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PROCESO DE INYECCION DE HIDROGENO A BAJA PRESION A
CONDICIONES DE VISCORREDUCCION

RESUMEN

La presente invencion se refiere a un proceso de conversion térmica de crudos
pesados en campos de produccidon o sus fracciones pesadas en las refinerias para la
reduccion de su viscosidad, que combina el tratamiento a temperaturas entre 623.15
K (350 °C) y 773.15 K (500 °C), con la adiciéon de hidrégeno a presiones bajas y
moderadas, y/o la adicion de un catalizador disperso, y/o la adicién de una fraccion
aromatica, a condiciones tipicas del proceso de viscorreduccion convencional. Con el
proceso de la presente invencion se logra conferir mayor estabilidad al producto de
reaccion, lo cual permite luego incrementar la temperatura de operaciéon (severidad)
con respecto al proceso de viscorreduccion convencional y por tanto lograr mayor
reduccion de la viscosidad de la carga procesada. Al reducirse la viscosidad del
producto final de reaccibn mediante el proceso de la presente invencion, en las
refinerias se obtiene un ahorro de diluyente liviano usado para alcanzar las
especificaciones de venta del combustdleo pesado. En campos de produccién de
petroleo se logra ahorro de la nafta diluyente necesaria para ajustar la viscosidad de

los crudos pesados y extrapesados para su transporte por oleoductos.

CAMPO DE LA INVENCION

La presente invencion se encuadra en el sector de la industria quimica y en particular
en la industria de la refinaciéon del petréleo. Mas especificamente, la presente
invencion se encuadra en el sector responsable de la produccién de combustibles y
en particular de combustoleo (fuel oil). La presente invencion se encuadra también
en el sector de produccion y transporte de crudos pesados y extrapesados. La
presente invencion se refiere a un proceso para disminuir la viscosidad de fracciones
pesadas del petrdleo, e incluso de un crudo pesado o extrapesado, mediante la adicion
de hidrégeno (hidroviscorreduccion) a presiones en un rango de 1034.21 KPa (150
psi) a 6894.76 KPa (1000 psi) a condiciones tipicas de viscorreduccion y/o en la
presencia de una fraccion aromatica y/o en la presencia de un catalizador de sulfuro
de metal del grupo Vb, Vib y/o VIlIb de la tabla periddica, en fase dispersa. Este
proceso puede aplicarse en refinerias 0 en campos de produccion. Su aplicaciéon en
refinerias permite un producto de menor viscosidad en comparacion con el obtenido
en el proceso de viscorreduccién convencional, con la consecuente liberacion de las
corrientes livianas valiosas que son necesarias para producir combustoleo (fuel oil No
6) en las especificaciones de viscosidad fijadas para su comercializacion, y la

reduccion de la produccion del mismo combustéleo. En un sentido similar, su
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aplicacion en un campo de produccion de petrdoleo pesado y/o extrapesado, como
parte de un mejorador de crudo (“upgrader”, como se le conoce en inglés), permite
la reduccion o incluso eliminacién total de la nafta diluyente que se necesita agregar
a los crudos pesados y extrapesados, de tal manera que puedan ser transportados

por oleoductos.

ESTADO DE LA TECNICA

El incremento de los crudos pesados a nivel mundial, junto con las restricciones
ambientales y el incremento en la demanda de destilados medios, ha propiciado que
los refinadores de petréleo busquen tecnologias para aumentar su capacidad de
conversion de crudos pesados y residuos. Diferentes tecnologias han sido
desarrolladas a través de los afios para la conversion de los fondos del barril, las
cuales incluyen procesos que estan basados en el rechazo de carbono o rutas de
adicion de hidrégeno. La ruta de adicion de hidrégeno, mejor conocida como
hidroprocesamiento, utiliza altas presiones de hidrogeno para reducir la formacion de
coque y aumenta la estabilidad de los productos favoreciendo la produccion de
liguidos por medio de los mecanismos de hidrocraqueo o hidrogendlisis. El
hidroprocesamiento incrementa la relacion H/C en los productos y es la ruta mas
atractiva para el mejoramiento de crudos pesados y residuos por la cantidad de
productos valiosos generados. Las tecnologias de rechazo de carbono o conversion
térmica, por su parte, se llevan a cabo por lo general a presiones relativamente bajas.
Estos procesos transfieren hidrégeno de las moléculas pesadas a las mas livianas,
resultando en la produccién de coque o carbdn, disminuyendo la relacion H/C a

valores entre 0.5 a 1, lo cual incrementa significativamente la formacién de coque.

Entre las tecnologias de rechazo de carbdn se encuentra la viscorreduccion, la cual
consiste en un proceso térmico, que convierte residuos atmosféricos o de vacio en
gas, nafta, destilados y residuo viscorreducido. Este ultimo es un producto estable
con una menor viscosidad e indice de fluidez que la carga. Por tanto, disminuye la
cantidad de diluyente requerido para alcanzar las especificaciones del combustéleo o
fuel oil #6 y reduce su produccion entre un 10 y 25% con respecto a la preparacion
a partir de la carga del proceso de viscorreduccion. Incluso, la nafta y el gasdleo
producidos pueden ser usados como carga para los procesos de Craqueo Catalitico
Fluidizado (Fluid Catalytic Cracking — FCC, en inglés) o hidrocraqueo. En el proceso,
las cadenas laterales alifaticas de los anillos aromaticos son separadas para sufrir una
escision posterior que provoca la reduccion de la viscosidad y del punto de fluidez.
Hay dos tipos de procesos de viscorreduccion: coil y soaker. En la viscorreduccion
tipo coil, un serpentin es calentado a temperaturas entre 746.15 K (473 °C) y 773,15

K (500 °C) con un tiempo de residencia de 1 a 3 minutos. En el tipo soaker las
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temperaturas estan entre 700.15 K (427 °C) y 716.15 K (443 °C) con un tiempo de
residencia de 4 a 8 minutos. En una viscorreductora tipo coil, a temperaturas por
encima de los 753.15 K (480 °C), la ruptura de los componentes nafténicos llega a
ser considerable, por tanto, el craqueo es controlado mediante las condiciones de
operacidon hasta una severidad limite. Si ocurre un cragueo severo, se puede formar
una gran cantidad de olefinas inestables, coque y otros componentes, que produciran
reacciones de polimerizacion durante el almacenamiento, lo que causara
taponamiento y formacion de lodos. El proceso de viscorreduccion tiene bajos costos
de inversion y de operacion, pero el rendimiento de productos livianos es menor con
respecto a los procesos de hidroprocesamiento. Ademadas, los productos liquidos
obtenidos por el tratamiento térmico contienen S, N y metales (Ni, V, etc....) y para
su purificacion requieren procesos de hidrotratamiento posteriores
(hidrodesulfurizacion, hidrodesnitrogenacion, e hidrodesmetalizacion). Es claro que
los procesos térmicos tienen la desventaja de producir una gran cantidad de productos
de bajo valor, razén por lo que las tecnologias de hidroprocesamiento en presencia
de hidrégeno estan tomando mayor relevancia, no obstante, los bajos costos de los
procesos térmicos hacen que estas tecnologias aun sean las mas comunes para la
conversion de fondos. Por lo tanto, cualquier mejora de proceso que ayude a
aumentar la estabilidad quimica y fisica de los productos de viscorreduccion, con una
consecuente mayor conversion y disminucion de la viscosidad de la carga es muy

atractiva desde el punto de vista econémico para refinerias y mejoradores de crudo.

Entre las opciones de mejora al proceso de viscorreduccidn convencional se cuentan
por ejemplo las patentes ZA8405721 y ES8605020 de la antigua compafiia Mobil. En
estas patentes se describe un proceso para la viscorreduccién de fracciones pesadas
residuales en presencia de materiales altamente aromaticos donadores de hidrégeno.
Ademas de la adicion de materiales altamente aromaticos, en ES8605020 también se
menciona la adicion de compuestos organicos tipo tiol. Segun las mencionadas
patentes la adicion de materiales altamente aromaticos donadores de hidrogeno
aumenta la estabilidad de los productos con respecto a la viscorreduccion
convencional, lo que permite al final incrementar la severidad del proceso y por lo
tanto conseguir una mayor reduccion de la viscosidad y conversiéon de la carga. En la
misma linea de las patentes anteriores se tienen las patentes US4604186 de DM Inc.
y CN102358846 de Petrochina en las cuales se describe un proceso de viscorreduccion
combinado con coquizacion para aumentar la conversion global, con la particularidad
que se adiciona también una fraccibn aromatica que proviene del mismo proceso,
pues se obtiene de un corte de gaséleo del proceso de coquizacion. En la patente
US4604186 el corte de gasdleo que se usa como donador de hidrégeno es
hidrogenado cataliticamente antes de ser adicionado a la carga de la viscorreductora
para aumentar su eficiencia como donador de hidrégeno. Algo parecido se usa en la

patente US4294686 de Gulf, en la cual se describe un proceso de mejoramiento de
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crudos y fracciones pesadas mediante la reaccion a condiciones de hidrocraqueo y
presencia de un material donador de hidrégeno que se obtiene de un corte del gaséleo

liviano del mismo proceso y se hidrogena antes de ser adicionado a la carga.

