no superando 4:1, estando en el primer lecho catalitico la
relacion de peso de agente de dilucion afiadido con respecto a F1.

Similarmente, las corrientes mixtas parciales adicionales (F2+H2; F3+H3; etc.) se mezclan con los componentes
(producto de hidrogenacion, gas que contiene hidrégeno sin reaccionar, agente de dilucién afadido) del lecho de
catalizador previo en zonas de mezcla entre los lechos de catalizador del sistema de reactor de lecho fijo.

Por tanto, la relaciéon de peso de agente de dilucidon con respecto a alimentaciéon de material de partida que es
esencialmente la misma a la entrada de todos los lechos de catalizador y no supera 4:1 es la relacién de peso de
agente de diluciéon anadido ya definido y el producto de hidrogenaciéon formado en el (los) lecho(s) de catalizador
previo(s) con respecto a alimentacion fresca de material de partida (Fn) que entra en el lecho de catalizador en
cuestion.

La relacion de peso de "agente de dilucién con respecto a alimentacion de material de partida" como se define en la
reivindicacion 1 también puede referirse a la relacion de recirculaciéon en peso local.

Para el primer lecho de catalizador, "agente de dilucién con respecto a alimentacion de material de partida", es decir,
la relacién de recirculacién en peso local se puede expresar en el primer lecho de catalizador como la relacién de
peso de agente de dilucion afiadido (producto de hidrogenacién de recirculacion con respecto al primer lecho
catalitico)/F1 (alimentacion fresca que entra el primer lecho catalitico).

La relacion de peso de "agente de dilucion con respecto a alimentacion de material de partida" en el segundo lecho
de catalizador, también denominada la relacion de recirculaciéon en peso local para el segundo lecho de catalizador,
es la relaciéon de peso de (agente de dilucion afadido + producto de hidrogenacion formado en el primer lecho de
catalizador)/F2 (alimentacion fresca que entra en el segundo lecho catalitico).

La relacion de peso de "agente de dilucidon con respecto a alimentacién de material de partida" en el tercer lecho de
catalizador, también denominada la relacién de recirculacion en peso local para el tercer lecho de catalizador, es la
relacion de peso del (agente de dilucion afadido + producto de hidrogenacion formado en el primer y en el segundo
lecho de catalizador)/F3 (alimentacion fresca que entra en el tercer lecho catalitico).

Etc.
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Preferentemente, las corrientes parciales de alimentacion y las corrientes parciales correspondientes de gas que
contiene hidrogeno se mezclan todas en la misma relacion de metro cubico estandar de gas con respecto a metro
cubico de alimentacion de material de partida.

Preferentemente, cada corriente parcial de alimentacién de material de partida se mezcla con la corriente parcial
correspondiente de gas que contiene hidrogeno para formar una corriente mixta parcial (F1 + H4, F2 + Hp, etc.) antes
de entrar en el sistema de reactor.

Alternativamente, pero menos preferido, las corrientes parciales de alimentacion y las corrientes parciales
correspondientes de gas que contiene hidrégeno se alimentan directamente a las zonas de mezcla antes del primer
lecho de catalizador y entre los lechos de catalizador del sistema de reactor de lecho fijo sin mezcla previa.

La temperatura de la corriente de alimentacion de material de partida y las corrientes parciales de alimentacion es
inferior a 80 °C, pero suficientemente alta para permitir el transporte adecuado de la alimentacion de material de
partida al sistema de reactor, es decir, la viscosidad del material de partida debe ser apropiada. Similarmente, la
temperatura del gas que contiene hidrogeno es tan baja como sea razonable en aspectos practicos puesto que las
bajas temperaturas de hidrogeno son ventajosas con respecto a la extincién del producto de hidrogenacion que
abandona los lechos de catalizador y también con respecto a la cantidad de agente de dilucion afiadido requerida en
la entrada del primer lecho de catalizador. Sin embargo, puesto que el hidrégeno se tiene que comprimir a la presion
deseada en el sistema de reactor que conduce a un aumento de temperatura, el hidrogeno comprimido se enfria
frecuentemente hasta una temperatura adecuada. En la practica, la temperatura del hidrogeno no debe superar
110 °C y principalmente esta dentro del intervalo de 40 a 100 °C, como 50 °C.

La temperatura de la corriente mixta parcial introducida en la entrada del reactor en el primer lecho de catalizador se
ajusta ademas con agente de dilucion afiadido, que es una fraccidon especifica del producto de hidrogenacion
obtenido por el presente proceso. Se recupera de la salida del reactor mezcla de producto por separacién en una o
dos etapas sin reduccién de presion controlada. En el caso de una separacion en dos etapas, se recupera de la
salida del reactor mezcla de productos por separacién en dos etapas sin reduccién de presion controlada a 145 a
280 °C (separador de alta temperatura 8) y 15 a 60 °C (separador de baja temperatura 9). Este ajuste de la
temperatura en la entrada del reactor se soporta por el intercambiador de calor (10), si se requiere o es deseable.

En una realizacion preferida, el condensado de la fraccion especifica obtenida de la segunda etapa de separacion se
expande en el recipiente de desgasificacion (12) antes de recircularse a la entrada del reactor en el primer lecho de
catalizador.

La temperatura en la entrada del reactor en el primer lecho de catalizador se debe ajustar de manera que la
temperatura en la salida del primer lecho de catalizador sea preferentemente no superior a 280 °C. Una temperatura
adecuada en la entrada del reactor en el primer lecho de catalizador puede ser, por ejemplo, 200 °C, temperatura
que, debido a la reaccién de hidrogenacién, aumenta hasta, por ejemplo, 250 °C en la salida del primer lecho de
catalizador. La hidrogenacion del material de partida debe ser esencialmente completa en el primer lecho y también
en los siguientes lechos.

