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Un procedimiento para la conversion de gas de sintesis a productos hidrocarbonados superiores en un sistema que
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¢) convertir el menos una porcion del gas de sintesis a hidrocarburos superiores en la zona de post-
mezcla, para former una suspensién de producto que comprende catalizador suspendido en el
medio liquido y los hidrocarburos superiores;
d) separar una comiente gaseosa que comprende gas de sintesis sin convertir de la suspensién de
producto;
@) reciclar la corriente gaseosa separada a la zona de mezcia a elevado esfuerzo coriante; y
reciclar al menos una porcién de la suspension de producto a la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante.
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PROCEDIMIENTO PARA CONVERTIR GAS DE SINTESIS EN HIDROCARBUROS
SUPERIORES

La presente invencién se relaciona con un procedimiento para la conversion de
monéxido de carbono e hidrgeno (gas de sintesis) a productos hidrocarbonados liquidos en
presencia de un catalizador Fischer-Tropsch.

En la reaccién Fischer-Tropsch, se hace reaccionar una mezcla gaseosa de
mondxido de carbono e hidrégeno en presencia de un catalizador heterogéneo para proporcionar
una mezcla hidrocarbonada que tiene una distribucién de peso molecular relativamente amplia,
Este producto consiste predominantemente en hidrocarburos saturados de cadena lineal que
habitualmente presentan una longitud de cadena mayor de 5 dtomos de carbono. La reaccién es
altamente exotérmica y, por tanto, la disipacién del calor es una de las principales limitaciones de
todos los procesos Fischer-Tropsch. Esta circunstancia ha hecho que los procesos comerciales se
dirijan desde la operacién en lecho fijo hacia los sistemnas en suspensién espesa. Tales sistemas de
suspension espesa utilizan una suspensién de particulas cataliticas en un medio liquido,
permitiendo con ello que tanto el control de la temperatura en la totalidad como el control de la
temperatura local (en proximidad a las particulas catalfticas individuales) se mejore de maners
importante en comparacién con la operacion en lecho fijo.

Se conocen procesos Fischer-Tropsch que utilizan columnas de burbujas en
suspensién en donde el catalizador se encuentra principalmente distribuido y suspendido en la
suspensién por la energia impartida por el gas de sintesis que asciende desde el medio de
distribucién de gas en el fondo de la columna de burbujas en suspensién, como se describe, por
ejemplo, en US 5.252.613.

El proceso Fischer-Tropsch puede ser realizado también pasando una corriente del
medio liquido a través de un lecho de catalizador para soportar y dispersar el catalizador, como ha
sido descrito en US 5.776.988. En esta técnica, el catalizador se dispersa més uniformemente por
todo el medio liquido permitiendo la consecucién de mejoras en la capacidad de operacién y de
produccién del proceso.

Sin embargo, sigue existiendo la necesidad de lograr otras mejoras en el modo de
operacién de un proceso Fischer-Tropsch.

La presente invencién se relaciona con un procedimiento para la conversion de
reactantes gaseosos a productos hidrocarbonados liquidos poniendo en contacto los reactantes
g8se0s0s, a una temperatura y presion elevadas, con una suspensién que comprende catalizador
suspendido en un medio liquido, en un sistema que comprende una zona de mezcla a elevado
esfuerzo cortante y una zona de post-mezcla, caracterizado porque comprende:
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8) pasar la suspensiéon que comprende catalizador suspendido en el medio liquido a
través de la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante en donde una corriente
reactante gaseosa que incluye los reactantes gaseosos se mezcla con la
suspension

b) descargar una mezcla que comprende reactantes gaseosos y suspensién de la
zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante a la zona de post-mezcla;

c) convertir al menos una porciébn de los reactantes gaseosos a productos
hidrocarbonados liquidos en la zona de post-mezcla para formar una suspensién
de producto que comprende catalizador suspendido en el medio liquido y los
productos hidrocarbonados liquidos;

d) separar una corriente gaseoss que comprende reactantes gaseosos sin convertir
de la suspensién de producto;

e) reciclar la corriente gaseosa separada a la zona de mezcla a elevado esfuerzo
cortante; y

f) reciclar al menos una porcién de la suspension de producto 2 la zona de mezcla
a elevado esfuerzo cortante.

Una ventaja del procedimiento de la presente invencién con respecto a los procesos
Fischer-Tropsch convencionales es que la transferencia de masa mejorada en la zona de mezcla a
elevado esfuerzo cortante y en la zona de post-mezcla mejora el contacto entre los reactantes
gaseosos, el medio liquido y el catalizador sélido y, por tanto promueve la conversion catalitica de
los reactantes gaseosos a productos hidrocarbonados liquidos. Para evitar dudas, la conversién de
los reactantes gaseosos a productos hidrocarbonados liquidos se inicia en la zona de mezcla a
elevado esfuerzo cortante, si bien la mayoria de la conversién se produce generalmente en la zona
de post-mezcla.

Con preferencia, los reactantes gaseosos comprenden una mezcla de monéxido de
carbono e hidrogeno (gas de sintesis). Preferentemente, 1a relacién de hidrégeno a mondxido de
carbono en el gas de sintesis de 2:1 en volumen.

El gas de sintesis se puede preparar empleando cualquiera de los procesos
conocidos en Ia técnica, incluyendo la oxidacién parcial de hidrocarburos, el reformado con vapor
de agua y el reformado autotérmico. Una exposicion de estas tecnologias de produccién de gas de
sintesis se ofrece en “Hydrocarbon Processing” V78, N.4, 87-90, 92-93 (Abril 1999) y “Petrole et
Techniques”, N. 415, 86-93 (Julio-Agosto 1998). Igualmente, queda contemplado que el gas de
sintesis pueda ser obtenido por oxidacién catalitica parcial de hidrocarburos en un reactor
microestructurado como se ejemplifica en “IMRET 3: Proceedings of the Third International
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Conference on Microreaction Technology”, Editor W Ehrfeld, Springer Verlag, 1999, péginas
187-196. Alternativamente, el gas de sintesis se puede obtener mediante oxidacién catalftica
parcial con un tiempo de contacto corto de materiales de alimentacion hidrocarbonados, tal como
se describe en EP 0303438, Con preferencia, el gas de sintesis se obtiene por via de un proceso en
“Reformador Compacto” como se describe en “Hydrocarbon Engineering”, 2000, 5, (5), 67-69;
“Hydrocarbon Processing”, 79/9, 34 (Septiembre 2000); “Today’s Refinery”, 15/8,9 (Agosto
2000); WO 99/02254; y WO 200023689.