Como se observa en las patentes nombradas anteriormente todas reclaman una
transferencia de hidrogeno desde una fraccion aromatica (hidrogenada previamente
0 no). Otra forma de hacerlo es la transferencia de hidrégeno desde el agua como lo
que se reclama en las patentes US5688741 y US5885441 del proceso de
Acuacoversion de PDVSA segun el cual se obtienen mayores conversiones que en la
viscorreduccion convencional al poner el hidrocarburo en contacto con vapor de agua
y un sistema dual de catalizador con metal del grupo VIllb acompafiado de un metal
alcalino a una presion menor o igual a 2068.43 KPa (300 psi). Una variante de lo
anterior se describe en las patentes US9428700B2/KR2015046254A de Saudi-
Aramco, en las cuales se describe un proceso de hidroviscorreducciéon en el que una
mezcla de hidrégeno y la carga liquida de hidrocarburos es destilada para separar el
hidrogeno libre y dejar solo el hidrégeno disuelto en la mezcla. La mezcla de
hidrégeno disuelto en Ila carga luego es craqueada en wuna zona de

hidroviscorreduccion en presencia de vapor.

Otra forma de mejorar el proceso de viscorreduccion es mediante la adicion directa
de hidrégeno. El proceso al que se le ha incorporado hidrégeno a condiciones similares
a las de viscorreduccion se ha denominado de manera general hidroviscorreduccion.
La hidroviscorreduccion surge dado que el hidrégeno ayuda a saturar las olefinas y
radicales libres generados durante el proceso de craqueo térmico, evitando
posteriores reacciones de condensacion que forman coque, lo que lleva a productos
mas estables de los obtenidos con la viscorreduccion convencional puesto que baja el
umbral de floculacién. Esto implica que se pueden tener mayores conversiones y
productos de menores viscosidades, al tiempo que se inhibe la formacién de coque.
En los udltimos afios se han propuesto varios procesos de hidroviscorreduccion. Hay
un grupo de procesos propuestos que utilizan catalizadores heterogéneos sélidos en
un lecho fijo para llevar a cabo el proceso. Ejemplo de estos procesos son el reclamado
por Mobil Oil Corporation en la patente US4411770A. En este proceso, la
hidroviscorreduccion es facilitada por una zeolita y un componente con funcion
metalica de hidrogenacion. ElI IFP en patentes tales como las US4511458A,
US4511458A o0 US4510042A reclama procesos de hidroviscorreduccion con
catalizadores solidos de alimina y metales tales como Mo, W, Ni, Co y Fe. En tanto
que Exxon Mobil Research and Engineering Company, en patentes como la
US13803253A describe un proceso de conversion de hidrocarburos pesados de puntos
de ebulliciébn especificos en donde se provee un fluido aromético y se realiza
hidroprocesamiento convencional (lecho fijo) en presencia de hidréogeno. Los

anteriores procesos, por requerir el uso de catalizadores solidos soportados, no son
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compatibles o adaptables a unidades de viscorreduccion existentes. Otra desventaja
del uso de lechos fijos de catalizadores heterogéneos para procesar cargas pesadas
es que el contenido de metales de estas desactiva y bloquea rapidamente el
catalizador requiriéendose entonces cambios de catalizador con frecuencias que

tienden a afectar el margen de la unidad.

Debido a las dificultades mencionadas acerca de los procesos de hidroviscorreduccion
que usan catalizadores en lecho fijo, surgieron algunas invenciones que describen
procesos de hidroviscorreduccidon que usan catalizadores en lecho disperso que se
adicionan continuamente al proceso junto con la carga. Entre otras invenciones de
este tipo, se tienen las patentes de Phillips US4659453, US4705766, US4708784 y
US5055174 donde se describen procesos de hidroviscorreduccion, que utilizan
diferentes mezclas de compuestos de molibdeno que se descomponen in situ para
formar una fase sulfuro; a lo que atribuyen una reduccidén en la formacion de coque
y un mayor consumo de hidrégeno en comparacion con otros catalizadores y con la
viscorreduccion convencional. Por otro lado, también se tienen las patentes del IFP
FR2631631 y US5024751 en la cuales se describen procesos de hidroviscorreduccion
que usan catalizadores de lecho disperso preparados usando un compuesto de Mo,
Co o Ni, un polisulfuro de caracteristicas especiales y una carga que contiene
asfaltenos, reclamando ademdas un rango especifico de la relacion de metales a
asfaltenos. Los inventores del IFP también reclaman un mejor desempefio traducido
en una reduccion en la formacion de coque y mayores conversiones de asfaltenos y
heteroatomos de su catalizador en el proceso de hidroviscorreduccién en comparacion

con otras preparaciones de catalizador usadas como referencia.

De lo mencionado en los parrafos anteriores se puede concluir que el hidrégeno, ya
sea el que se transfiere de un agente donador como las fracciones aromaticas o el
que se adiciona de forma libre al sistema, juega un papel clave en los procesos que
se muestran como una mejora al proceso de viscorreduccién convencional. De alguna
manera la mayoria de estos procesos lo que buscan es la manera mas eficiente de
incorporar el hidrégeno al sistema, sin embargo, para esto, a excepcién de los
procesos que solo reclaman el uso de agentes donadores de hidrégeno, tienen la
particularidad tipica de requerir operacion a presiones elevadas (> 68947.57 KPa
(=>1000 psi)). Adicionalmente, muchas de las tecnologias reportadas en la literatura
que aseguran mejorar del proceso de viscorreduccion convencional utilizando
hidrégeno, bien sea generado in situ en el proceso o inyectado para mejorar la
estabilidad de los productos, implican modificaciones mayores en una planta de

viscorreduccion convencional.

Mediante la presente invencion se logra conseguir lo mejor de los dos mundos, es

decir, un proceso térmico de bajos costos de inversion y operacion combinado con las
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bondades que ofrecen los procesos de adicion de hidrogeno. Para esto y con el fin de
poder implementar este tipo de procesos en una unidad ya construida con inversiones
relativamente bajas se requiere ajustar el rango de presion de trabajo a presiones
bajas con el fin de aprovechar la mayor parte de los equipos instalados para el nuevo
proceso de hidroviscorreduccion, lo cual redunda en una ganancia en eficiencia y
bondades del proceso adaptado. Ventajosamente, con la solucién desarrollada en la
presente invencidon se logra incrementar la conversion del proceso convencional de
viscorreduccioén con la presencia de hidrogeno a presiones substancialmente menores
de las reportadas en la literatura (68947.57 KPa (< 1000 psi) y preferiblemente en
un rango de 1034.21 KPa (150 psi) — 4136.85 KPa (600 psi), manteniendo la
estabilidad del producto. Esto es beneficioso por cuanto una menor presion de
hidrégeno impacta de manera favorable el CAPEX y OPEX del proceso, al no requerir
de adecuaciones mayores. Con la presente invencion se logra potenciar el efecto de
la adicién de hidrégeno en la estabilidad de los productos del proceso térmico de
hidroviscorreduccion con el uso de fracciones aromaticas y/o catalizadores con
funcién hidrogenante, permitiendo operar unidades de viscorreduccion convencional

ya existentes a bajas presiones.

DESCRIPCION DE LAS FIGURAS

Figura 1. Esquema general del proceso de hidroviscorreduccion con adicién de

hidrégeno, catalizador y fraccién aromatica para una unidad grass root.

Figura 2. Esquema general del proceso de hidroviscorreduccion con adicion de
hidrégeno, catalizador y fraccibn aromética para reformar una unidad de

viscorreduccion existente.

DESCRIPCION DETALLADA DE LA INVENCION

En la presente invencidon se encontré que la adiciéon de hidrégeno a un proceso de
viscorreduccion convencional a una presion parcial baja o moderada, potenciada por
el uso de un catalizador disperso en una determinada cantidad de una fraccion
aromatica; permite una mayor estabilidad del producto de viscorreduccién, lo que
permite aumentar la severidad de la reaccibn con respecto a un proceso de
viscorreduccién convencional, o en dado caso aumentar el ciclo de corrida de la unidad
debido a una disminucién del ensuciamiento de la misma debido a depdsitos de coque
en los tubos del horno y/o el soaker. En la presente invencion se describe un proceso
novedoso que puede ser usado para disminuir la cantidad de diluyente necesaria ya

sea para preparar combustéleo en una refineria o para preparar crudo diluido en
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campo para ser transportado a través de oleoductos. Se describe un proceso general
que puede ser usado para una unidad completamente nueva en un sitio donde no hay
mas infraestructura de proceso (grass root, en inglés) como por ejemplo en un campo
de produccion y ademas se describen las variantes y simplificaciones que puede tener
el proceso cuando se instala dentro de una refineria, por ejemplo, o incluso al

adaptarse a una reforma de una unidad existente.

