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DESCRIPCION

Produccién de combustibles parafinicos a partir de materiales renovables por un procedimiento de hidrotratamiento
en continuo

La invenciéon se refiere a un procedimiento para la produccidon de hidrocarburos parafinicos utilizables como
combustibles a partir de materiales renovables tales como aceites y grasas de origen vegetal o animal.

El contexto internacional actual esta marcado, en primer lugar, por el rapido crecimiento en la necesidad de
combustibles, en particular de bases de gasdleo y queroseno, y después, por la importancia de las problematicas
relacionadas con el calentamiento global y la emision de gases de efecto invernadero. Esto da como resultado un
deseo de reducir la dependencia energética con respecto a las materias primas de origen fésil y reducir las
emisiones de COz. En este contexto, la busqueda de nuevas cargas procedentes de fuentes renovables constituye
un desafio de importancia creciente. Entre estas cargas, se puede hacer mencion, por ejemplo, a los aceites
vegetales (alimenticios 0 no) o procedentes de algas y grasas animales.

Estas cargas se componen principalmente de triglicéridos y acidos grasos libres, comprendiendo estas moléculas
cadenas hidrocarbonadas de acidos grasos con un numero de atomos de carbono comprendido entre 4 y 24, y un
numero de insaturaciones generalmente comprendido entre 0 y 3, con valores mas elevados para aceites de algas,
por ejemplo. Las cargas renovables contienen impurezas como compuestos de nitrdgeno y metales presentes en
forma de fosfolipidos que contienen elementos como fésforo, calcio, magnesio, potasio y sodio.

La masa molecular muy elevada (>600 g/mol) de los triglicéridos y la viscosidad elevada de las cargas en cuestion
hacen que su uso directo o en mezcla en las bases de combustible planteen dificultades para los motores modernos.
Sin embargo, las cadenas hidrocarbonadas que constituyen los triglicéridos son esencialmente lineales y su longitud
(numero de atomos de carbono) es compatible con los hidrocarburos presentes en las bases de combustible.

Por lo tanto, es necesario transformar estas cargas para obtener bases de combustible (incluyendo diésel y
queroseno) de buena calidad que respondan en concreto a especificaciones directamente o después de su mezcla
con otros cortes resultantes del petrdleo crudo. El diésel debe cumplir con la norma EN590 y el queroseno debe
atenerse a los requisitos descritos en "International Air Transport Association matériel (IA-TA) Guidance Material for
Aviation Turbine Fuel Spécifications" como la norma ASTM D1655.

Un posible enfoque es la transformacion catalitica de triglicéridos en combustible parafinico desoxigenado en
presencia de hidrégeno (hidrotratamiento).

Durante el hidrotratamiento, las reacciones experimentadas por la carga que contiene los triglicéridos son las
siguientes:

e la reaccion de hidrogenacion de las insaturaciones de las cadenas hidrocarbonadas de los acidos grasos de los
triglicéridos y ésteres;

e las reacciones de desoxigenacion segun dos rutas de reaccion:

o0 hidrodesoxigenacion (HDO) que conduce a la formacién de agua por consumo de hidrégeno y a la formacion
de hidrocarburos con numero de carbono (Cn) igual al de las cadenas de &cidos grasos iniciales,

o0 descarboxilacion/descarbonilacién que conduce a la formacién de 6xidos de carbono (mondxido y didxido de
carbono: CO y CO2) y a la formacién de hidrocarburos con un carbono menos (Cn-1) con respecto a las cadenas
de acidos grasos iniciales,

e las reacciones de hidrodesnitrogenacién (HDN), por la cual se designa las reacciones que permiten eliminar el
nitrégeno de la carga con la produccion de NHa.

La hidrogenaciéon de las insaturaciones de las cadenas hidrocarbonadas (dobles enlaces carbono-carbono) es
altamente exotérmica y el aumento de temperatura causado por la liberaciéon de calor puede conducir a niveles de
temperatura en los que la parte de las reacciones de descarboxilacién se vuelve significativa. Las reacciones de
hidrodesoxigenacion, incluyendo las reacciones de descarboxilacion, también son reacciones exotérmicas. La
hidrodesoxigenacion se ve favorecida a temperaturas mas bajas con respecto a |la
descarboxilacion/descarbonilacién. Las reacciones de hidrodesnitrogenacion son mas dificiles y requieren
temperaturas superiores a la hidrogenacion e hidrodesoxigenacién. La hidrodesnitrogenacion es generalmente
necesaria, ya que los compuestos de nitrégeno son generalmente inhibidores de catalizadores de hidroisomerizacion
que se usan opcionalmente después del hidrotratamiento. La hidroisomerizacién permite mejorar las propiedades en
frio de las bases de combustible después del hidrotratamiento, en concreto cuando se trata de la produccién de
queroseno.

Estado de la técnica
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Por consiguiente, es necesario un control estricto de la temperatura en la seccion de hidrotratamiento, una
temperatura demasiado elevada presenta la desventaja de promover reacciones secundarias indeseables como
polimerizacion, craqueo, deposicion de coque y desactivacion del catalizador.

Asi, el documento EP 1 741 768 que describe un procedimiento de hidrotratamiento de aceite vegetal que contiene
mas de un 5 % en peso de acidos grasos libres, lo que crea reacciones indeseables. Con el fin de paliar este
problema, se propone someter este tipo de materias primas a un hidrotratamiento catalitico a una temperatura entre
200 y 400 °C en presencia de un agente diluyente, estando la relacién de un agente diluyente con la carga reciente
en el intervalo de 5 a 30 en peso. El agente diluyente es preferentemente un producto reciclado resultante del
procedimiento.

Sin embargo, el procedimiento propuesto en el documento EP 1 741 768 A1 todavia tiene los siguientes
inconvenientes:

- La cantidad de reciclaje para proporcionar la cantidad necesaria de agente diluyente es muy elevada. Esto
presenta una alta carga hidraulica aguas abajo del reactor y requiere una transformacion considerable de las
unidades existentes para adaptar las dimensiones necesarias del reactor.

- El consumo de hidrégeno se reduce al promover la desoxigenacion mediante reacciones de descarboxilacion
(formacion de CO y COgz) gracias a una seleccion adecuada del catalizador de hidrotratamiento. Sin embargo, la
desoxigenacioén de los triglicéridos por descarboxilacion da lugar a una pérdida significativa de rendimiento de
parafinas, a una pérdida de actividad del catalizador debido al efecto inhibidor del CO y a un aumento de la
corrosion debido a la presencia de COa.

El documento US 2009/0318737 describe un procedimiento para producir combustibles (diésel) derivados de
materias primas renovables tales como aceites y grasas de origen vegetal y animal. El procedimiento consiste en
tratar una primera parte de una materia prima renovable por hidrogenacién y por desoxigenacién en una primera
zona de reaccion y una segunda parte de una materia prima renovable por hidrogenacién y por desoxigenacién en
una segunda zona de reaccién. Una parte del producto de hidrocarburo se recicla en la primera zona de reaccion
para aumentar la solubilidad en hidrégeno de la mezcla de reaccion mediante el uso de una relacion de reciclaje a la
primera parte de materias primas renovables comprendida entre 2 y 8 en volumen (relacion masica entre 1,7 y 6,9).
El hecho de maximizar la cantidad de hidrégeno en la fase liquida permite reducir la tasa de desactivacion del
catalizador, lo que permite reducir la presion, promover las reacciones de descarboxilaciéon/descarbonilaciéon y
reducir las reacciones de hidrodesoxigenacion, y por lo tanto reducir el consumo de hidrégeno. No se proporciona
informacion alguna en cuanto a la cantidad de nitrégeno en las materias primas y los efluentes parafinicos.

La solicitud EP 2 226 375 propone un procedimiento de hidrogenacién en continuo de una carga resultante de
fuentes renovables que contienen ftriglicéridos en un sistema de reactor de lecho fijo con una pluralidad de lechos
cataliticos dispuestos en serie y que comprenden un catalizador de hidrogenacién que utiliza menos reciclaje y, por
consiguiente, requiere una transformacion limitada de las unidades existentes. La carga se introduce mediante una
inyeccion escalonada para que los diferentes lechos cataliticos reciban cada vez mas carga en el sentido del flujo. El
liquido reciclado se afiade solo a la primera zona catalitica. Esta limitacion de la cantidad de producto reciclado en el
reactor permite limitar el caudal total en el reactor, y luego la carga hidraulica aguas abajo del reactor. El intervalo
preferido de reciclaje total de la carga reciente es inferior a 1, y preferentemente inferior a 0,5 en peso. La relacion
de diluyente con respecto a la carga reciente que entra en cada lecho catalitico es inferior o igual a 4 en peso. La
temperatura de entrada es idéntica para cada lecho.

La solicitud EP 2 226 375 favorece la ruta de hidrodesoxigenacién mediante la eliminacion de oxigeno y la formacion
de agua, en lugar de la eliminaciéon de oxigeno mediante reacciones de descarboxilaciéon. Con el fin de gestionar el
problema de los compuestos nitrogenados para proteger los catalizadores de la hidroisomerizacion, el documento
EP 2 226 375 recomienda la posibilidad de que un segundo reactor lleve a cabo la hidrodesnitrogenacion después
del reactor de hidrotratamiento. Este reactor funciona a temperaturas mas elevadas que las del hidrotratamiento, no
siendo las temperaturas del hidrotratamiento lo suficientemente elevadas como para llevar a cabo la
hidrodesnitrogenacion.

El solicitante ha observado que el contenido de nitrdgeno en la materia prima renovable puede variar
considerablemente en funcién del origen del material. En particular, el contenido de nitrégeno es generalmente mas
elevado en grasas animales que en aceites vegetales. Ademas, el ajuste de temperatura en las diferentes zonas
cataliticas del reactor de hidrotratamiento a niveles tan bajos como sea posible, con el fin de promover las
reacciones de hidrodesoxigenacion que conducen a la formacién de agua, puede generar dificultades para alcanzar
niveles bajos de contenido de nitrégeno en el combustible parafinico producido después del hidrotratamiento. Por lo
tanto, es bien sabido que las reacciones de hidrodesnitrogenacion (HDN) son mas dificiles de realizar que las
reacciones de hidrodesulfuracién (HDS) o las reacciones de hidrodesoxigenacion (HDO) y, por consiguiente,
requieren temperaturas mas elevadas para alcanzar el mismo nivel. Un contenido demasiado elevado de
compuestos de nitrégeno en el combustible parafinico producido por el procedimiento de hidrotratamiento provoca
un rendimiento inferior en la hidroisomerizacién opcional aguas abajo. La hidroisomerizacion (HIS) puede ser
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ventajosa para producir diésel con propiedades de flujo en frio mejorado y/o para producir queroseno que cumpla
con las especificaciones del punto de desaparicion de cristales (freezing point segun el término anglosajén). Para
compensar este efecto, seria necesario aumentar la severidad de la seccién HIS, lo que conllevaria a un menor
rendimiento de productos valiosos como el combustible diésel y el queroseno, y a un ciclo reducido, y por
consiguiente, a un aumento de los costes operativos.