Con preferencia, los productos hidrocarbonados liquidos comprenden una mezcla
de hidrocarburos que tienen una longitud de cadena mayor de 5 #étomos de carbono.
Adecuadamente, los productos hidrocarbonados liquidos comprenden una mezcla de
hidrocarburos que tienen longitudes de cadena de 5 a 90 dtomos de carbono aproximadamente.
Preferentemente, una cantidad principal, por ejemplo, mayor del 60% en peso, de los
hidrocarburos, tienen longitudes de cadena de 5 a 30 dtomos de carbono.

Adecuadamente, el medio liquido comprende uno o mis de los productos
hidrocarbonados liquidos, lo cual presenta la ventaja de que no existe necesidad de separar los
productos hidrocarbonados liquidos del medio liquido.

La zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante puede constituir parte del sistema
dentro o parcialmente fuera de la zona de post-mezcla, por ejemplo, la zona de mezcla a elevado
esfilerzo cortante puede proyectarse a través de las paredes de la zona de post-mezcla, de manera
que la zona de mezcla a elevado esfilerzo cortante descarga su contenido a la zona de post-
mezcla. El sistema puede comprender una pluralidad de zonas de mezcla a elevado esfuerzo
cortante, con preferencia hasta 250 zonmas de mezcla a elevado esfuerzo cortante, mis
preferentemente menos de 100, més particularmente menos de S0, por ejemplo, de 10 a 50 zonas
de mezcla a elevado esfuerzo cortante. Con preferencia, la pluralidad de zonas de mezcla a
elevado esfuerzo cortante descargan en una sola zona de post-mezcla, lo cual tiene la ventaja de
reducir de manera importante el tamafio de una planta Fischer-Tropsch comercial.
Preferentemente, 1a pluralidad de zonas de mezcla a elevado esfuerzo cortante pueden estar
separadas uniformemente dentro o parcialmente fuera de ia zona de post-mezcla, por ¢jempio, las
zonas de mezcla a elevado esfuerzo cortante pueden estar separadas uniformemente en o cerca de
la parte superior de la zona de post-mezcla. Con preferencia, las zonas de mezcla a elevado
esfuerzo cortante descargan la mezcla de reactantes gaseosos y suspension en una direccién
descendente al interior de la zona de post-mezcla.

La zona o zonas de mezcla a elevado esfuerzo cortante pueden comprender
cualquier dispositivo adecuado para la mezcla o dispersién intensiva de una corriente gaseosa en
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una suspension de sélidos en un medio liquido, por ejemplo, un dispositivo de rotor-estator o una
tobera inyectora-mezcladora.

La tobera o toberas inyectoras-mezcladoras pueden ser construidas
convenientemente como tubos venturi (véase “Chemical Engineers’ Handbook™ de J.H. Perry, 3*
edicién (1953), p. 1285, Fig 61), preferentemente un mezclador inyector (véase “Chemical
Engineers’ Handbook™ de J.H. Perry, 3* edicién (1953), p 1203, Fig 2 y “Chemical Engineers’
Handbook” de RH. Perry y C.H. Chilton 5 edicién (1973) p 6-15, Fig 6-31) o mis
preferentemente como un eyector de chorro de liquido (véase “Unit Operations” de G.G. Brown
et al, 4* edicion (1953), p. 194, Fig. 210). Alternativamente, la tobera 0 toberas inyectoras-
mezcladoras se pueden construir como toberas de “chorro de gas™ o “asistidas por gas” en donde
se emplea Ia expansion de un gas para accionar la tobera (véase “Atomisation and Sprays” de
Arthur H. Lefebvre, Hemisphere Publishing Corporation, 1989). Cuando la tobera o toberas
inyectoras-mezcladoras se construyen como una tobera de “chorro de gas™ o “asistida por gas”, la
suspension de catalizador se alimenta a la tobera a una presién suficientemente elevada para
permitir que la suspension pase a través de la tobera al tiempo que la corriente reactante gaseosa
se alimenta a la tobera & una presién suficientemente alta para conseguir una mezcla a elevado
esfuerzo cortante dentro de la tobera.

Adecuadamente, la corriente reactante gaseosa se alimenta a la zona de mezcla a
elevado esfuerzo cortante a una presién de por lo menos 20 bares, con preferencia por lo menos
30 bares. Habitualmente, la caida de presi6n de la suspensién por la zona de mezcla a elevado
esfuerzo cortante es del orden de 1 a 6 bares, con preferencia de 2 a 5 bares y mis
preferentemente de 3 a 4 bares. Una ventaja del procedimiento de la presente invencién es que
cuando la corriente reactante gaseosa comprende gas de sintesis obtenido por via de un proceso en
“Reformador Compacto”, el gas de sintesis se encuentra generalmente a una presidn por encima
de 20 bares. Por tanto, no existe necesidad de disminuir la presion del gas de sintesis antes de
alimentario al procedimiento de la presente invencién, proporcionando con ello un proceso de
Reformado/Fischer-Tropsch integrado eficiente en cuanto a energia. En particular, la presién del
gas de sintesis obtenido por medio de un proceso en “Reformador Compacto™ es en generzl
suficientemente alta para conseguir 1a mezcla a elevado esfilerzo cortante dentro de una tobera de
“chorro de gas” o “asistida por gas”.