Al producto de hidrogenacién que abandona el primer lecho de catalizador (3) se afiade la segunda corriente mixta
parcial de material de partida y gas que contiene hidrogeno (F2 + Hz) en una cantidad tal que la relacion de peso de
agente de dilucién con respecto a alimentacion de material de partida sea esencialmente la misma que en la entrada
del primer lecho de catalizador (3). Si dicha relaciéon es, por ejemplo, 4:1 en la entrada del primer lecho de
catalizador (3), entonces la cantidad de alimentacién de material de partida (F2) fresca introducida por la segunda
corriente mixta parcial (F2 + Hz) debe ser mayor en un factor de 1,25 de la cantidad de alimentacion de material de
partida (F+) introducida por la corriente mixta parcial (F1 + H1) en la entrada del primer lecho de catalizador (3) de
manera que la relacion de peso de agente de dilucién (agente de dilucion afiadido y agente de diluciéon formado en el
primer lecho de catalizador) sea otra vez 4:1. Similarmente, se prefiere que la cantidad de hidrogeno (H.)
proporcionada por la segunda corriente mixta parcial (F2 + Hz) sea un factor de 1,25 mayor que la cantidad de
hidrégeno proporcionada por la primera corriente mixta parcial (F1 + Hi{) para mantener el mismo exceso de
hidrégeno en el segundo lecho de catalizador (4) que en el primer lecho de catalizador (3).

Mediante la adicién de la segunda corriente mixta parcial (F2 + Hz) al producto de hidrogenacion que sale del primer
lecho de catalizador (3), se reduce la temperatura del ultimo de manera que la mezcla recién formada que entra en
el segundo lecho de catalizador (4) tiene una temperatura mas baja aceptable, por ejemplo 200 °C, de manera que
las condiciones de reaccion en los lechos de catalizador (3) y (4) son preferentemente esencialmente las mismas.

El producto de hidrogenacion que abandona el segundo lecho de catalizador (4) se mezcla con la tercera corriente
mixta parcial (Fs + Hs), cuya la cantidad es el mismo factor, por ejemplo 1,25, mayor que la corriente mixta parcial
precedente (F2 + Hy), es decir, la cantidad de alimentacion de material de partida (F3) fresca afadida a través de la
tercera corriente mixta parcial (Fz + Hs) es el mismo factor, por ejemplo 1,25, mayor que la cantidad de alimentacion
de material de partida (F2) fresca introducida por la segunda corriente mixta parcial (F2 + Hz). Lo mismo se aplica
preferentemente a la cantidad de hidrogeno (Hs) introducida por la tercera corriente mixta parcial (Fsz + Hs) para
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mantener el mismo exceso de hidrégeno en el tercer lecho de catalizador (5) que en el primer y segundo lechos de
catalizador (3, 4).

Entonces se introduce en el tercer lecho de catalizador (5) la mezcla del producto de hidrogenacién que abandona el
segundo lecho de catalizador (4) y la tercera corriente mixta (Fs + Hs).

El procedimiento descrito se repite con cada producto de hidrogenacion que abandona los siguientes lechos de
catalizador antes de entrar en el siguiente lecho de catalizador.

Para mejorar el control de la temperatura, las valvulas que regulan las corrientes parciales de material de partida y
gas que contiene hidrégeno se pueden accionar por los valores de temperatura en las entradas y salidas del lecho
de catalizador de manera que adapten las corrientes parciales de alimentacion de material de partida y gas que
contiene hidrégeno, asi como la corriente de agente de dilucion afiadido durante la operacion, de tal manera que se
mantengan las temperaturas deseadas en la entrada de los lechos de catalizador y en los lechos de catalizador.
Esto se ejemplifica por las lineas de puntos en la Figura 1. Ademas, el control de la temperatura se puede influir
variando la temperatura de la alimentacién de material de partida y el gas que contiene hidrégeno alimentados al
sistema de reactor (véase anteriormente).

El producto de hidrogenacion que abandona el ultimo lecho de catalizador (7) se retira a través de la linea 11 y se
pasa a las etapas de separacion anteriormente descritas. La parte del producto de hidrogenacion que no se recircula
para la adicién a la primera corriente mixta parcial se puede someter a procesamiento adicional, como isomerizacion
o hidrocraqueo, asi como combinacién con componentes de refineria.

De lo anterior se deduce que el agente de dilucién solo se afiade a la primera corriente mixta parcial que entra en la
entrada del reactor y que pasa a través del primer lecho de catalizador. Entre los lechos de catalizador no se afiade
agente de dilucién adicional. Preferentemente, la relacion de peso de agente de dilucion afiadido con respecto a
alimentacion total de material de partida, también denominada la relacidn de recirculacidon en peso global, es inferior
a 1, mas preferido inferior a 0,5, incluso mas preferido inferior a 0,4 e incluso mas preferido inferior a 0,2 (por
ejemplo, aproximadamente 0,4 o aproximadamente 0,2, como en el Ejemplo 3).

Se prefiere que las corrientes parciales de alimentacion y las corrientes parciales de gas que contiene hidrégeno se
mezclen todas en la misma relacién de metro cubico estandar de gas con respecto a metro cubico de alimentacion
de material de partida. Similarmente, se prefiere que la cantidad de corrientes mixtas parciales con respecto al
segundo Yy los siguientes lechos de catalizador se controle para ajustar la temperatura en la entrada de cada lecho
de catalizador a esencialmente la misma temperatura que aquella en la entrada del reactor en el primer lecho de
catalizador.

El sistema de reactor adecuado para llevar a cabo el proceso segun la invencidon puede comprender cualquier
numero adecuado de lechos de catalizador. Normalmente comprende mas de 3, preferentemente mas de 4, y en
particular mas de 5, pero menos de 20, preferentemente menos de 15 y en particular menos de 10 lechos de
catalizador. En ofras palabras, n es preferentemente 4 a 19, mas preferido 5 a 14 y particularmente preferido 6 a 9.

Segun la invencion, se usa en al menos el primer lecho de catalizador del sistema de reactor de lecho fijo un
catalizador de hidrogenacion a granel o soportado que comprende una fase activa constituida por al menos un
elemento del grupo VIB y al menos un elemento del grupo VIII, estando dichos elementos en la forma de sulfuro, y
siendo la relacion atdmica del metal (o metales) del grupo VIII con respecto al metal (o metales) del grupo VIB
estrictamente superior a 0 e inferior a 0,095.

El término "fase activa" significa la fase que contiene el elemento o elementos del grupo de metales en la forma de
sulfuro; en este caso, la fase activa del catalizador de la invencién esta constituida por al menos un elemento de
sulfuro del grupo VIB y al menos un elemento de sulfuro del grupo VIII.

Segun la presente invencion, el catalizador usado en el proceso de la invencion puede estar soportado, es decir,
comprende un soporte de mineral amorfo seleccionado del grupo formado por alumina, silice, silice-aliminas,
magnesia, arcillas y mezclas de al menos dos de estos minerales y dicho soporte es preferentemente alimina. Este
soporte también puede incluir ventajosamente otros compuestos, tales como 6xidos seleccionados del grupo
formado por 6xido de boro, circonia, éxido de titanio y anhidrido fosforico, por ejemplo.

