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RESUMEN

La presente investigacion desarrollada en la refineria “Camilo Cienfuegos” requiere de un
método para determinarcon exactitud la vida util y remanente del catalizador de
hidrofinacion de nafta,para conocer: ;Cuando serd necesario regenerar o cambiar el
catalizador de hidrotratamiento de nafta? El objetivo es proponer una metodologia eficaz
que permita la estimacion de la actividad del catalizador de hidrofinacion de nafta, que
cumpla con las condiciones operacionales de esa unidad.Para ello se realizd un analisis
bibliografico que posibilitd encontrar métodos que se emplean comuinmente a nivel
internacional. Se aplicd como estrategia metodoldgica el método Delphi, el cual facilito la
seleccion del método a desarrollar para dar respuesta al problema planteado, cumpliéndose
con las diferentes fases del mismo, se obtiene que el mas adecuado es el método correlativo
y fue el seleccionado por los expertos atendiendo a diferentes criterios. El desarrollo de este
método permitié obtener los graficos de las curvas correspondientes, entre ellas la
actividad relativa y WABTormalizadas VS dias de corrida, mediante las cuales se puede
precisar la actividad del catalizador y su tiempo de vida util, colocandonos un paso por
delante para tomar decisiones y evitar pérdidas tanto econdmicas como de tiempo. Se
comprobo la validez de sus resultados comparandolos con los obtenidos por instituciones
especializadas y se recomendo la implementacion del mismo como parte del control que se

realiza en la planta.



ABSTRACT

This research developed at the "Camilo Cienfuegos" refinery requires a method for
accurately determining the useful life and residual catalyst hydroprocessingnaphtha to
know: When will be necessary to regenerate or replace the naphtha hydrotreating catalyst?
The aim is to propose an effective methodology for estimating the catalyst activity
hydroprocessing gasoline that meets the operational conditions of this unit. To do a
literature review made it possible to find methods that are commonly used internationally
performed. The Delphi method, which facilitated the selection of the method to be
developed to respond to the problem, complying with the different phases, is obtained that
the most appropriate method is the correlative and was selected by the experts as a
methodological strategy applied according to different criteria. The development of this
method yielded the graphs of the corresponding curves, including the relative activity and
WABT ormalizeds VS days of racing, through which you can specify the activity of the catalyst
and its lifetime, putting us one step ahead for make decisions and avoid both economic
losses and time. The validity of its results was tested, compared with those obtained by
specialized institutions and this implementation was recommended as part of the control

done in the unit.
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Introduccion

INTRODUCCION

El hidrotratamiento o hidrofinacion catalitica es un proceso donde el hidrégeno se pone en
contacto, en un reactor catalitico de lecho fijo, con los hidrocarburos de las fracciones del
petrdleo bajo condiciones adecuadas de operacion, con el objetivo de reducir el contenido
de azufre, nitrogeno, oxigeno y metales pesados existentes, y asi se garantiza que la nafta
de alimentacion al bloque de reformacion catalitica cumpla con los parametros

establecidos.

En la refineria de petréleo “Camilo Cienfuegos” de la provincia de Cienfuegos, en la
seccion de reformacion catalitica, especificamente en el area de hidrofinacion de nafta, esta
instalado uno de estos reactores como parte del proceso, en el que se utiliza un catalizador
de cobalto - molibdeno con soporte de alimina y como todo catalizador su actividad va
disminuyendo con el tiempo de uso, que traducido a vida util puede ser larga o corta en
dependencia a las condiciones de operacion e inclusive a la disciplina tecnologica dentro de

muchas otras causas. Esta pérdida de actividad va desde temporal hasta permanente.

Este sistema de hidrotratamiento esta disefiado (volumen de cama catalitica: 25,5 m’) para

un contenido en el inyecto de azufre de 500 mg / L y de nitrogeno de 30 mg / L.

En el inyecto a esta unidad fraccion (70 — 180°C) proveniente de la destilacion atmosférica
es necesario observar el contenido de plomo, arsénico y otros metales, ya que
puedenprovocar la desactivacion permanente del catalizador.Otros como el coque y las

gomas la producen pero de forma temporal (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985).

Para iniciar las operaciones el reactor de hidrofinador se llena en forma de carga densa. Por
un elevado diferencial de presion se decide en el 2012 realizar un desnatado de la parte
superior de la cama catalitica y posteriormente en el 2013 la descarga, cribado y recarga, en
este ltimo caso como carga por manga del catalizador, esto se decidio luego de un estudio
realizado por MSc. Rosaura Usagaua Ramos y que utilizaremos de referencia. Al contar
con menos carga catalitica (menos catalizador por inyecto de planta y por ello se tienen
menos centros activos) se eleva la temperatura de operacion para lograr la misma
desulfuracion y surge la necesidad de estimar cuanto tiempo se puede operar antes de
regenerar o cambiar la carga catalitica, ya que para mantener la misma produccion, en

teoria debe durar menos tiempo del planificado.




Introduccion

El cribado se realiza con el objetivo de disminuir la caida de presion y el cambio de carga
por contar con esta variante enmarcada en el tiempo y momento del mantenimiento de la

planta.

Este catalizador no se regenera con la frecuencia que se realiza la regeneracion del
catalizador de reformacion catalitica, sino al méximo una vez en todo el periodo de su vida
util.

Con el objetivo de garantizar la calidad del proceso en la refineria se da seguimiento
permanente a los parametros de operacion. Se evaluan los resultados constatandose el
cumplimiento de las normas de proceso. Se lleva a cabo todo el programa de analisis de
laboratorio establecido en el control analitico. Todas estas acciones permiten que la unidad
de hidrotratamiento cumpla con los requerimientos de operacion, asegurando la calidad del

producto, la estabilidad y economia del proceso.

Las condiciones operacionales que se ejecutan para mantener los niveles de produccion, se
ajustan a las practicas recomendadas, pero se desconoce si han atentado contra la vida util
del catalizador que lo puede llevar en poco plazo de tiempo, a la desactivacion permanente
con graves consecuencias econdmicas para la refineria.

Este planteamiento permite definir lo siguiente:

Problema cientifico:

(Cuando sera necesario regenerar o cambiar el catalizador de hidrotratamiento de nafta?
Hipotesis:

A través de un seguimiento del comportamiento de la actividad catalitica del reactor de

hidrofinacion de nafta, es posible estimar el tiempo de utilidad que le resta al catalizador.
Objetivo general y objetivos especificos:
General:

Proponer una metodologia que permita la estimacion de la actividad del catalizador de
hidrofinacion de nafta, para las condiciones operacionales de la refineria “Camilo

Cienfuegos”
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Especificos:

1.

Elaborar un marco tedrico sobre los procesos de hidrofinacion de naftas e identificar
las herramientas de analisis mas usadas en lo referente a la actividad de los
catalizadores.

Seleccionar una metodologia de estimacion de la actividad del catalizador de
hidrofinacion de nafta, que se ajuste a las condiciones de operacion de la refineria
“Camilo Cienfuegos”.

Evaluar el comportamiento actual de las variables operacionales y la influencia en la

desactivacion del catalizador bimetalico. Validar la metodologia propuesta.
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Capitulo I: “Marco Teorico de la Investigacion”

CAPITULO I: MARCO TEORICO DE LA INVESTIGACION

1.1. Hidrotratamiento

Enelpetroleocrudoseencuentrantodotipodecontaminantes,debidoaquelasdiferentes
fraccionesdepetroleoseenvianalasunidadesdeprocesamientodelarefineria,dichos
contaminantespuedentenerefectosperjudicialesenlosequipos,catalizadoresy en lacalidad
finaldelproducto. Existenlimitesambientalesenelcontenidode algunas impurezas como, por
ejemplo, el azufre.
Deformageneralizada,enloscombustiblesdehoyendiasereducenloscompuestosde
azufreparaevitardafiosambientalesporlluviasacidas. Alprocesoqueseutilizaparaeste
propositoyalcualsesometenlasdiferentesfraccionesqueseobtienenenladestilacion
atmosféricayalvaciodelpetroleoseledenominahidrotratamiento,porestarbasadoenel uso de

hidrogeno.

Elhidrotratamientocomprende dediversasaplicacionesenlascualeslacalidad delos
hidrocarburosliquidosmejorasometiéndolosacondicionessuavesoseverasdepresionde
hidrégenoenpresenciadeuncatalizadorsolido,constituidogeneralmenteporalumina
impregnadaconmolibdeno,niquelocobalto.Elhidrotratamientopuedeconsiderarseun proceso
bastante especializado de hidrogenacion.
Elobjetivoprincipaldelhidrotratamientoesconvertirselectivamenteunasustanciaenotra
deseableoeliminardelsistemaunaomassustanciasnodeseadasincluidasenlamateria prima.

(Considine, D. M, 2008)

Algunasdelasreaccionesquesellevanacabocominmenteenlosprocesosde hidrotratamiento
son:
» Eliminacion del nitrogeno por hidrodesnitrogenacion(HDN) en forma de amoniaco
(NH3).
» Eliminacion de diolefinas para formar parafinas y naftenos.
» Hidrogenacion de compuestos no aromaticos para formar naftenos.
» Hidrogenacion de compuestos no aromaticos policiclicos de modo que s6lo quede un
anillo aromatico en la molécula.
» Eliminacion de oxigeno por hidrodesoxigenacion (HDO) para formar H,O.

» Descomposicion y  eliminacion de  compuestos  organometalicos  por
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hidrodesmetalizacion (HDM), mediante la retencion de estos metales en el catalizador.

» Eliminacion del azufre por hidrodesulfuracion (HDS) para formar H,S.

1.1.1. Hidrogenacion

Lahidrogenacionesuntipodereaccionquimicacuyoresultadofinaleslaadicionde
hidrogeno(H;)acompuestosorgdnicosinsaturados,comoalquenosparadaralcanos,o
aldehidosparadaralcoholes.Enlahidrogenacionesnecesarioelusodecatalizadores
metalicos,puestoquesinsupresenciaclHynoreaccionaconningiincompuestoorganicoa

velocidades apreciables.

1.1.2. Hidrodesintegracion

Graciasalusodehidrogenoreactivo,sepueden‘‘romper”’lasmoléculaspesadasdepetroleo
encombustiblesmasligerosdemayorvalorcomercial . Esteprocesoconocidocomo
“desintegracion”’conhidrogenonosdlomejoralacalidadyeloctanajedeloscombustibles sino que

también reduce la contaminacion del medio ambiente.

Ladesintegracioncataliticaeselrompimientodemoléculasenotrasmaspequefias
utilizandouncatalizador;siserealizaelrompimientoenunaatmosferadehidrogenose conoce
como un proceso de
hidrodesintegracion.Lafunciondedesintegracionlageneraunsoportedcido,mientrasquelafuncion

de hidrogenacidon-deshidrogenacionla generan los metales. Los soportes acidos consisten en

(a) oxidosamorfos(ej.silicio-aluminio),(b)zeolitascristalinas,y(c)unamezcladezeolitas
cristalinasyoxidosamorfos.Ladesintegracioneisomerizaciontomanlugarsobrelos soportes
acidos. Losmetalesprovenientesdelafunciéndehidrogenacion-deshidrogenacionpuedenser

metalesnobles(paladio,platino),ometalesno-noblesdelgrupoVIAdelatablaperiddica
(molibdeno, tungsteno) y del grupo VIIIA de la tabla periddica (cobalto, niquel). Los
catalizadoresusados para hidrodesintegracion tienen una composicion similar a la de los
catalizadoresparahidrotratamiento,loscualesconstandemetalesno-noblesdelosgrupos
VlyVlIlldelatablaperiddicasoportadosen  y-alimina.Losmetalescominmenteusados  son

cobalto, niquel, molibdeno y tungsteno en forma de sulfuros.
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1.1.3. Hidrodesmetalizacion

Lasalimentacionesqueconsistenenresiduosycrudospesadospuedenconteneraltos
nivelesdeasfaltenosymetales.Estasreaccionessondegranimportanciapuesincrementanlaproduc
ciondecargasdealtacalidadparaladesintegracioncataliticao unidades de hidrodesintegracion.
Entrelosmetalesaremoverseencuentranelniquelyelvanadio,loscualessonpartedelos
crudospesados,tambiénseencuentranelsilicioyalgunosotrosmateriales,siendoestos
metalesvenenosparaelcatalizador.Enlahidrodesulfuracionlosmetalestambién  reaccionaran
con hidrogeno. Generalmente es mas facil romper un enlace entrecarbono y un metal

pesado que un enlace entre carbono y azufre.(Considine, D. M., 2008)

Losmetaleslibresylossulfurosmetalicossonsolidosysedepositanenlasuperficiedel
catalizador.Losmetalescubrendichasuperficie,llenandoelvolumendelosporoso
bloqueandolos,locual“envenena”elcatalizadorporlomenosenelsentidodequelossitios  activos
se hacen inaccesibles para el petroleo y el hidrégeno.
Lascargasqueposeencontenidosrelativamentealtosdemetales(100ppmomas)
representanunproblemaparalaoperacioncomercial. Elconsumorealdelcatalizadores elevado

debido a que los metales envenenan el catalizador y éste debe ser sustituido.

1.1.4. Hidrodesulfuracion

Eslareaccionmasimportanteenelhidrotratamiento,yaqueelcontenidodeazufreenel
petroleocrudoesmayorrespectoalosdemascomponentes.Loscompuestosdeazufre
frecuentementepresentesenelcrudosonlosmercaptanos,sulfuros,disulfuros,tiofenos,
benzotiofenosydibenzotiofenos.Enlareacciondehidrodesulfuracionelhidrogeno
reaccionaconlasmoléculasquecontienenelazufre,produciendoelhidrocarburolibrede este

compuesto y sulfuro de hidrogeno. (Topsoe, 1996)

Durante este proceso se depositan sobre los catalizadores carbon y metales que no han sido
totalmente extraidos en procesos previos; que compiten con los compuestos de azufre por
los sitios activos del catalizador disminuyendo su actividad durante el tratamiento. Esto
obliga a combinarlos o regenerarlos constantemente para restablecer su actividad.

(Ramirez, J., 1981)

El nivel de Hidrodesulfuracion depende de varios factores entre ellos la naturaleza de la
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fraccion de petroleo a tratar (composicion y tipos de compuestos de azufre presentes), de la
selectividad y actividad del tipo de catalizador utilizado (concentracion de sitios activos,
propiedades del soporte), de las condiciones de reaccion (presion, temperatura, relacion
hidrocarburo/hidrogeno) y del disefio del proceso. Es importante sefialar que el H,S debe
ser continuamente removido porque es un inhibidor de las reacciones de HDS y envenena
el catalizador. El catalizador es una sustancia que acelera una reaccion formando
compuestos intermedios que facilitan que la reaccion ocurra y que desaparezca al finalizar
la reaccion de tal manera que el catalizador no se gaste a lo largo de ésta. Un ejemplo de

catalizadores puede ser alimina. (Salcedo, C., 1983)

Estos constituyen uno de los mas importantes procesos cataliticos a nivel mundial, tanto
que el mercado de catalizadores para refinacion se estima que alcanzard para este afio 2015
la suma de $3,4 millardos, de los cuales los catalizadores de hidrotratamiento constituyen el

45%.

A pesar de que los procesos de hidrotratamiento (HDT) son conocidos industrialmente
desde 1930, los esfuerzos de la industria de refinacion para satisfacer la tendencia mundial
de especificaciones cada vez mas exigentes en los combustibles, y asi como la creciente
demanda de combustibles para el transporte ha convertido al hidrotratamiento en un
proceso cada vez mas importante para las refinerias en los ultimos afios. Esto se evidencia
en los importantes volimenes de consumo de catalizador para dicho proceso en afios

recientes.

Hoy en dia los procesos de hidrotratamiento se han convertido en las tecnologias
ambientales claves que ofrecen oportunidades de ajustar la calidad de los productos en una
relacion costo - beneficio aceptable, sin embargo, para mantener un desempefio ambiental
adecuado, las unidades de HDT requieren de una actualizacion constante de las
formulaciones de catalizadores, lo cual sugiere disefios particulares de catalizador adaptado

a cada corriente y a las condiciones de reaccion.




Capitulo I: “Marco Teorico de la Investigacion”

1.2. Catalizadores

Los catalizadores son sustancias quimicas, simples o compuestas, que aumentan la
velocidad de una reacciéon quimica, sin modificarse durante la misma, hecho que los

diferencia de un reactivo.

En catélisis heterogénea el fenomeno catalitico estd relacionado con las propiedades
quimicas de la superficie del solido que se ha elegido como catalizador (superficie de
contacto, donde se lleva a cabo la reaccion), siendo por supuesto estas propiedades

superficiales un reflejo de la quimica del sélido.

Los catalizadores heterogéneos son aquellos que actian en una fase diferente que los
reactivos. Generalmente son solidos (metales, oxidos, sulfuros o sales, con alta energia
reticular) que act@lan sobre sustratos en una mezcla de reaccion liquida o gaseosa. Los
catalizadores heterogéneos suelen estar conformados por sitios activos, que son las
sustancias que activan al reactivo para acelerar la reaccion, los cuales se encuentran
dispersos en un soporte que consiste en un segundo material poroso que mejora la eficacia,

le da estabilidad a la fase activa y minimiza el costo del catalizador.

Generalmente, este soporte debe tener un area superficial elevada para maximizar el
numero de los sitios activos accesibles a los reactivos. En la Figura 1.1 se muestra la

estructura interna de un catalizador. (Carberry, J. J., 1976)

re Centro Activo
- - -
¥ A
Poro g
.
—> $
5 -
L]
Soporte B

Figura 1.1: Estructura de un catalizador sélido.

1.2.1. Componentes de un catalizador

% Catalizadores soportados.