Objeto de la invencion

El objetivo de la presente invencion es entonces proponer un procedimiento de hidrotratamiento de cargas
renovables que permita favorecer principalmente las reacciones de hidrodesoxigenacién por la formacion de agua,
mientras que al mismo tiempo lleva a cabo de manera eficaz la hidrodesnitrogenacion necesaria para preservar la
actividad catalitica de la seccion de hidroisomerizacion opcional.

Por lo tanto, la presente invencién se refiere a un procedimiento definido en la reivindicacién 1.

Un interés de la presente invencién es poder llevar a cabo la hidrodesnitrogenacion y la hidrodesoxigenacion en una
misma zona catalitica sin tener que recurrir a un segundo reactor de hidrodesnitrogenacién aguas abajo. De hecho,
la introduccién de la carga en proporciones crecientes, junto con un importante reciclaje en la primera zona, permite
alcanzar, mediante un perfil creciente de temperaturas, una zona suficientemente caliente al final de la zona
catalitica para permitir la hidrodesnitrogenacién mientras se mantiene la temperatura suficientemente baja en la
entrada de la zona catalitica para promover las reacciones de hidrodesoxigenacion.

Otro interés de la presente invencion consiste en favorecer la ruta de hidrodesoxigenacion mediante la eliminacion
de oxigeno y la formacién de agua, en lugar de la eliminacién de oxigeno mediante reacciones de descarboxilacion
mediante el control de temperaturas adaptada a la hidrodesoxigenacién en la entrada de cada zona catalitica. Las
ventajas proporcionadas por esta solucién son un aumento en el rendimiento de hidrocarburos parafinicos y la
reduccion de la cantidad de CO/CO2 formado, lo que permite limitar el efecto inhibidor del CO sobre la actividad del
catalizador de hidrotratamiento. El hecho de favorecer la ruta de hidrodesoxigenacion también permite reducir la
corrosion debido a la presencia de COz: en el reactor.

Otro interés de la presente invencion es la limitacion de la cantidad de producto reciclado en el reactor, lo cual
permite limitar el caudal total en el reactor y luego la carga hidraulica aguas abajo del reactor.

Descripcion

El procedimiento segun la presente invencidon consiste en convertir en hidrocarburos parafinicos, y mas
precisamente en destilados medios (querosenos y/o gasdleos), una amplia gama de cargas de origen renovable,
principalmente compuestas por triglicéridos y acidos grasos. Estas cargas se caracterizan generalmente por una
masa molar elevada (superior a 800 g/mol con mayor frecuencia), y las cadenas de acidos grasos que los componen
tienen un numero de atomos de carbono comprendido entre 4 y 24, y una cantidad de insaturaciones por cadena
comprendida generalmente entre 0 y 3, con valores superiores que se pueden alcanzar con ciertas cargas
especificas. Entre las cargas que se pueden convertir mediante el procedimiento segun la presente invencion, cabe
mencionar, no siendo esta lista exhaustiva: aceites vegetales tales como colza, Jatropha, soja, palma, girasol, oliva,
copra, camelina, aceites de pescado o aceites de algas heterotréficas o autétrofas, o incluso grasas animales tales
como sebo de res, o residuos procedentes de la industria del papel (tales como aceite de pino), o mezclas de estas
diversas cargas.

Preferentemente, las cargas procedentes de fuentes renovables se eligen entre aceites y grasas de origen vegetal o
animal, o mezclas de tales cargas, que contienen triglicéridos y/o acidos grasos libres y/o ésteres.

Los diferentes flujos parciales de carga son de naturaleza idéntica o diferente. Una ventaja del procedimiento segun
la invencion consiste en su gran flexibilidad, segun el origen de la carga. Las cargas que difieren significativamente
entre si, en particular por sus diferentes grados de insaturacion de cadenas hidrocarbonadas, o sus diferentes
contenidos de impurezas nitrogenadas, se pueden convertir por completo tanto en términos de eliminaciéon de
oxigeno como de eliminacion de nitrdgeno. Por ejemplo, es posible tratar una carga que esta menos cargada con
nitrégeno (preferentemente en la primera zona) con una carga que estda mas cargada con nitrégeno
(preferentemente introducida en la siguiente zona).

Todas esas cargas contienen contenidos de oxigeno elevados, asi como, contenidos muy variables dependiendo del
origen de las cargas, compuestos de azufre, pero también compuestos de nitrégeno y metales como fésforo, calcio,
magnesio y potasio o sodio. El contenido de metal puede ser de hasta 2500 ppm. Los contenidos de nitrégeno y
azufre estédn generalmente comprendidos entre aproximadamente 1 ppm y 100 ppm en peso y preferentemente por
debajo de 100 ppm, dependiendo de su naturaleza. Pueden alcanzar hasta 1 % de peso en cargas particulares.

La carga tratada puede ser cruda, o también puede haber sido sometida a un tratamiento de refinado o refinado
previo, cuyo objeto es reducir el contenido de metal. Esta etapa de pretratamiento puede haberse llevado a cabo de
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antemano o en una seccidn de pretratamiento colocada aguas arriba del reactor de hidrotratamiento. Esta etapa
opcional de pretratamiento puede consistir en un tratamiento térmico, asociado con un paso sobre sélidos tales
como aluminas o silice-aluminas, o un tratamiento con vapor de agua, o un tratamiento con acido como por ejemplo
acido fosforico, o un tratamiento por resina de intercambio i6nico, o una combinacién de varias de estas etapas de
pretratamiento. En general, el pretratamiento puede incluir cualquier método (desgomado, desfosfatacion ...)
conocido por los expertos en la materia que trata del refinado del aceite para fines alimentarios.

A continuacién, la invencién se describira con referencia a las figuras para facilitar la comprension, las figuras no
limitan el caracter general de la invencion.

Hidrotratamiento

La carga bruta, también llamada carga reciente, se inyecta en la linea (1) representada en la figura 1. Esta carga se
mezcla con un gas rico en hidrogeno (2), pero que también puede contener otros compuestos de hidrocarburos
inertes, es decir, que no reaccionan como tales sobre los componentes de la carga. El hidrégeno puede proceder
ventajosamente de un aporte de hidrégeno y/o del reciclaje del gas rico en hidrogeno procedente de la etapa de
separacion después de la etapa de hidrotratamiento. En la practica, el hidrégeno de aporte puede proceder del
reformado con vapor o del reformado catalitico, y su pureza de hidrégeno suele estar comprendida entre 75y 95 %
en volumen, generalmente siendo los otros gases presentes metano, etano, propano y butano. El gas rico en
hidrégeno resultante de la etapa de separacion después de la etapa de hidrotratamiento o de la etapa de
fraccionamiento después de la etapa de hidroisomerizacién opcional se somete preferentemente a uno o mas
tratamientos de purificacion intermedia antes de reciclarse en el procedimiento de hidrotratamiento y/o
hidroisomerizacion.

Segun una caracteristica de la invencion, el hidrégeno utilizado excede con respecto al consumo tedrico, el exceso
de hidrogeno representa al menos un 50 % de este consumo tedrico, preferentemente entre 75 y 400 %, y aun mas
preferido entre 100 % y 300 %, 150 % es un valor tipico. La cantidad de hidrégeno involucrada es controlada por la
presién parcial de hidrégeno.

Para una comprension mas facil de la presente invencion, se introducen las siguientes definiciones. Se refieren a la
figura 2. El reactor comprende n zonas cataliticas. Todos los flujos se expresan en caudal masico.

F: flujo total de la carga renovable tratada en el procedimiento

F1: flujo parcial de la carga introducido en la primera zona catalitica Z1

F2: flujo parcial de la carga introducido en la segunda zona catalitica Z2

F3: flujo parcial de la carga introducido en la tercera zona catalitica Z3 y asi sucesivamente...
Fn: flujo parcial de la carga introducido en la ultima zona catalitica Zn

R: flujo de reciclaje, reciclado en la primera zona catalitica Z1

El reciclaje total (RT) se define como la relacion masica entre el flujo de reciclaje enviado a la primera zona catalitica
Z1 (R) y el flujo total de la carga renovable (F):

RT =R/F

El reciclaje local (RF1) se define como la relacion masica entre el flujo del reciclaje enviado a la primera zona
catalitica Z1 (R) y el flujo parcial de la carga introducida en la primera zona catalitica 1 (F1):

RF1 =R/F1

Excepto durante la fase de inicio del procedimiento, el agente diluyente que se recicla en la zona catalitica Z1, por lo
tanto aguas arriba del primer lecho catalitico, esta constituido por una parte del producto de hidrocarburo liquido que
sale de la seccion de hidrotratamiento. Este agente diluyente reciclado en la entrada de la primera zona catalitica,
también se denomina reciclaje liquido o reciclaje en el resto de esta descripcion, y su caudal se indica como R en las
definiciones que anteceden. Dado que la seccién de hidrotratamiento del procedimiento esta disefiada para convertir
completamente las cargas tratadas, el reciclaje liquido producido es un flujo de hidrocarburo exento de oxigeno, lo
que significa que su contenido de oxigeno es inferior al limite de deteccién analitica, y es esencialmente compuesto
por parafinas. En consecuencia, este reciclaje liquido es inerte con respecto a las reacciones de hidrotratamiento vy,
por lo tanto, desempefia plenamente su papel de diluyente de la carga, lo que hace posible limitar el aumento de
temperatura en la primera zona catalitica, debido a la exotermia de las reacciones que se producen. Sin embargo, el
objetivo es, para una capacidad dada, es decir, para un caudal masico dado de carga tratada, denotado F, limitar la
cantidad de reciclaje liquido inyectado en la primera zona, denotado R, para limitar el caudal total del flujo que
alimenta esta zona catalitica. Esto hace posible el uso de reactores de hidrotratamiento de dimensiones
comparables a las de los reactores de hidrotratamiento de cortes petroliferos como los gasdleos (y, por lo tanto,
limitar los costos), limitar las pérdidas de cargas y evitar fendmenos de obstruccion del reactor. En la practica, segun
una caracteristica preferida de la invencion, la relacién masica entre el flujo de reciclaje enviado a la primera zona
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catalitica Z1 (denotado R) y el flujo total de la carga renovable tratado (denotado F), también llamada reciclaje total
(RT) es preferentemente inferior a 1,0, e incluso mas preferentemente inferior a 0,5, expresandose dichos flujos en
caudal masico.

