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PROLOGO

La presentacién de esta tesis ofrece una buena oportunidad
para el conocimiento y reflexibn sobre los caracieres singu-
lares que ofrece la demanda nacional de comhustibles deriva-
dos de lidrocarburos. Al analizar los datos estadisticos del
desarrollo de la industria de refinacibédn del petrbleo y del
procesamiento de gas natural, y proyectando su futura deman-
da en el PerQi, no es posible permanecer indiferentes ante el
problema de hallar el proceso mis adecuado para cubrir nues-

tra futura demanda energética.

Mediante los estudios estadisticos del cap. 1I, se concluye

que el gas licuado GLP), Turbo y Gasolina, marcan lag pautas
para la orientacién de nuestra futura produccidn refinera,es

to nog permite afirmar cue, es necesario seleccionar un prc-

ceso que maximice sus rendimientos en los combustibles antes

mencionados v que ademfs se adapte a la tendencia cambiante -
de nuestra demanda interna.

La destilaciOn primaria de nuestrc petrbleo amazbnico nos pro
porciona hYajos rendimientos en combustibles ligeros, ecto mo-
tivaria la construccibdn de grandes unicdades ce refinacibdn pa-
ra alcanzar a cubrir la demanda nacional; por ello es necesa-

rio renovar los moldes tradicionales <Ze esta industria encami

nando nuestra produccibdn de acuerdo al criterio de racionaliza

I
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ciébn de lac materias primas como son el petrdleo y el gas

natural,

Del anfllisis de los factores antes mencionados partibé la idea
de hacer un estudio de factibilidad de la adopcibén del proce-
so de Hidrocracking en el Perfi, para ello ha sidc necesario -
hacer un amplio estudio bibliogréfico para conocer sus carac-
teristicas y limitaciones, es asi como por ejemple, los rendi
mientos volumétricos han sido hallados por comparacidHn del pro
cesnmiento de cargas similares en unidades comerciales y plan

tas piloto existentes en otros lugares del mundo,

¥n el capitulo-correspondiente al disefio del proceso solo re
hace mencién de los dos procesos de refinacién de petréleo
que mejor se adecfian a las caracteristicas del refino moderno
como son el proceso FCC y el proceso de Hidrocrac'ting. Dentro
de estos proceso se hace un estudio detallado del proceso de
Hidrocracking, por ser relativamente nuevo y desconocido en
el Perfi. El1 estudio de las caracteristicas, termodinfmica vy
cinética de las reacciones, nos permitirén orientar las condi.
ciones de operacibén y comprender los resultados de la produc-

cién de los diferentes compuestos en cada uno de los procesos.

El estudio de la naturaleza y caracteristica de los cataliza-

dores, nos proporcionarfin una buena fuia para prevenirlos de
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los venenos transportados en la carga y la desactivacidn por
sintéresis, atricién y otros medios.

En la seccibdn correspondiente a la seleccidn del proceso, se
ha efectuado el anflisis de cada uno de los aspectos relacio
nados con ella; como son las caracteristicas, disponibilidad,
racionalizacibén, consumo, etc.,de las materias primas y la e
conomia de los procesos, habiéndose demostrado finalmente la
conveniencia de la construccibdn de unidades de Hidrocracking
y Reformacién catalitica de Naftas; sugiriendo también la po
sibilidad de una integracidn Refino-Petroquimico por aprove-
chamiento del corte de aromdticos producidos en Platforming.
También se ha realizado un estudio aparte de la factibilidad
de obtener hidrégeno a bajo costo a partir de la operacibdn de
Platforming para abastecer el consumo en Hidrocracking, pero
vemos que la produccidn de esta manera es deficitaria por 1lo
que se tendrf que recurrir a la produccibén a partir del gas -~
natural por reformaciédn con vapor de agua.

Queda pues, para las futuras generaciones de Ings. Petroquimi
cos la gran responsabilidad de profundizar o continuar los es
tudios correspondientes a esta interesante rama de Refinacién.
Tengo que expresar mi gratitud a los Ingenieros Jaime Venero,
Enrique Maura y Gilberto Gayoso sin cuya desinteresada colabo

racién hubiera sido imposible la culminacién de este trabajo.

M. Alvarez L.
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CAPITULO I
GENERALIDADES

I. Pronbstico de la Demanda

El pronbéstico de la demanda de cualquier combustible se deter
mina de la siguiente manera:

1. Se supone una tasa de crecimiento anual constante TC.

Entonces la variacibn de la demanda vendri relaciona-

de con TC por las siguientes ecuaciones:

Do=Do (afio referen.)

D;= Do # Do(TC) = Do (I4TC) ..e.ovnns (18% afio )

D,=D, + D, (TC) = Do (I4T)% ......... 292 afo )
D;= D, + D, (TC) = Do (a+rc)® ......... (3%F afio )

® 0 0 6 0 0 0 0 5 00 00 0 0 0 0000 00 00 0 90000 0O 00 0 0

Dh=D <+ D (TC) = Do (1+TC)x ceceseess (enésimo afio )
2. Tomando logaritmos, tenemos:
log Dn =log Do +[1og (1+TC)] X eeeees (£)
‘3. Sabiendo que Do y TC son constantes la ecuacibn y(g£)
se puede expresar de la siguiente manera:
y = b + mx ceeeees (&)

4, Graficaﬁﬁo los datos estadisticos en un papel semilo-

geritmico, se comprueba que efectivamente todos los -



datos se ajustan perfectamente a una linea recta.
Como ejemplo del método seguido, presentamos el pronbstico de

la demanda de gasolina de 66 octanos.

D (MMB/afio) X Y =logD XY x2
1662 Do= 3.70 0.568 el e
1963 3.60 - 4 0.556 ~ 2,224 %18
1664 3.55 -3 0.550 ~ 1.065 * 9
1265 3.60 - 2 0.556 - 1,112 + 4
1£66 3.50 -1 0.544 =~ 0.644 * 1
1967 3.40 0 0.532 0,000 0
1968 4,30 1 0.634 0.634 1
1569 4.70 2 0.672 1.344
1970 4.50 3 0.654 1.962 9
1671 4.45 4 0.648 2.502 16
Nz 9 FX=0 2Y=5.346 X=1.587 60

Mediante estudios estadisticos sabemos que:
EY':: ncb + e 0000000 (1)
XY =EX.b + cevenses (2)

Reemplazando los valores del cuadro anterior en las ecuacio-
nes (1) y (2) obtenemos los valores de b y m. Reemplazando en
la ecuacibn (&) tendremos la relacibn final que nos proporcio

na la demanda en cualquier aifio en funcibn de TC.

y = 0.594 + 0.02645 x



I1. Especificacibédn de los Combustibles

Nos limitaremos a explicar brevemente a cerca de la importan-
cia de cada una de las pruebas, mis no los métodos de labora-
‘torio que se encuentran muy bién explicados en los textos es-
,pecialiéados en el ramo. Las pruebas se han efectuado en base
a las normas establecidas por la '"American Society for Test -

ing Materials" (A.S.T.M.).

A. Nomenclatura de los Productos

Una refineria fabrica tres tipos de productos:

- Productos acabados, suministrados directamente al merca-
do, como son GLP, Gasolina, Kerosene, etc.

- Productos semi-acabados, que servirfin de base para mez -
clas ulteriores y que afin necesitan de la adicibén de nue
vos productos para mejorar su calidad (lubricantes).

- Productos intermedios, tales como materias primas para -
la petroquimica (etileno, butileno, aromfiticos,etc.).

La clasificacibdn de estos productos,en funciédn del peso mole-
cular de los hidrocarburos que intervienen en su composicibn,

puede presentarse como sigue:

l. Gas seco: Hidrbgeno e hidrocarburos ligeros.

2. GLP: Propano y Butano comerciales para uso domésti



co e industrial

3. GesMotor (Gasolina Motor): Combustible para autombd-
viles y camiones de poco tcnelaje.

4, Turho: Combusiible para aviones a reaccion, turbi -
nas a gas y cohetes.

9. ferosene: Combustible para cocinas, alumbrado, se -
falizacidn y calefaccion.

6. Residual Liviano: Combustibles para instalaciones
de calefacciédn doméstiicas o instalaciones industri-
ales de poca potencia.

Residual Pesado: Combustible para instalaciones de

LN
[ ]

calefacciédn de gran potencia, para centrales eléc-
tricas y carburantes para grandes motores fijos o
marinos e instalaciones industriales de gran poten

cia como los de la industria minera.

B. Ensayos Normalizados - Importancia

Los ensayos efectuados en el laboratorio fiénen por finalidad:
- Comprobar réApidamente si la regulacién de las unidades en

una refineria es correcta.

- Asegurar que la calidad de los productos acabados corres-

ponde a las normas establecidas.

De entre ellos haremos mencibén a las mis importantes mis que



todo aquellos que serin utilizados en el presente trabajo.

1. Densidad

Normas D-1657 y D-1298 para medidas con arebmetros. -
Normas D-1217 y D-1480 para medidas con picnébmetros.-
Nosotros hemos utilizado este ultimo por disponer de
escaso volumen de productos.

Los americanos dan la medida de la densidad como una
funcibébn hiperbblica de la gravedad especifica:

CapI - 141.5 - 131.5

°4.P.1 = x
Grav. esp.60/60 F

Si bién, el conocimiento de la densidad seri utilisiw
mo para efectuar balances de materia, clasificacibn -
de crudos, etc.,no nos permitird definir por si sola
un producto del petrb6leo. No obstante constituye un
sencillo criterio para seguir la marcha de las unida-

des y para definir la naturaleza de los crudos.

2., Presibn de Vapor Reid (RVP. o PVR)

NOrmas D-1267 para medir la Presibdn de Vapor del GLP
D-323 para medir la Presibén de Vapor de la ga

solina.



Este ensayo es importante porque nos indica, de mane-
ra indirecta, el contenido de productos muy ligeros -
que condicionan la seguridad durante el transporte, -
las pérdidas en almacenamiento y la volatilidad de -
las gasolinas.

Las medidas de PVR. vienen dadas en unidades absolu -
tas, es decir, una gasolina de 10 PVR tendri una pre-
sién de vapor Reid de 10 1b/pu1g2 6 bien 703 gr/cm2 -

absoluto.
3. Destilacibn A.S.T.M

Normas: D-86 para productos ligeros hasta el Kerosene
D-216 para gasolina natural
D-158 para productos pesados (gas-oil).
La importancia de la destilacién ASTM. radica en que
es nos refleja la composicién quimica del producto.
La comparaciédn de las curvas ASTM. nos permite dedu-
cir cierta distribucién de los hidrocarburos en las
muestras analizadas. Este criterio es utilizado espe
cialmente por la INTINTEC (Instituto Nacional de Ins
peccibn de Normas Técnicas) para caracterizar cada -
producto. Con frecuencia se encontraran, también, es
pecificaciones de los productos por su rango dé ebu-

llicién (PIE - PFE) como en el caso de las gasolinas



Por filtimo, la curva de destilacibédn ASTM. es muy inte
resante para la regulacidén de las torres de destila ~
cién, al dar a conocer la calidad del fraccionamiento

entre dos extracciones sucesivas.

Como la destilaciédn ASTM. presenta muchas imperfeccio
nes, @s conveniente efectuar una destilacié4n de pun -~
tos de ebulliciédn verdaderos (TBP), pero, esto implie
ca el uso de aparatos complicados y costosisimos, que
no existe en nuestro laboratorio, se ha tenido que re
currir a las correlaciones de curvas expuestas por W.
C. Edmister. Esta curvas TBP. nos servirén para hallar
el rendimiento volumétrico de los diferentes produc -
tos a partir de los datos de laboratorio.

La especificacibédn de los productos en la curva TBP.,

estin dados en la Tabla XII.

4, Inflamabilidad: Punto Flash y Punto de Combustibén

Total

Normas: D-56 o de Copa Abierta, para Turbocombustib,
D-92 o de Copa Cerrada, para Diesel

Este ensayo es para los productos no volétiles lo que

la PVR. es para la gasolina. Caracteriza el contenido

en productos volidti]es y permite conocer asi hasta =



que temperatura podré ser calentado un producto sin -
peligro; por otra parte, informa al operador de una u
nidad de destilacibn sobre el funcionamiento de los -
despojadores, si el punto de inflamabilidad es demasia
do bajo, conviene aumentar el caudal de vapor de des-

pojo para revaporizar mas fracciones ligeras.

5. Punto de Enturviamiento y Funto de Congelacibn

Norma D-97 general,
D-1477 para Turbo (freezing point test)

Este ensayo tiene por fin caracterizar ya sea el con-
tenido de parafinas en los aceites o bién el conte -
nido de hidrocarburos de alto punto de congelacibn de
otros productos. El punto de enturviamiento es la tem
peratura a la cual aparecen las primeras ceras micro-
cristalinas al hacerse un enfriamiento lento. El pun=-
to de Congelacibn es aquella a la cual el aceite se -
solidifica por completo y pierde su caracteristica de
fluido. El1 punto de enturviamiento y el punto de con-
gelacibn permiten apreciar los limites de temperatura
a respetar en la manipulacidn de los productos, par -
ticularmente para su bombeo en invierno, o su utiliza
ciébn a bajas temperaturas durante la travesia de los

aviones a reaccibn,



6. vViscosidad

Norma D-8& para viscosidad en SSU a 100 y 210 °F

La viscosidad es una propiedad que mide la resistencia
_interna al flujo de un fluido, resistencia que sc¢ debe
al frotamiento de las moléculas que se deslizan unas =
sobre otras o la resistencia que existe entre las pare
des de la tuberia y las moléculas vecinas.

La viscosidad es un criterio particularmente importan-
te para apreciar la posibilidad de bombeo de los pro
ductos y definir el tipo de régimen en las tuberias.
En los aceites combustibles, sustituye a las normas de
destilacibébn, sirviendo de parfmetro en la clasifica =-

cibn de los productos pesados.

7. Azufre

Norma D-130 (L&mina de Cobre)

D-122 Método de la Bomba
Nos indica el carécter corrosivo de la gasolina y el
Kerosene, debido a la presencia de compuestos sulfura
dos tales como los mercaptanos y tiofenos.
Los ensayos de contenido de azufre interesan tanto al
consumidor como al refinador. Los compuestos sulfura-

dos &cidos contenidos en los combustibles, provocan -



- 10 -

la corrosibétn de recipientes y equipos y ademés son -
malolientes. E1 azufre es veneno de los catalizadores
en refinacién, disminuye la calidad antidetonante de
la gasolina, y por combustién se transforma en SO3 -
que en presencia de agua da H2804 muy diluido que co-

rroe los tubos de escape y las chimeneas.

8. M&todo de Clasificacidén de los Carburantes

Ademés de los ensayos répidos de laboratorio, existen
una serie de pruebas particulares relativas a la gaso
lina y el Diesel, que exigen la utilizacién de un mo
tor monocilindrico normalizado para conocer las cuali
dades de dichos carburantes.relacionados con su com -
bustibn, Los mis conocidos son los siguientes:

A. NGmero de Octano.- Un carburante tiene un nimero -

de octano igual a X si el motor C.F.R. (Cooperative =
Fuel Research) provoca un martilleo equivalente al ob
servado para una mezcla de X partes de (en vol.) de
iso-octano y (100-X) partes de n-Heptano.

B. N@mero de Cetano.- Un Diesel tiene un nGmero de Ce

tano igual a X si, en el motor estandar, presenta un
intervalo ,de encendido equivalente al de una mezcla -

de X partes de Cetano y (100 - X) partes de alfa-me -
til=-Naftaleno.



Las normas establecidas para estas dos pruebas espe-

cificas son las sgiguientes

D-357 para NGmero de Octano Motor (F-2), motor en 900
rpm, para gasolinas de naturaleza parafinica.

D-908 para Nfimero de Octano Research (F-1), motor en
600 rpm. para gasolinas de craqueo catalitico,
reformado y de Hidrocrac¥ing.

D-613 para NGimero de Cetano.

C. Factor de Caracterizacibn

Nelson, Watson y Murphy de la Sociedad "'Universal Oil Product”
han establecido una relacié4n matemdtica entre la gravedad es-

pecifica y la temperatura de ebullicibdn de la sgte. manera:

Kuop =
grav, esp.60/60°F

El valor del factor de caracterizacidén estf relacionado con -
la naturaleza quimica de los hidrocarburos de la sgte. manera:
K= 13 iso y n~parafinas.