Preferentemente, el soporte de mineral amorfo esta constituido por alimina solo, y, muy preferentemente, por n-, &-
o y-alumina solo. Asi, en esta realizacion preferida, dicho soporte no contiene ningin otro compuesto y esta
constituido por 100 % de alumina.

Segun la presente invencion, dicho catalizador usado en el proceso de la invencion puede estar alternativamente en
forma a granel, es decir, sin un soporte.

Segun el proceso de la invencion, la fase activa de dicho catalizador en la forma soportada o a granel esta
constituida por al menos un elemento del grupo VIB y al menos un elemento del grupo VIII, siendo dicho elemento
del grupo VIB seleccionado de molibdeno y tungsteno; preferentemente, dicho elemento del grupo VIB es molibdeno;
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y dicho elemento del grupo VIII se selecciona de niquel y cobalto; preferentemente, dicho elemento del grupo VIl es
niquel.

Segun el proceso de la invencion, la relacion atémica del metal (o metales) del grupo VIII con respecto al metal (o
metales) del grupo VIB es estrictamente superior a 0 e inferior a 0,095, preferentemente en el intervalo 0,01 a 0,08,
mas preferentemente en el intervalo 0,01 a 0,05 y altamente preferentemente en el intervalo 0,01 a 0,03.

Preferentemente, el metal del grupo VIB es molibdeno y el metal del grupo VIl es niquel y la relaciéon atomica del
metal del grupo VIl con respecto al metal del grupo VIB, es decir, la relacion atémica Ni/Mo, es estrictamente
superior a 0 e inferior a 0,095, preferentemente en el intervalo 0,01 a 0,08, mas preferentemente en el intervalo 0,01
a 0,05 y altamente preferentemente en el intervalo 0,01 a 0,03.

En el caso en el que dicho catalizador esté en la forma soportada, la cantidad de 6xido del elemento VIB esta
ventajosamente en el intervalo 1 % a 30 % en peso con respecto a la masa total de catalizador, preferentemente en
el intervalo 10 % a 25 % en peso, mas preferentemente en el intervalo 15 % a 25 % en peso y todavia mas
preferentemente en el intervalo 17 % a 23 % en peso, y la cantidad del 6xido del elemento del grupo VIl es
ventajosamente estrictamente superior a 0 % e inferior a 1,5 % en peso con respecto a la masa de catalizador total,
preferentemente en el intervalo 0,05 % a 1,1 % en peso, mas preferentemente en el intervalo 0,07 % a 0,65 % en
peso y todavia mas preferentemente en el intervalo 0,08 % a 0,36 % en peso.

En el contexto de la invencion, el valor minimo de la relaciéon atémica Ni/Mo de 0,01 para un contenido de 6xido de
molibdeno de 1 % en peso corresponde a un contenido de niquel de 50 ppm en peso, detectable por las técnicas
usuales de analisis elemental por ICP (plasma inductivamente acoplado), siendo dicho limite de deteccion de niquel
del orden de ppm.

En el caso en el que dicho catalizador esté en la forma a granel, la cantidad de 6xido de los elementos del grupo VIB
y VIl se define por las relaciones atomicas del metal (o metales) del grupo VIII con respecto al metal (o metales) del
grupo VIB como se define segun la invencion.

Para una relaciéon atémica del metal (o metales) del grupo VIII con respecto al metal (o metales) del grupo VIB
estrictamente superior a 0 e inferior a 0,095, la cantidad de elemento del grupo VIB es ventajosamente superior a
95,3 % y estrictamente inferior a 100 % en peso como el equivalente de 6xido del elemento del grupo VIB y la
cantidad del elemento del grupo VIl es ventajosamente estrictamente superior a 0 e inferior a 4,7 % en peso como el
equivalente de 6xido del elemento del grupo VIIL.

Para una relacion atémica del metal (o metales) del grupo VIII con respecto al metal (o metales) del grupo VIB en el
intervalo 0,01 a 0,08, la cantidad de elemento del grupo VIB esta ventajosamente en el intervalo 96 % a 99,4 % en
peso como el equivalente de 6xido del elemento del grupo VIB y la cantidad del elemento del grupo VIl esta
ventajosamente en el intervalo 0,6 % a 4 % en peso como el equivalente de 6xido del elemento del grupo VIII. Para
una relacion atémica del metal (o metales) del grupo VIl con respecto al metal (o metales) del grupo VIB en el
intervalo 0,01 a 0,05, la cantidad de elemento del grupo VIB esta ventajosamente en el intervalo 97,4 % a 99,4 % en
peso como el equivalente de 6xido del elemento del grupo VIB y la cantidad del elemento del grupo VIl esta
ventajosamente en el intervalo 0,6 % a 2,6 % en peso como el equivalente de 6xido del elemento del grupo VIl
Para una relacién atémica del metal (o metales) del grupo VIII con respecto al metal (o metales) del grupo VIB en el
intervalo 0,01 a 0,03, la cantidad de elemento del grupo VIB esta ventajosamente en el intervalo 98,4 % a 99,4 % en
peso como el equivalente de 6xido del elemento del grupo VIB y la cantidad del elemento del grupo VIl esta
ventajosamente en el intervalo 0,6 % a 1,6 % en peso como el equivalente de 6xido del elemento del grupo VIII. El
catalizador de la invencién también puede contener ventajosamente al menos un elemento de dopaje seleccionado
de fosforo, flior y boro; preferentemente, el elemento de dopaje es fésforo, para obtener una alta velocidad de
conversion mientras que se mantiene una selectividad de reaccion por el método de hidrodesoxigenacion.

Si dicho catalizador esta en forma soportada, dicho elemento de dopaje se deposita ventajosamente sobre el
soporte. También es ventajosamente posible depositar silicio sobre el soporte, solo o con el fésforo y/o boro y/o fltor.

Si se usa un catalizador soportado, la funcion de hidrogenacion se puede introducir en dicho catalizador por
cualquier método conocido por el experto, tal como, por ejemplo, comezcla, impregnacion en seco, etc.

Si dicho catalizador es un catalizador a granel, dicho elemento de dopaje se deposita ventajosamente sobre la fase
activa.