Adecuadamente, los esfuerzos cortantes ejercidos sobre la suspensién en la zona o
zonas de mezcla a elevado esfuerzo cortante son suficientemente altos para que la corriente
reactante gaseosa se rompa en burbujas gaseosas que tienen diémetros del orden de 30 pu a 10 mm,
con preferencia de 30 u a 3.000 p, més preferentemente de 30 p a 300 .



Con preferencia, la suspensién de producto que se recicla a la zona de mezcla a
elevado esfuerzo cortante (referida de aqui en adelante como “corriente de suspensién de reciclo™)
se enfria fuera de la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante y de la zona de post-mezcla, con
el fin de facilitar la separacion del calor exotérmico de reaccién del sistema, por ejemplo, pasando
la corriente de suspension de reciclo a través de un intercambiador de calor. Con preferencia, 1a
corriente de suspension de reciclo se enfria a una temperatura no mayor de 12°C por debajo de la
temperatura de la suspensién en la zona de post-mezcla.

Preferentemente, se¢ proporciona un enfriamiento adicional dentro de la zona de
post-mezcla por medio de un intercambiador de calor, por ejemplo, tubos de transferencia de
calor, situado dentro de la suspension en la zona de post-mezcla.

La corriente gaseosa que comprende reactantes gaseosos sin comnvertir se puede
separar de la suspensién de producto bien dentro de la zona de post-mezcla o bien en una zona de
separacion gas-liquido exterior. La corriente gaseosa separada puede comprender productos
hidrocarbonados liquidos vaporizados de bajo punto de ebullicién, agua subproducto vaporizada e
hidrocarburos gaseosos que tienen de 1 a 3 étomos de carbono tales como metano, etano y
propano, ademds de los reactantes gaseosos sin convertir.

La corriente gaseosa separada (referida de aqui en adelante como “corriente
geseosa de reciclo™) puede ser enfriada antes de reciclarse a la zona de mezcla a elevado esfuerzo
cortante, por ejemplo, pasando la corriente gaseosa de reciclo a través de un intercambiador de
calor, para facilitar la separacién del calor exotérmico de reaccién del sistema. Cuando la corriente
gaseosa de reciclo se enfria por debgjo de su punto de rocio, cualesquiera productos
hidrocarbonados liquidos vaporizados de bajo punto de ebullicién y cualquier agua subproducto
vaporizada se separarin por condensacién de la corriente gaseosa de reciclo y estos liquidos
condensados son separados preferentemente del sistema empleando un medio de separacién
adecuado, por ejemplo, el intercambiador de calor se puede equipar con una trampa de liquido. El
agua subproducto puede ser separada entonces de los productos hidrocarbonados liquidos
condensados de bajo punto de ebullicién empleando un medio de separacién adecuado, tal como
un decantador. Los productos hidrocarbonados de bajo punto de ebullicién pueden ser entonces
reciclados a la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante y/o a la zona de post-mezcla. Se
pueden alimentar reactantes gaseosos nuevos 2 la comriente gaseosa de reciclo, aguas arriba o
aguas sbajo del intercambiador de calor. Cuando los reactantes gaseosos nuevos no han sido
enfriados previamente, es preferible que los reactantes gaseosos nuevos se alimenten a la corriente
gaseosa de reciclo aguas arriba del intercambiador de calor. Con preferencis, la corriente gaseosa
que se recicla a la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante comprende de 5 a 50 % en volumen



de reactantes gaseosos nuevos.

Preferentemente, se toma una corriente de purga de la corriente gaseosa de reciclo
para evitar la acumulacién de subproductos gaseosos, por ¢jemplo, metano, en el sistema. Si se
desea, cualesquiers productos intermedios gaseosos (hidrocarburos gaseosos que tienen 2 6 3
itomos de carbono) pueden ser separados de la corriente de purga Preferentemente, dichos
productos intermedios gaseosos son reciclados al sistema en donde pueden ser convertidos a
productos hidrocarbonados liquidos.

Con preferencis, se puede introducir una corriente que comprende hidrocarburos o
hidrocarburos de bajo punto de ebullicién (por ejemplo, pentanos, hexanos o hexenos) en la zona
de mezcla a elevado esfuerzo cortante y/o en la zona de post-mezcla. Sin que ello suponga una
limitacién a ninguna teoria en particular, se cree que la vaporizacién del hidrocarburo o
hidrocarburos de bajo punto de ebullici6n (referidos de aquf en adelante como “disolvente de bajo
punto de ebullicién™) en ia zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante y/o en la zona de post-
mezcla facilita y mejora la mezcla de los reactantes gaseosos, medio liquido y catalizador sélido,
sumentando con ello la conversion de los reactantes gaseosos a productos hidrocarbonados
liquidos. Ademés, la vaporizacién del disolvente de bajo punto de ebullicién facilitaré también la
separacion de parte del calor exotérmico de reaccién, permitiendo con ello un mayor control sobre
las selectividades de productos y la reduccién al minimo de la produccién de subproductos
BAse0s0s, por ¢jemplo, metano. Para evitar dudas, queda contemplado que el disolvente de bajo
punto de ebullicién puede ser vaporizado tanto en la zona de post-mezcla como en la zona de
mezcla a elevado esfuerzo cortante. Por tanto, la corriente gaseosa de reciclo puede comprender
disolvente vaporizado de bajo punto de ebullicién ademés de productos hidrocarbonados liquidos
vaporizados de bajo punto de ebullicién, agua subproducto vaporizada, reactantes gaseosos sin
convertir ¢ hidrocarburos gaseosos que tienen de 1 a 3 4&tomos de carbono. Como se ha indicado
anteriormente, la corriente gaseosa de reciclo puede ser enfriada antes de reciclarse a la zona de
mezcla a elevado esfuerzo cortante. Cualquier disolvente vaporizado de bajo punto de ebullicién
puede condensarse, junto con cualesquiera productos hidrocarbonados liquidos vaporizados de
bajo punto de ebullicién y cualquier agua subproducto vaporizads, tras el enfriamiento de la
corriente gaseosa de reciclo a una temperatura por debajo de su punto de rocio. Con preferencia,
los liquidos condensados son retirados del sistema, como se ha descrito anteriormente, y el agua
subproducto puede ser separada entonces de los liquidos condensados usando un medio de
separacion adecuado, también como se ha descrito anteriormente. El resto de los liquidos
condensados pueden ser entonces reciclados a la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante y/o
zona de post-mezcla.
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Por razones priicticas, la zona de post-mezcla puede no estar totalmente llena con
suspension durante el procedimiento de la presente invencién, de manera que por encima de un
cierto nivel de suspension, estd presente una caperuza de gas que contiene reactantes gaseosos sin
convertir en la parte superior de la zona de post-mezcla. Adecuadamente, el volumen de la
caperuza de gas no es mayor de 40%, con preferencia no es mayor de 30% del volumen de la zona