K= 12 intermedios (mixtos con ciclo y cadena equivalente).

K= 11 nafténicos puros o aromlticos ligeramente sustituidos.

K = 10 aromAticos puros.

También se relaciona con el contenido de Hz, I.V., etc,etc.



CAPITULO II

ESTUDIO DEL MERCADO

A. Demanda Nacional

Considerando el incremento de la demanda de combustibles de-
rivados de hidrocarburos en los tGltimos afios:(ver Tabla I) y
extrapolando teniendo en cuenta su tendencia y los planes de
desarrollo nacional:(ver Figura 1l),se ha determinado que los
consumos en los afios 1975, 1980, 1985 y 1990 serdn como se

muestra en la Tabla II.

En la Tabla II se muestra también los porcentajes correspon-
dientes al consumo de cada uno de los derivados con respecto
al consumo total. En ella vemos que hasta el afio 1985 los ma
yores porcentajes corresponden al consumo de Gasolina, Resi-
dual y Diesel, pero que a partir de 1985, los consumos corres
pondientes al Turbo y GLP, se tornan considerables, tal es el
caso de que, sumando ambos porcentajes, en el afio 1990, alcan

zan el 30 % del consumo total: (ver Figura 2).

B. Tendencia de la Demanda Nacional

El estudio de la tendencia o sea la variacién de la tasa de



TABLA I

ANOS 1961 - 1971

DEMANDA NACIONAL DE DERIVADOS DE HIDROCARBUROS

(Barriles/afio)
ANoS GLP GasMotor Kerosene Turbo Dieéel Residual
1961 | 91,593 5'866,564 2'953,171 328,013 3'425,626 5'165,725
1962 99,576 6'496,416 3'346,942 448,718 4' 188,451 5'814,982
1963 | 122,785 6'661,288 3'031,525 451,762 .4'578,061 6'532,071
1v64 | 156,592 7'254,607 3'224,823 614,220 5'235,804 8'439,363
1965 | 218,489 8'036,066 -3'312,603 746,523 4'996,593 7'803,643
1666 | 309,830 8'915,153 3'516,777 959,594 5'469,473 ¢'176,634
1967 | 393,531 9'604,607 3'691,014 1'123,371 5'695,527 9'782,801
1968 | 436,459 9'379,682 3'761,222 1'249,747 6'088,090 9'805,089
1969 | 507,793 9'850,616 3'884,517 1'572,643 6'214,975 9'619,580
1970 | 614,370 10'141,402 4'064,703 1'475,204 6'768,670 10'361,810
1971 | 716,823 10'786,309 4'263,672 1'405,903 6'790,689 10'605,634







TABLA II

PRONOSTICO DE LA DEMANDA NACIONAL DE
LOS DERIVADOS DE HIDROCARBUROS*

-ANOS 1975 - 1990-
(MMB/ afio)

1975 % 1980 % 1985 % 1990 %

GLP ..... l1.44 2.9 3.40 4.9 8.05 7.9 19.00 11.9
GasMotor. 15.10 31.1 21.10 30.2 29.50 28.7 41.20 25.7
Keroséne. 4,78 9.8 5.64 8.0 6.70 6.5 7.90 5.0
Turbo ... 3.10 6.4 6.47 9.3 13.60 13.2 28.50 17.8
Diesel .. 9.06 18.7 12.15 17.4 15.40 15.0 22.@0 13.8
Residual. 15.10 31.1 21.10 30.2 29.50 28.7 41.20 25.8

TOTAL.... 48.58 69.86 102.75 159.80

—~ - —

e =

Y

* Valores obtenidos a partir de la recta de los minimos cuadrados.
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crecimiento anual, determina las necesidades de producir de-
terminado derivado, para satisfacer esta demanda, es conve-
niente seleccionar el proceso mds adecuado con la finalidad

de lograr este autoabastecimiento, con la menor cantidad de

crudo pdsible.

La tasa de crecimiento de cada producto esti relacionada con
la pendiente de las curvas de la Figura 1, mediante la igual

dad matemfitica siguiente:(ver Cap. I, tasa de crecimiento).

m=log (1< TC )

Entonces: % TC =100 (10" - 1 )
Donde: m= pendiente de la recta correspondiente en la
Figura 1.

TC= Tasa de crecimiento anual

La tasa de crecimiento resultante para cada producto se pre-

senta en el cuadro siguiente?

Gasol.
PRODUCTOS GLP. | Turbo y Diesel|Kerosene
Resid.
%TC(anual) 18.75| 15.82 | 6.94 6.17 3.51
%TC(10 ai.) 560 435 195 182 141

El cuadro anterior muestra que la mayor tasa de crecimiento



corresponde al gas licuado de petrdleo(GLF) y al Turbo; por
ejemplo la demanda de GLP en el aho 1460 es 5.6 veces mayor
que en el ano 1970, en cambio, la demanda del Residual y 1la

Gasolina solamente se duplica en el mismo periodo de 10 aiios.

La tasa de crecimiento se relaciona con la demanda nacional

mediante la siguiente férmula:

DamDo ( 1 + TC )*

Donde: Dn= Demanda nacional después de transcurrido x aflos.
Do = Demanda nacional en el ano de referencia.

x=1’ 2’ 3, 4, I....I........C'.........’ n.

Entonces para calcular la demanda de los derivados de hidrocar
buros en el Peri se emplearfin las siguientes correlaciones ma-

temdticas:

Dn=Do ( 1.1875 )% terrrvrrrnennnnnnn (GLP)
Dn=Do ( 1.1582 )* ..........ceeevu.. (Turbo)
Dn=Do ( 1.06¢4 )* ...............(Gasol.y Re)
DnmDo ( 1.0617 )* .....ccceveeeve... (Diesel)

Dn-DO ( 1.0351 )x e o o o o o c..........(KerOSene)

La tasa de crecimiento est& relacionada también con la capaci



dad de refinacibén en el pais. Para ello es necesario calcular
la tasa de crecimiento anual promedio que viene a ser la tasa
de crecimiento de la suma total del consumo de los derivados,
se ha calculado la tasa de crecimiento anual promedio para pe
riodos de 5 afios desde 1970 hasta 1990, luego se ha tomado la
media logaritmica entre los cuatro valores anteriormente cal=
culados resultando. finalmente una tasa de crecimiento anual

promedio de 0.0815,

Entonces, la capacidad de refinacidén en cualquier momento es-

taré dada por la siguiente ecuacibn:

La férmula anterior nos indica que la tasa de crecimiento por
aflo, para los derivados de hidrocarburos, es 8.15 % y que se

duplica en el periodo de 10 aiios.

Tomando como referencia el afio 1970 donde la capacidad de re-
finacién alcanz6 a 101 MBPDO, podemos reemplazar Ko en la for
mula anterior y calcular la capacidad de refinaciédn necesaria
para nuestro autoabastecimiento durante los afios 19v5, 1980,
1985 y 1990, los resultados se muestran en el siguiente cuad-

ro donde K esti dada en miles de barriles por dia.

ANO 1970 1975 1980 1985 1990

K 101 150 220 320 485
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C. Produccidédn Nacional

La produccibdn nacional ha sufrido una variacibdn ascendente en
lo que a derivados de hidrocarburos se refiere. Esto ha sido

posible gracias a la ampliacibédn de las refinerias existentes,
y a la construccibébn de la refineria '""La Pampilla" y su poste-
rior ampliacién. La Tabla III nos muestra la variacién de la

produccibén durante la década 1961 - 1971.

D. Importaciédn y Exportacibn

Las Tablas IV y V nos muestran respectivamente la variacidén de
la importacién y exportacién de los productos derivados de los
hidrocarburos durante la década comprendida entre los aiios de

1961 - 1971.

Con relacién a la importacibdbn podemos afirmar que: Tradicio-
nalmente la importacidén- de derivados se limitaba a la Gasoli-
na de aviaciébn, Gasolina motor y Residual, pero, que a partir
del afio 1964 la demanda de Gasolina motor superb6 ampliamente
a la produccibén nacional por lo que se tuvo que comenzar la
importacion de Naftas sin terminar y aumentar el correspon -
diente a la Gasolina motor. En el afio 1468 inicidé su produc-
cién la refineria '"La Pampilla'", esto dié lugar a que se de-

jara de importar Gasolina motor y disminuya el correspondien



TABLA II1I

PRODUCCION NACIONAL DE DERIVADOS DE HIDROCARBUROS

ANOS 1961 - 1971

(Barriles/aifio)
Afios GLP GasMotor. Kerosene Turbo Diesel Residual
1961 94,058 4'930,764 3'059,764 329,460 5'477,461 2'410,123
1962 107,345 5'311,710 3'090,185 492,919 5'988,648 2'769,639
1963 135,857 5'688,026 2'899,187 d485,853 5'777,002 4'520,640
1964 | 165,336 6'067,434 3'139,251 725,122 5'957,865 5'042,399
1965 | 230,085 7'682,578 3'280,901 789,371 6'253,700 5'466,451
1966 | 315,663 8'815,762 3'433,703 1'025,244 5'897,141 5'765,621
1967 | 406,957 7'336,034 3'648,320 1'174,931 5'706,503 6'364,724
1968 | 594,576 ©'553,9¢8 3'885,313 1'322,141 6'541,603 8'144,462
1969 | 451,934 9'488,008 3'791,688 1'420,179 6'855,750 7'765,621
1970 | 640,396 ©9'407,710 3'962,837 1'535,6¢9 6'761,143 7'764,707
1971 | 618,406 10'407,000 4'314,242 1'418,294 6'967,657 9'328,839




TABLA

Iv

IMPORTACION DE DERIVADOS DE HIDROCARBUROS

ANOS 1961 - 1971

(Barriles/aifio)

N Gasolina Naftas sin otros *
ANOS | Aviacibn GasMotor Terminar Residual Product,.
1961 403,409 47,902 000,000 1'661,905 770
1962 222,435 53,608 - 1'772,625 178
1963 | 251,171 85,514 = 1'694,463 3,944
1964 | 259,258 255,686 643,286 3'443,411 97,855
1965 | 401,658 133,560 1'738,895 3'322,340 5,162
1966 | 405,196 238,823 2'857,722 4'341,246 61,124
1967 | 314,609 286,586 2'423,448 3'739,735 9,201
1968 290,576 216,467 1'307,858 2'471,129 6,205
1969 247,695 - 817,591 1'503,570 -
1970 166,213 - 421,380 3'042,319 48,329
1971 | 278,828 - 1'083,783 1'747,895 237,848

* Comprende: GLP, Ceras, Vaselinas,

Solventes, Heavy Cutters.




te a las Naftas sin terminar y al Residual, pero, esto no se
mantuvo por mucho tiempo, puesto que en aiio 1971 el gran au- ).
mento de la demanda de gasolina motor trajo como consecuen -
cia la ampliacibén de las refinerias existentes, disminuyendo
asi la importacidédn de residual que no tuvo variacibédn conside
rable con respecto al afio anterior, pero, aGin asi se tuvo que

recurrir a la importacién de Naftas sin Lerminar.

En cuanto a la gasolina de aviacién ya hablamos dicho que ha
sufrido el desplazamiento por parte del Turbo, es por tal mo+
tivo que su importacibédn ha sufrido un constante decremento a

tal punto que que en el afio 1972 se suprimid su importacidn.

También se puede notar en la Gltima columna relacionada con

la importacibn de otros productos, solamente el correspondien
te al afio 1971 es considerable, esto se debid a que en este

rubro se comenzd a la importacibén de 197,539 barriles de Com-
bustible Diesel. Se prevee entonces que el Diesel, que tradi-
cionalmente fué& producto de exportacibn, se convertira en un
producto de #mportacidn de persistir las condiciones actuales
de nuestra industria refinera, su alta tasa de crecimiento de

be inducirnos a ponerle una especial atencibn.

En lo que se relaciona a la exportacibdn, sb6lo es necesario el

andlisis de los datos correspondientes al Residual y al GLP:



TABLA V

EXPORTACION DE DERIVADOS DE HIDROCARBUROS
ANOS 1961 - 1971-2

(Barriles/aiio)
ANOS Diesel Residual GLP....
1961 | 1'963,991 224,774 -
1962 | 1'535,871 211,708 1,324
1963 | 725,226 271,729 2
1964 | 540,670 237,696 -
1965 | 608,433 293,074 3,738
1966 | 376,895 293,233 S
1067 | 688,297 8,233 2
1968 378,800 370,099 1,377
1969 | 439,924 - 2,315
1970 - - 9,748
1971 - - 25,329
1972 - 703,000 38,000




Lo$ residuales que se exportan son Recsidual Liviano y Resi -
dual N° 6 , el primero es un combustible utilizado para ca -
lefaccidn y muy solicitado en Nueva York por su bajo conte -
nido de azufre (0.25 % peso), pero a partir del afio 1969 el
gran auge de la industria pesquera absorbid la mayor parte de
la produccidn nacional, es asi que entre la industria minera
y el consumo de naves extranjeras se cubribé la produccidn de
residuales, anulindose de esta manera la exportacidn de di -
chos productos hasta el afio 1571; en el afio siguiente la in-
dustria pesquera sufrid un receso de varios meses, motivo el
cual hizo necesaria su exportacidn por una cantidad de 703 MB
al afio. En lo que se refiere al GLP, las exportaciones fue -
ron considerables durante los arnos 1971 y 1972, pero al afio
siguiente su demanda se incrementd considerablemente, ademés
de que la refineria '"La Pampilla" estuvo en parada de inspec
cidén, motivando a que el abastecimiento interno se tornara
critico, esto anuld la exportacidédn, pero atin asi, se tuvo q'
recurrir a la importacidén, este fendmeno posiblemente persis

ta hasta la puesta en produccidén de la unidad FCC. de Talara.

E. Déficit Nacional de Derivados de Hidrocarburos

Como déficit nacional podemos definir a la diferencia entre

la demanda y la produccidédn nacional,



Teniendo en cuenta los siguientes factores:
l. Capacidad actual de rerinacibn:.........110 MBPDO.
2. Proceso del gas natural en plantas: 20 MMMSCF/aifio.
3. Puesta en marcha de la FCC. de Talara con capaci -
dad inicial de 16.6 MBPDO y con catalizador de "Al
ta AlGmina",
pasaremos a pronosticar el déficit de cada combustible para el

periodo comprendido entre los afios 1975 - 1990.

l. GLP: Como se sabe, el GLP se obtiene a partir pro-
cesamiento del gas natural, de la unidad recumeradora de vapo
de FCC. y de la unidad de reformacibén catalitica.

En el afio 1968, la demanda de este combustible se vié supera-
da por la puesta en marcha de la refineria "La Pampilla" a pe
sar de que el GLP proveniente del gas natural ha continuado -
su descenso, por agotamiento de los campos en explotacibn, las
posteriores ampliaciones .permitieron,en 1972,su exportacibn -
hacia el Ecuador por un total de 38 MB/aifo.

En la actualidad nuestro autoabastecimiento se torna critico
Yy es por eso que debemos preocuparnos en cumplir los proyec -
tos mfs inmediatos entre los que se encuentran los siguientes:
Unidad FCC. Talara, cuyo rendimiento en GLP serf& de 22 % vol.
la produccibn anual de esta unidad serf entonces.

0.0166 x 0.22 x 330 = 1.204 MMB. de GLP.
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La produccibén actual de las plantas de procesamiento del gas
natural es 340 MB/afio y considerando que se mantendri dicha-
produccibédn durante los préximos afios, podemos calcular la =
produccibén global para el afio 1975:
a. GLP proveniente de la refineria -.
"La Pampilla'",ampliada a 35 MBPDO: 0.500 MMB
b. GLP proveniente de FCC. Talara:... 1.204 MMB
¢. GLP proveniente de futura amplia-
ciébn FCC. Talarf@j.ceeecceccececeees 0.660 MMB
d. GLP proveniente de proceso del gas

natural en plantas de asorcibn:... 0.340 MMB

TOTAL: 2.704 MMB

Esta produccidn cubre la demanda nacional hasta el afio 1978.

2. Gasolina motor (GasMotor): En la actualidad la de-
manda se cubre mediante la gasolina de destilacibn atmosféri-
ca, gasolina craqueada, gasolina reformada y gasolina natural

completando el déficit de produccibn con naftas importadas.