Capitulo I: “Marco Teorico de la Investigacion”

Son aquellos catalizadores donde la materia o masa activa se encuentra sobre otro
componente que estd en mayor proporcion llamado soporte. La formulacion del catalizador

soportado se encuentra en forma de pastilla o particula.
Este catalizador soportado formulado consiste en:
v’ Agente catalitico, 0 metal activo:

Son sustancias generalmente metales semiconductores, se conocen también como el
ingrediente catalitico que se deposita e impregna en los soportes desde una solucion. El
metal activo es directamente responsable de la actividad catalitica, este puede ser una sola
fase quimica o un conjunto de ellas. Sin embargo esta fase activa puede tener un costo muy
elevado, como es el caso de los metales nobles o puede ser muy sensible a la temperatura
(como en el caso de los sulfuros de molibdeno y cobalto), por lo cual se requiere de un
soporte para dispersar el metal activo y proporcionarle al catalizador buenas propiedades

mecanicas.
v Soporte:

Son sustancias o el componente principal que se encuentran en mayor proporcion que sirve
como base, soporte o ligazon con el componente activo. Es la matriz sobre la cual se
deposita la fase activa, este soporte es poroso y por lo tanto presenta un area superficial
especifica elevada. Con poros pequefios la actividad se puede limitar por difusion, mientras
que con poros grandes se dispone de una menor area activa. El soporte debe tener
resistencia mecanica por si se usan flujos muy rapidos y resistencia térmica debido a las

altas temperatura que se emplean en el procesamiento de las cargas.

Existen diferentes tipos de soportes, entre los mas comunes se encuentran: carbon, silicio,
aluminio, zeolitas, magnesio, titanio, aluminio-silicio, aluminio-magnesio, aluminio-titanio,
entre otros. La diferencia que se puede presentar en los distintos tipos de soportes es en la
actividad catalitica, ya que esta se debe a diversos factores tales como: la existencia de
enlaces quimicos del metal activo con el soporte, la diferencia de tipos de centros activos,

la estructura fisica del soporte y la morfologia de la fase sulfurada.

v" Promotores:
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Es aquella sustancia que, incorporada al metal activo o al soporte en pequefias
proporciones, permite mejorar las caracteristicas de un catalizador en cualquiera de sus
funciones de actividad, estabilidad o selectividad. Se conocen dos tipos de promotores: los
texturales, que contribuyen a dar mayor estabilidad a la fase activa, y los electronicos, que

aumentan la actividad.

Existen muchas combinaciones comunes para elementos activos en catalizadores de

hidrotratamiento (NiMo, CoMo y NiW). Su concentracion en peso varia usualmente de
(1-4) % para Coy Ni, (8 —16) % para Moy (12 — 25) % para W.

La eleccion del catalizador varia de acuerdo a la aplicacion y a la actividad/selectividad
deseada. Los catalizadores de CoMo presentan relativamente poco consumo de hidrogeno,

en el caso del cobalto la funcion principal es incrementar la actividad catalitica.

1.2.2. Propiedades del catalizador

Las propiedades son las caracteristicas que presentan los catalizadores industriales entre

ellas estan las siguientes:
% Propiedades Quimicas:

Actividad, selectividad, estabilidad, reduccion y oxidacion.

v" La actividad catalitica:

Es la propiedad que tiene la capacidad de aumentar la velocidad de reaccion para
condiciones determinadas de presion y temperatura, que se pueden medir en funcion a la
velocidad de reaccion o a la constante de la velocidad. (Ancheyta, M. J. and Macias J.,

2004)

La actividad del catalizador expresa la tasa de transformacion del reactivo bajo
condiciones de operacion diferentes. Una buena actividad significa una alta velocidad de
reaccion con dos posibles ventajas: una pequefia cantidad de catalizador se puede usar o las
condiciones de operacion pueden ser menos rigurosas, especialmente la temperatura de

funcionamiento que puede ser relativamente baja.
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La actividad se mide practicamente por la temperatura a la que el catalizador debe ser
operado para alcanzar las especificaciones de los productos para condiciones de

alimentacion y operacion dadas. (Leprince, P., 2001)

v' Selectividad:

Es la propiedad del catalizador de favorecer a una de las reacciones termodinamicamente
posibles a partir de un reactante dado, o sea, es la capacidad del catalizador para activar la
transformacion hacia el producto requerido entre todos los posibles. Se expresa en tanto por
ciento con respecto a la fraccion de reactante convertido (o productos formados). Una alta
selectividad permite lograr un buen rendimiento del producto requerido y reducir las

reacciones secundarias a un minimo.

v' Estabilidad:

Esta expresada en el periodo (minutos, horas, meses, afios) durante el cual el catalizador
retiene la actividad especificada y la selectividad deseada. La estabilidad del catalizador se
define por el periodo durante el cual su actividad y su selectividad se mantienen sin
cambios. En realidad, estas propiedades cambian en mayor o menor medida con el tiempo.
La actividad puede disminuir por los venenos o sustancias que presentan alteraciones en la

estructura fisica y quimica del catalizador.
< Propiedades Fisicas:

Composicion quimica, area especifica, volumen del poro, porosidad, tortuosidad, factor de
contricion, distribucion de tamafio de poro, tamafio y forma de las particulas cataliticas,
fuerza mecanica, resistencia a la atricién y erosion, densidades especificas y aparentes del

catalizador.

Los atomos de metal estan dispersados dentro del soporte poroso. La reaccion catalitica se
lleva a cabo en los centros activos, por lo que una buena accesibilidad a estos centros por
los reactantes es de primordial importancia. Los parametros principales de los

catalizadores son:

v' Superficie especifica del soporte:
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2 , .
Expresado en m“/g, que representa el area expuesta a los reactivos por gramo de

catalizador. El rango tipico para el catalizador de hidrotratamiento es de (50 - 300) m?/g.

v La porosidad:

Volumen de poros y distribucion de poros del soporte. Grandes superficies especificas s6lo
pueden ser obtenidas a partir de un grano de alta porosidad, caracterizado por el volumen
de poros. Los poros también deben ser distribuidos juiciosamente de forma tal que la
superficie del catalizador sea efectivamente accesible por los reactivos. Debe crearse una
red de canales de tal manera que el canal mayor o los macroporos, lleven los reactivos al
canal menor o microporos, con el fin de minimizar atascamientos. Ademas el grano del
catalizador no debe ser demasiado grande, de esta manera los poros son mas cortos y la

transferencia de los reactivos y productos es mas facil.
v La tasa de dispersion de los agentes activos sobre el soporte:
Esté relacionada con la naturaleza quimica del catalizador y a su preparacion. La siguiente

Figural.2 proporciona una representacion esquemadtica de la seccion transversal de un

grano de catalizador contiene macroporos y microporos.

External surface
of the catalyst grain

. Micropares
Gas or liquid phase

containing the ractives ™

Figura 1.2: Seccion transversal de un grano de catalizador

Las flechas muestran la direccion tomada por los reactivos (R) para alcanzar la superficie

interna del catalizador.

13



Capitulo I: “Marco Teorico de la Investigacion”

A escala macroscopica, el catalizador debe tener una buena resistencia mecanica para
permitir su carga facilmente sin romperse y soportar caidas de presion a través del lecho del

catalizador en funcionamiento.

El cobalto u molibdeno son los dos metales mas utilizados en los catalizadores de
hidrodesulfuracion. Normalmente se emplean juntos en un catalizador. Esta combinacion es
la menos sensible a los venenos y la mas universalmente aplicada para hidrodesulfuracion,

formando un catalizador bifuncional 4acido / base (CoMo / Al,O5).

Los catalizadores CoMo han sido disefiados principalmente para la desulfuracion, aunque
también se logra alguna desnitrogenacion y desmetalizacion. Estos catalizadores pueden
tratar materias primas de muy diversas propiedades. Los catalizadores CoMo tienen la
actividad de hidrogenacion mas baja. Por lo tanto tienen el menor consumo de hidrogeno
para una eliminacion de azufre dada. También tienen la sensibilidad méas baja de consumo
de H, a los cambios de presion de trabajo. En general, el catalizador CoMo tiene el
rendimiento de desulfuracion mas alto a las presiones de funcionamiento mas bajas (< 40
kgf/cm®). Estos catalizadores también tienen el desempefio més bajo de desnitrogenacion
debido a la baja actividad de hidrogenacion. Como los catalizadores de CoMo exhiben la
eliminacién mas alta de azufre por unidad de hidrégeno consumido, son los més adecuados

para la desulfuracion a presiones mas bajas y para un bajo suministro de hidrogeno.
v La composicion quimica tipica es:
CoO al 4 %, MoOsdel (12 al 15) %, Al,O3(81al 86)%.

v Propiedades de la estructura:

Area superficial 150 a 320 m” / Porosidad 35 a 65 cc /100 g.

Las velocidades de reaccion para el caso de los catalizadores de hidrodesulfuraciéon son
limitadas por la difusion de los reactivos dentro de los poros y la del producto fuera de
estos. La difusion puede incrementarse haciendo mas pequefias las particulas del

catalizador.

v" Tamaiio y forma del catalizador:
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El tamafio y forma del catalizador (Figura 1.3) son parametros importantes en la
preparacion del catalizador durante el hidroprocesamiento comercial. Para lograr un buen
desempefio del catalizador, es importante coincidir el tamafo y forma del catalizador con

las propiedades de la carga a alimentar, los procesos tecnoldgicos y el tipo de reactor.

Sphere Pellet Cylinder

QL)

dp

P & &

2r
Bilobular Trilobular Tetralobular

Figura 1.3: Tamafio y forma de las particulas cataliticas.

% Propiedades mecanicas:

Las particulas del catalizador deben ser bastante fuertes para resistir cuatro formas
diferentes de esfuerzos:
= Abrasion, durante el transporte.
* Impacto, cuando se carga los catalizadores en los reactores.
= Tensiones internas, resultantes de los cambios de fase cristalina durante la
reaccion.
= Tensiones externas, causadas por la caida de presion, peso del catalizador y

ciclos térmicos.

1.2.3. Mecanismo catalitico

Los pasos de una reaccion catalitica son:

1) Transferencia de masa (difusion) de los reactivos desde el seno del fluido hasta la
superficie externa de la particula de catalizador.

2) Difusion del reactivo desde la boca del poro a través de los conductos del poro del
catalizador hasta las inmediaciones de la superficie catalitica interna.

3) Adsorcion del reactivo en la superficie del catalizador.

4) Reaccion en la superficie del catalizador. Existen diversos mecanismos para las

reacciones en superficies, dependiendo de como se lleva a cabo la adsorcion.
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5) Desorcion de los productos de la superficie del catalizador.

6) Difusion de los productos desde el interior de la particula hasta la boca del poro en
la superficie exterior.

7) Transferencia de masa desde los productos desde la superficie externa de la

particula hasta el seno del fluido.

En la Figura 1.4 se observa la representacion grafica del esquema de los pasos que sigue

una reaccion catalitica.

Difusion
externa

Difusion
interna

Superficie
catalitica

Figura 1.4: Pasos de una Reaccion Catalitica. Fuente:(Ancheyta, Jorge; Speight, James G.,
2007)

1.3. Catalizadores de HDT

Los catalizadores mas utilizados en la industria para las reacciones de hidrodesulfuracion
son los que contienen metales de transicion tales como vanadio, hierro, niquel, molibdeno,
rodio, cobalto. Los catalizadores usados en la hidrodesulfuracion para aceites pesados son
diferentes a los utilizados para los ligeros, debido a que se utilizan a condiciones de

reaccion mas severas ya que la presencia de asfaltenos desactiva el catalizador mas rapido.

En los procesos de hidrotratamiento catalitico, usualmente se utilizan catalizadores de
cobalto (niquel) - molibdeno (tungsteno) soportados sobre alumina (CoMo / Al,O3, NiMo /
Al;O3). Como estos catalizadores son inactivos en su forma oxidica, un paso de sulfuracion
se debe realizar antes de su empleo en la reaccion catalitica. En condiciones industriales,
este paso de sulfuracion se puede realizar empleando una carga que contenga una alta
concentraciéon de compuestos azufrados, mientras que en el laboratorio, este proceso se

realiza incluyendo Dimetil Disulfuro (DMDS) en la carga liquida o con una mezcla de
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gases H,S / H; bajo condiciones de presion y temperatura controladas. Este paso es crucial
para la activacion del catalizador, ya que afecta la formacion de las fases activas y la vida

util del catalizador en fase sulfuro (Topsoe, 1996).

Tradicionalmente se expone el catalizador con un compuesto organico (agente sulfurante)
que libera H,S a temperaturas relativamente mas bajas que los compuestos de azufre
presentes en la carga, controlando la dosificacion del mismo y evitando perder la actividad

del catalizador durante esta operacion.

Durante este paso los oxidos metalicos, es decir CoMo conjuntamente con MoOs, se
transforman en sulfuros activos metdlicos. Existen varios agentes que sulthidran usados con
frecuencia para la activacion de los catalizadores de HDS, tales como el disulfuro de
carbono, sulfuro de dimetilo, disulfuro de dimetilo, entre otros. La activacion del
catalizador es de suma importancia para convertir los 6xidos metélicos en sulfuros y tener

entonces los metales en su forma activa.

1.3.1. Causas que provocan la desactivacion del catalizador

Los catalizadores pierden actividad y selectividad de muchas maneras, por lo que se dedica
mucho esfuerzo en el desarrollo de la medicion de la desactivacion y en el proceso de
encontrar medios para minimizarla. La mas comun es el envenenamiento por impurezas en
la alimentacion, deposicion de coque en la superficie del catalizador como resultado de
reacciones colaterales y pérdida de la dispersion de los componentes activos por
sinterizacion (coalescencia de las particulas para dar particulas mas grandes, acompanadas
por la pérdida de area superficial). Algunos catalizadores sufren cambios fisicos durante el
funcionamiento normal; por ejemplo, una fase -cataliticamente activa puede ser
transformada en una fase inactiva. Componentes del catalizador pueden ser volatiles y
vaporizarse gradualmente durante su uso; ejemplos son la silice como soporte y 6xidos de

molibdeno presentes en los catalizadores de oxidacion selectiva.

La desactivacion durante el curso del proceso es inevitable y representa un factor tanto
técnico como econdmico en la mayoria de los procesos de refinacion. La desactivacion por
coquificacion es causada por compuestos del carbono de alto peso molecular, los cuales se

depositan en la entrada del poro limitando la dispersion de los reactantes y productos. La
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velocidad de desactivacion del catalizador y por tanto su vida son dependientes tanto de la

alimentacion como de las condiciones de operacion.

En general, la desactivacion del catalizador dado por la deposicion de coque se aumenta
con el incremento de la temperatura y el decrecimiento de la presion parcial de hidrogeno.
Sin embargo cuando se trata de nafta ligera de destilacion directa, la desactivacion del
catalizador por deposicion de coque ocurre muy lentamente. (Antos, Abdullah M. Aitani y

George J., 2004)

Las variables de operacion afectan el ciclo de vida del catalizador debido a su influencia en
la velocidad de deposicion de carbon en el catalizador. Hay una formacion moderada de
carbon durante los dias iniciales de operacion, pero la velocidad de incremento del nivel de
carbon muestra una caida a niveles muy bajos en condiciones normales de operacion. La
temperatura es el referente con respecto a la vida del catalizador de hidrotratamiento. A
mayor temperatura del catalizador incrementa la velocidad de reaccion de formacion de
carbon, otros factores influyen igualmente. Una combinacion de alta temperatura e
inadecuada relacion de hidrogeno - materia prima es muy perjudicial para la actividad del

catalizador. (Bond, Geoftrey C., 2005)

La desactivacion del catalizador es medida por el decrecimiento en la efectividad relativa
del catalizador a condiciones fijas de operacion después de un periodo de uso del
catalizador. Las causas primarias de desactivacion son: (1) acumulacion de coque en los
centros activos del catalizador, y (2) combinacion quimica de contaminantes procedentes de
la alimentacion con componentes del catalizador (quimisorcion). La evolucion en el tiempo
de los dos efectos y su influencia en la actividad de (Ni — Mo) o catalizadores de (Co - Mo)
se presenta en la Figura 1.5. En operacion normal, el nivel de carbon de 5 % peso puede ser
tolerado sin un decrecimiento significativo de la desulfurizacion, sin embargo, la habilidad

de remocidn del nitrogeno puede decrecer. (Beltramone, A., y otros, 2008)
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Figura 1.5: Actividad de catalizadores de Co - Mo y catalizadores de Ni - Mo en funcion

del coque y metales depositados (Ni, V). Fuente:(Raseev, Serge, 2004)

1.3.2. Tipos de desactivacion del catalizador y posibilidades de regeneracion

Las posibilidades de regeneracion del catalizador y minimizacion de los efectos de la
pérdida de actividad dependen en gran manera del tipo de desactivacion. La clasificacion de
ésta varia segun los diferentes autores, pero se puede considerar una tendencia general
principalmente a tres tipos de desactivacion: envenenamiento, sinterizacion y
ensuciamiento:(Bilbao, 2006)

«» Envenenamiento:

Se considera como tal la quimisorcion fuerte de reactivos, productos o impurezas, sobre un
centro cataliticamente activo. El veneno bloquea el centro activo y puede inducir a cambios
en la superficie, resultando la formacion de compuestos. En muchos casos el
envenenamiento es irreversible requiriéndose el reemplazo del catalizador y es causada
usualmente por la acumulacién gradual de especies inorganicas procedentes de la
alimentacion . Esta contaminacién puede ser por arsénico, plomo, calcio, sodio, silice y
fosforo.

«* Sinterizacion:

Es un fenémeno de degradacion térmica que da lugar a la desactivacion del catalizador por
pérdida del area especifica del mismo debido a un crecimiento de cristales en la fase
catalitica, o bien pérdida del area del soporte por derrumbamiento. Es un proceso que tiene

lugar a elevadas temperaturas y generalmente se acelera en presencia de vapor de agua.
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Desde el punto de vista de la regeneracion y debido a que la mayoria de los procesos de
sinterizacion son irreversibles, es importante escoger las condiciones de operacion
adecuadas para que no se produzca.