Si dicho catalizador es un catalizador a granel, se obtiene de cualquiera de los métodos de sintesis conocidos por el
experto, tales como sulfuracion directa de precursores de 6xido y descomposicion térmica de tiosal metalica.

En el caso en el que dicho catalizador esté en la forma a granel o en la forma soportada, el contenido de elemento
de dopaje, siendo dicho elemento de dopaje preferentemente fosforo, es ventajosamente estrictamente superior a
0,5 % e inferior a 8 % en peso del 6xido P205 en relaciéon con la masa total de catalizador, y, preferentemente,
superior a 1 % e inferior a 8 %, y, muy preferentemente, superior a 3 % e inferior a 8 % en peso.
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Dicho elemento de dopaje no es parte de la fase activa como se ha definido anteriormente, pero estos elementos
tienen un efecto indirecto sobre la fase activa y particularmente sobre la actividad catalitica: permiten la mejor
dispersion de la fase activa que contiene azufre, y un aumento en la acidez del catalizador favorable para las
reacciones de hidrotratamiento.

El uso del catalizador descrito anteriormente en al menos el primer lecho de catalizador del proceso de la invencion
significa que la formacion de 6xidos de carbono se puede limitar por los motivos dados anteriormente, limitando las
reacciones de descarboxilacién/descarbonilacion.

Asi se ha mostrado que es posible controlar la selectividad de las reacciones de hidrodesoxigenacion de
alimentaciones derivadas de fuentes renovables y minimizar las reacciones de descarboxilacién/descarbonilacién en
funcién de la naturaleza de la fase activa y mas particularmente en funcion de la relacion atémica del metal (o
metales) del grupo VIII con respecto al metal (o metales) del grupo VIB de dicha fase activa.

Sorprendentemente, el uso de un catalizador que tiene una relacion atémica de metal (o metales) del grupo VIII con
respecto al metal (o metales) del grupo VIB de dicha fase activa y en particular el uso de una relacién atémica Ni/Mo
estrictamente superior a 0 e inferior a 0,095 significa que se puede controlar y potenciar la selectividad por las
reacciones de hidrodesoxigenacion; asi, se pueden limitar las reacciones de descarboxilacion/descarbonilacion y asi
se limitan los problemas causados por la formacién de 6xidos de carbono.

Ademas, el aumento en la cantidad del elemento del grupo VIII y en particular niquel tiende a favorecer la reaccion
de descarboxilacién/descarbonilacion aun cuando la hidrodesoxigenacion siga siendo la principal reaccion. Asi, se
ha demostrado que se optimiza la selectividad por la hidrodesoxigenacion, en particular para valores de la relacion
atomica Ni/Mo en el intervalo 0,01 a 0,03.

En una primera realizacion de la presente invencion, el catalizador de hidrogenaciéon segun la invencién se usa solo
en el primer lecho de catalizador del sistema de reactor de lecho fijo.

En esta primera realizacioén, otro catalizador de hidrogenacion comprende al menos un elemento del grupo VIB y al
menos un elemento del grupo VIl y al menos un elemento del grupo VIl y al menos un soporte de 6xido refractario
seleccionado de alimina y silice-alimina, siendo seleccionado dicho elemento del grupo VIB de molibdeno y
tungsteno; preferentemente, dicho elemento del grupo VIB es molibdeno; y dicho elemento del grupo VI se
selecciona de niquel y cobalto; preferentemente, dicho elemento del grupo VIl es niquel, estando dichos elementos
en la forma de sulfuro, se usa preferentemente en los lechos de catalizador que siguen al primero, presentando
dicho catalizador de hidrogenacién una relacién atémica del metal (o metales) del grupo VIl con respecto al metal (o
metales) del grupo VIB entre 0,1y 1.

En otra realizacion de la presente invencion, el catalizador de hidrogenacién segun la invencién se usa en el primer
lecho de catalizador y en uno o mas lechos de catalizador sucesivos que siguen al primero.

En esta otra realizacion, otro catalizador de hidrogenacion comprende al menos un elemento del grupo VIB vy al
menos un elemento del grupo VIII, siendo seleccionado dicho elemento del grupo VIB de molibdeno y tungsteno;
preferentemente, dicho elemento del grupo VIB es molibdeno; y dicho elemento del grupo VIl se selecciona de
niquel y cobalto; preferentemente, dicho elemento del grupo VIl es niquel, estando dichos elementos en la forma de
sulfuro, se usa preferentemente en los siguientes lechos de catalizador, presentando dicho catalizador de
hidrogenacioén una relacion atdomica del metal (o metales) del grupo VIl con respecto al metal (o metales) del grupo
VIB entre 0,1y 1.

En una realizacion preferida de la presente invencion, el catalizador de hidrogenacién segun la invencion se usa en
cada lecho de catalizador del sistema de reactor de la presente invencion.

El uso del catalizador segun la invencion en al menos el primer lecho de catalizador del proceso de la invencion hace
posible limitar la formacién de éxido de carbono limitando las reacciones de descarboxilacion/descarbonilacion.

En el contexto de la invencion, asi es posible mantener una conversién global de la carga de materiales de partida
que contienen triglicéridos, es decir, conversion por hidrodesoxigenacion y por una mezcla de
descarboxilaciéon/descarbonilacion, que es ventajosamente superior o igual a 90 %, y, preferentemente, la
conversion global de la carga es igual a 100 %, mientras que se maximiza el rendimiento del producto de
hidrodesoxigenacion, es decir, de productos desoxigenados que sigue siendo ventajosamente 90 % o mayor,
preferentemente 95 % o mayor y mas preferentemente 96 % o mayor.

Segun la invencion, la conversion de la alimentacion por descarboxilacion/descarbonilacién o el rendimiento del
producto de descarboxilacién/descarbonilacion de la carga que se origina de fuentes renovables se limita a como
maximo 10 %, se limita preferentemente a como maximo 5 % y se limita mas preferentemente a como maximo 4 %.