El proceso desarrollado en la presente invencion se describe de forma general en la
Figura 1. En este Figura se muestran las principales operaciones y procesos unitarios
a los que se somete la carga de reaccioén agrupadas en secciones. De manera general
el proceso se divide en una seccidon de preparacion de catalizador y mezclado con la
carga, una seccion de activacion del catalizador, una seccion de reacciéon de
hidroviscorreduccion, una seccion de separacion gas-liquido y destilacion de
productos y una seccion de compresion y reciclo de H> (en caso de ser necesario). La

descripcion detallada de cada una de estas secciones se presenta a continuacion:

1. SECCION DE PREPARACION DE CATALIZADOR Y MEZCLADO CON LA
CARGA:

Como su nombre lo dice en esta seccidn se describe el proceso de preparacion del
catalizador, asi como la admisién de la carga y su mezclado con el catalizador. La
tecnologia propuesta fue disefiada para cargar una fraccion pesada del petréleo, entre
las cuales se tiene crudo reducido, fondos de vacio, fondos de un proceso de
desasfaltado (separacion de fraccion de asfaltenos por extraccion liquido-liquido),
fondos previamente viscorreducidos e incluso un crudo pesado o extrapesado
completo, segun la aplicacion que se requiera. Como se mostrara en los ejemplos el
concepto de tecnologia funciona bastante bien con una amplia gama de cargas. En el
caso de un proceso ubicado en una refineria la carga puede proceder de una unidad
de destilacion atmosférica o de vacio de crudos, de una unidad desasfaltadora o
incluso de otra viscorreductora. Sin embargo, no esta limitada a las mismas porque
como ya se menciond, es posible procesar incluso crudos pesados o extrapesados
completos. En el caso de una ubicaciéon en campo de produccién haciendo parte de
un mejorador de crudos como complemento a la dilucion de estos, es posible utilizar
como carga el crudo completo o bien alimentar las fracciones pesadas mencionadas
anteriormente para el caso de la ubicacion en una refineria. La eleccién de la carga
en el caso de una hidroviscorreductora que haga parte de un conglomerado de
mejoramiento de crudos sera funcion del crudo que se esté procesando y de los

objetivos de disefio del mejorador.

En Figura 1 la carga corresponde a la corriente (1) la cual entra al mezclador 2 para

formar una mezcla homogénea con una mezcla de catalizador dispersa en una
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fraccion aromatica previamente homogeneizada en el mezclador 1 (6). Ademas, en
caso de ser necesario en el mezclador 2 se puede adicionar una cantidad adicional de
una fraccion aromatica (5) para ajustar su composicion final en la carga. Como ya se
mencionod la funcion del mezclador 1 es la preparacion de una solucidon o dispersion
del precursor de catalizador que pueda ser mezclada directamente con la carga de
reaccion en el mezclador 2. El catalizador usado en la presente invencién corresponde
a sulfuros de metales de transiciéon de los grupos V b (V), VI b (Mo y W) y/o VIII b
(Fe, Coy Ni), por separado o las combinaciones de estos. Estos metales se introducen
al proceso en forma de sales liposolubles de acidos organicos como por ejemplo del
grupo de los naftenatos, octoatos, acetatos etc. Se introduce la cantidad necesaria de
la sal organica liposoluble (3), de tal manera que se obtenga una concentracion de
50 a 300 ppm del metal de transicion en la carga, cuando se usa Mo, W, Ni, Co o sus
combinaciones mayoritariamente y 300 a 2000 ppm cuando se usa mayoritariamente

V, Fe o0 sus combinaciones como metal principal.

En el mezclador 1 la sal organica del metal de transicion escogida se disuelve o
dispersa en una fraccion de hidrocarburo aroméatico (4) de tal manera que se facilite
luego su incorporacién en la carga. La fraccidon aromatica a usar puede ser cualquiera
de los productos de una unidad FCC o una unidad RFCC de una refineria como ALC,
APC, slurry de FCC/RFCC o combinaciones de estos. También pueden ser usados los
destilados de procesos térmicos como los gasoéleos livianos y pesados del proceso de
coquizacion o incluso los destilados que produce el mismo proceso de viscorreduccion.
Lo que implica que se puede hacer una especie de reciclo de una fraccién de los
productos en el rango de destilacion del diésel (200 - 370 °C) o del gasdleo (350 -
525 °C). En el caso que lo que esté a disposicibn sea una carga virgen es mejor
utilizar como solvente una fraccion en el rango del gasdleo (350 - 525 °C o rangos
dentro de este), de tal manera que la fraccion tenga un contenido de por lo menos
40% de compuestos aromaticos. Se encontr6 efectos positivos de la adicion de una
fraccion aromaética en la estabilidad de los productos, incluso, en condiciones donde
hay ausencia de hidrogeno y priman las condiciones operacionales de la
viscorreduccion convencional. Esto ultimo implica que la fraccion aromatica cumple
una doble funcién, por un lado sirve como vehiculo para una diluciéon/dispersion inicial
del catalizador en aras de facilitar un mezclado intimo con la carga y por otro lado,
siendo tal vez su funcién mas importante, ayuda a incrementar la estabilidad del
producto viscorreducido; bien sea por una aumento en la trasferencia de hidrégeno,
debido a las propiedades de transferencia de hidrégeno atribuidas en otras patentes
a los compuestos aromaticos o por su alto poder de disolver los asfaltenos. La sal
organica del metal de transicidn que se usa como precursor del catalizador del proceso
se mezcla en el mezclador 1 con la cantidad adecuada de la fraccion aromética
escogida de tal manera que se obtenga una composicion de la fraccién aromatica del

1 al 10% de la carga total a la seccidon de reacciéon. Como se mencioné antes la
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cantidad total de la fracciéon aromética en la carga se puede ajustar en el mezclador
2 de tal manera que al final se obtenga una concentracion de 3 a 20% de la corriente
(7). Ambas etapas de mezclado pueden ser llevadas a cabo por ejemplo en un tramo
de linea vertical, usando un mezclador estatico o un tanque, cualquiera que se tenga
a disposicion y que garantice la homogeneidad de las mezclas. En todo caso, las
etapas de mezclado se deben llevar a cabo en atmoésfera inerte (como minimo flushing
de nitr6geno) y a una temperatura de 293,15 K (20 °C)- 333.15 K (60 °C) mayor al
punto de fluidez de cada uno de los componentes de la mezcla 'y 293,15 K (20 °C) —
333.15 (60 °C) menor al punto inicial de ebulliciéon del componente mas liviano de la
mezcla, en aras de garantizar un mezclado intimo y homogéneo de las fracciones.

En el caso que la tecnologia de la presente invencion se quiera implementar por
ejemplo como una reforma de una unidad de viscorreduccion existente, esta seccion

se puede adicionar a la unidad como un médulo o estructura portatil.

2. SECCION DE ACTIVACION DEL CATALIZADOR.

En este caso, la activacion se da por la descomposicion de la sal organica en un
ambiente con H2S de tal manera que se forma el sulfuro correspondiente al metal de
transicion usado. Por esta razén, el proceso de mezclado de la etapa 1 se vuelve
relevante, debido a que a mejor disolucién/dispersion del precursor de catalizador
mejor sera la dispersion del sulfuro del metal de transicion formado (no soluble en
los hidrocarburos) y las particulas que se formen serdn mas pequefias; aumentando
de ese modo el area de contacto con las moléculas y haciendo mas activo el
catalizador. Esta seccion no es obligatoria pues la sal organica del metal de transicion
también se puede descomponer durante el proceso de precaliente o incluso dentro
del mismo horno de la seccion de reaccion. Sin embargo, se obtienen mejores
resultados cuando se cuenta con una seccidon en donde se dé una descomposicion
completa y controlada de la sal. Ademas, la descomposicion de la sal debe darse en
presencia de la carga, por lo tanto, durante el proceso de mezclado es preferible evitar
temperaturas superiores a 473.15 K (200°C), para evitar descomposicion de la sal
antes de mezclar el precursor de catalizador con la carga. Para llevar a cabo el
proceso, la mezcla de la carga, solvente o solvente con catalizador (7) se mezcla con
hidrogeno (13), en una proporcion de 1 a 3 veces la cantidad estequiométrica para
formar los sulfuros de los metales de transicion que componen el catalizador. La
mezcla de las 2 corrientes anteriores (8) pasa a un horno donde se alcanza la
temperatura de descomposicién de la sal, la cual dependiendo de la sal varia entre
250 °C y 350°C. La mezcla de carga, catalizador, fraccion aromatica e hidrégeno a la
temperatura de descomposicion (9) pasa a un reactor de descomposiciéon con un
tiempo de residencia entre 15 — 120 min para alcanzar la descomposicion completa

de la sal y obtener una corriente de carga con el maximo contenido de catalizador en
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su fase activa (sulfuros de metales de transicion) con la adecuada dispersion y tamafo
de particula: corriente (10).
Al igual que la secciéon anterior esta unidad también puede simplificarse y adicionarse

en una estructura portatil.

