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RESUMEN

La investigacion se desarrolla en la Refineria “Camilo Cienfuegos” donde se presenta un
elevado diferencial de presion en el reactor de hidrotratamiento de nafta R-201
desconociéndose las causas que lo provocan. El presente trabajo tiene como objetivo proponer
alternativas para su disminucion para lo cual se realizd el andlisis bibliografico donde se
identificaron las posibles causas que lo provocan y los métodos que se emplean en la
actualidad para su disminucion. En el establecimiento del tiempo disponible para la toma de
acciones se estimo la presién méxima teorica de operacion del sistema de hidrotratamiento y
el tiempo en que este se alcanza. Se plantea la presencia de impurezas en la parte superior del
catalizador como la causa mas probable de elevacion de la caida de presion y el desnatado del
reactor como la alternativa técnico-econémica mas adecuada para su disminucion teniendo

disponible hasta diciembre de 2013 para su ejecucion.



ABSTRACT

The research is conducted in the Refinery "Camilo Cienfuegos™ which presents a high pressure
differential in naphtha hydrotreating reactor R-201 unknown causes that motive it. This paper
aims to propose alternatives for its reduction for which the literature review was conducted
which identified the possible causes that motive it and the methods currently used for
reduction. In establishing the time for taking action was estimated theoretical maximum
pressure hydrotreating system operation and the time that this is achieved. We propose the
presence of impurities in the top of the catalyst as the most likely cause of rise in pressure drop
and the skimming of the reactor as the alternative most appropriate technical and economic
decline for having available until December 2013 for implementation.
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INTRODUCCION

La hidrofinacién es un proceso donde el hidrégeno se pone en contacto con los hidrocarburos
en presencia de una cama fija de catalizador. Las reacciones que tienen lugar son complejas y
numerosas pudiéndose agrupar en dos grandes tipos de procesos: los de hidrodepuracion para
la eliminacion de heteroatomos como el azufre, el nitrogeno, oxigeno y los metales de las
moléculas orgénicas que las contienen denominados hidrodesulfuracion (HDS) cuando se
elimina azufre y hidrodenitrificacion cuando se elimina nitrégeno (HDN); y los que provocan
un cambio en el peso molecular y estructural de las moléculas organicas como es la saturacion
de hidrocarburos olefinicos, nafténicos y aromaticos lo cual permite obtencion de diferentes
productos, estabilizdndolos, mejorando el color y el olor. Ademéas de las reacciones de
hidrogenacion se producen también otras reacciones de craqueo e hidrogendlisis dando lugar
ademas a gases incondensables como metano y etano, asi como otros hidrocarburos de menor
peso molecular y por lo tanto de menor intervalo de destilacion. Estas reacciones son siempre
catalizadas por un sistema catalitico adecuado (Urpi, 2005; Borns, 2006). Ambas reacciones
ocurren simultaneamente y los resultados obtenidos dependeran de la velocidad espacial para

un mismo catalizador (Esso Engineering, 1956).

En el proceso de hidrodesulfuracion se reduce el azufre de las diferentes alimentaciones para
cumplir con las especificaciones de los combustibles, querosenos y gasoéleos o prepararlas para
posteriores procesos. La reaccion viene catalizada por tres grandes tipos de catalizadores
(Bond, 2006): Cobalto-Molibdeno, Niquel-Molibdeno y Niquel-Wolframio todos soportados
en alimina. Los primeros son especialmente aptos para la hidrodesulfuracion, los segundos
para hidrogenacion/hidrodesulfuracion y los terceros para hidrogenacion/hidrocraqueo.

La alimentacion a estos procesos puede ser desde una nafta hasta un destilado de vacio de
destilacion directa y productos procedentes de conversion. Cuanto méas pesada sea la molécula
hidrocarbonada en la que esté presente el atomo de azufre mas severas seran las condiciones
de operacion necesarias para conseguir un mismo nivel de azufre en el producto final. Si la
alimentacion es de destilacién directa, sin olefinas y un contenido en aromaticos relativamente

bajo, las condiciones de operacién serdn mas suaves que para alimentaciones de conversion,
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olefinicas y altamente aromaticas ya que junto con las reacciones propias de
hidrodesulfuracién se dan también en forma paralela las de hidrogenacion de olefinas y

aromaticos.

En la actualidad en el proceso de hidrodesulfuracion se exige un contenido de azufre a la
salida de la unidad con valores entre 10 y 50 ppm y con tendencia a reducir este valor por
debajo de las 10 ppm y al mismo tiempo otras restricciones de calidad en el producto final
como mayor numero de cetano, y menor contenido en hidrocarburos poliaromaticos han
derivado en que los reactores de las unidades de HDS presenten diferentes sistemas cataliticos,
pudiendo ser varios lechos cataliticos en un mismo reactor o bien diferentes cargas cataliticas

en diferentes reactores.

Se proyecta una nueva refineria de Petroleos Mexicanos (PEMEX) en Tula para el afio 2015,
que pretende lograr la Hidrodesulfuracion de nafta catalitica obteniendo un contenido de

azufre por debajo de 15 partes por millon de la gasolina catalitica producto (PEMEX, 2012).

Los reactores de hidrofinacién contienen una cama fija de tarugos extrudados cilindricos de
catalizador con los cuales hacen contacto los vapores de hidrocarburos y el hidrogeno a alta

temperatura y presion (Ong, 2006).

Los licenciantes fundamentales de los procesos de hidrotratamiento y catalizadores son Axens
(Grupo de Tecnologias del Instituto Francés del Petroleo), UOP (Universal Oil Product),
Exxon (Standard Oil), cuyas tecnologias y procesos son los de mayor uso en la actualidad. Los
catalizadores de Axens son usados en toda Europa y parte de América, por su parte la UOP
tiene su mayor mercado en Estados Unidos de América. Axens ha desarrollado ademas
catalizadores inertes que se ubican en la parte superior del reactor para alargar el ciclo de vida
de los catalizadores evitando la entrada de particulas e impurezas que se puedan depositar en

los centros activos de éstos (Technologies, 2012).



En Cuba existen tres Refinerias: “Nico Lopez” ubicada en la Ciudad de La Habana,
“Hermanos Diaz” situada en Santiago de Cuba y la “Camilo Cienfuegos” ubicada en

Cienfuegos donde se ubica el objeto de estudio de la presente investigacion.

Tanto en la “Nico Lépez” como en la “Hermanos Diaz” se presentan los sistemas de
hidrotratamiento (hidrofinacion) ambos con procesos catalizados pero de una capacidad
mucho menor que la instalada en Cienfuegos. En la primera ya no se refina pues la unidad se
encuentra en condiciones técnicas muy criticas dejandose ya de operar hace varios afios. En la
segunda hace un tiempo que no trabaja dicha unidad por desactivacion del catalizador y se
encuentra en proceso de obtencion de una nueva carga de catalizador teniendo dentro de los

licenciantes a Axens.

La refineria “Camilo Cienfuegos” comienza sus operaciones tras un proceso de reactivacion
en el afio 2008. Su esquema tecnoldgico basado en un procesos de destilacion atmosférica con
posteriores unidades de tratamiento de destilados: Planta para el endulzamiento de turbo
combustible (Jet A-1), Hidrofinadora de Diesel con lavado del gas combustible con aminas y

un Reformador catalitico.

La unidad de reformacion catalitica esta constituida por dos bloques: Hidrofinacion de nafta y

Reformacion catalitica.

Dada la presencia de un catalizador muy sensible a los contaminantes en el proceso de
reformacion, la nafta alimentada debe cumplir una serie de requerimientos en cuanto al
contenido de azufre (< 0,5 ppm), nitrogeno (< 0,5 ppm), metales pesados (Pb<5 ppb) para
evitar su envenenamiento. Los contenidos de azufre en las naftas oscilan entre 0-500 ppm, su
presencia da mal olor y desestabiliza las naftas en el proceso de reformacion catalitica. En los
crudos el contenido de azufre puede estar entre 8000 ppm (Lloyd Minister (Canada)) hasta 13
ppm (Tapis, Malasia) (Urpi, 2005), por lo que el contenido de azufre en la nafta es
proporcional a esta composicion inicial del crudo. Por su parte los compuestos nitrogenados
provienen de los productos quimicos empleados en los procesos de destilacion. De aqui la

importancia de tratar previamente la nafta para su alimentacion en el reformador. Uno de los



procesos mas eficientes y frecuentemente usados es el de Hidrofinacion (Mirian Paredes del
Sol, 2009).

Los metales pesados se encuentran en la alimentacion (inyecto) formando compuestos
organometalicos que sufren reacciones de craqueo y el metal queda atrapado en los poros del
catalizador. Este mecanismo elimina metales tales como plomo, arsénico y vanadio. En las
fracciones livianas como la nafta estos proceden de procesos de contaminacion del crudo y de
sus fracciones asi como de procesos corrosivos (Axens IFP Group Technologies, 2007; Antos,
y otros, 2004).

Se desarrollan ademas en el proceso de hidrofinacidn reacciones indeseadas tales como el
hidrocraqueo y la saturacion de aromaticos. Esta ultima es una reaccién exotérmica lenta y
requiere tiempos largos de residencia, si se produce a bajas presiones de hidrogeno puede
favorecer la formacion de coque (D.S.J.Jones, 2006).

Para lograr el propdsito de la seccion de hidrofinacion se hace necesario controlar una serie de
pardmetros operacionales que garanticen la calidad del proceso entre ellos: la velocidad
espacial, la temperatura promedio del lecho por peso de catalizador (WABT), la relacion
hidrogeno/hidrocarburo y la presion parcial de hidrégeno. Se debe tener en cuenta ademas que
la concentracion de H,S en el gas de reciclo sea superior a 0,1 % vol. para evitar la
desulfuracion del catalizador. La temperatura inicial de operacion del reactor se establece
como minimo en 265 °C y se eleva hasta obtener la calidad de producto deseada. A medida
que va perdiendo actividad el catalizador, durante el ciclo de operacion, se va incrementando

esta temperatura para mantener los requisitos de calidad deseados.

Todos estos factores no solo influyen en la obtencién de los productos sino ademas en la
economia del proceso la cual esta relacionada con la duracion del ciclo de operacion del
catalizador y la vida util de éste. Otro parametro a seguir es la caida de presion en el reactor el

cual da una medida de la resistencia al paso del flujo a través de la cama catalitica.



El sistema de hidrotratamiento de la Refineria “Camilo Cienfuegos” estd disefiado (volumen
de cama catalitica: 25,5 m®) para un contenido en el inyecto de azufre de 500 ppm y de
nitrégeno de 30 ppm. Se caracteriza por ser un proceso de desulfurizacion con un catalizador
especifico de Co-Mo en base de alumina. En el inyecto a esta unidad es necesario observar el
contenido de silice, sodio y sulfuro de hierro ya que pueden provocar la desactivacion
permanente del catalizador, otros como el coque y las gomas la producen pero de forma
temporal (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985).

Con el objetivo de garantizar la calidad del proceso en la Refineria se da seguimiento
permanente a los parametros de operacion. Se evaldan los resultados constatdndose el
cumplimiento de las normas de proceso. Solo en el caso de uno de los parametros
operacionales se ha hecho evidente la tendencia al incremento hasta el maximo del valor

establecido por proyecto lo cual se trata a continuacion.

Durante el Gltimo afio de operacion y hasta la fecha se observa una tendencia al incremento de
la caida de presion en el reactor de hidrotratamiento de nafta R-201. Su valor actual es
superior al maximo establecido por proyecto que es de 3.0 kgf/lcm?
(NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985; NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985) . En la literatura
se refieren posibles valores de operacién de hasta 3.5 kg/cm? a partir del cual comienzan
dificultades operacionales tales como: inadecuada distribucién de la carga en el reactor,
problemas mecanicos en el compresor de gas de recirculacién y alteracién en el perfil de la
presion parcial de hidrogeno en el reactor (Pruebas en un Simulador para el Célculo de la
Caida de Presion en los Reactores de Hidrodesulfuracién, 2003). Otros sefialan que mientras

se garantice la relacion de hidrégeno y materia prima se puede seguir operando.

Lo cierto es que se presenta una elevada caida de presion en el R-201 y se debe determinar la
causa que lo provoca para poder tomar las acciones para su disminucion o eliminacion
definitiva, que permita que la unidad de hidrotratamiento cumpla con los requerimientos de

operacion que garanticen la calidad del producto, la estabilidad y economia del proceso.



Lo planteado anteriormente permite definir el siguiente Problema de investigacion:

Existe un elevado diferencial de presion en el reactor de hidrofinacion de nafta R-201

desconociéndose las causas que lo provocan.

Como criterio de solucion de este problema se propone la siguiente Hipotesis:

Si se conocen las causas que provocan la elevacion del diferencial de presion del reactor de

hidrofinacion de nafta R-201 se podran establecer alternativas para su disminucion.

Para darle solucion a la misma se propone como Objetivo del presente trabajo:

Proponer alternativas para la disminucion del diferencial de presion en el reactor de
hidrotratamiento de nafta.

Para darle cumplimiento al objetivo propuesto se desarrollaran las siguientes

Tareas de Investigacion:

e Andlisis bibliogréfico.
v" Introduccion a los procesos de hidrotratamiento.
v Referencia sobre las posibles causas que pueden provocar la caida de presion en el
reactor.
v’ Referencia sobre las acciones que se conocen para la eliminacion de la caida de
presion.
v" Identificacion de los métodos para dar seguimiento o estimacion de la actividad de los
catalizadores de hidrofinacion de nafta.
v"Identificacion de los criterios para la estimacion de hasta cuando se puede operar en las
condiciones de incremento de la caida de presion.
e Breve descripcion del flujo tecnoldgico relacionado con el proceso de hidrofinacion de

nafta en la refineria “Camilo Cienfuegos”.



e Identificacion, a partir del andlisis bibliografico, de las posibles causas que pueden
provocar la elevacion de la caida de presion en reactores de hidrofinacion de nafta.

e Evaluacion de los datos existentes en la refineria “Camilo Cienfuegos” relacionados con
las causas identificadas como posibles responsables de la elevacion de la caida de presion.

e Evaluacion de las alternativas desde el punto de vista técnico-econdémico.

Novedad y actualidad de la investigacion:

La novedad de la presente investigacion estd relacionada con el incremento del nivel de
conocimiento del personal técnico y administrativo de la refineria “Camilo Cienfuegos™ acerca
de las causas y condiciones que contribuyen al incremento del diferencial de presion en los
reactores de hidrotratamiento y de los medios y métodos actualizados para su eliminacion. Se
genera informacion acerca de la composicion de la alimentacion al reactor de hidrotratamiento
de nafta y se realiza la aplicacién practica de métodos que permiten estimar el nivel actual de
actividad del catalizador del reactor de hidrotratamiento, determinar la temperatura de salida
de los gases de los compresores reciprocantes y estimar presion maxima tedrica de trabajo del
sistema de hidrofinacién. Se estima el costo de las alternativas de posible aplicacion para la
disminucidn de la caida de presion.

El trabajo esta estructurado en tres capitulos:

1. Capitulo I: Analisis Bibliografico, donde se realiza una introduccion al proceso de
hidrotratamiento, las causas de elevacion de la caida de presion en los reactores de dicho
proceso, los métodos para su disminucién, ademas las causas de desactivacion de los
catalizadores empleados y su seguimiento.

2. Capitulo Il Disefio Metodolégico, donde se describe el proceso en estudio y se presentan
los métodos a aplicar para dar cumplimiento a las tareas de investigacion.

3. Capitulo I11: Resultados y discusion, donde se muestran los resultados obtenidos y su

evaluacion con respecto al criterio internacional referido en la bibliografia.



CAPITULO I. ANALISIS BIBLIOGRAFICO

El andlisis bibliografico pretende: (1) hacer una introduccion general a los procesos de
hidrotratamiento objeto de la presente investigacion para ubicar al lector en el tema; (2)
identificar las posibles causas de elevacion de la caida de presion en los reactores de
hidrotratamiento; las alternativas para su eliminacién y las experiencias previas que se

presentan sobre estos temas en la literatura.

1.1 El proceso del hidrotratamiento.

El hidroprocesamiento incluye el hidrotratamiento y el hidrocraqueo. Hidrotratamiento es un
término que engloba a las reacciones de hidrodesulfuracion, hidrodesnitrogenacion e
hidrogenacion.

En la hidrodesulfuracion se purifica la corriente alimentada eliminandole basicamente los
compuestos de azufre; también se eliminan nitrégeno, oxigeno y metales pesados. Todo con el
objetivo de proteger los catalizadores empleados en otros procesos de la refineria. Los flujos
de entrada que se manejan en este proceso son hidrocarburos seleccionados de la destilacion
primaria con hidrégeno convirtiendo los compuestos de azufre en sulfuro de hidrégeno el cual
se elimina en forma gaseosa. Los productos del proceso son: gasolina desulfurizada, naftas
ligera y pesada desulfurizada, o combustdleos desulfurizados o combustdleos cataliticos

desulfurizados (Robles, y otros, 2002).

Todas las reacciones incluidas en el hidroprocesamiento son exotérmicas, por lo que se debe
controlar la temperatura en el reactor, especialmente en el lecho del catalizador. Aunque la
constante de equilibrio decrece a altas temperaturas, la remocion de los heteroatomos es

favorable bajo condiciones practicas de operacion.

En la catalisis del hidrotratamiento, los componentes metalicos con actividad en las reacciones
de hidrotratamiento tales como la HDS (hidrodesulfuracion) o de la deshidrogenacion, se

depositan en un soporte de un 6xido inorganico de alta porosidad. Generalmente, se utilizan



cobalto y molibdeno y la alimina juega el papel del soporte. En la catalisis préactica, del 3-5%
en peso de CoO y del 12-20% en peso de MoO;3 se soportan en alimina (Vannice, 2005).
Algunas veces el niquel y el tungsteno son utilizados en lugar o adicionalmente con Co y Mo,
respectivamente. EI molibdeno-alimina y el tungsteno-alimina son catalizadores basicos y el

cobalto y niquel los promotores (Rodriguez, 2006; Bond, 2005; Vannice, 2005).

1.2 Causas que pueden provocar la elevacién de la caida de
presion en reactores de hidrotratamiento.

En la bibliografica revisada se plantea que la acumulacion de depdsitos en el tope de la cama
catalitica puede conllevar a una desactivacion aparente del catalizador evidenciado por un
incremento de la caida de presion a través del reactor. Dicha acumulacién puede provocar una
distorsion del patrén de flujo y una disminucion de la calidad de los productos obtenidos
(UOP, 2003).

Se plantea que un factor determinante para tener una hidrodesulfuracién eficiente es la caida
de presion en los reactores ya que determina el momento del paro en las plantas, por tanto es
considerado un parametro critico de operacién de la unidad a partir de 3.5 kgf/cm? pues puede
crearse en el reactor una inadecuada distribucion de la carga, problemas mecéanicos en el
compresor de reciclo y una alteracion del perfil de la presion parcial de hidrogeno en el reactor

(Pressure Drop and Liquid distribution problems in hydrotreater Units, 1993; Vega, 1995).

Las olefinas son precursores de la formacion de gomas, tienden a polimerizar a las altas
temperaturas empleadas en el proceso de hidrofinacion; pueden depositarse en la cama del
catalizador causando ensuciamiento e incremento en la caida de presion en el reactor (Antos, y
otros, 2004; UOP, 2003).

Las alimentaciones de alto peso molecular pueden contribuir a la formacion de coque en los
centros activos del catalizador contribuyendo ademas al incremento de la caida de presién
(AXENS.IFP.Group Technologies., 2007).



La desactivacién aparente del catalizador puede ser causado por la acumulacion de depésitos
en el tope de la cama catalitica. Esto se muestra por el incremento de la caida de presion a
través del reactor. El patron de flujo en la cama catalitica sufre disturbio y disminuye la

calidad de los productos. Los depoésitos son generalmente sulfuro de hierro (UOP, 2003).

La méxima caida de presion que puede sostenerse es funcion del disefio de los cestillos de
salida (si los tiene) y la calidad del producto. Los cestillos permiten caidas de presion de 4.2-
7.0 kgf/cm? en dependencia del disefio. Normalmente la caida de presién no se toma a través
de los cestillos de salida dado que el material se deposita en el tope de la cama catalitica. La
calidad de los productos, en algunos casos, el flujo del gas de reciclo puede estar afectado por
la alta caida de presion. Estos cambios, unido con la calidad de los productos debe ser elevado

para considerar el momento de aliviar la presion del sistema (UOP, 2003).

Durante el uso los catalizadores de hidrotratamiento estos pueden desactivarse por la
sinterizacion de la fase activa y la segregacion dado por el bloqueo de los poros del catalizador

y los sitios activos por coque o deposito de metales (Eijsbouts, 2009).

El ensuciamiento severo de la cama catalitica de un reactor de hidrotratamiento puede
conllevar a altas caidas de presion provocando: reduccion del paso por el reactor, parada
prematura de la unidad de hidrotratamiento, costoso cambio de catalizador. EI mecanismo de
taponamiento es una acumulacién de particulas comprimidas de compuestos organicos
insolubles (ej. gomas) o particulas (ej. Productos de corrosidn). Los compuestos organicos
insolubles son resultado de las reacciones de polimerizacién, mientras las particulas pueden
venir de unidades aguas arribas del reactor o simplemente estar presentes en la alimentacion.
Estos dos factores pueden ocurrir simultdneamente y hacer dificil los esfuerzos por eliminarlo

(Chemical, Mechanical Treatment Options Reduce Hydroprocesor Fouling, 1996).

Un estudio sobre ensuciamiento en un reactor de hidrotratamiento de nafta en la Refineria

Mobil Torrence mostré como causa mas probable la presencia de productos de corrosion y de
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carbonilos como precursores de procesos de polimerizacion (Controling Hydrotreater Reactor
Bed Fouling, 2000).

El ensuciamiento es un problema comun en Refinerias, estd asociado a la formacion de
particulas de macromoléculas que se aglomeran y se hacen insolubles depositdndose en la
superficie de los equipos de proceso. La deposicion se manifiesta por un incremento del

diferencial de presion (BetzDaerborn. Division of Hercules Incorporated, 2000).

La regeneracion del catalizador se realiza: (1) cuando el incremento de la temperatura no
permite obtener productos en especificaciones o rendimientos que no permitan trabajar la
unidad de hidrotratamiento de una forma economica; (2) se obtuvo la méxima temperatura
disponible en el reactor; (3) la caida de presion en el reactor no permite suficiente flujo del gas
de reciclo. Asumiendo que estas situaciones son el resultado de la deposicion de coque. La
actividad se recupera por la quema del coque por una mezcla de nitrégeno-aire en el llamado
proceso de regeneracion el cual se realiza in situ o ex situ después de descargar el catalizador
en una atmosfera inerte (AXENS.IFP.Group Technologies., 2007).

Un modelo desarrollado por simulacion en una Refineria de Minatitlan en México; para el cual
se tomaron datos estadisticos del diferencial de presion, carga, temperatura, relacion
hidrogeno/hidrocarburos y la presion de entrada al reactor; demostré que la caida de presion
depende del peso molecular del gas de reciclo, la relacion hidrégeno/hidrocarburo, del tipo de
catalizador que se esté utilizando. Dependiendo de la forma y actividad que tenga este ultimo
se podréa tener un mayor control de esta variable (Pruebas en un Simulador para el Célculo de

la Caida de Presion en los Reactores de Hidrodesulfuracion, 2003).

1.3. Alternativas para la disminucién de la caida de presion
en reactores de hidrotratamiento.

A continuacion se plantean los criterios hallados en la literatura acerca de las opciones o
alternativas posibles a seguir para la disminucion de la caida de presion de los reactores de

hidrotratamiento.
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Segun la UOP la elevada caida de presion de los reactores de hidrotratamiento es facilmente
remediada por el “desnatado” (skimming) de una porcion del catalizador, y/o su tamizado y

recarga, o reemplazo por catalizador fresco (UOP, 2003).

De igual manera Christesen refiere que para disminuir la caida de presion en el reactor de
hidrodesulfuracion se debe realizar una accion correctiva denominada “desnatado del lecho
catalitico” que consiste en descargar la fraccion de catalizador de la parte superior del reactor
que contiene particulas indeseables como finos, residuos sélidos, cascarilla y catalizador
fracturado, los cuales son los que generan la alta caida de presion (Pressure Drop and Liquid
distribution problems in hydrotreater Units, 1993). Otra alternativa para eliminar la caida de

presion es descargar, cribar y cargar nuevamente el catalizador (Vega, 1995).

La Consultoria de Axens igualmente propone la realizacién de un desnatado del reactor de
hidrofinacion o la adicién de un producto quimico Nalco para la eliminacion de olefinas que

se hayan depositado en el tope de la cama catalitica del reactor (Valentin, 2012).

Groce (Chemical, Mechanical Treatment Options Reduce Hydroprocesor Fouling, 1996)
considera la inyeccion de agentes quimicos como una alternativa econémicamente atractiva

para la disminucién del ensuciamiento en los reactores de hidrotratamiento.

En la Refineria Mobil Torrence se aplicé la inyeccion de un producto quimico con el objetivo
de limpiar o desplazar los depdsitos de la cama del reactor disminuyendo el incremento de la
caida de presion. El producto fue inyectado en la cama del reactor después del intercambiador.
La inyeccién se realizd en una dosis alta al inicio para maximizar la efectividad del
tratamiento y luego se mantuvo la dosis por dos dias. El diferencial de presion disminuy6 de
51 psi a 45 psia (Controling Hydrotreater Reactor Bed Fouling, 2000).