Se ha descubierto que resultaria ventajoso inyectar la carga en las diversas zonas cataliticas (caudal mésico F1
inyectado en la zona Z1, F2 en la zona Z2, etc.) haciendo que las proporciones crecientes de la carga se inyecten en
las zonas cataliticas sucesivas. Esto se traduce por la siguiente relacion: F1/F inferior o igual a F2/F, en si mismo
inferior o igual a F3/F, etc., y mas generalmente F(n-1)/F inferior o igual a Fn/F, para el caso general en el que n es
el nimero de zonas cataliticas involucradas.

La ventaja concedida por dicha distribucion de la carga en las diferentes zonas cataliticas sucesivas radica en el
hecho de que las temperaturas de salida de las diferentes zonas siguen un perfil ascendente, lo que permite
alcanzar temperaturas suficientes para reducir lo mas posible los contenidos residuales de nitrégeno en el producto
que sale de las diferentes zonas, a fin de preservar la actividad catalitica de la seccién de hidroisomerizacién aguas
abajo.

En particular, el solicitante ha descubierto que resultaria ventajoso inyectar un flujo parcial de carga F1 en la primera
zona catalitica de modo que la relaciéon masica entre el flujo del reciclado liquido (R) inyectado en la entrada de la
primera zona catalitica Z1, y el flujo parcial de carga inyectada en la entrada de la zona 1 (F1), es superior o igual a
10.0, expresandose dichos flujos en caudal masico. Esta relacion también se denomina reciclaje local. El uso de una
disposicién de los flujos de carga y reciclaje liquidos permite:

- por una parte, obtener una temperatura homogénea en toda la seccion del reactor a la salida de la zona Z1.

- por otra parte, alcanzar a la salida de la zona Z1 una temperatura suficiente, que permita dar inicio a las
reacciones de hidrodesnitrogenacion y asi reducir los contenidos residuales de nitrégeno en el hidrocarburo
liquido producido a la salida de la zona Z1.

- alcanzar temperaturas superiores a la salida de las zonas cataliticas tras la zona Z1 (zonas Z2 a Zn), y
suficientes para aumentar las tasas de eliminacion de nitrégeno.

De hecho, la introduccion de la carga en proporciones crecientes, junto con un importante reciclaje local en la
primera zona, permite alcanzar mediante un perfil de temperatura en aumento, una zona suficientemente caliente al
final de la zona catalitica para permitir la hidrodesnitrogenacion mientras mantiene la temperatura suficientemente
baja en la entrada de la zona catalitica para favorecer las reacciones de hidrodesoxigenacion. La relacion del
reciclaje local superior o igual a 10 significa que se inyecta relativamente poca carga en la primera zona, lo que
permite inyectar el resto de la carga en proporciones mas significativas y crecientes en las zonas cataliticas
sucesivas. El aumento en la cantidad de carga inyectada en las zonas sucesivas permite obtener un perfil
ascendente en las temperaturas de entrada y salida de las diferentes zonas.

Por ende, los flujos que entran en la segunda zona catalitica son:

- la carga bruta inyectada en la entrada de la zona Z2 (F2), de modo que la relacién masica F2/F es superior a la
relacion masica F1/F,

- el reciclaje liquido inyectado en la entrada de la zona Z1, compuesto casi exclusivamente de hidrocarburos
parafinicos y que ha pasado a través de la zona Z1,

- el efluente formado por la conversion de la carga en la zona Z1, correspondiente al caudal F1. Los hidrocarburos
liguidos presentes en este efluente estan exentos de oxigeno y casi exclusivamente de hidrocarburos
parafinicos.

Durante la fase de inicio, se puede inyectar un amplio intervalo de hidrocarburos, como por ejemplo un corte de
gasoleo ligero, hasta que haya una cantidad suficiente de producto parafinico disponible para reciclarse en la
entrada de la zona Z1. La carga es alimentada por la linea (1), como se muestra en la figura 1, mientras que el gas
rico en hidrégeno se realiza por la linea (2). La carga se distribuye en diferentes flujos F1, F2, ..., Fn que alimentan
las diversas zonas cataliticas sucesivas. El gas rico en hidrégeno se distribuye en tantos flujos H1, H2, ..., Hn como
sea posible. El flujo de carga F1 se mezcla con el flujo de gas (H1), el flujo de carga (F2) se mezcla con el flujo de
gas (H2), y asi sucesivamente hasta el orden n de zona catalitica.

La temperatura de los flujos de carga F1, F2, ..., Fn es inferior a 150 °C, preferentemente inferior a 100 °C e incluso
preferentemente inferior a 80 °C. Debe ser suficiente para permitir una disminucién suficiente de la viscosidad y, por
lo tanto, una transferencia adecuada de los tanques de almacenamiento a la seccidon de reaccion del
hidrotratamiento. No es util ni deseable elevar la temperatura de la carga a valores superiores en ausencia de
hidrégeno, para evitar cualquier degradacion de las cargas como resultado de la polimerizacién y, por lo tanto, como
resultado de la coquizacion, por ejemplo.

De manera similar, la temperatura del gas rico en hidrégeno, que se mezcla con la carga, es lo mas baja posible

compatible con el funcionamiento del procedimiento, ya que es ventajoso que el procedimiento mezcle la carga con
hidrégeno a baja temperatura, para reducir la temperatura mediante el efecto de enfriamiento aplicado a los
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productos de hidrocarburos que salen de las diferentes zonas cataliticas. En la practica, a medida que se produce un
aumento de la temperatura durante la compresién del gas rico en hidrégeno, el hidrégeno a menudo se enfria
después de la compresién. Muy a menudo, la temperatura del gas rico en hidrégeno estd comprendida entre 40 y
100 °C, por ejemplo 50 °C.

La temperatura del flujo inyectado en la entrada de la zona catalitica Z1 (carga + reciclaje liquido constituido por una
parte del producto liquido que sale de la etapa de separacion b) debe ajustarse cuidadosamente.

La temperatura a la entrada de la zona catalitica Z1 debe ser como minimo de 180 °C, preferentemente 200 °C, para
permitir el comienzo del conjunto de las reacciones: reacciones de eliminacion de oxigeno segun el mecanismo que
conduce a la formaciéon de agua, o segun el mecanismo de descarboxilacién/descarbonilacion que conduce a la
formacion de CO2 y CO, pero también reacciones de hidrodesnitrogenacién en al menos una parte de esta zona
catalitica. Esta temperatura de entrada se puede ajustar segun la naturaleza de la carga. Ventajosamente, la
temperatura a la salida de la zona Z1 es superior a 250 °C. El volumen de catalizador empleado en esta zona
catalitica esta adaptado para que la conversion, es decir, la tasa de eliminaciéon de oxigeno, se complete a la salida
de esta zona Z1.

En la salida de la zona catalitica Z1, se afiade el segundo flujo de carga F2, que representa una mayor proporcion
de carga que la inyectada en la entrada de la zona Z1. Esta carga inyectada en la entrada de la zona Z2, puede ser
estrictamente idéntica a la inyectada en la entrada de la zona Z1, pero también puede ser una carga de origen
renovable pero de diferente naturaleza. Este flujo de carga se agrega al flujo de gas rico en hidrogeno (H2),
inyectandose todo en la zona de reaccion, en la que se mezcla con el efluente procedente de la zona Z1. Esto
permite una disminucion de la temperatura del producto formado al final de la zona Z1 vy, por lo tanto, la temperatura
de entrada de la zona Z2 es generalmente superior a la de la entrada de zona Z1. Las mismas familias de
reacciones ocurren en la zona Z2 y en la zona Z1, con una cinética ligeramente mas rapida en la zona Z2 debido a
una temperatura media superior.

El mismo principio tiene lugar en las sucesivas zonas cataliticas, el flujo de carga se agrega al producto totalmente
convertido formado en las zonas cataliticas anteriores.

A medida que la carga se transforma en hidrocarburos parafinicos en una zona catalitica, la temperatura aumenta en
la zona, siendo las reacciones de hidrogenacion y desoxigenacion reacciones fuertemente exotérmicas. Por lo tanto,
la temperatura es suficientemente elevada a la salida de una zona catalitica para poder llevar a cabo la reaccion de
hidrodesnitrogenacion. La temperatura a la salida de al menos una zona catalitica es preferentemente superior a
300 °C, preferentemente superior a 320 °C.

Las relaciones entre los caudales de hidrégeno afiadidos a cada uno de estos flujos (F1), ... (Fn) y caudales masicos
de carga (F1), ... (Fn), son del mismo orden de magnitud para el conjunto de las zonas cataliticas, la relacién entre el
caudal de hidrégeno y el caudal de carga esta comprendida entre 300 y 1500 Nm3/m3, preferentemente entre 600 y
900 Nm3/m?,

Opcionalmente, es posible inyectar entre las zonas cataliticas, un flujo liquido complementario si se siente la
necesidad de diluir ain mas la carga.

Segun una variante preferida, las valvulas de regulacion de los flujos parciales de carga e hidrégeno pueden
controlarse mediante los valores de temperatura en la entrada y salida de las zonas cataliticas para ajustar los flujos
parciales de carga e hidrogeno, asi como que el flujo del reciclaje liquido durante el funcionamiento. De esta manera
se mantiene la temperatura deseada en la entrada de las zonas cataliticas y en las zonas cataliticas. Esto es
ilustrado por las lineas discontinuas en la figura 1. Del mismo modo, el control de temperatura se puede lograr
variando la temperatura de la carga y/o hidrégeno inyectados y/o reciclaje (a través del intercambiador (14)) en el
sistema del reactor (véase mas arriba).

El reactor de hidrotratamiento del procedimiento segun la invencién puede contener un nimero variable de zonas
cataliticas. Habitualmente comprende entre 3 y 10 zonas cataliticas, preferentemente entre 3 y 6 zonas cataliticas.
Por zona catalitica se entiende un lecho catalitico. Cada zona catalitica puede comprender una o mas capas de
catalizador, que pueden ser idénticas o diferentes, opcionalmente complementadas con capas inertes. Las zonas
cataliticas pueden contener catalizadores idénticos o diferentes.

El tipo de catalizadores utilizados en la seccion de hidrotratamiento de este procedimiento es bien conocido en la
técnica anterior.

En el caso de catalizadores activos en forma de sulfuro, y las cargas brutas tratadas generalmente con contenidos
de azufre limitados (generalmente menos de 100 ppm en peso, y mas a menudo menos de 50 ppm en peso), es
apropiado agregar al conjunto de los flujos de carga, un compuesto de azufre como dimetildisulfuro (DMDS), que
bajo las condiciones de temperatura de la seccion de hidrotratamiento, se descompondra en H2S y metano. Este
dispositivo permite retener en su forma de sulfuro los catalizadores de hidrotratamiento utilizados en el presente
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procedimiento, y asi mantener una actividad catalitica suficiente durante todo el ciclo. Los contenidos de DMDS
inyectados recomendados son comprendidos entre 10 y 50 ppm en peso equivalente de azufre en relacién con la
carga. En la practica, una adicién de DMDS correspondiente a 50 ppm en peso equivalente de azufre con respecto a
la carga es suficiente para mantener la actividad catalitica durante todo el ciclo.