de post-mezcla. La zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante puede descargar en la zona de

post-mezcla por encima o por debajo del nivel de suspensién en la zona de post-mezcla. Una
ventaja de la descarga de la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante por debejo del nivel de
suspension es que ello mejora el contacto entre los reactantes gaseosos y la suspension en la zona
de post-mezcla.

Cuando 1a zona de post-mezcla tiene une caperuza de gas, la corriente gaseosa de
reciclo puede ser extraida de la caperuza de gas. También queda contemplado que la zona de post-
mezcla pueda estar equipada con un condensador o enfriador de cabeza para disipar el calor de los
gases en la caperuza de gas. Cuando la zona de post-mezcla estd equipada con un condensador o
enfriador de cabeza, la corriente gaseosa de reciclo puede ser extraida del condensador o enfriador
de cabeza (es decir, se extrac de forma indirecta de la zona de post-mezcla). Cualesquiera
productos hidrocarbonados liquidos de bajo punto de ebullicion y el disolvente de bajo punto de
ebullicién que se condensan en el condensador o enfriador, pueden ser recogidos y reciclados a la
zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante o a Ia zona de post-mezcla (después de haber
separado cualquier agua subproducto).

El catalizador que puede ser usado en el procedimiento de Ia presente invencion es
cualquier catalizador conocido por ser activo en la sintesis Fischer-Tropsch. Por ejemplo,
catalizadores Fischer-Tropsch conocidos son los metales del Grupo VIII tanto soportados como
sin soportar. Entre estos, se prefieren hierro, cobalto y rutenio, en particular hierro y cobalto, mis
particularmente cobalto.

Un catalizador preferido estd soportado sobre un éxido inorgénico refractario.
Soportes preferidos inchuyen silice, alimina, silice-alimina, éxidos del Grupo 1VB, titania
(principalmente en la forma nutilo) y mds preferentemente éxido de zinc. Los soportes tienen en
general un érea superficial menor de alrededor de 100 m?/g, preferentemente menor de S0 m*/g,
mis preferentemente menor de 25 m?/g, por ¢jemplo, alrededor de 5 m*/g.

El metal catalitico esth presente en cantidades cataliticamente activas, normalmente
de alrededor de 1-100% en peso, alcanzéindose el limite superior en el caso de los catalizadores a
base de hierro, con preferencia 2-40% en peso. Se pueden afladir promotores al catalizador los
cuales son ya bien conocidos en la técnica de los catalizadores Fischer-Tropsch. Los promotores

/O



pueden incluir rutenio, pletino o paladio (cuando no es el metal catalftico principal), renio, hafnio,
cerio, lantano y zirconio, y normalmente estin presentes en cantidades menores a las del metal
catalitico principal (excepto en el caso del rutenio el cual puede estar presente en cantidades co-
iguales), pero Ia relacién promotor:metal deberd ser de por lo menos 1:10. Los promotores
preferidos son renio y hafhio.

Otra ventaja del procedimiento de la presente invencion es que la mezcla intensiva
de la corriente reactante gaseosa y de la suspension de catalizador en la zona de mezcla a elevado
esfuerzo cortante permite utilizar tamafios de particulas cataliticas més pequefios en comparacion
con un proceso en suspensién convencional. De este modo, el catalizador puede tener un tamaflo
de particula menor de 50 micrémetros, con preferencia menor de 40 micrémetros, por ejemplo,
del orden de 5 a 30 micrémetros. Por el contrario, un proceso en suspensién convencional utilizard
habitualmente un catalizador que tiene un tamafio de particula mayor de 40 micrémetros. Las
ventajas derivadas del uso de tamafios més pequefios de las particulas de catalizador incluyen la
reduccién de Ia selectividad del procedimiento de la presente invencién a metano (un subproducto
gaseoso) y también la reduccién de la formacién de productos hidrocarbonados mis pesados. Sin
que ello suponga una limitacién a cualquier teoria en particular, se cree que las particulas de
catalizador que tienen el tamaflo de particula preferido menor de 40 micrémetros pueden formarse
in situ en el sistema por atricion de particulas catalfticas de mayor tamafio, por ejemplo, por
atricién de un catalizador que tiene un tamaflo de particula mayor de 50 micrémetros.

Con preferencia, la suspension de catalizador descargada en la zona de post-mezcla
comprende menos de 40% en peso de particulas cataliticas, més preferentemente de 10 a 30% en
peso de particulas cataliticas y mas particularmente de 10 a 20% en peso de particulas cataliticas.

En una modalidad preferida, el procedimiento se lleva a cabo usando una tobera
inyectora-mezcladora. Se ha comprobado que en la tobera inyectora-mezcladora se puede
conseguir un mezclado intensivo de la corriente reactante gaseosa, medio liquido y catalizador
sflido, conduciendo ello a elevadas conversiones de reactantes gaseosos a productos
hidrocarbonados liquidos en la zona de post-mezcla. La suspension que es descargada por la
tobera inyectora-mezcladora a la zona de post-mezcla es al menos en parte reciclada a la tobera
inyectora-mezcladora, por e¢jemplo, por via de una bomba de suspensién. La tobera inyectora-
mezcladora puede vaciar en la corriente reactante gaseosa a través de por lo menos una abertura
en su pared lateral (una tobera venturi). Alternativamente, como se ha descrito anteriormente, la
corriente reactante gaseosa puede ser suministrada & elevada presién a la tobera inyectora-
mezcladora a través de por lo menos una abertura en su pared lateral (una tobera de “chorro de
gas” o “asistida por gas”). Una ventaja derivada del uso de una tobera de “chomro de gas™ o
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“asistida por gas” como la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante es que se presenta un
menor trabajo en la bomba de suspension.