+» Ensuciamiento:

Consiste en una deposicion fisica de especies procedentes de la fase fluida sobre la
superficie del catalizador dando lugar a la pérdida de actividad por bloqueo de los centros
activos del catalizador y por disminucion del radio efectivo de los poros donde tiene lugar
la reaccion catalitica deseada. En aquellos casos en los que el grado de ensuciamiento es
elevado, produciéndose depositos pesados, se puede llegar a la desintegracion de las

particulas del catalizador e incluso al taponamiento de los espacios vacios del reactor.

Segun su naturaleza podemos diferenciar dos tipos de ensuciamiento. El primero debido a
la deposicion de metales o compuestos metalicos como, por ejemplo, depositos de niquel,
vanadio o hierro, y el segundo consiste en la deposicion de material carbonoso o "coque" en
el catalizador. Entiéndase por coque, depositos organicos formados por la descomposicion

de hidrocarburos.

La desactivacion es medida por el decrecimiento en la efectividad relativa del catalizador a
condiciones fijas de operacion después de un periodo de uso de este. Los compuestos
organicos del plomo se descomponen en el catalizador y la mayor parte se deposita
en la porcion superior de la cama catalitica como sulfuro de plomo. Cuando el contenido
de metales, diferentes a la silice, en el catalizador alcanza valores del (1 —2) % en
peso, se debe considerar el reemplazo del mismo. Es por ello que se debe limitar su
entrada al sistema ya que es el Unico modo certero de minimizar el efecto de las

trazas de metales.

Cuando la cantidad de coque formado llega de(15 —35) % en peso expresado en carbono, el
catalizador se somete a regeneracion. La acumulacion de metales en el catalizador es el
resultado de las reacciones de desmetalizacion. Los metales se depositan sobre la superficie
del catalizador en forma de sulfuros. La cantidad de vanadio asi depositado puede alcanzar

(30— 50) % en peso en el catalizador.

El oxigeno disuelto, aunque no es veneno de catalizador, debe ser eliminado de la

alimentacion. Con oxigeno en la alimentacion, especialmente en presencia de olefinas,
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puede ocurrir un ensuciamiento excesivo del equipamiento especialmente en los

intercambiadores de efluente - materia prima.(UOP, 2003)

1.3.3. Factores operacionales que inciden en la actividad catalitica y en su vida util

Durante la operacion de hidrotratamiento inciden variables del proceso que tienen un gran
impacto en la conversion de la reaccion y la selectividad, asi como sobre la actividad y
estabilidad del catalizador: La presion total y la presion parcial de hidrégeno, la
temperatura del lecho catalitico, la relacion de H, / inyecto, la tasa del gas de reciclo y la

pureza de Hy, la velocidad espacial y la tasa de alimentacion fresca.
% Presion total y presion parcial de hidrégeno.

La presion total de una unidad de hidrotratamiento se determina por el disefio del reactor y
es controlada por la presion que se mantiene en el separador de alta presion. La presion
parcial de hidrégeno de entrada o salida, se calcula multiplicando la presion total por la
pureza de hidrégeno (fraccion molar Hy) del gas de reciclo. La definicion del valor de la
presion total del reactor se decide dependiendo principalmente de la naturaleza de la
alimentacion y la cantidad de impurezas a eliminar (es decir, la calidad de la alimentacion y
la calidad del producto deseado). En general, cuando un tratamiento con hidrégeno se
realiza a altas presiones parciales de hidrogeno, se obtienen los siguientes efectos

principales ( Lopez Tovarl., 2007, p. 35)

= Ciclo de vida del catalizador més larga.

= (Capacidad para el procesamiento de alimentos mas pesados.
= (apacidad de rendimiento superior.

= (Capacidad de conversion Superior.

= Megjor calidad del destilado.

Dado que la tasa de desactivacion del catalizador se incrementara sustancialmente y el ciclo
de vida del catalizador se reduce por la baja presion del reactor debido a la formacion de
coque, un reactor de hidroprocesamiento debe funcionar a la presion parcial de H, muy
cerca del valor de disefio, pero las limitaciones del equipo restringen el funcionamiento a

una presion cercana al valor de disefio, la inica manera de aumentar la presion parcial de
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hidrogeno es mediante el aumento de la pureza del gas de reciclo, que se puede lograr con

el aumento de la pureza del hidrogeno (H; producido).

A presiones parciales de H, mas altas, la eliminaciéon de impurezas es mas facil; Sin
embargo, los reactores seran mas caros y el consumo de hidrogeno aumenta, lo que puede
convertirse en un factor de costo significativo para la refineria, por lo tanto el nivel de
presion requerido para las especificaciones del producto estara limitado por el costo y la

disponibilidad de la tecnologia.
% Temperatura de reaccion.

La severidad del tratamiento se incrementa directamente con la temperatura, debido al
aumento en las velocidades de reaccion, incrementando el deposito de carbon sobre la

superficie del catalizador y acortando el tiempo de vida del mismo.

La temperatura del reactor generalmente determina los tipos de compuestos que se pueden
eliminar de la alimentacion del inyecto y también establece la vida ttil del catalizador. El
aumento de la temperatura aumenta la velocidad de reaccion y por lo tanto la eliminacion
de impurezas. Sin embargo, similar a la presion del reactor, hay limites a la temperatura
maxima admisible, ya que dependiendo de la alimentacidon por encima de un cierto valor el
craqueo térmico de los componentes de los hidrocarburos se hace mas prominente, lo que
puede conducir a la formacion de cantidades considerables de hidrocarburos liquidos de
bajo peso molecular y gases, lo que también daria paso a la desactivacion del catalizador
mucho mas rapido que a temperaturas inferiores. El craqueo térmico también produce
olefinas, que cuando se hidrogenan liberan calor y aumentan mas la temperatura, asi como
las tasas de craqueo térmico provocando dentro del reactor temperaturas superiores a los

limites maximos seguros.

La temperatura tiene un efecto significativo en la promocion de reacciones de
hidrotratamiento. Su efecto es ligeramente diferente para cada una de las reacciones que se
producen. La temperatura debe mantenerse lo mas baja posible pero manteniendo el nivel
de actividad requerido, y asi poder mantener la cantidad de carbon al minimo y retardar la
desactivacion del catalizador. Cuando la temperatura se eleva, la desulfuracién aumenta. La
reaccion de desulfuracion comienza a tener lugar a temperaturas tan bajas como 230 °C, la

velocidad de reaccion aumenta notablemente con la temperatura. Por encima de 340 °C s6lo
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hay un ligero aumento en la eliminacién adicional de compuestos de azufre debido a la

temperatura.

La temperatura del reactor de Hidrotratamiento debe ajustarse al hidrotratamiento completo

de la nafta alimentada.

La saturacién de olefinas se comporta un tanto similar a la reaccion de desulfuracion con
respecto a la temperatura, excepto que la eliminacion de olefinas puede estabilizarse a una
temperatura algo superior. Debido a que esta reaccidon es muy exotérmica, el contenido de
olefinas en la alimentacion debera ser controlado y en algunos casos limitados, para

mantener la temperatura maxima del reactor dentro de un rango de temperatura aceptable.
** Relacion de H; / inyecto, tasa del gas de reciclo y pureza de H,.

Aparte de las consideraciones econdmicas, el gas de reciclo se utiliza para compensar el
consumo de hidrégeno y por lo tanto para mantener la presion parcial de hidrogeno dentro

del reactor.

El uso de un alto exceso de hidrogeno (es decir, una elevada proporcion de H, / inyecto)
asegura una adecuada conversion y la eliminacion de las impurezas, debido al contacto
fisico eficiente del hidrégeno con el catalizador y los hidrocarburos. También, la deposicion
de carbono se reduce al minimo, lo que reduce la tasa de desactivacion del catalizador. Esto
ultimo es en realidad la razon principal para trabajar en una atmosfera de hidrogeno con
alta concentracion; de lo contrario, el catalizador se puede desactivar mas rapido, debido a

la coquizacion.

Otro beneficio importante de funcionar a alta presion parcial de H, es la reduccion en la
temperatura de SOR del reactor, lo que aumenta el ciclo de vida del catalizador. Sin
embargo, hay un limite en el valor de la relacion H, / inyecto, ya que por encima de un
cierto flujo de gas, el cambio en la presion parcial de hidrogeno sera relativamente pequena
y no se obtendran beneficios adicionales. El aumento del flujo del gas de reciclo aumenta
la relacion H; / hidrocarburo y la presion parcial de hidrogeno en el reactor. Aparte de esto,
el objetivo del flujo de gas es despojar los productos volatiles de los liquidos del reactor,

los que afectan a la concentracion de diversos componentes en la fase liquida reactiva. La
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presion parcial de H, y la relacion Hy/ Hidrocarburo deben mantenerse muy cerca del valor

de disefio; de otro modo, la vida del catalizador se vera afectada negativamente.

Alteraciones en las operaciones de la planta pueden dar lugar a pérdidas catastroficas de las
cargas completas de catalizador. Una carga de catalizador que se arruine puede costar

cientos de miles de dolares, asi como el costo de la operacion perdida.

El andlisis logico de la situacion conlleva a la necesidad de conocer sobre los métodos para
la estimacion de la actividad del catalizador o en su ausencia o carencia de conocimiento al
seguimiento de su actividad a través de su comportamiento, de ahi la presentacion del
andlisis bibliografico sobre este tema.

7

¢ Velocidad espacial y tasa de alimentacion fresca.

La velocidad espacial indica el volumen por hora de carga por volumen de catalizador en el

reactor y es un indice de la severidad de la operacion.

Cuando se manejan fracciones ligeras se tienen tiempos de residencias menores,
comparados con los necesarios para fracciones pesadas. Valores tipicos de espacio-
velocidad para operaciones severas estan en el intervalo (3 — 6) h™, y para severidades ain

mayores entre (0.8 —2) h™".

Como el volumen de catalizador es fijo, la velocidad espacial puede variar unicamente por
cambios en la velocidad de alimentacion de la carga. Una disminucion de la velocidad de
alimentacion, permitira una reduccion de la temperatura en el reactor; un incremento en el
flujo de alimentacion requerird un aumento en la temperatura del reactor para obtener la
misma calidad del producto. Al disminuir la velocidad espacial y manteniendo las demas
variables constantes, se incrementa el grado de hidrotratamiento hasta un cierto limite,
debido al aumento del tiempo de residencia en el reactor. Sin embargo, al operar a una
velocidad espacial baja se dificulta el control de la temperatura de reaccion debido al

caracter exotérmico de las reacciones, y se favorece el deposito de carbon.

Al aumentar tinicamente la velocidad espacial trae como consecuencia una disminucion en
el grado de hidrotratamiento y por lo tanto, la intensidad de las reacciones cataliticas, de

esta forma el consumo de hidrogeno disminuye.
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La velocidad espacial es inversamente proporcional al tiempo de residencia. Por lo que un
aumento en la velocidad espacial indica una disminucion en el tiempo de residencia y por
lo tanto en la severidad de la reaccion. Operando a un valor de velocidad espacial mas alta
y una velocidad de alimentacion mas alta para una cantidad dada de catalizador se requiere
una temperatura del reactor mas alta para mantener la misma hidrodesulfuracion, es decir,
la calidad del producto, resultando un aumento de la velocidad de desactivacion y

reduciendo asi la vida del catalizador.

1.3.4. Procesos de regeneracion de los catalizadores de hidrotratamiento

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

maxima permisible del proceso.

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

cuales se desarrolla.
Al aumento de depositos contribuyen los siguientes factores:

v' El largo periodo operativo del catalizador.
v’ La caida de presion del proceso.

v’ La subida de la temperatura del proceso.

Sobre la aceleracion del proceso de formacion de coque influye la disminucion de la
velocidad volumétrica de conduccion de la materia prima y el aumento de la tasa de
circulacion del gas hidrogenado. La regeneracion de los catalizadores se realiza ex situ o in

situ.

La regeneracion in situ se puede realizar empleando una mezcla de aire — vapor

(NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985) o una mezcla de aire-nitrogeno. (Axens, 2005)

El proyecto que le dio origen al hidrofinador de nafta de la refineria “Camilo Cienfuegos”
con un catalizador cobalto - molibdeno propone realizar la regeneracion con una mezcla

vapor-aire a una presion no mayor de 3 kgf /cm®y una temperatura del lecho del catalizador
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de hasta 540 °C para evitar la sublimacion del molibdeno (NEFTECHIMPROMEXPORT,
1985). El procedimiento contempla: (1) la preparacion de la unidad para la regeneracion
(disminucion de inyecto, hidrogenacion para la desorcion de productos residuales del
petrdleo, soplado del sistema con gas inerte y vacio, conexion del sistema de regeneracion);
(2) regeneracion (tratamiento del catalizador con vapor, quema del coque hasta 530 °C,
calcinacion a 530 °C, tratamiento con vapor); (3) restablecimiento del sistema de operacion

normal.

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

de regenerar el catalizador:

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

v Se ha alcanzado el maximo de temperatura en los reactores.

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

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

406 no resiste una regeneracion con vapor. (Axens, 2005)

1.4. Métodos para evaluar la actividad catalitica

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

rendimiento, gravedad especifica).

26



Capitulo I: “Marco Teorico de la Investigacion”

Para evaluar la evolucion de la actividad del catalizador, chequear que estd normal o
anticipar eventuales problemas, un seguimiento estrecho de la temperatura promedio del
lecho por peso del catalizador (WABT) puede ser realizado. Pero el WABT requerido a un
tiempo dado en el reactor no depende solamente de la actividad del catalizador sino
también de la calidad de la alimentacion (azufre), flujo de alimentacion, presion en el
reactor, pureza de hidrégeno y severidad de la operacion referida al azufre extraido de los
productos. Este es el proposito del WABT normalizado, eliminar el impacto de la variacion
de los productos, excepto la actividad del catalizador, de forma tal que la variacion del
WABT normalizado con el tiempo estd solo dado por la variacion de la actividad del
catalizador (o desactivacion). El WABT normalizado es generalmente calculado a partir de
una base de referencia que puede ser el resultado de una prueba de corrida. Por definicion
la tendencia del WABT normalizado es un estimado de la velocidad de desactivacion,

usualmente expresado en °C / mes.

Una practica comun durante la operacion de las unidades de hidrotratamiento es la de
aumentar la temperatura del reactor de manera constante para compensar la desactivacion
del catalizador y poder producir un producto de calidad constante. Esta politica de
produccién requiere que la unidad opere a un valor WABT diferente durante el tiempo de
funcionamiento, que son conocidos como temperatura de comienzo de la corrida (SOR)
(WABTSsor) y la temperatura final de la corrida (EOR) (WABTeor). Cuando se disefia una
planta de hidrotratamiento las simulaciones tienen que llevarse a cabo para al menos dos
casos: en condiciones SOR y EOR. Las propiedades de la alimentacion, la calidad deseada
del producto, y el disefio del reactor son los principales parametros que definen los valores
de WABTsor y WABTeor, asi como el aumento de la temperatura durante el
funcionamiento, tipicamente, WABTeor - WABTsor = 30 ° C. Cuando WABT alcanza un

valor cercano al limite maximo previsto, el catalizador tiene que ser reemplazado.

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

HDS pueden ser separados en dos tipos(Berg, G. A., et.al, 1973); (Wiley, J.& Sons, 2007):

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

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

un seguimiento exacto.
1.4.1. Método pseudo-cinético
Me¢étodo basado en un modelo pseudo-cinético conocido como “Punto de vértice”. Este

método es generalmente empleado cuando se requiere una aproximacion grosera de la

unidad o cuando se colecta solo una pequefia data del sistema.

La ecuacion basica de este método se muestra a continuacion:
dS/dt=-K*[S]n* [ppHz] m
Con K =Ko * ¢ F/RT

Donde:

S: Contenido de azufre.

t: Tiempo.

ppH:2: Presion parcial de hidrogeno.
Ea: Energia de activacion.

R: Constante de los gases.

Ko: Actividad del catalizador

T: Temperatura

Este método esta limitado porque no tiene en cuenta el calculo del WABT y el efecto cero

de azufre (es mas dificil remover los tltimos ppm de azufre).

Usando solo unos parametros de operacion el modelo pseudo - cinético da una buena
primera aproximacion y es muy util cuando las correlaciones no existen para las

predicciones.
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1.4.2. Método correlativo

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

catalizador.

Las correlaciones son desarrolladas con una alimentacion particular, por ejemplo, nafta de
destilacion directa en un catalizador particular en experiencias en plantas piloto del Instituto

del Petréleo Francés (IFP).

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

Series. (Axens, 2007).

A partir del modelo correlativo las curvas dedicadas a una unidad en particular pueden ser

dibujadas como:

HDS = { (LHSV, GO - Conv, ppH;) versus diferentes WABT.

HDS = £ (WABT) versus diferentes LHSV, TMP, GO - Conv, ppHa.

Este set de curvas obtenidos se dibujan a partir de los modelos de correlacion que han sido

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

Esos métodos referidos son los recomendados por el suministrador del catalizador, los
cuales son objeto de estudio de la presente investigacion. (Axens, 2007); (Wiley, J & Sons,

2007)

1.4.3. Método propuesto por(Pujado, David S, Jones J. & Peter R., 2006)

El rendimiento del catalizador se mide por varios criterios que se muestran a continuacion,

que son mas o0 menos auto - explicativos:

29



Capitulo I: “Marco Teorico de la Investigacion”

» La actividad inicial, es medida por la temperatura requerida para obtener el
producto deseado al inicio de la corrida. Durante el ciclo, la actividad del

catalizador se puede calcular como:
Ds — DOS %* eAT
Doénde:
D, = Actividad de desulfuracion
D°s = Actividad de desulfuracion inicial
A = Tasa, rango, de desactivacion  (°F/bpp)
T = Vida del catalizador (bpp)

La unidad a la que se refiere es barriles de carga por libra de catalizador (bpp). Es una
medida de la vida del catalizador, manifestandose como la cantidad de alimentacion que ha

procesado.

» La estabilidad, que es medida por la tasa de aumento de la temperatura requerida
para mantener la calidad del producto.