3. SECCION DE REACCION DE HIDROVISCORREDUCCION

La corriente (10) que en el caso de haber pasado por la seccion de activacion ya
contiene el catalizador en su fase activa disperso en la mezcla de carga y fraccion
aromatica, se une entonces con una corriente de hidréogeno (12) para completar una
relacion Hx/HC de 10 a 100 LN/L. La mezcla de la carga, fraccibn aromatica con
catalizador e hidrogeno (13) pasa a un sistema de reaccion el cual se compone de un
sistema horno-reactor o el horno puede funcionar como reactor por si mismo. En el
horno se ajusta la temperatura de reaccion y el efluente caliente del horno (14) pasa
a un reactor de hidroviscorreduccion, si aplica. Como sistema de reaccion se pueden
utilizar diferentes equipos como por ejemplo un reactor tubular ascendente, una
columna de burbujeo, un reactor de lecho disperso, un reactor de lecho en ebullicién,
un horno (viscorreductora coil) o un conjunto horno-soaker (viscorreductora soaker).
En el caso de los reactores tipo viscorreductora con hornos o hornos-soaker se
combinan tiempos de residencia relativamente bajos entre 1 a 20 minutos con
temperaturas relativamente altas 673.15 K (400 °C) — 773.15 K (500 °C). En el caso
del reactor tubular se puede utilizar tiempos de residencia de 30 a 120 min y en ese
caso las temperaturas son mas bajas 633.15 K (360°C) a 673.15 K (400 °C). La
presion total de reaccioén, dada en su mayoria por el hidréogeno que se adiciona al
proceso, segun la severidad que se necesite puede variar entre 1034.21 KPa (150
psi) y 6894.76 KPa (1000 psi). Sin embargo, se logra un equilibrio entre los beneficios
del hidrégeno y la inversion cuando se trabaja en un rango de presiones de 1034.21
KPa (150 psi) — 4136.85 KPa (600 psi). El efluente del reactor (15) se mezcla con la
corriente (26) en aras de disminuir la temperatura de este de forma subita (a niveles
de 623.15 K (350°C) - 673.15 K (400 °C) y de esa manera frenar la reaccion. El
efluente del reactor enfriado (15’) se envia entonces a la seccion de separacion gas-
liguido y destilacién de productos.

Como se puede inferir en la descripcion anterior, la tecnologia propuesta es bastante
versatil, lo que facilita su aplicacion a una reforma de una unidad viscorreductora

existente, por ejemplo.

4. SECCION DE SEPARACION GAS-LIQUIDO Y DESTILACION DE
PRODUCTOS

La presion de la seccidon de reaccion de la unidad se controla en un separador gas-

liguido caliente, al cual entra el efluente de reacciéon (15), y en este se separa el
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producto liviano y los gases no condensables del producto pesado. El producto pesado
(16) pasa a través de una valvula proporcional que controla el nivel del separador
gas-liquido y la cual funciona como separador de las secciones de “alta” (presion de
reaccion) y baja presion para luego pasar a una torre fraccionadora o un separador
flash al vacio en el cual se separan los destilados pesados (19) de la brea o fracciéon
de residuo que ebulle a temperaturas mayores a 798.15 K (525 °C) (18). El producto
liviano del separador caliente (17), por su parte, pasa a un separador frio donde los
gases no condensables (22) se separan de los destilados livianos (20). Los destilados
livianos (20) se unen con los destilados pesados (19) para formar una corriente de
destilados (21) que pasa a una torre fraccionadora donde se obtiene al menos: una
corriente de nafta (23), un gasoleo liviano (24) y un gasoéleo pesado (24). Los gases
no condensables que se separan en el separador frio se purgan (27) para mantener
una pureza del gas de reciclo superior a por lo menos 80% de H: y el resto del gas
se envia a un proceso de lavado con amina para retener el H,S. El gas lavado (29) se
envia entonces a la seccidon de compresion y reciclo de H.. El lavado del gas con amina
puede realizarse en otra unidad vecina para aprovechar sinergias con otras unidades,
en caso de que la unidad de la presente invencién esté ubicada dentro de un complejo

de refinacibn o de mejoramiento de crudos.

Para la corriente (26) que se menciond en la seccidon de reacciéon y cuya funcion es
enfriar subitamente el efluente del reactor, en aras de detener las reacciones de
craqueo térmico y evitar ensuciamiento en la seccién de separacion, se puede usar
toda o una parte de la corriente de gasdleo pesado (25) que se obtiene en la presente
seccion. Esto ultimo no constituye un reciclo a extincion del gaséleo pesado porque
la corriente no sufre ninguna transformacién. Por otro lado, parte del gasdleo liviano
(24), del gasdéleo pesado (25) o mezclas de ambos, en caso de que se necesite,
pueden ser usados como parte de la fraccién aromatica (2) que se usa para preparar
el catalizador y alimentarse con la carga de la unidad para mejorar la estabilidad de
los productos. La corriente de brea (18) se envia a la preparacion de combustdéleo o

a la preparacion de crudo sintético diluido segun se requiera.

5. SECCION DE COMPRESION Y RECICLO DE H:

Esta seccidén es opcional y dependera de si el proceso de la presente invencion se
implementa en una unidad que esta aislada o si hace parte de una refineria o un
complejo de mejoramiento de crudos donde se puede aprovechar sinergias con
unidades vecinas. En caso de que se requiera el gas lavado con una alta pureza de
H> se mezcla con una corriente de H; de reposicion (34) previamente comprimida
(33). Toda la mezcla de gas de reciclo de hidrégeno de reposicion (32) pasa entonces
a un compresor de reciclo con el que se ajusta la presidon de operacion (35) para

alimentar las secciones de activacion (13) y reaccion (12). Si la unidad de la presente
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invencion est4 ubicada dentro de una refineria y vecina a una unidad de mayor presion
se podria usar la purga de la otra unidad como fuente de hidrogeno y no seria
necesaria entonces la seccion de compresion. De igual manera si se dispone de una
unidad purificadora de hidrégeno por adsorcion (Pressure Swing Adsorption: PSA, en
inglés) cercana con capacidad instalada sin utilizar, entonces no se haria purga (27)
y mas bien el gas lavado en la torre de absorcion con amina se envia a la PSA para

su purificacion.

Modalidad adicional de proteccion:

1. Un proceso de inyeccion de hidrégeno a baja presion a condiciones de
viscorreduccion caracterizado por que comprende una seccion de preparacion
de catalizador y mezclado con la carga, una seccion de activacion del
catalizador, una seccién de reaccion de hidroviscorreduccion y una secciéon de

separacion gas-liquido y destilacion de productos.

2. Un proceso de inyeccion de hidrégeno a baja presion a condiciones de
viscorreduccion caracterizado por que comprende una seccidén de reaccion de
hidroviscorreduccion, una seccion de separacion gas-liquido y destilacion de

productos y una seccién de compresiéon y reciclo de hidrégeno.

3. Un proceso de inyeccion de hidréogeno a baja presiéon a condiciones de
viscorreduccion caracterizado por que comprende una seccion de preparacion
de catalizador y mezclado con la carga, una seccidon de activacion del
catalizador, una seccion de reacciéon de hidroviscorreduccion y una seccion de

compresion y reciclo de hidrégeno.

4. Un proceso de inyecciéon de hidrogeno a baja presiéon a condiciones de
viscorreduccion de la reivindicacion 6 caracterizado porque la seccion de
reaccion de hidroviscorreduccion presenta un reactor tubular que utiliza
tiempos de residencia entre 30 a 120 min y en un rango de temperaturas entre
633.15 K (360°C) a 673.15 K (400 °C).

5. Un proceso de inyeccion de hidrégeno a baja presiéon a condiciones de
viscorreduccion en presencia de un catalizador disperso y una fraccion
aromatica que se adapta a la reforma de una unidad de viscorreduccion
convencional mediante el incremento de la presiéon de reaccién usando un
separador, donde la adiciéon de hidrogeno se realiza mediante hidrégeno

comprimido disponible de unidades vecinas y la adicion del catalizador y la
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fraccion aromatica se puede hacer en una seccion portatil adyacente a la

unidad.