Con el objetivo de romper los depdsitos de la cama catalitica del reactor y minimizar la
aglomeracion de particulas sélidas, es necesario adicionar un quimico con actividad superficial

y buenas propiedades de contacto, por su parte la empresa Betzdearborn propone el uso de un
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guimico ProChem 3F18 que puede dispersar los depositos de hidrocarburos hacia la cama
catalitica y minimizar la posterior aglomeracion de particulas de nuevas moléculas orgénicas e
inorganicas. Este aditivo se convierte en hidrocarburo y amoniaco dentro del reactor. Se usa
exitosamente en la Refineria de West Coast. El aditivo se recomienda emplear inicialmente en
una dosis de 500-2000 ppm por 24 a 48 horas y una dosis de mantenimiento de 20-50 ppm
hasta el final de la corrida (Axens. Departamento de Asistencia Técnica, 2005; BetzDaerborn.

Division of Hercules Incorporated, 2000).

Tras el hecho de que la acumulacion de coque y la presencia de impurezas metélicas pueden
conllevar a la pérdida de actividad del catalizador se realiz6 el andlisis bibliografico de este

tema.

1.4. Causas que pueden provocar la desactivacion del
catalizador.

El catalizador de hidrotratamiento pierde su actividad durante la operacion por varias razones.
La mas comun es el envenenamiento por impurezas en la alimentacion, deposicion de coque
en la superficie del catalizador como resultado de reacciones colaterales y pérdida de la
dispersion de los componentes activos por sinterizacion. La desactivacion durante el curso del
proceso es inevitable y representa un factor tanto técnico como econdémico en la mayoria de
los procesos de refinacion. La desactivacion por coquificacion es causada por compuestos del
carbono de alto peso molecular, los cuales se depositan en la entrada del poro limitando la
dispersion de los reactantes y productos. La velocidad de desactivacion del catalizador y por

tanto su vida son dependientes tanto de la alimentacién como de las condiciones de operacion.

En general, la desactivacion del catalizador dado por la deposicion de coque incrementa con el
incremento de la temperatura y el decrecimiento de la presion parcial de hidrdgeno. Sin
embargo cuando se trata de nafta ligera de destilacion directa, la desactivacion del catalizador

por deposicion de coque ocurre muy lentamente (Antos, y otros, 2004).
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Las variables de operacion afectan el ciclo de vida del catalizador debido a su influencia en la
velocidad de deposicion de carbén en el catalizador. Hay una formacion moderada de carbéon
durante los dias iniciales de operacion, pero la velocidad de incremento del nivel de carbén
muestra una caida a niveles muy bajos en condiciones normales de operacion. La temperatura
es el menor factor con respecto a la vida del catalizador de hidrotratamiento. A mayor
temperatura del catalizador incrementa la velocidad de reaccion de formacion de carbén, otros
factores influyen igualmente. Una combinacion de alta temperatura e inadecuado hidrogeno es

muy perjudicial para la actividad del catalizador (Bond, 2005).

La desactivacion del catalizador es medida por el decrecimiento en la efectividad relativa del
catalizador a condiciones fijas de operacion después de un periodo de uso del catalizador. Las
causas primarias de desactivacién son: (1) acumulacién de coque en los centros activos del
catalizador, y (2) combinacion quimica de contaminantes procedentes de la alimentacion con
componentes del catalizador. En operacién normal, el nivel de carbon de 5% peso puede ser
tolerado sin un decrecimiento significativo de la desulfurizacién, sin embargo, la habilidad de
remocion del nitrégeno puede decrecer (Inhibition of the Hydrogenation and

Hydrodesulfurization Reactions by Nitrogen Compounds over NiMo/AI203, 2008).

La pérdida de actividad permanente requiere el reemplazo del catalizador y es causada
usualmente por la acumulacién gradual de especies inorganicas procedentes de la
alimentacion, del hidrogeno de fresco adicionad o del agua de lavado en caso de usarse. Esta

contaminacion puede ser por arsénico, plomo, calcio, sodio, silice y fosforo.

Los catalizadores Hydrocarbon® exhiben una alta tolerancia a los metales como arsénico y
plomo. El contenido total de metales de hasta 2-3% peso del catalizador debe ser observado

manteniendo la efectividad del catalizador.

Los compuestos organicos del plomo se descomponen en el catalizador y la mayor parte se

deposita en la porcion superior de la cama catalitica como sulfuro de plomo. Los metales no se
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remueven del catalizador por regeneracion. Cuando el contenido de metales, diferentes a la
silice, en el catalizador alcanza valores del 1-2% peso, se debe considerar el reemplazo del
catalizador. El Unico modo certero de minimizar el efecto de las trazas de metales en el

catalizador es limitar su entrada al sistema.

El oxigeno disuelto, aunque no es veneno de catalizador, debe ser eliminado de la
alimentacion. Con oxigeno en la alimentacidn, especialmente es presencia de olefinas, puede
ocurrir un ensuciamiento excesivo del equipamiento especialmente en los intercambiadores de
efluente-materia prima (UOP, 2003).

El analisis 16gico de la situacion conlleva a la necesidad de conocer sobre los métodos para la
estimacion de la actividad del catalizador o en su ausencia o carencia de conocimiento al
seguimiento de su actividad a través de su comportamiento de ahi la presentacion del analisis

bibliografico sobre este tema.

1.5. Seguimiento de la Unidad de HDS.

El seguimiento de la unidad tiene como objetivo conocer todo a lo largo de la corrida de la
“actividad del catalizador” para las reacciones fundamentales requeridas (HDS, HDN, HDA,
Craqueo), para todas las especificaciones de los productos a obtener (azufre, nitrégeno,

rendimiento, gravedad especifica).

Para evaluar la evolucion de la actividad del catalizador, chequear que esta normal o anticipar
eventuales problemas, un seguimiento cerrado del WABT puede ser realizado. Pero el WABT
requerido a un tiempo dado en el reactor no depende solamente de la actividad del catalizador
sino también de la calidad de la alimentacion (azufre), flujo de alimentacion, presion en el
reactor, pureza de hidrégeno y severidad de la operacion referida al azufre extraido de los

productos.
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Este es el proposito del WABT normalizado, eliminar el impacto de la variacion de los

productos, excepto la actividad del catalizador, de forma tal que la variacion del WABT

normalizado con el tiempo esta solo dado por la variacion de la actividad del catalizador (o

desactivacion). EI WABT normalizado es generalmente calculado a partir de una base de

referencia que puede ser el resultado de una prueba de corrida.

Por definicion la tendencia del WABT normalizado es un estimado de la velocidad de

desactivacion, usualmente expresado en °C/mes.

Los datos necesarios para un seguimiento cercano del comportamiento de la unidad de HDS

pueden ser separados en dos tipos (Evaluation of catalyst activity for hydrotreating and
hydrocracking, 1973):

Historia de la unidad que concierne solo a la seccion de reaccion con el objetivo de
darle seguimiento a la alimentacion, condiciones de operacion del reactor, la operacion

del compresor, y para tener un balance total de la unidad.

Pruebas pequefias de corridas para una evaluacion detallada del catalizador y del
comportamiento de la unidad. Por ejemplo un set completo de las condiciones de
operacion y analisis de la alimentacion y los productos, adicion de hidrogeno fresco y
el gas de reciclo son necesarios para este tipo de seguimiento. La frecuencia de este
mini-test es ajustada a un esquema normal, pero al menos un mini-test al mes permitira

un seguimiento exacto.

Hay diferentes métodos de calculo del WABT normalizado 6 diferentes formas de evaluar la

actividad del catalizador distinguiéndose dos métodos fundamentales:

Método basado en un modelo pseudo-cinético conocido como “Punto de vértice”. Este
método es generalmente empleado cuando se requiere una aproximacién grosera de la
unidad o cuando se colecta solo una pequefia data del sistema.

Método basado en el modelo correlativo el cual es basado en experiencias de plantas
piloto. Este método es realmente exacto y permite un seguimiento cercano de la

actividad del catalizador.

Método pseudo-cinético.
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La ecuacion basica de este método se muestra a continuacion:

dS/dt = - K*[S]" * [ppH.]"

Con K =K, * ¢ERT

Donde:

S- Contenido de azufre.

t- Tiempo.

ppH.- Presion parcial de hidrégeno.
Ea- Energia de activacion.

R- Constante de los gases.

Ko- Actividad del catalizador

Este método esta limitado porque no tiene en cuenta el calculo del WABT vy el efecto cero de
azufre (es mas dificil remover los Gltimos ppm de azufre).
Usando solo unos pardmetros de operacion el modelo pseudo-cinético da una buena primera

aproximacion y es muy til cuando las correlaciones no existen para las predicciones.

Método correlativo.
Las correlaciones son desarrolladas con una alimentacién particular por ejemplo, nafta de
destilacién directa en un catalizador particular en experiencias en plantas piloto del Instituto

del Petréleo Francés (IFP).

Estas correlaciones son basadas en méas parametros que el modelo pseudo-cinético y por tanto
permite una evaluacién méas exacta y exhaustiva de la actividad del catalizador, actividad que
es determinante saber para definir el cambio o regeneracion del catalizador o cual es el tiempo
de vida estimado en las nuevas condiciones de operacién. Este tipo de evaluacion la realiza la

firma suministradora del catalizador.
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A partir de del modelo correlativo las curvas dedicadas a una unidad en particular pueden ser
dibujadas como:

e HDS=f(LHSV, GO-Conv, ppH,) versus diferentes WABT.

e HDS=f(WABT)versus diferentes LHSV, TMP, GO-Conv, ppH,, donde GO-Conv .
Este set de curvas que se obtiene se dibuja a partir de los modelos de correlacion han sido

especialmente dedicado a un caso particular y no puede ser usado en otros casos.

Esos métodos referidos son los recomendados por el suministrador del catalizador objeto de
estudio de la presente investigacion (AXENS.IFP.Group Technologies., 2007).

Teniendo en cuenta el andlisis bibliografico realizado sobre las causas y alternativas para la
disminucion de la caida de presion en reactores de hidrotratamiento de nafta se profundiza en

el desnatado y la regeneracion como alternativas para la disminucién de la caida de presion.

1.6. El desnatado como la soluciéon ala disminucion de la
caida de presion.

La caida de presion es remediada por un desnatado de una porcion de catalizador, cribado,
descarga o remplazo por un catalizador fresco. El depdsito en la parte superior del catalizador,
generalmente es sulfuro de hierro. Es una medida para la determinacion del momento de
realizacion del desnatado del reactor (UOP, 2003).

El skimming se define como el “desnatado” del catalizador y consiste en extraer el catalizador
que se encuentra ubicado en la parte superior del reactor el cual puede estar contaminado por
finos particulas, impurezas, gomas, etc. La cantidad de catalizador a sacar depende de la
cantidad de finos depositados en el catalizador. Lo dificil es valorar por observacion cuanto
catalizador hay que extraer, normalmente es de 1metro (UOP, 2003). El catalizador debe ser
inspeccionado y extraido hasta que no se observen finos en €l. Si la altura de cama extraida no

es suficiente, la operacion no es exitosa se mantiene el problema.
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Para ejecutar este tipo de accion se debe seguir un procedimiento de descarga del catalizador
conteniendo agentes piroféricos (sulfuro de hierro), pero no descargar desde el fondo ya que
las capas del tope son las que colectan el sulfuro de hierro y las impurezas. Deben seguirse
precauciones especiales y mucho cuidado en la manipulacion del material el cual es piroférico.
Segn UOP (UOP, 2003), el catalizador puede ser extraido por vacio desde el tope del reactor.
El reactor debe estar en atmosfera de nitrégeno. Recomienda que se realice por compafiias
Especializadas en la manipulacion de catalizadores y con experiencia en este tipo de
operacion. Si se adiciona catalizador fresco, es necesario sulfurarlo durante la arrancada de la

unidad.

En el Reglamento tecnoldgico del proyecto (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985) se
establece que para descargar un catalizador con contenido piroférico es necesario realizar su
“pasivacion” la cual constituye una quema de coque a bajos niveles de oxigeno en una
atmasfera de nitrogeno y los contenedores que recibiran el material deben estar barridos con

nitrégeno.

Segun lo presentado en la literatura un desnatado del reactor seria la mejor solucion para la
disminucion de la caida de presion del reactor hasta que se llegue a completar el ciclo de
operacion del catalizador y se realice la regeneracién o culminacién de su vida util. No
obstante las cuestiones de seguridad hacen reflexionar sobre la necesidad de evaluacién de

otras alternativas como la regeneracion prematura del catalizador.

También se hace necesario el conocimiento de los métodos de regeneracion a emplear en esta
situacion tras el hecho de que una de las alternativas planteadas de disminucién de la caida de
presion es la descarga y cribado del catalizador. En este caso se presenta un catalizador activo
para el hidrotratamiento de nafta con una gran probabilidad de presentar sulfuro de hierro en
su parte superior por las concentraciones de sulfhidrico en el gas de reciclo y los procesos
corrosivos asociados a este sistema. Entonces para realizar la descarga y el cribado del
catalizador se hace necesaria su regeneracién inicialmente para lograr la pasivacion de este
(NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985)
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1.7. Procesos de regeneracion de los catalizadores de
hidrotratamiento

El ciclo de regeneracion dura tanto cuanto lo permite la actividad del catalizador y cesa
cuando la actividad del catalizador ya no es capaz de asegurar la obtencion del grado de
hidrofinacion necesario de la nafta a pesar de que el proceso se desarrolle a la temperatura

maxima permisible del proceso.

El objetivo de la regeneracion consiste en quemar el coque y el azufre asentados sobre el
catalizador durante el proceso de reaccion. La cantidad de coque depende de la naturaleza de
la materia prima a tratar, el nivel de hidrotratamiento deseado y las condiciones a las cuales se

desarrolla.

Al aumento de dep0ésitos contribuyen los siguientes factores:

— El largo periodo operativo del catalizador.

— La caida de presion del proceso.

— Lasubida de la temperatura del proceso.
Sobre la aceleracion del proceso de formacion de coque influye la disminucion de la velocidad
volumeétrica de conduccién de la materia prima y el aumento de la tasa de circulacién del gas

hidrogenado. La regeneracion de los catalizadores se realiza ex situ o in situ.

La regeneracién in situ se puede realizar empleando una mezcla de aire-vapor
(NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985) 0 una mezcla de aire-nitrégeno (Axens. Departamento
de Asistencia Técnica, 2005).

El proyecto que le dio origen al hidrofinador de nafta de la Refineria “Camilo Cienfuegos”
con un catalizador cobalto molibdeno propone realizar la regeneracion con una mezcla vapor-
aire a una presién no mayor de 3 kgf/cm? y una temperatura del lecho del catalizador de hasta
540 °C para evitar la sublimacion del molibdeno (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985). El
procedimiento contempla: (1) la preparacion de la unidad para la regeneracion (disminucion

de inyecto, hidrogenacion para la desorcion de productos residuales del petrdleo, soplado del
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sistema con gas inerte y vacio, conexion del sistema de regeneracion); (2) regeneracion
(tratamiento del catalizador con vapor, quema del coque hasta 530 °C, calcinacién a 530 °C,

tratamiento con vapor); (3) restablecimiento del sistema de operacion normal.

Axens por su parte plantea: que cuando una de las siguientes situaciones ocurre es tiempo de
regenerar el catalizador:

— El incremento de la temperatura no permite obtener los productos con las
especificaciones deseadas o los rendimientos han sido muy reducidos que no es posible
seguir operando la unidad econémicamente.

— Se ha alcanzado el méximo de temperatura en los reactores.

— La caida de presion en los reactores no permite un flujo suficiente del gas de reciclo.

Se asume que estas situaciones son el resultado de la deposicion de coque. La actividad del
catalizador es recuperada mediante la quema del coque por una mezcla de nitrégeno y aire que
puede hacerse por una regeneracion in-situ o ex situ después de la descarga del catalizador en
una atmosfera inerte. El procedimiento de regeneracion in-situ describe el procedimiento
“seco” con el uso de nitrogeno y aire. Como regla general, el vapor no debe ser usado para la
regeneracion de catalizadores de Axens. EIl vapor puede ser usado para la regeneraciéon de
algunos catalizadores especificos. . El catalizador de hidrotratamiento promovido HR-406 no

resiste una regeneracion con vapor (Axens. Departamento de Asistencia Técnica, 2005).

1.8. Criterios para definir la presion maxima de operacion del
reactor de hidrofinacion.

La distribucion del fluido del proceso y su contacto con el catalizador son afectados por las
condiciones de entrada del flujo, el disefio del distribuidor de entrada, la velocidad de masa
(caida de presion) en el reactor. Si un flujo uniforme es obtenido en la cama, la carga dindmica
pu’/2 (donde p y u son la densidad y velocidad del fluido) de la corriente de entrada debe ser

pequefia comparado con la resistencia a través de la cama.
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Por lo tanto, la relacion de la carga dindmica con respecto a la caida de presion total de la
cama (expresado en unidades consistentes) es el parametro clave para determinar la
uniformidad del flujo en la cama. La relacion permisible de la carga dindmica de la corriente
de entrada con respecto a la caida de presion depende del disefio del distribuidor. El peligro de
aplastamiento (fractura) del catalizador establece la méxima caida de presion que puede
tolerarse durante el ciclo de reaccion o regeneracion del catalizador, independientemente de
los efectos econdmicos por costos de capital al seleccionar los compresores y los costos de

operacion involucrados (Exxon Engineering, 1995).

La méxima caida de presion permisible en el reactor debe ser, desde el punto de vista de
disefio, inferior a la resistencia mecanica del reactor y de los internos de éste; considerando los
valores por debajo de éste como adecuados (Shell Chemical Company, 1974). La Unidad de
Hidrotratamiento en general es disefiada con una caida de presion total del sistema entre el
primer intercambiador y el separador de alta presién de 10 kgf/cm? (Shell Chemical Company,
1974).

1.9. Conclusiones parciales.

1. Las causas que generan con mayor frecuencia la elevacién de la caida de presion son: la
acumulacion de impurezas en la parte superior de la cama catalitica, la presencia de
olefinas, metales y compuestos de alto peso molecular en la alimentacién, asi como la
presencia de coque en la cama catalitica del reactor.

2. Las alternativas que mas frecuentemente se aplican para disminuir la caida de presion en
los reactores de hidrotratamiento son: el desnatado, la descarga y cribado del catalizador,

la carga de nuevo catalizador y la adicion de productos quimicos a la cama catalitica.
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CAPITULO Il. DISENO METODOLOGICO

Con el objetivo de ubicar al lector en el objeto de estudio de la presente investigacion se hace
una descripcién del proceso tecnoldgico de la unidad de hidrofinacion de nafta de la Refineria
“Camilo Cienfuegos” y en particular del reactor de hidrofinacion R-201. Se exponen los

métodos que se utilizan para la realizacion de cada tarea de investigacion.

2.1. Descripcion del proceso tecnoldgico la unidad de
hidrofinacion de nafta de la Refineria “Camilo Cienfuegos”

En la unidad de hidrofinacidn de nafta es donde ocurre la refinacion preliminar con hidrégeno
de materia prima para eliminar compuestos nitrosos y sulfurosos en presencia de catalizador

Co-Mo. Ademés se estabiliza el producto hidrogenado.

En esta unidad el suministro de materia prima es de 40 a 63 m%h de fraccién 70-180 °C desde
el area de tanques intermedios dirigiéndose al tambor de materia prima D-201 a una
temperatura de 40 °C y una presion de 5 kgf/cm? La bomba de inyeccién de materia prima
(P-201/R) succiona la fraccion 70-180 °C desde el tambor D-201y la descarga al nudo de
mezcla para mezclarse con gas hidrogenado circulante, suministrado por el compresor de
piston (C-201/R), a un flujo entre 17450 a 21150 m®N/h a una temperatura de 70 ° C y una
presion de 39 kgf/cm?.

En el tambor B-206 se separa el gas hidrogenado enriquecido por la parte superior que va al
separador de succién B-203, del Compresor C-203 para reponer las pérdidas de presion en el
sistema. En el nudo de mezcla se unen la fraccion 70-180 °C y el gas hidrogenado circulante
del Compresor C-201/R.

Después del nudo de mezcla la fraccion 70-180°C con gas hidrogenado, pasa al

precalentamiento en los intercambiadores 3,2,1-E-201, los cuales trabajan en serie. Este
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producto pasa del intercambiador al horno F-201 donde alcanza la temperatura de reaccion
266-330 °C y presion de 35 kgf/cm?, para dirigirse, posteriormente al Reactor R-201.

En el reactor R-201 en presencia del catalizador de cobalto y molibdeno sobre soporte de
alimina, tiene lugar la hidrogenacion de los compuestos orgénicos sulfurosos, nitrosos y
oxigenados con desprendimiento de hidrégeno sulfurado, amoniaco, agua y la eliminacién de
metales pesados presentes en la materia prima. La velocidad volumétrica de la conduccion de
materia prima al Reactor R-201 es de 2,5 hora 1. En el tambor B-201 ocurre la separacion del
producto hidrofinado inestable del gas hidrogenado circulante que sale por la parte superior y
va al separador B-202 y posteriormente a la succion de los compresores C-201.
Adicionalmente en el B-202, tiene lugar la separacion de las gotas del producto inestable del

gas hidrogenado.

En el bloque de Estabilizacién ocurre la separacion de los productos de la hidrofinacion
(sulfuro de hidrégeno, agua y amoniaco) del hidrogenado estable. El hidrogenado inestable
pasa a la Torre Estabilizadora T-201 y entra en los platos 16 y 19. En esta Torre a una presion
12,5 kgf/cm?, y a una temperatura de 140 °C en el tope y de 249 °C y 13 kgf/cm? en el fondo
se separa el hidrogenado de los productos formados en el bloque de hidrofinacién.

La fraccion 70-180 °C estable (nafta hidrofinada estable) sale por la carcasa a 145 °C y una
presion 12 kgf/cm? y descargada al blogue de Reaccion de Reformacion. Antes de la succion
de las bombas el producto pasa a través de los filtros de productos hidrogenados (1,2-V-204),
con la finalidad de eliminar posibles impurezas hacia el bloque de reaccion de reformacién
(NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985). Un diagrama del flujo tecnoldgico de la unidad de

hidrofinacion aparece en la Figura A.1.1.
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2.2. Descripcion del reactor de hidrofinacion R-201

Como se menciond en la introduccion el reactor R-201 es el objeto de estudio del presente
trabajo, sus caracteristicas se refieren a continuacion. Es un reactor vertical cilindrico con
alimentacion axial, de diametro 2200 mm, altura de cama catalitica de 6800 mm y de volumen
de catalizador de 25.5 m®, presion de operacion méaxima de disefio: 48 kgf/cm?, temperatura
del medio de operacidn: 400 °C. Fluido de trabajo: 85% vol., sulfuro de hidrégeno hasta 0.3 %
vol., cloruro de hidrégeno (HCI): 2 mg por cada unidad de humedad, fracciones de

hidrocarburos hasta densidad de 0.75 a d*»,

El reactor fue cargado (carga densa) en marzo del 2008 con catalizador HR-406 de la siguiente
forma (Figura Al1.2):

e En la parte superior: 540 kg de ACT 108; 390 kg de ACT 077 y 825 litros de bolas de

ceramica de 25 mm.
e Carga de 18525 kg de catalizador cobalto molibdeno HR-406.

e En el fondo: bolas cerdmicas de 25 mm y de 12 mm. Ante la falta de bolas cerdmicas
de 6 mm se cargan 405 kg de catalizador GO-70 (Co-Mo, con base alimina de 2 mm

de diametro).

Con el objetivo de asegurar un bajo incremento de la caida de presion AXENS propuso dos
capas de ACT 077 y ACT 108. EI ACT 077 es un inerte de poros macroscépicos de alimina
un una alta fraccion de vacio para proveer una eficiente captura de particulas y otros
contaminantes contenidos en la alimentacion. El riesgo de bloqueo y de formacion de
aglomeraciones en el tope de la cama catalitica es grandemente reducido y el ciclo de vida del
catalizador se extiende hasta la parada de la Unidad.

La siguiente capa es de ACT 108 (anillos ceramicos inertes) que permite optimizar el tamafio
del gradiente a lo largo del de la cama catalitica y provee una alta fraccion libre para el

atrapado de particulas.
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El comportamiento del catalizador HR-406 se prevé que sea: WABT SOR- 266 °C, WABT
EOR- 330 °C y un largo de ciclo mayor de 10 afios (AXENS.IFP.Group Technologies., 2007).

Tabla 2.1. Condiciones de operacion de la unidad de Hidrofinacion.

Parametro Unidad Medida | Valor
Alimentacion m>/h 73.0
Alimentacion t/h 56.7
Presion minima de salida del reactor bar A 34.0
Presion parcial minima de hidrogeno a la salida del reactor | bar A 15.3
Volumen total del producto m> 25.7
Volumen de catalizador m> 23.4
Velocidad espacial horaria de liquido ht 3.1
Flujo del gas de reciclo Nm*/h 17000
Relacion gas/hidrocarburos Nm*/m° 232.9
Pureza del gas de reciclo % vol 75.0
Flujo de reposicion Nm®/h 1000
Pureza del gas de reposicién % vol 75.0

Tomado de AXENS.IFP.Group Technologies., 2007
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Tabla 2.2. Comportamiento esperado por disefio del

catalizador HR-406.

Parametro Unidad Medida | Valor
SOR Temperatura de entrada al reactor °C 265
SOR Temperatura de salida del reactor °C 277
Incremento de la temperatura adiabatica °C 2
EOR Temperatura de entrada al reactor °C 329
EOR temperatura de salida del reactor °C 331
Contenido total de azufre ppm p/p 0.5
Contenido total de nitrégeno ppm p/p 0.5
Gravedad especifica Cs+ - 0.777
Consumo Quimico de hidrégeno Nm*/m° 0.8
Caida de presion de la cama catalitica SOR Bar <05
Primer ciclo de vida esperado del Catalizador Afos >10
Tomado de Tomado de AXENS.IFP.Group Technologies., 2007

2.3. Métodos usados para la ejecucion de las tareas de

investigacion propuestas.