Los catalizadores utilizados en la seccion de hidrotratamiento del procedimiento segun la invencion pueden ser una
combinacién de los catalizadores descritos a continuacion.

El catalizador de hidrotratamiento es un catalizador sulfurado que comprende uno o mas elementos de los grupos 6,
8, 9y 10 de la tabla periddica, preferentemente niquel, molibdeno, tungsteno y/o cobalto.

El catalizador de lecho fijo es ventajosamente un catalizador de hidrotratamiento que comprende una funcion
hidrodeshidrogenante que comprende al menos un metal del grupo VIII y/o del grupo VIB, tomado solo o en mezcla,
y un soporte seleccionado entre el grupo formado por alumina, silice, silice-aliminas, magnesia, arcillas y mezclas
de al menos dos de estos minerales. Este soporte también puede contener ventajosamente otros compuestos y, por
ejemplo, 6xidos seleccionados entre el grupo formado por 6xido de boro, zirconio, 6xido de titanio, anhidrido
fosférico. El soporte preferido es un soporte de alimina y muy preferentemente aliminan, doy.

Dicho catalizador es ventajosamente un catalizador que comprende metales del grupo VIII preferentemente
seleccionados entre niquel y cobalto, tomados solo o como una mezcla, preferentemente en combinacion con al
menos un metal del grupo VIB, preferentemente seleccionado entre molibdeno y tungsteno, tomado solo o
mezclado. Preferentemente, se utiliza un catalizador de tipo NiMo.

El contenido de 6xidos metdlicos de los grupos VIl y preferentemente de éxido de niquel esta ventajosamente
comprendido entre 0,5y 10 % en peso de 6xido de niquel (NiO) y preferentemente entre 1 y 5 % en peso de 6xido
de niquel y el contenido de 6xidos metalicos de los grupos VIB y preferentemente triéxido de molibdeno esta
ventajosamente comprendido entre 1y 30 % en peso de 6xido de molibdeno (MoOQs), preferentemente de 5 a 25 %
en peso, siendo los porcentajes expresados en % en peso con respecto a la masa total del catalizador.

El contenido total de 6xidos de metales de los grupos VIB y VIl en el catalizador utilizado estd ventajosamente
comprendido entre 5 y 40 % en peso y preferentemente comprendido entre 6 y 30 % en peso con respecto a la
masa total del catalizador.

La relacion ponderal expresada como 6xido de metal entre metal (0 metales) del grupo VIB a metal (o metales) del
grupo VIl esta ventajosamente comprendida entre 20 y 1 y preferentemente entre 10 y 2.

Dicho catalizador utilizado en la etapa de hidrotratamiento del procedimiento segun la invencion debe caracterizarse
ventajosamente por un alto poder hidrogenante para orientar lo mas posible la selectividad de la reaccién hacia una
hidrogenaciéon que conserva el nimero de atomos de carbono de las cadenas grasas es decir, la ruta de
hidrodesoxigenacion, para maximizar el rendimiento de los hidrocarburos que entran en el campo de destilacion de
gasoleos y/o queroseno. Es por eso que, preferentemente, se opera a una temperatura relativamente baja.
Maximizar la funciéon hidrogenante también permite limitar las reacciones de polimerizacién y/o condensacion que
conducen a la formacién de coque que degradaria la estabilidad de los rendimientos cataliticos.

Dicho catalizador utilizado en la etapa de hidrotratamiento del procedimiento segun la invencion también puede
contener ventajosamente un elemento dopante seleccionado entre fosforo y boro, tomados solos o como una
mezcla. Dicho elemento dopante puede introducirse en la matriz o preferentemente depositarse sobre el soporte.
También es posible depositar silicio sobre el soporte, solo o con fosforo y/o boro y/o fltor.

El contenido en peso de d6xido de dicho elemento dopante es ventajosamente inferior al 20 % y preferentemente
inferior al 10 % y es ventajosamente de al menos 0,001 % con respecto a la masa total del catalizador.

Segun una variante preferida, los catalizadores se utilizaran como se describe en la solicitud FR 2 943 071 que
describe catalizadores que tienen una alta selectividad para reacciones de hidrodesoxigenacién. Esta solicitud
describe catalizadores masicos o soportados que comprenden una fase activa constituida por al menos un elemento
del grupo VIB y al menos un elemento del grupo VI, siendo dicho elemento del grupo VIB seleccionado entre
molibdeno y tungsteno y preferentemente dicho elemento del grupo VIB es molibdeno y dicho elemento del grupo
VIl se selecciona entre niquel y cobalto y preferentemente dicho elemento del grupo VIII es niquel, estando dichos
elementos en forma de sulfuro y la relacion atémica del metal (0o metales) del grupo VIII a metal (o metales) del
grupo VIB, siendo estrictamente superior a 0 e inferior a 0,095, preferentemente entre 0,01 y 0,05 y mas
preferentemente entre 0,01 y 0,03.

En el caso en el que dicho catalizador esté en forma soportada, el contenido de 6xido del elemento del grupo VIB
esta ventajosamente comprendido entre 1 % y 30 % en peso con respecto a la masa total del catalizador, y el
contenido de 6xido elemental del grupo VIl es de manera ventajosa estrictamente superior a 0 % e inferior a 1,5 %
en peso con respecto a la masa total del catalizador.
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En el caso de que dicho catalizador esté en forma masica, los contenidos de 6xido de los elementos de los grupos
VIB y VIII estan definidos por las relaciones atdmicas del metal (o metales) del grupo VIII a metal (o metales) del
grupo VIB definidos segun la invencion. Para una relacion atémica del metal (o metales) del grupo VIII a metal (o
metales) del grupo VIB estrictamente superior a 0 e inferior a 0,095, el contenido del elemento del grupo VIB es
ventajosamente superior a 95,3 % y estrictamente inferior a 100 % en peso en equivalente de 6xido del elemento del
grupo VIB y el contenido del elemento del grupo VIII es de manera ventajosa estrictamente superior a 0 e inferior a
4,7 % en peso en equivalente de 6xido del elemento del grupo VIII.

Los soportes utilizados en la solicitud FR 2 943 071 son idénticos a los descritos anteriormente, preferentemente
esta constituido unicamente de alumina.

El catalizador también puede contener ventajosamente al menos un elemento dopante para lograr un nivel de
conversion elevado mientras se mantiene una selectividad de reaccion para la ruta de hidrodesoxigenacion. La fase
activa en el caso en el que dicho catalizador esté en forma sdlida y/o el soporte en el caso en el que dicho
catalizador esté en forma soportada, por lo tanto, también puede contener ventajosamente al menos un elemento
dopante seleccionado entre fésforo, flior y boro y preferentemente, el elemento dopante es fosforo. Los expertos en
la materia saben que estos elementos tienen efectos indirectos sobre la actividad catalitica: una mejor dispersion de
la fase activa sulfurada y un aumento de la acidez del catalizador favorable a las reacciones de hidrotratamiento (Sol
et al, Catalysis Today 86 (2003) 173).

El contenido del elemento dopante, preferentemente fosforo, es ventajosamente estrictamente superior a 1% e
inferior a 8 % en peso de 6xido P20s con respecto a la masa total del catalizador y preferentemente superior a 1,5 %
e inferior a 8 % y de forma muy preferida superior a 3 % e inferior a 8 % en peso.

Segun ofra variante preferida, los catalizadores se utilizaran como se describe en la solicitud FR 2 940 144 que
describe catalizadores soportados o masicos que comprenden una fase activa constituida por un elemento de azufre
del grupo VIB, siendo el elemento del grupo VIB molibdeno, dicho catalizador, en el caso de que sea un catalizador
soportado, que presente un contenido de elemento del grupo VIB comprendido entre 17 y 35 % en peso de 6xido de
dicho elemento del grupo VIB en relaciéon con la masa total del catalizador y que también comprenda un elemento
dopante seleccionado entre fésforo, boro y silicio, depositado sobre dicho soporte. Estos catalizadores presentan
una selectividad muy elevada para las reacciones de hidrodesoxigenacion y permite limitar las reacciones de
descarboxilacién/descarbonilacion y asi limitar las desventajas causadas por la formacién de 6xidos de carbono.
Estos catalizadores se utilizaran preferentemente en al menos la primera zona catalitica.

En el caso de que este catalizador esté soportado, incluye ventajosamente un soporte como se ha descrito
anteriormente, preferentemente esta constituido unicamente de alimina.

En el caso en el que dicho catalizador esté en forma soportada, el contenido del elemento del grupo VIB esta
ventajosamente entre 18 y 33 % en peso y muy preferentemente entre 20 y 32 % en peso de 6xido del elemento del
grupo VIB con respecto a la masa total del catalizador.

En el caso de que dicho catalizador esté en forma soportada, dicho catalizador también comprende al menos un
elemento dopante seleccionado entre fésforo, flior y boro y preferentemente el elemento dopante es fosforo, para
alcanzar un nivel de conversién elevado mientras se mantiene una selectividad de reaccién para la ruta de
hidrodesoxigenacion. El contenido del elemento dopante, siendo dicho elemento dopante es preferentemente
fésforo, es de manera ventajosa estrictamente superior a 0,5 % e inferior a 8 % en peso de 6xido P20s con respecto
a la masa total del catalizador y preferentemente superior a 1 % e inferior a 8 % y muy preferentemente superior a
3 % e inferior a 8 % en peso.

Este catalizador puede ser alternativamente masico, en este caso, dicho catalizador no contiene ninguin soporte.

En el caso en que dicho catalizador esté en forma masica, el contenido del elemento del grupo VIB esta
ventajosamente comprendido entre 92 y 100 % en peso de 6xido del elemento del grupo VIB con respecto a la masa
total del catalizador, preferentemente superior a 92 % y estrictamente inferior a 99,5 % en peso, preferentemente
comprendido entre 92 y 99 % en peso y muy preferentemente comprendido entre 92 y 97 % en peso. El catalizador
segun la invencién, en el caso en que dicho catalizador esté en forma masica, también puede contener
ventajosamente al menos un elemento dopante seleccionado entre fosforo, flior y boro y preferentemente el
elemento dopante es fosforo. El contenido del elemento dopante, siendo dicho elemento dopante preferentemente
fésforo, es de manera ventajosa estrictamente superior a 0,5 % e inferior a 8 % en peso de 6xido P20s con respecto
a la masa total del catalizador y preferentemente superior a 1 % e inferior a 8 % y mas preferentemente superior a
3 % e inferior a 8 % en peso.