La tecnologia descrita en la presente invencién se diferencia de las otras en que
combina la adicion de hidrégeno a presiones bajas (<689.476 KPa (<100 psi)) con la
adicion de un precursor de catalizador que potencia el uso del hidrégeno y al mismo
tiempo con la adicion de un solvente aroméatico que cumple la doble funcion de ser el
vehiculo en el que se diluye/dispersa el precursor del catalizador y la de mejorar con
su poder solvente la estabilidad fisica de los productos viscorreducidos. Otra
diferencia con otros procesos radica en su versatilidad, pues la misma es aplicable a
la construccion de una unidad “grass root” como se muestra en el Figura 1 y ademas
es particularmente aplicable a una reforma de una unidad de viscorreduccion
existente dentro de una refineria. El caso especifico de la reforma de una unidad de
viscorreduccion convencional existente es tal vez una de las aplicaciones mas

importantes de la tecnologia desarrollada en la presente invencion.

En la Figura 2 se muestra con un relleno en trama cuales serian los principales equipos
nuevos para adaptar la unidad a la tecnologia de hidroviscorreduccion. Las corrientes
mantienen la misma numeracién de la Figura 1 y aplica la misma descripcion ya
mencionada anteriormente. Como se puede observar la principal modificacion
consiste en la instalacion de un sistema de separacion gas liquido. Se podria cambiar
el soaker por uno de alta presiéon que podria ademas realizar la funcién de separador
gas-liquido de alta presion. Ademas, se debe revisar el disefio del horno y de la bomba

de carga de la unidad.

EJEMPLOS
A continuacion, se presentan algunos ejemplos no limitantes para ilustrar la

realizacion de la presente invencion.

Ejemplo 1.

Descripcion de la metodologia experimental.

En este ejemplo se describe de manera general la forma en que se llevaron a cabo
los experimentos. Inicialmente se realizaron experimentos para simular la severidad
de la viscorreduccién convencional con diferentes cargas (crudo reducido y fondo de
unidad de desasfaltado) combinando las variables tiempo de reaccion y temperatura.
Tipicamente se usé un reactor agitado de 0,00025 m? (250 ml) en modo batch al cual
se le adicionaron 0,080 Kg — 0,125 kg (80 g - 125 g) de la mezcla de carga. Una vez
adicionada la carga precalentada a 423.15 K (150 °C), el reactor se sell6 y se

realizaban purgas primero con N2 para desplazar el aire contenido y si la reacciéon se
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iba a realizar en ambiente de hidrogeno, entonces también se hacian purgas con H2
y luego se fijaba una presion tal que al llegar a la temperatura de reaccion se
obtuviese la presion deseada. Se fijoé una velocidad de calentamiento de tal manera
gque se alcanzara la temperatura de reaccion en 3600 s (1 h). Una vez a la temperatura
de reaccion se fijé como tiempo de reaccién 3600 s (1 h), en aras de tener un muy
buen control sobre éste, y temperaturas en el intervalo de 623.15 K (350°C) a 663.15
K (390°C). Estos valores menores de temperatura se emplearon para moderar la
severidad de reaccioén, teniendo en cuenta que el proceso convencional se realiza en
flujo continuo con tiempos de residencia mucho menores y temperaturas mas altas.
La presion, a temperatura de reaccion, se fijé en 517.107 KPa (75 psi) de nitrogeno
para simular las condiciones de viscorreduccién convencional. Se llevaron a cabo
diferentes experimentos donde la temperatura se incrementd progresivamente hasta
encontrar el valor en que los productos superaran un contenido de sélidos insolubles
en tolueno de 2% en peso. Luego de esto, se realizaron experimentos de
hidroviscorreduccion a diferentes niveles de presion parcial de hidrogeno (1034.21
KPa (150 psi) - 4136.85 KPa (600 psi) para el fondo desasfaltado por solvente y
1034.21 KPa (150 psi) — 5515.81 KPa (800 psi) para crudo reducido). Luego de
establecer la influencia del hidrégeno por si solo en un proceso de viscorreduccion
convencional, se inicio la exploracion de diferentes alternativas para potencializar su
efecto. Para esto se evaluaron algunos precursores de catalizadores empleados para
el hidrocragueo y aditivos para la inhibicion de la formacion de coque. Dado que los
catalizadores y los aditivos deben adicionarse en alguna corriente que los disperse,
también se exploré el efecto que estas corrientes pueden tener como posibles
donadores de hidrogeno y/o agentes dispersantes de los asfaltenos. En este caso se
usaron como posibles corrientes que sirvan de vehiculo para dispersar catalizadores
y aditivos, diferentes fracciones aromaticas tales como, por ejemplo: Gaséleos de
Vacio virgen (VGO, en inglés), Aceite Liviano de Ciclo (ALC), Aceite Pesado de Ciclo
(APC) y slurry de FCC y RFCC.

Las cargas y productos de reaccion se caracterizaron de acuerdo con los analisis de
la Tabla 1. Luego de hacer la caracterizacion de los productos obtenidos en los
reactores batch, se le determinaron las propiedades con el fin de proceder a calcular
los ahorros de diluyente de forma mas aproximada a lo que ocurre a nivel industrial

donde se separa la nafta del fondo viscorreducido.

Tabla 1. Andlisis realizados a las cargas y productos de hidroviscorreduccion

Identificacion de la Norma Objeto

prueba
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Destilacion simulada alta | ASTM D7169 Determinar rendimiento de

temperatura crudos 36- productos destilados

740+°C

Gravedad Especifica - ASTM D70 Determinar la densidad del

densidad en bitumen alimento y productos
pesados

Comportamiento Determinar la viscosidad del

reolégico alta viscosidad alimento y productos
pesados

Insolubles en tolueno D4312 Determinar el coque y
residuo inorganico en
productos. Es ademas un
indicativo de la estabilidad.

Prueba mérito IFP-3024-82 Se usa para determinar la
estabilidad coloidal de los
productos

El objeto de estos experimentos fue determinar si con la adiciéon de hidréogeno es
posible alcanzar temperaturas superiores a las alcanzadas en los experimentos de
viscorreduccion convencional sin afectar la estabilidad de los productos y obteniendo

una mayor conversion.

Ejemplo 2.
Influencia de la adicién de hidrégeno a baja presidon a un proceso de viscorreduccion

convencional.

En este ejemplo se compard lo sélidos producidos en el proceso de viscorreduccion
convencional (en presencia de nitrégeno) con los sélidos producidos cuando se hace
adicion de hidrégeno a 2068.43 KPa (300 psi) y 4136.85 KPa (600 psi). Se siguio la
metodologia experimental descrita en el ejemplo 1 y se usaron las cargas A, By C
que corresponden a la fraccion rica en asfaltenos de una unidad de desasfaltado
usando propano/butano como solvente (fondo de unidad de desasfaltado). En la Tabla

2 se muestran las caracteristicas de las tres cargas procesadas.

Tabla 2. Propiedades de las cargas evaluadas en el ejemplo 2

Propiedad Carga A | CargaB | CargaC
Rendimiento IBP-370°C 2 22 2
Rendimiento 370-525°C 8 11 4

Rendimiento 525°C+ 90 67 94
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Densidad 1,0902 1,0543 1,1013

API -1,94 2,6 -2,11
Viscosidad a 135,5°C 13800 325 118888
Viscosidad a 148°C 5033 178 33125

En la Figura 3 se grafico el porcentaje de sélidos insolubles en tolueno (coque)
contenidos en el producto de viscorreduccidon en reacciones en las que se vario la
temperatura de reaccion a varios niveles de presion de H, comparado con el coque
del producto de reaccion de la viscorreduccion convencional. Para simular un
ambiente relevante de la viscorreduccidon convencional la presiéon de operacion de
517.107 KPa (75 psi) se alcanz6 adicionando la correspondiente cantidad de N». Se
observa que independiente de la muestra de fondo de unidad de desasfaltado usada
como carga cargas A, B o C), la adicidon de hidrégeno inhibe la formacidén de coque en
la reaccion (sdlidos insolubles en tolueno), manteniéndola por debajo del 2% a
temperaturas donde la viscorreduccion convencional (curva denominada “N2” en las
figuras) alcanza valores superiores al 5%. Se confirma que la adicién de hidrégeno a
bajas presiones (2068.43 KPa (300 psi) — 4136.85 KPa (600 psi)) permite llevar a
cabo la reaccién a una mayor severidad, logrando alcanzar temperaturas de reacciéon
mas altas y por tanto obtener una mayor conversion, manteniendo la estabilidad de

los productos (% sdlidos inferior a 2%).