La reaccion de hidrodesoxigenacion da como resultado la formacién de agua por consumo de hidrégeno y la
formacioén de hidrocarburos con un nimero de atomos de carbono igual al de las cadenas de acido graso iniciales.
Las alimentaciones consideradas en la presente invencion contienen principalmente compuestos de hidrocarburo de
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numero par. Esto es una caracteristica que se conoce bien en los aceites vegetales, aceites derivados de algas y
aceites de pescado que estan principalmente compuestos de triglicéridos cuyas cadenas de hidrocarburo contienen
un numero par de atomos de carbono, generalmente de 8 a 24. Ciertas grasas de origen animal pueden tener
cadenas de hidrocarburo que contienen 17 atomos de carbono que ascienden a un pequefio porcentaje
(generalmente 2 % a 3 % en peso) (referencia: Biodiesel, the comprehensive handbook, por Martin Mittelbach y
Claudia Remschmidt). El efluente derivado del proceso de hidrodesoxigenacion de la invencion comprende asi
compuestos de hidrocarburo con un nimero de atomos de carbono (Cn) (siendo n un numero par) que es igual al de
las cadenas de acido graso iniciales, que se compara en la gran mayoria con compuestos de hidrocarburo que
comprenden un atomo de carbono menos (Cn-1) (siendo n-1 impar, por definicion) en comparacién con las cadenas
de acidos grasos iniciales, que se obtienen por reacciones de descarbonilacion/descarboxilacion. La selectividad por
la via de hidrodesoxigenacion se demuestra midiendo el rendimiento total de los compuestos de hidrocarburo con un
numero de atomos de carbono (Cn) igual al de las cadenas de acidos grasos iniciales y el rendimiento total de los
compuestos de hidrocarburo que comprenden un atomo de carbono menos (Cn-1) en comparacioén con las cadenas
de acidos grasos iniciales en la fraccion de combustible mejorable. Los rendimientos de hidrocarburos (Cn) que
contienen un numero par de atomos de carbono y (Cn-1) que contienen un nimero impar de atomos de carbono que
proporcionan acceso a la selectividad de la reaccion para la reaccion de hidrodesoxigenacion se obtienen por
analisis de cromatografia de gases de los efluentes liquidos de la reacciéon que se pueden mejorar a combustible. La
técnica para la medicién por analisis de cromatografia de gases es un método que se conoce por el experto.

A menos que se especifique lo contrario, el proceso segun la invencion se lleva a cabo en condiciones de
hidrogenacion generalmente conocidas en la técnica, véase, por ejemplo, el documento EP 1 741 768 A1. Por
consiguiente, la presion puede estar dentro de los intervalos conocidos de 20 a 150 bares, preferentemente entre 50
y 100 bares.

Como se ha establecido anteriormente, se usa hidrogeno en exceso. En el proceso segun la invencién se prefiere
que la reI?cicgn de hidrogeno con respecto a la alimentacion de material de partida esté en el intervalo de 100 a
1.000 Nm*/m~.

Para evitar reacciones secundarias, en particular descarbonilacion/descarboxilacién, la hidrogenacion tiene lugar a
temperaturas de 145 a 280 °C. Puesto que durante la hidrogenacion aumenta la temperatura, se tienen que controlar
las temperaturas en las entradas de los lechos de catalizador de manera que la temperatura de la mezcla de
reaccion que sale del lecho de catalizador no sea demasiado alta y preferentemente no superior a 280 °C.
Preferentemente, la temperatura en las entradas de los lechos de catalizador no debe ser superior a 250 °C, mas
preferentemente dicha temperatura es 220 °C o menos.

Para realizar el proceso segun la invencién, 6ptimamente la velocidad espacial (LHSV) de la alimentaciéon de
material de partida en cada lecho esta en el intervalo desde 0,1 hasta 5 m /m° de catalizador/h, mientras que la
velocidad lineal del material liquido debe estar en el intervalo desde 1 hasta 6 mm/s. Dichas bajas velocidades
lineales son ventajosas para lograr la baja caida de presion, mantenimiento dptimo y, por consiguiente, maxima
conversion diana, y no se logran con altas relaciones de recirculacion como se desvela en el estado de la técnica.

El volumen de los lechos de catalizador puede aumentar en la direccion del flujo para asegurar esencialmente la
misma velocidad espacial para cada corriente de alimentacion de material de partida nuevo (F1 a F). Asi, se prefiere
que la velocidad espacial basada en el material de partida nuevo introducida en cada lecho de catalizador sea
aproximadamente la misma en todos los lechos de catalizador y esté dentro del intervalo anteriormente establecido.
Sin embargo, la velocidad lineal de la alimentacion de material de partida en cada lecho de catalizador es diferente y
aumenta de lecho a lecho en la direccién aguas abajo, pero debe estar en el intervalo anteriormente establecido en
todos los lechos.

Para los procesos como aquél segun la invencidon, normalmente se usan reactores de lecho percolador. Los
reactantes (alimentacion fresca e hidrogeno) se pasan a través del reactor en flujo en contracorriente desde la parte
superior hasta la parte inferior del reactor. Se conocen bien dichos reactores y se usan preferentemente en la
presente invencion (véase, por ejemplo, el documento US 7.070.745 B2, en particular la columna 1; Andreas
Schulze "Entwicklung der Strukturen der Erddlraffinerien in Deutschland, 27.06.2005, esquema "Hydroraffination
(Hidrotratamiento)").

Es esencial en el proceso segun la invencion que cada corriente parcial de alimentacion de material de partida que
sigue en la direccidon aguas abajo sea mucho mayor que la precedente, que la relacion de peso de agente de
dilucién con respecto a alimentacion de material de partida sea esencialmente la misma en la entrada de todos los
lechos de catalizador y no supere 4:1. Asi, se prefiere que la relacion de peso de agente de diluciéon con respecto a
alimentacion de material de partida en la entrada del reactor sea 4:1 o menos y cada corriente parcial de
alimentacion de material de partida fresca sea un factor de 1,25 o mas mayor que la corriente parcial previa.

Preferentemente, cada corriente parcial de gas que contiene hidrégeno que sigue en la direccion aguas abajo
también es mayor que la precedente en esencialmente el mismo factor que las corrientes parciales correspondientes
de alimentacion de material de partida con las que se mezclan. Por consiguiente, se prefiere que en la realizacion
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mencionada anteriormente cada corriente parcial de gas que contiene hidrégeno también sea un factor de 1,25 o
mas mayor que la corriente parcial previa.

El proceso segun la invencidon proporciona importantes beneficios en que solo se requiere un minimo de
recirculacion basada en el material de partida nuevo total. Esto da como resultado a su vez una baja carga hidraulica
aguas abajo del reactor y permite el uso de unidades existentes sin renovacién considerable. En comparacion, el
control de la temperatura en el estado de la técnica como en el proceso desvelado en el documento
EP 1 741 768 A1 requiere altas cantidades de recirculacion que a su vez significa altas inversiones y altos costes de
operacion. Ademas, la alta dilucién es desventajosa con respecto al rapido transporte requerido de hidrogeno a los
centros cataliticos del catalizador de hidrogenacion.