La gasolina natural ha sufrido un decremente en su produccidn

en una cantidad aproximada de 230 MB cada 5 afios, y de mante-
nerse el mismo ritmo, la cantidad actual de 500 MB/afio habré

disminuido, para 1975, a 390 MB/aiio: (ver Figura 3).



80

70,

FIGURA 3

GAS NATURAL PRODUCIDO Y SU DISTRIBUCION

Ll!{HAOO A LA ATMOSFERA
USADO EN OAS LIFT
REINYECTADO AL YACIMIENTO —

USADO COMO COMBUS TIBLE

LICUEFACTAOO

W20

$0



- 21 -

Con respecto a la gasolina de destilacién directa, la gasoli-
na de craqueo y reformacién, podemos decir que la produccién
actual de 10.4 MMB/afio, se veri incrementada con la gasolina
de la unidad FCC. de Talara y la gasolina proveniente de 1la
ampliacién de la refineria '"La Pampilla" . El rendimiento de
la FCC. de Talara ser& de 53.5 en gasolina debutanizada, tra-
bajando con una conversién de 65.6 %; por su parte la refine-
ria "La Pampilla'" ampliada producirf aproximadamente 3.15 mi-
llones de barriles de gasolina debutanizada. En resumen pode-
mos decir que la producciédn global de gasolina motor para el
aflo 1975 serf lo siguiente:

a. Gasolina natural ...ccccccceesecee.0 0.390 MMB

b. Produccién Pampilla ampliada: ..... 3.150 MMB

c. Gasolina craqueada de Talara: ..... 2.740 MMB

d. Produccién actual Talara-Oriente:.. 7.494 MMB

TOTAL; 13.774 MMB.

Esta produccibén abastece la demanda nacional hasta el aiflo de

1974 :(ver Figura 1), o sea que ya habré déficit para 1975.

3, Residual: ¥Ya hemos visto que el 30 % del consumo -
estf constituido por el residual, es por tal motivo que de -
bemos analizar los proyectos relacionados con su abasteci -

miento nacional.
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En la actualidad, la demanda supera a la produccibén nacional,
esto ha hecho necesario la importacién considerable de resi -

duales como puede observarse en la Tabla IV.

Actualmente existe un proyecto para instalar un gasoducto de
Talara a Chimbote con el metano proveniente de la separacibén
por Turboexpansién del gas natural, para ello se proyecta uni
ficar la produccién del gas natural un sistema centralizado -
de gasoductos en Talara. Como resultado de esta unificacibén 4d°
gas se procesari en el Turboexpander 52MMMSCF/afio, obtenién -
dose de esta manera los siguientes productos:

Gasolina Natural: ..ccececcseccceee 1.30 MMB/afio

Gases Licuados (Butano y Propano):. 0.86 MMB/afio

HeX8N0:! ccceceesssssssssascssscsses 0.02 MMB/afio

Etano  ceccceccccccccsccscsccsscss 0,000 B/afio

Metano: ..ccccceccccsssscsssasccsces 149 MMSCF/dia
El metano obtenido se empleari como combustible en vez del re
sidual y se enviarf a Chimbote mediante el gasoducto menciona

do anteriormente.

En vista de que necesitamos saber qué cantidad de residual ha
de ser reemplazado por el Metano, pasemos a ver sus caracte -

risticas fisicas:

METANO: Densidad «eeeeceecscecesesessess 0.0422 1b/pieS

Capacidad calorifica (BTU/1lb):..23,930
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METANO: CAPACIDAD CALORIFICA (BTU/1lb) .... 18,500 (bruto)
DENSIDAD (lb/bbl) .....ccc000.....285.210
CALCULO DE LA EQUIVALENCIA de RESIDUAL:

149 x 10° x 0.0422 x 23,930 x 365 = 55x10°

BTU/afio ......(1)
La ecuacibén anterior representa el calor total producido por
la combustién del metano (incluyendo vapor de agua).
Residual equivalente:

55 x 106/(18,500 x 285.21) = 10'400,000 bbls./aiio

S8e prevee que este proyecto esté& concluido en el afio 18885.

También existe la posibilidad de construir un gasoducto Aguay
tia - Lima, pero en vista de que no existe nada concreto hay
que esperar mis bién .la construccibén de una nueva unidad de -
destilacién primaria de 68,000 BPDO en La Pampilla para el -
afio 1978 y otra en Talara o Bayovar con una capacidad de 200

MBPDO para 1980.

Resumiendo podemos decir que la producciédn en el aiio 1975 serf:
Produccidn Talara ....ccceceeeceecess 5.30 MMB/afio
Produccién "La Pampilla":...ccecc... 2.76 MMB/afio
Produccibén Conchén-Oriente:...e.c... 1.93 MMB/afio

TOTAL: 9.99 MMB/afio

Esta produccibén no abastece la demanda para ese afio, y no ha--

biendo ning(in proyecto inmediato habrf que importar 5.11 MMB

durante el afio 1975.
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Por otro lado la produccibn de residual para el afio 1985 serf:
Produccibén hasta el afio 1975: ....ccc0...9.99 MMB
Reemplazo con Metano: .....ccecco0e0e0000010.40 MMB

TOTAL: 20.39 MMB

Esta produccibn m#s los 5.300 MMB/afio producidos en la nueva -

planta de la refineria "La Pampilla", abastecerfn la demanda

nacional hasta el afio 1982.

En caso de no cumplirse el proyecto del gasoducto a Chimbote,
habrf que recurrir a la produccibn de la nueva unidad de 200
MBPD, en este caso la produccibn global en 1980 seria:
Produccibén hasta 1975:......0..c.... 9.99 MMB-
Nueva Unidad-de "La Pampilla":,.... 5.30 MMB-
Nueva Refineria 200 MB:......¢c.... 15.60 MMB’
TOTAL : 30.89 MMB/afio

Esta produccién cubre la demanda hasta el aifio 1985.

En caso de cumplirse los tres proyectos tendriamos una produce
ciébn global de 41.29 MMB/afio, esto nos aseguraria un autoabas-
tecimiento hasta el afio 1990, por lo tanto seria 6ptimo que se

cumpla con la,ejcucibn de los tres proyectos-

4, Kerosene, Turbo y Diesel: Podemos decir que las fini-
cas vias alternativas para cubrir la demanda de estos produc -

tos son: Dest. Primaria ~-FCC o Dest. Primaria - Hidrocracking.
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Una de las dos rutas serf seleccionada en un capitulo posterior
teniendo en cuenta entre otros factores, las caracteristicas de
la materia prima disponible, que pasaremos a estudiar en el ca-
pitulo IV, y los planes de desarrollo orientados hacia la Petro
quimica, para de ésa manera concevir 1la idea de un complejo Re

fino -~ Petroquimico en el Perd.

Un bosquejo mis detallado del déficit nacional de combustibles
se muestra en la Tabla VI, en ella se especifica ademfs la ubi-
cacibébn de las diferentes unidades de produccibn y las cagas di-

arias a las mismas.



UBTCACION

Talaraececeecee-
Pampilla....
Conchln....-.
Orientececece

TOTAL.......

Demanda
DEFICIT
Produc.
Demanda

DEFICIT

Produc.
Demanda
DEFICIT

Produc.

Demanda
DEFICIT

1975
1975
1980
1980
1280
1985
1885
1985

1990

1990
1990

*Reformacién

**Incluye 16

TABLA VI
DEFICIT NACIONAL DL PRODUCCICN DE COMBUSTIBLEE CDERIVADCS DE HIDROCARBURCS
ANOE 1875 - 1950

UNIDADES DE PRODUC. (ABPDO)
Dest.P FCC Ref® Otros

65.0 16.6 - 51 MMMSCE

35.0 7.5 2.05
10.0 -
7.5 =~ -

117.5 29.1 2.05
150.0
32.5

1,397.00C

220.0
102.5
35 MMMSCE
320.0
192.0

485.0
.367.5

catalitica de Naftas

RENDIMIENTO DE LAS UNIDADES (MMB/afio)

GLP GasbMotor Turbo

2. m4
0.500

2.704
1.440
1.264
2.704
3.400
0.6¢6
3.564
&.C50
5.4856

3.564

19.000
15.436

-9.340
3.150
1.000
0.284

13.774
15.100

1.426
13.774
21.100

7.326
15.074
29.5C0
14.42¢0

15.074

25.700
10.626

MMMSCF de gas natural tratado en plantas.

0.49
1.08

1.57
3.10
1.53
‘1.57
6.47
4.90
1.57
13.60
12,03

1.57
28,50
26.93

Kero.

3.720
0.187
0.300
0.286

4,453
4,780
0.287
4,493
5,640
1.147
4,493
6.700
2.307

4.493

“7.900

3.507

Diesel

6.354
1.120
0.525
0.550

8.545
9.060
0.415
8.545

12.150
3.605
8.545

15. 400
6. 855

8,545
22.000
13.455

Resid.

5.30
2.76
1.50
0.43:

c.g9
15. 10
5.11
9.99
21.10
11.11
20.30
29,50
9.20

20.30
41. 20
20.50

(a) Incluye 5.2 MMB de diesel de dest. prim. y 1.15 MMB de diesel de FCC (LCO).
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CAPITULO 1III

MATERIAS PRIMAS

El autoabastecimiento del petrbleo y el gas natural, que son
las materias primas para nuestros procesos, constituyen en

la actualidad nuestra mayor preocupacidén.

En lo que se refiere al gas natural, nuestras reservas en la

12 ples cfibicos (informe del-~-

costa norte alcanzan a 3.0 x 10
Min. Energia y Minas: Dir. Gen. Hidrocarburos, sec gas nat.),
sabiendo que los planes de desarrollo nacional necesitarén -

11 piesAcﬁbicos/aﬂo, distribuidos de la siguiente ma~

1.2 x 10
nera: (cifras en MMMBCF/afio).

1. Procesamiento en plantas y otros usos: 68 MMMSCF.

"2. Proyecto Turboexpander: ..cccceceececees 92 MMMSCF.

TOTAL: 120 MMMSCP.

podemos afirmar qQque tenemos asegurado nuestro abastecimiento

por un espacio aproximado de 25 aiios.

Con relacién al petrb6leo, nuestra produccibdn actual alcanza a
23 MMB/afio, mientra que nuestra capacidad de refinacifn es de
33 MMB/afio. Este panorama y el hecho de que nuestra produccibdn

siga sufriendo una constante declinacibdn desde el afio 1968: -

(ver Pigura 4), nos hace pensar que la fihica y mejor solu -..



FIGURA 4
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cibn posible para nuestro autoabastecimiento estf en las per

foraciones marinas y en el de nuestra amazonia.

Nosotros sabemos que la capacidad necesaria para lograr nues
tro autoabastecimiento en el afio 1980 serf refinando 220 MB.
por dia (72.5 MMB/aiio), por lo tanto, atn manteniendo nuestra
produccibn actual de 23 MMB/afio mediante las exploraciones en
el zb6bcalo continental de la costa norte; existirf un déficit
de 49.5 MMB/afio. Queda pues para nuestra produccibén amazé4ni -
ca la gran responsabilidad de autoabastecer la demanda nacio-
nal de petrb6leo crudo y es por tal motivo que debemos prestar
nuestra mayor atencibn en lo que se refiere a la reserva exis

tente, reserva asegurada, produccibén asegurada y transporte.

A. Reserva

Grandes son las posibilidades de que los yacimientos petroli«
feros que se estin encontrando en la regibén del Nor - Oriente

nos aseguren por decenas de afios el autoabastecimiento inter-

no del pais, e incluso devolverle su condicibn de pais expor-

tador, tal como lo fué& hasta el afio 1967.

Para buscar petrbleo en la selva se ha seleccionado un frea -

de aproximadamente 9 millones de hectireas : (ver Figura BA)
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Los geblogos consideran que esta es el frea mfs indicada para
encontrar encontrar yacimientos petroliferos, por las siguien
tes razones:

1. El petrbleo, segin la teoria mis aceptada, es un -
producto originado por materia orgfnica de la fauna marina em
plazada en los sedimentos de la edad Cretfcica y Terciaria,
generalmente a lo largo de los flancos de las zonas orogéni -
cas Terciarias y en regiones menos profundamente plegadas.

2. En América Latina, como se puede ver en la Figura 5B
existi6 un mar en la edad Cretfcica, 100 millones de afios a -
tris, entre los clfisicos continentes de Brasilia y Guayana vy
la faja que hoy ocupa la cordillera de los Andes. En aquella
€época afin no existian los Andes, y muchos de los rios que ve-
nian de los continentes desaparecidos, arrasaban consigo los
productos de la erosibén, hacia el Oeste, formando gruesas ca-
pas sedimentarias cerca de las costas de ese antiguo mar.

3. MAs tarde, durante el Eoceno (edad Terciaria), es -
decir 70 millones de afios atrfis, los sedimentos depositados
comen®Zaron su plegamiento en la faja m&s occidental, y el pa-
quete de los pliegues se elevd formando la cordillera de los
Andes; fué asi como quedd encerrado entre los continentes de-
saparecidos y los Andes, parte de ese antiguo mar en el que
se habia acumulado materia orgfinica. Es asi como resultaron =~
las cuencas del Orinoco, Pastaza y del Rio de la Plata. Este

es el motivo por el que se encuentran grandes yacimientos pe-
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troliferos en la zona subandina desde Venezuela hasta Argen -~

tina pasando por Colombia, Ecuador, PerG y Bolivia.

En el PerG gran parte de esta cuenca se mantuvo estable, pero
segln estudios geolbgicos, los movimientos tectbnicos de &po-
cas recientes, plegaron una parte de la cuenca, al sur del Ma
rafibn, formando subcuencas y pequefias estructuras en las que
se encuentran los campos petroliferos de Aguas Calientes, Ma-
quia y Aguaytia; por este motivo hay interés en perforar en

el 4rea de San Alejandro y en la zona del rio Ucayali.

En la zona norte del rio Marafibn, la cuenca se mantuvo més es
table, sin plegamientos pero formando amplias elevaciones al
Este de la cuenca del Pastaza; estos anticlinales forman 1los

yacimientos petroliferos en el Ecuador.

4., Los estudios antes mencionados también indican que
las condiciones propicias para la acumulacibn de hidrocarbu -
ros contintan desde el Ecuador hasta el rio Maraiibn, y tene -
mos por ello, la esperanza de encontrar grandes yacimientos
petroliferos en el Nororiente peruano, cuya producciébn global
alcance por lo menos 100 MBPD que es la cantidad minima eco -

nbmica permisible para el tendido del Oleoducto Trasandino.

Por las razones ya enumeradas es que se escogib para nuestras



exploraciones, el frea comprendida entre los rios Pastaza y
Tigre y una pequefla parte al sur del Marafibn con resultados
que podemos considerar representativos; tanto por la ubica -
cién de las estructuras de acuerdo al estudio anterior como
por la distancia que guardan entre si cada uno de los pozos

descubridores y confirmatorios: (ver Figura 5A).,

B, Reserva y Produccibn Asegurada

La cantidad de petrbleo comercial se encuentra en estructuras
relativamente pequefias en comparacifén con el tamafio de la -
cuenca seleccionada; ademfis la presencia de una estructura no
significa necesariamente que se halle petrb6leo en ella. Para
tener petrf6leo comercial, es necesario que cantidades sufi -
cientes esten cubiertos por sedimentos impermeables tales co-
mo arcillas no porosas. Por el contrario, las rocas en las -

cuales se pueden acumular petrbleo deben tener una porosidad

muy buena.

En la zona donde se estfn llevando a cabo los trabajos de ex~
ploracibn se han encontrado areniscas con buena porosidad de-
positados durante el Cretfcico por los rfos que descendian -

del escudo de la Guayana.

Por otro lado, la extensibn de las estructuras que se estfn
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encontrando varian entre 10 y 25 Km. con una elevacibédn de 150
metros que nos pueden ofrecer reservas desde 2,000 a 3,000 mi
llones de barriles. La profundidad a la que se encuentran es-
tas estructuras varian entre 2,000 y 3,000 m. y no presentan

indicios en la superficie, motivo por el cual su hallazgo se

torna dificultoso: (ver Fig. 5C).