% Sélidos Vs Temperatura 9% sélidos Vs Temperatura
(Carga A) (Carga B)
16.0 ' 16.0
140 14.0
120 12,0
-g 10.0 7100
= 80 ——H2-600psi | B —— H2-600 psi
E 5 8.0
£ 60 -B-H2:300psi | € ¢ o B H2-300 psi
4.0 —A— N2 40 — N2
2.0 20
0.0
360 365 370 375 380 385 00
360 365 370 3(5 380 385
Temperatura (*C) Temperatura (°C)

Figura 3. Efecto de la adicion de hidrégeno a diferentes presiones en la estabilidad de

los productos de viscorreduccion e hidroviscorreduccion de las cargas Ay B.

La Figura 4, muestra los rendimientos de productos y el indice de viscosidad (V50)
del producto, obtenidos con la carga A de fondo de la unidad de desasfaltado,
comparando la carga con los de los productos de la reaccion de la viscorreduccion
convencional (en ambiente de N2) y a 2 niveles de presién de H». En esta figura se
comparan los rendimientos y el indice de viscosidad (V50) del producto. Solo se
graficaron las propiedades del producto a la maxima temperatura a la que se puede
llevar a cabo la reaccion (limite de estabilidad de los productos de reaccion por prueba

de solidos < 2 wt. %), es decir, como se observa en la Figura 3 las temperaturas



10

15

20

25

30

17

limite fueron 638.15 K (365 °C) para viscorreduccion convencional (en presencia de
nitrégeno) y 645.15 K (372 °C) para las reacciones en presencia de hidrégeno como
se indica en la figura. En la figura se puede observar que a la méaxima conversion
permisible el aumento en la presion de H. permite incrementar el rendimiento de
destilados entere 1.8 y 2.6 % aproximadamente. Adicionalmente, se observa que la
viscosidad de los productos se reduce a medida que se incrementa el hidrégeno
adicionado. Esto implicaria una reduccién en el consumo de ALC para obtenciéon del

combustoleo en especificaciones.

En la Tabla 3 se muestra un célculo tedrico de la cantidad de diluyente (en este caso
ALC) que se debe adicionar a los productos de cada uno de los ensayos para cumplir
con las especificaciones de un combustoleo IF-380 (viscosidad cineméatica de 380 cSt
a 323.15 K (50 °C), equivalente a un V50 = 33). En las primeras 3 columnas de la
tabla se indica si el ensayo se realiz6 bajo atmdsfera de N2 (viscorreduccion
convencional) o de H: y las condiciones de presion y temperatura usadas. Para cada
uno de los ensayos se muestra también el V50, el consumo de ALC y el ahorro en el
consumo de ALC con respecto a la carga sin procesar y con respecto al consumo de
la viscorreduccion convencional. Como referencia se presenta en la primera fila el V50
y el consumo de ALC de la carga. Como se observa en la tabla 2 para una unidad que
procesa 19 kbpd de carga este ahorro estd calculado en 365 bpd de ALC para el caso
con 2068.43 KPa (300 psi) de hidrégeno y en 1456 bpd para el caso de 4136.85 KPa

(600 psi) con hidrégeno con respecto a la viscorreduccion convencional.

100 —w——————' 52,0

90 L 51,0
80
L 50,0
g ” 49,0
7] 60 .v I !
2 5 * 480 B
2 >
£ 4 & a0
S 39
& - 46,0
20
10 L 45,0
0 44,0

N2-75psi- | H2-300psi- | H2-600psi-
365°C 372°C 372°C

Gases 0,0 1,6 0,8 0,7

Carga A

B Destilados 6,0 26,3 29,0 28,2

Ofondo 94,0 71,1 69,3 70,7

M coque 0,0 0,9 1,0 0,5
V50 51,65 48,75 48,35 47,05

Figura 4. Efecto de la adicion de hidrogeno a diferentes presiones en la viscosidad y

los rendimientos de productos de viscorreduccidon e hidroviscorreduccion de la carga
A.

Tabla 3. Consumo de diluyente para la preparacion de combustéleo con los productos
de la carga A de fondo de unidad de desasfaltado.
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Ahorro Ahorro respecto
. Consumo respecto a a
Atmosfera Pre5|_on Tempsratur V50 ALC (Gal carga para | Viscorreduccion
(psi) a (°C) ALC/100 :
gal FVR) 19 kbpd convencional
(bpd) (bpd)
Carga A 51.65 51
N2 75 365 48.75 38 2449
H2 300 372 48.35 36 2814 365
H2 600 372 47.05 31 3906 1456
Ejemplo 3.

Efecto de la adicién de solventes aromaticos pesados a la carga, combinada con
adicion de hidrégeno a diferentes presiones en la estabilidad de los productos de

viscorreduccion.

En este ejemplo se presenta la evaluacion de la mezcla de la carga con una fraccion
aromatica en presencia de hidrégeno a 365 °C, 2068.43 KPa (300 psi) y sin
catalizador. Las fracciones aromaticas ensayadas fueron gasoleo de vacio (VGO del
inglés “vacuum gas oil”) y slurry de una unidad de RFCC. Las propiedades de la carga
usada (carga C), al igual que las condiciones operacionales usadas se mostraron en
el ejemplo 2. Como particularidad de estos ensayos, la fraccion aromatica se adiciond
a la carga C precalentada a 150 °C y se homogenizé la mezcla por al menos 1 h a
150°C. En la figura 3 se compara el V50, rendimiento de productos y conversion de
residuo 525 °C+ de un ensayo de referencia con solo adicion de hidrégeno y sin
adicion de fraccion aromatica (condiciones ejemplo 2) con ensayos con adicion de
slurry y VGO en proporciones del 5 y 10%. El ensayo de referencia es el de la izquierda
en la Figura 5 y después se tienen los otros ensayos en los que se denota el tipo de
fraccion aromatica usada y el porcentaje adicionado con respecto a la carga total de
la unidad. Se observa que la adicion de VGO muestra un impacto negativo en la
conversion obtenida y sin efecto significativo en la produccion de coque, aunque, se
ve un incremento en la produccion de destilados que se refleja en la reduccion de
viscosidad de los productos. Por otra parte, el slurry en una concentracion del 10%
provoca inestabilidad del fondo obtenido, a pesar de que se observa un incremento
en la conversion de 7 puntos. Mientras tanto, a una concentracion del 5% de slurry,
si se conserva la estabilidad del producto a las condiciones de operacion usadas. Las
conversiones no se modifican o disminuyen para los casos en que aun hay estabilidad,
no obstante, la distribucién de destilados se modifica; lo que al parecer impacta en
los cambios de viscosidad del producto y por tanto se obtiene un ahorro de diluyente.
El efecto positivo en la disminucién de la viscosidad de la adicién de productos mas
livianos que el fondo pudiese atribuirse a una mejor dispersion de los asfaltenos o a

una donacion de Hidrégeno atribuida a los componentes de las sustancias
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adicionadas. El hecho de que en ausencia de Hidrégeno el efecto del VGO y el slurry

fue negativo refuerza la primera hipétesis.

En la Tabla 4 estan los calculos de ahorro de diluyente, realizados para los casos en
que se tienen productos estables, que son los que tienen aplicabilidad. Se puede
concluir que con la adicién del 5% tanto de VGO como de slurry a la carga, se pueden
obtener ahorros similares con respecto a la viscorreduccion convencional alrededor
de 1800 bpd. No obstante, es importante tener en cuenta que en este caso seria mas
conveniente utilizar Slurry por su menor valor. Sin embargo, en el caso del 10% de
VGO el ahorro es mucho mas significativo y a diferencia del caso con slurry los
productos son estables. El caso con VGO por ejemplo podria ser aplicable en el caso

de un mejorador en campo en el que no se disponga de slurry de FCC.
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2 Q| ]
c 50 S 49,0 &
g o H
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H2-no H2-Slurry | H2-Slurry | H2-VGO H2-VGO
solv-365°C | 5%-365°C | 10%-365°C | 5%-365°C | 10%-365°C
Gases 0,3 0,3 0,34 0,29 0,29
Destilados 22,8 22,7 28,3 25,7 25,8
Ofondo 76,16 76,08 65,96 73,21 73,34
M coque 0,79 0,89 5,42 0,77 0,6
& V50 51,91 49,84 49,83 47,93

Figura 5. Efecto de la adicion de solventes aromaticos combinada con adicién de
hidrogeno a 2068.43 KPa (300 psi) en la viscosidad y los rendimientos de productos
de hidroviscorreduccion de la carga C.