Otra ventaja del proceso segun la invencion es su alta flexibilidad, que significa que practicamente todos los
materiales de partida que contienen ftriglicéridos disponibles se pueden procesar a pesar del hecho de que varia
considerablemente la exotermia de los materiales de partida adecuados como aceites y grasas.

Ademas, el proceso segun la invencion es flexible en tanto que permite el coprocesamiento con aceites minerales
sin problemas, por ejemplo, fracciones de destilacién directa como gasolina pesada, queroseno, gasoil ligero y
similares. Puesto que dichos constituyentes de aceite mineral también tienen un "efecto diluyente", es
frecuentemente posible reducir mas la cantidad de recirculacion.

Preferentemente, la corriente de aceite mineral se inyecta junto con la corriente de material de partida que contiene
triglicéridos.

Para retirar el azufre y opcionalmente también el nitrégeno de los constituyentes de aceite mineral, se sitla un
segundo reactor entre el sistema de reactor de lecho fijo anteriormente descrito y el separador de alta temperatura 8
y €l separador de baja temperatura 9, reactor que opera a temperaturas mayores que las requeridas para este fin
superiores a 280 °C, por ejemplo 310 a 330 °C. Si el producto obtenido por el proceso de la presente invencién se
debe someter a procesamiento adicional, como isomerizacién con catalizadores de metales nobles sensibles al
nitrégeno, entonces dicho segundo reactor es util aunque solo se procesa aceite vegetal para retirar la baja cantidad
de moléculas que contienen nitrégeno (5 a 10 ppm) que estan contenidas en los aceites vegetales y no se retiran a
las bajas temperaturas en el primer sistema de reactor de lecho fijo para la hidrogenacion continua segun la presente
invencion.

El coprocesamiento con aceites minerales es de particular importancia cuando se lleva a cabo el proceso segun la
presente invencién en unidades existentes, puesto que permite compartir la utilizacion de capacidad correspondiente
a los requisitos especificos de una refineria. Asi, si no se puede reservar completamente una unidad existente para
el procesamiento de aceites vegetales, su capacidad se puede usar parcialmente para el hidrotratamiento de
fracciones de aceite mineral y parcialmente para la hidrogenacion de aceites vegetales segun la presente invencion.
De este modo, los constituyentes del aceite mineral en una cantidad de hasta 1/3 de la corriente de alimentacion de
material de partida se pueden usar e hidrotratar junto con los constituyentes del aceite vegetal.

En la regidn aguas arriba, la temperatura del material de partida que contiene triglicéridos es baja, de manera que no
existe corrosion por acidos grasos libres. Esto permite el uso de equipo existente puesto que no se requiere acero
inoxidable.

En el proceso segun la invencion y gracias a la combinacion de las condiciones de operacion aplicadas a la entrada
del lecho de catalizador y al uso de un catalizador especifico de hidrogenacion, se logra un rendimiento maximo
hacia el valioso producto de parafina y practicamente no existen pérdidas de C por reacciones laterales de
descarbonilacion/descarboxilacion que forman CO y CO,. Asi, también se minimiza la corrosién aguas abajo.

Debido a las temperaturas comparativamente bajas usadas en todo el proceso y debido al hecho de que se evitan
picos de temperatura no deseables, la invencién proporciona una conversion extremadamente suave del material de
partida que contiene triglicéridos sin reacciones secundarias que alteren la calidad del producto liquido y sin dafio al
catalizador.

Ejemplo 1

Se us6 un aceite de colza (densidad a 15 °C = 920 kg/m3) a 1,0 LHSV basado en alimentacién fresca, 5 MPa y
900 litros de Ha por litro de alimentacién fresca en un reactor adiabatico con 3 lechos de catalizador que contenian el
mismo catalizador NiMoP1 que presentaba la composicion mencionada a continuacion. El volumen catalitico total se
distribuye en los 3 lechos del siguiente modo 47 % en vol / 28 % en vol / 25 % en vol.

La composicion de acidos grasos del aceite de colza se da en la Tabla 1.
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Tabla 1

Composicion de acidos grasos (% en peso  Valores

C14:0 0,1
C16:0 5,0
C16:1 0,3
C17:0 0,1
C17:1 0,1
C18:0 1,5
C18:1 60,1
C18:2 20,4
C18:3 9,6
C20:0 0,5
C20:1 1,2
C22:0 0,3
C22:1 0,2
C24:0 0,1
C24:1 0,2

El catalizador usado segun la invencién comprende una fase activa constituida por 0,22 % en peso de NiO, 21 % en
peso de MoO3 y 5 % en peso de P205 soportado sobre una gamma-alumina. El catalizador NiMoP1 tuvo una
relacion atémica Ni/Mo igual a 0,02.

El catalizador soportado se prepard por impregnacion en seco de precursores de 6xido en disolucion, luego
sulfuracion in situ a una temperatura de 350 °C antes del ensayo usando una alimentacion de diesel de destilacion
directa afiadida con 2 % en peso de disulfuro de dimetilo (DMDS). Después de la sulfuracion in situ en la unidad a
presion, se envio al reactor la alimentacion derivada de una fuente renovable constituida por aceite de colza descrita
en la Tabla 1.

Para mantener el catalizador en el estado sulfurado, se afiadieron 50 ppm en peso de azufre a la alimentacion en
forma de DMDS. En las condiciones de reaccion, el DMDS se descompuso completamente para formar metano y
H2S.

El método de preparacion de los catalizadores no limita el alcance de la invencion.

Como se muestra en la Fig. 1, el aceite, que se almacend por encima del punto de fluidez a 60 °C, se dividid sin
calentamiento adicional en 3 corrientes parciales F1, F2 y F3 y se mezclé con corrientes parciales de hidrogeno Hy,
H2 y Hs en una relacion de 900 litros por 1 litro de alimentacion fresca. Las corrientes parciales de hidrogeno se
proporcionaron a 50 °C a una presion ligeramente superior a la presion del reactor. Después de mezclar la corriente
parcial F1 con la corriente parcial de hidrégeno Hs, se afiadié una fraccion especifica como agente de diluciéon para
controlar la temperatura en la entrada del reactor, asi como la temperatura promedio del primer lecho de catalizador.
El primero se controla principalmente por el ajuste de la temperatura de la fraccion especifica, mientras que el ultimo
se controla principalmente por la cantidad de la fraccion especifica.