Como ejemplo de una estructura de 25 Km. tenemos el pozo Fo -

restal 51-X1 que tiene un horizonte a 3,000 m. de profundidad

y otra a 4,000 m,

Como se puede ver, los problemas que se estin afrontando en

la bGsqueda del petrbleo son singulares y muy dificiles, pero
an asi, esperamos Qque muy pronto se habrf llegado a la pro -
duccibn necesaria para el tendido del Oleoducto. Por lo pron-
to se tiene una produccibn asegurada de 35,000 barrileé/dla y

una reserva asegurada de 400 millones de barriles.

C. Transporte

El petr6leo producido en nuestra amazonia serf transportado

hacia la costa mediante un oleoducto trasandino cuya longitud
serf de 900 Km., El punto de partida serf la localidad de Con-
cbrdia, a orillas del bajo Marafibn, bordearf este rio aguas a-

rriba por su margen derecha hasta llegar frente a la locali:
dad de Borja, luego seguirf a Bagua y de allil siguiendo un
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curso paralelo a la carretera llegari hasta el paso de Por -
culla a 2,145 m.s.n.m. para culminar finalmente en el puerto

piurano de Bayovar: (ver Fig. 6).

Como se dijo anteriormente, es necesario que se asegure una
minima produccién de 100 MBPD para comenzar el tendido del
Oleoducto Trasandino,‘para ello es necesario la puesta en pro
duccidn de no menos de 150 pozos.

Un cfilculo econbmico aproximado se presenta a continuacibn -
para evaluar la factibilidad del proyecto:( US $.).

a. Inversibn inicial y est. bombeo: .....250 x 106

b. Gastos inicidles y cont.explor.- 6
durante 15 afios: ..... 60 x 10

c. Perf. y puesta en Prod. 150 pozos: ... 30 x 106
-d. Inversibn en équipos de prod., cabe-
zales, tuberias, tanques de almacenaje,

etc. a razédn de $ 500 por bbl. produci- 6
doyalmacenado: .......0.............140xlo

e. Costo de mantenim, durante 15 afios:... 10 x 106

TOTAL : 540 x 10°

Produciendo inicialmente 100 MBPD de petrb6leo a 3.0 $/bbl,

podriamos recuperar la inversiédn en el plazo de 5 aifos.

Pero a lo anterior, o sea a los 540 millones de DSlares tene-
mos que afiadirle las inversiones por operaciones de perfora -

cidén por desarrollo, adquisicid4n de nuevos equipos de perfo -



racién, completacibdn de las obras de infraestructura, ademés
los que corresponderén al pago de intereses y amortizacibébn -

|
qe las financiaciones obtenidas.

Por lo tanto habri que aumentar gradualmente nuestra produc-

cibén inicial para afrontar tan elevados gastos iniciales.

Afortunadamente los 400 MMB de reserva asegurada hasta la ac
tualidad y la produccibn diaria actual de 35 MBPD nos propor
cionan un abastecimiento normal de 6 ailos a una capacidad de
200 MBPD; esto nos demuestra que el proyecto es muy factible
de realizarse a corto plazo, teniéndose previsto que dicho

Oleoducto estari terminado para el aio 1976,
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CAPITULO IV

EVALUACION DE ALGUNAS PROPIEDADES FISICAS Y QUIMICAS DEL

PETROLEC CRUDO DF LA AMAZOXNIA

Seglin las Gltimas noticias de hallazgos peirollferos en nues
tra amazonla, se prevee que el mayor porcentaje de la produc
cién estarf constituido por crudos con caracteristicas simi—
lares a las del crudo ecuatoriano; pero, en base a los hallaz
gos iniclales de Petroperi y a los recientes de la Occidental
es indudable que también dispondremos de crudos mAs livianos
y mls pesados que el crudo ecuatoriano, es por estia razébn que
efectuaremos la evaluaciébn de las caracteristicas més impor -
tantes de una mezcla liviana, una mezcla pesada y las del cry

do ecuatoriano. La Tabla VIII resume las caracteristicas fisi

cas mis importantes para los tres casos.

TABLA VIII

CARACTERISTICAS FISICAS

Crudo Ecuat.| Mezcla Liv.| Mezcla Pesada

Densidad (PAPI) 28 - 29 3C. R 23,5
‘. peso Azufre 0.92 0.78 1.15
Visc. SSU (210) 280 - 290 - -

P. Congelacién + 30.2 -7.
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Crudo EcuatFﬁ_Mezcla Liv.| Nezcla Pesada

Acua = - -
Sedimentos (%peso) - 2.5 2.5
Cont. sal (ppm.) 12,9 20. 8 27.1
Cont.Metal‘Ni,V) moderado modeyado mocderado
Factor Caracter. 11.82 11,45 11.87
Clasificacidn Int. - -
COMPOSICION:%vol.
Capahuari 41-X1 = 40 (27°APT) -
Trompeteros X-10" - 60 (26°APT) 15 (25°API)
Capirona ....... - - 75 (24°API)
Forestal 51-X1 - - 50 (19°APT)
Fcuatoriano 100 = =

 TOTAL 100 100 100

* se prevee que entre los crudos pesados, la mayor disponibili

dad sean las que tengan estas caracteristicas,

NOTA: La evaluacidn de muesiras representati—-as aGn no han sido

efectuadas.

En seguida pasaremos al anflisis de algunas proniedades auimi-
cas de los tres tipos de crudos disponibles. Primervamente ha -
remos la destilacibdn atmosférica y en sesruida el anflisis de

algunas fracciones para ver su contenido en Parafinicos, Ole-

finicos, Nafténicos y AroméAticos.



TABLA IX

DESTILACICN DE PUNTOS DE EBULLICION VERDADEROS

 Vol. ' Temperaturas de Ehullicibn Vevdacderos (OF\
Crudo Ecuat, *Mezcla_Liv. *Mezcla Pesad.
PIE " 55 - :
o . 122 125 2]1R
10 268 212 A2
20 Q00 320 §4R
30 503 430 662
40 602 RRA 747
50 620 662 810%
60 ' 785 783
70 890 €83
78.5 1000 =

*Estos datos han sido hallados a partir de la curva ASTM, me-

diante la correlacibébn de W.C. Edmister.

(a) Dato extrapolado.

Con los datos anteriores se ha graficadc las curvas de las -
Figuras TA, 7B y 7C respectivamente, de donde hemos. hallado
los rendimientos volumétricos que a continuacién se presenta

de acuerdo a las especificaciones mostradas en la Tabla XII.
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TABLA X
RENDIMIENTOS VOLUMETRICOS REALES Y DE LABORATCRIC

DESTILACION ATMCS¥FLRICA

Crudo lcuator Mezcla Livian Mezcla Pesada

Laborat. Real Laborat. -Peal Laborat. Real

GLY........ c.& 0.8
G. Liviana. 9.0 ¢.0 1.0
Nafta ..... 6.3 6.0 7.7 5.9
Turbo ..... 1c.® 11.0 -
Yerosene .. 2.0 c.4 8.8 8.8
Diesel ..., 1¢.0 14.0 16.8 16.5 15.8 16.0
AGC...cvv e 4.5 -1.5 3,3 4.6 4,2
Cr.Reducido 45.8 53.5 44.0 48,0 62.5 6l1.0
Pérdidas .. 0.4 1.2 1.0 0.5

TABLA XI

RENDIMIENTOS VOLUMETRICOS REALES DE LA UNIDAD DE VACIC (U.V)

wcuat, N.Liv. M.Pesad.

Gasoleo Liviano (LVGO) 13 17.A4 17.2
Gasoleo Pesado (HVGO) 3 41.1 3e,¢
Residuo de Vacio ..... 49 21,2 20,2

La tabla de especificaciones se encuentra en la siguiente pa-

gina para todos los productos de las Tablas X y XI.
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TABLA XII

E§PECIFICACIONES DE ILS FRODUCTOS

TBP S§S Pto. Indice

PIE 50 % 98 % PFE API 210 Cong Diesel

Galina Liv. - - - 212 GC¢.4 - - =
Nafta ..... 204 284 354 392 85a2.¢ - -~ -
Turbo A-1.. | 465 500 43.4 - -62 -
Kerosene .. 302 416 456 - 43.6 - -60 -
Diesel .... 500 - - 68C 24.1 - - 60
AGO ....... 680 - - 716 32.2 - - -
Cr. Reducid - —— -. - 16.& 990 -

LVGO ...... 29.¢ - - -

n

HYGO v.u... ' 26.
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CAPITULO V

DISENO DEL PROCESO

Este capitulo estari comprendido por tres secciones:
I. Descripcibn de los modernos procesos de refinaeibn.
II. Selecciédn del Proceso.

III. Balance de Materia.

I. Descripcibn de los procesos de refinacifén del Petrbéleo

A. Craqueo Catalitico Fluido (FCC.)

Esencialmente este proceso consiste en la ruptura de les mo-
léculas de hidrocarburos por accién de un catalizador sinté-
tico, siendo los mis utilizados el de "Alta Alfimina" y el de

tamiz molecular o catalizador Zeolitico.

El catalizador modifica el mecanismo de ruptura de los enla«
ces entre fitomos de carbono y aumenta la velocidad de trans-
formacibn con respecto a las reacciones no catalizadas, per-
mite asimismo, reducir la severidad de las reacciones y, en
consecuencia, eliminav la mayor parte de las reacciones se-

cindarias productoras de gas, coque y residuos pesados que



disminuyen la produccibdn de gasolina.

Los materiales de alimentacibn, productos, condiciones de ope
raciébn, catalizador.rendimiento volumétrico y economia de los”’
diferentes procesos de Craqueo Cataliticc se resume en la Tab .

la XIII.

Una planta de Craqueo Catalitico Fluido utiliza un catalizador
"Fluidizado'", este catalizadr se desplazarf de un nivel alto
a uno mis bajo, o de un recipiente de alta presibn a otra de
baja presibn. Efectivamente en este aspecto radica la dife -

rencia substancial de las diferentes patentes.

Como una ilustracibdn se describe el proceso FCC - Orthoflow y
que para mejor claridad la dividiremos en dos secciones:

a. Descripcibn de los Flujos: Figura 8.

b. Principio de los Procesos.
Trataremos de ser amplios en la seccidn correspondiente a la
descripcidn de los flujos, por tratarse de un proceso desco-
nocido en el Perfi, pero en cuanto a los principios de Proce-
sos, no entraremos en detalles de mecanismos ni termodinfmica
de las reacciones por tratarse de aspectos bastante conoci -
dos y expucstos en muchos textos y muchas tésis anteriores.

a. Descripcibédn de los Flujos en una unidad FCC-Orth.
l, Sistema de carga Fresca.~ La carga fresca se
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alimenta mediante la bomba de carga fresca que succiona des-
de los tanques de almacenaje y lo bombea a través de los pre
calentadores. Luego del precalentamiento, la carga fresca si
gue directamente hasta la entrada de la v&lvula de Tapbd4n, en
la base de los elevadores; antes de llegar a las vAlvulas de

Tapbn la carga fresca se mezcla con vapor de agua.

2. El1 convertidor Orthoflow.- Este convertidor es una
vasija de tres secciones: El Reactor, el Regenerador, y el Des
pojador. El1 catalizador desde el Regenerador es transportado -~
hacia el Reactor mediante los elevadores. Del Reactor, el ca =
talizador gastado, desciende hacia el Regenerador, mediante el

Despojador y el bajante de catalizador gastado.

Los controles de ascenso y descénso de catalizador se realiza
mediante las vfAlvulas de Tapbn que se encuentran en la base -

de los elevadores y el bajante.

Existe otro elevador de reciclo que funciong de manera similar
al elevador de carga fresca, esto incorpora un craqueo selec -
tivo, prodiuciéndose de esta manera bajos rendimientos de coque
y gases secos de manera que los rendimientos en parafinas lige

ras es elevado lo que trae consigo altos beneficios econbmicos.

El catalizador gastado pasa del Reactor al Regenerador después
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de superar el nivel minimo de lecho controlado por un rebosa-
dero en forma de embudo. En el fondo del rebosadero se encuen
tra una vlvula de corredera que controla el flujo del cata -

lizador hacia el Despojador.

El catalizador gastado en el Despojador fluye en contracorrien
te con vapor de agua. El vapor de agua desplaza a los hidrocar
buros gaseosos adsorbtdos sobre la superficie del catalizador.
Para faborecer el despojo, existen unos conce desviadores que

aumentan el tiempo de contacto de las dos corrientes en proce-
so y aumenta asi la eficiencia de la desorcibn.El vapor de H20
junto con los hidrocarburos despojados ascienden hacia la fase
diluida del Reactor mediante tubos que desembocan por debajo =

de la entrada de los ciclones.

El catalizador gastado pasa del Despojador hacia el bajante en
cuya base se encuentra un poZzo de despojo que tiene un anillo
de vapor para inyeccidn de vapor aereador . Del pozo de despo-
jo el catalizador reboza hacia el lecho propio del Regenerador
donde se quema el coque depositado sobre la superficie del ca-~

talizador mediante inyeccibdn de aire.

El catalizador regenerado fluye desde el lecho del catalizador
del Regenerador hacia los pozos de despojo de los elevadores,

en estos pozos se inyecta vapor de agua aereador y despojador



- 43 -

de inertes tales como N2 , Ar, etc y disminuye asi la canti-

dad a eliminarse en la seccibdn de recuperacibdn de vapores.

Los gases de combustidn
igual que en Reactor se

zador arrastrado.

La combustibdn del coque
calienta el catalizador

catalizador caliente se

pasan por los ciclones en donde, al

recuperan la mayor parte del catali-

genera una gran cantidad de calor q'
hasta la temperatura de reaccibdn. El

unen en la base de los elevadores,es

ta mezcla asciende a través de los elevadores donde ocurre -

la mayor parte de las reacciones de craqueo; los hidrocarbu-

ros resultantes son descargados en el lecho del Reactor en

donde se completa la reaccibdn . El terminal superior de los

elevadores estfin por debajo de la rejilla de distribucibén del

Reactor, esta rejilla hace que el flujo a través del Reactor

sea uniforme.

Se ha instalado una platina vertical en el centré del Reactor

para aislar el lado de la carga fresca del lado del reciclo,

esta platina, hace que las teuwperaturas de los respectivos le

chos sean diferentes, sin embargo el nivel del lecho del cata

lizador no puede ser accionado independientemente.

Los productos de craqueo fluyen de la fase densa - a través

de la fese diluida - hacia los ciclones, estos por accibn cen

trifuga separan las particulas de catalizado» que son arras -
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trados por el flujo de hidrocarburos gaseosos y vapor de agua.
El catalizador separado en los ciclones retorna hacia el Reac~-
tor mediante la pierna de los ciclones secundarios, y la co -
rriente gaseosa pasa a través de la clmara plena hacia la li-

nea de transferencia y de alli hacia la fraccionadora.

3. La Fraccionadora.- Los gases inertes, hidrocarburo ga
seoso y vapor de agua provenientes del convertidor, llegan a
la fraccionadora mediante la linea de transferencia y entran
por debajo de los platos deflectores. Los gases supercalenta-
dos ascienden hacia la zona de los platos deflectores en con-
tracorriente con un reciclo de slurry que adem8s de quitarle
calor separa el catalizador que pueda arrastrar, el slurry de
reciclo condensa ademés los productos pesados que vienen a for
mar parte de los productos de fondo de la fraccionadora.

En el fondo de la fraccionadora hay un anillo de vapor de des
pojo de productos livianos disueltos en el slurry.

Encima de los platos deflectores se encuentra la batea de re-
tiro de aceite ciclico pesado (HCO). Del HCO retirado de este
plato, una parte se envia al convertidor y la otra parte se
recicla a la fraccionadora.

El prbéximo plato de retiro es el del aceite ciclico liviano
(LCO) que puede ser utilizado directamente como aceite de abe

sorcibn en el absorbedor secundario o como carga al despoja -

dor de aceite liviano de ciclo producto.
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Los gases de la cima de la fracrionasio a, luego de cer con -
densados, pasan por el tambor de reflujo, de esie .amboy los
incondensables pasan a la unidad reciuperadora de vapores;del
hidrocarburo liquido en el tambor de reflujo, una parte se -
bombea como reflujo de cima de la fraccionadora y la otra se
utiliza como destilado de baja presién en la absorbedora pri
maria para quitarle los hidrocarburos pesados que puedan a -
rrastrar los gases comprimidos provenientes del separador de
alta presién.