Tabla 4. Consumo de diluyente corridas con adicién de slurry y VGO combinada con
adicion de hidréogeno a 2068.43 KPa (300 psi)

Ahorro
Ahorro respecto
Consumo | respecto a
., . . T ALC (Gal a carga . .
Fraccion aromética | P Hz (psi) °C) V50 ALC/100 | para 19 Vlscorredlljcmon
convencional
gal FVR) kbpd (bpd)
(bpd) P
Carga C 54.55 97
Slurry 5% 300 365 | 49.84 76 3978 1816
VGO 5% 300 365 | 49.83 76 3987 1824
VGO 10% 300 365 | 47.93 67 5591 3429
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Ejemplo 4.
Efecto de la adicibn de catalizador disperso en un solvente aroméatico pesado,
combinada con adicion de hidrogeno a diferentes presiones en la estabilidad de los

productos de viscorreduccion.

Para evaluar la sinergia del uso de catalizadores dispersos basados en sulfuros
metales de transicidon con una fraccidn aromatica (slurry de FCC y VGO en el presente
ejemplo) se hicieron diferentes evaluaciones fijando la adicion de slurry en 5% vy la
presion de Hz en 2068.43 KPa (300 psi), al tiempo que se varidé la concentracion del
metal usado como catalizador. En el presente ejemplo se us6 sulfuro de molibdeno
como catalizador, el cual se obtiene de la descomposicibn del precursor de
catalizador: etilhexanoato de Mo (15% de Mo). La cantidad necesaria de precursor de
catalizador para obtener 125, 187 o 250 ppm de Mo en la mezcla final con la carga,
se disolvié previamente en ALC y se homogenizé por 3600 s (1 h) a 333.15 K (60
°C). Luego la mezcla de ALC y catalizador se adicion6 a la carga C precalentada a
423.15 K (150 °C) y se homogeniz6 la mezcla por al menos 3600 s (1 h) a 423.15 K

(150 °C). El resto de las condiciones experimentales son las del ejemplo 2.

En la Figura 6 se comparan los resultados obtenidos con adicion de slurry e hidrégeno,
pero sin catalizador (ejemplo 3) con los de 3 diferentes concentraciones de Mo: 125,
187 y 250 ppm, de izquierda a derecha en la Figura 6, respectivamente. Como
comparacion se agrego en la Figura 6 las propiedades del producto de una reaccion
con 250 ppm de Mo dispersos en 5% de VGO como fraccion aromatica, en aras de
observar las diferencias entre diferentes tipos de fracciones aromaticas.

Inicialmente se realizaron corridas a temperaturas diferentes (no mostradas) para
determinar hasta donde podia incrementarse la severidad de la reaccion con el empleo
de 125 ppm de Mo y se llegd incluso a sobrepasar la temperatura alcanzada con
4136.85 KPa (600 psi) de Hidrégeno (643.15 K (370 °C)) sin adicién de catalizador
(ver ejemplo 2). Aungue la produccién de coque se mantiene alrededor del 1%, al
incrementar la temperatura a 653.15 K (380 °C) (no mostrado en la figura) se obtuvo
un incremento subito de los sélidos siendo superiores al 10%, lo que sugiere que la
temperatura maxima de trabajo es proxima a los 648.15 K (375 °C). A estas
condiciones se obtuvieron incrementos en el rendimiento de destilados entre 2 y 8
puntos porcentuales, con respecto al caso sin catalizador. De igual manera y mas
importante aun para el proceso del que trata la presente invencion se presentan
reducciones en la viscosidad de la carga que incluso duplican en porcentaje a las
obtenidas con solo adicion de hidrégeno y fraccion aromatica y triplican las de la

viscorreduccion convencional.

Estas corridas permiten concluir que el catalizador de Mo tiene un efecto potenciador

del Hidrégeno promoviendo su participacidon en la reaccion. Con la adicion de 125 ppm
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de Mo en una reaccion a 2068.43 KPa (300 psi) de hidrogeno se puede superar los
resultados obtenidos a 4136.85 KPa (600 psi) de Hz sin adicién de catalizador. Es
decir, la adicién de un catalizador disperso permite llevar a cabo la reaccion a la mitad
de la presion que, sin catalizador, lo que constituye una reduccién del CAPEX a la hora
de implementar el proceso de la presente invencion. Es claro que un incremento en
la concentracion del catalizador favorece la reduccién de la viscosidad del producto,
sin embargo, en la practica se debe evaluar si un mayor OPEX por mayor

concentracion de catalizador se paga con la reduccion en la viscosidad alcanzada.

Al comparar el desempefio del slurry de FCC como fracciéon frente al VGO
acompafnados ambos de 250 ppm de Mo, se observa primero que todo que la maxima
temperatura alcanzada conservando la estabilidad de los productos es mayor con
slurry que con VGO. Una mayor aromaticidad del residuo de la unidad FCC frente al
VGO virgen, que redundaria en una mayor solubilidad de los asfaltenos explicaria este
fendmeno. Sin embargo, la reduccién en la viscosidad es similar para los dos casos,
aunque en el caso con slurry hay una mayor produccion de destilados. La mayor
temperatura de operacion ayuda a que se tenga un mayor craqueo de las moléculas
pesadas de la carga. Al comparar los resultados cuando se adicion6 VGO como
vehiculo del precursor de catalizador con los resultados cuando se hizo lo propio con
slurry se ve que el desempernio es similar (4560 vs 4958 bpd de ahorro), sin embargo,

el slurry tiene un menor precio, lo que lo hace una opcién mas atractiva.

En la Tabla 5 estan los ahorros de diluyente que se alcanzarian con los ensayos de la
Figura 6 respecto a la carga y la viscorreduccion convencional. El ahorro maximo
frente a la viscorreduccion convencional alcanzado es de casi 5000 bpd y sin importar
la concentracion de catalizador, en el rango evaluado, el ahorro es superior a 4000
bpd, duplicando y mas la cantidad que se ahorra en el caso sin catalizador. En una
refineria donde se disponga de una unidad de hidroproceso con capacidad sobrante
ese ALC podria convertirse facilmente en diésel de ultra bajo azufre, incrementando
entonces la produccion del mismo en la refineria y disminuyendo de paso la
produccién de fuel oil. En un contexto como la entrada en firme en el afio 2020 de la
reduccion del contenido maximo de azufre del fuel oil usado como combustible de
buques a 0.5% (MARPOL 73/78 anexo VI), en el cual se prevée una fuerte caida del
precio del fuel oil y un incremento proprocional en el precio del diesel, desplazar 4
kbpd de fuel oil para volverlos diesel es un gran incentivo economico para una
refineria. Analogias similares se presentan en el caso de la implementacion de un
mejorador que use el proceso de la presente invencion, pues una mayor reduccion de
la viscosidad del crudo sintetico producido representa una reduccién en la nafta
diluyente que se usa para el transporte de los crudos pesados. En paises como
Colombia, Canada y Venezuela donde los campos de produccion de crudos pesados y

bitumenes se encuentran lejos de la costa y ademas del costo de compra del mismo
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diluyente se debe sumar a este un importante costo de transporte hasta el campo,

cualqueir ahorro en diluyente representa un aumento en las utildades del campo de

B =

produccion.

100
90
80

- 50,0

- 49,0

- 48,0

- 47,0

- 46,0

- 45,0

o
x 70
£
T L 2 ¢
£ 40 £
2
3 30 X 3
20
10
0
H2-no cat- H2- H2-187 H2-250 H2-250
Slurry 5%- 125ppmMo | ppm Mo- ppm Mo- ppm Mo-
36§°C ? -Slurry 5%- | Slurry 5%- | Slurry 5%- | VGO 5%-
375°C 375°C 375°C 365°C
Gases 0,3 0,38 0,39 0,35 0,53
Destilados 22,7 25,62 24,68 30,77 27,5
Ofondo 76,08 72,93 74,05 68,48 71,83
Ecoque 0,89 1,06 0,87 0,39 0,77
& V50 49,84 47,28 47,23 46,12 46,59

51,0

Indice de viscosidad V50

44,0

Figura 6. Efecto de la concentracion de catalizador disperso en slurry de FCC
combinada con adiciéon de hidrégeno a 2068.43 KPa (300 psi) en la viscosidad y los
rendimientos de productos de hidroviscorreduccion de la carga C de fondo de unidad
de desasfaltado.

Tabla 5. Consumo de diluyente corridas de hidroviscorreduccion adicionando
catalizador disperso en slurry o VGO

Ahorro
Ahorro
respecto a
Consumo | respecto .
Fraccion aromética y ALC (Gal a carga Viscorreduc
concentracion de Mo P Hz (psi) 0 V50 ALC/100 para 19 con\ile(:)r?cion
gal FVR) kbpd
(bpd) a'
(bpd)
Fondo de unidad de desasfaltado 54.55 97
300 365 51.91 85.1 2230 68
Slurry 5% 300 365 49.84 75.8 3978 1816
125 ppm Mo en 5%
slurry 300 375 | 4708 64.4 6140 3978
187 ppm Mo en 5%
slurry 300 375 47.23 64.1 6183 4020
250 ppm Mo en 5%
slurry 300 375 46.12 59.2 7120 4958
250 ppm Mo en 5%
VGO 300 375 | 46.50 61.3 6723 4560
Ejemplo 5.