» La calidad del producto, que es medida de la capacidad del catalizador para producir
productos con las especificaciones de uso deseadas, tales como punto de fluidez,

punto de humo, o el nimero de octano.

1.5. Seleccion del método de evaluacion. Aspectos basicos del método Delphi

El método Delphi se encuentra dentro de la familia de métodos subjetivos. Es
especialmente 1til cuando no se pueden satisfacer los requerimientos de acumulacion de
informacion que exigen los métodos comprendidos en las otras familias de técnicas, pero
sin embargo se cuenta con un conjunto de personas - "expertos" - que pueden ofrecer

visiones prospectivas razonablemente s6lidas sobre los asuntos que desean estudiarse.

El origen nominal del método Delphi data del Oraculo de Delphos, una suerte de
"institucion" con supuestos poderes extraordinarios ubicada la Antigua Grecia, que oficiaba

como proveedor de imagenes sobre el destino de las personas. Sin embargo, el método
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adquiri6 sus principales caracteristicas actuales a partir de los aportes llevados a cabo por la

Rand Corporation en Estados Unidos durante la década de los 60'".

En pocas palabras, un prondstico Delphi consiste en someter a un grupo de expertos o
especialistas al llenado sucesivo de dos o mas formularios destinados a recolectar sus
opiniones y visiones sobre el futuro del tema en cuestion. Cada instancia de llenado del
formulario se denomina ronda. Uno de los objetivos basicos de un Delphi consiste en el
logro de pronosticos que sean el producto de consenso lo mas solido posible. La via para
alcanzar este consenso supone que, en las rondas posteriores a la primera, cada experto que
ha realizado prondsticos que se desvian en algin grado de los prondsticos mas
consensuados, tenga la posibilidad de modificar su respuesta. Para ello se le presentan los
resultados de la pregunta especifica en que ha existido tal desviacion, y se le propone que la
reconsidere si encuentra argumentos razonables para ello. De lo contrario, debe ratificar su

respuesta anterior.

El resultado final del Delphi es un conjunto de prondsticos mas o menos consensuados
sobre los diferentes temas y aspectos presentes en el cuestionario, a lo que se afiaden las
innovaciones producto de las respuestas a preguntas abiertas. Dicha informacion,
materializada en una base de datos susceptible de diversos tratamientos estadisticos,
permite la construccion de escenarios mas o menos probables de concretarse en el horizonte
futuro; y, naturalmente, también admite interpretaciones que trascienden la informacion
puramente estadistica producida a partir del Delphi.(LINSTONE, H. A. & TUROFF, M.,
1975); (Vanessa Campo C., 2014)

31



Capitulo I: “Marco Teorico de la Investigacion”

CONCLUSIONES PARCIALES

1. Laactividad de un catalizador se puede expresar como:

» Conversion: moles de reactivo transformado por mol de reactivo a la entrada.
» Velocidad de reaccion: moles de producto obtenido por volumen de catalizador obtenido
y tiempo.

> Es una medida de la velocidad de la reaccidn en relacion al catalizador utilizado.

2. Durante el ciclo de operacion, la actividad del catalizador se puede calcular segun
diferentes métodos planteados por diversos autores, aunque se enfatiza mas en el

método correlativo.

3. La utilizacion del método Delphicon la participacion de los "expertos", puede

ofrecer criterios razonables y sélidos sobre la seleccion de la metodologia a aplicar.
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CAPITULO II: DISENO METODOLOGICO

2.1. Caracterizacion de la unidad de hidrofinacion de nafta de la refineria “Camilo

Cienfuegos”

La unidad de hidrofinacion de nafta tiene como objetivo fundamental la refinacion
preliminar con hidrégeno de la materia prima para eliminar los compuestos nitrosos y
sulfurosos en presencia del catalizador de Co - Mo soportado en Al,Os. Este objetivo se
lleva a cabo en el reactor R-201 como equipo principal de la unidad. Posteriormente esa
materia prima (nafta) es estabilizada en la torre estabilizadora T-201, para luego ser enviada

a la unidad de reformacion catalitica como su materia prima, ya hidrofinada y estabilizada.

El presente estudio se centrara en el reactor R-201, pues el problema cientifico identificado
esta relacionado con la actividad o desactivacion del catalizador bimetalico usado en dicho

reactor para lograr las reacciones deseadas.

2.1.1. Descripcion del reactor de hidrofinacion R-201

El reactor (R-201) es un reactor vertical cilindrico con alimentacion axial, de diametro 2200
mm, altura de cama catalitica de 6800 mm y de volumen de catalizador de 25.5 m’, presion
de operacion méaxima de disefio: 48 kgf/cm?, temperatura del medio de operacion: 400 °C.
Fluido de trabajo: 85 % vol., sulfuro de hidrogeno hasta 0.3 % vol., cloruro de hidrogeno
(HCl): 2 mg por cada unidad de humedad, fracciones de hidrocarburos hasta densidad de

0.75 a d*y.

El reactor fue cargado (carga densa) en marzo del 2008 con catalizador HR-406 de la

siguiente forma (Anexo 1. Figura 2.1):

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

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

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

diametro).
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Con el objetivo de asegurar un bajo incremento de la caida de presion AXENS propuso dos
capas de ACT 077 y ACT 108. El1 ACT 077 es un inerte de poros macroscopicos de
alimina en una alta fraccion de vacio para proveer una eficiente captura de particulas y
otros contaminantes contenidos en la alimentacion. El riesgo de bloqueo y de formacion de
aglomeraciones en el tope de la cama catalitica es grandemente reducido y el ciclo de vida

del catalizador se extiende hasta la parada de la Unidad.

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

atrapado de particulas.
% Las condiciones de operacion de la unidad de hidrofinacion(Anexo 2. Tabla 2.1)

El comportamiento del catalizador HR-406 se prevé que sea: WABT SOR- 266 °C, WABT
EOR- 330 °C y un largo de ciclo mayor de 10 afios (Axens, 2007)

L)

% El comportamiento esperado por disefio del catalizador HR-406

(Anexo 3.Tabla 2.2)Tomado de (Axens, 2007)

2.1.2. Descripcion del proceso tecnoldgico de la unidad de hidrofinacion de nafta

En esta unidad el suministro de materia prima se encuentra en el orden de los 63 m’/h de
fraccion (70 — 180) °C desde el area de tanques intermedios dirigiéndose al tambor de
materia prima D-201 a una temperatura de 40 °C y una presién de 5 kgf/cm®. La bomba de
inyeccion de materia prima P-201/R, succiona la fraccion (70 — 180) °C desde el tambor D-
201 y la descarga al nudo de mezcla para mezclarse con gas hidrogenado circulante,
suministrado por el compresor de piston C -201/R, a un flujo entre (17450 a 21150) Nm*/h

a una temperatura de 70 ° C y una presion de 39 kgf/cm®.

En el tambor B-206 se separa el gas hidrogenado enriquecido por la parte superior que va al
separador de succion B-203, del Compresor C-203 para reponer las pérdidas de presion en

el sistema.

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

precalentamiento en los intercambiadores (3, 2, 1-E-201), los cuales trabajan en serie. Este
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producto pasa del intercambiador al horno F-201 donde alcanza la temperatura de reaccion

(266 — 330) °C y presion de 35 kgf / cm?, para dirigirse, posteriormente al reactor R-201.

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

producto inestable del gas hidrogenado.

En el bloque de estabilizacion ocurre la separacion de los productos de la hidrofinacion
(sulfuro de hidrogeno, agua y amoniaco) del hidrogenado estable. El hidrogenado inestable
pasa a la torre estabilizadora T-201 y entra en los platos 16 y 19. En esta torre a una presion
de 12,5 kgf / cm’y a una temperatura de 140 °C en el tope y de 249 °C y 13 kgf / cm” en el

fondo se separa el hidrogenado de los productos formados en el bloque de hidrofinacion.

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

la unidad de hidrofinacion se muestra en la Anexo 4. Figura 2.2
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2.2. Propuesta de metodologia para la investigacion

INICIO

Meétodos para estimar la
actividad catalitica

\ 4

Lanzamiento del método Delphi

como estrategia metodologica

Seleccion del método que se
utilizara por los expertos

Papel e impacto de los parametros
operacionales del proceso

4

Estimacion de la actividad catalitica
seglin el método seleccionado

Evaluacion técnico - econémico
de la estimacion de la actividad
catalitica

v
FIN

2.2.1. Métodos para determinar la actividad catalitica

Dado que es dificil controlar y predecir como la actividad decae con el tiempo, la
desactivacion del catalizador es el principal cuello de botella de la aplicacion de
herramientas basadas en modelos o métodos utilizados para el disefio, control y

seguimiento del proceso.
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Las mediciones de laboratorio se pueden utilizar para continuamente reestimar los
parametros cinéticos. Por lo que las muestras de laboratorio se toman generalmente una o

dos veces al dia.

Cuando se necesita informacion frecuente se puede obtener por analizadores en linea. Sin
embargo, la fiabilidad de estas mediciones no es tan buena como las pruebas de laboratorio.
Los valores de laboratorio y técnicas de conciliacion de datos se pueden utilizar para
validar correctamente las mediciones en linea. Un modelo detallado del proceso y el

sistema de reaccion debe ser aplicado para la identificacion de estos parametros cinéticos.
» Método pseudo - cinético
La ecuacion basica de este método:
dS/dt=-K* [S] n* [pp Hz] m
Con K=Ko * ¢ */RT
Doénde:
S: Contenido de azufre.
t: Tiempo.
ppH:z: Presion parcial de hidrogeno.
Ea: Energia de activacion.
R: Constante de los gases.
Ko: Actividad del catalizador
T: Temperatura
» Método correlativo

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

HDS = f (WABT) versus diferentes LHSV, TMP, GO - Conv, ppH;

Este set de curvas obtenidos se dibujan a partir de los modelos de correlacion que han sido

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

» Método propuesto por(Pujadé, David S. J. Jones y Peter R., 2006)
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La actividad del catalizador se puede calcular:

D, =D’ %"

Doénde:

Ds: Actividad de desulfuracion

D',: Actividad de desulfuracién inicial

A: Tasa, rango, de desactivacion

T: Vida del catalizador

» ¢Cuales se realizan en la refineria “Camilo Cienfuegos”?

En el control operacional diario de la unidad de hidrofinacion, tanto del bloque de reaccion

como del bloque de estabilizacion, estd implementado el Sistema de Control Distribuido

(DCS), donde se controlan una gran cantidad de datos. Este tributa toda la informacion de

las variables operacionales puntuales o acumuladas al Software Exaquantum, que sirven de

base para el analisis del funcionamiento de la unidad. Pero no se ha llevado a cabo un

calculo analitico detallado que indique la actividad o desactivacion del catalizador. Se

realiza un chequeo diario del régimen tecnologico de la unidad, controlando los siguientes

pardmetros:

I. Balance de Masa

( Kg!,'h) Productos

= 100%
( Kg!,-h j Alimentacién
II.  Velocidad Espacial (h™)

Volumen de la carga por hora
LHSV =

Volumen de catalizador

III.  Relacion Hidrogeno/ Hidrocarburo
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(ngl,-“'h) de gas de hidrdgeno de reciclo

[:mE -“';h,‘-l de carga de nafta

IV.  Consumo de Hidrogeno

(ng-’;h de H, de reciclo) — (ng-’;h H, fresccr)

l:nlgl,-"h] de carga de nafta

,

V. Carga acumulada

Z Cargas

V1. Vida del Catalizador

Carga acumulada (m?)
(kg) de Catalizador

VII. Contaminacion por metales

% peso metales en la carga = kg carga * 107°
kg de Catalizador

VIII. Hidrodesulfuracion

S
HDS = % = 100%

2.2.2. Lanzamiento del método Delphi como estrategia metodologica

» Aplicacion de método Delphi

El éxito del método Delphi dependera del nimero de rondas y el tipo de retroalimentacion.
Al no ser imprescindible la presencia fisica de los expertos, se eliminan los problemas
derivados de la distancia y las complejidades de organizar reuniones presenciales, y se

garantiza la confidencialidad, reduciendo las posibles influencias entre los miembros.
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Ademas, la fluidez del intercambio de informacion enriquece las conclusiones

definitivas.(Eneko Astigarraga, s. f.; Margarita Varela-Ruiz, 2012)

FASES:
I.  Definicion del problema a analizar:

Seleccion de un método para la estimacion dela actividad del catalizador de hidrofinacion

de nafta.
II.  Seleccion de los expertos:

Primeramente se determina el niimero de expertos,para ello se elabora una lista (en este
caso de 16) con los candidatos a participar, que deben cumplir con ciertos requisitos, es
decir, deben poseer conocimiento sobre el tema, grado cientifico (Dr., MSc., Lic., Ing.),
profesionalidad y ética en el puesto de trabajo, afios de experiencia, lo que determina
ademas el nivel de responsabilidad y conocimiento, relevancia de sus trabajos, en la
posicion que ocupan, en lo destacado de sus opiniones, creatividad, disposicion a
participar, capacidad de analisis y pensamiento 16gico, asi como su espiritu de trabajo en

equipo.

Con los criterios antes sefialados se procede a la seleccion de los expertos por el Delhi

segun la siguiente expresion:

(1—pl=k
n="—""— (Ec.2.1)
1

Donde:

n — Cantidad o niimero de expertos.
p — Proporcion de error que se comete al hacer estimaciones del problema con la cantidad
de expertos. En este caso p = 0.05

i — Nivel de precision alcanzado, se recomienda entre 0. 12 y 0.5. Para este estudio se

tomara el valor 0.15
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k — Constante que depende del nivel de significacion estadistica (1 — &), que se obtiene a
través de la tabla que se muestra a continuacion, en este caso se trabaja con 3.84

Tabla 2.3Coeficientes de significacion estadistica. Fuente: (Gonzalez, 2014)

I-a k
99 6.65
95 3.84
90 2.67

Tomando como base para el calculo un error del 5%, para un nivel de confianza del 95% y
el valor de i es igual a 0.15, se calcula el numero de expertos, sustituyendo en (Ec.2.1) se

obtiene:

005 (1—0.05) = 3.84

3 =3a11
0.15-

n

Como = = 8.11, se requieren de 9 expertos para realizar el primer analisis con un 5% de

error en la estimacion.

Se determina el coeficiente de competencia (K

competencia

) de cada uno de ellos, lo que

representa el parametro a tener en cuenta para seleccionar cudles seran los participantes. Se

obtiene de la siguiente manera:

K =K +K

competencia c a

Donde:

K_ — Promedio de los valores que el candidato le confiere a cada aspecto que se evaliia en
una encuesta presentada. Para ello deben elaborar su autoevaluacion de manera anénima
con una encuesta para la seleccion de los expertos que contribuiran al desarrollo del

estudio.
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K, —Coeficiente de argumentacion, dado por la sumatoria de los valores adquiridos en

cuanto al grado de influencia de cada una de las fuentes de argumentacion

Tabla 2.4Coeficientes de competencia de los candidatos

Candidatos Kc Ka Hcmnpete#zriﬁ

9 8,56 | 0,8 9,36

Resulta valido destacar que:
e La Competencia del experto es Alta (A): Si K. nerencia = B

3

I

e La Competencia del experto es Media (M): S15 < K__ veeancia

5

I

e La Competencia del experto es Baja (B): Si K. pnperancia

De los candidatos propuestos para el desarrollo de la investigacion, ninguno presenta
evaluacion de baja competencia, mientras 9 resultan evaluados de alta competencia, los

cuales son finalmente seleccionados:

% Relacion de Expertos(Anexo 5. Tabla 2.5)
III. Desarrollo de la primera ronda, en cual los expertos cumplimentan las

preguntas del cuestionario y la reenvian a los encargados de su analisis:

Este primer cuestionario se realiza para determinar el nivel de actualizacion tecnolédgica
sobre el problema a resolver, asi como para que conozcan su papel en el desarrollo de la
investigacion.

¢+ Cuestionario 1(Anexo 6. Tabla 2.6)

Preparacion y envio de los cuestionarios de la segunda ronda: Cuestionario 2:

Este segundo cuestionario se realiza para poder evaluar y determinar el mejor método para
la estimacion dela actividad del catalizador de hidrofinacion de nafta. Se ofrece una
explicacion de cada uno de los métodos, ventajas y desventajas, para que cada experto

pueda realizar una correcta seleccion.

Para asignar una evaluacion a estos métodos tenga en cuenta los siguientes aspectos:
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v El método
seleccionado hace utilizacion del sistema de datos disponible en la refineria,
(Exaquantum)

v Es complejo en
su ejecucion y entendimiento

v Considera
correcta su exactitud y precision

v Permite

sistematicamente conocer cOmo se encuentra la actividad del catalizador

Segun su criterio, evalue del 1 al 3, el método mas idoneo a aplicar:

¢ Cuestionario 2 (Anexo 7. Tabla 2.7)

V.  Preparacion del informe final y distribucion entre los participantes:

Luego de culminadas las rondas y recogidos los cuestionarios, se analizan los resultados
mostrandose (Anexo 8. Tabla 2.8) un resumen de los resultados de las encuestas. Sumando
la puntuacion que asignaron los expertos a cada método y dandole un orden de prioridad, se

obtiene que el Método Correlativo es el seleccionado por los expertos.

2.2.3. Papel e impacto de los parametros operacionales del proceso

» Temperatura (WABT)

La temperatura es uno de los parametros principales de funcionamiento de la unidad. El
aumento o la disminucion de la temperatura del catalizador es la forma mas eficiente para
que el operador ajuste la calidad y el rendimiento de los productos. De hecho, la actividad

del catalizador se relaciona directamente a su temperatura de operacion.

La cinética de las reacciones de hidrotratamiento en las camas de catalizador es mejorada

por un aumento de la temperatura.

Pero la temperatura también es el principal factor que influye en la formaciéon de coque y
por lo tanto en la estabilidad del catalizador. Las altas temperaturas favorecen la
acumulacion de coque; incluso en algunas circunstancias puede suceder que la temperatura

sea suficiente para alcanzar la limitacion termodinamica de las reacciones de
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hidrogenacion, que también tiende a favorecer la alta formacion de coque.