El destilado rico del fondo de la absorbedora primaria y el

liquido condensado proveniente del separador de alta presibn
pasan al despojador donde se le quiitan los hidrocarburos li-
vianos por absorcién-con 7apores provenientes del rehervidor
nbicado en el fondo del despojador. Los productos de cola se
envian a 1la Debutanizadora.

Los gases de la absorbedora y despojadora primaria pasan ha-
clia la absorbedora secundaria donde se le extrae los hidro-

carburos pesados, de la cima de esta absorbedora salen los

gases de cola que son principalmente Metano, ®tano, &cido -

sulfhidrico e inertes.

La Debutanizadora prodnce por el tope GLP v un poco de i—C5
y por el fondo se retira Gasolina motor (GasMotor), esta ga-
solina puede ser enviada a una reprocesadora para facar fa -
solina Premium por el itope y gasolina rerular por el fondo.

l.os gases de cima de la Debutanizadora pueden ser enviados a
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a una depropanizadora de Olefinas, del fondo de esta torre se
sacaré un corte de isobutano-butileno, esta corriente se pue-
de enviar a mezcla de gasolinas o a una unidad de Alquilacibén

para obtener gasolina de aviacibn.

Volviendo a la fraccionadora ahora tenemos que ocuparnos del

slurry del fondo de la torre: El slurry del fondo pasa a un e
vaporador al vacio; en este evaporador, el liquido que no lo-
grb6 evaporarse cae al fondo de la torre en contracorriente al
vapor despojador de livianos. Los gases de hidrocarburos y el
vapor despojador pasan a la seccibn superior donde son enfria
dos con reflujo fr#o de cima, el reflujo frio condensa produc
tos peésados que de otra manera taponarian los equipos del sig

tema de vacio. Los gases de cima pasan al sistema de vacio,

El slurry pesado del fondo del evaporador al vaclo, es bombea
do hacia el fondo de unos separadores de catalizadores (Dorr-
clones), estos poseen en su interior una serie de ciclones pe
queflos que separan particulas pequeiiisimas de catalizador. La
corriente liquida dentro de los ciclones es obligado a seguir
una trayectoria circular; los materiales pesados junto con el
catalizador son lanzados hacia las paredes de los ciclones por
accibn centrifuga, los liquidos méds livianos forman un vbrti-

ce al centro y ascienden por un tubo llamado "Localizador de
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Vbrtice" y salen como slurry clarificado producto. El material
pesado acumulado en las paredes de los ciclones por gravedad -
cae al fondo de donde se recircula hacia el Reactor con el nom

bre de Alquitrén Arom&tico Pesado.

b. Principios de los Procesos

1. E1 Proceso FCC.- Como ya quedd establecido, el
proceso FCC estf encaminado al rompimiento de grandes molécu -
las de hidrocarburos en otras mfis cortas y de mayor valor eco-
nbmico. En una refineria el proceso estf diseiiado para craquear
hidrocarburos comprendidos en un rango de ebullicibén de 400 oF
a 1000 OF, esto incluye diversas cargas entre ellas, gasbleos
y aceites ciclicos pesados: (ver Tabla XIII).

2. El1 Convertidor Orthoflow.- Principio de Circu-

lacibén del catalizador: Una unidad FCC. utili-

Zza un catalizador en forma de polvo que por presentar una gran
firea superficial por unidad de peso, faborece la reaccibdn del
rompimiento molecular.
Como lo dijimos anteriormente, el catalizador se desplazari en
tre dos vasijas a diferente nivel o diferente presibn; en cual
quiera de los dos casos el flujo de regreso seria un problema,
este problema se soluciona en los liquidos con una bombs y en
los gases con un compresor. En este caso el medio no puede ser
bombeado ni comprimido debido a la alta erosibdn que ocasiona

sobre el equipo. Sin embargo hay un mé&todo que soluciona este
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problema que es el método de la diferencia de densidades.

Un vapor o gas se inyecta en el elevador para reducir la den-
sidad del catalizador que asciende y permitir asi que el cata
lizador m&s denso lo empuje hacia arriba.

Mientra los efectos combinados de densidad, presidn y altura
en la fase densa del bajante excede a los mismos efectos en
la fase diluida del elevador, se crari un flujo, y este flujo

serf mayor mientras mayor sea la gradiente de dichos efectos:

El catalizador en el bajante tiene por lo general una densi -
dad de 30 a 35 lb/pie3 y en los elevadores de 4 a 6 lb/pies.
Utilizando la fdérmula: h = p/d ceceseseal(l)
Donde: h= altura equivalente

p= presibén que ejerce la columna de catalizador.

d= densidad del catalizador.
Haciendo:p =1 lb/pulg2 y reemplazando en (1), tendremos que en
el bajante la altura equivalente es de 4.5 a 4.11 pies, y en

el elevador una altura equivalente de 36 a 24 pies.

De lo anterior podemos concluir que altura y densidad se pue-

den combinar en sb6lo efecto llamado "Cabeza estftica", si a

la cabeza estfitica se le suma la presibn de la vasija, pode-
mos obtener la presibn de cualquier punto del sistema. Pues-
to que el flujo es en direccibdn de la vasija de menor presidn

la direccidén del flujo seri féAcilmente determinado.
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L a reduccién de la densidad en los elevadores es por lo tan~-
to un factor importante en la circulacién del catalizador.

Se utiliza vapor hasta que el Reactor esté listo para recibir
la carga, cuando se pone carga se reduce la inyeccibn de va -
por. A medida due el catalizador caliente a una temperatura
de 1100 a 1200 °F entra en contacto con la carga, el hidrocar
buro se vaporiza y la temperatura resultante de la mezcla pa-
sa al rango de los 900 a 1000 °F.

Los vapores de aceite reducen la densidad del catalizador en
la parte superior de los elevadores, continuando de esta mane
ra el flujo hacia el Reactor. El flujo de catalizador del Re-
actor hacia el Regenerador es por gravedad ya que la presibén
del Reactor mAs la cabeza estAtica del bajante esti por enci-
ma del mismo eFecto en el Regenerador,

3. Catalizador.- Sabemos muy bié&n que el catalizador
mis generalmente utilizado es un s&lido sintético producido -
en bolas microscbpicas de estructura amorfa o cristalina. El
- tamafio de las particulas varian de 5 a 200 micrones con un ta
mano promedio de 60 micrones.

AlGmina es el agente activo de catllisis y el soprte es de S§
lica. Para que este catalizador sea bueno debe presentar una
amplia superficie de adsorcibn por unidad de peso: El Area ti
pica de un catalizador de equilibrio es cerca de 100 mz/g. El

catalizador fresco puede tener un &rea hasta cinco veces ma -

yor que este catalizador de equilibrio.
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B. Hidrocracking

El Hidrocracking es simplemente una operacibén de craqueo lle
vada a cabo bajo una presién substancial de Hidf6geno. El

Hidrocracking encontré primero amplia adopcibédn cuando se lle
g6 a obtener grandes volGmenes de hidrbgeno a bajo costo por

medio de las operaciones de Reformacién Catalitica.

Actualmente su aplicacié4n va en aumento porque es el Gnico

proceso que produce la gama completa de combustibles deriva-
dos del petrbleo -desde propano hasta combustibles residua -
les desulfurizados- y ademis posee una gran flexibilidad pa-~-.

ra recibir cargas muy variadas.

En muchos casos el Hidrocracking se ha instalado para reem -
plazar procesos ineficientes,obsoletos y de caracteristicas

limitadas como son el craqueo Térmico y Catalitico.

Otro de los incentivos para la instalacibn de unidades de -~
Hidrocracking ha sido la gran demanda de gasolinas de alto

octanaje y el mercado mediocre para los destilados medios en
la costa occidental de los EE.UU., esto, unido a la gran pro
duccibédn de destilados medios y residuales a partir del crudo

pesado de California han hecho que la adopcibén del hidrocrac



king sea el finico proceso que resuelva estos dos problemas,

En Europa 'y América Latina la situacibén es difcrente. El1 mer-
cado de gasolina es reducido y ademé&s los requirimientos de
gasolina de alto octanaje es m&s o menos del 5 % del consumo
total de gasolina, esto ha retardado en Europa el desarrollo
del Hidrocracking , orientAndose sobre todo, hacia la conver-
sién de destilados medios en GLP, combustibles diesel, turbo-

combustibles y carburantes para reactores.

El caso de Mé&jico es especial; las Naftas producidas en Hidro
cracking ( en Salamanca), se manda a una unidad de Reformacién
Catalitica de donde se extrae la fraccibédn aromltica del Refor
mado, este corte de aromfticos se envia a una unidad de frac-
cionamiento de los compuestos BTX. El Benceno separado junto T‘
con el proveniente de la unidad de Hidrodesalquilacidén se pa-
sa a una unidad Hidrogenacibn del Benceno (Hydrar) donde se
obtiene el ciclohexano que serviri de materia prima para la

policaprolactama o Nylon-6.

Recientemente, el uso del catalizador Zeolitico ha proporciona
do otra ayudara la adopcibn del Hidrocracking. El catalizador
zeolitico incrementa la flexibilidad del proceso debido a que

mantiene una excelente actividad en presencia de compuestos -

nitrogenados en la carga y aumenta la capacidad de craqueo
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por incremento del &rea superficial efectiva; esta propiedad
aumenta grandemente el atractivo econbémico del proceso ya
que puede ser utilizado en procesos de etapa simple o en a-
quellas de dos etapas; en este Gltimo caso habré mayor ren-
dimiento en comparacidédn con los procesos antiguos que utili-
zaban catalizador no 8cido en la primera etapa y catalizador

fcido en la segunda etapa.

lLos materiales de carga, productos, condiciones de operacidn
catalizador, rendimiento volumétrico en productos més livia-
nos que la carga, capacidad de las instalaciones y economia
de les diferentes procesos de Hidrocracking se resumen en la

Tabla XIV.

Con respecto a la carga podemos decir que varia desde gasbleos,

aceites ciclicos, aceites residuales, residuos atmosféricos y
de vacio hasta fracciones de la hidrogenacifpn destructiva del
carbén, alquitrin, Naftas livianas, etc. Generalizando pode-

mos decir que el rango de ebullicibén de las cargas estf entre

392 y 500 OF como minimo (Curva TBP).

El Hidr&geno alimentado al proceso puede estar en una rela -
cibn Hzlhidrocarburo de 2/80 y preferencialmente de 5/50 mo-
lar. Expresando en otros términos, podemos decir que la ali-

mentaci6tn de Hidrb6geno al proceso estarf en el rango de 800
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2200 SCF/bbl de carga.

1l Hidrbégeno aumenta la actividad catalitica y permitr traba-
jar a temperaturas menores al del proceso FCC. de manera que
aumenta la selectividad. Los depbésitos de coque y la produc -
cidébn de gas son menores, esto aumenta la actividad del catali

zador.

Por tratarse de un proceso relacivarnente nuevo y poco conoci-
do, ya que su verdadero desarrollo comienza eu LE.UU. en el
ailo 1962, estudiaremos con bastanle detenimiento todos los as

pectos relacionados con las reacciones y los catalizadores.

a. Caracteristicas Generales de las Reacciones.- Las
reacciones en Hidrocracking son numerosas y de variadas apli-
caciones. Solamente nos ocuparemos de sus aplicaciones al do-
minio del refino, con exclusibn de las reacciones de Hidrodes

alquilacibén para producir Benceno y Naftaleno.

Las reacciones en Hidrocracking se caracterizan por la ruptu-
ra del enlace C-C; paralelamente se desarrollan las reaccio -
nes de saturacidn y eliminacidédn de contaminantes. En seguida

presentamos los 5 tipos de reacciones en Hidrocracking.

l. Reacciones de Hidrocracking Simple: Ataque de un
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enlace C-C en una cadena.
- H(Kcal/mol)

+ Hz_ LI I I SN W ) 11"13

2. Reacciones de Hidrodesalquilacibn:
Ataque de un enlace C-C adyacente-
a un ciclo,

+ Hz_’©+RCH3 o e 0000 00 11-14

3. Reacciones de Apertura de un ciclo:

: : + ¢ s 00 00000 10-12

4. Reacciones Secundarias: Las més in-
portantes son la saturacibén de las
Olefinas-y los Arométicos.

+ H2 —"CnHZn-i-z e 0 000 0 00 00 27-31

e e 00000000 48-52

5. Reacciones donde se eliminan conta-
minantes:Hidrodescomposicibén de los
compuestos Sulfurados, Nitrogenados
y oxigenados.

R-S-~-H + HZ —3» RH + st ceesecees 12,5-17.0
R-S-a + 2H2 _> 2RH + st R EEEERE 27 00-3400
E)'R 'H + H,S ........ 65.0
S + 4H2 —>» R'H 9

R-8~-S-R + 3H, —> 2RH  + H,S ceaseses DO = 42
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- H(Kcal/mol)
RNH2 + + NH3 19.0
R-OH + + H20 24.0
OH
R- 16,
K -0- R | 47

b. Consideraciones Termodinfmicas,.,- Las reacciones de
Hidrocracking son exotérmicas, la exotermicidad varia co la na
turaleza de las reacciones, pero podemos decir en general, que

es del orden de 12.0 Kcal/mol.

Las reacciones de saturacié4n son mucho mls exotérmicas; su in-
itervencibn en las reacciones de Hidrocracking aumenta sensible
mente la exotermicidad global. Igual cosa ocurre con las reac-

ciones de eliminacién de contaminantes.

c. Consideraciones Cinéticas.- Ya sabewos que dentro
de la Cinética de las reacciones se encierra el estudio de 1la

velocidad y el mecanismo de las reacciones.

Como bién sabemos, la velocidad de la reaccibn es funcibén de
la naturaleza quimica de los reactantes, de la concentracién

de cada uno y de la temperatura del Reactor.
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Tomando en cuenta las variables antes mencionadas se ha efec~-

tuado un estudio detallado del mecanismo de las reacciones en

Hidrocracking y el estudio Cinético de las mismas a diferentes

condiciones de temeperatura y concentracibén. Dicho estudio se

puede resumir en los siguientes principios:

1,

Mecanitmo de Reaccibn.- Las reacciones en Hidro-
cracking se efectlian por el mecanismo del ibén -
carbonio, es decir:

ci1c—=c: + ct

El par de electrones de un enlace ”-C, en el mo
mento de la ruptura del enlace,permanece sobre
el nficleo de uno de los fitomos, por lo que el -
otro se carga de electricidad positiva. Este ti
po de ruptura sblo es posible en presencia de
considerable energia, esto exige la presencia de
donadores de protones H¥, tales como los centros

"activos del catalizador(catalizador &cido).

La constatacibn mfs importante del Hidrocracking
sobre catalizador &4cido, es que los productos de
reaccibn se isomerizan en cadenas ramificadas y
no estfn en equilibrio termodinfmico.

Esto se debe a que la reaccibn de ruptura del
enlace C-C va precedida de una rfpida isomeri -
zacibn, es decir:

El centro activo del catalizador &cido hace un
ataque electrofilico del enlace C-C en posicibn
beta, formando de esta manera el ién carbonio -
en posicibn secundaria, el ibn carbonio formado
tiende entonces a estabilizarse nuevamente tra-
tdndo de completar su octeto, lo que trae como
consecuencia 1la isomerizacibn.
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A continuacibn, este ibn carbonio se rompe en po-
sicibn beta, con formacibdn de una isoparafina li-
gera y un ién carbonio mfs corto,

Seguidamente este ién carbonio mfs corto, pude se
guir otro ciclo de reaccibn similar o ser hidroge
nado; todo depende de las condiciones de presién
y temperatura. La reaccifinde hidrogenacibn.es el
siguiente:

+ . +
R! . H2 » R'H + " H

Resulta asi una parafina mfis ligera que el de ori
gen y un protébn que puede contribuir a la forma: =
cién de otro 16n carbonio contribuyendo de -esta ma
nera a aumentar la actividad del catalizador, ’

#E8 1nterésante anotar que el rompimiento en posi-

cién beta permite la mayor formacibn del isobutano
esto se comprueba mediante los resultados de ope-
racibn de las unidades tanto piloto como comercia-
les.

.Estudios Cinéticos.~ La velocidad de formacibn de.

cada uno de los intermedios y los productos fina-«
les se presenta a continuacibén para eada tipo de

“reaccidn.