El proceso de investigacion se realizara siguiendo el esquema ldgico que se presenta a

continuacion.
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Comportamiento de la
Caida de Presion

Busqqueda de Causas
de la caida de presion

Posibles Alternativas
de Solucion

Estimacidon del tiempo
disponible para la
torma de acciones

Evaluacion Tecnica de
las Alternativas

Evaluacicon Econdmica
de las alternativas

Propuesta final de
solucion

=

2.3.1. Obtencién de los datos empleados en la investigacién.

Para el control operacional la refineria “Camilo Cienfuegos” cuenta con un Sistema de Control
Distribuido (Distributing Control System, denominado DCS por sus siglas en Inglés) que
permite la acumulacion de datos de los parametros de proceso cada un minuto e
instantaneamente cada ¥ de minuto. Con ayuda del Exaquantum, programa para la captura de

datos del DCS, se obtienen los valores promedio horarios de los parametros en estudio.

28



2.3.2. Determinacion del comportamiento de la caida de presion.

El control operacional diario que ejerce el tecnologo del area y el seguimiento de los
principales pardmetros operacionales permitio a través de la observacion la deteccion de la
tendencia a la elevacién de la caida de presion. Los valores fueron tomados del DCS a través
del Exaquantum y la evaluacion del valor se realizo teniendo en cuenta el requerimiento de 3.0
kgf/cm®> maximo que establece el Reglamento Tecnolégico de la Unidad
(NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985) observandose un incremento de dichos valores. Ante
tal situacion se propone el analisis del comportamiento de este parametro.

La caida de presion (AP) en el R-201 se analiza a partir de los parametros operacionales de la
unidad tomados con ayuda del Exaquantum. Esta se calcula como la diferencia entre el valor
promedio horario de la presion de entrada y el valor promedio horario de salida al reactor. A
partir de los valores promedio horario se calcularon los valores promedio mensuales del

diferencial de presion desde el afios 2009 al 2012.

El comportamiento se estima graficando el (AP), calculado como se explico anteriormente, a
lo largo del tiempo y aplicando un andlisis de correlacion de los datos, con un 95% de
confianza, empleando las herramientas del Excell (Devore, 1995; Sokal, y otros, 1995; Press,
y otros, 1992) y el Curve Expert (Hyams, 1997). En este caso se aplicO inicialmente una

correlacion lineal para constatar si hay una tendencia de incremento en funcion del tiempo.

Después de constatar la tendencia del incremento de la caida de presion se hace necesario
realizar el proceso de investigacion para determinar cudles son las causas que estan
provocando la elevacion de la caida de presion y cudles alternativas se pueden aplicar para su
disminucion hasta cumplir con los requerimientos del proyecto. El desconocimiento sobre
estos elementos por parte del personal involucrado en el control técnico y operacional hace
gue esta situacion se considere como un problema cientifico de déficit de conocimiento con
relacién al sujeto de la investigacion y se haya realizado el correspondiente analisis

bibliogréafico.
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2.3.3. Identificacion de las causas que provocan la elevacion de la caida
de presion en el R-201.

La identificacion de las posibles causas de la elevacion de la caida de presion se realiza a
partir del andlisis bibliografico realizado y los resultados se muestran empleando un diagrama

causa efecto de Ishikawa.

2.3.4. Evaluaciéon de los datos existentes en la refineria “Camilo
Cienfuegos” relacionados con las causas identificadas como
posibles responsables de la elevacion de la caida de presion.

Los datos a ser evaluados se tomaran de los registros historicos de la unidad; ya sean

pardmetros de operacion y/o ensayos de laboratorio.

Se realiza la caracterizacion del contenido de olefinas, plomo y el punto final de ebullicion en
la alimentacion a través de los valores obtenidos de los ensayos realizados a la nafta virgen
pesada durante el periodo (2008-2012). Los datos se toman de los registros del Laboratorio
Central de la Refineria “Camilo Cienfuegos” el cual estd acreditado por la Lloyd's Register
Quality Assurance Ltd. en el cumplimiento de la ISO/IEC 17025, 2000.

Se estimd la cantidad de plomo acumulada en la cama catalitica del reactor para ello: se
multiplicd la concentracién de plomo (ppb) en la alimentacién por el flujo de nafta (m*/h) y la
densidad (kg/m®) y se sumaron las cantidades obtenidas durante el periodo de la investigacién
(de diciembre del 2009 a enero de 2012).

La caracterizaciéon de la alimentacion en cuanto al contenido de compuestos precursores de
formacion de gomas y coque se realiza mediante el analisis del punto final de ebullicién
(PFE). Por proyecto el PFE de la alimentacion debe ser como méximo de 180 °C. Se toma el
valor del PFE de la corriente de alimentacion desde julio de 2008 (arrancada de la unidad)
hasta enero 2012. Para evaluar los resultados obtenidos se construye un Histograma de

Frecuencia empleando las herramientas de andlisis de datos de Excell.
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La presencia de coque como causa de la elevacion de la caida de presion en el reactor no es de
las que se considera como de mayor probabilidad si observamos los resultados del anélisis
bibliogréafico realizado, no obstante es digna de analisis. La medicion directa de la cantidad de
coque presente en el reactor no constituye un verdadero parametro para la evaluacion de éste
si se tiene en cuenta lo planteado por Jones con respecto a la desactivacion del catalizador por
presencia de coque. Este plantea: “el nivel de coque rapidamente crece hasta un nivel de
equilibrio al inicio del ciclo de vida, este coque inicial es referido como coque blando; durante
el resto del ciclo la cantidad de coque permanece practicamente constante, sin embargo
pueden ocurrir cambios estructurales que pueden producir el llamado coque duro. Entonces la
desactivacion observada del catalizador durante el ciclo de vida es el resultado principalmente
de cambios estructurales mas que por el incremento de la cantidad de coque” (D.S.J.Jones,
2006). Por tanto su cantidad no es una medida de la desactivacion del catalizador por este

motivo.

Ante tal problematica la autora decide realizar una revisién bibliografica de los métodos de
seguimiento de la actividad del catalizador, que permitan obtener una estimacion de la
actividad de éste o de su ciclo de vida como medida indirecta de la presencia de coque duro o
de metales pesados como elementos que contribuyen a la desactivacion del catalizador y a la

elevacion de la caida de presion.

Finalmente la autora decide la aplicacion del método sugerido por Axens: seguimiento del
WABT normalizado teniendo como premisa dos elementos fundamentales:

1. En lugar del valor del WABT se determina el valor de la temperatura promedio horaria
de entrada al reactor ya que no se ha modificado la cantidad de catalizador en el reactor
desde su arrancada en 2008. EIl WABT se define como la temperatura de entrada al
reactor por el volumen de catalizador.

2. No se realiza la correccion del WABT al valor normalizado bajo el supuesto de que las
condiciones operacionales son, con bastante aproximacion, las mismas durante el ciclo
operacional que ha llevado el reactor; nos referimos a flujo de gas de reciclo, pureza de

hidrogeno del gas de reciclo y presion del sistema. Aln mas se puede plantear que se
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ha incrementado el flujo de gas de reciclo y la presion del sistema contribuyendo a
alargar el ciclo de vida del catalizador.

Los valores de la temperatura se tomaron desde junio 2010 a junio 2012.
Se sigue el siguiente procedimiento:

(1) se toman los valores promedios horarios de la temperatura de entrada al reactor
(Tomados del DCS);

(2) se construye la grafica de temperatura versus tiempo desde la arrancada de las
operaciones (Aplicacion de las herramientas de Excell);

(3) se determina la tendencia de comportamiento de la elevacién de la temperatura a traves
de un andlisis de correlacion (Herramientas de Excell, R> como indicador de la
relacién de dependencia de una variable de la otra);

(4) se estima el ciclo de vida del catalizador a partir de la extrapolacion de la correlacion
obtenida hasta obtener 10 °C menos que la maxima de operacion del reactor: 320 °C
(330 °C - temperatura maxima de operacion del reactor) y posteriormente

(5) se determina el porcentaje del ciclo de vida que le queda el cudl es una medida
indirecta de la actividad del catalizador (AXENS.IFP.Group Technologies., 2007).

2.3.5. Identificacion de las alternativas para la disminucion de la caida de
presion en el R-201.

Para la identificacion de las alternativas para la disminucién de la caida de presién se parte del
andlisis bibliografico que se presenta en el Acépite 1.5. Teniendo en cuenta que las
alternativas con mayores posibilidades de ejecucion son el desnatado o cribado y/o recarga del

catalizador se realiza el andlisis bibliografico que aparece en los Acépites 1.2, 1.3.

2.3.6. Estimacién del tiempo para latoma de acciones.

Un aspecto importante a valorar para decidir que alternativa aplicar es el tiempo disponible
para su aplicacion, es decir ¢hasta cuando se puede operar el reactor con elevada caida de
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presion hasta tomar una accion correctiva? Responder a esta interrogante permite determinar
el tiempo para realizar contratos con terceros, si es necesario, la compra de productos, etc. lo
cual también es un elemento de importancia para valorar la alternativa de mayores
posibilidades de aplicacion.
Para definir hasta cudndo se puede operar se propone basarnos en dos aspectos:

(1) Estimar la caida de presion maxima de operacion del sistema (APmax),

(2) Estimar el comportamiento de la caida de presion versus tiempo y determinacion del

momento en que se alcanza la caida de presion maxima del sistema.

Tras conocer el comportamiento del AP en el tiempo, extrapolar estos resultados hasta
hacerlos coincidir con el valor de APmax y observar la fecha correspondiente. Esta fecha
coincide con el tiempo maximo estimado de operacion hasta obtener la caida de presién

méxima del sistema.

2.3.6.1. Estimacién de la caida de presion maxima de operacion del

sistema.

Con el objetivo de conocer los criterios para la determinacién de la méxima caida de presion a

la que pudiera operar el sistema se realizo el analisis bibliografico referido en el Acapite 1.10.

Teniendo en cuenta ademas los siguientes aspectos: (1) la relacion maxima de compresion; (2)
la caida de presion del sistema desde el compresor al reactor; (3) la temperatura de salida de
los gases y (4) la presidn de descarga de la bomba de alimentacion, se estima la méxima caida

de presion de operacion del sistema.

Se define la caida de presion o diferencial de presion por la ecuacion:

AP= Per — Psr (2.1)

Donde: Per - es la presién de entrada al reactor (kgf/cm? (g)) y Psr — Presion de salida del
reactor (kgf/cm? (g)).

La presién de entrada al reactor depende de la presion de salida del compresor (Psc) y de la

caida de presion del sistema hasta la entrada del reactor APsis.
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Per = Psc- APsis  (2.2)

El diferencial de presion del sistema APsis es la caida de presion del sistema desde el
compresor hasta la entrada del reactor y corresponde con la suma de las caidas de presion del
intercambiador de calor influente/efluente, horno y lineas. Su valor se obtiene a partir de los
valores del DCS.

La presion de succion del compresor depende (Psc) depende de la presion de entrada al

compresor (Pec) y de la relacion de compresion (t).

La relacidén de compresion t se define como la relacion entre las presiones absolutas de entrada
(Pec) y salida (Psc) del compresor (ENSP-IFP, 2006).

t =Psc/Pec (2.3)

La presion de entrada al compresor depende de la presion que se establezca en el tambor
separador.

Se toma como premisa que el valor del diferencial de presion del sistema se mantiene
constante (APsis), entonces la presion maxima a la entrada del reactor (Per max.) se puede

calcular de la siguiente forma:

Per max.= Psc- APsis  (2.4)

Entonces, manteniendo la presion de salida del reactor constante, el diferencial de presion
maximo teorico posible se calcula de la forma como:
AP max. tedrica = Per — Psr  (2.5)

La relacion de compresion que se emplea corresponde con la maxima a la que puede operar el

compresor y esta dada por las caracteristicas técnicas de los equipos y los requerimientos del

proyecto ejecutivo que le dio origen.
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La temperatura estimada de los gases de salida del compresor depende entre otros factores de
las caracteristicas del fluido que se maneje y la eficiencia de compresion. Esta debe
mantenerse en un rango establecido por el proyecto para evitar problemas mecanicos en el
compresor y garantizar la eficiencia del trabajo de compresion (ENSP-IFP, 2006). La autora
propone su determinacion en las condiciones de maxima relacion de compresion y su
comparacion con las especificaciones del proyecto (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985).

La temperatura de salida de los gases se calcula por la expresion (ENSP-IFP, 2006):

T,=Tyxt&%  (2.6)

Donde:

T,- Temperatura absoluta de descarga.
T1- Temperatura absoluta de succion.
t - Relacion de compresion.

k- Relacion de calores especificos. k=kp/kv

Segun se plantea en la literatura (ENSP-IFP, 2006) la temperatura de descarga de los
compresores actualmente estd usualmente no muy lejos de la de isotropia. La diferencia
depende de las fugas internas, la eficiencia de enfriamiento, el tipo de construccion y la

relacion de compresion.

Para la determinacion del factor de compresibilidad para gases reales y mezclas se usa la
correlacion de Standing y el procedimiento de Kay para condiciones seudocriticas (Netto,
2005).

La composicion de los gases para la determinacion de la temperatura de salida del compresor
de reciclo del hidrofinador se toma de los resultados de los ensayos de laboratorio realizados a
las corrientes de proceso (Cuvenpetrol. Unidad de Negocios, 2007). La toma de muestra se
realiza en el tambor separador de forma tal que el valor obtenido representa un valor

representativo de la corriente de recirculacion.
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Ademés de emplear el método descrito anteriormente para el calculo de la temperatura de
salida de los gases se decide emplear ademas el Simulador de Procesos PRO/II 8.1
(Simulation Science Inc., 2007) con el objeto de emplear sus bases de datos termodinamicos y

comparar los resultados obtenidos por ambos métodos.

2.3.6.2. Determinacion del momento en que se alcanza la caida de presion

méaxima del sistema.

El momento en que se alcanza la maxima caida de presion del sistema se obtiene a partir de la
extrapolacion de la correlacién que mejor se ajuste a los datos del comportamiento de la caida
de presion del sistema versus tiempo y la determinacion en el gréfico de la fecha en que se
obtiene la méaxima caida de presion en el reactor. Se aplican tres correlaciones lineal,
exponencial y cuadratica. Se analizan los resultados obtenidos observando los coeficientes de
correlacion y evaluando la mejor aproximacion al valor real que presenta el reactor
actualmente. Para ello se tomé como fecha de evaluacion el 18/08/2012. Luego se extrapola la
correlaciéon de mejor aproximacion hasta obtener la fecha estimada en que se llega al valor de

la caida de presion maxima teorica.

2.3.7. Evaluacién técnico-econdmica de las alternativas

Las decisiones integran una de las partes fundamentales de la actividad de los ejecutivos.
Decidir en términos sencillos no es mas que seleccionar una entre dos alternativas o cursos de
accion posibles, de acuerdo con cierta escala de valores o preferencias, fundadas en las
probables consecuencias de cada alternativa para alcanzar la meta buscada.

El primer criterio para la decision consciente es evaluar el grado en que las alternativas se
acercan al objetivo o solucion del problema que se presenta. Se debe identificar las inversiones
y los costos asociados a cada alternativa y su efecto sobre los costos directos e indirectos de la
produccién. Se evalla desde el punto de vista econdmico el curso de accion que genera el

menor costo. Al contar con la lista de posibles alternativas a emplear la seleccién de la mejor

36



alternativa se hara luego de evaluar las probables consecuencias que se derivan de éstas que es
la Gltima fase del proceso para la toma de decision (Wajchman, y otros, 1997; Sapag Chain, y
otros, 1988).

2.3.7.1. Evaluacion Técnica.

Conocidas las posibles acciones a realizar se hace un anélisis técnico preliminar de éstas
ddnde se seleccionan las de mayor posibilidad real de aplicacion en la Unidad en estudio y se
profundiza en su conocimiento. Se tienen en cuenta aspectos tales como: ajuste a la solucion
del problema, condiciones reales de ejecucion, aseguramiento de productos quimicos,

conocimiento del personal que ejecuta el trabajo, las ventajas y desventajas.

2.3.7.2. Evaluacion Econémica de las Alternativas

Para la valoracion econdmica se tomaran en cuenta los siguientes aspectos: a) cantidad de
nitrégeno; b) cantidad de vapor; c) cantidad de aire; d) demanda de aditivo para la activacion
del catalizador; €) necesidad de contratacion del servicio.

Se presentan dos problemas fundamentales en la evaluacion econdémica de las alternativas:
1. La estimacion de la cantidad de nitrdgeno a emplear como venteo en la realizacién del
desnatado.
2. La estimacién del valor economico concerniente a la pérdida de actividad del

catalizador si se emplea la regeneracion con vapor.

Con el objetivo de estimar la cantidad de nitrdgeno necesaria para ambas alternativas se tuvo
en cuenta los métodos que aparecen a continuacion:

1. Para los cambios de atmosfera de hidrocarburos/nitrégeno y aire/nitrégeno segln
corresponda se empled la recomendacion de la Agencia Nacional de Proteccion contra
Incendios de los Estados Unidos (NFPA) (National Fire Protection Association, 1997)
donde se emplea un volumen de nitrogeno igual a dos volimenes del sistema para

realizar el venteo.
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2. Para estimar la cantidad de nitrdgeno necesaria para ventear constantemente el reactor
no permitiendo la entrada de oxigeno al sistema y de esta manera garantizar las
condiciones de seguridad para el personal y la instalacion durante la ejecucion del
desnatado se analizaron tres metodos: el planteado por Bobrobsky (bo6posckuii, y
otros, 1980), los referidos en las normas de Petroleos de Venezuela (PDVSA, 1996;
PDVSA, 1996) y las recomendaciones de la Agencia Nacional de Proteccion contra
Incendios de los EE.UU (American Petroleum Institute, 1997) basadas en el método
desarrollado por Husa (Husa, 1964). Finalmente se aplica este Gltimo método donde se
recomienda un flujo de 0.01 pie/s a 1 pie/s ya que garantiza un sello de nitrégeno en la
parte superior del reactor que no permite la entrada de aire evitando que haya una
atmosfera inflamable dentro del reactor.

La condicion mas cominmente encontrada en las decisiones econdmicas es la de riesgo e
incertidumbre. Una forma bastante corriente de introducir algunos aspectos de riesgo, en estos
modelos bajo certidumbre, es el analisis de sensibilidad, que consiste en observar el resultado
a que puede llevar una alternativa si se cambian los valores de algunos de los factores mas
relevantes del problema (Wajchman, y otros, 1997). La autora propone hacer un analisis de
sensibilidad, cuando se evalia econémicamente la alternativa de regeneracion con vapor del
catalizador, variando el porcentaje de pérdida de actividad del catalizador que pueda resultar

como consecuencia de la aplicacion de esta alternativa.
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CAPITULO lll. RESULTADOS Y DISCUSION

En el presente capitulo se exponen los resultados obtenidos tras la realizacion de cada tarea de
investigacion y se hace una evaluacion de éstos teniendo en cuenta los criterios y comentarios

obtenidos de las referencias bibliograficas sobre cada tema en especifico.

3.1. Comportamiento de la caida de presién en el reactor.

El comportamiento de la caida de presion en el hidrofinador desde el afio 2009 hasta abril de

20012 se muestra en la siguiente figura.

3.5

2.5
) /

15 ®

0.5
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18-Dic 06-Jul 22-Ene 10-Ago 26-Feb 14-Sep 01-Abr 18-Oct

Figura 3.1. Comportamiento del diferencial de presion del reactor de
hidrofinacién de nafta R-201 desde 2009 a 2012.

Se observa una tendencia al incremento de la caida de presion en el tiempo con valores
superiores a los 3.0 kgf/cm? establecidos en el proyecto ejecutivo de la unidad. Esta situacion
muestra la necesidad de realizar un analisis del comportamiento de éste parametro, identificar

las causas que la provocan y las vias para su disminucion.
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3.2. ldentificacion de las causas que provocan la caida de
presion.

A partir del analisis bibliografico se identifican las causas que pueden provocar la elevacion de

la caida de presion en el R-201(Figura 3.2).

Presencia de sulfuro de hierro

Producto de procesos de corrosiéon
/ Aguas arriba del reactor

Acumulacion de impurezas Incumplimiento del PFE de la alimentacion
. procedente de destilacion
Reacciones en el catalizador
de coquificacién \
Presencia de compuestos de alto
Acumulacién de Punto Final de Ebullicion (PFE)
Coque en el catalizador en la alimentacién

/ ﬁ‘AIta Caida de Presién en el R-201

Presencia de olefinas
en la alimentacion

Acumulacion de metales \
pesados en el catalizador Nafta procedente de procesos

de craqueo
\ Presencia de metales pesados

en la alimentacion

Figura 3.2. Causas que pueden provocar la elevacion de la caida de presién en

el reactor de hidrofinacion R-201.

La presencia en la alimentacion de compuestos de alto peso molecular, de olefinas y la
acumulacion de impurezas en el catalizador son las causas principales que se plantea en la

literatura como responsables de la elevacion de la caida de presion.

La acumulacion de coque y de metales pesados en el catalizador no se considera como
responsables directos de la elevacion de la caida de presion pero si como contribuyentes al
ensuciamiento y eventualmente al taponamiento de la cama catalitica (Shell Chemical
Company, 1974).
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3.3. Evaluacién de los datos existentes en la refineria “Camilo
Cienfuegos” relacionados con las causas identificadas
como posibles responsables de la elevacion de la caida de
presion.

Se tomaron los datos de los registros historicos existentes tanto de parametros tecnoldgicos
como de analisis de laboratorio desde la arrancada de la unidad de hidrotratamiento de nafta.

Se realiza el andlisis y evaluacién de los resultados.
3.3.1. Presencia de olefinas en la alimentacion.

Las olefinas son precursores de la formacion de gomas, tienden a polimerizar a las altas
temperaturas empleadas en el proceso de hidrofinacion; pueden depositarse en la cama del
catalizador causando taponamiento e incremento en la caida de presion en el reactor. La
alimentacion a la unidad es nafta virgen pesada (nafta de destilacion directa) con bajo
contenido de olefinas con respecto a las naftas procedentes de procesos de craqueo. El
contenido de olefinas en la nafta virgen pesada de alimentacion al R-201 desde el 2010 al

2012 se muestra en la tabla que se muestra a continuacion.

Tabla 3.1. Contenido de olefinas en la nafta virgen pesada de alimentacion al
reactor R-201.

24205 23/11/201111:18 <0.2 %vol.
7333  13/04/201111:40 <0.2 %vol.
6878 07/04/2011 14:45 <0.2 %vol.
6873 07/04/2011 13:44 <0.2 %vol.
6871 07/04/201113:33 <0.2 %vol.
6869 07/04/201113:29 <0.2 %vol.
6778 06/04/201116:41 <0.2 %vol.
3591 02/03/201111:47 <0.2 %vol.

19117 27/09/201015:10 <0.2 %vol.

18720 17/09/201017:34 0.2 %vol.

17765 06/09/2010 11:14 < 0.2 %vol.

17763 06/09/2010 11:13 < 0.2 %vol.

17481 30/08/2010 14:11 <0.2 %vol.
5630 14/03/2012 16:57 < 0.2 %vol.

Nota: El limite de deteccion del método de determinacion de olefinas es de 0.2 %vol.
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Como se muestra en la tabla anterior la concentracién de olefinas en la nafta de alimentacion
al reactor es menor que 0.2 %vol. (limite de deteccidén del método analitico empleado en su

determinacion). Solo en el mes de septiembre de 2011 alcanz6 un valor de 0.2 %vol.

Estos resultados coinciden con lo plasmado en la literatura (Antos, y otros, 2004; UOP, 2003)
donde se refiere que el contenido de olefinas en naftas de destilacion directa (la nafta virgen
pesada es una nafta de destilacion directa) es de 0.1 a 0.3 % p/p y es considerado como muy

bajo.

En los afios 2008 y 2009 no se reportaron valores de este componente pero si se tiene en
cuenta que el crudo refinado desde 2008 a 2012 cumplié la mezcla pactada de 88% Mesa y
12% Merey, se espera que el contenido de olefinas en esos afios haya sido semejante a los
reportados del 2010 al 2012.

Teniendo en cuenta los elementos mencionados anteriormente se puede plantear que se espera
que el contenido de olefinas en la nafta virgen pesada que se alimentd al reactor de
hidrofinacion R-201 desde el 2008 al 2012 haya sido muy bajo (<0.3%vol.).

3.3.2. Acumulacion de metales pesados en el catalizador.

Los metales pesados como el arsénico, el sodio y el plomo constituyen venenos para el
catalizador. ElI plomo en la nafta virgen pesada dado puede presentarse por la posible
contaminacion en la transportacion de los crudos. Existen los registros de la presencia de

plomo e la nafta. En el presente trabajo se evalta su acumulacion en el catalizador.

La cantidad de plomo acumulada (calculada) desde la arrancada del hidrofinador (2008 al
2012) se muestra en la Tabla 3.3 y se representa en la Figura 3.3. La cantidad total acumulada
en el catalizador es de 620.175 kgs. Esta cantidad representa un 3.35 % peso de la masa del
catalizador (18525 kgs).