No se apartaria del alcance de la presente invencion usar en la etapa de hidrotratamiento del procedimiento segun la
invencion, simultanea o sucesivamente, un unico catalizador o varios catalizadores diferentes en las zonas
cataliticas.
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En el contexto de la invencién, es posible mantener una conversion global de la carga procedente de una fuente
renovable, es decir, una conversién por hidrodesoxigenaciéon y descarboxilacién/descarbonilacion combinadas,
ventajosamente superior o igual a 90 % y preferentemente una conversion global de la carga igual a 100 %, mientras
se maximiza el rendimiento del producto de hidrodesoxigenaciéon o conversion por hidrodesoxigenacion que
permanece, segun la invencién, superior o igual a 50 %.

En el caso en el que se utilicen los catalizadores que tienen una alta selectividad para HDO (como se ha descrito
anteriormente), la conversién por hidrodesoxigenacion es superior o igual a 90 %, preferentemente superior o igual a
95 % y, preferentemente superior o igual a 96 %. En este caso, la conversion por descarboxilacién/descarbonilacion
o rendimiento del producto de descarboxilacion/descarbonilaciéon de la carga procedente de fuentes renovables esta
ventajosamente limitada como méaximo a 10 %, y preferentemente limitada como maximo a 5% y mas
preferentemente como maximo a 4 %.

La reaccion de hidrodesoxigenacion conduce a la formacién de agua por el consumo de hidrégeno y a la formacion
de hidrocarburos con un numero de carbonos igual al de las cadenas de acidos grasos inicial. El efluente resultante
de la hidrodesoxigenacion incluye compuestos de hidrocarburos pares, tales como hidrocarburos C14 a C24, y son
ampliamente mayoritarios con respecto a los compuestos de hidrocarburos impares, tales como C15 a C23,
obtenido por las reacciones de descarbonilacion/descarboxilacion. La selectividad para la ruta de
hidrodesoxigenacion se evidencia midiendo el rendimiento total de hidrocarburos con un numero de atomos de
carbono par y el rendimiento total de hidrocarburos con un nimero de atomos de carbono impar en la fraccion
liquida recuperable en combustible. Los rendimientos de los hidrocarburos pares e impares que permiten el acceso a
la selectividad de la reaccion (HDO/descarbonilacion/descarboxilacion) se obtienen mediante analisis cromatografico
en fase gaseosa de los efluentes liquidos de la reaccion recuperable en combustible. La técnica de medicion por
analisis cromatografico en fase gaseosa es un método conocido por los expertos en la materia.

A menos que se indique lo contrario, el procedimiento segun la invenciéon se lleva a cabo en condiciones de
hidrotratamiento generalmente conocidas en la técnica anterior (cf. por ejemplo, la patente EP 1 741 768). La
presion total esta generalmente comprendida entre 20 y 150 bar (2 MPa y 15 MPa), y preferentemente entre 50 y
100 bar (5 MPa y 10 MPa).

Como se ha indicado anteriormente, el hidrogeno se utiliza en exceso. En el procedimiento segun la invencion, la
relacion entre el caudal de hidrégeno y el caudal de carga bruta esta comprendida entre 300 y 1500 Nm3/m3,
preferentemente entre 600 y 900 Nm3/m3,

Una operacion satisfactoria del procedimiento segun la invencién conduce al uso de un VVH global (definido como la
relacion entre el caudal volumétrico total de la carga bruta tratada y el volumen total de catalizador en la seccion de
hidrotratamiento) comprendido entre 0,1y 5,0 h™', preferentemente entre 0,1y 1,5 h''.

Las temperaturas utlizadas en las diversas zonas de la seccion de hidrotratamiento deben controlarse
cuidadosamente para evitar tanto como sea posible las reacciones indeseables como:

- las reacciones de polimerizaciéon de la carga, que conducen a la deposicién de coque y, por lo tanto, a la
desactivacion del catalizador,

- las reacciones de descarboxilacion/descarbonilacién, que conducen a una pérdida de rendimiento de los
destilados medios,

y al mismo tiempo para realizar la conversion total de la carga, tanto en la eliminacién de compuestos oxigenados
como de compuestos de nitrégeno. En general, el procedimiento segun la invencién funciona a una temperatura
comprendida entre 200 y 400 °C. La introduccién de la carga en proporciones crecientes, junto con un importante
reciclaje en la primera zona catalitica, permite obtener un perfil de temperatura ascendente en la entrada de las
zonas, pero también en la salida de las zonas.

La temperatura a la entrada de la zona Z1 debe ser superior a 180 °C, preferentemente superior a 200 °C. Las
temperaturas a la entrada de las siguientes zonas cataliticas deben ser superiores a la de la entrada de la zona
precedente, generalmente inferior a 300 °C y preferentemente inferior a 280 °C.

La temperatura a la salida de al menos una zona catalitica es preferentemente superior a 300 °C, preferentemente
superior a 320 °C. Las temperaturas a la salida de cada una de las zonas cataliticas deben ser preferentemente
inferiores a 400°C, y mas preferentemente inferiores a 380 °C, para limitar la desactivacion del catalizador por
coquizacion.

El procedimiento segun la invencién utiliza reactores de lecho fijo con corriente de percolacién conocidos por los
expertos en la materia. Los reactivos (carga e hidrégeno) se introducen en el reactor en una corriente descendente
en co-corriente de arriba hacia abajo del reactor. Tales reactores se describen, por ejemplo, en el documento 7 070
745.
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Entre cada zona catalitica, es posible inyectar hidrégeno adicional, para aprovechar un efecto de enfriamiento
brusco (quench segun el término anglosajon) y alcanzar las temperaturas deseadas en la entrada de la siguiente
zona catalitica. Por lo tanto, posiblemente se instalen cajas de enfriamiento entre cada zona catalitica, para asegurar
una mejor homogeneidad de las temperaturas en toda la seccién del reactor, y para el conjunto de las zonas
cataliticas.

Del mismo modo, posiblemente se instalen distribuidores entre cada zona catalitica, a fin de garantizar una
alimentacion homogénea en la carga liquida, en toda la seccidon del reactor y para el conjunto de las zonas
cataliticas.

Una ventaja del procedimiento segun la invencién consiste en su gran flexibilidad, segun el origen de la carga. Las
cargas que difieren significativamente entre si, en particular por sus diferentes grados de insaturacion de las
cadenas hidrocarbonadas, se pueden convertir totalmente, asi como en lo que respecta a la eliminacion de oxigeno
(lo que da lugar a una eficiencia maxima de dilucion de la carga bruta en la siguiente zona) con respecto a la
eliminacion de nitrégeno (que permite un funcionamiento mucho mejor de la etapa de hidroisomerizacion aguas
abajo).

Opcionalmente, el procedimiento también puede convertir cargas procedentes de fuentes renovables en una mezcla
con cortes petroliferos como gaséleos, queroseno o incluso gasolina de procedimientos de refinado de petréleo.
Preferentemente, los cortes petroliferos son cargas de petroleo del tipo de destilados medios seleccionados entre el
grupo formado por gaséleos y/o queroseno de destilacion atmosférica directa y gasdleos y/o queroseno resultantes
de procedimientos de conversion, o una cualquiera de sus mezclas.

Preferentemente, los cortes petroliferos se seleccionan entre el grupo formado por gasoleos atmosféricos de
destilacion directo, gasoéleos resultantes de procedimientos de conversién tales como, por ejemplo, los resultantes
de la coquizacién, de una hidroconversion de lecho fijo (tales como los resultantes de los procedimientos HYVAHL®
para el tratamiento de materiales pesados desarrollados por el solicitante) o procedimientos de hidrotratamiento de
materiales pesados en lecho burbujeante (como los derivados de los procedimientos H-OIL®), o incluso aceites
desasfaltados con disolventes (por ejemplo propano, butano o pentano) a partir de la desasfaltacion de residuos al
vacio de destilacion directa, o de residuos resultantes de procedimientos de conversion de cargas pesadas como,
por ejemplo, HYVAHL® y H-OIL®. Las cargas también se pueden formar ventajosamente mezclando estas diversas
fracciones. También pueden contener ventajosamente cortes de gasoleo ligeros o queroseno con un perfil de
destilacion de aproximadamente 100 °C a aproximadamente 370 °C. También pueden contener ventajosamente
extractos aromaticos y parafinas obtenidos en el contexto de la fabricacion de aceites lubricantes.

En el caso que nos ocupa, la cantidad de reciclaje liquido enviado a la primera zona catalitica de la seccion de
hidrotratamiento puede reducirse en gran medida o incluso suprimirse, ya que estos flujos de cargas petroliferas
conducen, durante su tratamiento con hidrégeno, a emisiones de calor mas limitadas que cuando se tratan cargas
de origen renovable con cantidades significativas de oxigeno.

Separacién

El producto liquido formado en la dltima zona catalitica se retira de la linea (11), y luego se somete a al menos una
etapa de separacion que permite separar una fraccion gaseosa que contiene hidrégeno, CO, CO2, H2S, agua y
gases ligeros y una fraccion liquida que contiene hidrocarburos parafinicos.

Segun una variante, la separacion se puede llevar a cabo en una sola etapa mediante un separador de alta
temperatura y alta presién (8) que funciona sin reduccién de presidn a una temperatura entre 145 °C y 280 °C.

Segun ofra variante, la etapa de separacion comprende una separacion en dos etapas sin reduccién de presion,
siendo la primera separacion llevada a cabo entre 145 °C y 280 °C en un separador de alta temperatura (8), siendo
la segunda llevada a cabo entre 25 °C y 100 °C en un separador de baja temperatura (9). En un modo de realizacion
preferido, el condensado de la fraccion obtenido a partir de la segunda etapa de separacién se introduce en un
recipiente de desgasificacion (12).

Preferentemente, el efluente liquido resultante de la separacion gas/liquido precedente experimenta una separacion
de al menos una parte y preferentemente la totalidad restante del agua formada, de al menos una base
hidrocarbonada liquida, siendo el agua producida durante las reacciones de hidrodesoxigenacion.

El objetivo de esta etapa es separar el agua del efluente hidrocarbonado liquido. Se entiende por eliminacion del
agua, la eliminacion del agua producida por las reacciones de hidrodesoxigenacion (HDO). La eliminacion mas o
menos completa del agua es ventajosamente una funcidn de la tolerancia al agua del catalizador de
hidroisomerizacién utilizado en la siguiente etapa opcional del procedimiento segun la invencién. La eliminacién del
agua se puede llevar a cabo mediante cualquiera de los métodos y técnicas conocidos por los expertos en la
materia, como, por ejemplo, mediante secado, paso a través de un desecante, evaporacion instantanea, extraccion
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con disolvente, destilacion y decantacion o por combinacién de al menos dos de estos métodos.

Opcionalmente, una etapa de purificacién final de los diferentes contaminantes puede llevarse a cabo mediante
métodos conocidos por los expertos en la materia, tales como, por ejemplo, mediante arrastre con vapor o nitrégeno
0 mediante coalescencia y/o masa de captacion.