NOTACION:

(Cr) .¢....00Craqueo

(CY) ' ;"-‘c RN CiclaCibn
A (H) ‘- o.‘o e 00 .‘.ﬂi;dl‘(')genacibn

(HDA) ......ﬁidrodealquilacibn
(PH) .......Deshidrogenacibn.



(a). Reacciones de Hidrocracking Simple:

n-c. I o Metil-cC Dimetil-C. (CT)
8 7 6
(Cy)
Alquil (HDA; Aromiticos

AromAticos

(b). Reacciones de Hidrodesalquilacibn:

H&i

&

lan s

—> isoparafinas — isoparafinas ligeras

IS0



(c).

(d).

- 59 -

Reacciones de Apertura de un ciclo:

I (]
(1) CHQ— (Cr)a i-pavafinas
ligeras.

Benceno

Reacciones de Saturacibn:

La reaccibn de saturacidn ce Clefinas se lle-
va a cabo por quimisorcién, la quimisorcibn -
consiste en que los centros aciiros del cata-
lizador, caue tienen electircnes no apareados,
atraen débilmente molécnlas de hidrbéreno for-
mando pares con los electrones de este.

La colisibén de una molécula no saturada, con
el hidrégeno adsorbido. ronduce probablemente
a un estado de trancisién multicéntrico para
luego producir la parafina respectiva.

3 ‘I'H CR, I --H..CR, HCR,,
. . + 'l —_— |' —_— I )
M V) p: . ¢ |

. . * e -

1 H 4+ CR, 1" H""ca, HCR,,

Por otro lado, la reaccibén de saturaciédn de A-
romdticos no viene a ser otra cosa que el rom-
pimiento de los enlaces pi(¥) “entro del ani -
llo hencénico, rrro si las condiciones de ope-
racién son muy severas habri rompimiento del

ciclo no sin antes pasar por el estado interme
dio de una rApida isomerizacién. Si existiera”
un radical alquil alrededor del nucleo, prime-
ramente habri una reaccibdn de desalquilacibédn y
en seguida la hidrogenaciér o saturacibébn. Para
lelamente a la reaccibédn de desalquilacibén pue-
de llevarse a cabo también una reaccibédn de sa-

-turacibén, a esta Giltima reaccibdn podemos lla -

marla reaccibn secundaria de saturacién.
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En las reacciones de saturacibén de aromiticos
presentamos el estudio del Hidrocracking del

etil-benceno.

i-para inas ligeras

Como un comentario adicional a las reacciones
de Hidrocracking de Parafinas, podemos decir
que el mecanismo conduce a la mixima produccibdn
de hidrocarburos ligeros en el rango C, - C..
La cantidad de Metano y Etano son despgeciagles

Como un ejemplo se muestra el Hidrocracking del
n-Heptano en operacidn de miximo GLP.

Productos % molar Productos % molar

Cl ® 6 0606 06 0 0 0 o.2 C4 e ® 00 0 0 45.2
Cz 0‘2 C5 e 00 ¢ 0o 9.6
03 e 6 06 0 0 0 0 4005 CG ® 6 06 0 0 0 4.3

En la tabla anterior el porcentaje de propano
es elevado devido a que se est& utilizando un
catalizador especial para la produccibdn de gas

licuado.

d. Catalizadores-— Una de las lineas de mayor desa-

: rr01I6 en Hidrocracking ha sido el empleo de los componentes



de los soportes acidicos de los catalizadores, particularmen-
te Silico-~Aluminatos teniendo soportado sobre ellos por lo

menos un componente hidrogenante-dehidyrcgenante (dual funaetion

wntonces el material de soporte tiene una actiridad de ecraquco

7 0l componente soportado uns actividad hidrogenante.

Uno o ms de los componentes hidrogenantes-dehidrogenantes, ac
tuales, pueden ser selecccionados de enlre los metales del grupo
¥, asi como también de entre los 6xidos y sulfuros de los meta
les del grupo G. Los materiales representativos son los 6xidos
de Mo, Wy Cr y los sulfuros de estos, y agquellos meciales tales
como Pt, Ni y Co y varios Oxidos de estos. Si se desea pueden

estar mds de un componente hidrogenante-dehidrogenante.

Se puede utilizar como componente metfilico Pt o Pd. depositados
sobre un soporte &cido de Silica-AlGimina o Silica-Magnesia; sin
embargo, estos catalizadors pueden ser desactivados por un lar-
go contacto con azufre a altas temperaturas. De acuerdo a esto

el catalizador empleado es preferentemente sulfactivo tal como

el catalizador de Ni - V.

La cantidad del componente hidrogenante puede wvariar entre el

rango de 0.05 a 35 %peso de la composicidén total del catalizador.
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Los 6xidos de Ni y Co, el Ni y Co metdlicos son tratados con
cargas que contienen sulfuros -en el proceso de manufactura-
para prevenir al catalizador de la desactivacidn por sintére-
sis cuando existe un cambio repentino de temperatura en cl re

actor de Hidrocracking.

»sAdembds en el caso del Ni, se ha preferido utilizar sulfuro de
Ni en vez del Ni metédlico, devido a que, por un lado se aumen
ta su resistencia al envenenamiento con Nitrégeno por otro la
do se proporciona menos hidrogenacibén, produciencdo de esta ma
nera gasolina de alto octanaje debido a su alto contenido de

aromiticos y una menor cantidad de Nafténicos.

En los filtimos afios el desarrollo del catalizador zeolitico -
ha proporcioando una ayuda para la adopcidén del proceso de Hi

drocracking por aumento de la flexibilidad.

«Entre los afnos 1965 la ESSO Research anuncid la puesta en ven
ta de un catalizador que contenia una pequenha cantidad de me
tales nobles, utilizando como agente hidrogenante-dehidrogenan

te el Paladio (0.5 % peso) sobre un soporte de tamiz molecular

(soporte zeolitico).

k1l catalizador zeolitico se caracteriza por su mayor resisten-



cia a los compuestos nitrogenados y por dar conversiones mu-
cho mids altas que el catalizador de sulfuro de Ni y otros ca

talizadores con soporte amorfo. @

Ademas el catalizador zeolitico posee una mayor 4rea superfi
cial, debido a su estructura cristalina, lo que le proporcio
na mayor capacidad. de craqueo ademis de su estudio cientifico
esperindose que muy pronto se habri llegado a mejorar el ca

talizador actual.

El desarrollo de esta rama importante trajg como consecuencia
el perfeccionamiento de los procesos de Hidrocracking, tal es
el caso del proceso de Unicracking que trabaja en una sola e-
tapa con la flexibilidad de los de dos etapas, esto reduce el

costo de las inversiones.

e. Caracteristicas Industriales del Proceso

Las operaciones de Hidrocracking se lle%an a cabo en reactores
de lecho fijo en vez que en reactdéres de lecho mbdvil o fluidi
zado de los conocidos procesos de craqueo. Una razbn es que
los procesos qu utilizan cargas viscosas pueden impedir la

utilizacidén de lechos fluidizados o .atin de lechos mbéviles.

La segunda razén es que las altas presiones de operacién ha-
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ce mucho mis dificultosa la separacién y mezcla del catali-
zador y el hidrocarburo tornfndose de esta manera mucho mis
atractivas las operaciones en lecho fijo. Una excepcidn es el

proceso H~-0il que opera con reactores de lecho mbvil,

"En todas las instalaciones de Hidrocracking se distinguen dos

secciones: Una seccibn reactiva y Otra seccidn de fracciona -

miento.

La seccion reactiva puede estar comprndido por uno o dos reac
tores y la seccibn de fraccionamiento que puede comprender una
o variag columnas, la disposicibén de las mismas dependeri e -

sencialmente del fin de la operacién y de las cargas tratadas.

Todos los procesos de Hidrocracking son relativamente simila-

res, difieren principalmente en detalles de concepcifn y en el

catalizador utilizado.

Funcionan en una o dos etapas segfin la naturaleza de la carga

y de los productos deseados.

Las variantes principales son las siguientes:
- Hidrocracking en una etapa

- Hidrocracking en dos etapas: Estos pueden tener un

circuito de recirculacibn comfin o independiente.



(1). Hidrocracking en Una Etapa

El esquema de la figura 9 representa umna unidad tipo de uma

etapa . La carga fresca mezclada con el gas de recirculacidn
se precalientan por intercambhio con el efluenie dnl veactor,
la mezcla con el aceite de reciclo puede hacerse antes o des
pués del precalentamiento, luego sc pasa al horno donde la -
mezcla se calienta hasta la temperatura de reaccibn. Despuébs
de las reacciones de conversiones hacia los productos, el ef
luente se enfria y se pasa a un tambor de separacibn de alta
presibn de donde se separa el gas de recirculacién y el pro-

ducto liquido se envia al fraccionamiento.

Este esquema tipo puede ser objeto de muchas variantes, rela
tivas concretamente, a los puntos de inyeccibn del gas de re
ciclo y de aportacibébn, y del producto de recirculacién en el
circuito de carga fresca. El esquema de fraccionamiento tamé
hién es indicativo y suceptible de numerosas modificaciones

”

y adiciones.

La variante en una etapa se utiliza sobre todo, en una opera
cibén de mi&ximos destilados medios o cuando la carga fresca -

estf libre de elementos envenenantes del catalizador tales -

como el nitrégeno y azufre.
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(2). Hidrocracking en Dos Etapas

El esquema de la figura 10 representa una unidad del tipo en
dos etapas con reunibn de los efluentes de los dos reactores

en un mismo separador de alta presibn; esta variante supone

un circuito de recirculaciébn comfin para el hidrégeno. El pro
ducto pesado de la columna de fraccionamiento se recicla a 1la
segunda etapa, esto es debido a que el producto liquido del -
fondo de 1la fraccionadora estf libre de venenos del cataliza-
dor y que el catalizador de la msegunda etapa tiene funcibn de

craqueo (nicamente ms no de eliminacién de contaminantes.

El esquma de la figura 1l representa una unidad del tipo de
dos etapas con reunibén de los efluentes de los separadores
de alta presibn en un mismo separador de baja presibn, varian
te que supone dos circuitos de recirculacibn de hidrbgeno de
trayectoria independiente. En este caso el producto pesado de
la parte inferior de la fraccionadora se recircula también al

reactor de la segunda etapa.

Una variante aplicada principalmente a la produccibébn de méxi-
ma gasolina consiste en enviar el efluente del separa dor de
alta presibn de la primera etapa, a una columna de éstabidiza
miento, y de alli directamente al circuito dela segunda etapa

sin pasar por fraccionamiento (lineas punteadas).
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La principal ventaja de tratar» separadamente el epfluente del
reactor de la primera etapa es e ‘itar la presencia de st en
el reactor dela segunda etapa y la columna cde fraccionamien-
to; esto faborece que en el reactor de la repunda etapa se -
empleen materiales menos nobles tales como el aceio al carho
no v aleaciones de hajo ccntenicdo de Cr v Mo, en ‘ez de¢ ace-

ro inoxidahle; esto conduce a la 1ednceidbn de las inversiones,

en que son mucho mis flexibles en cuanto al producio final de
seado. La eleccibn de uno 1 otio iipo de poceso dependerf pri

mordialmente del factor econbmico v rdel producto final dereado.

Ln los procesos de dos etapas, la primera trabhaja, esencialmen
te desulfurando y desnitrificando, est& limitado a un hloqueo
de la actividad del catalizador pcr compuestos nitropenados de
la carga, La segunda etapa uti})iza un catalizador més activo,
esto permite alcanzar conversiones «levadas; este catalizador
es mucho mis sensible al envenamiento, pevo por trabajar con

los productos de recirculaciédn no existe ningAn problema ya que

estos productos se hallan purificados.

Los problemas del catalizador en hidrocracing son insipnifi-

cantes comparados con los del craqueo catalitico fluido.
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En Hidrocracking no existen los problemas de desactivacién
por deposicibébn de coque sobre su superficie ya que la accibn
de hidrbgeno evita la formacidn de coque. Tampoco existen -
problemas de desactivacidn por atricibn puesto de que se tra
baja con reactores de lecho fijo; no existen tampoco proble-
mas de desactivacibédn por sintéresis puesto que el catalizador
esti protegido con una capa de sulfuros que lo pre:ienen de
los cambios bruscoa de temperatura. Finalmente no existen pér

didas de catalizador por arrastre gaseoso.

Los aspectos anteriormente mencionados han servido de apoyo p'

adoptar los procesos de Hidrocracikin en ez del proceso FCC.
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I1. Seleccibn del Proceso

Como se sabe, la seleccibdn del proceso adecuado para la trans
formaciébn de la materia prima disponible, es una de las eta -
pas mAs dificiles en el diseifio de plantas. Todos los trabajos
y estudios expuestos anteriormente concluyen en la seleccibn
del proceso; es por tal motivo que se debe poner el miximo

cuidado para hacer una buena eleccibn. Para dicho efecto to -

maremos en cuenta los siguientes aspectos:

A. Tendencia de la Demanda uacional de combustibles de-

rivados de hidrocarburos.
B. Caracteristica y disponibilidad de la maieria prima,
C. Racionalizacibn del consumo de materia prima.
D. Produccibn del derivado de acuerdo a las especifica-

ciones.

©. Rendimiento y Flexibilidad de los procesos de acuer-
do a la variacibén de la demanda nacional.

F. Economia de los Procesos.

En seguida pasaremos al anflisis de cada uno de los aspectos
antes mencionados, bas&ndonos en los estudios realizados en -

los capitulos precedentes.

A, Tendencia de la Demanda Nacional de Combustibles



El estudio de la tendencia de la demanda de cada uno de los de
rivados de hidrocarburos nos determind la necesidad de produ -
cir mAs y mhs Turbocombustible y GLP a partir de cada barril -
de petrbleo crudo procesado, entonces de acuerdo a esto, es ne
cesario elegir un proceso que maximice su rendimiento en GLP
y Turbo a la vez que nos proporcione altos rendimientos en ga-
solina, De los procesos descritos en las Tablas XIII y XIV, el

Gnico que ofrece esia posibilidad es el "Hidrocracking".

B. Caracteristica y Disponibilidad de Materia Prima

Xn el capitulo IV, hemos determinado las caracteristicas fisi-
cas y quimicas del-petrbleo crudo de nuestra amazonia :(ver -
Tablas VIII, IX y X), de la observacibdn de dichos estudios se
concluye que la destilacibn primaria nos proporciona bajos ren
dimientos en GLP, Turbo, Kerosene y AGO, por lo tanto tenemos

que recurrir a un proceso adicional que nos proporcione los

combustibles necesarios para cubrir el déficit creado por 1la

gran demanda de estos productos.

AGn en el caso de que dispongamos de crudos més livianos que
el ecuatoriano, siempre existirf la necesidad de mezclarlos con
crudos pesados (por la gran disponibilidad de estos), y obte -

ner de esta manera una mezcla con caracteristicas similares a
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las del crudo ecuatoriano, esto agrava el problema del abaste
cimiento del GLP, Turbo y Kerosene, como se puede ver en la -

siguiente comparacibn extraida de la Tabla X.

RENDIMIENTOS DE LA DESTILACION PRIMARIA DE
LOS CRUDOS DE LA SELVA (% Vol.)

Crudo Mezcla Mezcla
Ecuat, Liviana Pesada
GLP 0.8 0.4 -
Gasolina 156.0 20.5 5.¢
Turbocom, 11.0 - -
Kerosene 3.0 9.3 8.5
Diesel 14.0 16.5 16.C
ACC 1.5 4.5 6.6

Como podemos ver, los rendimientos en GLP v Turbo han dismi-
nuido en los dos filtimos casos, en el caso de la mezcla pesa
da de crudos su bajo rendimiento en gasolina agravaria afin -
mds el problema de abastecimiento. En consecuencia, serf@ ne-
cesario construir unidades de Hidrocrac'zting para cubrir el
déficit en destilacibn primaria, ya que los porceniajes de -
consumo presentados en la Tabla II son mavores, como se puede

7er en la siguiente comparacibébn para el aiio 1075,
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Ywvol. preducido

en dest. pri.

wvol., cel consumo
_toftal de comb,

| — —
GLF 0.8 i
Gasliotor, 15 ”1.1
Tur.4Kero. 11 16.2
Diesel 14 ! 1%,

i) déficit de GLF, Gasolina Motor y Tiesel se preden cubrir
con la produccidén de nn: unidad FCC, pero como .amhifin exis-
te déficit de Nerosene y Turbho, tendremos aue ~—¢rnns oblipa-

dos a construir una unidad de hidrocrac'ing:

C. Racionalizacién de la Fateria Prima Disponible

L.La manera de cubrir la demanda de couwbusiibles deri—ados de

hidrocarburos seria, por una parte, refinando mayor cantidad

del crudo necesario para cubrir la dewanda nacional y de esa

manera cubrir los déficit de combusiibles en des:ilacibn pri

maria, los productos excedentes servirian para la exportacibdn;

la otra ruta seria la eleccidn del Hidrocracking como unidad
productora de Turbo, Kerosene y GLP para cubrir el déficit -
en destilacibn primaria procesando solamente el crudo nece -

sario para nuestro autoabastecimiento.