Efecto de la adicibn de catalizador disperso en un solvente aromético liviano,

combinada con adicion de hidrogeno a diferentes presiones en la estabilidad de los

productos de viscorreduccion.
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En el presente ejemplo se proceso de nuevo la carga C y se uso6 un solvente aroméatico
relativamente liviano como el ALC, a diferencia de lo presentando en ejemplo 4 donde
se usO6 como fraccion aromatica y vehiculo del catalizador fracciones en el rango de
ebullicion del gasodleo (623.15 K (350 °C) — 798.15 K (525 °C)) o superiores como el
VGO y el slurry de una unidad e RFCC. Se us6 el mismo precursor de catalizador en
una cantidad tal que en la mezcla final se obtuviese una concentracion de 125 ppm.
En la Tabla 6 se presentan resultados de indice de viscosidad V50, consumo de ALC
como diluyente y de los ahorros de este frente a la carga y a la viscorreduccion
convencional. En este caso como se consume ALC como parte de la carga también,
este ALC que se adiciona en la carga se suma también al factor de consumo de
diluyente. Se presentan los resultados de ensayos con la mezcla de carga C y ALC en
diferentes proporciones, a condiciones de viscorreduccion convencional e
hidroviscorreduccion a diferentes niveles de presion de H.. Se observa que con solo
la adicién de ALC a la mezcla se obtiene una importante reduccion del V50 (8 a 12%),
con el consecuente ahorro de diluyente con respecto a la viscorreduccion convencional
de entre 3300 - 4200 bpd. Si se compara con lo descrito en el ejemplo 3 donde no se
encontraba reduccién en el V50 a condiciones de viscorreduccién convencional con
solo mezclar la carga con las fracciones aromaticas pesadas (VGO y slurry), se
encuentra que el efecto de utilizar una fraccion aroméatica mas liviana como el ALC es
mucho mas beneficioso. Incluso la reduccién en V50 y el ahorro de diluyente de con
solo adicionar ALC a condiciones de viscorreduccion convencional son comparables
con lo obtenidos a 2068.43 KPa (300 psi) de H2 y con catalizador cuando se uso slurry
y VGO como fracciones aromaticas. De igual manera como se describié en el ejemplo
4 al aumentar la presion de H2 se tiene una mayor reduccion del V50 y un mayor
ahorro de diluyente, sin embargo, debido al gran efecto del ALC por si solo se
necesitan mayores presiones de H2 para observar el efecto extra de la combinacion
H2-catalizaodr disperso base Mo. Como es de notarse a presiones entre 3102.64 KPa
(450 psi) y 4826.33 KPa (700 psi) casi que se duplica la reduccion en V50 alcanzada
solo con la adicién ALC. Por lo tanto, de nuevo se comprueba que la combinacion de
adicion de H2 a baja presion, un catalizador disperso y una fraccidon aromatica que
actua como un vehiculo para dispersar el catalizador y que ademas por aromaticidad
mejora la solubilidad de la fraccion de asfaltenos, es la que proporciona una mayor
reduccion de la viscosidad permitiendo entonces que se tengan importantes ahorros
de diluyente para alcanzar las especificaciones del producto final (en este fuel oil IF-
380).

Tabla 6. Consumo de diluyente para productos corridas de hidroviscorreduccion con
carga de crudo reducido adicionando catalizador disperso en ALC.

Presion Consumo Ahorro %red V50 vs

Corrida de H2 | V50 | Diluyente [respecto a Ah_orro respec_tp a Visc.
- Viscorreduccion .
(psig) (BPD) para |carga para Convencional
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24 kbpd de | 19 kbpd convencional
carga (bpd) (bpd)

Carga C 54.55| 23313
Viscorreduccion
Convencional N/A |52.17] 20755 2558
N2 + 5% ALC N/A | 48 17460 5854 3295 8.0
N2 + 10% ALC N/A |46.01] 16539 6775 4218 11.8
H2+5%VGO+125ppm
Mo 300 ]46.59| 15962 7351 4314 10.7
H2+ 5% Slurry+125
ppm Mo 300 |47.51| 16942 6372 3815 8.9
H2 + 10% ALC + 125
ppm Mo 250 [45.3 15771 7542 4986 13.2
H2 + 10% ALC + 125
ppm Mo 450 |45.12 15579 7735 5178 13.5
H2 + 10% ALC + 125
ppm Mo 600 [43.22] 13530 9783 7226 17.2

Ejemplo 6.

Efecto de la adicibn de catalizador disperso en un solvente aromético liviano,

combinada con adicidén de hidrégeno a diferentes presiones en la estabilidad de los

productos de viscorreduccion de una carga de crudo reducido.

El objetivo del presente ejemplo es mostrar la flexibilidad en el tipo de cargas que se
pueden usar para el proceso de la presente invencidon. En este caso se us6 un crudo
reducido cuya caracterizacion se presenta en la Tabla 7. Se puede observar que,
aunque sigue siendo una fraccion pesada tiene un mucho mayor contenido de livianos

que el que tienen los fondos de la unidad de desasfaltado que se us6 en los ejemplos

anteriores.

Tabla 7. Propiedades del crudo reducido evaluado.

Propiedad Valor [Unidad
Densidad 1.0075|g/ml
%
Azufre 1.53 peso
%
Insolubles en heptano 14.3 peso
%
Insolubles en pentano 18.3 peso
%
Residuo de carbdn micro 17.9 peso
0.0 7
Nafta (IBP — 199 °C) ) peso
4.7 v
Diésel (199 - 371 °C) ) peso
27.2 7
VGO (371 -525°C) ) peso
68.1 7
Fondo (525 C+) ) peso
Viscosidad a 60 °C 33020 |cP
Viscosidad a 80 °C 4585 |[cP
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En el presente ejemplo se usé ALC, al igual que en el ejemplo anterior, como fraccion
aromatica y se usO el mismo precursor de catalizador descrito en los ejemplos

anteriores en una cantidad tal que en la mezcla final se obtuviesen 125 ppm de Mo.

5 En la Tabla 8 se presentan resultados de indice de viscosidad V50, consumo de ALC
como diluyente y de los ahorros de este frente a la carga y a la viscorreduccion
convencional. Se presentan los resultados de ensayos con la mezcla de crudo reducido
y ALC en diferentes proporciones, a condiciones de viscorreduccion convencional e
hidroviscorreduccion a diferentes niveles de presion de H,. Al igual que lo observado

10 con la carga de fondo de la unidad desasfaltadora, con solo adicionar ALC (sin H2 ni
catalizador) ya se tiene una reduccion del V50 frente a la viscorreduccion
convencional. Cuando se adiciona hidrégeno y catalizador ademas de la fraccion
aromatica la reduccion del V50 se incrementa. A medida que la presiéon de hidrégeno
aumenta se observa una mayor reduccion del V50. Entonces con este ejemplo se

15 demuestra que la tecnologia funciona con un tipo de carga diferente con un contenido
mayor de destilados.

Tabla 8. Consumos de diluyente obtenidos para diferentes tratamientos procesando
mezclas de crudo reducido y ALC
Consum Ahorro
Consum
o] Ahorro respecto
% o ALC . .
. diluyent | respect | Viscorreducc
. Reducci (Gal .
Condiciones Vso ; e neto, oa ion
6nen | ALC/10 .
Veg* 0 qal para 19 | carga |convenciona
50 Fng) kbpd | (bpd) |
(bpd) (bpd)
Crudo reducido (CR) 42.8 44.3 8866
Mezcla CR + 10%ALC 39.2 8.3 28.4 7695 1172
Presi6 ° Catalizador %
n (psi) (0 Mo (ppm) Gas ALC

75 380 0 N2 0 39.1 8.5 28.1 5614 3252
75 388 0 N2 | 10 | 35.7 | 16.6 12.5 4509 4357 1105
150 388 125 H2 | 10 | 34.1 | 20.2 5.6 3126 5741 2489
300 391 125 Hz 10 | 33.0 22.9 0.5 2107 6760 3507
500 391 125 H2 | 10 | 33.0 | 22.7 0.8 2167 6700 3447
800 391 125 Ho | 10 | 33.7 | 21.1 3.9 2783 6084 2831

20 * Calculado con respecto al valor de V50 del crudo reducido.

** Calculado con respecto al consumo del crudo reducido y teniendo en cuenta el
ALC necesario para la mezcla de la carga.
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