El ajuste de la temperatura (aumenta) durante el ciclo del catalizador, y es la manera de
compensar la desactivacion del mismo y mantener la calidad de los productos. Esto
significa que la temperatura determina la longitud del ciclo de vida del catalizador en la
unidad: Una vez que se alcanza la temperatura de funcionamiento maxima admisible, el
ciclo puede considerarse como terminado, excepto si la velocidad de alimentacion se puede

disminuir, o mejorar su calidad.
> Flujo de Alimentacion (LHSYV)

El tiempo de residencia de la alimentacion dentro del reactor es obviamente un pardmetro
clave de la cinética del HDT. Para representar este tiempo de residencia, en realidad su
inversa, la Velocidad Espacial (LHSV) se define:

Flujo de Alimentacion [%]

Velocidad Espacial (h™) = ——
elocidad Espacial (2 ) Volumen de Catalizador (m®)

Cuanto menor sea la Velocidad Espacial, mayor sera el tiempo de residencia y asi mayor la

reaccion de HDT que puede progresar a través del reactor.

Si se aumenta la Velocidad Espacial, manteniendo la misma velocidad de HDT, por
ejemplo la misma HDS y por lo tanto el mismo contenido de azufre en el producto, la
temperatura del catalizador se debe aumentar para compensar la disminucion en el tiempo

de residencia.
> Flujo de Gas de Reposicion

En los reactores de hidrotratamiento, el hidrégeno es un reactivo necesario. El hidrogeno se
suministra a la unidad de HDT desde la unidad de reformacion catalitica directamente, o a
través de una red de hidrogeno comun, lo mas puro posible. Elgas fresco (reposicion)es el
gas rico en Hj, que entra a la unidad HDT. Practicamente y por lo general, se ajusta su flujo
para equilibrar la cantidad de H, consumido en el reactor, por lo que no es una variable

independiente del proceso. Las impurezas del H, pueden inhibir la actividad del catalizador.
» Flujo de Gas de Reciclo

En una unidad de HDT es necesario el reciclaje del gas que contiene hidrégeno de forma
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continua en la seccion de reaccion, practicamente el gas desde el tambor separador se envia
de nuevo al tren de precalentamiento de la alimentacion por un compresor de reciclado. El
flujo de gas de reciclo debe ser considerado y se ajusta con respecto al flujo de
alimentacion de hidrocarburos. La pureza de hidrogeno se define como la relacion H, / HC
que es la relacion de flujo puro de hidrogeno en el gas de reciclo (Nm® / hora) para un flujo

de alimentacion (m’ / h), en la primera entrada del reactor.

g. Hidrégeno Puro [\T] en el Gas de Reciclo

HC Flijo de Alimentacid Fresco (m?/h)

La pureza de hidrogeno y el gas de reciclo, son necesarias por las razones siguientes:

1. Para asegurar un suministro de hidrogeno suficiente en toda la cama del catalizador,
con el fin de que las reacciones quimicas deseables no estén limitadas localmente
por la falta de H,.

2. Para asegurar una concentracion lo suficientemente alta de hidrogeno para
promover las reacciones de HDT deseadas. Como cuestion de hecho, la
termodinamica y la cinética de estas reacciones estan fuertemente favorecidos por
una alta concentracion de hidrogeno en combinacidén con una alta presion.

3. Para inhibir o mitigar las reacciones no deseadas de coquizacion, por dos
mecanismos: la alta concentracion de hidrogeno actia en contra de la
termodindmica y cinética de las reacciones de coquizacion; ademas, el flujo de gas
de reciclado contribuye a la extraccion de los materiales condensables pesados que
se adsorben en el catalizador como precursores de coque; y posteriormente para
maximizar la estabilidad del catalizador y la duracion del ciclo y contribuir a una
buena distribucion de gas / liquido en los lechos de catalizador para un uso 6ptimo

del catalizador.

La relaciéon H, / HC depende del flujo de gas de reciclo y el contenido de (pureza) de
hidrogeno. El paso del gas de reciclaje se define basicamente en el disefio de las
caracteristicas del compresor de gas de reciclo que normalmente se ejecutan a plena

capacidad. Se compone esencialmente de H,, metano y etano, H,S y pequefias fracciones de
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GLP; su composicion exacta depende de la temperatura y la presion del separador. Estos
gases se forman en el reactor por hidrogenodlisis o reacciones de craqueo, y también
arrastrados por elgas de reposicion. Esta es la razon por la que la pureza de gas de reciclo

estd fuertemente correlacionada con la composicion del gas de reposicion.

La pureza del gas de reciclo es tipicamente de (5 a 15) % mas baja que la pureza del gas de
reposicion. Se puede mejorar mediante la purificacion (por membranas) o mediante el

aumento del flujo del gasde reposicion.
» Presion Parcial de Hidrégeno

La presion del reactor juega un papel clave en el proceso de HDT para promover las
reacciones quimicas deseadas y evitar los efectos adversos. En realidad, el factor relevante
en la termodindmica y la cinética de las reacciones, es la presion parcial de hidrogeno en el
reactor, que resulta de la presion total(Pia) y la concentracion de hidrogeno (XH;) en la

fase gaseosa en el reactor:
Presion parcial de Hy = Py * XHp

Una presion parcial de H, alta acelera las reacciones de HDT deseables y favorece
termodindmicamente las reacciones de hidrogenacion de los ciclos aromaticos en las

moléculas, que es un camino necesario en algunos mecanismos de reaccion.

Ademas, una alta presion parcial de H, inhibe los mecanismos de formacion de coque y por

lo tanto favorece fuertemente la estabilidad del catalizador y la duracién del ciclo.

Por estas razones, para maximizar la presion parcial de H, una unidad de HDT funciona
normalmente a la presion maxima permitida por el disefio del equipo. La presion parcial de
H, también se maximiza mediante elaumento de la relacion H, / HC, con un incremento de

esta relacion aumenta la concentracion de H» en el rector.
» Calidad e Impurezas de la Alimentacion

La calidad de la alimentaciéon es un factor que puede influir en gran medida en el
rendimiento de una unidad de HDT. En fase de disefio las condiciones de funcionamiento
de una unidad, la presion, rango de temperatura, flujo de gas de reciclo y la pureza, flujo de
alimentacion, se establecen sobre la base de un caso de alimentacion de disefio, y

finalmente, teniendo en cuenta algunos casos de flexibilidad. Pero durante su vida la unidad
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puede tratar muchos tipos de alimentacion, a veces muy diferentes de los casos de disefio y

mas 0 menos reactivos a las reacciones de HDT.
Las propiedades principales que deben considerarse son las siguientes:

e Composicion de la alimentacion
e El contenido de olefinas

e Contenido de Di-olefinas

e Contenido total de azufre

e Contenido total de nitrégeno

e Densidad

e El contenido de aromaticos

e Destilacion ASTM

En cuanto a la nafta, Axens hoy caracteriza esta alimentacion elemento a elemento. Esto
permite un enfoque completamente analitico de la cinética de los procesos de HDT de la

nafta y especialmente los procesos cataliticos selectivos.

Por ejemplo, con respecto a la HDS, que es el objetivo principal de una unidad de HDT, el
contenido total de azufre del alimentado es la informacion necesaria, pero no suficiente
para saber qué nivel de azufre se tendria en el producto. El intervalo de destilacion y
especialmente su parte pesada (punto 95%) proporciona una informaciéon complementaria:
cuanto mayor sea el punto del 95%, mas pesados y refractarios son los compuestos de
azufre que contiene la alimentacion. Un aumento del contenido de nitrégeno es una
indicacion de la reactividad de la alimentacion hacia la HDS, ya que los compuestos de
nitrégeno son inhibidores de la actividad del catalizador. La densidad con respecto al rango
de la destilacion indica la aromaticidad de la alimentacion, que también informa sobre su

reactividad como compuestos aromaticos inhibidores de la actividad del catalizador.
% Impurezas en la alimentacion

La actividad del catalizador y la estabilidad puede verse afectada, ya sea temporal o
permanentemente por los venenos presente en la alimentacion. Estas impurezas son
principalmente los metales y metaloides, los cuales son atrapados en el catalizador. La

absorcion se produce preferentemente en las capas superiores de los lechos cataliticos y
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progresivamente se extiende hacia abajo. En la parte del catalizador afectada por estos

compuestos, su actividad se reduce drasticamente.

2.2.4. Estimacion de la actividad catalitica segin el método seleccionado

Para la estimacion de la actividad catalitica se recopilan datos del programa Exaquantum,
luego es necesario calcular valores que nos permitan obtener las curvas correspondientes,
las cuales se logran a partir de la programacion de un Excel. La aplicacion de este método

nos permite comprobar la veracidad de la calidad del catalizador y la garantia brindada por

el proveedor.

1 2
* T,=-T.+-T,
o

av 3

Tav: Temperatura promedio
Te: Temperatura entrada

T,: Temperatura salida

_ (pgp)
av

Ia

P,y: Presion promedio
Pe: Presion entrada

Ps: Presion salida

'FavFoas de reciclo®FWeZ2 4, del pas de reciclo)
100

o,

DS —
* PHz |'F NS - S .
\ EESdE recicio alimentacions?

Pyz (bar)

P,y:Presion promedio

Fgas de reciclo: Flujo del gas de reciclo (kmol/h)

Pureza g3 gel gas de reciclo: Pureza de H, del gas de reciclo (vol. %)

Falimentacion: Flujo de alimentacion
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\Foasrecido®*FUr®2a g, del gasde rediclo)
100

% Relacidon H,— 0l = Fore - .
alimentacion Total

Relacion H; — Oil (Nm/m3)
F alimentacién total: F1Ujo de alimentacion total (m*/h)
Fgas de recicto: Flujo de gas de reciclo (Nm3 /h)

Pureza uz gel gas de reciclo: Pureza de H, del gas de reciclo (%ovol.)

; ng: da racicls
gas de reciclao (Lmolh) T 22.41441585

o F

Flujo del gas de reciclo (kmol/h)

Fgas de recicto: Flujo de gas de reciclo (Nm3 /h)

— Falimentacifn totsl
gas de reciclo (t h) - Gg

% F

Flujo del gas de reciclo (t/h)
F alimentacién total: F1Ujo de alimentacion total (m*/hr)

Gg: Gravedad especifica

& MeABP = (A—B— az)ag

‘Y D ASTM,, 9 \
A=|— L+ —+32
3 5 /

f ] " gm—r v D.BEEEBEET I -_DEEEEEE Y
| o _ {yEDASTMz; 5 \ \ | ; ; 1
| —0.54402 -0 C'E'SG.:-|I|f-——3:_.—3: | +2.,5975 | D ASTM 5 —DASTM, pe g | |

\ = =

=g@"

Media aproximada de las temperaturas de ebullicion obtenidas a partir de la curva

ASTM (MeABP °C)
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DASTM 10%. Destilacion ASTM 10% (OC)

DASTM 90%: Destilacion ASTM 90% (OC)
o Alimentado MW = 20486+=X =Y = Z

¥ = o[00001165+(MeABP+273 15) 1.8 ~7.78712+Gp+0.0011582+(MeABP +273.15) x1.8+G]

Y = [(MeABP + 273.15) = 1.8] %%

Z = (Gg)*98308

Alimentado MW (kg/kmol)
Gg: Gravedad especifica

MeABP: Media aproximada de las temperaturas de ebullicion obtenidas a partir de la curva

ASTM

. Freciclp=1000
[kmul h-) — recicle

alimentacion Alimentads MW

oo F

Flujo de alimentacion (kmol/h)
F reciclo: Flujo de reciclo (ton/h)

Alimentado MW: (kg/kmol)

o — L Folimentaciin T ans de recicls.)
e SV =

Cantidad de Catalizador

SV (kmol/h)/kg cat.
F alimentacion: Flujo de alimentacion
Fgas de recicto® Flujo del gas de reciclo (kmol/h)

Cantidad de catalizador: Cantidad de catalizador

% Kyps = SV=In(5,/5;) = P, ~9%F
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Kups: K de hidrodesulfuracion

SV: Relacion masa total entrada / masa catalizador(kmol/h)/kg cat.

Se: Azufre entrada (wt ppm)
Ss: Azufre salida (wt ppm)

Py»: (bar)

K HDX%
RS e
* Korandard [BDDDJ T 1T
. 1567 ~ Top+2730.)

Kitandara: K estandar para proceso
Kups: K de hidrodesulfuracion
Tay: Temperatura promedio

Es ¢ 1 1 ]

F
P 4y eorr .| S m—
¥ Kopem = Kups * [ﬁ’;—;:”’) . E[l 987 \Tap+273)  Tnorm+273)/

Knxorm: K normalizada para el proceso
Kups: K de hidrodesulfuracion

E,: Energia de activacion = 18000 (Kcal/mol)
Thorm: Temperatura normalizada = 273
Puznorm: Presion de hidrogeno= 15.2 bar

Py»: Presion de hidrogeno

Peorr: Presion de corrida =0.68

Tay: Temperatura promedio

,:, RA — K RoTi
0.043804
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RA: Actividad relativa
Kuorm: K normalizada

0.043804: Es la K,,m escogida para el proceso

_ 1
rmalizada — 1 | L.mET (0.03EE04
r— ! sLal— |
\z7E+Tpprm ¥  Es “ Enorm ¢

< WABT,, — 273

WABT Normalizada (°C)

Thorm: Temperatura normalizada =273 (°C)
E.: Energia de activacion = 18000 (Kcal/mol)
0.043804: Es laK,,:m escogida para el proceso

Knorm: K Normalizada
% AP= P —P
AP (bar)

P.: Presion de entrada (kg/cm’®)

P,: Presion de salida (kg/cm?)

TMP: Curva de destilacion de la alimentacion segin norma ASTM - D - 86

5, — 5
e HDS = I 1000

“e

HDS: Hidrodesulfuracion
Se: Azufre entrada (wt ppm)

Ss: Azufre salida (wt ppm)
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F olimentecian | Z':I'lE hl
0:0 LHSV = _.rll11.l.l:_l:l_l_ - J

¥ cetalizador L)

LHSV: Velocidad espacial

F alimentacion® Flujo de alimentacién (m*/h)

V catalizador: Volumen de catalizador (m”)
Luego de obtenidos estos valores es posible estimar la actividad catalitica a través de

graficos, los cuales seran mostrados y analizados en el Capitulo 3.

2.2.5. Evaluacion técnico - economico de la estimacion de la actividad catalitica

El tiempo de vida del catalizador es un aspecto importante en el disefio de las tecnologias
quimicas, porque el costo del catalizador representa un 0,22% del costo de los productos
petroquimicos (Barbara Farsang, Sandor Németh, Janos Abonyi, 2014). La rapida
desactivacion catalitica causa pérdidas econdmicas y de tiempo para la produccion, debido
a la interrupcion de la operacion del proceso. En el disefio, operacion y control, debe
tenerse en cuenta que el tiempo de vida del catalizador puede ser afectado por los siguientes

factores:
> Envenenamiento: Contaminantes en la alimentacidn del reactor.

» Ensuciamiento: Degradacion térmica (sinterizacion, evaporacion, volatilizacion), la

lixiviacion por la mezcla de la reaccion.

» Coquizacion (formacion de depoésitos): la cobertura de la superficie por coque o por
carbono de reacciones no deseadas de reactivos de hidrocarburos, productos

intermedios y productos.
» Dafios mecanicos.

La pérdida de actividad del catalizador puede ser caracterizada con ecuaciones empiricas
dependientes del tiempo. Por lo general, este método requiere de mucho tiempo ya que
numerosas mediciones se deben realizar para conseguir la relacion fiable entre la actividad

del catalizador, las concentraciones y las condiciones de funcionamiento.
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El método Pseudo - Cinético necesita la cinética de las reacciones cataliticas y de

desactivacion, los procesos de difusion en los poros y el modelaje del reactor.

La Velocidad de desactivacion (da/dt) es seguida por el flujo de masa de los componentes
principales. Balances diferenciales estan configurados describiendo el cambio de masa de
los reactivos en el flujo de conveccion dentro de un pequefio elemento de volumen en el
reactor y el cambio de masa de reactivo en el pellet mediante la reaccion catalitica y la
difusion de los poros. La integracion simultanea de los respectivos balances de masa que
incluyen balances de calor, conducen a perfiles de concentracion a lo largo del reactor y a

una toma de concentraciones de la corriente.

Aunque este enfoque da resultados precisos la aplicacion industrial esta limitada debido al

alto coste de los equipos de medicion requeridos.

Para algunos procesos, métodos especificos estan disponibles para estimar la desactivacion
del catalizador, por ejemplo, el correlativo, con tal estimacion se sabra cuando regenerar el
catalizador o programar la compra y carga de este si no admite ser regenerado. Se evitaran
paradas de planta y pérdida de tiempo como de producto, pues al detener el proceso de
hidrofinacion se interrumpe el de reformacion y de esta manera se afectara la produccion de

gasolina para el mercado.
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CONCLUSIONES PARCIALES

1. Se realizo la caracterizacion general de la unidad de hidrofinacién de nafta, asi como de
sus equipos fundamentales. Se presentd la descripcion del proceso tecnoldgico de dicha
unidad y en especifico del reactor de hidrofinacion R-201, quedando establecidos los

parametros operacionales de disefo.

2. Se propone una metodologia para la investigacion, la cual facilita el desarrollo del
trabajo. Mediante el lanzamiento del método Delphi como estrategia metodologica se
seleccionaron los expertos, quienes finalmente escogieron el método a utilizar: el Método

Correlativo.