En una sola zona de post-mezcla pueden descargar mas de una tobera inyectora-
mezcladore, con preferencia hasta 150, més preferentemente menos de 100 y més particularmente
menos de 50, por ejemplo, de 10 a 50 toberas inyectoras-mezcladoras.

Adecuadamente, la zona de post-mezcla comprende un recipiente, por ejemplo, un
tanque reactor o un conducto de circuito tubular y la tobera inyectora-mezcladora puede estar
situada en cualquier posicién en las paredes del recipiente (por ejemplo, en las paredes superior,
inferior o laterales de un tanque reactor).

Cuando el recipiente de la zona de post-mezcla es un tanque reactor, la suspensién
de producto se extrae del tanque reactor y al menos en parte es reciclada a la tobera o toberas
inyectoras-mezcladoras. Se puede conseguir una mezcla muy buena cuando la tobera o toberas
inyectoras-mezcladoras estén situadas en la parte superior del tanque reactor y cuando la
suspensién se separa del tanque reactor por su parte inferior. Por tanto, el tanque reactor estd
provisto preferentemente en su parte superior de al menos una tobera inyectora-mezcladora y la
corriente de suspension de reciclo se extrae preferentemente de la parte inferior del tanque reactor.
Con preferencia, la corriente de suspension de reciclo es al menos en parte reciclada por via de un
conducto de circuito (linea de reciclo de suspensién) a la parte superior de la tobera o toberas
inyectoras-mezcladoras a través de las cuales se inyecta entonces en la parte superior del tanque
reactor, introduciéndose la corriente reactante gaseosa a través de una o mis aberturas en la pared
lateral de la tobera o toberas inyectoras-mezcladoras. Con preferencia, un intercambiador de calor
esti situado en el conducto de circuito para disipar el calor de reaccion.

Cuando el recipiente de la zona de post-mezcla es un conducto de circuito tubular,
una sola tobera inyectora-mezcladora puede descargar en el conducto de circuito tubular. La
suspensién puede ser reciclada a la tobera imyectora-mezcladora, por ejemplo, por medio de una
bomba o propulsor situado en el conducto de circuito tubular. Puede estar dispuesto un
_ intercambiador de calor & lo largo de por lo menos parte de la longitud del conducto de circuito
tubular, con preferencia a lo largo pricticamente de toda la longitud del conducto de circuito
tubular, proporcionando con ello un control de la temperatura. Alternativamente, pueden
disponerse una serie de toberas inyectoras-mezcladoras alrededor del conducto de circuito tubular.
En esta disposicién, cada tobera inyectora-mezcladora descarga en una seccién del conducto de
circuito tubular, cuya seccion recicla la suspensién a la siguiente tobera inyectora-mezcladora del
circuito, por ejemplo, por medio de una bomba o propulsor situado en la seccién del conducto de
circuito tubular. Puede estar dispuesto un intercambiador de calor a lo largo de por lo menos parte
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de cada seccion del conducto de circuito tubular, con preferencia a lo largo précticamente de toda
la longitud de cada seccién del conducto de circuito tubular, proporcionando con ello un control
de la temperatura.

Queda contemplado que la mezcla de los reactantes gaseosos y de la suspension de
catalizador en el conducto de circuito tubular puede ser tan eficiente que no existe necesidad de
disponer de una caperuza de gas. Cuando se omite la caperuza de gas, la suspension de producto,
junto con gases arrastrados y/o disueltos (reactantes gaseosos sin convertir, hidrocarburos
gaseosos que tienen de 1 a 3 itomos de carbono, productos hidrocarbonados liquidos vaporizados
de bajo punto de ebullicion, agua subproducto vaporizada y opcionalmente disolvente vaporizado
de bajo punto de ebullicién), se extrae del conducto de circuito tubular y una corriente gaseosa de
reciclo que comprende los gases arrastrados y/o disueltos se separa de la suspension de producto
en una zona de separacién gas-liquido exterior.

Cuando el recipiente de la zona de post-mezcla (por ejemplo, tanque reactor o
conducto de circuito tubular) tiene una caperuza de gas, convenientemente la corriente gaseosa de
reciclo se extrae a través de la pared del recipiente a partir de la caperuza de gas y se recicla a la
tobera o toberas inyectoras-mezcladoras. Como se ha citado anteriormente, una ventaja de reciclar
los reactantes gaseosos desde la caperuza de gas a la tobera o toberas inyectoras-mezcladoras es
que, de esta manera, la temperatura de la suspensién en el recipiente puede ser controlada
convenientemente por enfriamiento de la corriente gaseosa de reciclo en un intercambiador de
calor fuera de la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante y del recipiente de la zona de post-
mezcla. Este control de la temperatura puede ser mejorado ain més en el caso de que se afiadan
reactantes gaseosos nuevos a la corriente gaseosa de reciclo antes de enfriar esta (aguas arriba del
intercambiador de calor) o si han sido enfrindos previamente. La temperatura de 1a suspensi6n en
un tanque reactor puede controlarse también por medio de un intercambiador de calor, por
ejemplo, tubos de transferencia de calor, situado por debajo del nivel de suspensién en el tanque
reactor y por medio de enfriamiento externo de la corriente de suspensién de reciclo.

El procedimiento de la invencitn se efectla preferentemente a una temperatura de
180-280°C, mas preferentemente de 190-240°C.