42



Segun la UOP (UOP, 2003) los catalizadores que exhiben una alta tolerancia a los metales
como arsénico y plomo pueden tener un contenido total de metales de hasta 2-3% peso del
catalizador manteniendo su efectividad. En otros casos cuando el contenido de metales alcanza
valores del 1-2% peso se debe considerar el reemplazo del catalizador pues los metales no se

remueven del catalizador por regeneracion.

Teniendo en cuenta estos criterios se puede concluir que a pesar de que la cantidad de plomo
acumulada en el catalizador (3.35% peso) supera el 2% peso aun su actividad permite obtener

los productos con los requerimientos deseados.

Los compuestos organicos de plomo presentes en la alimentacién cuando hacen contacto con
el catalizador se descomponen y su mayor depoésito ocurre en la parte superior de la cama
catalitica del catalizador en forma de sulfuro de plomo. Esto que sugiere la capa superior de
catalizador es la que con més probabilidad puede estar afectada por la acumulacion de plomo.
La sustitucién de esta capa por otra de catalizador fresco puede alargar el ciclo de operacion

del catalizador.

Acumulacién de plomo en el catalizador HR-406

60 /’ ——Conc. Pb (mg/m3)
o
X 40
C / —— Cantidad Pb
20 acumulado(g)*10
0 L/——f

Figura 3.3. Grafico de la acumulacion de plomo en el catalizador HR-406 del

reactor de hidrofinacién R-201.

El Unico modo certero de minimizar el efecto de las trazas de metales en el catalizador es

limitar su entrada al sistema.
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3.3.3. Presencia de compuestos de alto Punto Final de Ebullicion (PFE)
en la alimentacion.

Los compuestos de alto peso molecular son precursores de la formacion de gomas y coque por
ello se analizan los valores del punto final de ebullicion (PFE) de la nafta virgen pesada de
alimentacion al reactor de hidrofinacion para evaluar su presencia. Se tomaron los datos de los
ensayos de laboratorio realizados a la nafta virgen pesada desde la arrancada de la unidad en
2008 hasta enero 2012. Estos valores se muestran en las Tablas A3.3; A3.4; A3.5; A36y
A3.7.

Para el andlisis de estos datos se confeccioné el histograma de frecuencia que se presenta a

continuacion (Figura 3.4).

Clase  Frecuencia % acumulado
160 11 2.18% .
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Figura 3.4. Histograma de frecuencia del punto final de ebullicion de la nafta

virgen pesada de alimentacion al R-201.

En la figura anterior se observa que el 78.5 % de los valores corresponden a temperaturas de

ebullicion por debajo de 180 °C, valor establecido por el proyecto
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(NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985), un 14.9 % entre 180 y 185 °C (93.4%-78.51%), un 6%
por encima de 190 °C y solo un 0.6 % corresponde a compuestos con PFE por encima de los
200 °C. Lo cual muestra que menos del 6 % de la alimentacion al R-201 fue de compuestos

precursores de formacion de coque.

3.3.4. Acumulacion de coque en el catalizador.

Desde la puesta en marcha del hidrofinador el catalizador no ha sido regenerado
manteniéndose trabajando en su primer ciclo de operacion, transcurriendo ya un periodo
superior a los cuatro afios de explotacién. Esto es una medida de la estabilidad del catalizador.
Es precisamente el coque el que afecta la estabilidad del catalizador inhibiendo la acidez del

catalizador y disminuyendo su area (AXENS.IFP.Group Technologies., 2007).

Se propone la estimacion de la actividad del catalizador o de su ciclo de vida como medida
indirecta de la presencia de coque o de metales pesados como elementos que contribuyen a la

desactivacion del catalizador y a la elevacién de la caida de presion.

Como se explica en el Acépite 2.3 la autora decide la aplicacion del método sugerido por
Axens. Los valores de temperatura a la entrada del reactor se tomaron como el promedio

mensual de los valores promedios horarios (Tabla 3.4).

Tabla 3.4. Valores promedio mensuales de temperatura de entrada al R-201.

Temperatura Temperatura

Fecha Fecha

(oC) (oC)
1/6/10 264.6 1/6/11 269.9
1/7/10 264.1 1/7/11 269.9
1/8/10 263.6 1/10/11 272.1
1/9/10 264.6 1/11/11 275.0
1/10/10 264.4 1/12/11 274.9
1/11/10 263.9 1/1/12 276.0
1/2/11 267.7 1/2/12 274.7
1/3/11 269.9 1/3/12 274.9
1/4/11 270.1 1/4/12 275.1
1/5/11 270.2 1/5/12 274.9
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Posteriormente se construye el grafico de la temperatura de entrada al reactor en funcion del
tiempo desde la arrancada de las operaciones (Aplicacion de las herramientas de Excell)
(Figura 3.5).

Se determina la tendencia del comportamiento de la elevacion de la temperatura a través de
un andlisis de correlacion (Herramientas de Excell, R? como indicador de la relacién de
dependencia de una variable de la otra) obteniéndose una relacion lineal con un coeficiente de

correlacion R?= 0.94 para un 95 % de significacion.

Comportamiento de la temperatura de entrada al reactor R-201
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&
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Figura 3.5. Comportamiento de la temperatura de entrada al reactor R-201.

Se estima el ciclo de vida del catalizador a partir de la extrapolacion de la correlacion obtenida
hasta obtener 10 °C menos que la maxima temperatura de operacion del reactor: 320 °C (330
°C). El tiempo correspondiente debe coincidir con el ciclo de vida del catalizador manteniendo
los valores de presion, flujo y pureza de hidrégeno que se ha empleado en el reactor) (Figura
3.6).

46



Comportamiento de latemperatura de entrada al reactor R-201
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Figura 3.6. Extrapolacion de la correlacion de la temperatura de entrada al

reactor en funcién del tiempo de operacion.

Segun la ecuacion de correlacion y=0.0192*x-509.93 el valor de temperatura de 320 °C se
obtiene en mayo del 2018.

Entonces se estima el ciclo de vida del catalizador. Se tiene en cuenta que comenzd sus
operaciones en marzo de 2008 y se ha detenido la unidad durante 15 meses, entonces se
obtiene un ciclo de vida (CV) de 9 afios, bajo las condiciones de operacién: inyecto 65 m%h,

presion 34 kgf/cm? (g), flujo 1300 Nm®/h, pureza de hidrégeno 99.4 %vol.

El valor obtenido de ciclo de vida de 9 afios es cercano al ciclo de vida que propone el
proveedor Axens (Axens IFP Group Technologies, 2007) para este catalizador.

Por tanto actualmente queda un tiempo de vida de: julio-2012 a mayo-2018 de 5 afios con 10

meses correspondiente a 2220 dias.

Si se tiene en cuenta que el ciclo de vida total estimado es de 9 afios (3240 dias) al catalizador
le queda un ciclo de vida del 68.5 % de todo el ciclo de vida del catalizador. Por ello se

plantea que ha perdido capacidad o actividad en un 31.5 %.
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Esto muestra la probable influencia de la presencia de coque y de metales pesados (plomo) en
la alimentacion que ha conllevado a una disminucion del ciclo de vida del catalizador del 31.5
%.

3.3.5. Acumulacion de impurezas en la parte superior de la cama
catalitica mostrando una desactivacion aparente del catalizador.
En la bibliografica revisada se plantea que la acumulacion de depdsitos en el tope de la cama
catalitica puede conllevar a una desactivacion aparente del catalizador evidenciado por un
incremento de la caida de presion a través del reactor. Dicha acumulacion puede provocar una
distorsion del patréon de flujo y una disminucion de la calidad de los productos obtenidos
(UOP, 2003).

A la cama catalitica del reactor llegan los productos de corrosion formados aguas arriba del
reactor. Estos procesos pueden manifestarse con mayor frecuencia durante las paradas de la
unidad dado por desprendimientos de los productos de la corrosién como el sulfuro de hierro y
que pueden llegar y acumularse en la parte superior de la cama catalitica del reactor (Shell

Chemical Company, 1974).

Esta acumulacion puede ser solo evidenciada con la apertura del reactor y su inspeccion, lo
cual no se ha realizado desde su inicio en explotacion. Se podra realizar la inspeccién durante

el proceso de desnatado del reactor.

3.4. Estimacion del tiempo paralatoma de acciones.

Para definir hasta cuando se puede operar el reactor como maximo se:
(1) Estima la caida de presion maxima de operacion del sistema (APmax),
(2) Estima el comportamiento de la caida de presion versus tiempo y el momento en que

se alcanza la caida de presion méxima del sistema.
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3.4.1. Estimacién de la caida de presion maxima de operacion del
sistema.

Se calcula el diferencial de presion (APr) mediante la ecuacion 2.1. La presion de entrada al
reactor (Per) depende de la presion de salida del compresor (Psc) y de la caida de presion del

sistema hasta la entrada del reactor APsis, Yy se calcula por la ecuacion 2.2.

El diferencial de presion del sistema APsis es la caida de presion del sistema desde el
compresor hasta la entrada del reactor y corresponde con la suma de las caidas de presion del
intercambiador de calor influente/efluente, del horno y de las lineas. Su valor es de 3.2

kgf/cm?.

La presion de succion del compresor (Psc) depende de la presion de entrada al compresor
(Pec) y de la relacion de compresion (t). Esta Gltima se calcula por la ecuacion 2.3. La presion
de entrada al compresor es la que se tiene en el tambor separador B-201. La méxima relacion
de compresion se obtiene de los datos del proyecto (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985)
(Anexo 4) tomando un valor de Psc/Pec = 46 kgf/cm? (abs.) /32 kgf/cm? (abs.) =1.438= .

La mayor presién de descarga del compresor 45 kgf/cm? se obtiene con 31 kgf/cm? en la
succion. Por tanto manteniendo constante el diferencial de presion del sistema (APsis) se tiene
que la presion maxima a la entrada del reactor (Per max.), calculada por la ecuacién 2.4, toma
un valor de 41.8 kgf/cm?® Esta presién es inferior a la de disefio del reactor que es de 48

kgf/cm? (ZNMIP, 1980) . Por tanto se puede operar a esta presion.

Si se mantiene la presién de salida del reactor en 34.4 Kgf/cm?, el diferencial de presion

méximo tedrico posible calculado por la ecuacién 2.5 toma un valor de 7.4 kgf/cm?.

Entones se puede operar el sistema hasta que la caida de presion en el reactor R-201 sea de 7.0
kgf/cm? como maximo. Este resultado se encuentra en el rango referido por la UOP (UOP,
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August,2003) donde se plantea que el maximo rango de diferencial de presién al que se
permite operar es de: 4.0- 7.0 kgf/cm?.

No solo se calcula la caida de presion maxima tedrica del sistema sino que ademas se estima la
temperatura de los gases de salida del compresor para comprobar que cumple con las
especificaciones establecidas para la operacion del compresor que permite una temperatura de
salida de los gases de 90 °C maximo (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985).

Segln la literatura la temperatura de descarga de los compresores actualmente estd
usualmente no muy lejos de la de isotropia. La diferencia depende de las fugas internas, la
eficiencia de enfriamiento, el tipo de construccion y la relacion de compresion (ENSP-IFP,

2006). En este caso se supone un 100% de eficiencia de compresion.

Esta temperatura se calcula por la ecuacion 2.6 propuesta por el IFP (Instituto Francés del
Petroleo) (ENSP-IFP, 2006). En la determinacion del factor de compresibilidad para gases
reales y mezclas se emplea la correlacién de Standing y el procedimiento de Kay para
condiciones seudocriticas (Netto). La relacion de calores especificos se obtuvo a través del
PROII y tiene un valor de 1.408. EI valor obtenido para la temperatura de salida de los gases
es de 74.43 °C.

Ademas se calcula la temperatura de salida de los gases empleando el Simulador PROII. Las
propiedades del gas de reciclo se tomd a partir de su composicion. Como temperatura de
entrada al compresor se tomd la de entrada del tambor separador. Las presiones de descarga y
succion son las de proceso. EI método termodinamico empleado es el Soave-Redlich-Kwong.

Con la aplicacion del PROII se obtiene una temperatura de salida de 74.27 °C (Ver Anexo 5).

La diferencia entre los valores obtenidos por ambos métodos es de: 0.16 °C que representa un

0.2% del valor calculado empleando el método del IFP. Finalmente se toma el valor promedio:
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74.35 °C + 0.16 °C. Este valor es inferior a los 90 °C que es la temperatura maxima permisible
para este equipo (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985).

Por tanto se concluye que la operacion del compresor puede llegar hasta una presion de
descarga de 46 Kgf/cm? (abs)= 45 kgf/cm® (g) manteniendo la temperatura de salida de los
gases en el rango especificado. Esta presion es 3 kgf/lcm? (NEFTECHIMPROMEXPORT,
1985) inferior a la de disefio del reactor de hidrofinacion manteniendo el requerimiento de
seguridad establecido en el Reglamento tecnoldgico donde se define que la presion de
operacion debe ser 3 kgf/cm? inferior a la de trabajo de las valvulas de seguridad del sistema
que es de 48 kgf/cm? coincidiendo con la presion de disefio del reactor (ZNMIP, 1980).

Para la estimacion del momento en que se puede alcanzar el maximo diferencial de presion se
realiza la extrapolacién de la correlacion que mejor se ajusta al comportamiento del diferencial
de presién en funcion del tiempo, manteniendo las restricciones establecidas para obtener la

correlacion.

3.4.2. Estimacién del tiempo méaximo de operacién del reactor hasta
alcanzar el diferencial de presion maximo teérico.

Se realiza el anélisis del comportamiento del diferencial de presion en el tiempo (desde 2009 a
2012) aplicando tres correlaciones: lineal, exponencial y cuadratica. Se extrapolan los
resultados de cada correlacién y se evaltian con respecto a un valor actual real de 3.7 kgf/cm?
correspondiente a la fecha 18/08/2012 (41139, valor numérico de dicha fecha), se determina el

porcentaje de error. Los resultados se muestran a continuacion (Tabla 3.5).
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Tabla 3.5. Resultados del ajuste de las correlaciones lineal, exponencial y
cuadraticas al comportamiento de la caida de presién del R-201 en funcion del

tiempo.

Correlacion | Lineal Cuadrética Exponencial

Ecuacion Y=0.0019*x-77.194 Y=2*10"*x"-0.1897*x+3801.1 | Y=7*10"*e" %=

Coeficiente de
correlacion 0.93 0.97 0.96

(r)

Coeficiente
( RZ) 0.86 0.94 0.93

Desviacion
Estandar 0.238 0.156 0.182

Segln
extrapolacion
(fecha en que 16/5/2018 20/01/2014 24/5/2014
se obtiene un

AP=T7.0

kgf/cm?)

AP estimado
para el 2.92 3.73 3.32

18/08/2012
(kgf/cm?)

Porcentaje de
error (%) 21.2 0.8 104

Como se observa en la tabla anterior la ecuacion cuadratica obtenida se ajusta mejor al
comportamiento real ya que se obtiene un coeficiente de correlacion de 0.97 y un coeficiente
de significacion de 0.94, lo cual permite afirmar que con una probabilidad del 95 % esta
ecuacion reproduce el comportamiento de la caida de presion del reactor en el tiempo
manteniéndola alimentacion con el mismo nivel de calidad en cuanto a insaturados,

compuestos de alto peso molecular y el flujo del compresor de gas de reciclo.

El valor estimado de caida de presion para la fecha actual (18/08/2012) difiere solo en un 0.8

% del valor real, lo que muestra la calidad de la estimacion obtenida.

Teniendo en cuenta los dos aspectos anteriores se concluye que se puede emplear dicha
ecuacion para estimar el tiempo en que el valor de caida depresion en el reactor llegara a su

valor maximo teorico.
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Si mantenemos como valor maximo teérico 7.0 kgf/cm? este valor se obtendré en enero de
2014. Es decir que el tiempo maximo de que se dispone para tomar las acciones para la

disminucion definitiva de la caida de presion en el R-201 es hasta diciembre de 2013.

Un gréafico de la extrapolacion realizada empleando la ecuacidon cuadratica se presenta a

continuacién (Figura 3.2).

Figura 3.2. Extrapolacion del comportamiento del diferencial de presion del
reactor R-201.
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3.5. Andlisis Técnico-Econdmico de las Alternativas.
3.5.1. Identificacion de las alternativas de posible aplicacion.

Segun el analisis realizado se plantea que la causa de elevacion de la caida de presion del
hidrofinador esta dada por la acumulacion de particulas, impurezas mecanicas en la parte
superior de la cama catalitica del reactor lo cual crea una resistencia al paso de la mezcla

gaseosa limitando una buena distribucién del fluido en el catalizador (UOP, 2003).

En el reactor se emplea a propuesta de Axens los ACT (Axens, 2012; Axens, 2012) para
alargar la vida Util del catalizador pues éstos retienen en su superficie libre los metales pesados

y las impurezas que puedan llegar en la alimentacion evitando que estos lleguen al catalizador.
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Por lo general estas impurezas suelen ser particulas de sulfuro de hierro formadas como
resultado de procesos de corrosion en las tuberias y aparatos del sistema. Estas particulas se
concentran fundamentalmente en los ACT y las primeras capas de catalizador. Esto permite

que sea menor la cantidad de catalizador afectado por esta causa.

Ante esta situacion la mejor solucion técnica es la realizacion de un skimming o desnatado del
reactor consistente en la extraccion de 1 a 1.5 m de altura de cama catalitica y su sustitucion
por catalizador fresco. No se propone el cribado y la reposicion del catalizador usado porque
la presencia de coque puede limitar la eliminacion de particulas no consiguiéndose el objetivo
propuesto (UOP, 2003). La eliminacion previa del coque conllevaria a la realizacién de una
regeneracion y como se muestra en el Acapite 3.2.4 se estima que el catalizador esta al 68.5%

de su ciclo de operacion.

El reactor R-201 en su parte superior tiene las bolas de cerdmica, luego los ACT 077, los
ACT108 y finalmente la cama catalitica. Por ello para la realizacion del desnatado se hace
necesario primeramente la extraccion de las bolas de ceramica, luego los ACT vy
posteriormente el catalizador. Se conoce ademas que el sulfuro de hierro presenta propiedades
piroféricas por lo que ocurre su auto-ignicion en presencia de oxigeno, de ahi la necesidad de
realizacion de este trabajo en una atmoésfera de nitrégeno que garantice que no se inicien
reacciones de combustién dentro del reactor que puedan conllevar a la autodestruccion del
catalizador coquificado. Las reacciones de combustion del coque depositado sobre el
catalizador son exotérmicas y son auto-sostenibles. De aqui la importancia de realizacion del

desnatado en una atmdsfera inertizada.

Para trabajar en una atmosfera de nitrégeno se necesitan medios de proteccion individual y
sistemas de seguridad con los que no cuenta la empresa. La bisqueda de suministradores de
este servicio permitié identificar cuatro posibles suministradores: BEFESA (Befesa Gestion de
Residuos Industriales, 2009); Buchen (Buchen Group); CEDA (CEDA International
Corporation, 2012) y REUCO (REUCO.S.A., 2012).
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El desnatado a un sistema con contenido piroforico conlleva a la realizacién de trabajos en
condiciones de riesgo para el personal y la instalacion por lo que se propone valorar ademas la
regeneracion como una accion previa al desnatado para garantizar condiciones de trabajo mas

seguras.

Teniendo en cuenta estos aspectos se analiza la posibilidad de realizar la regeneracion del
catalizador para la eliminacion de los compuestos sulfurosos y posteriormente poder realizar el
desnatado del reactor con personal de la empresa. La regeneracion consiste en la quema del
coque depositado en el catalizador y en ese proceso los compuestos del azufre se convierten en
Oxidos perdiendo sus caracteristicas piroforicas y permitiendo realizar el trabajo con el reactor
abierto a la atmoésfera (Axens. Departamento de Asistencia Técnica, 2005). El catalizador
después de retirado del reactor puede ser tratado para la recuperacion de sus metales (Catalyst
Separation, Recovery and Recycling. Chemistry and Process Desing, 2006). En este caso la

devolucidn se realiza al proveedor de este.

La adicion de productos quimicos no es tomada como una alternativa para el andlisis ya que al
evaluar las consecuencias de la aplicacién de dicha alternativa se presentan las siguientes
situaciones:

(1) No se especifica, en la literatura de referencia sobre el tema, la influencia aguas abajo
de los productos formados como resultado de las reacciones entre el producto
adicionado y los compuestos formados en la cama del reactor.

(2) No se encontrd la aplicacion de estos productos en refinerias con las cuales se
mantienen relaciones de amistad que permita obtener conocimiento sobre las
experiencias en su empleo.

(3) Los suministradores de estos productos estan al alcance de la aplicaciéon de la Ley
Torricelli de EE.UU.

De lo anteriormente expuesto se puede concluir que:

1. Se presentan dos alternativas para la disminucién o eliminacion de la elevada caida de

presion en el Reactor de hidrofinacion R-201 la primera: realizacion de un desnatado
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del reactor por un contratista y la segunda: realizacion de la regeneracién del
catalizador y posterior realizacion del desnatado por personal de la refineria.
2. Se hace necesaria la valoracion técnico-econdmica de ambas alternativas para la toma

de la decision.

3.5.2. Valoracion técnica de alternativas para la realizacion del
desnatado del reactor R-201.

En lo adelante durante todo el documento nos referiremos a las alternativas de la siguiente
forma:

- Alternativa #1. Realizacion de un desnatado por personal contratado.

- Alternativa #2. Realizacion de la regeneracion del catalizador y posterior realizacion

del desnatado por personal de la refineria.

3.5.2.1. Andlisis técnico de la Alternativa #1: Desnatado.

Descripcion del servicio de desnatado.
El servicio de desnatado incluye los siguientes trabajos (REUCO.S.A., 2012):

1. Montaje de maniobra consistente en: ubicar los equipos lo mas proximo posible al
reactor sin entorpecer el paso; montar de los equipos adscritos al L.S.S.; sefializar y
balizar la zona de trabajo; montar la maniobra de aspiracion desde el equipo de vacio,
hasta la parte superior del reactor; Montar el sistema de descarga del silo-filtro;
conectar los equipos a tierra; comprobar todos los sistemas de seguridad.

2. Proceso de descarga de los inertes y catalizador: Descarga por aspiracion del inerte y
catalizador en una altura de un metro, en funcién de su estado de coquizacion, se
usaran herramientas manuales para su fraccionamiento y aspiracion; comprobacion del
lecho una vez vaciado la cantidad prevista.

3. Toma de muestras de catalizador: una vez realizada la descarga de los inertes
superiores y del catalizador coquificado se toman muestras de catalizador y se

identifican.

56



4.

6.

Carga del reactor de forma soft (suave) que incluye: comprobacion del diagrama de
carga; identificacion de las cotas y carga del catalizador fresco. El catalizador seré
cargado desde los bidones a una tolva de carga. Esta tolva serd izada mediante una
grua hasta la boca del reactor. Mediante el uso de una manga instalada desde la tolva
hasta la superficie del catalizador, se descargara evitando romperlo. Se realizard
ademaés la comprobacion de cotas de catalizador, la carga de las bolas de alimina de
acuerdo con lo previsto en el diagrama y la comprobacion de cotas de las bolas de
inertes.

Retirada de equipos y desmontaje de maniobra. Se limpiara la zona de trabajo, vaciara
y limpiarén los equipos, ddndose los trabajos por terminados.

Presentacion del Informe final de carga.

La ejecucion de esta alternativa permite:

v

v

La aplicacion de la solucion técnica referida en la literatura como la mas adecuada a la
situacion que se presenta.

La realizacion por personal especializado con el conocimiento (know-how) y la
experiencia en la ejecucion de dicho trabajo.

La realizacion de los trabajos con los medios Técnicos necesarios para la realizacion
de los trabajos:

o Equipos de aspiracion y filtrado (sistema de vacio con control de caudal de
aspiracion, motor de accionamiento diesel, sistema de control de la carga neumatica,
sistema de filtracion de polvo, sistema neumatico de limpieza de filtros, regulacién
para cualquier tipo de envase, tomas de nitrégeno, termopar interior para el control de
la temperatura del producto aspirado, regulacion neumatica de descarga del producto).
e Equipos de carga (Tolvas de carga abierta y carga cerrada y sistema de regulacion
de carga, mangas de descarga, sistema de medicion de cotas).

e Equipos auxiliares (Equipos para la realizacion de tomas de muestras, manguera
de aspiracion con continuidad eléctrica, medidores portéatiles de gases).

e Equipos de proteccion individual (Casco, botas ,guantes ,Trajes tipo Tyveck para

la proteccion del polvo, trajes ignifugos y antiestaticos, mascara completa con filtro
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para polvo P3, equipos semiautonomos y autonomos y de respiracion y arnés de
seguridad)

e Sistema especializado (L.S.S (Life Saving System)) para trabajos en atmdsfera de
nitrogeno consistente en: Unidad redundante de aire respirable, medicion en continuo
de la temperatura interior del reactor, monitorizacion del aire respirable, equipo de
comunicacion, unidad de TV, H,S, Oy; LIE (limite inferior de explosividad).

La duracion de los trabajos se estima solo de tres dias.

Se consume nitrogeno durante las operaciones de extraccion y carga de los inertes y el
catalizador.

La carga de catalizador fresco debe ser sulfurada nuevamente empleando
etilmercaptano (EM), dimetildisulfuro (DMDS) ¢ dietilmercaptano (DEM) en una
relacion del 14% en peso.

Ventaja: Desde el punto de vista técnico permite el desarrollo de los trabajos con la calidad

adecuada y responde a las necesidades en un corto periodo de tiempo.

Desventaja: Se trata con personal contratado al que se le debe pagar por tiempo de demora si

no le es imputable la causa que la provoco.

3.5.2.2. Analisis técnico de la Alternativa #2. Realizacion de la
regeneracion del catalizador y posterior realizacion del

desnatado por personal de la refineria.