3. Se da a conocer el formulario a utilizar que es programado en un Excel para evitar
errores y suavizar el trabajo con la cantidad de datos que lo involucran, asi como para
obtener las curvas resultantes con mayor exactitud y precision para la estimacion de la
actividad catalitica. Luego se prosigue a la evaluacion técnico — econdmico la cual arroja

los beneficios y necesidad de tal estimacion.
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CAPITULO III ANALISIS DE LOS RESULTADOS

3.1. Analisis y comportamiento de los resultados

Para el anélisis de los resultados se utilizaron datos desde el 6 de septiembre de 2008 hasta
el 21 de diciembre de 2014 (Anexo 9. Tabla 3.1) y por diferentes motivos se omitieron
algunos (Anexo 10.Tabla 3.2). Con la ayuda de estos datos se pudo trabajar en la

investigacion obteniendo los resultados siguientes:

3.1.1. Comportamiento del Flujo de alimentacion
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Figura 3.1Comportamiento del Flujo de alimentacion Vs Dias de corrida

El comportamiento del flujo de alimentacion ha estado a un 85 % del flujo de disefio.

El crudo procesado en la destilacion atmosférica es de base parafinica lo que incide
directamente en la materia prima que se procesara en la seccion de hidrofinacion de nafta.
La concentracion de olefinas en la nafta de alimentacion al reactor es menor que 0.2 %vol.
(limite de deteccion del método analitico empleado en su determinacion). Solo en el mes de
septiembre de 2011 alcanzo6 un valor de 0.2 %vol. El contenido de olefinas en naftas de
destilacion directa (la nafta virgen pesada es una nafta de destilacion directa) es de (0.1 a
0.3) % vol. y es considerado como muy bajo.

En los afios 2008, 2009, 2013 y 2014 no se reportaron valores de este componente pero si
se tiene en cuenta que el crudo refinado desde 2008 a 2012 cumpli6 la mezcla pactada de
88 % Mesa y 12 % Merey, se espera que el contenido de olefinas en esos afios haya sido

semejante a los reportados del 2010 al 2012, con valores muy bajos (< 0.3 % vol.).
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Este flujo de alimentacion compuesto por hidrocarburos desde Cs hastaCy proveniente de la
fraccion (70 — 180) °C, se comportdé de manera estable atendiendo a los rangos de disefio,
obteniéndose un promedio del flujo de alimentaciéon de 62 m®/ h. Los puntos de ebullicion
de la fraccion alimentada tanto inicial como final promediaron (74.9y 177) °C
respectivamente, los promedios de la destilacion ASTM - D - 86 en correspondencia al 10
% de 92 °C, 50 % de 116 °C y de 90 % de 155.7 °C, de esta forma se cumple con los
parametros de disefio para el proceso. Dicha fraccion se comporta en el periodo analizado
con una composicion promedio de parafinas de 21.2 %, iso-parafinas de 31 %, aromaticos
de 18.4 % vy naftenos de 29.3 %. La composicion de una nafta tipica se puede ver

en(Pujado, David S. J. Jones y Peter R., 2006b, p. 20)

3.1.2. Comportamiento del Flujo del Gas de reciclo
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Figura 3.2 Comportamiento del Flujo del Gas de reciclo (Nm3/h) Vs Dias de corrida

El flujo del gas de reciclo presenta gran dispersion, con un promedio de 14582.2 m’/h, el
cual deberia estar dentro del rango de (17450 y 21150) m/h segln las condiciones de
operacion de la unidad, esta poca estabilidad es debido a problemas con el compresor C-

201, pues por los afios de explotacion y dafios no puede alcanzar el flujo requerido.

La pureza de H; en el gas reciclado es constante y con un promedio de 99 % en volumen.
Una alta pureza de hidrogeno ayuda con la HDS y disminuye las reacciones de

recombinacion de mercaptano.
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3.1.3. Comportamiento de la Relacion (H, / HC)
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Figura3.3 Comportamiento de la Relacion (H2 / HC) (Nm3/h) Vs Dias de corrida

Hidrégeno Puro enel Gas de Reciclo

La relacion H, / HC se calcula . El promedio en el periodo

Flijo de alimentacid Fresco (m® /h)

analizado es de 233.9 m’/h y las condiciones de operacion sefialan que debe ser de 232.9

m’/h, esto incide en la no formacion de mercaptanos por recombinacion.

3.1.4. Comportamiento del Azufre a la entrada y salida del reactor Vs Dias de

corrida

20 —‘ T3
. =® B Azufre Entrada A Azufre Producto 1 g
g 150 mm =
= = S
s = 733
2 100 - E
E 50 = L T e Z?’

- 4 g
é ] = .hﬁ.‘ m IE
2 E: abihsadh et buamantiad s b M g
"E 0 -0
. 0 500 1000 1500 2000

Figura 3.4 Comportamiento del azufre entrada y salida del reactor Vs Dias de corrida

La Figura 3.4nos brinda la serie de datos correspondientes a la entrada y salida del azufre al

reactor R-201, con un promedio de (47.02 y 0.13) wt ppm respectivamente, la comparacion
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de estos datos obtenidos y el comportamiento esperado por disefio delcatalizador HR-406
para la eliminacion del azufre (0.5 wt ppm), da muestra del cumplimiento de los parametros

requeridos.

La remocion del azufre esta directamente relacionada con el WABTNormalizado, Siendo 16gico
que a medida que el catalizador va perdiendo su actividad, aumente a su vez el
WABTNormalizado» €S decir, que es necesario incrementar la severidad del proceso para

obtener un producto con calidad.

3.1.5. Comportamiento de la Temperatura promedio
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Figura 3.5 Comportamiento de la Temperatura promedio (°C) Vs Dias de corrida

El incremento de la temperatura es inevitable, pues se hace necesario para poder darle
continuidad al proceso y uso al catalizador, el cual va perdiendo su actividad debido a la
deposicion de coque, metales e impurezas que contiene la materia prima que se procesa en

esta seccion.
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3.1.6. Comportamiento de la Diferencia de presion
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Figura 3.6 Comportamiento de la Diferencia de presion (bar) Vs Dias de corrida

Segun el analisis realizado por MSc. Rosaura Usagaua Ramos, 2012) la causa de elevacion
de la caida de presion del hidrofinador estd dada por la acumulacion de particulas e
impurezas mecanicas en la parte superior de la cama catalitica del reactor, lo cual crea una
resistencia al paso de la mezcla gaseosa limitando una buena distribucion del fluido en el
catalizador. Por lo general estas impurezas suelen ser particulas de sulfuro de hierro

formadas como resultado del proceso de corrosion en las tuberias y aparatos del sistema.

Analizando la Figura 3.6antes expuesta se puede apreciar que fue dividida en tres
trayectorias, del 06/09/2008 hasta 30/11/2012 donde debido al ascenso de la diferencia de
presion que alcanzé un punto maximo de 4.0 bar se llevo a cabo como solucion técnica la
realizacion de un skimming o desnatado del reactor en diciembre de 2012 consistiendo en
la extraccion de (1 a 1.5) m de altura de cama catalitica y su sustitucion por catalizador
fresco. Luego por el comportamiento que volvio a tomar se le realizo el cribado y la carga
por manga al reactor en diciembre de 2013, mejorando el comportamiento de la caida de

presion obteniéndose un valor minimo de 0.2 bar el 23/08/14.
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3.1.7. Comportamiento de la Actividad relativa
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Figura3.7 Comportamiento de la Actividad relativa Vs Dias de corrida

En cuanto a la actividad relativa era predecible que descendiera con el paso del tiempo,

pues estd estrechamente relacionada con la desactivacion del catalizador, cuando esto

comienza a ocurrir se toman medidas para poder amortiguar la perdida de la actividad y

seguir obteniendo un producto con la calidad requerida. De acuerdo a la literatura estudiada

(Bartholomew,J.B& Butt, C.H.1991); (Kuiling Ding & Yasuhiro Uozumi, 2008) la primera

etapa desactivacion esta dada por la deposicion de coque y luego por la deposicion de

metales en el catalizador.

3.1.8. Comportamiento del WABTNormalizado Vs Dias de corrida
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Figura 3.8 Comportamiento del WABTNormalizado Vs Dias de corrida
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En la Figura 3.8 se muestra el ascenso de 1a WABTNormalizada desde 263.1°C hasta 310.8 °C
con respecto a los dias de corrida, con una correlacién de R* = 0.7929. Segun la ecuacion
de la recta (y= 0.0172 x + 266.48) podemos estimar la actividad que tiene el catalizador y
predecir el tiempo de vida que le queda, obteniendo que por cada mes que pasa se desactiva
el catalizador 0.51 °C, este comportamiento se ve afectado por el cumplimiento del

parametro de remocion de azufre que es de 0.5 wt ppm, por lo tanto:

» Tomando que la temperatura actual es de 310.8 °C y la desactivacion se alcanzara cuando
llegue a 331°C, podemos estimar la actividad que le queda al catalizador. Obteniendo que
la diferencia de estas temperaturas sera de 20.2 °C y sabiendo que se pierden

0.51°C/mes,le debe quedar 39.6 meses o 3.3 afios de actividad al catalizador.

Tales resultados concuerdan con los presentados por el proveedor (C. Bry y E. Sénchez

(Axens), 2015) los que tienen como conclusion que:

v Launidad es 6.8 afios en el ciclo actual
v" La desactivacion del catalizador sera de 0.5 °C
v’ Se espera que la actividad del catalizador restante sea > 3 afios

v' La desactivacion del catalizador es baja, y se espera una longitud del ciclo > 10 afios
3.1.9. Comportamiento del % de Hidrodesulfuracion versus la TMP; Presion de

Hidrogeno y Velocidad espacial
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Figura 3.9 Comportamiento del % de Hidrodesulfuracion (% HDS) Vs TMP (°C)
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Figura 3.10 Comportamiento del % de Hidrodesulfuracién Vs Presion de Hidrogeno (PH2
(bar))
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En las Figuras anteriores podemos observar el comportamiento que ha tenido la
hidrodesulfuracion en relacion con la temperatura promedio de la curva de destilacion de la

alimentacion (Figura 3.9), la presion de hidrégeno (Figura 3.10) y la velocidad espacial

(Figura 3.11), correspondiéndose con los resultados obtenidos de la revision bibliografica.

3.2. Evaluacion técnico - economico del resultado de la estimacion

El costo del catalizador fue de 15.57 USD / kg(Axens Procatalyse Catalysts & Adsorbents
Business Unit, 2006). Costo total del catalizador = 398 592 USD.
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El ciclo de vida del catalizador es de 10 afios y la capacidad de la unidad es de 63 m® / h,
por ello la cantidad de m® de nafta virgen pesada a hidrofinar durante el ciclo de vida es de:
5 443 200 m’. Por lo que con los resultados obtenidos sabemos que se podran hidrofinar 5
497 632m’ de nafta virgen, lo que significa que se procesaran 54 432 m’ mas de nafta

virgen que la programada.

Por lo que el costo del catalizador (USD) / nafta virgen pesada (m3) sera de:

Costo catalizador _ catalizador (USD) _ [USD)

nafta nafta (m?) m?

Para 10 anos de vida | Para 10.1 afios de vida

0.073 (USD/m’) 0.072 (USD/m”)

Este costo se vera afectado, tanto en aumento como en defecto, a medida que se opere
correctamente o no, la planta. Por lo que es una inversion inicial que hay que realizar y

tratar por todos los medios de cuidar.

Mantener el funcionamiento de la unidad de reformacion catalitica depende del catalizador
de hidrofinacion de naftay el producto (gasolina) obtenido de este proceso representa el

11% de las ventas de la refineria.

Segun el flujo de inyecto por el precio actual de la venta de gasolina alcanzaria la cifra de
624 960 USD /dia. Por ello es importante no detener la produccion pudiendo determinar el
ciclo de vida en el que se encuentra o le queda al catalizador, de esta forma contar con la

carga fresca disponible y disminuir pérdidas econdmicas y de tiempo.

Contar con tal estimacion permite la planificacion de la compra del catalizador, asi como
todo el proceso establecido de descarga y carga del catalizador. Esta es llevada a cabo por
un personal y equipamiento especializado, por lo que tanto su presencia, como sus dias de

trabajorepresentan inversiones econoémicas.
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Conclusiones

CONCLUSIONES

1.

El método Correlativo escogido por los expertossegiin el método Delphi resultd ser
el idoneo para la investigacion, pues cumplié con los parametros de disefio y

comportamiento de la unidad de hidrofinacion de nafta.

. La aplicacion del método Correlativo propicié la obtencion de los siguientes

resultados:

e Tiempo de vida del catalizador de hidrofinacion, hasta diciembre de 2014, fue

de 6.8 afios 0 2248 dias

e La desactivacion o pérdida de la actividad de dicho catalizador es de

0.51°C/mes

e Al catalizador se le estima 3.3 afios de vida util. Esta estimacion responde la

interrogante de investigacion y valida la hipotesis planteada.

Estos resultados pudieron ser comparados con estudios realizados por especialistas
de la compania Axens, lo cual valida la correcta seleccion del método Correlativo.
Con esto se pudo predecir el ciclo de vida remanente del catalizador o generar
algunas propuestas de mejora en la operacion diaria como cambiar la relacion H2 /

HC, ajustes de temperatura y la calidad de laalimentacion.

De acuerdo a la vida util estimada del catalizador, se procesaran 54 432 m3 mas de
nafta virgen que la programada, lo que representa un costo del catalizador de
0.072USD/m3 por nafta virgen procesada, menor en 0.001USD/m3 al inicial

esperado.
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Recomendaciones

RECOMENDACIONES

1. Incluir en el control del proceso de la unidad de hidrotratamiento de nafta la
aplicacion del método correlativo para determinar la actividad catalitica, para un

periodo de tiempo predeterminado.

2. Se recomienda evaluar la posibilidad de generalizar este método para su

implementacion en la hidrofinadora de diésel.

3. Se recomienda la aplicacion sistematica de la metodologia de evaluacion para el

seguimiento de la actividad del catalizador.
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Anexos 1. Figura 2.1 Reactor de Hidrofinacion
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Anexo 2. Tabla 2.1 Condiciones de operacion de la unidad de Hidrofinacion

Parametro Unidad Medida | Valor
Alimentacion m’/h 73.0
Alimentacion t/h 56.7

Presion minima de salida del reactor bar A 34.0
Presion parcial minima de hidrégeno a la salida del reactor bar A 15.3
Volumen total del producto m’ 25.7
Volumen de catalizador m’ 23.4
Velocidad espacial horaria de liquido h'! 3.1
Flujo del gas de reciclo Nm’/h 17000
Relacion Hy/HC Nm’/m’ 232.9
Pureza del gas de reciclo % vol. 75.0
Flujo de reposicion Nm’/h 1000
Pureza del gas de reposicion % vol. 75.0

Anexo 3. Tabla 2.2El comportamiento esperado por disefio del catalizador HR-406

Parametro Unidad Medida | Valor
SOR Temperatura de entrada al reactor °C 265
SOR Temperatura de salida del reactor °C 267
Incremento de la temperatura adiabética °C 2
EOR Temperatura de entrada al reactor °C 329
EOR temperatura de salida del reactor °C 331
Contenido total de azufre ppm p/p 0.5
Contenido total de nitrégeno ppm p/p 0.5
Gravedad especifica C5+ - 0.777
Consumo Quimico de hidrégeno Nm?*m? 0.8
Caida de presion de la cama catalitica SOR Bar <0.5
Primer ciclo de vida esperado del Catalizador Afos > 10
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Anexo 4. Figura 2.2 Diagrama de la unidad de hidrofinacion de nafta
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Anexo 5.Tabla 2.5. Relacion de Expertos

Expertos Grado Cientifico Funcion

Gabriel Orlando Lobelles Méster Especialista A de procesos

Eduardo Figueredo Garcia Master Director de ingenieria
Fernando Pifién Yanes Master Especialista A de Proceso
Ramiro E. Rodriguez Tabares Méaster Especialista A de Proceso
Rosaura Usagaua Ramos Master Especialista A de Proceso
Elso V. Armas Castro Master Especialista A de Proceso
Miriam Paredes del Sol Master Especialista A de Proceso
Serguei Varela Pared Méaster Especialista A de Proceso
Miguel Lépez Medina Méster Especialista A de Proceso

Anexo 6. Tabla 2.6 Cuestionario 1
PREGUNTAS Si | NO

Conoce usted el proceso de Hidrofinacion de nafta

(seccidon 200 Refineria Cienfuegos)

Conoce el catalizador que se utiliza en el Reactor (R-201)

en este proceso

Sabe como estimar el nivel actividad del catalizador

Conoce las causas de la desactivacion del catalizador

Conoce como afectan los parametros operacionales la vida del

catalizador

Se lleva a cabo algun método de anélisis que permita estimar el nivel
de actividad o de desactivacion de este catalizador actualmente

Conoce algun método que permita estimar el nivel de actividad o de

desactivacion de este catalizador
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Anexo 7. Tabla 2.7 Cuestionario 2

, , DE
. METODO METODO
METODOS PSEUDO - CINETICO | CORRELATIVO ACUERDO A
PUJADO
EVAULACION
Anexo 8.Tabla 2.8Resumen de los resultados
METODOS
, DE ACUERDO
PSEUDO - CINETICO CORRELATIVO A PUJADO
SUMA 14 24 16
ORDEN DE

PRIORIDAD

4
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Anexo 9. Tabla 3.1 Datos procesados en el Excel, desde 06/09/2008 hasta 21/12/2014

Unidad:
Catalizador:

Hidrofinacion de nafta
HR-406

Puesta en Marcha: 6-Sep-08

Condiciones de Operacion

Fecha Tiempo de Corrida | Flujo de Alimentaidn Fhijo Pureza de H2  Presion de Entrada Presidon de Salida Temperatura de Entrada Temperatura de Salida
Dias Total Gas de Reciclo  Gas de Reciclo Reactor 1 Reactor 1 Reactor R1 Reactor R1
m/hr N’ hr vol% kg/em® kg/em® °C ©
62.03013423 14582.24300  098.96234820 35.91037584 3453771812 273.1039262 273.9910803