De acuerdo al planteamiento anterior, cualquiera de las dos
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rutas son factibles, pero en el primer caso estamos atentan -
do contra el principio de la '"racionalizacibn de nuestros re-
cursos energéticos", puesto que como se estahlecib al estu -

diar la tendencia de la demanda nacional, debemos elgg}r el

proceso mis adecuado para lograr nuestro autoabastecimiento

con la menor carga posible de crudo, no nos queda otra ruta «

que elegir el proceso de Hidfocracicing como el mAs adecuado -
para cubrir la demanda cumpliendo a la vez el principio de ra

cionalizaciébn.

D. Produccién de comhustibles de acuerdo a las especi~

ficaciones

L6gicamente, los productos de destilacibn primaria esltén de
acuerdo a las especificaciones, pero no podemos decir lo mis-
mo de los productos de craqueo catalitico, este proceso nos
proporciona gasolina de muy buena calidad, pero el aceite de
ciclo liviano (gasb6leo liviano o diesel) es de mala calidad
por su alto contenido de compuestos ciclicos aromé&ticos, ta -
les como el metil naftaleno, que le dan mala caracteristica
de combustibn, adem&s de que ocasiona deposicibén de gomas so-
bre los motores . Este problema es mayor cuando se utiliza ca

talizador zeolitico en ves del de '"Alta AlGmina",.

Con relacifn a la gasolina podemos decir que el octanaje me-



dio claro resultante de los proceso de Hidrocrac!.in, es 850 -
F-1, mientras que el correspondiente en FCC es 94 F-1; ambas
llegan a tener aproximadamente o¢ F~1 al adicionarle I co. -
por galébn, lo que demueslra la buena sucepiibilidad al TEL

de la gasolina de Hidrocracliing.

E. Rendimiento y Flexibilidad de los Procesos de acuer

do a la variacibén de la demanda nacional,.

L.os procesos FCC. tienen un alto rendimiento en GLP y gasoli-
na, el rendimiento en GLP (utilizando catalizador de alia alf

mina) varia en el rango de 1 a 20 ¢ wol :(rer Tabla XIII).

1 rendimiento en gasolina de los procesos de FCC. varian en

el rango de 43 a 53.% % vol. (con cai. alta alGmina).

I'n comparacién, los procesos de Hidrocrachuing, dan rendimien-
+0s en GLP en el rango de 3 a 18 ,» vol (los rendimientos ba-
jos corresponden al procesamiento de residuos pesados); pero
cxiste el proceso llamado "LPG-ISOMAX HVDROCEACKING'" que nos

proporciona un rendimiento de $7.9 % vol de GLP a partir de

NAFTAS con PFE de 390 °F.

Por otro lado los proceso de Hidrocrac«ing, dan rendimientos
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desde 85 a 1C8 % vol. de Nafta de PFE 400 °F en operacibn

de mixima gasolina : (ver Tablas XIV y XV),.

Por lo visto anteriormente, el Hidrocraczing ofrece mayores
ventajas en ambos casos y por lo tanto tenemos que preferirlo

en vez del Craqueo cataalitico Fluido.

En el aspecto de la flexibilidad de los proresos de acuerdo

a la variacibn de la demanda nacional, ya saberos que los pro
cesos de FCC, son muy limmtados, a lo mucho podemos variar
hacia la mayor o menor produccibén de Gasolina y GLP; por el
contrari¢ 1los procesos de Hidrocrac':ing ofrecen una gran fle
xibilidad en este -aspecto, es decir que si en determinado mo-
mento existe mayor demanda de Turho en vez de Gasolina o Die~

sel, podemos pasar a operacibdn de m&ximo Turbo con s8bdlo hacer

ciertos cambios de las coindiciones de operacidn, como por ej.
en la vAlvula de suministro de Hidrbgeno. En consec-uencia la
demanda cambiante de nuestro mercado es una ayuda miAs para la

eleccibn del proceso de Hidrocracking.

Entre los procesos que ofrecen esta flexibilidad esta el "IFP-

BASF HYDROCRACKING'".

F. Economia de los Procecos.
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La cconomia de los procesos son los que en iltima instancia

deciden la eleccidn de un determinado proceso.

Las Tablas XIII y XIV nos muestran un resumen aproximado de

la economia de los diferentes procesos de FCC. e Hidrocrac-

king respectivamente.

En seguida pasamos al anllisis de cada uno de los cosios que

incluye la economia de los procesos.

1.

INVERSION.--Las inversiones en los procesos de FCC. varian

entre 115 y 350 $/bbl. de carga, mientras que
en los procesos de Hidrocrac:ing estos costos
varian entre 350 y 7C0 $/bbl. de carga, estia
diferencia de, précticamente el dohle, se debe
a que los reactores de Hidrocracking son reci-
plentes diseifiados para soportar altas presio -
nes y ademis deben ser resistentes a la accibn

corrosiva del H.S y el hidrégeno, es decir ma

2
teriales muy costosos como el acero inoxidable

y otras aleaciones con alto contenido de Cr-=Mo.

2. COSTOS DE OPERACICN.- El siguiente cuadro, resume las dife -

rencias entre los costos de operacibén en FCC

e Hidrocracking:
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TABLA DE COSTOS DE OPERACICN (FCC. y HC.)

(por barril de_carga)

| ; FCC. Hidreocrac'.ing
Consumo Servicios:

Electricidad 3 - 6 Kwvh, 10 - 12 Kwh,

Agua Enfriam | 1 - 3 gal. | 9¢-1500 gal.

Combustible 100--200 MBTU 100-70C NBTU.

Vapor de HZO S = 6 1hb. 10 - 18 1b,
Catalizador....... 0.15-1.3 1b £ - 12 cent
Hidrbgeno: (SCF)... -— SCG-22C0

Ceme vemos en la Tabla anterior, los costos de oreraciéobn en el
proceso de Hidrocrac!ting son mayores que en FCC.

Con respecto al consumo de combustihles el mayor consumo en el
proceso de Hidrocracking se debe a que ademis del consumo en la
produccidbn de vapor, emplea combucgiitle en los hornos de :apo-
rizacifén de la carga; este consnmo es mayor para el,caso de Jos
procesos de dos etapas.

(+ro cosio importante en Hidrocrac'iing es o1 correspondirnie al
hidrbgeno, este cosio es elevado cuando se obricne I, per refor
macién del gas natural, pero el H, precducido por reformacibn de
es mucho menos costoso dehido a aue re obiienc como puvo-

naftas

dueto sccundario, por esta »azdn es necesal io hacer un estudio

d> factibilidad de instalacidén de una gran unicdad PLATFORMINC

en el FPerfi,



- 78 -

Friuweramenlte debemos ccnsidera la ma‘eria prima necesatviac:

La nateria prima es la nafta ya =ea del p:oceso de FCC. o de
Hidrocracliing ademfis de la nafia de decstilacidn p:imariae con
respecto a esto no habr& ningin probl:ma puesio ane al rc¢fi -
nar la cantidad necesaria para nuestro aunioabaslecimiento ten
dremos un exceso de nafias que se deben enviar a nna inidad -
d2 Platforming para la produccibén de jasolina de alio octana-

je, GLP, e hidrégeno.

En seguida debemos considerar la demanda de los pveductos pro
venientes de Platforming: Con relacidén a la gasolina de alto
octanaje haremos un estudio aparte, el GLP producido serviri
para cubrir la gran demanda de este combus.ible en los proxi-
mos afos; y por filtimo el Hz producido servir& para la unidad
de Hidrocracking de gasOleos virgenes, el exceso de hidrdgeno
producido se emplearia en la sintesis de amoniaco de la plan-

ta de Fertilizantes de Talara ya que nueslras veser-as dc gas

natural son,lfmitadas (ver Cap. III, p¢.2C).
Con respecto a la gasolina de allo octianaje, ‘enemos nue pro-

nosticar su consumo hasta el afio 1¢20, oasacdos en los datos

estadigticos disponibles desde el aiio 1262 hasta 1971.

Para el pronbstico, emplearemos el mismo mé:odo que para los



oiros comhustihles el mismo que va ha sido expnesto en el ca-

pitulo I.
TABLA XVI
DEMANDA NACIONAL DE GASOLINA MOTCR (MMB/afio)
ANOS 1962 - 1071
66 Octanos* 8«4 Octanos 95 Octanos
1962 3.70 2.7C ¢.04%
1463 2.60 3.5C 0.098
1964 3.55 3.C0 0.01
1965 3.60 4,20 1.230
1£66 3.50 5.15 2.0860
1967 3.40 5.90 0.270
19685 4,30 4.¢5 0.170
1969 4.70 5.00 C.210
1970 4.50 5.40 0.250
1971 4,45 6.00 0.300

*Estas cifras incluyen una pequefia cantidad de gasolina de 45

octanos que se consume en el oriente peruano.

Por el método de los minimos cuadrados se ha determinado la e-

cuacibn matemAtica que relaciona los datos anteriores, de esta
X

manera se halld que una ecuaciédn de la forma Dn=Do(14TC)" es

la que mejor nos relaciona los datos para las gasolinas de 66
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y #4 octanos, mientras que los datos de la gasolina de 94 oc-
tanos se ajustan mejor mediante una correlacibn lineal.

las relaciones matemidticas halladas son las siguientes:
Dn=Do (1.0252)* ...................(66 octanos)...(1)
X
Dn=Do (l.0S02) ....coceveucecen. ... (&4 octanos)...(2)

Dne=Dc 4+ mx e e e e e e teeseees. (€5 octanos)... ()

Donde: Do = Demanda en el afio de referencia (MMB/afio)
Dn = Demanda en cualquier afio x (MMB/ aiio)
x = 1’ 2, 3, e O 0 0 0 0 0 0 o o o , n .

m =;pendiente de la recta de los minimos cuadrados

cuyo valor es 0.0192.

Dehido a que para todos nuestros estndios estamos tomando co
mo referencia el afio 1970, en la recta de los minimos cuadra
dos podemos hallar Do vy reemplazarlo en las tres ecuvaciones
anteriores obteniéndose de esta manera las gignientes corre
laciones:

Dnae 4.22 (1.0252)% . ... ... . ... ... (1Y)

Dne 6.05 (1.0902)% ............... ceeal (2

Dne 0.822 +# 0,0183x ..., ittt innnns (')

Mediante las f6brmulas (1'), (2') v (2') hemos determinado q'
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los consumos de gasolina para los aifios 167f, 1280, 1985 y =

1920 serfin como se muestra en la siguiente Tabla: (MMB/aiio).

1975 % 1880 % 1985 % 1990 %
66 octanos 4.79 32 5.5 26 6.2 21 6.97 17
84 octanos | 9.27 | 61 | 14.4 | 68 | 22.1| 75 | 2n.00 80
©5 octanos 1.00 7 1.2 6 1.2 4 1.21 3
TOTAL..... 15.06 | 100 21.1 |1cCO 20.5 | 100 41.18

Del cuadro anterior podemos concluir que la demanda de gasoll
na de 95 octanos sblo alcanzarf en el futuro el 5 % del consu

mo total, siendo el de mayor consumo, la gasolina de 84 oct,

De acuerdo a la conclusién anterior parece que no es factible
la construccibébn de una gran unidad de Platforming, pero, te -
niendo en cuenta de que al extraerle los aromidticos de esta
gasolina platformada s6lo alcanza a tener 66 octanos o menos
(hasta 60 octanos), podemos concluir de que es factible ins -
talar una unidad de Platforming para la produccié4n de un cor-
te de Arométicos, gasolina de 66 octanos, GLP y el hidrbégeno
necesario para'las unidades de Hidrocracking. La gasolina de
alto octanaje producido en Platforminir puede servir también
para efectuar mezclas con otras gasolinas de menor octanaje y

obtener de esta manera el octaneje medio de A6 y 34 F-1 claro.

En conclusibn el pryecto es factible.
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3. CCSTOS DE MANTENIMIENTO Y MANC DE OBRA,- Los costos de man
tenimiento y mano de ovra, en ambos casos son -
aproximadamente los mismos. Ln el caso del costo
de mantenimiento la variacibdn estd entre 3 a 4 %
de la inversibn anual, tanto para el proceso de
FCC como para el proceso de Hidrocracking. La
mano de obra se estima en 2 a 3 hombres por pues

to y por turno para el caso del Hidrocracking.

III. Balance de Materia

Los balances de materia correspondientes a los aiios 1980,19856
y 1990 se presenta mediante diagramas de flujo en las Figu -

ras. 12, 13 y 14 respectivamente.

De la Tabla VI obtenemos los datos del dé&ficit de produccibn
nacional de combustibles derivados de hidrocarburos asi como
también el déficit de la capacidad total de refinacibn de pe-~
tr6leo crudo (en MMB/afio). Estos datos expresados en barriles
por dia se muestran en el cuadro XVII. Debe tenerse presente
que nuestros balances estin encaminadgs a la produccibn de -

combustibles ligeros y por lo tanto no entraremos en el prob

lema del balance del residual.



- 83 -

TABLA XVII
DEFICIT NACIONAL DE PRODUCCION DE COMBUSTIBLES DERIVADOS DE
HIDROCARBUROS (BPDO)

ANOS 1675 - 149C

1575 1980 1385 1220
GLP..... - 2,110 16,600 46,500
GasMotor 4,320 22,200 43,75C 7%, 200
Turbo... 4,640 14,850 | 36,500 51,500
Kerosene 870 3,480 7,000 10,630
Diesel.. 1,257 1¢, €00 20,800 40,770
Residual 27,600 33,500 27,000 63,200

4. Balance de Materia para el Ano 1.70

fiunque para este afio no se pueda constiruir ninguna unidad de
Hidrocracking, es interesante demoscrar ic conveniencia del
[Iiurocracking en vez del Craqueco Cataliiico Fluido, este ba=-
lance se presenta haciendo una coaparacibn entre el proceso

"FCC - UOP" y el proceso "IFP-BASF hYDPOCPACKING",

CAKGA: Mezcla de Gasbleo virgenes (28.C¢ °ArI)
CONDICIONZS DE OFERACICN: ver fanlas XIII v XIV

NLNDIMIENTC DE LOS PROCHLOS: (f Vol.)
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DEST. PRIM. "FCC - uePp" "IFP - BASF
(Dato real) (5.5 %conv.) | HYDROCRAC"
GLP.veevonss 0.5 22.C 10. 2
Gasol, Liv.. 2.0 a3.§ 13.2
Nafta ...... 6.0 - 27.1
Turbo ...... 11.0 - Gt .6
Jlerosene ,.. 3.C - -
Diesel ..... 14.0 21.0 -
Operacién:.. (cat.alta Al)| (M&x.Turbo)
BALANCE DE MATERIA PARA EL ANO 1975 (BPD)

CARGA D.P,. 30,000 (petfbleo Crudo)

" u.vV. 16,050 (Crudo Reducido)

" FCC. 8,640 (Mezcla Gasdleos)

" HC. 8,640 « " " )

VIA D.P - FCC. VIA D.P - HC. DEMANDA

GLP +.oeeeve 2,140 1,140 -
GasMotor .. ©,040 7,920 4,320
Turbo «.... 3,300 0,230 4,640
Kerosene .. 900 200 870
Diesel .... 6,015 4,200 1,257
Residual .. 7,860 7,860 27,600

Como podemos apreciar en el balance anterior, el proceso

que

mejor se adecfia a nuestro mercado es el Hidrocracking.
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B. Balance de Materia para el aiio 1990

Los resultados de este balance =e presenta, més claramente,
en el diagrama de flujo de la Figura 12. FEste halance estf

basado en los siguientes rendimientos:

:IEBH- BASF _HYDRCCRACKING" "LPG-CATLYST
MAx. Turbo | M&x. Nafta PLATFORMING"
GLP ;:..... 10.2 21.6 24.0
Gasol. Liv, 13.2 a2.1 778
Nafta ..... 27.1 7E.8 -
Turbo ..... 68.6 - -
Diesel .... = = -
Hz(% peso) : - - 0.9
Consumo H, | 'y 760 2, 100 -
(SCF/bbl)

En el diagrama de flujo se presenta los resultados correspon
dientes al procesamiento de 100 MBPDO en destilacién prima -
ria. De los 53,500 barriles de crudo reducido, 26,500 barri-
les se carga a la unidad de vacio cuyo rendimiento en LVGO

y HVGO son respectivamente 13 y 38 & vol: (ver Tabla XI).