La regeneracion del catalizador es un proceso de quema del coque depositado en el

catalizador, por si misma no elimina las particulas de impurezas presentes, ni elimina los

metales pesados depositados (UOP, 2003), los cuales constituyen venenos permanentes del

catalizador y no se eliminan haciéndose necesario el cambio de catalizador afectado. La

eliminacién de finos en el catalizador solo se logra mediante el cribado de éste.
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En la presente situacion la regeneracion se tiene en cuenta como un medio de pasivacion del
catalizador pues en el proceso de quema se eliminan los sulfuros (piroféricos) permitiendo el
trabajo en una atmosfera normal. En estas condiciones los trabajadores de la refineria pueden
realizar la extraccion de los inertes y del catalizador. La extraccion en este caso se haria de

forma manual.

Ventaja: Se pueden ejecutar las acciones por el personal de la refineria.

Desventajas:

1. El sistema de regeneracién del catalizador de hidrofinacion de nafta instalado, el cual
responde a las exigencias del proyecto que le dio origen, tiene las facilidades para el
empleo de vapor y aire.

El catalizador de hidrofinacion de nafta HR-406 es de la firma Axens cuyo procedimiento de
regeneracion establecido es mediante recirculacion de nitrégeno con un lazo de neutralizacion
con sosa caustica y amoniaco. La ejecucion de la regeneracion con recirculacion de nitrégeno
se hace técnicamente no posible dado que conllevaria a cambios muy sustanciales en el
sistema (mezcla del sistema de recirculacién de reformacion con el de hidrofinacién, trabajo a
presiones inadecuadas, cortes y soldaduras en sistemas de alta presién, etc, que conllevarian a
incrementar los riesgos en la planta y los problemas de corrosiéon en el equipamiento del

sistema de enfriamiento).

2. Por otra parte Axens no recomienda la realizacion de una regeneracion con vapor
debido a la probabilidad de pérdida de actividad. En la literatura (D.S.J.Jones, 2006) se
expresa claramente como una pérdida de actividad irreversible el resultado de altas
temperaturas en conexién con alta presion parcial de agua. En este caso el material
soporte del catalizador puede perder area de superficie debido al colapso de poros o
por un incremento en el diametro de los poros manteniendo el volumen de poro
aproximadamente constante.

Desde el punto de vista operacional, en el procedimiento de regeneracion con vapor se
establece que se debe mantener todo el tiempo una temperatura superior a los 200 °C en la
cama catalitica para evitar la condensacion del vapor de agua en los poros del catalizador y su

posterior evaporacion brusca en el momento de elevacion de temperatura y la sinterizacion del
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catalizador. Esto tiene probabilidad de ocurrencia cuando se debe bajar temperatura para
emplatillar el sistema y proceder a la regeneracion, también cuando por algun motivo se pueda

apagar algun quemador y baje la temperatura del lecho.

3. Ademaés de ello cualquier regeneracion realizada in situ recupera el 90% de la
actividad del catalizador. Actualmente se estima que no sea necesaria la regeneracion
aun segun el comportamiento de la actividad del catalizador.

4. En la literatura se refiere que la mayoria de los catalizadores de hidrofinacion tienen
ciclos de operacion de aproximadamente 6 u 8 afios sin regeneracion (UOP, 2003) y
que el problema mas frecuente es precisamente la elevacion de la caida de presion del
sistema conllevando al desnatado o descarga total del catalizador para su cribado.
Axens propuso para este catalizador en las condiciones de operacion de nuestra planta
un ciclo de vida de 10 afios (Axens IFP Group Technologies, 2007).

5. Desde el punto de vista operacional el hecho de realizacion de la regeneracion
inicialmente y posterior desnatado (de forma manual) conlleva a un mayor tiempo de
salida de servicio de la unidad.

6. Se tiene ademas consumo de vapor y aire durante la regeneracion y mediciones de
gases de combustion.

7. Después de la regeneracion del catalizador es necesario sulfurarlo completamente por
lo que es necesario el consumo de: 2.3 ton de dimetildisulfuro (DMDS) (6 en su lugar
2.4 ton de metilmercaptano 6 3 ton de etilmercaptano) que no se tienen en la

actualidad.

3.5.3. Anélisis Econdmico de Alternativas.

Tras el analisis técnico realizado que muestra las ventajas y desventajas de cada una de las
alternativas a aplicar, desde el punto de vista técnico la aplicacion del desnatado parece ser la

aplicacion mas idonea a emplear.
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El hecho de contratar el personal y los equipos, procedentes de Europa, para la realizacién de
éste conlleva a costos elevados. La regeneracion por su parte también conlleva a pérdida de

tiempo de operacion y gastos de productos.

Teniendo en cuenta estos aspectos se hace necesario realizar la estimacion de los costos de

cada alternativa que permita realizar una valoracion mas completa de la situacion.

Para la valoracion econdmica se tomaran en cuenta los siguientes aspectos: a) cantidad de
nitrégeno; b) cantidad de vapor; c¢) cantidad de aire; d) demanda de aditivo para la activacion
del catalizador; €) necesidad de contratacién del servicio. Los resultados se resumen en la
Tabla 3.6.

Tabla 3.6. Costos relacionados con la aplicacion de las alternativas en estudio.

) Costos (CUC)
Indicadores —
Desnatado Regeneracion+Desnatado

Cantidad Costo Cantidad Costo
Cantidad de nitrégeno (m") 53322 | 1598.00 | 227.94 136.00
Cantidad de vapor(ton) 0.00 0.00 560.00 33868.8
Cantidad de aire (kg) 0.00 0.00 102961.76 | 2671.86
Demanda de etil mercaptano (tanques
200 litros ) 3 7128.21 18 42769.26
Costo de contratacion del servicio 1 73259 0.00 0.00
Costo total 81985.21 79445.92

El costo estimado (sin los costos adicionales de operacién) muestran que la aplicacion del
desnatado es 2539 USD maés cara que la Regeneracion+ Desnatado por el personal de la

refineria. Esta diferencia representa un 3% del costo de la variante Regeneracién + Desnatado.

El analisis técnico y el de los costos adicionales de operacion son los que definen entonces la
variante de mejor aplicacion. En el caso de la variante Desnatado el costo operacional se
refiere al pago por demora en la ejecucién del trabajo el cual depende de la situacion

financiera de la refineria. El costo adicional de operacién de la variante Regeneracién
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+Desnatado incluye la obtencion de catalizador fresco a través de un proceso de solicitud y
recepcion de ofertas y la solicitud de una carga completa de catalizador para tener de respaldo

lo cual conlleva al desembolso de una suma elevada.

Teniendo en cuenta estos elementos se propone el Desnatado como alternativa méas adecuada
desde el punto de vista técnico y econdémico para la disminucion de la caida de presion en el

reactor de hidrofinacion de nafta R-201.

La estimacion de los costos aparece a continuacion:

3.5.3.1. Demanda de nitrégeno.

El nitrégeno se usa inicialmente para el barrido del sistema ya sea para la aplicacion del
desnatado como para la regeneracion. Estas cantidades son estimadas. Es necesario barrer dos
veces segun se recomienda por la Agencia de Proteccion contra Incendios de los EE.UU
(National Fire Protection Association, 1997) todo el volumen del sistema. Se barre el sistema
al inicio y al final de las operaciones. Se calcula el volumen total del sistema de hidrofinacion
que interviene en la operacion (Tabla A4.1) resultando igual a 113.97 m®. Por tanto el
consumo de nitrégeno para barrido tanto para el desnatado como para la regeneracion es de
113.97 m**2=227.94 m®,

Para estimar la cantidad de nitr6geno necesaria para ventear constantemente el reactor no
permitiendo la entrada de oxigeno al sistema y de esta manera garantizar las condiciones de
seguridad para el personal y la instalacion durante la ejecucion del desnatado se analizaron tres
métodos: el planteado por Bobrobsky (bo6posckuii, y otros, 1980), los referidos en las normas
de Petroleos de Venezuela (PDVSA, 1996; PDVSA, 1996) y las recomendaciones de la
Agencia Nacional de Proteccién contra Incendios de los EE.UU (American Petroleum
Institute, 1997) basadas en el método desarrollado por Husa (Husa, 1964). Este método

recomienda un flujo de venteo de 0.01 pie/s a 1 pie/s y es el aplicado en esta investigacion.

Husa recomienda un flujo maximo de nitrégeno de 1 pie/s (0.3 m/s) y minimo de 0.02 pie/s

(0.006 m/s). El flujo de nitrogeno se puede determinar por la siguiente ecuacion:
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(3.1)
Donde:
v- velocidad a través de orificio de venteo: 0.3 m/s.
A- Area de la seccion de venteo (orificio): 0.196 m?.
Obteniéndose un flujo de nitrégeno Q de 0.059 m®s equivalente a 211.95 m*h a las

condiciones de trabajo (presion 1.02 kgf/cm? y temperatura 35 °C).

Segun la oferta presentada se trabajara tres dias en la ejecucion del desnatado por lo que el
consumo de venteo es de: 15260 m® de nitrégeno (P=1.02 kgf/cm? T=35 °C). Aplicando esta
misma metodologia el flujo minimo a emplear seria de: 0.001 m*/s correspondiente a 4.24

m>/h y un consumo en los tres dias de trabajo de 305.28 m°.

Regeneracion + Desnatado.

La regeneracion se realiza con una mezcla vapor-aire por lo que el nitrégeno se emplea solo
para el cambio inicial de atmésfera y después en el cambio de atmosfera para la eliminacién
de aire después de realizado el cambio de los inertes y el catalizador. El desnatado posterior de
la regeneracion no requiere nitrdgeno ya que en este caso los compuestos piroforicos fueron

eliminados en el proceso de quema.

3.5.3.2. Demanda de vapor.

El proceso de realizacion de desnatado no se consume vapor.

La demanda tanto de aire como de vapor depende de la etapa en que se encuentre el proceso
de regeneracion. En general el proceso de regeneracion (Axens. Departamento de Asistencia
Técnica, 2005; NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985) se puede dividir en dos grandes etapas:
calentamiento inicial y quema de coque.

Para el calentamiento inicial se usan 3.2 ton/h de vapor por m? de catalizador y en la quema
de coque 1.9 ton/h de vapor por m? de catalizador. El area del reactor es de 3.8 m.Entonces el
consumo de vapor es de:

— Cantidad de vapor para calentamiento (Vaporl): 48.64 ton vapor.
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— Cantidad de vapor para la quema de coque (Vapor 2): 457.86 ton de vapor.

Total de vapor a consumir: 503.5 ton vapor. Esta cantidad es estimando 48 horas para la
quema inicial y 15 horas para la segunda quema. Si tomamos un 10% de reserva para el inicio
y final del proceso la cantidad total de vapor a emplear es: 553.85 ton de vapor. Segln la nota
aclaratoria del proyecto la cantidad de vapor a utilizar para este proceso es de 560 ton de
vapor. La diferencia del vapor obtenido teniendo en cuenta el procedimiento de regeneracion
con vapor de Axens (Axens. Departamento de Asistencia Técnica, 2005) y lo referido para el
proyecto base de la planta (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985) es de 1%.

3.5.3.3. Demanda de aire.
La demanda de aire varia en funcion de la etapa en que se encuentre la regeneracion variando
desde 44 kg/h hasta 1160 kg/h por m? de catalizador.

Entonces la cantidad de aire necesaria seria: es de 93601.6 kg, asumiendo un 10% para ajuste
de flujo la cantidad total seria de 102961.76 kg de aire técnico. Densidad del aire a

condiciones normales (0 °C, 1 kgf/cm?): 0.081 kg/m®.

3.5.3.4. Costos adicionales de operacion

Los costos adicionales de operacion, en la presente investigacion, se definen como los costos
que estan asociados a situaciones operacionales, del proceso o de la instalacién que pueden

provocar un incremento en el costo inicial de la operacion.

En este caso se identifican dos aspectos:
a) En el proceso de regeneracion se puede ocurrir pérdida de actividad del catalizador
reflejado en una disminucidn del ciclo de vida del catalizador.
b) En el proceso de desnatado, el contratista adiciona costos por demora en la ejecucion
de los trabajos por causas imputables a la Refineria, dentro de estas pueden estar:
demora en el enfriamiento del reactor, falta de abastecimiento de nitrogeno; problemas

en el abastecimiento de oxigeno al personal que ejecuta los trabajos entre otros.
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Ambos costos permiten evaluar con mayor certidumbre los costos relacionados con cada una
de las alternativas.
e Costo asociado a la pérdida de actividad del catalizador durante la regeneracion.

Como se ha planteado con anterioridad la regeneracion presenta el riesgo de pérdida de
actividad del catalizador, por ello se decide estimar los costos asociados a esto. Para ello se
comienza con la estimacion del ciclo de vida actual del catalizador. Se toma la dependencia de
la variacion de la temperatura con el tiempo bajo el supuesto de mantener una alimentacién de
nafta de 63 m%h, la misma relacién de Ho/HC, la pureza de hidrégeno superior a 99% y una
presion de 34.2 kgf/cm?(g).

Para la estimacion del ciclo de vida del catalizador se construye un grafico de temperatura en
funcién del tiempo. Se tomo el promedio mensual de la temperatura a la entrada del reactor de
hidrofinacion R-201, se construyo el grafico y se extrapold la ecuacion de correlacion para
estimar el ciclo de vida del catalizador. Los datos empleados son la media de los valores
mensuales de temperatura de entrada al reactor, desde su arrancada, después de eliminar los
valores correspondientes a paradas fallos imprevistos, etc.

Segun se plantea en la literatura la regeneracion in situ de un catalizador es capaz de recuperar
el 90% de su actividad (Jones, y otros, 2006).

Si se supone que esta es la actividad que debe ser recuperada tras una regeneracion con
nitrégeno y que la recuperacion tras la regeneracion con vapor es menor y que ademas esta
disminucion esta relacionada con la desactivacion del catalizador por pérdida de éarea
(ensanchamiento de poros del catalizador, ruptura de poros, etc., debidas a la elevada presion
de vapor de agua que puede ser condensada en los poros del catalizador durante la
regeneracion y que se evapora al llegar a las temperaturas operacionales) y que también puede
ocurrir cambios en la estructura y textura del promotor del catalizador (por elevacion de la
temperatura a valores superiores a 700 °C) (Marinkovic-Neduein, y otros, 1997) se pueden

plantear menores valores de recuperacion de la actividad.
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Se calcula la disminucion del ciclo de vida del catalizador, expresado en dias, como la
diferencia entre el ciclo de vida actual (CVA) y el ciclo de vida recuperado después de la
regeneracion (CVR).

El CVR se determina como un porcentaje del CVA bajo los supuestos siguientes: (1) que la
pérdida de actividad del catalizador esta relacionada con la disminucion del area efectiva del
catalizador, (2) que el ciclo de vida del catalizador, segun la UOP es la cantidad de nafta a
hidrotratar por m® de catalizador (UOP, 2003), (3) durante las operaciones se mantiene un
inyecto de nafta de 63 m*h y (4) se mantiene el volumen de catalizador. Los resultados se
muestran en la Tabla 3.7 y la Figura 3.5.

Tabla 3.7. Ciclo de vida perdido del catalizador a partir del porcentaje de

recuperacion de la actividad del catalizador.

Recuperacion CVA CVR CVP CVP
(%) Dias Dias Dias Afos
100 2070 - 0.0 0.00
90 - 1863.0 207.0 0.57
87 - 1800.9 269.1 0.74
85 - 1759.5 310.5 0.85
80 - 1656.0 414.0 1.13
75 - 1552.5 5175 142
70 - 1449.0 621.0 1.70
65 - 1345.5 724.5 1.98
60 - 1242.0 828.0 2.27

Al adquirir el catalizador se espera que sea explotado durante un determinado ciclo de vida el
cudl dependera de las caracteristicas del catalizador, la materia prima a hidrodesulfurar y las
condiciones de operacion a que este se someta. Durante este tiempo se debe hidrotratar una
cantidad determinada de nafta virgen pesada.

Esa misma aseveracion se puede presentar de la siguiente forma: el costo del catalizador sera

recuperado a partir de una cantidad de nafta que sera hidrotratada durante su ciclo de vida.

Por ello la autora propone la siguiente relacion para evaluar la afectacion econémica por la

disminucion del ciclo de vida del catalizador (desactivacion del catalizador):
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Costo del catalizador ($ desembolsado)/m® de nafta previsto correr durante su ciclo de vida=
Costo del catalizador ($)/nafta CV(m®)

Disminucién del ciclo de vida del catalizador
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Figura 3.5.- Disminucion del ciclo de vida del catalizador en funcién del

porcentaje de actividad del catalizador recuperado después de la regeneracién
con vapor.

El costo del catalizador fue de 15.57 usd/kgs (Axens Procatalyse Catalysts & Adsorbents
Business Unit, 2006). Costo total del catalizador= 398 592 usd.
El ciclo de vida del catalizador es de 9 afios (Ver Acépite 3.2.4) y la capacidad de la unidad es

de 63m%h por ello la cantidad de m* de nafta virgen pesada a hidrofinar durante el ciclo de
vida es de: 4 490 640 m®

Entonces,

Costo del catalizador (usd)/nafta CV(m?®)= 398 592$/4490640 m* = 0.089 usd/m? nafta.

La disminucion del ciclo de vida del catalizador hace que se pueda hidrofinar menor cantidad
de nafta virgen pesada por Kg de catalizador teniendose que desembolsar dinero para la
compra de nuevo catalizador antes del tiempo previsto.
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La cantidad de dinero a desembolsar en funcién del ciclo de vida recuperado del catalizador

después de la regeneracion se muestra en la Tabla 3.8 y la Figura 3.6.

Tabla 3.8. Determinaciéon del costo del catalizador (desembolso) sin respaldo

en nafta hidrofinada.

Recuperacion CVA CVR NDH CC($)
(%) (Dias) | (Dias) (Mm% | ($/m®NVP)

Dias 2070 - - 0.089

100 Nafta a hidrofinar(m?) 3129840 - 0 0
Dias - 1863

90 Nafta a hidrofinar(m®) - 2816856 | 312984 27856
Dias - 1759.5

85 Nafta a hidrofinar(m?) - 2660364 | 469476 41783
Dias - 1656

80 Nafta a hidrofinar(m?) - 2503872 | 625968 55711
Dias - 1552.5

75 Nafta a hidrofinar(m®) - 2347380 | 782460 69639
Dias - 1449

70 Nafta a hidrofinar(m?®) - 2190888 | 938952 83567
Dias - 1345.5

65 Nafta a hidrofinar(m®) - 2034396 | 1095444 97495
Dias - 1242

60 Nafta a hidrofinar(m®) - 1877904 | 1251936 111422

Nota: CVA- Ciclo de vida actual; CVR- Ciclo de vida recuperado; NDH- Nafta dejada de

hidrofinar; CC- costo del catalizador=costo necesario por desembolso para la adquisicion de

catalizador fresco ($); NVP- Nafta virgen pesada.
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Figura 3.6. Costo por desembolso para adquisicion de catalizador fresco.

De ahi que la evaluacién econémica de la alternativa: Regeneracion + Deshatado tenga un
costo variable, mostrando la sensibilidad de los costos con respecto al porcentaje de
recuperacion del ciclo de vida del catalizador. Lo cual permite estimar una de las

consecuencias del empleo de esta alternativa.

e Costo asociado con el desnatado del reactor incluyendo el recargo por demora en
ejecucion de los trabajos.

El desnatado del reactor como se habia mencionado anteriormente se realiza por parte del
contratista. Este impone un recargo por la demora (imputable a la Refineria Cienfuegos) en la
ejecucion de los trabajos (Representaciones Unidas Continentales S.A., 2012). EIl recargo por
demora es de 330 usd/h durante las primeras 24 horas, posteriormente se mantiene este
recargo y se adicionan 360 usd/dia. El costo inicial del contrato (sin recargo) es de 73 259 usd.
Se realizan los célculos de costos hasta 96 horas de demora, no se espera que se supere este

tiempo. Los resultados se muestran en la Tabla 3.9 y se muestran en la Figura 3.7.
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Tabla 3.9. Costo del desnatado incluido el recargo por demora en la ejecucién

de trabajos

Tiempo de Costo por
Indicador Espera Costo recargo | Costo Total
dias uUsSD UsSD UsD
Costo (Mano Obra) 0 73259 0 73259
Costo mas recargo por espera 24 330 hora 7920 81179
Costo mas recargo por espera mayor de 24
horas 48 330 hora+360 dia 16200 89459
72 331 hora+360 dia 24120 97379
96 332 hora+360 dia 32040 105299
Costo del desnatado incluido el recargo por demora en la
ejecucion de trabajos
110000
100000 —
e
o 90000
oz
] 80000 -
8
70000
60000 . . . . . .
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Tiempo de Espera (horas)

Figura 3.7. Costos del desnatado incluido el recargo por demora en la

ejecucion de los trabajos

3.5.3.5.

Consumo de etilmercaptano (EM)

El etilmercaptano (EM) es un compuesto organo-sulfurado que se emplea para la activacion

de los catalizadores. Los catalizadores frescos se pueden adquirir con sus metales en forma de

oxido o en su forma sulfurada. Después de sufrir un proceso de regeneracién el catalizador

queda en su forma oxidada y debe ser sulfurado (Axens. Departamento de Asistencia Técnica,

2005).
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En el caso especifico que se trata en el presente trabajo el catalizador fresco a reponer después
del desnatado se encuentra en forma de Oxido por tanto debe ser sulfurado con etil

mercaptano.

El proceso a realizar es el mismo tanto si se realiza el desnatado como si se realiza la
regeneracion. La diferencia es que en el primer caso solo se sulfura la cantidad de catalizador
fresco que se repone y en el caso de la regeneracion se debe sulfurar toda la cantidad de
catalizador que se encuentra en el reactor. La cantidad de EM a emplear se calcula como un
porcentaje de la masa del catalizador con un exceso que garantice la sulfuracion completa del
catalizador (Axens IFP Group Technologies, 2008; Valentin, 2007).

La cantidad de agente sulfurante depende del compuesto utilizado. Para el HR-406 tenemos

que el tenor en metales es (de acuerdo a su ficha técnica):

Cobalto (como Co0O) = 3%
Molibdeno (como MoO3) = 14%

La cantidad estequiométrica de dimetil disulfuro (DMDS) requerida para la sulfuracion es 11
% p/p del peso de catalizador cargado en el reactor. Axens recomienda suplir un 30% mas que
el estequiomeétrico, es decir una cantidad de DMDS igual al 14 % p/p del peso de catalizador
cargado. Si se utiliza metil-mercaptan (MM) o etil-mercaptan (EM), debido al diferente
contenido porcentual en azufre (S), las cantidades deben ser respectivamente 14.3% o0 18.5%

del peso de catalizador cargado.

En el caso de la regeneracion:

El volumen total de catalizador cargado es 23.4 m®. Con una densidad de carga densa igual a
0.71 ton/m* da 16.6 ton de catalizador. Para sulfurar tal cantidad, necesitamos 3.0 ton EM (18
tanques de 200 litros, densidad: 0.845 k/litros).

En el caso del desnatado: La cantidad de catalizador a cargar es de 2.21 ton por tanto son
necesarios 0.409 ton EM (3 tanques de 200 litros, densidad: 0.845 kg/litros).
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3.6. Conclusiones Parciales.

1.

El contenido de olefinas en la nafta virgen pesada de alimentacion al reactor de
hidrofinacion R-201 desde el 2008 al 2012 haya sido muy bajo (<0.3%vol.) no
considerandose como posible causa de la elevacion de la caida de presion.

La cantidad de plomo acumulada en el catalizador (3.35% peso) supera el 2% peso

manteniendo su actividad.

El contenido estimado de plomo en el catalizador sugiere el reemplazo de la parte
superior de la cama catalitica.

Solo el 0.6 % de los compuestos alimentados al R-201 son precursores de formacion

de coque.

El ciclo de vida del catalizador ha disminuido en un 31.5% siendo la causa més
probable la presencia de coque y de metales pesados (plomo) en la alimentacion.

El tiempo maximo disponible para la disminucion de la caida de presién en el R-201
es hasta diciembre de 2013.

La causa mas probable de elevacion de la caida de presion del hidrofinador es la
acumulacion de particulas e impurezas mecanicas en la parte superior de la cama

catalitica del reactor R-201.

Se propone el desnatado como alternativa mas idonea desde el punto de vista técnico-

econdmico para la disminucion de la caida de presion del reactor R-201.
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CONCLUSIONES

1. La causa mas probable de elevacion de la caida de presion del hidrofinador es la
acumulacion de particulas e impurezas mecanicas en la parte superior de la cama

catalitica del reactor R-201.

2. Se propone el desnatado como alternativa mas idonea desde el punto de vista técnico-

econdmico para la disminucién de la caida de presion del reactor R-201.
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RECOMENDACIONES

Se recomienda realizar el desnatado del reactor R-201 antes de diciembre de 2013
mediante la contratacion de personal especializado.

Investigar la posibilidad de emplear uno de los reactores disponibles en la Refineria
como reactor trampa.
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SIMBOLOGIA

WABT: Temperatura promedio del lecho por peso de catalizador.

HDS: Hidrodesulfuracion.

HDN: Hidrodesnitrificacion.

S: Contenido de azufre.

T: Tiempo.

ppH2: Presién parcial de hidrogeno.

Ea: Energia de activacion.

R: Constante de los gases.

Ko: Actividad del catalizador

LHSV: Velocidad espacial.

GO-Conv: Conversion

WABT SOR: Weight Average Bed Temperature Start of run (Temperatura promedio del lecho
catalitico al inicio del ciclo de operacion).