El procedimiento de la invencidn se efect(a preferentemente a una presién de 5-50
bares, més preferentemente 15-35 bares, en general del 20-30 bares.

El procedimiento de Ia presente invencién puede ser llevado a cabo de forma
discontinua o continua, prefiriéndose esta iltima.

En un procedimiento continuo, parte de la suspensién de producto se separa de
forma continua del sistema y se pasa a un medio de separacién adecuado, en donde el medio
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liquido y los productos hidrocarbonados liquidos se separan del catalizador. Ejemplos de medios
de separacién adecuados incluyen hidrociclones, filtros, separadores por gravedad y separadores
magnéticos. Alternativamente, el medio liquido y los productos hidrocarbonados liquidos se
pueden separar del catalizador por destilacion. Los liquidos sepmdossonpul-ldosentoncesnum
etapa de purificacién del producto en donde el agua subproducto y el medio liquido se separan de
los productos hidrocarbonados liquidos. Como se ha indicado anteriormente, la etapa de
purificacién puede simplificarse mediante el uso de uno o mis de los productos hidrocarbonados
liquidos como el medio liquido, en cuyo caso no existe necesidad de separar el medio liquido de
los productos hidrocarbonados liquidos. El catalizador puede ser reciclado como una suspensién
concentrads a la zona de post-mezcla. Se puede afladir catalizador nuevo bien a la suspensién
reciclada o bien directamente a la zona de post-mezcla.

Con el fin de evitar la acumulacién de agua subproducto en el sistema es preferible
que al menos una porcion del agua subproducto se separe de la corriente de suspension de reciclo.
Esto se puede conseguir tomando una corriente lateral de la corriente de suspensién de reciclo
aguas abajo del intercambiador de calor. Los componentes liquidos de la corriente lateral son
separados del catalizador (como se ha descrito anteriormente) y el agua subproducto se separa de
los liquidos separados (también como se ha descrito anteriormente) antes de reciclar los restantes
componentes liquidos separados de muevo a la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante. El
catalizador separado puede ser reciclado a la zona de post-mezcla como una suspensién
concentrada (como se ha descrito anteriormente).

Queda contemplado que la separacién del agua subproducto del sistema se puede
incorporar en la etapa de separacion de producto, mediante el reciclo de una porcién de los
liquidos separados, de los cuales se ha separado del agua, de nuevo a la zona de mezcla a elevado
esfuerzo cortante.

Los productos hidrocarbonados liquidos procedentes de la etapa de purificacién
pueden ser alimentados & una etapa de hidrocracking, por ejemplo, una etapa de hidrocracking
catalitico que utiliza un catalizador que comprende un metal seleccionado del grupo consistente en
cobalto, molibdeno, niquel y tungsteno, soportado sobre un material de soporte tal como alimina,
silice-alimina o una zeolita. Con preferencia, el catalizador comprende cobalto/molibdeno o
niquel/molibdeno soportados sobre ahimina o silice-aliimina. Catalizadores de hidrocracking
adecuados incluyen los catalizadores suministrados por Akzo Nobel, Criterion, Chevron o UQOP.
Un catalizador preferido es KF 1022™. un catalizador de cobalto/molibdeno sobre alamina,
suministrado por Akzo Nobel.

La invencién seri ilustrada ahora con ayuda de una Figura.
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Una suspensién de un catalizador en un medio liquido se recicla a una tobera
inyectora-mezcladora (1) por via de la linea (2). A través de una o mds aberturas en la pared
lateral de la tobera inyectora-mezcladora (1), 1a suspensién se vacia en una corriente reactante
gaseosa que comprende monéxido de carbono e hidrégeno, la cual se introduce en la tobera
inyectora-mezcladora (1) por via de la linea (3). Se introducen reactantes gaseosos nuevos por la
linea (4) en la linea (3) a través de la cual los reactantes gaseosos sin convertir son reciclados
desde una caperuza de gas (5) que estd presente en la parte superior de un recipiente (6) cuya
parte inferior contiene una suspensién (7) del catslizador en una mezcla del medio lquido y
productos hidrocarbonados liquidos. La linea de trazos (8) en la Figura representa el nivel superior
de 1a suspension (7) en el recipiente (6).

Por medio del enfriamiento en el intercambiador de calor (9), la mezcla gaseosa que
pasa a través de la linea (3) se mantiene en la temperatura operativa correcta. Adecuadamente, el
intercambiador de calor (9) es un condensador que tiene una trampa de agua para separar el agua
subproducto del sistema. Se toma una corriente de purga (10) de la linea (3) para evitar la
acumulacién de subproductos gaseosos en la caperuza de gas (5). Opcionalmente, se dispone un
intercambiador de calor {11), por ejemplo, tubos de enfriamiento, por debajo del nivel de Ia
suspension (7) en el recipiente (6) para disipar l1a disipacion del calor exotérmico de la reaccién.

Opcionalmente, se puede introducir una cormriente del liquido o liquidos
hidrocarbonados de bajo punto de ebullicién (disolvente de bajo punto de ebullicién) en 1a tobera
inyectora-mezcladora (1) por via de la linea (12) o, altemnativamente, se puede introducir al
recipiente (6) por via de la linea (13). Cuando se introduce en el sistemna el liquido o liquidos
hidrocarbonados de bajo punto de ebullicién, estos se pueden condensar en el intercambiador de
calor (9). El liquido o liquidos hidrocarbonados condensados de bajo punto de ebullicién pueden
ser separados del agua subproducto condensada en un decantador (no ilustrado). El liquido o
liquidos hidrocarbonados de bajo punto de ebullicion, separados, pueden ser entonces reciclados al
sistema_ '

Por medio de una abertura de salida inferior de la tobera inyectora-mezcladora (1),
la mezcla de catalizador, medio liquido, productos hidrocarbonados Hquidos y reactantes gaseosos
sin convertir pasan al recipiente (6) por debejo del nivel (8) de la suspensién (7). Los reactantes
fASe0s0s sin convertir se separan entonces en la caperuza de gas (5).