La parte del efluente liquido (10) que no se recicla para agregarse al flujo de carga inyectada en la zona Z1 como un
reciclaje liquido (R), se envia directamente al depdsito para su incorporacion al depésito de gaséleo, o directamente
en la seccién de hidroisomerizacion (HIS) opcional, para producir bases de queroseno y/o de gasoéleo. De hecho, el
efluente liquido es suficientemente desnitrogenizado para preservar la actividad catalitica de la seccion de
hidroisomerizacién. No es necesario un reactor de hidrodesnitrogenacion entre el hidrotratamiento y la
hidroisomerizacion.

Hidroisomerizacién

Segun un modo de realizacion preferido, al menos una parte de la fraccion liquida (10) que contiene los
hidrocarburos parafinicos obtenidos al final de la etapa de separacién anterior se hidroisomeriza en presencia de un
catalizador de hidroisomerizacion. Los catalizadores de hidroisomerizacion utilizados son ventajosamente del tipo
bifuncional, es decir, poseen una funcion hidro/deshidrogenante y una funcién hidroisomerizante.

Dicho catalizador de hidroisomerizacion comprende ventajosamente al menos un metal del grupo VIII y/o al menos
un metal del grupo VIB como una funcién de hidrodeshidrogenante y al menos un tamiz molecular o un soporte
mineral amorfo como una funcién de hidroisomerizante.

Dicho catalizador de hidroisomerizacién comprende ventajosamente al menos un metal noble del grupo VI
preferentemente seleccionado entre platino o paladio, activos en su forma reducida, o al menos un metal del grupo
VIB, preferentemente seleccionado entre molibdeno o tungsteno, en combinaciéon con al menos un metal no noble
del grupo VI, preferentemente seleccionado entre niquel y cobalto, preferentemente utilizados en su forma
sulfurada.

En el caso en el que el catalizador de hidroisomerizacion comprende al menos un metal noble del grupo VIII, el
contenido total de metal noble del catalizador de hidroisomerizacion esta ventajosamente comprendido entre 0,01 y
5 % en peso con respecto al catalizador acabado, preferentemente entre 0,1 y 4 % en peso y muy preferentemente
entre 0,2y 2 % en peso.

Preferentemente, el catalizador de hidroisomerizacion comprende platino o paladio y lo mas preferentemente el
catalizador de hidroisomerizacién comprende platino. La funcién hidro/deshidrogenante metélica se puede introducir
ventajosamente en dicho catalizador mediante cualquier método conocido por los expertos en la materia, tal como,
por ejemplo, coamasado, impregnacién en seco, impregnacion por intercambio.

En el caso en el que el catalizador de hidroisomerizacion comprende al menos un metal del grupo VIB en
combinacién con al menos un metal no noble del grupo VIII, el contenido de metal del grupo VIB del catalizador de
hidroisomerizacion esta comprendido ventajosamente, en equivalente de 6xido, entre 5y 40 % en peso con respecto
al catalizador acabado, preferentemente entre 10 y 35 % en peso y muy preferentemente entre 15y 30 % en peso y
se comprende ventajosamente el contenido de metal del grupo VIl de dicho catalizador, en equivalente de 6xido,
entre 0,5 y 10 % en peso con respecto al catalizador acabado, preferentemente entre 1 y 8 % en peso y muy
preferentemente entre 1,5y 6 % en peso. Preferentemente, el catalizador de hidroisomerizacion comprende NiW.

Segun un modo de realizacién preferido, dicho catalizador de hidroisomerizaciéon comprende al menos un soporte
mineral amorfo como una funcién hidroisomerizante, siendo dicho soporte mineral amorfo seleccionado entre
aluminas dopadas con fllor y/o cloro, silice-aliminas y aluminas siliceas y preferentemente las silice-aliminas. Lo
mas preferentemente, el catalizador comprende NiW sobre silice-alimina.

Segun otro modo de realizacion preferido, dicho catalizador de hidroisomerizacién comprende al menos un tamiz
molecular, preferentemente al menos un tamiz molecular zeolitico y mas preferentemente al menos un tamiz
molecular de zeolita 10 MR monodimensional como una funcién hidroisomerizante.

Los tamices moleculares zeoliticos se definen en la clasificacion “Atlas of Zeolite Structure Types", W. M Meier, D. H.
Oison y Ch. Baerlocher, 52 edicion revisada, 2001, Elsevier, al cual hace igualmente referencia la presente solicitud.
Las zeolitas se clasifican segun el tamafio de las aberturas de poros o canales.

Los tamices moleculares zeoliticos 10 MR monodimensionales presentan poros o canales cuya abertura se define
por un anillo de 10 atomos de oxigeno (abertura de 10 MR). Los canales del tamiz molecular zeolitico que tienen una
abertura de 10 MR son ventajosamente canales monodimensionales no interconectados que desembocan
directamente sobre el exterior de dicha zeolita. Los tamices moleculares zeoliticos 10 MR monodimensionales
presentes en dicho catalizador de hidroisomerizacién comprenden ventajosamente silicio y al menos un elemento T
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seleccionado entre el grupo formado por aluminio, hierro, galio, fésforo y boro, preferentemente aluminio. Las
relaciones Si/Al de las zeolitas antes descritas son ventajosamente las obtenidas en la sintesis, o bien obtenidas tras
tratamientos de desaluminacion posteriores a la sintesis bien conocidos por el experto en la materia, tales como, y a
titulo no exhaustivo, los tratamientos hidrotérmicos seguidos o no de ataques acidos, o también los ataques acidos
directos por soluciones de acidos minerales u organicos. Estan preferentemente, practicamente en su totalidad, en
forma acida, es decir, que la relacion atdmica entre el cation de compensacién monovalente (por ejemplo el sodio) y
el elemento T insertado en la red cristalina del sélido es ventajosamente inferior a 0,1, preferentemente inferior a
0,05 y muy preferentemente inferior a 0,01. Asi, las zeolitas que entran en la composiciéon de dicho catalizador
selectivo de hidroisomerizacion son ventajosamente calcinadas e intercambiadas mediante al menos un tratamiento
con una solucién de al menos una sal de amonio para obtener la forma de amonio de las zeolitas, que, una vez
calcinada, da lugar a la forma acida de dichas zeolitas.

Dicho tamiz molecular zeolitico 10 MR monodimensional de dicho catalizador de hidroisomerizacion es
ventajosamente seleccionado entre los tamices moleculares zeoliticos de tipo estructural TON, tales como NU-10,
FER, tal como ferrierita, EUO, seleccionados entre EU-1 y ZSM-50, tomados solos o en mezcla, o los tamices
moleculares zeoliticos ZSM-48, ZBM-30, I1ZM-1, COK-7, EU-2 y EU-11, tomados solos o en mezcla.
Preferentemente, dicho tamiz molecular zeolitico 10 MR monodimensional es seleccionado entre los tamices
moleculares zeoliticos ZSM-48, ZBM-30, IZM-1 y COK-7, tomados solos 0 en mezcla, aun mas preferentemente
entre los tamices moleculares zeoliticos ZSM-48 y ZBM-30, tomados solos o en mezcla. Muy preferentemente, dicho
tamiz molecular zeolitico 10 MR monodimensional es ZBM-30, y atin mas preferentemente, ZBM-30 sintetizada con
el estructurante organico trietilentetramina.

Preferentemente, el catalizador de hidroisomerizacion comprende una fase activa metalica constituida por platino y
una funcion hidroisomerizante a base de ZBM-30 y, preferentemente, el catalizador de hidroisomerizacion
comprende una fase activa metalica constituida por platino y una funcién hidroisomerizante a base de ZBM-30
sintetizada con el estructurante organico de trietilentetramina.

La zeolita ZBM-30 se describe en la patente EP 46 504, y la zeolita COK-7 se describe en las solicitudes de patente
EP 1 702 888 o FR 2 882 744. La zeolita IZM-1 se describe en la solicitud de patente FR 2 911 866. La zeolita de
tipo estructural TON se describe en la obra "Atlas of Zeolithe Structure Types", citada anteriormente, y en lo que
concierne a la zeolita NU-10, en las patentes EP 65400 y EP 77624. La zeolita de tipo estructural FER se describe
en la obra "Atlas of Zeolithe Structure Types", citada anteriormente.

El contenido de tamiz molecular zeolitico 10 MR monodimensional esta ventajosamente comprendido entre el 5 y el
95 % en peso, preferentemente entre el 10 y el 90 % en peso, mas preferentemente entre el 15y el 85 % en peso y
muy preferentemente entre el 20 y el 80 % en peso con respecto al catalizador acabado.

Preferentemente, dicho catalizador de hidroisomerizacion comprende igualmente un aglutinante constituido por una
matriz mineral porosa. Dicho aglutinante puede ser ventajosamente utilizado durante la etapa de conformacion de
dicho catalizador de hidroisomerizacion.

Preferentemente, la conformacioén es realizada con un aglutinante constituido por una matriz que contiene alimina,
en todas sus formas conocidas por el experto en la materia, y muy preferentemente con una matriz que contiene
alumina gamma.

Los catalizadores de hidroisomerizacion obtenidos son conformados en forma de granos de diferentes formas y
dimensiones. Se utilizan, en general, en forma de extrusionados cilindricos o polilobulados, tales como bilobulados,
trilobulados o polilobulados, de forma recta o retorcida, pero pueden eventualmente ser fabricados y empleados en
forma de polvos triturados, de tabletas, de anillos, de bolas o de ruedas. Se pueden utilizar ventajosamente otras
técnicas aparte de la extrusion, tales como la fabricacion de pastillas o la fabricacidon de grageas.

En caso de que el catalizador de hidroisomerizacion contenga al menos un metal noble, el metal noble contenido en
dicho catalizador de hidroisomerizacién debe ventajosamente estar reducido. Uno de los métodos preferidos para
realizar la reduccion del metal es el tratamiento bajo hidrégeno a una temperatura comprendida entre 150 °C y
650 °C y una presion total comprendida entre 1y 25 bar (0,1 y 25 MPa). Por ejemplo, una reduccion consiste en una
meseta a 150 °C de dos horas, luego una subida de temperatura hasta 450 °C a una velocidad de 1°C/min y
después una meseta de dos horas a 450 °C; durante toda esta etapa de reduccion, el caudal de hidrégeno es de
1000 normales m® de hidrogeno/m® de catalizador y la presion total se mantiene constante a 1 bar. Se puede
considerar ventajosamente cualquier método de reduccion ex situ.

En la etapa de hidroisomerizacion, se pone la carga en contacto, en presencia de hidrégeno, con dicho catalizador
de hidroisomerizacion, a temperaturas y presiones operativas que permiten ventajosamente realizar una
hidroisomerizacion de la carga al limitar el craqueo, es decir al limitar la produccion de la fraccién 150 °C-.