WABT EOR: Weight Average Bed Temperature End of run. (Temperatura promedio del lecho
catalitico al final del ciclo de operacion).

DCS: Distributing Control System (Sistema de Control Distribuido).

CVA: Ciclo de vida actual.

CVR: Ciclo de vida recuperado después de la regeneracion.

CVP: Ciclo de vida perdido.
CV: Ciclo de vida.

NDH: Nafta dejada de hidrofinar.

CC: Costo del catalizador=costo necesario por desembolso para la adquisicion de catalizador
fresco.

NVP- Nafta virgen pesada.

DMDS: Dimetil disulfuro.

MM : Metil-mercaptano.

EM : Etil-mercaptano.
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ANEXOS

Anexo 1.

Figura Al.1. Diagrama de flujo de la Unidad de hidrofinacion de nafta.

DIAGRAMA DE LA UNIDAD DE HIDROFINACION DE LA SECCION-200
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Figura Al.2. Esquema de carga del reactor de hidrofinacién de nafta R-201.
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Anexo 2.

Tabla A2.1. Valores de la caida de presion del reactor R-201.

Fecha AP
Fecha . 5
(numérico) (kgf/cm
01-Jul-09 39995.00 0.97
01-Ago-09 40026.00 0.95
01-Sep-09 40057.00 1.11
01-Oct-09 40087.00 1.02
01-Nov-09 40118.00 1.03
01-Dic-09 40148.00 1.04
01-Ene-10 40179.00 1.07
01-Feb-10 40210.00 1.03
01-Mar-10 40238.00 1.11
01-Abr-10 40269.00 1.06
01-May-10 40299.00 1.16
01-Jun-10 40330.00 1.23
01-Jul-10 40360.00 1.3
01-Ago-10 40391.00 1.39
01-Sep-10 40422.00 1.54
01-Oct-10 40452.00 1.51
01-Nov-10 40483.00 1.43
01-Ene-11 40544.00 1.8
01-Feb-11 40575.00 1.76
01-Mar-11 40603.00 1.72
01-Abr-11 40634.00 1.68
01-May-11 40664.00 1.61
01-Jun-11 40695.00 1.56
01-Jul-11 40725.00 1.69
01-Ago-11 40756.00 2.04
01-Sep-11 40787.00 2.15
01-Oct-11 40817.00 2.34
01-Nov-11 40848.00 2.72
01-Dic-11 40878.00 2.61
01-Ene-12 40909.00 2.92
01-Feb-12 40940.00 2.73
01-Mar-12 40969.00 3.06
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Anexo 3.

Tabla A3.1 Acumulacion de plomo en el reactor R-201.

Fecha Conc. Plomo CNo?:itga Csrot:ggd Cantidad Plomo
(mg/m®) (m°) (mg) acumulado(mg)
03/07/2009 1.44 20411.70 29392.8 29392.8
16/07/2009 1.32 7735.20 10210.5 39603.3
21/07/2009 1.12 12972.01 14528.7 54132.0
30/07/2009 0.76 12092.36 9190.2 63322.2
06/08/2009 0.92 6048.68 5564.8 68886.9
12/08/2009 1.60 10475.53 16760.8 85647.8
19/08/2009 0.76 10025.45 7619.3 93267.1
26/08/2009 0.68 26088.23 17740.0 111007.1
16/09/2009 0.84 14002.75 11762.3 122769.4
24/09/2009 1.12 20178.22 22599.6 145369.0
08/10/2009 0.84 11167.92 9381.1 154750.1
16/10/2009 0.76 6964.15 5292.8 160042.8
21/10/2009 0.60 20538.07 12322.8 172365.7
04/11/2009 1.94 10176.75 19742.9 192108.6
11/11/2009 1.64 9067.11 14870.1 206978.6
17/11/2009 1.38 10581.76 14602.8 221581.5
24/11/2009 1.56 10467.85 16329.8 237911.3
01/12/2009 1.50 14521.69 21782.5 259693.9
14/01/2010 1.84 13832.13 25451.1 285145.0
26/01/2010 1.70 17618.09 29950.8 315095.7
30/01/2010 1.58 6226.24 9837.5 324933.2
03/02/2010 1.44 5831.59 8397.5 333330.7
10/02/2010 1.36 10809.03 14700.3 348031.0
17/02/2010 1.24 10113.54 12540.8 360571.7
24/02/2010 1.44 0823.04 14145.2 374716.9
03/03/2010 1.40 9921.11 13889.6 388606.5
11/03/2010 1.64 9962.37 16338.3 404944.8
16/03/2010 1.56 7127.04 11118.2 416062.9
10/02/2010 1.52 11304.06 17182.2 433245.1
10/08/2011 1.20 3543.45 4252.1 437497.3
15/08/2011 0.66 72286.63 47709.2 485206.4
04/10/2011 1.02 30826.24 31442.8 516649.2
25/10/2011 1.16 11826.18 13718.4 530367.6
02/11/2011 1.04 9060.06 9422.5 539790.0
08/11/2011 1.22 12089.61 14749.3 554539.4
16/11/2011 1.10 19633.01 21596.3 576135.7
29/11/2011 1.04 10458.02 10876.3 587012.0
06/12/2011 1.10 2927.46 3220.2 590232.2
06/01/2012 0.96 23787.99 22836.5 613068.7
16/02/2012 0.94 7560.80 7107.2 620175.8
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Tabla A3.2. Contenido de olefinas en la nafta virgen pesada.

24205 23/11/201111:18 <0.2 %vol.
7333 13/04/201111:40 <0.2 %vol.
6878 07/04/201114:45 <0.2 %vol.
6873 07/04/201113:44 <0.2 %vol.
6871 07/04/201113:33 <0.2 %vol.
6869 07/04/201113:29 <0.2 %vol.
6778 06/04/201116:41 <0.2 %vol.
3591 02/03/201111:47 <0.2 %vol.

19117  27/09/2010 15:10 < 0.2 %vol.

18720 17/09/2010 17:34 0.2

17765 06/09/201011:14 <0.2 %vol.

17763  06/09/201011:13 <0.2 %vol.

17481 30/08/2010 14:11 < 0.2 %vol.
5630  14/03/2012 16:57 <0.2 %vol.
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Tabla A3.3. Concentracion de plomo en la nafta virgen pesada de alimentacién

al hidrofinador.

=

Ano

No.Reg Fecha

23190 01/12/2009 15:01
22725 24/11/2009 14:47
22203 18/11/2009 17:57
21709 11/11/2009 09:57
21208 04/11/2009 10:49
20226 21/10/2009 12:00
19722 16/10/2009 14:16
19303 08/10/2009 15:03
18338 24/09/2009 10:56
17778 16/09/2009 08:08
16441 26/08/2009 11:58
15929 19/08/2009 10:03
15424 12/08/2009 10:31
15028 06/08/2009 12:40
14496 30/07/2009 11:33
13896 21/07/2009 14:42
13560 16/07/2009 15:11
12404 03/07/2009 14:09

Plomo MNo.Reg

1.5
1.56
1.38
1.64]
1.94]

0.6
0.76
0.84
1.12
0.84
0.68
0.76
1.06
0.92
0.76
1.12
1.32
1.44]

Promedio (ppb)
Desv 5TD
Maximo

1.1
0.4
1.9

Plomo No.Reg Fecha

Plomo MNo.Reg Fecha

20523 13/10/2010 14:57 1.34| 25137 06/12/2011 14:51 1.1] 12922 12/06/2012 14:36 3.6
19935 06/10/2010 10:55 1.44| 24664 29/11/2011 11:56 1.04{ 12266 05/06/2012 14:13 2.5
18040 08/09/2010 13:55 1.26| 24072 22/11/2011 12:37 1.1] 11136 22/05/2012 16:04 0.82
16999 25/08/2010 16:53 1.32| 23465 16/11/2011 17:22 1.1] 10573 15/05/2012 16:09 1.24
14497 21/07/2010 14:27 1.34| 22942 08/11/2011 15:57 1.22| 7840 12/04/2012 18:35 1.06
13898 13/07/201012:51 1.12| 22473 02/11/2011 16:31 1.04| 7298 03/04/2012 17:54 0.8
13297 06/07/2010 10:22 1.36 21848 25/10/2011 12:15 1.16| 3838 21/02/2012 14:14 0.84
12968 01/07/2010 11:59 1.26 20312 04/10/2011 12:31 1.02| 3446 16/02/2012 18:20 0.94
12397 23/06/2010 15:54 1.38| 16389 15/08/2011 16:51 0.66 589 10/01/2012 11:42 0.96
11833 16/06/2010 13:11 1.24| 15850 09/08/2011 16:07 1.2 Promedio (ppb) 1.4
8839 04/05/2010 16:46 1.64| 12067 22/06/2011 11:50 1.52 Desv STD 1.0
7761 21/04/2010 14:52 1.88] 11559 14/06/2011 15:56 1.6 Maximo 3.6
7289 14/04/2010 12:49 1.52| 11187 09/06/201112:26 1.62
7211 14/04/2010 12:42 1.6 10216 24/05/2011 14:14  1.44
6799 07/04/2010 21:30 1.62| 9685 17/05/2011 13:41 1.2
5754 24/03/2010 11:58 1.64| 8787 04/05/2011 16:59 1.22
5246 16/03/2010 16:05 1.52| 8238 28/04/201119:01 0.92
4749 11/03/2010 10:52 1.56] 7765 15/04/2011 16:01 1.02
4256 03/03/2010 10:29 1.64] 7402 15/04/2011 17:14 1.38
3706 24/02/2010 18:59 1.4 6157 30/03/2011 15:30 1.4
3192 17/02/2010 15:43 1.44| 4083 02/03/2011 10:50 1.8
2739 10/02/2010 14:52 1.24] 3668 25/02/201117:50 2.12
2149 03/02/2010 14:56 1.36] 3052 16/02/2011 17:07 1.78
1845 30/01/2010 12:09 1.44| 1364 25/01/201117:04 1.68
1595 26/01/2010 15:51 1.52 912 19/01/2011 16:23 1.52
1512 26/01/2010 10:23 1.58 Promedio (ppb) 1.3
648 13/01/2010 16:01 1.7 Desv 5TD 0.3
90 05/01/2010 15:13 1.84 Maximo 2.1
Promedio (ppb) 1.5
Desv 5TD 0.2
Maximo 1.9
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Tabla A3.4. Compuestos de alto peso molecular (Punto Final de Ebullicién

mayor de 180 °C Afio: 2008).

Punto Final de Ebu

04/07/2008
04/07/2008
04/07/2008
03/07/2008
03/07/2008
03/07/2008
03/07/2008
03/07/2008
02/07/2008
02/07/2008
02/07/2008
01/07/2008
01/07/2008
01/07/2008
01/07/2008
30/06/2008
02/07/2008
02/07/2008
02/07/2008
02/07/2008
01/07/2008
01/07/2008
30/06/2008
30/06/2008
30/06/2008
30/06/2008
29/06/2008
29/06/2008
29/06/2008
29/06/2008
29/06/2008
29/06/2008
29/06/2008
28/06/2008
28/06/2008
28/06/2008
27/06/2008
27/06/2008
27/06/2008
03/05/2008

N
)

(1) el el L) L) a9 (9 el LRER ) Ele o) bt 0 Bl

00O00ODODOOOO0ODOODODOOOOOO0O0

"
“u

69 bl

000DOO

n Mafta Virgen Pesada Afio:2008

02/04/2008
22/05/2008
23/05/2008
22/05/2008
21/05/2008
21/05/2008
21/05/2008
21/05/2008
21/05/2008
20/05/2008
20/05/2008
20/05/2008
19/05/2008
19/05/2008
18/05/2008
19/05/2008
18/05/2008
18/05/2008
18/05/2008
18/05/2008
18/05/2008
18/05/2008
17/05/2008
28/03/2008
28/03/2008
17/05/2008
17/05/2008
16/05/2008
16/05/2008
26/03/2008
15/05/2008
15/05/2008
14/05/2008
26/03/2008
26/03/2008
26/03/2008
25/03/2008
25/03/2008
13/05/2008
13/05/2008

Punto Final de Ebul

03/05/2008
03/05/2008
02/05/2008
02/05/2008
02/05/2008
02/05/2008
02/05/2008
25/06/2008
25/06/2008
25/06/2008
25/06/2008
25/06/2008
24/06/2008
24/06/2008
24/06/2008
23/06/2008
23/06/2008
30/04/2008
30/04/2008
30/04/2008
30/04/2008
30/04/2008
30/04/2008
01/05/2008
29/04/2008
29/04/2008
23/06/2008
28/04/2008
21/06/2008
20/06/2008
20/06/2008
20/06/2008
27/04/2008
27/04/2008
20/06/2008
15/06/2008
19/06/2008
19/06/2008
18/06/2008
18/06/2008

n Mafta Virgen Pesada Afo0:2008

13/05/2008
12/05/2008
12/05/2008
12/05/2008
11/05/2008
11/05/2008
11/05/2008
10/05/2008
09/05/2008
08,/05/2008
09/05/2008
08,/05/2008
09/05/2008
08/05/2008
08/05/2008
08/05/2008
20/03/2008
20/03/2008
20/03/2008
19/03/2008
15/03/2008
19/03/2008
03/05/2008
02/05/2008
19/03/2008
18/03/2008
18/03/2008
18/03/2008
18/03/2008
17/03/2008
30/04/2008
30/04/2008
29/04/2008
25/04/2008
29/04/2008
25/04/2008
29/04/2008
29/04/2008
29/04/2008
15/03/2008

7985
7980
7976
7952
7942
7935
7926
7914
7910
7902
7890
7875
7874
7842
7839
7825
7802
7789
7788
7765
7754
7746
7740
7732
7720
7715
7705
7696
7684
7671
7670
7655
7649
7630
7621
7613
7605
7597
7588
7583

17/06/2008
17/06/2008
17/06/2008
17/06/2008
17/06/2008
17/06/2008
19/06/2008
17/06/2008
16/06/2008
16/06/2008
16/06/2008
16/06/2008
16/06/2008
15/06/2008
15/06/2008
15/06/2008
14/06/2008
14/06/2008
14/06/2008
14/06/2008
14/06/2008
14/06/2008
14/06/2008
14/06/2008
13/06/2008
13/06/2008
13/06/2008
13/06/2008
13/06/2008
12/06/2008
12/06/2008
12/06/2008
12/06/2008
12/06/2008
20/04/2008
20/04/2008
20/04/2008
20/04/2008
20/04/2008
20/04/2008

172.0|
168.0|
176.0|
165.0|
197.0|
1450
153.0|
186.0|
197.0|
177.0|
190.0|
155.0|
189.0|
197.0|
167.0|
165.0|
190.0|
183.0|
182.0|
172.0|
172.0|
168.0|
170.0|
183.0|
181.0|
167.0|
181.0|
177.0|
176.0|
183.0|
1759.0|
190.0|
191.0|
170.0|
168.0|
184.0|
181.0|
173.0|
178.0|
188.0|

5067
5059
5055
5053
5045
5030
5021
5004
4993
4962
A957
4942
4931
4925
4917
4896
4880
A874
48638
A858
4849
4838
4827
4818
4802
4783
A748
A746
4724
4711
4701
4672
4657
4638
4633
4615
4599
4597
4589
4578

15/03/2008
15/03/2008
15/03/2008
15/03/2008
15/03/2008
15/03/2008
14/03/2008
26/03/2008
14/03/2008
14/03/2008
13/03/2008
13/03/2008
13/03/2008
13/03/2008
13/03/2008
13/03/2008
12/03/2008
12/03/2008
12/03/2008
12/03/2008
12/03/2008
12/03/2008
12/03/2008
11/03/2008
23/04/2008
23/04/2008
22/04/2008
22/04/2008
10/03/2008
21,/04/2008
21/04/2008
20/04/2008
09/03/2008
20/04/2008
20/04/2008
20/04/2008
19/04/2008
19/04/2008
19/04/2008
09/03/2008

165.0|
166.0|
232.0|
188.0|
198.0|
1740
170.0|
182.0|
182.0|
204.0|
1384.0|
177.0|
175.0|
175.0|
186.0|
189.0|
188.0|
183.0|
176.0|
195.0|
200.0|
198.0|
190.0|
183.0|
184.0|
176.0|
178.0|
175.0|
177.0|
170.0|
170.0|
184.0|
192.0|
175.0|
177.0|
180.0|
176.0|
180.0|
162.0|

193.0|

7582
7574
7561
7547
7543
7533
7519
7498
7488
7485
7461
7442
7429
7413
7412
7393
7384
7368
7350
7340
7332
7307
7298
7283
7268
7255
7244
7234
7233
7217
7200
7109
7070
7058
7049
7043
7040
7016
7010
7004

Punto Final de

20/04/2008
20/04/2008
10/06/2008
14/06/2008
14/06/2008
19/04/2008
19/04/2008
18/04/2008
18/04/2008
18/04/2008
09/06/2008
08/06/2008
17/04/2008
17/04/2008
17/04/2008
17/04/2008
17/04/2008
17/04/2008
16/04/2008
07/06/2008
07/06/2008
06/06/2008
06/06/2008
15/04/2008
15/04/2008
15/04/2008
15/04/2008
15/04/2008
15/04/2008
14/04/2008
05/06/2008
14/04/2008
13/04/2008
13/04/2008
03/06/2008
02/06/2008
02/06/2008
03/06/2008
03/06/2008
03/06/2008

189.0|
183.0|
180.0|
184.0|
185.0|
166.0|
178.0|
178.0|
175.0|
171.0|
169.0|
170.0|
188.0|
193.0|
176.0|
181.0|
182.0|
180.0|
189.0|
180.0|
175.0|
183.0|
183.0|
177.0|
168.0|
168.0|
185.0|
182.0|
180.0|
187.0|
159.0|
179.0|
175.0|
172.0|
171.0|
176.0|
183.0|
209.0|
170.0|
199.0

4574
4558
4547
A543
as527
4523
4509
4500
4494
4487
4479
4457

4435
4429
4411
4405
4388
4367
4347
4331
4330
4314
4305
4293
4279
4258
4249
4216
4214
4201
4200
4183
4175
4166
4145
4137
4124
4113
4101

i6n Nafta Virgen Pesada Afio:2008

08/03/2008
19/04/2008
18/04/2008
08/03/2008
08/03/2008
08/03/2008
07/03/2008
07/03/2008
07/03/2008
07/03/2008
07/03/2008
07/03/2008
07/03/2008
07/03/2008
07/03/2008
06/03/2008
13/03/2008
06/03/2008
15/04/2008
15/04/2008
15/04/2008
15/04/2008
14/04/2008
05/03/2008
05/03/2008
14/04/2008
13/04/2008
13/04/2008
13/04/2008
13/04/2008
12/04/2008
12/04/2008
12/04/2008
12/04/2008
12/04/2008
11/04/2008
02/03/2008
11/04/2008
11/04/2008
11/04/2008

191.0|
190.0|
192.0|
187.0|
186.0|
192.0|
174.0|
167.0|
181.0|
169.0|
185.0|
175.0|
170.0|
179.0|
173.0|
176.0|
166.0|
168.0|
162.0|
189.0|
184.0|
182.0|
163.0|
165.0|
167.0|
162.0|
174.0|
178.0|
178.0|
174.0|
175.0|
173.0|
169.0|
185.0|
182.0|
165.0|
161.0|
161.0|
172.0|
160.0|
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Tabla A3.5. Compuestos de alto peso molecular (Punto Final de Ebullicién
mayor de 180 °C Afio: 2008). Continuacion...

Punto Final de Ebu n Mafta Virgen Pesada Af0:2008 Punto Final de Ebu Sn Nafta Virgen Pesada ARM0:2008

7985 17/06/2008 172.0] 5067 15/03/2008 7582 20/04/2008 189.0 4574 08/03/2008
7980 17/06/2008 168.0 5059 15/03/2008 7574 20/04/2008 183.0 4558 15/04/2008
7976 17/06/2008 176.0] 5055 15/03/2008 7561 10/06/2008 180.0| 4547  18/04/2008
7952 17/06/2008 165.0) 5053 15/03/2008 7547 14/06/2008 184.0 4543 08/03/2008
7942 17/06/2008 197.0 5045 15/03/2008 7543 14/06/2008 185.0 4527 08/03/2008
7935 17/06/2008 145.0 5030 15/03/2008 7532 19/04/2008 166.0| 4523 08/03/2008
7926 19/06/2008 153.0 5021 14/03/2008 7518 19/04/2008 178.0| 4509 07/03/2008
7914 17/06/2008 186.0 5004 26/03/2008 7498 18/04/2008 175.0| 4500 07/03/2008
7910 16/06/2008 197.0 49393 14/03/2008 7488 18/04/2008 175.0| 4484 07/03/2008
7902 16/06/2008 177.0 4962 14/03/2008 7485 18/04/2008 171.0 4487 07/03/2008
7890 16/06/2008 190.0 4957 13/03/2008 7461 09/06/2008 169.0] 4479 07/03/2008
7875 16/06/2008 155.0 4942  13/03/2008 7442 08/06/2008 170.0| 4457 07/03/2008
7874 16/06/2008 189.0 4931 13/03/2008 7428 17/04/2008 188.0 4444 07/03/2008
7842 15/06/2008 197.0 4925  13/03/2008 7413 17/04/2008 193.0 4435 07/03/2008
7839  15/06/2008 167.0) 4917 13/03/2008 7412 17/04/2008 176.0 4429 07/03/2008
7825 15/06/2008 165.0) 4896 13/03/2008 7393 17/04/2008 181.0 4411 06/03/2008
7802 14/06/2008 190.0 4880 12/03/2008 7384 17/04/2008 182.0 4405  13/03/2008
7789  14/06/2008 183.0 4874  12/03/2008 7368 17/04/2008 180.0| 4388 06/03/2008
7788 14/06/2008 182.0 4868 12/03/2008 7350 16/04/2008 189.0 4367 15/04/2008
7765 14/06/2008 172.0] 4858 12/03/2008 7340 07/06/2008 180.0| 4347  15/04/2008
7754 14/06/2008 172.0 4849 12/03/2008 7332 07/06/2008 175.0 4331 15/04/2008
7746 14/06/2008 168.0) 4838 12/03/2008 7307 06/06/2008 183.0 4330 15/04/2008
7740  14/06/2008 170.0 4827 12/03/2008 7298 06/06/2008 183.0 4314 14/04/2008
7732  14/06/2008 183.0 4818  11/03/2008 7283 15/04/2008 177.0| 4305 05/03/2008
7720 13/06/2008 181.0 4802  23/04/2008 7268 15/04/2008 168.0| 4293 05/03/2008
7715 13/06/2008 167.0) 4783 23/04/2008 7255 15/04/2008 168.0 4279 14/04/2008
7705  13/06/2008 181.0 4748 22/04/2008 7244 15/04/2008 185.0 4258 13/04/2008
7696 13/06/2008 177.0 4746 22/04/2008 7234 15/04/2008 182.0 4249  13/04/2008
7684 13/06/2008 176.0 4724 10/03/2008 7233 15/04/2008 180.0| 4216 13/04/2008
7671 12/06/2008 183.0 4711 21/04/2008 7217 14/04/2008 187.0 4214 13/04/2008
7670 12/06/2008 179.0] 4701 21/04/2008 7200 05/06/2008 159.0| 4201 12/04/2008
7655 12/06/2008 190.0 4672 20/04/2008 7109 14/04/2008 179.0 4200 12/04/2008
7649  12/06/2008 191.0 4657 09/03/2008 7070 13/04/2008 175.0 4183 12/04/2008
7630 12/06/2008 170.0 4638 20/04/2008 7058 13/04/2008 172.0| 4175 12/04/2008
7621  20/04/2008 1680 4633 20/04/2008 7048 03/06/2008 171.0| 4166  12/04/2008
7613  20/04/2008 184.0 4615  20/04/2008 7043 02/06/2008 176.0 4145 11/04/2008
7605 20/04/2008 181.0 45399 18/04/2008 7040 02/06/2008 183.0 4137 02/03/2008
7597 20/04/2008 173.0 4597  19/04/2008 7016 03/06/2008 209.0 4124 11/04/2008
7588 20/04/2008 178.0 4589 19/04/2008 7010 03/06/2008 170.0| 4113 11/04/2008
7583  20/04/2008 188.0 4578 09/03/2008 7004 03/06/2008 199.0 4101 11/04/2008
pPunto Final de Ebu fta Virgen Pesada AR0:2008 Punto Final de Ebullicion Nafta Virgen Pesada Afo:2008
6987 02/06/2008 193.0 4050 10/04/2008 173.0| 6519 26/05/2008 201.0 3376 31/03/2008 179.0)
6969 02/06/2008 173.0| 4049 01/03/2008 173.0| 6513 25/05/2008 171.0| 3362 30/03/2008 163.0
6941 01/06/2008 169.0 4046 10/04/2008 177.0| 6503 25/05/2008 197.0 3356 30/03/2008 172.0)
6915  01/06/2008 174.0| 4013 01/03/2008 177.0| 6484 25/05/2008 174.0 3318 19/02/2008 165.0
6883 31/05/2008 182.0 4001 28/02/2008 156.0| 6472 25/05/2008 167.0 3312 19/02/2008 171.0
6882 31/05/2008 180.0 3998 28/02/2008 174.0| 6436 24/05/2008 163.0] 3304 29/03/2008 162.0)
6876 31/05/2008 175.0| 3981 01/03/2008 157.0| 6434 24/05/2008 177.0 3290 19/02/2008 167.0)
6868 31/05/2008 173.0| 3973 01/03/2008 158.0) 6430 24/05/2008 173.0 3261 28/03/2008 177.0)
6860 31/05/2008 183.0 3947 09/04/2008 172.0| 6400 03/04/2008 180.0 3219 18/02/2008 175.0
6845 31/05/2008 165.0 3946 09/04/2008 176.0 6377 03/04/2008 172.0 3206 27/03/2008 179.0)
6830 31/05/2008 170.0| 3917 08/04/2008 171.0| 6376 03/04/2008 171.0 3193 27/03/2008 183.0
6824 05/04/2008 168.0 3892 08/04/2008 164.0| 6376 03/04/2008 171.0] 3176 17/02/2008 171.0)
6806 30/05/2008 153.0| 3876 07/04/2008 168.0| 6361 03/04/2008 183.0 3160 17/02/2008 174.0
6801 30/05/2008 156.0 3853 07/04/2008 168.0| 6333 03/04/2008 173.0| 3146 17/02/2008 179.0)
6794 09/04/2008 158.0| 3852 07/04/2008 168.0| 6327 03/04/2008 176.0 3081 16/02/2008 181.0
6787 09/04/2008 173.0| 3835 07/04/2008 183.0 6320 02/04/2008 172.0 3037 23/03/2008 177.0)
6783 09/04/2008 171.0| 3807 26/02/2008 179.0| Promedic 175.1
6770 09/04/2008 190.0 3783 06/04/2008 173.0| Desv STD 11.3
6763 09/04/2008 182.0 3769 06/04/2008 173.0| Maximo 232.0
6757 09/04/2008 180.0| 3736 06/04/2008 168.0| Minimo 1as.0
6731 08/04/2008 180.0 3718 05/04/2008 182.0
6723 29/05/2008 175.0| 3706 05/04/2008 192.0
6699 08/04/2008 175.0| 3698 05/04/2008 172.0|
6698 08/04/2008 173.0| 3678 05/04/2008 163.0|
6689 08/04/2008 187.0 3658 04/04/2008 160.0
6678 07/04/2008 205.0 3652 04/04/2008 178.0|
6661 07/04/2008 177.0| 3587 03/04/2008 161.0
6652 07/04/2008 190.0 3575 23/02/2008 162.0|
6634 07/04/2008 180.0| 3570 23/02/2008 175.0|
6626 07/04/2008 120.0| 3555 23/02/2008 176.0|
6625 07/04/2008 176.0| 3530 22/02/2008 188.0
6615 27/05/2008 177.0| 3513 02/04/2008 185.0
6610 27/05/2008 190.0 3504 02/04/2008 183.0
6600 29/05/2008 166.0) 3491 01/04/2008 180.0)
6598 29/05/2008 185.0 3476 01/04/2008 184.0
6583 27/05/2008 203.0 3426 31/03/2008 184.0
6573 27/05/2008 199.0 3413 31/03/2008 195.0
6572 27/05/2008 187.0 3410 30/03/2008 195.0
6553 26/05/2008 177.0| 3405 31/03/2008 180.0
6551  26/05/2008 178.0 3384 31/03/2008 170.0
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Tabla A3.6. Compuestos de alto peso molecular (Punto Final de Ebullicién

mayor de 180 °C Afio: 2009).