Por via de 1a linea (14), la suspensién (7) se extrae de la parte inferior del recipiente
(6) y al menos una porcién de la suspension se recicla a la tobera inyectora-mezcladora (1) por
medio de la bomba (15) y la linea (2). Por medio del enfriamiento en el intercambiador de calor
(16), la suspension reciclada en la linea (2) se mantiene a la temperaturs operativa correcta.
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Por medio de la linea (17), se extrae del sistema una porcion de la suspension (7). A
través de un medio de separacién adecuado (18), por ejemplo, un hidrociclén, un filtro, un
separador por gravedad o un separador magnético o, alternativamente, por destilacion, el medio
liquido y los productos hidrocarbonados liquidos pueden ser separados del catalizador suspendido.
El catalizador separado puede ser retornado al recipiente (6) como una suspensién por medio de la
bomba de suspension (19) y linea (20). El medio liquido y los productos hidrocarbonados liquidos
separados pueden ser pasados desde el medio de separacién (18) a una zona de purificacién (no
ilustrada).

Una porcién de la suspensién puede ser extraida de la linea (2) y se puede pasar por
la linea (21) hacia un medio de separacién (22) en donde los componentes liquidos de la
suspensién se separan del catalizador (por ejemplo, como se ha descrito anteriormente). Los
liquidos separados son pasados entonces por la linea (23) hacia el decantador (24) en donde el
agua subproducto se separa del sistema por Ia linea (25). Los liquidos restantes son reintroducidos
entonces en la linea (2) por via de la linea (26). El catalizador separado, del decantador (24), se
introduce como una suspensién en la linea (20) por medio de la linea (27).
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REIVINDICACIONES

1.- Procedimiento para la conversion de reactantes gaseosos a productos
hidrocarbonados liquidos poniendo en contacto los renetmtes_—gnseosos, & una temperatura y
presién elevadas, con una suspension que comprende catalizador suspendido en un medio lquido,
en un sistema que comprende una zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante y una zona de post-

mezcla, caracterizado porque comprende:
a) pasar la suspensién que comprende catalizador suspendido en el medio liquido a
través de la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante en donde una corriente
reactante gaseosa que incluye los reactantes gaseosos se mezcle con la

suspensién

b) descargar una mezcla que comprende reactantes gaseosos y suspensién de la
zona de mezcla a elevado esfilerzo cortante a la zona de post-mezcla;

c) convertir al menos una porcién de los reactantes gaseosos a productos
hidrocarbonados liquidos en la zona de post-mezcla para formar una suspensién
de producto que comprende catalizador suspendido en el medio liquido y los
productos hidrocarbonados liquidos;

d) separar una corriente gaseosa que comprende reactantes gaseosos sin convertir
de la suspensién de producto;

¢) reciclar la corriente gaseosa separada a la zona de mezcla a elevado esfuerzo
cortante; y

f) reciclar al menos una porcién de la suspensién de producto a la zona de mezcla
a elevado esfuerzo cortante.

2.- Procedimiento segiin la reivindicacién 1, caracterizado porque la corriente
reactante gaseosa se rompe en la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante en burbujas de gas
que tienen didmetros del orden de 30 p a 3.000 p.

3.- Procedimiento segiin la reivindicacién 1 6 2, caracterizado porque la commiente
reactante gaseosa se alimenta a la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante a una presién de por
lo menos 30 bares.

4.- Procedimiento segiin cualquiera de las reivindicaciones anteriores, caracterizado
porque la caida de presién en la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante es del ordende 1 a 6
bares.

5.- Procedimiento segiin cualquiera de las reivindicaciones anteriores, caracterizado
porque la corriente gaseosa de reciclo se enfria antes de ser reciclada a la zona de mezcla s
elevado esfuerzo cortante.
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6.- Procedimiento segiin cualquiera de las reivindicaciones anteriores, caracterizado
porque la suspensién del producto se enfria antes de ser reciclada a la zona de mezcla a elevado
esfuerzo cortante.

7.- Procedimiento segiin cualquiera de las reivindicaciones anteriores, caracterizado
porque se introduce una corriente que comprende un hidrocarburo o hidrocarburos de bajo punto
de ebullicién en la zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante y/o en la zona de post-mezcla.

8.- Procedimiento seglin cualquiera de las reivindicaciones anteriores, caracterizado
porque el sistema comprende una pluralidad de zonas de mezcla a elevado esfuerzo cortante las
cuales descargan en una Unica zona de post-mezcla.

9.- Procedimiento segiin cualquiera de las reivindicaciones anteriores, caracterizado
porque la zona o zonas de mezcla a elevado esfuerzo cortante consisten en una tobera inyectora-
mezcladora.

10.- Procedimiento segiin la reivindicacion 9, caracterizado porque la zona de post-
mezcla es un tanque reactor que estd provisto, en o cerca de su parte superior, de al menos una
tobera inyectora-mezcladora, y porque la suspensién de producto se extrae de la parte inferior, o
cerca de la parte inferior, del tanque reactor y al menos es en parte reciclada a la tobera inyectora-
mezcladora por via de una linea de reciclo de suspensién y una bomba de suspension.

11.- Procedimiento segin la reivindicacién 10, caracterizado porque el tanque
reactor contiene una caperuza de gas por encima del nivel de la suspensién, porque la tobera
inyectora-mezcladora descarga en el recipiente por encima o por debajo del nivel de la suspensi6n
y porque la corriente gaseosa de reciclo se extrae de la caperuza de gas y se recicla a la tobera
inyectora-mezcladora.

12.- Procedimiento segiin la reivindicacién 10 u 11, caracterizado porque la linea
de reciclo de suspension estd provista de un intercambiador de calor.

13.- Procedimiento segiin la reivindicacion 9, caracterizado porque la zona de post-
mezcla comprende un conducto de circuito tubular que estd provisto de al menos una tobera
inyectora-mezcladora y porque la suspensién de producto se recicla al menos en parte a la tobera
inyectora-mezcladora por via de una bomba o propulsor que estd situado en el conducto de
circuito tubular.