Fl LVGO (gasbleo liviano de vacio), junto con el AGO, se car
ga a Hidrocracking durante 10 dias al mes, en operacibn de -

madximo Turbo y los 20 dias restantes se trabaja con carga de
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HVGC (gasbleo pesado de vacio) en operacidn de mlximo Diesel,
La capacidad necesaria para nuesiro avtoabastecimiento debe
ser un reactor de 20,000 BPD en una sola etapa que debe tra-
bajar con reciclo en el caso de "operacibébn miximo Turbo" vy

sin reciclo (un solo paso) en el caso de "Cp. M&x. Diesel",

Por otiro lado se¢ ha construido una nnidad de DPlalforming con
nna capacidad de 1C,C00 BPD y que seri alimentacdo con 6,000
barriles de Naftas Virgenes y 4,000 barriles de Naftas produ
cidas en Hidrocracking (se debe tener presente que el catal}
zador utilizado en esta unidad es diferente a los catalizado
res convenclonales, yva que el proceso rinde altos porcenta -
jes de GLP).

L.a pruvduccibédn de las unidades de Platforming +« ilidrocracking

son las siguientes: (en barriles/dia).

CARGA .6,200 12,077 1o, 0N
"IFP-BABF HYDRCCLACYING" "1.FG-CATAL.

PRODUCCION: - MAx Turbo MAx. Nafta [latforming"

GLP ...v0us GR2 2,000 2, 4CO

Gasol, Liv, H1@& 4’d6(‘s 7'7(“()

Nafta o 0o 0 0 o 1,6?{‘ ](_‘.,.RCO -

Turbo +.... 4, 260 - -

H, (SCFD):. - - 4820 N
CCNEUMO DE Hy 10.9 MM 20.7 MM _

(SCFD)
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La producciédn total de GLP alcanza a 6832 BPD que viene a ser
muy superior a la demanda por lo que se tendri aque exportar -
el exceso.

Con relacién a las tres corrientes de gasolina, podemos decir
lo siguiente: La gasolina liviana virgen (luego del Hidrotra-
tamiento)puede ser utilizado como gasolina de 66 octanos sin
necesidad de adicionarle Plomo Tetraetilico; la gasolina 1li-
viana proveniente de Hidrocracking tiene un octanaje claro de
34 a 86 por lo tanto puede utilizarse como tal, sin necesidad
de hidrotratamiento ni TEL; de los 7730 barriles de gasolina

de Platforming (95 Octanos sin TEL), 2200 Bbls. se emzcla con
8180 barriles de Nafta de Hidrocracking (Octano claro 79) pa~
ra obtener gasolina de 84 octanos, v los 5520 barriles restan
tes puede utilizarse como gasolina de ¢5 octanos o extraerle

su fraccibédn aromftica (52.5 %) para que a su vez este sea en-

viado a una unidad de fraccionamiento de Aromfticos (BTX).

Como se puede apreciar, se ha demostrado que con solamente ha
cer mezcla de gasolinas podemos abastecer nuestra demanda,sin

necesidad de recurrir a la adicién de Plomo Tetraetilico.

En los balances posteriores s6lo presentaremos los resultados
globales como GasMotor (gasolina motor)} ademis se ha demos -~
trado que la idea de una integracién Refino-Petroquimico es

muy factible desde el punto de vista de la disponibilidad de
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materia prima proveniente de la extracciébn de los armlticos -

del platformado.

C. Balance de Materia para el afio 1986

El balance para este afio se muestra en el diagrama de flujo -~
de la Figura 13. La capacidad neeesaria para nuestro autoabas
tecimiento serf de 200 MBPDO o sea 100 MBPD mfis que en el aflo

1980 (en realidad es sb6lo 92,500 bbls més que en 1980).

Los rendimientos de la D.P. y la U.V. se muestra en el diagra
ma de flujo. E1 HVGO en este caso servirfi de alimentacién pa-
ra la antigua unidad de Hidrocracking (ampliada a 25 MBPDO),
esta unidad trabajarf en "operacibn de mlximo Turbo"; los ~
14,600 bbls restantes de HVGO, junto con 14,900 de LVGO y ~
3,000 de AGO se enviarf como carga a la nueva unidad de Hidro

cracking de 35,000 BPDO de capacidad, en operacién de "méxi-

mo Diesel".

La antigua unidad de Platforming ha sido ampliada a 17 MBPD
de capacidad y trabaja con 12 MB de Nafta Virgen y 4.9 MB de

nafta proveniente de la unidad dc Hidrocracking.

Se ha instalado una nueva unidad de Hidrocracking llamada:

"LPG - ISOMAX HYDROCRACKING'" para la produccibén de gran can-



tidad de GLP y cubrir de esa manera el déficit de produccibn
de las demls unidades. El reactor de esta unidad contiene ca
talizadores especiales que tienen la propiedad de soprtar al
tas temperaturas, esta propiedad trae como consecuencia que
se trabaje a condiciones muy severas faboreciendo de esta ma
nera las reacciones de Hidrocracking simple miAs no las reac-

ciones de Aromatizacién de las Naftas.

lLos rendimientos y la producciédn de las diferentes unidades-

se muestra en el siguiente cuadro:

M IFP-BASF HYDROCRACKING'" "LPG-CATALYST "LPG-ISOMAX
Mlx.Turbo Mix. Diesel PLATFORMING'" HYDROCRAC."

REND. (%vol)

[6) 1) > 10.2 5.42 24.0 97.9
Gasol, Liv, 13.2 7.33 77.8 32.3
Nafta ..... 27.1 15.10 - -

Turbo +.e. 68.6 - - ———
Diesel .... - 86.60 - -

PROD. (BPD) :

GLP ¢ceeene é:550 1,760 4,050 6,640
Gasol.Liv.. 3,300 2,480 13, 260 2,190
Nafta ..... 6,775 4,900 -
Turbo ..... 17,170 - -

Diesel .... - 27,800 - -






Como se puede ver en el diagrama de flujo, la nafta produci-
da cn Hidrocracking (Op. m&x. Turbo) servir& como carga para
el funcionamiento de la nueva unidad de Hidrocracking (Iso -
max). El mantenimiento de la actividad del catalizador en el
reactor de esta nueva unidad ser& excelente debido a que 1la
carga esti libre de contaminantes metflicos y venenos del ca
talizador (El catalizador es capaz de soportar neftas virge-

nes que contienen compuestos sulfurados o nitrogenados).

En el Balance de la Figura 13, vemos también que existe ex =~
ceso'de produccibn de Diesel; este producto puede ser recir-
culado a lr otra unidad (35 MBPD de capacidad) para produ -

cir m&s gasolina y GLP cuya demanca se cubre escasamente.

D. Balance de Materia para el aiio 194(C

La figura 14, nos muestra claramente el valance correspon -

aiente al afio 1¢90. La alimentacibn a la unidad de destila-
cibn primaria debe ser de 375 MBPDO. El esquema es similar -
a la del afio 1985, con la diferencia de que se ha construido
una nueva unidad de Craqueo Catalitico ¥luido (Con Cataliza-
dor de Alta Alfimina) con una capacidad de 50,000 BPDO para

abastecer el déficit de producciébn de gasolina de otras uni=-
dades; adem&s las dos antiguas unidades de Hidrocracking es-

t4n trabajando ahora en "operacibn de m&xime Turbo". Aqui es
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donde se justifica la construccidén de la unidad ce Hidrocrac
king en el afio 1985 ya que considerando la demanda para: ese-
ano, resultaba mis conveniente construir una unidad de FCC.
en lugar de la Hidrocracking de 35 MBED.

Ambas unidades de Hidrocracking para 149G trabajar&n con car

pa de gasoleo pesado de vacio (00,GO0 BPDO).

Los rendimientos y la produccibén de las diferentes unidades
estén basados en los cuadros anteriores, por lo que es inne-

cesario volverlos a mostrar en esta parte.

Otra diferencia del presente diagrama de flujo, con respecto
al del afio 1985, es que las naftas producidas en ambas unida
des de Hidrocrackin se envian a la antigua unidad de Platfqg
ming, directamente sin hidrotratamiento. Debe notarse que es
ta unidad no ha sido ampliada,

La nafta virgen sirve de alimentacibén a la unidad de Hidro -

cracking Isomax para producir GLP cuya capacidad se ha incre

mentado a 22,500 BPDO.

Con relacibn al esquema en general, podemos decir que no es-
t4 perfectamente ajustada de acuerdo a la demanda del merca-
do nacional, puesto que para hacer inversiones en la cons

truccidn de unidades para el aiio 1990 seri necesario conocer

los datos de la demanda en el aifio 1995.
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CAPITULC VI

CONCLUSION®S

La importancia de este trabajo radica en gque se ha demostrado
las ventajas de instalar unidades de Hidrocracking en el FPerfi
para satisfacer la demanda de combustibles derivados de hidro
carburos. Dentro de todos los procesos de hidrocracking, des-
critos anteriormente, el que mejor se adecGa a la variacibn -
de nuestra demanda, es el proceso "IFP - BASF Hydrocracking"

del instituto francés de petrbleo y la Badische Anilin and So -

da Fabrik AG. cuyo diagrama de flujo se presenta en la Figura

10, pfgina @64.

Para el afio 1980, serf necesario instalar una unidad de Hidro
cracking de dos etapas, esta unidad trabajarf con las dos eta
pas en operacidn de mixima nafta y con una sola etapa en ope-
raci6bn de miximo turbo. Todas las operaciones serfin con recic
lo a menos que se opere a miximo Diesel. La capacidad necesa-

ria de la unidad anterior ser& de 25 MBPDO.

Siguiendo el incremento de la demanda de combustibles ligeros
serf necesario construir otra unidad de Hidrocracking con una

capacidad de 35 MBPD que operarf a miximg Nafta Yy la antigua



unidad de 25 MBPD seguirf operando a la misma capacidad en o

peracibébn de méximo Turbo.

Es interesante notar que para 1990, también se puede construs«
ir una unidad de craqueo catalitico fluido con una capacidad
de 50 MBPD v cubrir de esa manera la gran demanda de GLP y -
gasolina y ademfs disminuir el consumo de hidrégeno que oca-~

sionaria en su lugar, una planta de Hidrocracking.

Por otro lado se ha demostrado que la construccibén de una uni
dad de Platforming, para la produccibédn del hidrfbgeno necesa -
rio en Hidrocracking, no es factible desde todo punto de vis-~
ta: primero porque su bajo rendimiento en hidrbgeno (0.9%pes)
no abastece el gran consumo en Hidrocracking, seria necesario
construir una Platforming con una capacidad cuatro veces ma =
yor que la de Hidrocracking para abastecer el hidrbégeno nece-
sario en esta filtima. Esta conclusibén hace necesaria la obten
ci6ébn del hidrbgeno por la via de la reformaciébn catalitica del
gas natural, tal como se ha demostrado en los balances presen

tados anteriormente.

Segn la informacifn obtenida en la Direccibdn General de Hidro
carburos, nuestras reservas de gas en la costa norte son de 3

billones de pies cibicos. Nuestros actuales proyectos a nivel
nacional (ver pfigina 26) necesitarin para su efecto de una can
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tidad aproximada de 1.2 x 1011; de acuerdo a esto solamente

tendremos asegurado un abastecimiento normal durante 25 aiios
(segln célculos cap. IIl, mat. prima), es por tal motivo que
se debe hacer un estudio cuidadoso a cerca de su aprovecha -
miento y distribucidén. En el supuesto de que se cumplan to -
dos los proyectos existentes en cuanto al aprovechamiento de
gas natural, nuestras reservas se agotarian en el aiio 2,000,
y en lo sucesivo, la finica manera de suministrar hidrégeno a
las diferentes unidades de consumo (sintesis de amoniaco,tra
tamiento de parafinas, hidrocracking, hidrodesalquilacifén, y
otros usos),seria mediante la instalacién de una unidad pro-
ductora de gas de sintesis a partir de naftas u otras cargas
cuyo punto final de ebullicién sean menores que 500 °p y de

‘esta manera obtener un gas que tenga la siguiente composicibn

Metano ..eeee...98.0 % vol, CO ..coeee 0.0 % vol.
Hidrégeno....... 1.5 % vol. COz-....... 0.5 % vol.
El metano producido serviria de carga a una unidad de refor-
macién al vapor obteniéndose de esta manera el hidrbgeno de-
seado. En Japdn funcionan varias de estas unidades y es muy
‘poco conocido en el mundo por ser un proceso nuevo; cCOmo uha
referencia podemos decir qQue a partir de 23,000 bbls. de naf
ta de PFE 365 produce 125 MMSCF de metano.

Espero que no se llegarf a tener este problema en el Perfi por

lo que no debe cumplirse el proyecto del gasoducto Talara-,.



Chimbote, y que por el contrario se aproveche el axceso de re

sidual que existen en cada uno de los balances anteriores.

Con relacibn al consumo y produccibébn de hidrégeno tanto en re

formacibn de gas natural y en FPlatforming, pasaremos a resu =

mir los cllculos efectuados en cada uno de los diagramas ante

riores (12, 13, y 14 ), para de esa manera hacer una conclu =’

si6bn cuantitativa del consumo anual promedio de gas natural -

en las operaciones de Hidrocracking del presente trahajo.

Debemos tener en cuenta las siguientes caracteristicas fisicas

de los materiales en el balance:

Densidad de Nafta 53.9 267.5 lb/bbl.
Densidad de H, 0.0053 1lb/scf.
Densidad del gas natural: 0.04¢1 1lb/scf.

Contenido de C1 del G.N.: 87 % molar

La tabla correspondiente al consumo de hidrbébgeno se muestra

la siguiente phgina,

en



PRODUCCION Y CONSUMO DE HIDROGENO, ANOS: 1980-1990

1980 1985 1990

Carga a Platfor.(MBPDO) 10.00 1&. 900 16.85
Carga a Platfor.(MM1b/d) 2.68 4,549 4,54
Rend.en Platfor.( %peso) 0.9C 0.0 0.20
Prod.H2 Platfor.(M 1lb/d) 24.10 40. &0 40.80
Prod.Hz Platfor. (MMSCFD) 4,82 7.70 7.70
Cons.Hz Hidrocr. (MMSCFD) 40.10 124,20 150.00
Déficit H2 Platf (MMSCFD) 36.2C 114.5C 142.30
G.N.necesario para prod.

del déficit de H, en la 2.00 28.40 35.30

2
U.Platfor. (MMSCFD):....

De la tabla anterior, el consumo anual promedio de gas natu-
ral resulta 24.23 MMSCFD. o sea 8.85 MMMSCF/afio; este consu-
mo es insignificante comparado con los demés consumos y por
lo Lanto no constituiria ningfin problema conseguir un abasie

cimiento normal por muchos aiios.

Como se ha visto el gran problema del hidrocracking es la dis
ponibilidad de hidrbgeno a bajo costo, sobre itodo en los pai-
ses que carecen de reservas de gas natural. Pero en nuestro -

caso 86lo seria necesario aproivechar el gas liberado a la at-



mésfera que en la actualidad -alcanza a 30.5 MMMSCF/afio, co-

mo se indica en la Figura 3, pAgina 20.

Huviese resultado interesante calcular la rentabilidad del -
proygcto, pero-ante la imposibilidad de obtener datos del pre
cio de los qompgptibles en el futuro, se ha visto por conve -
niente dejar de lado este interesante capitulo de todo dise-~

fio de plantas.
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