Funto Final de Ebul

ion Mafta Vicgen Pesada Afoi2009

Funto Final de Ebu

Cicn Mafta Viegen Pesada Afoi2009

23805
23731
23667
23595
23526
23454
23391
23324
23253
23170
23109
23041
22896
22833
22770
22700
22625
22500
22428
22337
22260
22175
22113
22047
21985
z1901
21837
21767
21696
21614
21556
21487
21346
21269
21193
21120
z104az2
20981
20907
20845

10/12/2009
09/12/2009
08/12/2009
0771272009
06/12/2009
05/12/2009
o4/12/2009
03/12/2009
0271272009
01/12/2009
30/11/2009
29/11/2009
27/11/2009
26/11/2009
26/11/2009
24/11/2009
23/11/2009
23/11/2009
21/11/2009
19/11/2009
18/11/2009
21/11/2009
16/11/2009
15/11/2009
14/11/2009
13/11/2009
12/11/2009
11/11/2009
10/11/2009
09/11/2009
08/11/2009
07/11/2009
05/11/2009
04/11/2009
03/11/2009
02/11/2009
01/11/2009
31/10/2009
30/10/2009
29/10/2009

177
178,
179,
120
i7s
180.
175,
177
182
179.
178,
180
176.
178
178.
171
178
177,
172.
180,
178
185
179,
178.
176.

bcobbhovbOBOMOhONEBMDOONOUMDBOUMDDONNDRDRONC

186.

7186
7176
7166
7165
7106
FOB4
FOTT
FOASs
Fo34
7001
6990
6982
6958
6957
6947
6939
6921

6907
6886
6279
6850
6847
6226
6817
6797
6796
6721

6715
6701
6694
6689
6679
6652
6651
6643
6621
6613
6592
6589
6555

14,/04/2009
14/04/2009
14/04/2009
1a/04/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
02/07/2009
12/04/2009
12/04/2009
11/04/2009
11/04/2009
11/04/2009
11/04/2009
11/04/2009
10/04/2009
10/04/2009
10/04/2009
10/04/2009
10/04/2009
10/04/2009
02/07/2009
03/07/2009
09/04/2009
09/04/2009
08/04/2009
08/04/2009
03/07/2009
02/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
O7/04/2009
o7/04/2009
06/04/2009
06/04/2009
06/04/2009

20750 28/10/2009
20687 27/10/2009
20626 26/10/2009
20571  25/10/2009
20497 24/10/2009
20432 23/10/2009
20348 23/10/2009
20282 21/10/2009
20199 20/10/2009
20139 19/10/2009
20061 18/10/2009
20011 17/10/2009
19927 16/10/2009
19859  15/10/2009
19773 14/10/2009
19691 14/10/2009
19612 12/10/2009
19558 11/10/2009
19491 10/10/2009
19418 09/10/2009
19340 08/10/2009
19282 07/10/2009
19206 06/10/2009
19119 05/10/2009
19050 04/10/2009
18987 03/10/2009
18918 02/10/2009
18860 02/10/2009
18783 30/09/2009
18721 29/09/2009
18654 29/09/2009
18600 27/09/2009
18519 26/09/2009
18466 25/09/2009
18412 24/09/2009
18397 24/09/2009
18324 23/09/2009
18232 22/09/2009
18168 21/09/2009
18113 20/09/2009

179.0| 6536 06/04/2009
123.0| 6514 05/04/2009
178.0) 6513 05/04/2009
180.0) 6496 05/04/2009
177.0) 6482 05/04/2009
176.0) 6478 05/04/2009
179.0| 6418 04/04/2009
176.0) 6357 03/07/2009
178.0) 6329 03/07/2009
176.0) 6290 02/04/2009
1790 6289 02/04/2009
190.0| 6282 02/04/2009
177.0) 6255 02/04/2009
178.0) 6249 01/04/2009
176.0) 6241 01/04/2009
1750 6219 01/04/2009
176.0| 6210 21/03/2009
183.0| 6197 31/03/2009
178.0) 6195 21/03/2009
178.0) 6156 30/03/2009
177.0) 6147 30/03/2009
179.0) 6139 30/03/2009
176.0) 6128 30/03/2009
178.0) 6120 30/03/2009
176.0) 6093 29/03/2009
176.0) 6077 29/03/2009
1750 6076 29/03/2009
176.0) 6053 29/03/2009
178.0) G026 28/03/2009
179.0) 6019 28/03/2009
177.0)| 5991 28/03/2009
177.0) 5979 28/03/2009
177.0| 5966 28/03/2009
182.0| 5963 27/03/2009
174.0)| 5939 27/03/2009
180.0) 5929 27/03/2009
181.0 5924 27/03/2009
179.0) 5910 27/03/2009
174.0| 5853 03/07/2009
178.0| 5845 26/03/2009

173,

178

178.
179,

177
182
181

174,

173
178

178,
171,
185,

183
179
191

193.

182
181

175,
176,

172
173

171,
174,

182
180

182,
178.

183
17s

174,
176.
185,

183

178,
172,
172.

178
171

boobooocoboObODOOODDO0OD000D0D00000D000DOO0D

Punto Final de Ebu

&n Nafta Virgen Pesada AfM0:2009

Punto Final de

n Nafta Virgen Pesada Afio:2009

20/09/2009
18/09/2009
17/09/2009
16/09/2009
15/09/2009
14/09/2009
13/09/2009
12/09/2009
11/09/2009
10/09/2009
09/09/2009
07/09/2009
06/09/2009
05/09/2009
04/09/2009
01/09/2009
31/08/2009
30/08/2009
29/08/2009
28/08/2009
27/08/2009
26/08/2009
25/08/2009
24/08/2009
23/08/2009
23/08/2009
21/08/2009
20/08/2009
20/08/2009
19/08/2009
18/08/2009
17/08/2009
16/08/2009
15/08/2009
14/08/2009
13/08/2009
12/08/2009
11/08/2009
10/08/2009
09/08/2009

181.0]

177.0|

26/03/2009
03/07/2009
03/07/2009
25/03/2009
03/07/2008
25/03/2009
25/03/2009
24/03/2009
24/03/2009
24/03/2009
24/03/2009
24/03/2009
24/03/2009
23/03/2009
23/03/2009
23/03/2009
23/03/2009
23/03/2009
23/03,/2009
22/03/2009
22/03/2009
22/03/2009
22/03/2009
22/03/2009
22/03/2009
21/03/2009
21/03/2009
21/03/2009
21/03,/2009
21/03/2009
21/03/2009
21/03/2009
21/03/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2008
03/07/2009
19/03/2009

15198 10/08/2009
15132 07/08/2009
14997 05/08/2009
14942 04/08/2009
14863 03/08/2009
14805 02/08/2009
14720 03/08/2009
14655 31/07/2009
14559 30/07/2009
14476 29/07/2009
14365 28/07/2009
14303 27/07/2009
14211 26/07/2009
14160 26/07/2009
14093 24/07/2009
14022 23/07/2009
13941 22/07/2009
13882 23/07/2009
13802 21/07/2009
13754 21/07/2009
13696 22/07/2009
13613 17/07/2009
13532 16/07/2009
13459 16/07/2009
13378 14/07/2009
13303 14/07/2009
13216 12/07/2009
13151 11/07/2009
13070 10/07/2009
12934 08/07/2009
12875 07/07/2009
12799 06/07/2009
12642 07/07/2009
12614 03/07/2009
12572 03/07/2009
12390 03/07/2009
10790 03/06/2009
10776 02/06/2009
10761 02/06/2009
10738 02/06/2009

175.0| 5328 19/03/2009
179.0 5314 19/03/2009
170.0 5307 18/03/2009
178.0 5300 03/07/2009
181.0 5292 03/07/2009
181.0| 5276 03/07/2009
A77.0| 5268 03/07/2009
258.0| 5260 03/07/2009
186.0| 5247 03/07/2009
190.0| 5241 03/07/2009
174.0| 5229 03/07/2009
185.0| 5205 17/03/2009
170.0 5204 17/03/2009
173.0| 5199 17/03/2009
182.0 5186 17/03/2009
170.0 5160 16/03/2009
185.0 5154 16/03/2009
167.0)| 5146 16/03/2009
168.0 5142 16/03/2009
173.0 5120 16/03/2009
189.0| 5110 16/03/2009
180.0 5094 16/03/2009
163.0| 5077 03/07/2009
175.0| 5076 03/07/2009
166.0 5057 03/07/2009
178.0 5040 03/07/2009
184.0 5035 03/07/2009
172.0| 5023 03/07/2009
170.0 5015 03/07/2009
171.0 5010 03/07/2009
177.0| 4998 03/07/2009
169.0 4997 03/07/2009
175.0 4989 03/07/2009
175.0| 4981 03/07/2009
171.0 4965 03/07/2009
169.0 4947 03/07/2009
A77.0)| 4945 03/07/2009
180.0 4930 03/07/2009
170.0 4929 03/07/2009
181.0] 4897 03/07/2009
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Tabla A3.7. Compuestos de alto peso molecular (Punto Final de Ebullicién

mayor de 180 °C Afio: 2009). Continuacion...

10722
10675
10652
10631
10600
10586
10565
10520
10502
10470
10465

10428
10413
10369
10352
10347
10332
10299
10297
10287
10274
10249
10238
10222
10195
10176
10166
10148
10143
10129
10095
10087
10069
10051
10023
10014
10007
10002

9986

Punto Final de Eb

01/06/2009 1720
01/06/2009 171.0|
01/06/2009 173.0|
31/05/2009 174.0|
31/05/2009 174.0|
30/05/2009 185.0
30/05/2009 172.0|
30/05/2009 1760
29/05/2009 178.0|
29/05/2009 188.0
29/05/2009 190.0
29/05/2009 180.0
28/05/2009 184.0
28/05/2009 180.0
28/05/2009 177.0|
27/05/2009 178.0|
27/05/2009 174.0|
27/05/2009 166.0|
27/05/2009 182.0
27/05/2009 165.0|
26/05/2009 168.0|
26/05/2009 170.0|
26/05/2009 183.0
26/05/2009 189.0
25/05/2009 185.0
25/05/2009 184.0
25/05/2009 184.0
25/05/2009 1690
24/05/2009 175.0|
24/05/2009 183.0
24/05/2009 183.0
24/05/2009 171.0|
24/05/2009 177.0|
23/05/2009 175.0|
23/05/2009 178.0|
23/05/2009 175.0|
23/05/2009 181.0
23/05/2009 185.0
22/05/2009 175.0|
22/05/2009 1750

ion MNafta Virgen Pesada Afo:2009

03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
11/03/2008
11/03/2009
11/03/2008
11/03/2009
11/03/2009
11/03/2009
11/03/2009
03/07/2009
10/03/2009
10/03/2009
09/03/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
09/03/2009
09/03,/2008
03/07/2009
09/03,/2009
08/03/2009
08/03,/2009
03/07/2009
08/03,/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2008
03/07/2009
03/07/2008
03/07/2009
03/07/2008

Punto Final de Eb

22/05/2009
22/05/2009
21/05/2009
21/05/2009
21/05/2009
21/05/2009
21/05/2009
20/05/2009
20/05/2009
20/05/2009
20/05/2009
20/05/2009
19/05/2009
19/05/2009
19/05/2009
18/05/2009
18/05/2009
17/05/2009
17/05/2009
17/05/2009
16/05/2009
16/05/2009
16/05/2009
16/05/2009
15/05/2009
15/05/2009
15/05/2009
15/05/2009
14/05/2009
14/05/2009
13/05/2009
13/05/2009
13/05/2009
12/05/2009
12/05/2009
12/05/2009
12/05/2009
11/07/2009
11/07/2009
11/05/2009

n Nafta Virgen Pesada Afic:2009

03/07/2009
03/07/2009
06,/03,/2009
05/03/2009
05/03/2009
05/03/2009
05/03/2009
04/03/2009
04/03/2009
04/03 /2009
04/03/2009
04/03 /2009
03/03/2009
03/03,/2009
03/03/2009
03/03,/2009
03/03/2009
03/03/2009
03/07/2009
03/03/2009
03/07/2009
02/03/2009
02/03/2009
02/03/2009
01,/03/2009
01/03/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
04/03/2009
03/07/2009
27/02/2009
27/02/2009
27/02/2009
27/02/2009
26/02/2009
26/02/2009
26/02/2009

Punto Final de

10/05/2009 176.0|
09/05/2009 176.0|
09/05/2009 171.0|
09/05/2009 169.0|
08/05/2009 169.0|
08/05/2009 178.0|
08/05/2009 185.0)
08/05/2009 171.0|
08/05/2009 171.0|
07/05/2009 175.0|
07/05/2009 169.0|
01/05/2009 176.0|
01/05/2009 173.0|
01/05/2009 177.0|
01/05/2009 170.0|
01/05/2009 171.0|
30/04/2009 188.0)
30/04/2009 187.0)
03/07/2009 185.0)
03/07/2009 180.0|
03/07/2009 174.0|
03/07/2009 176.0|
03/07/2009 173.0|
03/07/2009 178.0|
03/07/2009 178.0|
03/07/2009 256.0
03/07/2009 177.0|
29/04/2009 180.0|
03/07/2009 184.0)
28/04/2009 167.0|
28/04/2009 180.0|
28/04/2009 177.0|
28/04/2009 177.0|
28/04/2009 178.0|
28/04/2009 175.0|
28/04/2009 184.0)
28/04/2009 184.0)
03/07/2009 184.0)
03/07/2009 180.0|
03/07/2009 183.0)

fta Virgen Pesada Afio:2009

3820 03/07/2009
3812 03/07/2009
3797 03/07/2009
3788 25/02/2009
3784 25/02/2009
3769 25/02/2009
3766 25/02/2009
3745  03/07/2009
3720 25/02/2009
3701 24/02/2009
3695  24/02/2009
3666 24/02/2009
3646 24/02/2009
3639 23/02/2009
3617 03/07/2009
3590 23/02/2009
3589 23/02/2009
3571 03/07/2009
3556 03/07/2009
3555 03/07/2009
3549 03/07/2009
3542 03/07/2009
3534 03/07/2009
3532 03/07/2009
3513  22/02/2009
3505 22/02/2009
3499 22/02/2009
3493 22/02/2009
3486 21/02/2009
3466 21/02/2009
3447 21/02/2009
3441 21/02/2009
3437 21/02/2009
3419 21/02/2009
3410 21/02/2009
3403 20/02/2009
3377 20/02/2009
3370 20/02/2009
3363 20/02/2009
3340 03/07/2009

Punto Final de

03/07/2009
03/07/2009
27/04/2009
27/04/2009
26/04/2009
26/04/2009
26/04/2009
26/04/2009
26/04/2009
26/04/2009
26/04/2009
25/04/2009
25/04/2009
25/04/2009
25/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
24/04/2009
23/04/2009
23/04/2009
23/04/2009
23/04/2009
23,/04/2009
23/04/2009
23/04/2009
23/04/2009
23/04/2009
23/04/2009
22/04/2009
22/04/2009
22/04/2009
22/04/2009

fta Virgen Pesada Afio:2009

03/07/2009
18/02/2009
3257 03/07/2009
18/02/2009
18/02/2009
17/02/2009
17,/02/2009
17/02/2009
03/07/2009
03/07/2009
3097 03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
16/02/2009
15/02/2009
15/02/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
13/02/2009
13/02/2009
13/02/2009
13/02/2009
13/02/2009
12/02/2009
12/02/2009
12,/02/2009
11/02/2009
11,/02/2009
11/02/2009
11,/02/2009
03/07/2009
2654 03/07/2009
10/02/2009
10/02/2009
09/02/2009
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Tabla A3.8. Compuestos de alto peso molecular (Punto Final de Ebullicién
mayor de 180 °C Afio: 2009). Continuacion...

Punto Final de Ebulli

i6n MNafta Virgen Pesada Afio:2009

Destilacidn

Final

Punto Final de Ebullicién Nafta Virgen Pesada Afio:2009

Destilacidn

Destilacidn

22/04/2009
22/04/2009
21/04/2009
21/04/2009
21/04/2009
21/04/2009
21/04,/2009
20/04,/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
19/04,/2009
19/04/2009
19/04,/2009
19/04/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
18/04/2009
18/04,/2009
17/04/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
16/04,/2009
16/04,/2009
16/04,/2009
16/04/2009
16/04,/2009
03/07/2009
03/07/2009

171.0]
170.0]
172.0|
178.0]
175.0]
178.0]
182.0
170.0|
172.0|
172.0|
169.0|
175.0]
176.0|
184.0
172.0|
170.0]
175.0]
170.0]
166.0|
169.0|
168.0|
167.0|
168.0|
169.0|
175.0]
164.0|
169.0|
173.0|
181.0
174.0]
174.0]
177.0]
180.0]
183.0
178.0|
181.0
180.0|
180.0]
182.0
178.0|

240
206

09/02/2009
09/02/2009
09/02/2009
03/07/2009
08/02/2009
08/02,/2009
08/02/2009
10/02/2009
10/02/2009
29/01/2009
28/01/2009
28/01/2009
28/01/20090
27/01/2009
03/07/2009
27/01/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
26/01/2009
26/01/2009
03/07/2009
03/07/2009
03/07/2009
25/01/2009
24/01/2009
24/01/2009
24/01/2009
24/01/2009
24/01/2009
03/07/2009
23/01/2009
23/01/2009
22/01/2009
22/01/2009
22/01/2009
04/01/2009
04/01/2009
04/01/2009
04/01/2009

168.0|
170.0|
169.0|
171.0]
168.0|
174.0|
179.0|
166.0|
178.0|
166.0|
168.0|
166.0|
166.0|
172.0|
178.0|
159.0]
173.0]
175.0]
173.0]
170.0]
173.0]
176.0|
174.0|
173.0]
178.0|
176.0|
172.0]
177.0|
172.0|
174.0|
175.0]
176.0|
172.0]
174.0|
175.0]
174.0|
176.0|
178.0]
176.0|
174.0|

No.Reg Fecha Final No.Reg Fecha Final

7249 03/07/2009 180.0| 150 03/01/2009 172.0|
7236 03/07/2009 176.0| 142 03/01/2009 179.0|
7232 03/07/2009 172.0| 125 03/01/2009 177.0|
7218 03/07/2009 185.0 100 02/01/2009 172.0|
7214 03/07/2009 178.0| 89 02/01/2009 178.0|
7194 14/04/2009 182.0 83 02/01/2009 172.0|
76 02/01/2008 179.0]

Promedio 176.4

Desv 5TD 7.3

Maximo 258.0

Minimo 158.0
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Tabla A3.9. Compuestos de alto peso molecular (Punto Final de Ebullicién
mayor de 180 °C Afio: 2010).

pPunto Final de Ebul

No.Reg Fecha

22158 03/11/2010
22081 08/11/2010
21999 01/11/2010
21907 31/10/2010
21824 30/10/2010
21712 30/10/2010
21626 28/10/2010
21547 27/10/2010
21466 26/10/2010
21295 24/10/2010
21221 23/10/2010
21169 22/10/2010
21096 21/10/2010
21021 20/10/2010
20942 19/10/2010
20858 18/10/2010
20714 18/10/2010
20631 15/10/2010
20581 14/10/2010
20423 12/10/2010
20363 11/10/2010
20230 09/10/2010
20151 09/10/2010
20091 07/10/2010
20084 07/10/2010
20068 07/10/2010
20067 07/10/2010
20065 07/10/2010
20063 06/10/2010
20039 06/10/2010
20032 06/10/2010
20022 06/10/2010
19994 06/10/2010
19915 05/10/2010
19855 04/10/2010
19790 03/10/2010
19725 02/10/2010
19642 01/10/2010
19592 30/09/2010
19511 29/09/2010

184.0

12307 21/06/2010
12211 20/06/2010
12163 19/06/2010
12079 18/06/2010
11987 17/06/2010
11901 16/06/2010
11817 15/06/2010
11736 15/06/2010
11653 13/06/2010
11594 12/06/2010
11503 11/06/2010
11415 10/06/2010
11336 09/06/2010
11269 08/06/2010
11165 07/06/2010
11098 06/06/2010
11020 05/06/2010
10877 03/06/2010
10788 03/06/2010
10709 01/06/2010
9165 08/05/2010
2089 07/05/2010
8995 06/05/2010
8908 05/05/2010
8808 04/05/2010
8731 03/05/2010
8664 02/05/2010
8597 01/05/2010
8499 02/05/2010
8390 29/04/2010
8305 29/04/2010
8233 27/04/2010
8150 02/05/2010
8095 25/04/2010
8019 24/04/2010
7956 23/04/2010
7869 22/04/2010
7808 21/04/2010
7734 20/04/2010
7661 19/04/2010

19375 27/09/2010
19313 26/09/2010
19238 25/09/2010
19168 24/09/2010
19104 23/09/2010
19050 22/09/2010
19034 22/09/2010
18959 21/09/2010
18905 20/09/2010
18841 19/09/2010
18777 18/09/2010
18693 17/09/2010
18636 16/09/2010
18572 15/09/2010
18553 15/09/2010
18497 14/09/2010
18400 13/09/2010
18328 12/09/2010
18232 10/09/2010
18161 09/09/2010
18084 08/09/2010
18017 07/09/2010
17969 06/09/2010
17881 05/09/2010
17814 04/09/2010
17736 03/09/2010
17664 02/09/2010
17582 01/09/2010
17523 31/08/2010
17452 20/08/2010
17387 29/08/2010
17300 28/08/2010
17227 25/08/2010
17140 26/08/2010
17072 25/08/2010
16951 24/08/2010
16878 23/08/2010
16808 22/08/2010
16745 21/08/2010
16626 20/08/2010

7531 17/04/2010
7458 16/04/2010
7407 15/04/2010
7336 14/04/2010
7267 13/04/2010
7194 12/04/2010
6996 09/04/2010
6917 08/04/2010
6832 07/04/2010
6764 06/04/2010
6694 05/04/2010
6628 04/04/2010
6568 03/04/2010
6495 02/04/2010
6424 01/04/2010
6346 31/03/2010
6272 31/03/2010
6185 29/03/2010
6118 28/03/2010
6044 27/03/2010
5967 29/03/2010
5872 25/03/2010
5803 24/03/2010
5739 23/03/2010
5684 22/03/2010
5588 21/03/2010
5520 20/03/2010
5441 19/03/2010
5383 18/03/2010
5322 17/03/2010
5218 16/03/2010
5149 15/03/2010
5084 14/03/2010
4998 13/03/2010
4938 12/03/2010
4877 11/03/2010
4790 12/03/2010
4721 09/03/2010
4644 08/03/2010
4567 07/03/2010

Punto Final de Ebu
Dest
Final

16456 18/08/2010
16364 17/08/2010
16315 16/08/2010
15940 09/08/2010
15872 08/08/2010
15808 07/08/2010
15733 06/08/2010
15655 05/08/2010
15568 04/08/2010
15504 03/08/2010
15420 02/08/2010
15374 01/08/2010
15296 31/07/2010
15225 30/07/2010
15144 29/07/2010
15081 28/07/2010
15008 27/07/2010
14945 26/07/2010
14857 25/07/2010
14786 24/07/2010
14709 23/07/2010
14626 22/07/2010
14541 21/07/2010
14481 20/07/2010
14383 19/07/2010
14315 18/07/2010
14228 17/07/2010
14146 16/07/2010
13971 14/07/2010
13872 13/07/2010
13805 12/07/2010
13724 11/07/2010
13671 10/07/2010
13563 09/07/2010
13503 08/07/2010
13416 07/07/2010
13348 06/07/2010
13283 05/07/2010
13217 04/07/2010
13135 03/07/2010

acion

179.0|
180.0|
173.0]

No.Reg

n Mafta Virgen Pesada Afo:2010

Des
Final
05/03/2010
03/03/2010
02/03/2010
01/03/2010
28/02/2010
27/02/2010
27/02/2010
25/02/2010
24/02/2010
23/02/2010
22/02/2010
20/02/2010
19/02/2010
16/02/2010
15/02/2010
14/02/2010
15/02/2010
12/02/2010
11/02/2010
10/02/2010
09/02/2010
08/02/2010
07/02/2010
06/02/2010
05/02/2010
04/02/2010
03/02/2010
02/02/2010
01/02/2010
31/01/2010
30/01/2010
29/01/2010
28/01/2010
27/01/2010
26/01/2010
25/01/2010
24/01/2010
23/01/2010
22/01/2010
22/01/2010

Punto Final de Ebul

12686
12609
12537
12464
12378

01/07/2010
30/06/2010
28/06/2010
27/06/2010
26/06/2010
25/06/2010
24/06/2010
23/06/2010
22/06/2010

n Mafta Virgen Pesada Afo:2010
Des
Final

19/01/2010
14/01/2010
15/01/2010
12/01/2010
11/01/2010
10/01/2010
08/01/2010
08/01/2010

acion

Promedio
Desv STD
Maximo
Minimo
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Tabla A3.10. Compuestos de alto peso molecular (Punto Final de Ebullicion
mayor de 180 °C Afio: 2011).