06-09-08 1 62 12101 09.7 30.1 204 277

06-09-08 1 73 17000 75.0 340 273

07-09-08 2 63 13732 09.7 358 278

08-09-08 3 63 13520 29.6 358 278

01-10-08 26 63 12321 091 347 341 268

02-10-08 27 63 12414 93.8 352 346 267

03-10-08 28 66 12048 98.6 35.0 344 268

04-10-08 29 66 12015 92.0 351 345 267

06-10-08 3 66 11708 291 351 345 268

09-10-08 34 66 11306 99.2 345 339 267

23-10-08 48 64 14448 995 351 344 267

06-11-08 62 64 12200 995 348 34.1 267

25-11-08 81 65 15769 92.0 355 347 208

08-12-08 94 64 14913 98.7 347 34.1 206

23-12-08 109 66 12652 98.7 350 342 268

31-12-08 117 a3 11389 98.7 357 349 267

07-01-09 124 a3 16533 98.6 357 348 266

23-01-09 140 66 14195 98.7 357 349 268

05-02-09 153 63 15649 98.7 35.6 348 273

17-02-09 165 66 15301 98.5 35.6 348 269

28-02-00 176 63 16133 08.5 355 346 265

15-03-09 191 63 15603 08.6 355 346 266

30-03-00 206 66 17014 98.7 358 349 266

09-04-09 216 63 16047 08.6 34 333 268

20-04-09 227 63 13300 98.7 348 34.0 265

30-04-09 237 67 17063 98.7 354 342 266

12-05-09 249 66 16968 08.2 36.0 348 268

21-05-09 238 63 14676 98.9 353 342 267

30-06-00 261 63 11230 100.0 340 341 266

04-07-09 265 63 129350 293 356 347 266

11-07-09 272 66 14610 ) 350 340 266

2740709 288 63 14957 99.5 36.0 35.0 265

10-08-09 302 63 15357 99.5 36.1 351 266

27-08-00 319 60 15969 993 36.0 35.0 266

11-09-09 334 60 15823 99.2 35.5 340 263

24-00-09 347 65 15641 99.2 36.2 351 265

07-10-09 360 58 16235 002 35.9 349 265 266

21-10-09 374 38 16335 20.0 36.0 349 265 266

31-10-00 384 63 14413 00.4 36.1 350 264 265

06-11-09 390 60 14927 901 36.0 350 265 266

16-11-09 400 63 14832 08.8 36.1 35.0 264 265

30-11-09 414 63 14363 99.3 36.0 34.9 266 266

05-12-09 420 60 14082 201 359 349 265 266

10-12-09 425 60 14738 293 359 349 265 266

08-01-10 429 63 14720 00.6 36.0 349 264 265

20-01-10 441 63 13230 00.6 357 47 265 265

31-10-10 452 63 15386 092 363 350 264 265

12-02-10 464 60 14103 201 357 3438 263 204

25-02-10 477 39 14075 002 35.6 3438 264 264

07-03-10 487 63 16390 08.8 36.3 351 263 264

17-03-10 497 60 16778 08.4 36.1 350 264 264

30-03-10 510 38 16916 083 36.0 349 264 265

12-04-10 523 58 15916 08.8 356 344 263 263

28-04-10 339 63 14208 98.1 35.6 340 264 265
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08-05-10
01-06-10
12-06-10
27-06-10
09-07-10
21-07-10
31-07-10
16-08-10
26-08-10
30-08-10
10-09-10
21-09-10
30-09-10
09-10-10
16-10-10
30-10-10
03-11-10
29-01-11
10-02-11
27-02-11
10-03-11
31-03-11
10-04-11
30-04-11
20-05-11
31-05-11
10-06-11
29-06-11
18-07-11
31-07-11
20-08-11
31-08-11
22-09-11
10-10-11
31-10-11
19-11-11
07-12-11
06-01-12
06-02-12
27-02-12
20-03-12
28-03-12
19-04-12
08-05-12
26-05-12
16-06-12
08-07-12
28-07-12
20-08-12
190-00-12
11-10-12
09-11-12
30-11-12

01-01-13
26-01-13

27-02-13
20-03-13
10-04-13
20-04-13
19-05-13
11-06-13
06-07-13
31-07-13
23-08-13
10-09-13
24-00-13
17-10-13
27-10-13
19-11-13
26-11-13
02-02-14
11-02-14

651

671
680
687
700
704
718
730
747
758
179
789
809
829
840
850
869
888
01
921
932
954
972
993
1004
1022
1027
1058
1079
1100
1108
1130
1149
1167
1188
1210
1230
1253
1283
1305
1334
1355
1362
1387
1419
1440
1461
1480
1500
1523
1547
1572
1395
1613
1627
1650
1660
1683
1690
1694
1703

18147
17048
14828
15549
15689
15733
15667
15974
15695
15714
15042
16411
15932
16147
14990
14663
15517
13797
14137
12035
13836
13917
14148
12199
14996
12897
12542
12398
12038
12239
12361
12658
13135
12400
15899
17109
14456
12031
11281
11809
11794
12173
11548
11670
11508
11597
13270
138093
14514
13334
13336
14684
15376

13590
13876

14844
14105
14067
14126
14136
14286
14416
14072
14288
14383
14264
14106
13323
13627
13876
15022
15186

003

36.7
36.8
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28-02-14 1720 58 14303 095 347 344 283 284
11-03-14 1731 63 14507 0999 340 345 290 291
21-03-14 1741 55 15208 09.6 346 343 285 286
12-04-14 1763 60 14331 00.6 340 346 285 286
26-04-14 1777 54 16287 0992 347 344 286 288
12-05-14 1793 60 15742 00 4 348 345 289 200
24-05-14 1805 58 15777 993 347 343 289 200
10-06-14 1822 58 16171 095 350 347 200 29
26-06-14 1838 60 15885 095 340 343 291 292
10-07-14 1852 60 16553 092 350 343 291 292
15-07-14 1857 60 16528 095 348 343 291 292
20-07-14 1871 60 17151 992 347 343 292 203
09-08-14 1882 58 16441 992 346 343 204 295
23-08-14 1896 60 16151 0905 350 348 203 204
30-08-14 1003 54 16640 093 3409 343 20 202
12-00-14 1016 57 16208 004 347 344 204 205
30-00-14 1034 I 16022 005 350 348 206 207
23-10-14 1957 54 16683 09.6 350 344 204 205
24-05-14 1805 58 15777 003 347 343 289 200
10-06-14 1822 58 16171 095 350 347 200 201
26-06-14 1838 60 15885 095 349 343 20 202
10-07-14 1852 60 16553 092 350 343 20 202
15-07-14 1857 60 16528 995 348 343 m 202
29-07-14 1871 60 17151 9.2 347 343 202 203
09-08-14 1882 38 16441 092 340 343 204 205
23-08-14 1896 60 16151 095 350 348 203 204
30-08-14 1903 54 16640 093 340 343 m 202
12-00-14 1916 57 16208 004 4.7 344 204 205
30-09-14 1034 71 16022 095 350 348 206 297
23-10-14 1957 54 16683 0.6 350 344 204 205
31-10-14 1965 63 16563 0.6 357 349 295 206
15-11-14 1980 54 17211 095 351 344 295 205
20-11-14 1994 57 15680 095 353 345 206 208
10-12-14 2005 49 16834 995 350 343 296 296
21-12-14 2016 50 16452 0993 350 343 208 200
Wolumen de Catalizador: 25504 m3
Cantidad de Catalizador: 18525 kg
Propiedades Alimentacién Propiedades del Producto
GE Arufre Deestilacion ASTM GE Arufre
IBP 10%% S0%0 90%% FEP
o60/60 it pprmn N “C > “C N aoen Wi ppim
0.75053 47 02919463 74 96 92067 116.22 155.74 177 0746684832 0.130805369

07492 31.2 7O Q3 153 120 0. 7483 012

0777 200 TO 105 180

07471 313 TO 86 167

07478 305 76 o0 183

07448 132.0 76 B0 179

07459 1328 75 88 171

07471 162 4 71 o0 170

0783 169.5 76 o2 1877 075 o1

07402 312 79 o3 183 075 o1

07479 1471 76 B0 166 0. 7474 009

07504 385 7T Q5 177 075 008

0747 339 81 o5 173 075 008

07454 146 75 o1 169 0. 7498 008

07475 42 2 T4 o1 170 0. 7504 009

07495 341 78 o4 169 007304 009

07474 35.0 74 0 170 0. 7504 009

07477 36.4 7O o0 170 07313 008

07512 406 i 21 174 07519 008
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07479 38.0 75 o1 115 155 185
074064 3406 75 8O 112 147 184
07479 36.9 Ja o2 117 154 180
07483 402 T2 o0 115 149 177
07518 423 T2 O 121 161 181
07445 325 T2 B0 110 148 178
07482 320 T0 o2 117 157 178
07476 327 70 91 118 158 177
07696 31.3 71 91 119 158 171
07498 32.4 T4 Q0 115 154 174
0748 337 T2 o0 114 149 169
07475 337 78 o5 116 150 168
0. 745 30.1 T2 8O 112 149 172
07471 32.4 75 o1 114 151 185
07494 31.6 75 o3 115 152 173
07482 34.0 75 a1 115 149 180
07508 332 7o (2 117 152 175
07503 32.0 =] o1 117 154 180
0_7489 349 71 o0 119 156 179
07498 352 71 a1 117 153 176
07506 357 TG o2 117 154 179
07523 34 4 T2 o2 118 151 172
07517 323 73 o5 120 157 182
07518 33 4 73 O 121 159 180
07509 329 T4 o3 118 154 173
07519 328 75 o 122 160 180
0754 31.1 T4 o0 113 147 169
07483 33 4 T4 o3 118 158 179
07496 4306 78 o0 116 157 180
07492 30 04 80 oz 115 156 180
07491 35.33 T2 o 118 160 179
0748 40 44 TG o2 115 153 173
0751 39 435 T2 o4 118 158 180
07503 4265 75 9 116 156 179
07521 50.6 71 o2 119 162 181
07512 38.17 T2 o2 118 156 176
07495 3580 75 o3 119 156 176
07487 39 48 75 o1 114 153 177
07477 3908 75 o0 115 153 178
0747 3958 =} 8O 114 156 177
07472 42 34 73 o1 117 160 179
07479 36.75 74 o2 115 159 182
07473 3975 75 o1 114 156 176
07493 405 73 o1 116 159 176
07526 4553 74 o 120 161 179
0751 45 43 73 o3 118 160 178
07508 4505 77 o2 118 158 180
07501 39 106 75 o 117 159 179
07504 3213 71 o0 117 159 179
07529 20 006 TR o7 120 160 197
75 27.01 To o3 116 155 184
07447 3543 TO o0 114 153 175
0745 351 TO 88 111 153 171
07491 56 73 o1 115 161 182
07452 3012 68 88 111 150 172
07470 3592 77 a1 114 157 177
07444 3542 71 a1 120 la 178
07467 39014 77 o1 112 52 172
07482 3957 75 o1 115 158 177
074806 44 .87 81 o2 112 152 180
07501 399 78 a2 116 159 181
0_7488 51.22 77 az 115 158 181
074068 4882 75 89 111 1 178
07513 4279 T a4 118 158 178
07500 4829 7O o3 115 154 178
075 54 83 7o o1 115 157 175
074092 3870 77 o2 114 157 180
07504 4802 73 a3 116 157 175
07521 5457 77 a0 116 157 177
07529 5547 73 a3 121 163 182
07497 4812 72 a0 116 157 178
073503 49 64 77 o3 117 1a0 177
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07501 49 55 T4 o0 115 158 176 07305
07493 5532 T3 o2 117 156 175 07518
07492 55.54 T4 o1 115 158 179 0.752
07490 55.51 T8 oz 115 1a0 17a 075
o735 531 B0 o1 115 155 179 o_7304
07333 5793 7T o5 121 159 178 07336
07402 43 27 75 oz 119 156 173 07492
07548 4728 To o5 123 164 178 073352
07512 59.64 T8 O 118 159 179 752
.75 6393 T8 o1 112 154 171 07504
07519 4B.36 7T o5 119 158 176 o.7319
07528 51.32 7T o1 117 156 178 07324
07512 S58.74 T8 o2 118 156 176 07524
0752 S0.99 Ta o5 118 150 175 07512
_F75 53.84 75 o1 118 155 178 o.¥319
07496 63_81 7T o1 118 156 178 073528
.75 52.02 T2 oz 116 154 17a 07512
07504 20_50 75 o1 113 153 176 07302
07504 47 .93 75 az 114 156 175 07502
07516 50.51 T4 a2 116 158 178 07512
07496 528 7T a1 113 155 175 07492
07528 38 84 73 a2 118 158 178 07544
07492 53.01 T2 89 112 155 178 07496
07504 36.51 75 O 117 157 178 07402
07522 33 49 T4 az 116 159 178 07519
0752 2004 71 0 114 158 176 07522
07524 3732 T2 a1 115 157 178 07523
07534 3715 75 O 119 159 179 07538
07513 2975 TE o4 115 155 184 07512
07522 35 45 76 O 117 159 179 07525
0. 7509 2553 T4 a2z 115 156 175 07517
07501 34 T4 a1 114 156 176 07408
07518 34 8o 7T o4 117 158 176 07400
07504 20 74 75 a2 114 156 175 07502
07538 3597 T2 o4 119 158 183 0. 7501
07488 2711 75 0 113 153 175 0_7400
07508 31.6> Ja o3 114 134 177 07513
07519 44 34 77 a3 115 157 180 0.7521
07537 45 82 To o4 119 160 180 0.7516
07513 31.99 77 a3 114 154 177 07497
07508 4208 T4 Q0 114 154 177 751
07301 3722 74 a1 114 157 175 0.7512
07543 44 81 TG a4 120 163 180 0.7542
07532 44 006 73 a5 121 161 187 0.7539
07345 43 50 Ta 2]a} 122 163 181 07519
07532 477 77 o3 118 158 180 0.7538
07539 31.58 Jo a3 118 157 179 07836
07529 118.8 To o4 116 157 179 07513
07511 85.00 To o4 117 158 179 07509
0747 49 85 T4 a1 113 153 174 07473
07529 78 94 77 a4 119 161 181 0.753
07514 7471 73 a3 117 158 180 0.7518
07521 62_ 406 75 a4 119 157 183 07509
075106 61.73 Ta a3 116 157 178 0.7511
07511 06 98 = o2 114 153 178 07529
07485 6581 Je a2 111 148 178 07528
07521 5389 B0 2]s} 118 154 178 07516
07542 69.57 80 o7 119 159 180 754
07490 488 78 o 114 150 172 07301
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Anexos