14.- Procedimiento segin la reivindicacién 13, caracterizado porque estd dispuesto
un intercambiador de calor a lo largo de parte o sustancialmente de toda la longitud del conducto
de circuito tubular.

15.- Procedimiento seglin cualquiea de las reivindicaciones anteriores,
caracterizado porque los reactantes gaseosos comprenden una mezcla de monéxido de carbono e
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hidrégeno.

16.- Procedimiento segin cualquiera de las reivindicaciones anteriores,
caracterizado porque los productos hidrocarbonados liquidos comprenden una mezcla de
hidrocarburos que tienen longitudes de cadena de 5 a 90 dtomos de carbono aproximadamente.

17.- Procedimiento segin cualquiera de las reivindicaciones anteriores,
caracterizado porque el catalizador es hierro, cobalto o rutenio, soportado sobre silice, alimina,
silice-aliumina, titania u 6xido de zinc.

18.- Procedimiento segin cualquiera de Ias reivindicaciones anteriores,
caracterizado porque el catalizador tiene un tamafio de particula del orden de 5 a 30 micrémetros.

19.- Procedimiento segGn cualquiera de las reivindicaciones anteriores,
caracterizado porque la suspension descargada en ls zona de post-mezcla comprende de 10 a 30%
en peso de particulas catalfticas.

20.- Procedimiento segin cualquiera de las reivindicaciones anteriores,
caracterizado porque la zona de post-mezcla se mantiene a una temperatura de 180-280°C y a una
_presion de 5-50 bares.

21.- Aparsto que comprende una pluralidad de zonas de mezcla a elevado esfuerzo
cortante, una Unica zona de post-mezcla, una linea de reciclo de gas que tiene un primer extremo y
un segundo extremo y una linea de reciclo de suspensién que tiene un primer extremo y un
segundo extremo, caracterizado porque:

a) cada zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante presenta una primera entrada
pera una suspensién de un catalizador en un medio liquido, al menos una
segunda entrada para una corriente gaseosa que comprende reactantes gaseosos
y una salida que esth situada dentro de la zona de post-mezcla para la descarga
de una mezcla de reactantes gaseosos y de la suspension desde la zona de
mezcla a elevado esfuerzo cortante a la zona de post-mezcla;

b) la zona de posi-mezcla presents una primera salida para la descarga de uma
suspensién de producto en o cerca de la parte inferior de la zona de post-mezcla
y una segunda salida para una cormriente gaseosa de reciclo en o cerca de la
parte superior de la zona de post-mezcla;

¢) el primer extremo de la linea de reciclo de suspensién estd en comunicacion con
la primera salida de 1a zona de post-mezcla y el segundo extremo de la linea de
reciclo de suspension esté en comunicacién con la primera entrada de la zona de
mezcia a elevado esfuerzo cortante; y

d) el primer extremo de 1a linea de reciclo de gas estd en comunicacion con la
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segunda salida de la zona de post-mezcla y el segundo extremo de la linea de
reciclo de gas estd en comunicacién con la segunda o segundas entradas de la
zona de mezcla a elevado esfuerzo cortante.
22 .- Aparsto segin la reivindicacién 21, caracterizado porque la linea de reciclo de
suspension estd provista de una bomba de suspensién y de un intercambiador de calor.
23.- Aparato segin la reivindicacién 21 o 22, caracterizado porque Ia linea de
reciclo de gas esti provista de un intercambiador de calor.
24.- Aparato segun cualquiera de las reivindicaciones 21 a 23, camcterizado porque
las 20nas de mezcla a elevado esfuerzo cortante son toberas inyectoras-mezcladoras.
25.- Aparato segun la reivindicacién 24, caracterizado porque tiene de 10 a 50
toberas inyectoras-mezcladoras.
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RESUMEN
Un procedimiento para la conversion de gas de sintesis a productos
hidrocarbonados superiores en un sistema que comprende una zona de mezcla a elevado esfuerzo
cortante y una zona de post-mezcla, cuyo procedimiento comprende:

8) pasar una suspension de catalizador en un medio liquido & través de la zona de
mezcla a elevado esfuerzo cortante en donde la suspensién se mezcla con gas
de sintesis;

b) descargar una mezcla de gas de sintesis y suspensién desde la zona de mezcla a
elevado esfuerzo cortante a la zona de post-mezcla;

¢) convertir al menos una porcion del gas de sintesis a hidrocarburos superiores en
la zona de post-mezcla, para formar una suspension de producto que
comprende catalizador suspendido en el medio liquido y los hidrocarburos
superiores;

d) separar una corriente gaseosa que comprende gas de sintesis sin convertir de la
suspension de producto;

e) reciclar la corriente gaseosa scparada 2 la zona de mezcla a elevado esfuerzo
cortante, y

f) reciclar al menos una porcién de la suspensién de producto a la zona de mezcla
a elevado esfuerzo cortante.
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* Comprobants de Pago ~/ [
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o Copia de la primera solicitud de patente, si reivindica prioridad, sefialindola
expresamente (]
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Evento 001
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Como resultado del examen de forma, realizado con fundamento en el articulo 38 de la Decisién
486 de la Comisién de la Comunidad Andina, se le comunica que:

- Debe allegar copla del documento en que consta la cesldn del derecho a la patente otorgado por el Inventar
al solicitante o a su causante (art. 26-k,Dec 486/2000).

En cumplimiento del articulo 39 de la Decisién 488 de la Comisién de la Comunidad Andina, se
le requiere para que dentro del término de dos (2) meses siguientes a la fecha de notificacién del
presente oficio, complete los requisitos anteriormente enunciados. En caso de no dar
cumplimiento al presente requerimiento, la solicitud se consilerard abandonada y perderé su
prelacién.

Notifiquese el presents oficio conforme a lo dispuesto en el articulo 8 de la Resolucién
Reglamentaria No. 210
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