Asi, la etapa opcional de hidroisomerizacion del procedimiento segun la invencion opera ventajosamente a una
temperatura comprendida entre 150 y 500 °C, preferentemente entre 150 °C y 450 °C y muy preferentemente entre
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200 °C y 450 °C, a una presion comprendida entre 1 MPa y 10 MPa, preferentemente entre 2 MPa y 9 MPa y muy
preferentemente entre 3 MPa y 7 MPa, a una velocidad volumétrica horaria ventajosamente comprendida entre 0,1
h'y 10 h', preferentemente entre 0,2 y 7 h™' y muy preferentemente entre 0,5y 5 h™', y a un caudal de hidrégeno tal
que la relacion volumétrica hidrogeno/hidrocarburos esté ventajosamente comprendida entre 70 y 1000 Nm3/m? de
carga, preferentemente entre 100 y 1000 normales m® de hidrégeno por m3 de carga y muy preferentemente entre
150 y 1000 normales m? de hidrégeno por m? de carga.

Preferentemente, la etapa de hidroisomerizacion eventual opera a co-corriente.
Fraccionamiento

El efluente hidroisomerizado es entonces ventajosamente sometido al menos en parte, y preferentemente en su
totalidad, a una o mas separaciones.

La etapa de fraccionamiento puede comprender una separacion instantanea que permite separar los gases del
liquido, y/o una destilacion atmosférica. Preferentemente, la etapa de fraccionamiento comprende una destilacion
atmosférica. El objetivo de esta etapa es separar los gases del liquido, y especialmente recuperar los gases ricos en
hidrégeno que pueden contener igualmente compuestos ligeros, tales como el corte C4-Cs, un corte de gasolina
(150 °C-) y al menos un corte de destilados medios (150 °C*) que contienen queroseno y/o gasoleo.

La valorizacion del corte de gasolina (o nafta) no es objeto de la presente invencién, pero este corte puede
ventajosamente ser enviado a una unidad de vapocraqueo para la producciéon de hidrégeno o de reformado
catalitico. El hidrogeno asi producido puede ser inyectado en la etapa de hidrotratamiento y/o hidroisomerizacion
opcional.

El corte de destilados medios que representa las bases de combustible deseadas, puede comprender un corte que
contiene gasodleo y queroseno, o los dos cortes pueden recuperarse por separado. Estos productos se basan en
fuentes renovables y no contienen compuestos de azufre.

Al menos una parte de(de los) corte(s) destilado(s) medio(s) puede reciclarse en la etapa de hidrotratamiento como
reciclaje.

Segun una variante, al menos una parte de la fraccion 150 °C* puede reciclarse en la etapa de hidroisomerizacion.
Por lo tanto, esta fraccion se vuelve a someter a isomerizacion, permitiendo mejorar las propiedades en frio.

Segun otra variante, al menos una parte de la fraccion 300 °C* puede reciclarse en la etapa de hidroisomerizacion.
Por lo tanto, esta fraccion se vuelve a someter a isomerizacion, lo que permite recuperar este corte en productos
mas ligeros y mejorar las propiedades en frio.

Segun otra variante, al menos una parte de la fraccién 150 °C* puede reciclarse en la etapa de hidrotratamiento.

El gas que contiene el hidrégeno (13) que se ha separado durante la etapa de separacion resultante del
procedimiento de hidrodesoxigenacién segun la invencion y/o la etapa de hidroisomerizacion opcional, es, si es
necesario, ventajosamente al menos parcialmente tratado para reducir su contenido en materiales ligeros (C1a Ca).
De manera similar, se somete ventajosamente a uno o mas tratamientos de purificaciéon intermedia, preferentemente
al menos un lavado con al menos una amina, seguido preferentemente por metanizacion y/o separacion por
adsorcion por cambios de presion (en inglés Pressure Swing Adsorption o (PSA)), antes de reciclarse.

Puede resultar ventajoso introducir el hidrégeno de reciclaje, preferentemente purificado, ya sea con la carga
entrando en la etapa de hidrodesoxigenacion segun la invencién y/o en la etapa de hidroisomerizacién opcional, o en
forma de hidrégeno de enfriamiento brusco entre los lechos de catalizadores de hidrodesoxigenacion segun la
invencion y/o hidroisomerizacion.

También es ventajoso agregar al gas de reciclaje una cierta cantidad de compuesto de azufre (como, por ejemplo,
DMDS, dimetil disulfuro), que por descomposicion térmica produce hidrégeno sulfurado H2S. Este dispositivo permite
mantener, si es necesario, el catalizador de la etapa de hidrotratamiento y/o hidroisomerizacién opcional (en el caso
de un catalizador activo en forma de sulfuro) en estado sulfurado.

EJEMPLO 1 (NO CONFORME CON LA INVENCION)

La carga a tratar es un aceite de colza, cuyas caracteristicas principales se encuentran en la tabla 1a.
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Tabla 1a
Caracteristicas de la carga tratada (aceite vegetal de colza)
Carga tratada Aceite de colza
Densidad a 15 °C (kg/m3) 920,0
Oxigeno (% en peso) 11,0
Hidrégeno (% en peso) 11,4
Azufre (ppm peso) 4
Nitrégeno (ppm peso) 23
Fosforo (ppm peso) 10

Se desea tratar 100 g/h de esta carga en un reactor de hidrotratamiento constituido por 3 lechos cataliticos.

Cada zona catalitica esta constituida por un lecho de catalizador. El catalizador utilizado es idéntico en las tres
zonas cataliticas de la etapa de hidrotratamiento y comprende 4 % en peso de NiO, 21 % en peso de MoO3y 5 % en
peso de P20s soportado en una alimina gamma. Dicho catalizador presenta una relacién atémica Ni/Mo igual a 0,4.

Los catalizadores soportados se preparan por impregnacion en seco de los precursores 0xidos en solucién y luego
se sulfuran in situ antes del ensayo, a una temperatura de 350 °C, con la ayuda de una carga de gasdleo de
destilacion directa suplementada con un 2 % en peso de azufre ex dimetildisulfuro (DMDS). Después de la
sulfuracion in situ en la unidad presurizada, la carga de una fuente renovable constituida por el aceite de colza
descrito en la tabla 1a se envia a cada una de las tres zonas cataliticas. A fin de mantener el catalizador en el
estado de sulfuro, se afiaden 50 ppm en peso de azufre en forma de DMDS a la carga. En las condiciones de
reaccion, el DMDS se descompone completamente para formar metano y H2S.

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

La cantidad de reciclaje liquido utilizada, e inyectada con la carga bruta en la zona Z1, es de 100 g/h, lo que conduce
a una tasa de reciclaje total masica de 1,0.

La presion operativa total es de 50 bar rel (5 MPa rel). Cado uno de los flujos de carga se mezcla con hidrégeno
puro, con un caudal tal que en la entrada de cada una de las zonas cataliticas, hay una relaciéon Hz/carga bruta de
700 Nm3/m3,

La tabla 1b muestra los caudales de cado uno de los tres flujos de carga, asi como la relacion diluyente/carga para
cada una de las 3 zonas cataliticas.

Tabla 1b
Condiciones operativas de la seccion de hidrotratamiento y caracteristicas del efluente producido
Caudal de carga en la zona Z1 (F1) (g/h) 25,0
Caudal de carga en la zona Z2 (F2) (g/h) 30,0
Caudal de carga en la zona Z3 (F3) (g/h) 45,0
Caudal total de carga (F) (g/h) 100,0
Caudal de reciclaje liquido (R) (g/h) 100,0
Relacion diluyente/carga en la zona Z1 (g/g) 4,0
Relacion diluyente/carga en la zona Z2 (g/g) 4,0
Relacién diluyente/carga en la zona Z3 (g/g) 3,5
Temperatura de entrada en la zona Z1 (°C) 203
Temperatura de salida en la zona Z3 (°C) 284
Caracteristicas del efluente producido
Caudal de hidrocarburos producidos (g/h) 86,0
Densidad a 15 °C (kg/m?) 790
Oxigeno (% en peso) <0,2
Nitrégeno (ppm en peso) 5

El experimento se lleva a cabo aqui manteniendo una tasa de dilucion casi idéntica en todas las zonas cataliticas,
cerca de 4 g de diluyente por 1 g de carga bruta. El hidrocarburo producido contiene, a la salida de la seccion de
hidrotratamiento, trazas de nitrdgeno (5 ppm en peso).

El hidrocarburo liquido producido previamente se inyecta luego en un reactor que contiene 100 cm? de un catalizador
de hidroisomerizacion, compuesto de NiW/SiAl.

El hidrocarburo se inyecta con un caudal volumétrico de 100 cm®g, es decir, un WH en la seccién de
hidroisomerizacion de 1,0 ™.

La etapa de hidroisomerizacion se lleva a cabo en un lecho fijo de catalizador, utilizando una presién de 50 bar rel (5
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MPa rel) y un caudal de hidrégeno puro tal como la relaciéon entre el caudal volumétrico de hidrégeno y el caudal
volumétrico de hidrocarburo liquido es 700 N m®m?3. Los gases (C4°), un corte de nafta (C5-150 °C) y un corte de
queroseno (150 °C*) se obtienen a la salida. La tabla 1c proporciona las caracteristicas de este corte de queroseno.

Tabla 1c: Caracteristicas del corte de queroseno producido

Densidad a 15 °C (kg/m3) 780,1
Punto inicial D86 (°C) 160
Punto final 86 (°C) 305
Nitrégeno (ppm en peso) <0,3
Punto de desaparicion de cristales (°C) -5
Punto de ebullicion subita (°C) 50

EJEMPLO 2 (CONFORME CON LA INVENCION)

La misma carga bruta se trata como en el ejemplo anterior (aceite de colza). El catalizador y su preparacion son
idénticos a los del ejemplo 1. Las condiciones operativas de la seccion de hidrotratamiento son idénticas a las
utilizadas en el ejemplo 1.

Se utiliza estrictamente la misma cantidad de reciclaje liquido inyectado con la carga bruta en la primera zona del
catalizador, es decir, 100 g/h, lo que significa que la tasa de reciclaje total masica es idéntica e igual a 1,0.

En cambio, la operacion se lleva a cabo de modo que en la primera zona catalitica, existe una tasa de dilucion muy
alta entre el reciclaje y la carga inyectada en la zona catalitica Z1. Esta tasa es de 11 g de reciclaje liquido por 1 g de
carga bruta inyectada en la zona Z1. La tabla 2b indica los caudales para cado uno de los tres flujos de carga, asi
como las relaciones de diluyente/carga bruta para cada una de las 3 zonas cataliticas.