[Normalizacién E... 18000 [Kcalimol]
T 273 e
Peonr 0.68 58]
Paroem 152 [Bar]
Célculo de las Propiedades
Azufre Arzufre Tar Par Py Relacion Flujo Flujo MeABP \limentado MWlujo de Alimentacior sV K HDS K standard K Norm
Entrada  Producto H2/eil Gas de ReciclcGas de Reciclo
wt Wt °C Bar Bar  Nm/m3 kmol'h ton/h °Cc kg/kmol Lkmol'h kmol/h)/kg cat. 320°C, latm
47.0201046 0.130805 273.725 35224 21.0113 233.047 630.5743083 46.55666605 116.702 109.3873873 425.6785042 0.038007318 0.043082011 0.164036009 0.035824314
31 0.12 277.1 29.7 16.6 1942 539.9 46.5 T e 109.6 424.6 00521 0.043 0.140 0.036
30 0.5 338 152 74, 758.4 56.7 1248 112.6 X 0.0681 0.044 0.162 0.043804
31 0.12 2719 354 205 216.8 612.6 472 T2 106.0 452 00511 0.041 0.130 0.029
31 0.11 278.6 355 205 213.9 603.2 47.1 T 1144 108.2 4349 00560 0.040 0.126 0.028
132 0.09 268.7 344 19.0 1943 549.7 46.8 " 1131 107.6 4347 00531 0.052 0.220 0.051
133 0.11 267.7 349 19.2 1943 553.8 471 " 122 107.1 439.6 00536 0.051 0.221 0.051
162 0.12 268.3 347 18.5 180.1 537.5 49.3 " 1142 108.2 4555 00536 0.053 0.226 0.054
170 0.1 267.8 348 18.3 181.5 536.0 51.3 " 1184 108.7 4722 00544 0.056 0.242 0.058
31 0.1 267.8 348 18.6 1771 522.3 49.1 " 1710 109.6 448.0 00524 0.041 0.178 0.042
147 0.00 266.9 342 17.7 170.4 504.4 49.2 " 115 106.7 461.2 00521 0.055 0.244 0.060
30 0.08 267.1 347 20.7 122.8 644.6 48.4 " 1206 111.6 433.8 0.0582 0.046 0.203 0.045
34 0.08 267.1 345 19.1 180.4 5443 47.0 " 1190 1108 432.0 00527 0.043 0.190 0.044
147 0.08 268.0 351 213 239.9 703.5 48.5 T 1155 108.9 454 0.0620 0.058 0.251 0.054
42 0.0¢ 266.6 344 203 230.4 665.3 47.8 T2 107.6 443.8 00509 0.047 0.213 0.047
34 0.0¢ 268.4 34.6 19.0 188.4 564.5 49.7 T 180 110.1 4510 0.0548 0.044 0.187 0.044
35 0.0¢ 267.3 353 18.7 177.1 508.1 474 T sz 108.7 436.3 00510 0.041 0.182 0.043
36 0.08 266.9 352 218 257.9 737.6 47.3 113.6 107.8 4383 0.0635 0.048 0.212 0.045
41 0.08 268.9 353 202 212.4 633.3 49.6 114.6 108.2 457.8 00589 0.047 0.199 0.044
38 0.08 275.8 352 215 2451 698.2 47.1 1157 108.9 4327 0.0610 " 0.047 0.159 0.034
35 0.08 269.6 352 20.8 2312 686.7 48.0 " 118 106.9 457.9 0.0618 " 0.048 0.195 0.043
37 0.08 264.9 35.0 216 252.8 719.8 47.0 116.5 109.4 4299 0.0621 " 0.047 0.223 0.048
40 0.00 266.3 351 212 2438 696.1 47.2 R iEN 107.8 4379 0.0612 " 0.047 0.212 0.046
42 0.08 266.0 354 22.0 2544 750.1 49.6 " 1205 111.4 4454 0.0650 " 0.050 0.228 0.048
33 0.08 268.6 338 210 264.4 756.1 47.0 1101 106.0 4437 0.0648 " 0.049 0.207 0.045
33 0.08 265.5 344 19.7 207.5 593.4 47.3 T 173 109.8 4311 0.0553 " 0.044 0.204 0.046
33 0.08 266.3 348 216 253.0 76L.3 49.8 " 174 109.9 452.8 0.0655 " 0.049 0.222 0.047
31 0.00 268.0 354 215 2524 757.0 50.8 " 1178 109.1 465.5 0.0660 " 0.048 0.206 0.044
32 0.1 267.4 348 20.7 231.9 654.8 46.9 " 1150 108.5 432.7 0.0587 " 0.043 0.189 0.042
3 0.2 266.6 345 184 1784 5014 47.1 " 1134 107.7 4375 0.0507 " 0.036 0.161 0.038
34 0.18 266.7 351 201 205.4 571.8 47.1 " 1164 1093 4304 0.0544 " 0.037 0.166 0.037
30 017 266.1 354 207 2214 652.2 49.0 T 123 1072 456.8 0.0599 " 0.039 0.180 0.040
32 0.1 265.6 355 214 236.3 667.3 47.0 T 1143 108.2 4348 0.0585 " 0.043 0.198 0.043
32 0.1 266.3 35.6 217 242.5 685.1 472 S ith 108.9 4337 0.0604 " 0.043 0.195 0.041
34 0.1 266.4 355 222 263.1 712.4 451 " 1141 108.1 417.1 0.0610 " 0.043 0.195 0.041
33 0.14 263.4 352 22.0 260.4 706.0 453 " 116.8 109.4 4135 0.0604 " 0.040 0.200 0.042
32 0.09 265.6 357 21.6 238.9 697.8 48.7 " 1161 109.1 446.9 0.0618 " 0.045 0.208 0.044
35 0.1 266.1 354 2.7 277.8 7243 434 " 1168 109.5 396.2 0.0605 0.042 0.193 0.040
35 0.11 265.4 354 2.7 278.6 728.8 43.5 " 1158 108.9 399.6 0.0609 0.042 0.196 0.041
36 0.11 265.0 355 1 2274 643.0 47.3 " 1165 109.3 432.6 0.0581 0.042 0.199 0.043
3 0.11 266.0 355 2.7 246.4 666.0 452 " 1161 109.0 414.5 0.0583 0.041 0.189 0.040
32 0.15 264.5 355 213 232.8 661.7 47.3 T 11e5 1109 426.8 0.0588 0.039 0.189 0.041
33 0.1 266.1 354 21 226.2 640.8 474 " 1199 1111 426.7 0.0576 0.042 0.102 0.042
33 0.1 265.9 354 215 2422 655.0 451 "2 100.7 411.1 0.0576 0.041 0.190 0.041
33 0.1 265.6 35.4 218 243.8 657.5 45.2 " 1205 111.5 405.1 0.0574 0.041 0.190 0.040
31 0.14 264.7 354 21.1 232.7 657.1 47.5 " 125 107.0 4441 0.0594 0.040 0.193 0.042
33 0.18 265.0 352 203 209.4 5911 47.2 " 1183 110.3 427.6 00550 0.037 0.175 0.039
44 0.1 264.3 35.6 21.7 2424 686.4 47.2 " 1161 109.1 432.6 0.0604 0.045 0.218 0.047
39 0.1 263.4 353 212 2345 633.2 49 " 1163 109.2 4112 0.0564 0.042 0.209 0.045
35 0.1 264.0 352 213 236.6 627.9 4.2 " 1192 110.8 398.8 0.0554 0.041 0.197 0.042
40 0.05 263.5 35.7 222 260.1 740.1 47.2 " 1156 108.8 433.4 00633 0.051 0.255 0.053
39 0.08 264.3 355 22.6 2751 T48.5 451 " 187 110.5 407.8 00624 0.046 0.224 0.046
43 0.08 264.5 355 2.8 286.8 754.7 43.5 " 167 109.4 397.8 00622 0.047 0.223 0.046
51 0.07 263.1 350 223 2713 710.1 43.6 " 192 110.7 393.8 00596 0.048 0.238 0.050
38 0.1 264.5 351 20.6 222.7 637.9 47.3 " 13 108.7 4313 00577 7 0.044 0.210 0.046
36 0.11 264.2 357 23.0 2842 809.6 47.2 " 181 1102 418.6 0.0668 0.046 0.222 0.045
30 0.18 264.7 329 229 356.5 800.7 374 T 1148 108.4 3453 0619 0.040 0.189 0.039
30 0.1 264.7 355 212 2333 661.5 471 T 147 108.4 4345 00502 0.044 0.211 0.045
40 0.14 265.1 35.6 2.0 252.8 693.7 45.6 T 147 108.4 420.2 0.0601 0.041 0.195 0.041
42 0.1 264.1 355 218 247.0 700.0 471 " 176 110.0 427.9 0.0600 0.045 0.220 0.047
37 0.13 262.3 354 218 247.5 70L.9 471 A 100.7 429.5 00611 0.042 0.218 0.046
40 0.1 263.2 353 218 250.6 699.0 46.3 " 1156 108.9 425.5 0.0607 0.045 0.223 0.047
41 0.18 264.0 35.7 21.9 247.2 2.7 48.0 " 1710 109.6 437.5 00621 " 0.041 0.201 0.042
46 0.16 263.5 35.6 219 2475 700.2 474 " 1201 1112 426.1 0.0608 0.042 0.208 0.044
45 0.14 264.8 35.6 219 247.0 70L1 474 " 1188 110.5 4293 00610 0.043 0.205 0.043
45 0.1 264.2 355 222 262.1 T1L2 452 " uts 110.0 410.4 0.0605 0.045 0.217 0.046
30 0.11 264.6 35.6 222 256.1 7322 474 " 1186 1105 4204 00627 0.045 0.214 0.045
32 0.08 264.5 357 219 250.2 710.8 47.2 " 1169 109.5 4313 0.0616 0.045 0.217 0.046
30 0.08 264.2 35.6 221 252.9 720.4 474 " 1211 1117 4243 0.0618 0.045 0.216 0.045
27 0.09 264.6 355 212 2341 668.8 47.3 " 1168 109.5 431.8 0.0504 0.042 0.203 0.044
35 0.1 264.4 352 21 2344 654.2 46.1 " 1144 108.3 425.9 0.0583 0.043 0.206 0.045
35 0.08 263.6 352 19.4 228.2 692.3 4.9 " 1126 107.3 418.0 00599 0.048 0.239 0.055
56 0.14 263.9 355 20.4 208.1 615.5 494 " 1712 109.7 450.0 00575 " 0.044 0.216 0.048



Anexos

39
35
39
40
45
40
51
49

48
55
30
48
55
55
48
50

50
55
56
56
53
58

47
60
64
49
51
59
51
54
64
52
30

48
51
53
39
53
37
33
29
37
37
30
35
26
3
35
30
36
27

32
44
46
32
42
37
45
44
44
48
32
119
85
50
kil
75
62
62

67
66
54

49

0.09
0.12
0.23
0.22
0.1

0.19
0.09
0.17
0.2

0.18
0.13
0.15

0.12
0.2

0.18
0.1

0.15
0.09
0.13
0.09
0.2

0.1

0.14
0.16
0.13
0.19
0.21
0.12

0.2

0.21
0.22
0.22
0.2

0.21
0.23
0.22
0.22
0.23
0.2

0.21
0.2

0.22
0.21
0.14
0.12
0.19
0.18

0.12
0.11
0.11
0.1
0.1

35.6

352
351

34.7
353

34.9
351
351
352
353
34.9
35.6
35.6
36.2
36.6

36.0
34.6
351
34.6
34.6
351
35.9
359
359
357
36.5
36.7
36.4
36.3
36.6
36.8
36.9
358

36.1
355
354
358
35.6
358
35.7
35.7
357
350
350
36.1
36.0
35.8
36.0
36.1
34.7
340

345
347
345
347
345
34.6
345
34.9
34.6
34.6
34.6
345
345
340
34.6
345
34.9
34.7

353
348
349
4.6
34.6

20.5

20.7
20.5

19.1
22.0

20.3
20.3
19.3
194
19.7
10.7
203
20.0
225
231

20.9
194
19.2
18.9
18.9
19.6
19.2
194
195
10.3
20.9
213
pr X ]
213
21.1
22.1
22.3
20.7

210
211
20.7
20.8
204
20.8
215
213
213
215
214
215
214
20.2
210
210
222
20.9

211
20.8
21
210
22.6
2.7
22.0
225
219
221
221
223
222
221
23.0
223
20.7
23.1

218
233
2.3
239
234

48.7
49.4
45.1
47.3
47.3
473
48.7
40.1
47.0
47.3
48.9
48.9
44.6
45.1
473
46.9
47.3
471

47.9
48.8
47.9
19.3
49.5
49.5
45.7
47.0
46.3
46.8
47.0
47.2
46.7
46.6
474
47.9
414
48.0

434
474
4L3
45.1
40.5
45.0
43.8
43.7
454
45.2
45.1
45.1
43.6
44.8
40.7
41.8
53.4
40.6

48.8
40.1
42.7
36.8
375

<

<

430.7
4454
441.9
448.3
438.6
448.9
416.2
4325
4244
422.6
420.1
428.0
4275
4284
4209
430.7
3744
4443

308.6
432.6
3727
413.8
3741
413.5
302.8
3019
404.3
410.7
410.3
410.1
305.1
413.7
366.4
388.0
483.3
369.8

4494
ama
3884
3304
3453

0.0586
0.0557
0.0563
0.0571
0.0574
0.0530
0.0575
0.0526
0.0515
0.0512
0.0524
0.0528
0.0536
0.0537
0.0551
0.0528
0.0600
0.0643

0.0580
0.0555
0.0495
0.0517
0.0518
0.0523
0.0517
0.0517
0.0506
0.0515
0.0558
0.0576
0.0569
0.0543
0.0555
0.0585
0.0604
0.0563

0.0572
0.0598
0.0578
0.0581
0.0588
0.0583
0.0569
0.0581
0.0568
0.0572
0.0578
0.0575
0.0571
0.0552
0.0560
0.0572
0.0564
0.0606

0.0560
0.0583
0.0567
0.0569
0.0594
0.0602
0.0592
0.0601
0.0601
0.0620
0.0620
0.0634
0.0609
0.0612
0.0599
0.0600
0.0647
0.0601

0.0642
0.0616
0.0587
0.0584
0.0583



Anexos

RA WABT Norm AP TMP HDS LHSV
=C Bar °C %o b

0.81782466 281 8198036 1372657718 137.9002 9968359 2 432173
0.814 279.9 0.7 136.75 99.61477  2.435304
1.000 273.0 0.5 141.25 95.33333  2.862296
0.657 287.2 0.6 130.375  99.61661 2.476474
0.635 288.4 0.6 135.375  99.63934 2.467848
1170 267.9 0.5 133.75 99.93182 2.463535
1.168 267.9 0.5 132.375 9991717 2.474906
1.225 266.4 0.6 134.375 9902612 2.585477
1.321 264.0 0.6 140.625 90,941 2.569793
0.964 274.2 0.6 136.75 99.67807  2.569793
1.359 263.1 0.6 130.375 99,0388  2.579203
1.020 272.3 0.8 142.125  99.79221 2.528623
1.006 272.8 0.7 138.75 99.76422  2.512155
1.234 266.2 0.8 136 990.94548 2.551757
1.082 270.4 0.6 132,125  99.78673 2.504705
0.995 273.2 0.8 137.75 99.73584 2.598808
0.977 2738 0.8 136.875  99.74203  2.488237
1.028 272.1 0.8 133.5 9978046  2.478435
1.012 272.6 0.0 134.5 99 80305 2.586653
0.777 281.4 0.8 137 00.78058  2.470985
0.976 2738 0.8 131 90.76905 2.570577
1.085 270.3 0.9 137 99.78314 2.465104
1.045 271.6 0.9 133.125  99.77618 2.474514
1.096 270.0 1.0 142.625 99.81101 2.587829
1.030 272.0 0.2 130.75 90.75385 2.477651
1.060 271.1 0.9 138.875 99.75684 2.450003
1.081 270.4 1.2 139.625 99.7552  2.609787
1.006 272.8 1.2 139.875 9071228 2.5878290
0.949 274.7 1.1 136.25 99.69126 2.454517
0.874 277.5 0.8 132.875  99.40653 2.469417
0.849 278.5 0.9 134.625  99.46572  2.46824
0.904 276.3 1.1 132.25 90.43597 2.576851
0.974 273.0 1.0 134.25 00.60136 2.469024
0.946 274.8 1.0 135375 9©0.68384 2.470085
0.933 275.3 1.0 133.25 99.70554 2.361982
0.963 274.2 0.5 136 99.57869 2.363150
1.015 272.5 1.1 136.875 9971875 2.547051
0.912 276.1 1.0 138.5 99.7138 2.272193
0.926 2755 1.0 136.25 90 68768 2.276506
0.987 2734 1.0 137 2069188 2.460417
0.920 2758 1.0 135.375 9968033 2354141
0.928 275.5 1.1 140 99_5356 24690024
0.949 274.7 1.1 141.375  99.70015 2.472945
0.927 2755 1.1 137.375 9969596 2.354533
0.919 2758 1.0 14225 990 69549 2354533
0.956 2745 1.2 131.375 9055013 2.470593
0.888 277.0 1.0 130875 90 46027 2.472161
1.062 271.0 1.2 138.375 9077038  2.46824
1.035 271.9 0.9 137.75 99.74385 2.351004
09070 2740 0.9 141.25 9071695 2.313363
1.218 266.6 1.2 135.875 20 87636 2.460809
1.060 271.1 1.1 140 99.79721 2.35218
1.047 271.5 1.1 138 990.81243 2.273761
1.138 268.8 1.1 142.5 9086166 2.272585
1060 271.1 1.0 138.5 9073801 2469809
1.036 271.8 1.2 138.875 90.69325 2.470985
0.887 277.0 0.8 135.5 99.54407 1.960477
1.038 271.8 1.3 135.625 99.74411 2.470201
0.941 275.0 1.3 137.125  99.64629 2.301782
1.064 271.0 1.3 140.625 99.76382 2.470201
1.057 271.2 1.3 139.625 99.64626 2.470201
1.082 270.4 1.3 137.375  990.74843 2.430991
0.969 274.0 1.3 130.75 99.55556  2.50941
1.005 272.8 1.5 142,375 9064858  2.46824
0.988 273.4 1.5 141.125  99.69183 2.476866
1.039 271.7 1.5 130.75 09.77802 2.358061
1.025 272.2 1.5 140.375 90.7191  2.479219
1.048 271.5 1.6 139.875 9075101 2.467848
1.034 271.9 1.6 142,125  90,73208 2.469024
1.001 273.0 1.5 137.5 00.66679 2.471377
1.022 272.3 1.5 135.375 9071775 2.420423
1.251 265.7 1.4 134,375 0077208 2.360806
1.097 270.0 1.0 140.75 00.75 21.583008
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132.5

142
134.375
137.625

134.5
139.875

144.5

136.375
138.5
141.5

136.375

136
138
143.625
142.75
144.375
139.875
139.25
138.875
139.75
135.25

142.125

139.625

130,625

138.75

135.625
131.75
137.25
141.25

134

99_48875
20.61450
2966121
2977006
99.8231
90.73256
207005
2084381
9070517
99.81304
990.83433
99._87233
99.7678
9981258
29.7068
2080169
9083375
2081869

99.81837
99.65654
20.80194
99.83787
99.75518
99.62023
99,702
29.74619
99.61435
99.65587
99.79407
20.62077
99.84678
206666
99_62853
90.71791
99.7501
9949307

99_74063
99 60404
9965000
99.74253
9971703
99.75340
99.61182
9969008
99 46409
99.73082
99.52041
99_54866
99 4908
99.44118
99.39759
90.5065
99.44308
99.26226

9033649
2950383
2051986
993748

99_50095
99_38205
99 50004
0050068
9047236
9958071
9933502
20.83165
9974136
99 57874
99.82265
99 83038
00 69581
9070841

9082084
99_83285
99 70588
99_85626
90.70508

2.561559
2.601161
2.474906
2.474514
2.470985
2.480395
2275721
2288661
2.274545
2.281603
2.4698090
2.461967
2.47373
2.469809
2471769
2.465888
2301782
2470985

2.547051
2587045
2.36159
2.471769
2.470201
2.461183
2.549404
2.548228
2.450988
2.471769
2.54862
2.547836
2.32501
2.349043
2.474514
2.450596
2.472553
2.431775

2.504313
2.546650
2.50745
2.567048
2.588614
2.583008
2.380411
2.452040
2.411386
2.43452
2.451772
2.462350
2.437265
2.436088
2.471769
2.504313
2.152604
2.512030

226788
2.470593
2.148683
2352572
2115354
2354533
2274545
2.276506
2.358454
2.354025
2346691
2346601
2274545
2351788
2.118099
2232083
2783485
2116531

2.547051
2099671
2.226317
1.913033
1.261261



Anexos

Anexo 10. Tabla 3.2.

Datos que no se incluyeron

Desde Hasta Dias
06/11/2008 | 24/11/2008 18
21/05/2009 | 28/06/2009 | 38
10/12/2009 | 04/01/2010 | 24
08/05/2010 | 01/06/2010 | 23
03/11/2010 | 15/01/2011 73
08/12/2011 | 01/01/2012 | 23
14/01/2012 | 04/02/2012 | 20
08/12/2012 | 01/01/2013 | 23
15/07/2013 | 21/07/2013 6
29/11/2013 | 31/12/2013 | 32

TOTAL 280