La fraccion especifica tuvo una temperatura de 315 °C y se afiadié a la corriente mixta parcial de alimentacion fresca
e hidrégeno (F1 + H4) en un exceso de 2 basado en el peso de la alimentacion fresca. La relacion de recirculacion
local para el lecho 1 (agente de dilucion afiadido / alimentacion fresca enviada a la entrada del lecho 1) se establece
al valor de 2,0. La temperatura en la entrada del reactor fue 210 °C y la temperatura promedio en el primer lecho de
catalizador fue 245 °C.

La fraccion especifica usada como agente de dilucién se obtuvo de la mezcla de productos que sale del reactor a
través de la linea (11) por separacion en dos etapas a casi la temperatura de salida del reactor (separador de alta
temperatura 8) y 45 °C (separador de baja temperatura 9) y por posterior expansion del condensado obtenido a
45 °C hasta 5 MPa en el recipiente de desgasificacion (12).
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Controlando la cantidad de las corrientes mixtas parciales de alimentacion fresca fria/H2 F2 + Ho y F3 + H3 en cada
lecho de catalizador posterior, se ajusté otra vez la misma temperatura de entrada de 210 °C para cada lecho.
Después de todo, la divisién del volumen total de alimentacion fresca fue aproximadamente del siguiente modo:
25 % de F4, 30 % de F2, 45 % de Fs.

Fue sorprendente que esta operacion del reactor permitiera el ajuste de la temperatura promedio a 245 + 1 °C para
los 3 lechos de catalizador de manera que las condiciones de hidrogenacion fueran aproximadamente las mismas en
todos los lechos. Esto también se logré cuando se usé otra alimentacion fresca con una composicion diferente, que
liberé un calor de reaccién considerablemente diferente debido a la saturacién diferente. Variando las proporciones
de los componentes, la misma temperatura se podria ajustar en todos los lechos de catalizador.

Durante el periodo de ensayo de mas de 1.000 horas no hubo indicacion de pérdida de actividad o rendimiento.

La estructura de rendimiento promedio se resume en la Tabla 2. Se ha obtenido gracias a un balance preciso,
calculado del siguiente modo:

- el peso de aceite procesado durante un periodo dado se mide midiendo el peso de aceite inyectado durante el
periodo de tiempo.

- se determina el peso de productos en la salida (agua e hidrocarburos), mientras que la cantidad de gases se
calcula usando el volumen total de gas y la composicion de gas del analisis de CG en linea.

- el consumo de hidrégeno se calcula usando el contenido de hidrogeno en la alimentaciéon y en los productos
(gas y liquido).

Tabla 2
Conversién global (% en peso) 100,0
Refinado (hidrocarburos totales) 85,6
(% en peso basado en la alimentacion)
consumo de Hy quim. % en peso basado en la alimentacion 3,5
Cs- % en peso basado en la alimentacion 55
(60 % en peso basado en la alimentacion 0,15
CO; % en peso basado en la alimentacion 0,35
H.O % en peso basado en la alimentacion 11,9
Rendimiento de HDO en hidrocarburo liquido (% en peso) 96,8
Rendimiento de DCO en hidrocarburo liquido (% en peso) 3,2

El rendimiento de HDO es el contenido en los hidrocarburos liquidos formados por el proceso, hidrocarburos que
tienen un numero de carbonos par en el intervalo C14-C24, expresado en % en peso del producto de hidrocarburo
total. El rendimiento de DCO es el contenido en los hidrocarburos liquidos formados por el proceso, hidrocarburos
que tienen un numero de carbonos impar en el intervalo C15-C23, expresado en % en peso del producto de
hidrocarburo total. Ambos rendimientos se determinan usando analisis de CG de hidrocarburos liquidos obtenidos
por el proceso.

En la salida de la seccién de hidrotratamiento, la alimentacion se convierte totalmente, es decir, se logra totalmente
HDO. Ademas, se logra una alta selectividad por las reacciones de hidrodesoxigenacion, puesto que el producto de
hidrocarburo estda compuesto por 96,8 % en peso de hidrocarburos pares (C14-C24) y solo 3,2 % en peso de
hidrocarburos impares (C15-C23), siendo formados los ultimos siguiendo la via de descarboxilacion.

Los resultados del ensayo anterior demuestran que el proceso segun la invencion es capaz de operacion estable de
una manera muy econoémica sin carga excesiva de la planta. El proceso segun la invencién permite favorecer la via
de hidrogenacion en vez de la via de descarboxilacion, que conduce a un rendimiento maximo en productos
valiosos, mientras que evita reacciones secundarias no deseadas tales como la formacion de CO y CO».

Es particularmente sorprendente que este resultado se logre con una cantidad comparativamente baja de fraccion
especifica que sirve de agente de dilucién o controlador de la reaccion. La relacion de recirculacion global que se
alcanza es 0,54.

Al menos una parte del refinado que no se recircula se somete a la etapa de hidroisomerizacién en presencia de un
catalizador de hidroisomerizacion de niquel-tungsteno sobre silice-alimina bien conocido a 340 °C, 0,5 MPa, una
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vvh establecida a 1 h-1 y a un caudal de hidrégeno correspondiente a una relacién del volumen de
hidrégeno/hidrocarburos de 700 NI/I/h.

Después de la seccién de hidroisomerizacion, el efluente resultante se puede separar en 3 fracciones dadas en la
Tabla 3. Las principales caracteristicas del corte de queroseno y el corte de diesel se dan en la Tabla 3.