Punto Final de Ebu

25150 07/12/2011
25129 06/12/2011
25086 05/12/2011
25040 04/12/2011
24966 03/12/2011
24892 02/12/2011
24806 01/12/2011
24736 30/11/2011
24638 25/11/2011
24562 28/11/2011
24493 27/11/2011
24434 26/11/2011
24333 25/11/2011
24255 24/11/2011
24165 23/11/2011
24055 22/11/2011
23882 20/11/2011
23795 19/11/2011
23718 18/11/2011
23598 17/11/2011
23528 16/11/2011
23453 15/11/2011
23351 14/11/2011
23293 13/11/2011
23215 12/11/2011
23137 11/11/2011
23069 10/11/2011
22995 09/11/2011
22923 08/11/2011
22795 06/11/2011
22720 05/11/2011
22608 04/11/2011
22533 03/11/2011
22459 02/11/2011
22298 31/10/2011
22217 30/10/2011
22149 29/10/2011
22071 28/10/2011
21993 27/10/2011
21918 26/10/2011

12472
12398
12334
12262
12188
12058
11977
11922
11854
11767
11711
11613
11552
11520
11485
11434
11365
11304
11222
11148
11092
11027
10947
10885
10797
10720
10692
10650
10578
10515
10427
10361
10282
10205
10106
10044

9986

9919

9829

9742

27/06/2011
26/06/2011
25/06/2011
24/06/2011
23/06/2011
21/06/2011
20/06/2011
19/06/2011
18/06/2011
17/06/2011
16/06/2011
15/06/2011
14/06/2011
13/06/2011
12/06/2011
11/06/2011
10/06/2011
09/06/2011
08/06/2011
08/06/2011
06/06/2011
05/06/2011
04/06/2011
03/06/2011
03/06/2011
02/06/2011
31/05/2011
30/05/2011
31/05/2011
28/05/2011
27/05/2011
26/05/2011
25/05/2011
24/05/2011
24/05/2011
22/05/2011
21/05/2011
20/05/2011
19/05/2011
18/05/2011

21836 25/10/2011
21687 23/10/2011
21634 22/10/2011
21553 21/10/2011
21472 20/10/2011
21384 19/10/2011
21306 18/10/2011
21222 20/10/2011
21157 16/10/2011
21082 15/10/2011
20993 14/10/2011
20939 13/10/2011
20865 12/10/2011
20800 11/10/2011
20729 10/10/2011
20672 09/10/2011
20600 08/10/2011
20526 07/10/2011
20443 07/10/2011
20374 05/10/2011
20298 04/10/2011
20225 03/10/2011
20133 02/10/2011
20066 01/10/2011
19987 30/09/2011
19896 29/09/2011
19821 28/09/2011
19733 27/09/2011
19639 26/09/2011
19557 25/09/2011
19462 24/09/2011
19406 23/09/2011
19335 22/09/2011
19264 21/09/2011
19176 20/09/2011
19100 19/09/2011
19021 18/09/2011
18935 17/09/2011
18877 16/09/2011
18800 15/09/2011

183

178.2
182.4]

180
i177.8
179.7|

179.3
180.5
176.3
179.3
178.5
176.7|

9670 17/05/2011
9607 16/05/2011
9532 15/05/2011
9472 14/05/2011
9394 13/05/2011
9324 12/05/2011
9241 11/05/2011
9198 11/05/2011
9158 11/05/2011
9105 09/05/2011
9047 08/05/2011
8966 07/05/2011
8897 06/05/2011
8824 05/05/2011
8758 04/05/2011
8677 03/05/2011
8587 02/05/2011
8534 01/05/2011
8507 30/04/2011
8426 29/04/2011
8352 28/04/2011
8295 28/04/2011
8230 26/04/2011
8164 25/04/2011
8093 24/04/2011
8026 23/04/2011
7963 22/04/2011
7887 21/04/2011
7817 20/04/2011
7728 19/04/2011
7672 18/04/2011
7599 17/04/2011
7543 16/04/2011
7463 15/04/2011
7394 14/04/2011
7305 13/04/2011
7222 12/04/2011
7155 11/04/2011
7091 10/04/2011
7023 09/04/2011

Punto Final de Ebul

cign Mafta Virgen Pesada Afio:2011

Punto Final de Ebullicién Nafta virgen Pesada Afio:2011

18738
18552
18482
18404
18323
18258
18184
18101
18009
17951
17871
17808
17715
17636
17554
17478
17412
17339
17257
17181
17120
17038
16953
16874
16806
16718
16645
16568
16476
18373
16278
16182
16078
16005
15908
15883
15832
15742
15677
15582

14/09/2011
13/09/2011
11/09/2011
10/09/2011
09/09/2011
08/09/2011
07/09/2011
06/09/2011
05/09/2011
04/09/2011
05/09/2011
02/09/2011
01/09/2011
31/08/2011
30/08/2011
29/08/2011
28/08/2011
27/08/2011
26/08/2011
25/08/2011
24/08/2011
23/08/2011
22/08/2011
21/08/2011
20/08/2011
19/08/2011
18/08/2011
17/08/2011
16/08/2011
15/08/2011
14/08/2011
13/08/2011
12/08/2011
11/08/2011
10/08/2011
10/08/2011
10/08/2011
10/08/2011
07/08/2011
06/08/2011

179.1

i176.1

176.3
179.4
180.4|

176
179.9
179.5
176.3

6934 08/04/2011

06/04/2011
05/04/2011
04/04/2011

6530 03/04/2011
6470 02/04/2011
6364 01/04/2011
6300 31/03/2011

30/03/2011
29/03/2011
27/03/2011
26/03/2011
25/03/2011

5700 26/03/2011

22/03/2011

5530 21/03/2011
5457 20/03/2011

5401 19/03/2011
5325 18/03/2011
5254 17/03/2011
5183 16/03/2011
5098 21/03/2011
5033 14/03/2011
4973 13/03/2011
4902 12/03/2011
4829 11/03/2011
4748 10/03/2011
4678 09/03/2011
4601 08/03/2011
4522 07/03/2011
4453 06/03/2011
4386 05/03/2011

4304 04/03/2011
4210 03/03/2011
4134 02/03/2011
4070 01/03/2011
3997 01/03/2011
3940 27/02/2011
3864 26/02/2011
3814 25/02/2011

173.2

176.7

170

15491 05/08/2011 176 3726 24/02/2011 178.2
15414 04/08/2011 179 3652 23/02/2011 172.4
15320 04/08/2011 172.8 3560 22/02/2011 173.3
15245 02/08/2011 176.1 3487 22/02/2011 i7e
15164 01/08/2011 176 3431 20/02/2011 A72.7
15094 31/07/2011 175.2 3358 15/02/2011 174.1
15013 30/07/2011 179 3274 18/02/2011 172
14912 29/07/2011 178.2 3197 17/02/2011 178
14839 28/07/2011 179 3082 16/02/2011 173
14752 27/07/2011 179 2991 15/02/2011 179
14653 26/07/2011 i177.8 2899 14/02/2011 i79
14570 25/07/2011 175.6 2849 13/02/2011 173.1
14502 24/07/2011 175.5 2762 12/02/2011 176.1
14416 25/07/2011 182 2683 11/02/2011 172
14331 22/07/2011 176.1 2557 10/02/2011 172
14268 21/07/2011 ive 2461 0S5/02/2011 183
14191 20/07/2011 177.6 2366 08/02/2011 173.4]
14101 19/07/2011 ive 2299 07/02/2011 177.9
13966 17/07/2011 178 2240 06/02/2011 171
13887 17/07/2011 204 2178 05/02/2011 1777
13806 15/07/2011 177 2083 04/02/2011 176
13732 14/07/2011 178 2007 03/02/2011 180.7
13633 13/07/2011 180.1 1915 02/02/2011 177.9
13559 12/07/2011 182.4| 1851 01/02/2011 185
13489 11/07/2011 184 1785 31/01/2011 180.1
13426 10/07/2011 187 1721 30/01/2011 182
13338 09/07/2011 182.2 1649 29/01/2011 179.9
13265 08/07/2011 175.5 1574 28/01/2011 ig2.9
13215 10/07/2011 180 1499 27/01/2011 180.2
13141 06/07/2011 i178.9 1424 26/01/2011 182.3
13057 05/07/2011 176.3 1346 25/01/2011 182.8
12997 04/07/2011 176 1258 24/01/2011 178.5
12936 03/07/2011 181 1195 23/01/2011 187.3
12787 01/07/2011 178 1114 22/01/2011 174.7
12695 30/06/2011 178.3 871 20/01/2011 i78.e
12627 29/06/2011 178 889 19/01/2011 178.5
12544 29/06/2011 178.3 818 18/01/2011 171.9
681 16/01/2011 187

Promedio 178.0

Desv STD 2.6

Maximo 204.0

166.0
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Tabla A3.11. Compuestos de alto peso molecular (Punto Final de Ebullicion
mayor de 180 °C Afio: 2012).

Punto Final de Ebullicién Nafta Virgen Pesada Afio:2012

i6n

Punto Final de Ebullicién Nafta Virgen Pesada Afio:2012

Destilacién

No.Reg Fecha No.Reg Fecha No.Reg Fecha No.Reg Fecha

14520 30/06/2012 177.3 7899 11/04/2012 175.0) 10224 11/05/2012 177.0 4313 27/02/2012 178.8
14423 29/06/2012 175.3 7817 10/04/2012 182.0 10127 10/05/2012 178.0 4219 26/02/2012 180.1
14317 29/06/2012 175.6 7722 09/04/2012 182.4 10042 09/05/2012 178.0 4150 25/02/2012 180.2
14211 27/06/2012 176.8 7650 08/04,/2012 175.0) 9967 08/05/2012 1778 4066 24/02/2012 179.0)
14106 28/06/2012 175.0) 7505 07/04/2012 180.0) 9901 07/05/2012 191.0 3990 23/02/2012 178.9
13632 21/06/2012 181.2 7440 05/04/2012 178.7] 9821 06/05/2012 176.6 3899 23/02/2012 177.7]
13544 20/06/2012 173.4 7354 04/04,/2012 184.0 9751 05/05/2012 177.4 3830 21/02/2012 180.4]
13458 19/06/2012 183.0 7274 03/04/2012 178.6 9680 04/05/2012 179.9 3749 20/02/2012 180.5
13375 18/06/2012 177.9 7240 02/04/2012 179.0 9614 03/05/2012 177.4 3660 19/02/2012 179.3
13303 17/06/2012 178.6 7184 02/04/2012 174.3 9556 02/05/2012 184.0 3601 18/02/2012 176.8
13216 16/06/2012 171.0) 7019 31/03/2012 179.0) 9486 01/05/2012 182.0 3526 17/02/2012 179.0
13001 13/06/2012 177.1 6935 30/03/2012 177.3 9389 30/04/2012 182.5 3430 17/02/2012 180.0)
12913 12/06/2012 176.9 6846 29/03/2012 182.2 9303 29/04/2012 179.0 3177 15/02/2012 178.2
12814 11/06/2012 176.9 6781 28/03/2012 178.1 9207 28/04/2012 176.0 3093 12/02/2012 184.0
12715 10/06/2012 179.3 6666 27/03/2012 182.0 9140 27/04/2012 181.4 3006 12/02/2012 177.4
12631 09/06/2012 178.0) 6561 26/03/2012 178.7] 9070 26/04/2012 178.6 2926 10/02/2012 179.1
12524 08/06/2012 177.0) 6439 25/03/2012 180.1 8990 25/04/2012 180.0 2827 09/02/2012 179.4
12423 07/06/2012 180.0) 6339 24/03/2012 179.0) 8911 24/04/2012 177.8 2690 08/02/2012 179.0)
12319 06/06/2012 177.9 6249 23/03/2012 180.0) B840 23/04/2012 175.1 2578 07/02/2012 179.0)
12250 05/06/2012 173.9 6176 22/03/2012 182.1 8766 22/04/2012 172.2 2508 06/02/2012 180.0)
12153 04/06/2012 174.2 6111 21/03/2012 178.7] 8696 22/04/2012 173.0 2449 05/02/2012 179.2
12077 03/06/2012 178.0) 6038 20/03/2012 178.6 8627 20/04/2012 179.0 986 14/01/2012 178.0
11902 31/05/2012 177.9 5965 19/03/2012 180.0) 8556 19/04/2012 173.2 895 13/01/2012 175.8
11736 29/05/2012 175.0) 5901 18/03/2012 178.1 8476 18/04/2012 174.0 764 12/01/2012 173.7]
11637 28/05/2012 177.6 5834 17/03/2012 179.2 8304 16/04/2012 178.0 664 11/01/2012 174.8
11551 27/05/2012 176.0) 5754 16/03/2012 180.0) 8213 15/04/2012 175.3 573 10/01/2012 176.2
11474 26/05/2012 178.5 5659 15/03/2012 181.0 8134 14/04/2012 174.5 487 09/01/2012 176.3
11372 25/05/2012 176.0) 5498 17/03/2012 179.0 8061 13/04/2012 179.0 415 08/01/2012 188.8
11285 24/05/2012 172.2 5415 12/03/2012 178.9 7969 12/04/2012 180.6 335 07/01/2012 179.0
11211 23/05/2012 176.0) 5345 11/03/2012 179.0 247 06/01/2012 174.7]
11130 22/05/2012 177.0) 5284 10/03/2012 175.9 Promedio 178.3
11065 21/05/2012 172.2 5201 09/03/2012 177.5 Desy STD 3.0
10990 20/05/2012 178.9 5133 08/03/2012 175.5 Maximo 191.0
10886 23/05/2012 180.0) 4936 06/03/2012 182.9 Minimo 171.0
10794 19/05/2012 183.5 4813 04/03/2012 179.5

10708 17/05/2012 173.7] 4737 03/03/2012 1759.8

10623 16/05/2012 176.7] 4644 02/03/2012 179.1

10545 15/05/2012 178.0) 4579 01/03/2012 180.0)

10385 13/05/2012 175.4 4499 29/02/2012 179.6

10305 12/05/2012 179.8 4419 29/02/2012 180.0)
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Anexo 4. Relacion de compresion del compresor 02C-201
Caracteristicas técnicas del compresor C-201. (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985)
Medio de trabajo: Hidrégeno y gas combustible.
Presion de succion (abs): 42 kgficm? (a)=41 kgf/cm? (g).
Temperatura de succién: 50 °C.

Capacidad en las condiciones de succién: 10.85 m*/min= 651 m*/h.

Presion de descarga (abs)= 60 kgf/cm? (a)= 59 kgf/cm? (g).

Temperatura de descarga: 81 °C.

Relacion de compresion (Tsuccion: 50, Tdescarga: 81)= Paesc/Psucc= 60/42=1.428= .

Nota: Esta relacion corresponde con la de disefio del equipo.

Condiciones de operacion (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985)

Medio de trabajo: Hidrégeno y gas combustible.

Densidad del medio: 0.25+0.45 kg/Nm? Composicién: H, hasta 85% vol, H,S hasta 0.3
%vol, HCI hasta 2.0 mg/Nm°,

Presion de succion (abs): 32 kgf/cm? (a)=31 kgf/cm? (g).

Temperatura de succién: 40+50 °C.

Capacidad en las condiciones de succién: 18600 Nm?/h.

Presion de descarga (abs)= 40 kgf/cm? (a)= 39 kgf/cm? (g).

Temperatura de descarga: No lo refiere.

Relacion de compresion (Tsuccion: 50, Tdescarga:-)= Pdesc/Psucc= 40/32=1.25= |

Nota aclaratoria (Proyecto) (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985).

Medio de trabajo: Hidrdgeno y gas combustible.

Densidad del medio: 0.25+0.45 kg/Nm?®; Composicién: H. hasta 75% vol min., H,S hasta 0.3
%vol, HCI hasta 2.0 mg/Nm°,

Presion de succion (abs): 32 kgf/cm? (a)=31 kgf/cm? (g).

Temperatura de succién: 40+50 °C (No més de 50 °C).

Capacidad en las condiciones de succién: 18600+22700 Nm?®/h.

Presion de descarga (abs)= 40 kgf/cm? (a)= 39 kgf/cm? (g). No mas de 46 kgf/cm?.
Temperatura de descarga: 70-90 °C.

Relacion de compresion (Tsuccion: 50, Tdescarga: 70-90)= Pgesc/Psuce= 40/32=1.25= .

Relacion de compresion maxima (tedrica)= Pgesc/Psucc= 46/32=1.438= .
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Anexo 5. Determinacion de la temperatura de los gases de salida del
compresor C-201 empleando el simulador de procesos PROII.

1. Esquema de simulacion.

= =

2. Datos de entrada.

Input File

$ Generated by PRO/II Keyword Generation System <version 8.1>
$ Generated on: Wed Apr 11 15:54:09 2012
TITLE PROJECT=R-201, PROBLEM=Delta P, USER=Rosaura, DATE=11/04/2012, &
SITE=C-20
PRINT STREAM=ALL, RATE=M,GV
DIMENSION ENGLISH, TEMP=C, PRES=KG/CM2, WT=KG, LIQVOL=M3, &
HTCOEF=KC/H
SEQUENCE SIMSCI
COMPONENT DATA
LIBID 1,H2/2,H2S/3,METHANE/4,ETHANE/5,PROPANE/6,BUTANE/7,PENTANE, &
BANK=SIMSCI,PROCESS
ASSAY CONVERSION=API94, CURVEFIT=IMPROVED, KVRECONCILE=TAILS
THERMODYNAMIC DATA
METHOD SYSTEM=SRK, SET=SRKO01, DEFAULT
STREAM DATA
PROPERTY STREAM=S1, TEMPERATURE=40, PRESSURE=32, PHASE=M, &
RATE(GV)=407178, COMPOSITION(GV)=1,0.99343/2,7E-5/3,0.003/ &
4,0.0017/5,0.001/6,0.0004/7,0.0004
UNIT OPERATIONS
COMPRESSOR UID=C-201
FEED S1
PRODUCT M=S2
OPERATION CALCULATION=ASME, PIN=32, PRES=46
END
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3. Historial de la Corrida.

Solution History

SIMULATION SCIENCES INC. R PAGE H-1

PROJECT R-201 PRO/II VERSION 8.1 ELEC V6.6

PROBLEM Delta P CALCULATION Rosaura
HISTORY 11/04/2012

*** PROBLEM SOLUTION BEGINS
FEED FLASH COMPLETE
UNIT 1 SOLVED -'C-201 '
*** PROBLEM SOLUTION REACHED

*** THIS RUN USED 5.32 PRO/II SIMULATION UNITS

*** RUN STATISTICS

STARTED 15:42:02 04/11/12
FINISHED 15:42:02 04/11/12

RUN TIMES

NO ERRORS
NO WARNINGS
NO MESSAGES

INTERACTIVE 0 MIN, 0.00 SEC
CALCULATIONS 0 MIN, 0.08 SEC

TOTAL 0 MIN, 0.08 SEC

4, Resumen de los resultados.

Name C-201
Description C-201
Thermodynamic System SRKO01
Feed Streams S1
Product Streams S2
Product Stream Phases

S2 Vapor
Outlet Temperature C 74.2651845
Outlet Pressure kg/cm?2 46.00000084
Pressure Increase kg/cm2 14.00000155
Efficiency - adiabatic 100
Efficiency - polytropic 100
Head - actual ft 154211.3884
Work - actual HP 183.9535856
Aftercooler Duty BTU / hr N/A
Aftercooler Outlet Temperature C N/A
Aftercooler Pressure drop kg/cm?2 N/A
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5. Resumen de las caracteristicas de las corrientes.

Name S1 S2
Description S1 S2
Phase Vapor Vapor
Thermodynamic System SRKO1 SRKO1

Total Molar Rate kg-mol / hr 486.6945264 486.6945264
Total Mass Rate kg /hr 1070.958734 1070.958734
Temperature C 39.9999939 74.2651845
Pressure kg/cm2 31.99999929 46.00000084
Total Molecular Weight 2.200474168 2.200474168
Total Specific Enthalpy BTU / kg 374.1853482 811.227433
Total Cp BTU/Ib-F 3.172566617 3.196429727
Total Molar Component Rates kg-mol / hr
H2 483.4969434 483.4969434
H2S 0.034068617 0.034068617
METHANE 1.460083565 1.460083565
ETHANE 0.827380691 0.827380691
PROPANE 0.486694541 0.486694541
BUTANE 0.194677802 0.194677802
PENTANE 0.194677802 0.194677802
Total Molar Component Fractions | fraction
H2 0.99343 0.99343
H2S 7E-05 7E-05
METHANE 0.003 0.003
ETHANE 0.0017 0.0017
PROPANE 0.001 0.001
BUTANE 0.0004 0.0004
PENTANE 0.0004 0.0004
Vapor Molar Rate kg-mol / hr 486.6945264 486.6945264
Vapor Mass Rate kg / hr 1070.958734 1070.958734
Vapor Molecular Weight 2.200474168 2.200474168
Vapor Mole Fraction fraction 1 1
Vapor Specific Enthalpy BTU / kg 374.1853482 811.227433
Vapor CP BTU/Ib-F 3.172566617 3.196429727
Vapor Composition fraction
H2 0.99343 0.99343
H2S 7E-05 7E-05
METHANE 0.003 0.003
ETHANE 0.0017 0.0017
PROPANE 0.001 0.001
BUTANE 0.0004 0.0004
PENTANE 0.0004 0.0004
Vapor Component Rate kg-mol / hr
H2 483.4969434 483.4969434
H2S 0.034068617 0.034068617
METHANE 1.460083565 1.460083565
ETHANE 0.827380691 0.827380691
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PROPANE

0.486694541

0.486694541

BUTANE 0.194677802 0.194677802

PENTANE 0.194677802 0.194677802
Total Liquid Molar Rate kg-mol / hr 0 0
Total Liquid Mass Rate kg / hr 0 0
Total Liquid Molecular Weight N/A N/A
Total Liquid Mole Fraction fraction 0 0
Total Liquid Specific Enthalpy BTU / kg 0 0
Total Ligquid CP BTU/Ib-F 0 0
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Anexo 6. Volumen de los equipos y lineas del sistema de hidrofinacién.

Tabla A6.1. Volumen de los equipos y lineas del sistema de hidrofinacién.

No Denominacion | Descripcién Volumen (m°)
1 02R-201 Reactor 325"
2 02E-201 Intercambiador 114
3 02F-201 Horno 3.85
4 1,2Vv-201 Filtro 3.4
5 02A-203 Enfriador por aire 15.6
6 1,2E-207 Intercambiador 4.0
7 02B-201 Tambor 16
8 02B-202 Tambor 1.6
9 L-202/1 Linea desde nudo de mezcla a 02E-201 0.09
10 L-202/2 Linea desde 02E-201 a 02F-201 1.1
11 L-202/3 Linea desde 02F-201 a 02R-201 0.85
12 L-203/1 Linea desde 02R-201 a 02E-201 0.53
13 L-203/2 Linea desde 02E-201 a 02F-201 4.88
14 L-203/3 Linea desde 02A-203 a 02E-207 2.04

15 L-203/4 Linea desde 02E-207 a 02B-201 0.88
16 L-212/1 Linea desde 02B-201 a 02C-201 8.05
17 L-212/2 Linea desde 02C-201 a Nudo de mezcla 7.2

Nota 1. El volumen del reactor relleno de catalizador con un 80% de llenado total del volumen.
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