Tabla 2b
Condiciones operativas de la seccién de hidrotratamiento y caracteristicas del efluente producido

Caudal de carga en la zona Z1 (F1) (g/h) 9,0
Caudal de carga en la zona Z2 (F2) (g/h) 36,0
Caudal de carga en la zona Z3 (F3) (g/h) 55,0

Caudal total de carga (F) (g/h) 100,0

Caudal de reciclaje liquido (R) (g/h) 100,0
Relacion diluyente/carga en la zona Z1 (g/g) 11,1
Relacion diluyente/carga en la zona Z2 (g/g) 3,0
Relacion diluyente/carga en la zona Z3 (g/g) 2,6
Temperatura de entrada en la zona Z1 (°C) 203
Temperatura de salida en la zona Z3 (°C) 317

Caracteristicas del efluente producido

Caudal de hidrocarburos producidos (g/h) 86,0
Densidad a 15 °C (kg/m?3) 790

Oxigeno (% en peso) <0,2

Nitrégeno (ppm en peso) <0,3

En consecuencia, se obtiene una mejor homogeneidad de temperatura a la salida de la zona Z1. Las proporciones
de carga inyectadas en las siguientes zonas son mas elevadas que en el ejemplo 1, y el perfil de temperatura se
modifica asi, de modo que el contenido residual de nitrégeno en el hidrocarburo liquido producido por la seccién de
hidrotratamiento, es inferior al limite de deteccion, es decir, inferior a 0,3 ppm en peso.

Este hidrocarburo liquido se trata luego en un reactor de hidroisomerizacion y en condiciones operativas
estrictamente idénticas a las descritas en el ejemplo 1. Los gases (C4°), un corte de nafta (C5-150 °C) y un corte de
queroseno (150 °C*) se obtienen a la salida.

La tabla 2c proporciona las caracteristicas del corte de queroseno producido en estas condiciones.

Tabla 2¢
Caracteristicas del corte de queroseno producido
Densidad a 15 °C (kg/m3) 764,5
Punto inicial D86 (°C) 160
Punto final 86 (°C) 295
Nitrégeno (ppm en peso) <0,3
Punto de desaparicion de cristales (°C) -50
Punto de ebullicion subita (°C) 50

Se observa que el punto de desaparicion de los cristales del corte de queroseno producido segun la presente
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invencion cumple con las especificaciones que requieren un punto de desaparicion de los cristales por debajo de -
47 °C.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento de hidrotratamiento de una carga procedente de fuentes renovables para producir hidrocarburos
parafinicos en presencia de hidrégeno en exceso del consumo de hidrogeno tedrico y en condiciones de
hidrotratamiento en un reactor de lecho fijo con una pluralidad de zonas cataliticas dispuestas en serie y que
comprende un catalizador de hidrotratamiento, caracterizado por que:

a) el flujo de la carga total F se divide en una determinada cantidad de diferentes flujos parciales F1 a Fn igual al
numero de zonas cataliticas n en el reactor, el primer flujo parcial F1 se inyecta en la primera zona catalitica, el
segundo flujo parcial F2 se inyecta en la segunda zona catalitica y asi sucesivamente, si n es superior a 2, los
diferentes flujos parciales se inyectan en las zonas cataliticas sucesivas en proporciones crecientes, de modo
que F1/F es inferior o igual a F2/F, a su vez inferior o igual a F3/F, y asi sucesivamente hasta que F(n-1)/F es
inferior o igual a Fn/F, de modo que las temperaturas de salida de las diferentes zonas siguen un perfil
ascendente, para producir un efluente que contiene hidrocarburos parafinicos,

b) dicho efluente se somete al menos a una etapa de separaciéon que permite separar una fraccion gaseosa que
contenga hidrégeno, CO, CO2, H2S, agua y gases ligeros y una fraccion liquida que contiene hidrocarburos
parafinicos,

c) al menos una parte de dicha fraccion liquida que contiene hidrocarburos parafinicos se recicla en la primera
zona catalitica de manera que la relacién masica entre el flujo de dicho reciclaje enviado a la primera zona
catalitica y el flujo parcial F1 introducido en la primera zona catalitica sea superior o igual a 10.

2. Procedimiento segun la reivindicacion precedente, en el que el exceso de hidrégeno utilizado en la etapa de
hidrotratamiento es de al menos un 50 % del consumo tedrico.

3. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que la relacion masica entre el flujo del
reciclaje enviado a la primera zona catalitica y el flujo total de la carga es inferior a 1, preferentemente inferior a 0,5.

4. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que el reactor comprende entre 3 y 10 zonas
cataliticas, preferentemente entre 3 y 6 zonas cataliticas.

5. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que el hidrotratamiento se lleva a cabo a una
temperatura comprendida entre 200 y 400 °C, a una presién total comprendida entre 2 MPa y 15 MPa, a una
velocidad espacial horaria comprendida entre 0,1 h™" y 5 h™' y en presencia de una cantidad total de hidrogeno
mezclada con la carga, de manera que la relacion hidrégeno/carga sea comprendida entre 300 y 1500 Nm?® de
hidrégeno/m?® de carga.

6. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que el catalizador de hidrotratamiento es un
catalizador de sulfuro que comprende uno o mas elementos de los grupos 6, 8, 9 y 10 de la tabla periddica,
preferentemente niquel, molibdeno, tungsteno y/o cobalto.

7. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que la etapa de separacion b) se lleva a cabo
en una sola etapa por un separador de alta temperatura y alta presién que funciona sin reduccion de presiéon a una
temperatura entre 145 °C y 280 °C.

8. Procedimiento segun una de las reivindicaciones 1 a 6, en el que la etapa de separaciéon b) comprende una
separacion en dos etapas sin reduccion de presion, llevandose a cabo la primera separacion entre 145 °C y 280 °C
en un separador de alta temperatura, llevandose a cabo la segunda entre 25 °C y 100 °C en un separador de baja
temperatura.

9. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que las cargas procedentes de fuentes
renovables se seleccionan entre aceites y grasas de origen vegetal o animal, o mezclas de dichas cargas, que
contienen triglicéridos y/o acidos grasos libres y/o ésteres.

10. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que los diferentes flujos parciales de carga
son de naturaleza idéntica o diferente.

11. Procedimiento segin una de las reivindicaciones precedentes, en el que las cargas procedentes de fuentes
renovables se co-tratan con una carga petrolifera de tipo destilados medios seleccionada entre el grupo formado por
gasoleos y/o querosenos de destilacion atmosférica directa y gasdleos y/o querosenos procedentes de
procedimientos de conversién, o una cualquiera de sus mezclas.

12. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que al menos una parte de la fraccion
liqguida que contiene hidrocarburos parafinicos se somete a una etapa de hidroisomerizaciéon en presencia de un
catalizador de hidroisomerizacién, dicha etapa de hidroisomerizacién opera a una temperatura comprendida entre
150 y 500 °C, a una presion comprendida entre 1 MPa y 10 MPa, a una velocidad volumétrica horaria comprendida
entre 0,1 h' y 10 h™', a un caudal de hidrégeno, de manera que la relacion volumétrica hidrogeno/hidrocarburos esta
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comprendida entre 70 y 1000 Nm3m3 de carga, dicho catalizador de hidroisomerizacion comprende al menos un
metal del grupo VIII y/o al menos un metal del grupo VIB como funcién hidrodeshidrogenante y al menos un tamiz
molecular o un soporte mineral amorfo como funcién hidroisomerizante.

13. Procedimiento segun la reivindicacion 12, en el que el efluente de la etapa de hidroisomerizacion se somete a
una etapa de separacion que permite obtener un corte de gas rico en hidrégeno, un corte de gasolina (150 °C), y al
menos un corte de destilados medios (150 °C*) que contiene queroseno y/o diésel.

14. Procedimiento segun la reivindicacion 13, en el que la fraccién 150 °C* resultante de la separacion después de la
hidroisomerizacién es al menos en parte reciclada en la etapa de hidroisomerizacion.

15. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que el catalizador de hidrotratamiento
comprende una funcién hidrodeshidrogenante que comprende al menos un metal del grupo VIl y/o del grupo VIB,
tomado solo o en mezcla y un soporte seleccionado entre el grupo formado por alumina, silice, silices-aliminas,
magnesia, arcillas y mezclas de al menos dos de estos minerales, preferentemente alimina y de manera muy
preferida aliminan,doy.

16. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que la temperatura en la entrada de la zona
Z1 es superior a 180 °C y las temperaturas en la entrada de las siguientes zonas cataliticas son superiores a las de
la entrada de la zona anterior y preferentemente inferiores a 300 °C.

17. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que las temperaturas a la salida de cada
una de las zonas cataliticas son inferiores a 400 °C.

18. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que el hidrégeno se utiliza en exceso, de
modo que la relacion entre el caudal de hidrégeno y el caudal de carga total F se comprende entre 300 y 1500
Nm?3/m?3, preferentemente entre 600 y 900 Nm?3/m?,

19. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que el hidrogeno se distribuye en diferentes
flujos H1, H2, ....Hn, siendo n el numero de zonas cataliticas en el reactor, siendo el flujo parcial F1 mezclado con el
flujo H1, siendo el flujo parcial F2 mezclado con el flujo H2, y asi sucesivamente hasta la zona catalitica de orden n,
las relaciones entre los caudales de hidrégeno H1 a Hn afadidos a cada uno de los flujos parciales F1 a Fn y los
caudales masicos de los flujos parciales F1 a Fn son del mismo orden de magnitud para el conjunto de las zonas
cataliticas y de modo que la relacién entre el caudal de hidrégeno y el caudal de flujo parcial se comprende entre
300 y 1500 Nm®m?3, preferentemente entre 600 y 900 Nm3/ms3.

20. Procedimiento segun una de las reivindicaciones precedentes, en el que el hidrégeno proviene de un aporte de
hidrégeno y/o un reciclaje de un gas rico en hidrégeno que comprende la fraccion gaseosa resultante de la etapa de
separacion después de la etapa de hidrotratamiento y/o el corte gaseoso resultante de la etapa de fraccionamiento
después de la etapa de hidroisomerizacion opcional.

21. Procedimiento segun la reivindicacion precedente, en el que dicho gas rico en hidrégeno resultante de la etapa
de separacion tras la etapa de hidrotratamiento o la etapa de fraccionamiento tras la etapa de hidroisomerizacion
opcional se somete a uno o varios tratamientos de purificacién intermedia, preferentemente al menos un lavado con
al menos una amina, seguido preferentemente de metanizacién y/o separacion por adsorciéon por cambios de
presion (en inglés Pressure Swing Adsorption o (PSA)), antes de reciclarse en el procedimiento de hidrotratamiento
y/o de hidroisomerizacion.

19



ES 2747795 T3

[

B ittty (L)

(01) <

@D 52

g (¥2)

| einbi4

(€2)

(€2)

B T S T T T T

(12)

4 . f

.................... r...........m
« g T pip
°H

LT e— q.A.V..H—:.- .
H

ELEEL L T L TR L] oﬁl.“-—.-.-.-“
fw
NIM|

(1)

|

Lmv

(4)

20



ES 2747795 T3

Figura 2

Z1

22

Z3

p— . — — . —

21



	Primera Página
	Descripción
	Reivindicaciones
	Dibujos