Tabla 3
Caracterizacion de cortes de chorro y de diésel

Da (% en peso de la alimentacion fresca)

Nafta (150 °C- corte) 15,6
Queroseno (150 - 250 °C) 60,0
Diésel (250 °C+) 10,0
Refinado total 85,6

Caracteristicas del corte de diésel (250 °C+)

Cetano (ASTM D613) 75
Punto de obstruccion filtro frio (°C) -15
Azufre (ppm en peso) 1
Densidad 15 °C (kg/m3) 790
Aromaticos (% en peso) <0,2

Caracteristicas del corte de queroseno (150-250 °C)

Densidad (kg/m3) 770
Punto de congelacion (°C) -50
Punto de humo (°C) 30
Viscosidad a -20 °C (mm2/s) 6
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REIVINDICACIONES

1. Proceso para la hidrogenacion continua de materiales de partida que contienen triglicéridos como aceites
vegetales para producir fraccion de diésel y/o queroseno en un sistema de reactor de lecho fijo que tiene varios
lechos de catalizador que comprenden catalizador de hidrogenacion, lechos que estan dispuestos en serie, en el que
la alimentacion de material de partida, el gas que contiene hidrégeno y el agente de diluciéon se pasan juntos a través
de los lechos de catalizador del sistema de reactor en condiciones de hidrogenacion, en el que

a) la corriente de alimentacion de material de partida se divide en varias corrientes parciales F1 a Fn diferentes
idénticas al nUmero de lechos de catalizador n en el sistema de reactor a una temperatura inferior a 80 °C, la
corriente de gas que contiene hidrogeno también se divide en el mismo nimero de corrientes parciales H1 a Hn
diferentes a una temperatura inferior a 110 °C, entonces la corriente parcial de alimentacion de material de
partida F1 y la corriente parcial de gas que contiene hidrogeno H1 se pasan al primer lecho de catalizador, y
antes de que la primera corriente mixta parcial F1+H1 entre en el primer lecho de catalizador, se mezcla con
agente de dilucién anadido que es una fraccion especifica del producto de hidrogenacion obtenido por el
presente proceso que abandona el Ultimo lecho, la corriente parcial de alimentacién de material de partida F2 y
la corriente parcial de gas que contiene hidrégeno H2 se pasan al segundo lecho de catalizado, etc., si n es
mayor que 2, siendo cada corriente parcial de alimentacion de material de partida que sigue en la direccion
aguas abajo mucho mayor que la precedente, que la relacion de peso de agente de dilucion con respecto a
alimentacion de material de partida es esencialmente la misma en la entrada de todos los lechos de catalizador
y no supera 4:1, comprendiendo dicho agente de dilucién el producto de hidrogenacién formado en cada lecho
de catalizador, asi como la fraccién especifica recirculada a la entrada del reactor en el primer lecho de
catalizador y se denomina agente de dilucion afiadido,

b) la temperatura en la entrada del reactor en el primer lecho de catalizador después de la fase de arranque se
ajusta anadiendo agente de dilucién llamado agente de dilucién afiadido, que se recupera de la mezcla de
productos de la salida del reactor por separacién en una o dos etapas sin reduccion de presion controlada,

c) el agente de dilucion afadido solo se afiade a las corrientes de alimentacion de material de partida F1 y el
gas que contiene hidrogeno H1 que entra en la entrada del reactor y que pasa a través del primer lecho de
catalizador, y

d) se usa hidrégeno en exceso del consumo tedrico de hidrégeno,

en el que la hidrogenacion tiene lugar a presiones parciales del hidrogeno en el intervalo de 1 a 8 MPa, a
tem?eraturas de 145 a 280 °C y con LHSV de alimentacion de material de partida en cada lecho desde 0,1 hasta
5 m*/m?® de catalizador/h

caracterizado porque en al menos el primer lecho de catalizador del sistema de reactor de lecho fijo se usa un
catalizador de hidrogenacion a granel o soportado comprende una fase activa constituida por al menos un elemento
del grupo VIB y al menos un elemento del grupo VIIl, estando dichos elementos en la forma de sulfuro, y siendo la
relacion atomica del metal o metales del grupo VIII con respecto al metal o metales del grupo VIB estrictamente
superior a 0 e inferior a 0,095.

2. Proceso segun la reivindicacion precedente, en el que el exceso de hidrogeno es al menos 50 %, preferentemente
75 a 400 % e incluso mas preferido 100 a 300 %.

3. Proceso segun cualquier reivindicacion precedente, en el que la relacion de peso de agente de diluciéon afiadido
con respecto a alimentacion total de material de partida es inferior a 1, preferentemente inferior a 0,5.

4. Proceso segun cualquier reivindicacion precedente, en el que la temperatura en la entrada de los lechos de
catalizadores no es superior a 250 °C.

5. Proceso segun cualquier reivindicacion precedente, en el que el sistema de reactor comprende mas de 3,
preferentemente mas de 4 y en particular mas de 5, pero menos de 20, preferentemente menos de 15 y en particular
menos de 10 lechos de catalizador.

6. Proceso segun cualquier reivindicacion precedente, en el que la relacion atomica de dicho catalizador de
hidrogenacion del metal o metales del grupo VIl con respecto al metal o metales del grupo VIB esta en el intervalo
0,01 a 0,03.

7. Proceso segun cualquier reivindicacion precedente, en el que la fase activa de dicho catalizador de hidrogenacion
esta constituida por un elemento del grupo VIB, siendo dicho elemento del grupo VIB molibdeno, y un elemento del
grupo VI, siendo dicho elemento del grupo VIII niquel.

8. Proceso segun cualquier reivindicacion precedente, en el que dicho catalizador de hidrogenacion contiene una
cantidad de fésforo que es estrictamente superior a 1 % e inferior a 8 % en peso de 6xido P205 con respecto a la
masa total de catalizador.
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9. Proceso segun cualquier reivindicacion precedente, en el que el catalizador de hidrogenacion se usa solo en el
primer lecho de catalizador y otro catalizador de hidrogenacién que comprende al menos un elemento del grupo VIB
y al menos un elemento del grupo VI, y al menos un soporte de éxido refractario seleccionado de alimina y silice-
alumina, siendo seleccionado dicho elemento del grupo VIB de molibdeno y tungsteno; y dicho elemento del grupo
VIl se selecciona de niquel y cobalto; estando dichos elementos en la forma de sulfuro, se usa en los lechos de
catalizador que siguen al primer, presentado dicho catalizador de hidrogenacion una relacion atémica del metal o
metales del grupo VIl con respecto al metal o metales del grupo VIB entre 0,1y 1.

10. Proceso segun la reivindicacion 1 a 8, en el que el catalizador de hidrogenacion se usa en cada lecho de
catalizador del sistema de reactor de lecho fijo.

11. Proceso segun cualquier reivindicacion precedente, en el que la relacion de peso de agente de dilucion afiadido
con respecto a la alimentacion de material de partida en la entrada del reactor es 4:1 o menos y cada corriente
parcial de alimentacion de material de partida fresca, asi como cada corriente parcial de gas que contiene hidrégeno,
es un factor de 1,25 o mas mayor que la corriente parcial previa.
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Figura 1
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