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PROLOGO 

La presenta.ci6n de esta tesis ofrece una buena oportunidad 

para el conocimiento y reflexi6n sohre los caracteres �ingu

lares que ofrece la demanda nacional de comhustibles deriva

dos de hidrocarburos. Al analizar los datos estad1sticos del 

desarrollo de·1a industria de refinaci6n del petr6leo y del 

procesamiento de gas natural, y proyectando su futura deman

da en el Per6, no es posible permanecer indiferentes ante el 

problema de hallar el proceso mAs adecuado para cubrir nues

tra futura demanda energética. 

Mediante los estudios estadisticos del cap. II, se concluye 

que el gas licuado GLP), Turbo y Gasolina_. marcan las pau·tas 

para la orientaci6n de nuestra futura prodncci6n refinera,es 

to nos permite afirmar �ue, es necesnrio seleccionar 11n pre

ceso que maximice sus rendimientos en los combustible� antes 

mencionados y que ademAs se adapte R la tendencia cambiante -

de nuestra demanda interna. 

La.destilaci6n primaria de nuestro petróleo amazónico nos pr� 

porciona bajos rendimientos en combustibles liReros, e�to mo

tivarla la construcción de grandes unidadeE �e refinación pa

rn alcanzar a cubrir la demanda nacional; por ello �s necesa

rio renovar los moldes tradicionales de esta industria encam_! 

riiln<lo nuestra producción de acuerdo al criterio de :racionaliza 

I 
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�i6n de la� materia� primas como son el petróleo y el ga� 

natural. 

Del análisis de los factores antes mencionados parti6 la idea 

de hacer un estudio de factibilidad de la adopci6n del proce

so de Hidrocracking en el Pera, para ello ha sido necesario � 

hacer un amplio estudio bibliográfico para conocer sus carac� 

ter1sticas y limitaciones, es asi como por ejemplo, los rendi 

mientos volumétricos han �ido hallados por comparaci6n riel pr�

ces11miento de cargas similares en unidadeF comerciales y plaE 

taA piloto existentes en otros lugares del mundo. 

En el capitulo-correspondiente al diseño del proceso solo �e 

hace mención de los dos procesos de refinación de petr6leo 

que mejor se adecOan a las caracter1sticas del refino moderno 

como son el proceso FCC y el proceso de Hidrocrac 1�ing. Dentro 

de estos proceso se hace un estudio detallado del proceso de 

Hidrocracking, por ser relativamente nuevo y desconocido en 

el Perd. El estudio de las caracteristicas, termodinámica Y 

cinética de las reacciones, nos permitirán orientar laa conrli. 

ciones de operaci6n y comprender los resultados dP- la produc

ci6n de los diferentes compuestos en cada uno de los procesos. 

El estudio de la naturaleza y caracter1stica de los cataliza

dores, nos proporcionarAn una buena ruta rara prevenirloF de 
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los venenos transportados en la carga y la desactivaci6n por 

sintéresis, atrici6n y otros medios. 

En la secci6n correspondiente a la selecci6n del proceso, se 

ha efectuado el anAlisis de cada uno de los aspectos relaci� 

nados con ella; como son las caracter1sticas, disponibilidad, 

racioñalizaci6n, consumo, etc.,de las materias primas y la� 

conom1a de los procesos, habi6ndose demostrado finalmente la 

conveniencia de la construcci6n de unidades de Hidrocracking 

y Reformaci6n catal1tica de Naftas; sugiriendo también la p� 

sibilidad de una integraci6n Refino-Petroqu1mico por aprove-

chamiento del corte de aromlticos producidos en Platforming. 

También se ha realizado un estudio aparte de la factibilidad 

de obtener hidr6geno a bajo costo a partir de la operaci6n de 

Platforming para abastecer el consumo en Bidrocracking, pero 

vemos que la producci6n de esta manera es deficitaria por lo 

que se tendrl que recurrir a la producci6n a partir del gas -

natural por reformaci6n con vapor de agua. 

Queda pues, para las futuras generaciones de Ings. Petroqulm! 

cos la gran responsabilidad de profundizar o continuar los e� 

tudios correspondientes a esta interesante rama de Befinaci6n. 

Tengo que expresar mi gratitud a los Ingenieros Jaime Venero, 

Enrique Maura y Gilberto Gayoso sin cuya desinteresada colab_2 

raci6n hubiera sido imposible la culminaci6n de este trabajo. 

M. Alvarez L.
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CAPITULO I 

GENERALIDADES 

I. Pron6stico de la Demanda

El pron6stico de la demanda de cualquier combustible se deter 

mina de fa siguiente manera: 

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

Entonces la variaci6n de la demanda vendrA ,relaciona

da con TC por las siguientes ecuaciones:

Do.Do (año referen.)

D1: Do + Do(TC) - Do (l+TC) • • • • • • • • • (l�!" año ) 

D 2 = D l + D l ( TC) = Do (l+TC) 2
• • • • • • • • • (2g2 año ) 

D3= D2 + D
2

(TC) = Do (l+'l'C) 3
• • • • • • • • • ( 3�? año ) 

• • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 

Dn=D + D (TC) = Do (l+TC) x
• • • • • • • • • (en�simo año)

2. Tomando logaritmos, tenemos:

log Dn :s log Do + [10g ( l+TC)) x • • • • • • 

3. Sabiendo que Do y TC son constantes la ecuaci6n�(E)

se puede expresar de la siguiente manera:

y = b + mx • •••••• (&)

9,� 4. Graficando los datos estad1sticos en un papel semilo-

ger1tmico, se comprueba que efectivamente todos los -
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datos se ajustan perfectamente a una linea recta. 

Como ejemplo del m6todo seguido, presentamos el pron6stico de 

la demanda de gasolina de 66 octanos. 

1962 

1963 

1�64 

1965 

li::66 

1967 

1�68. 

1�69 

1970 

1971 

n,g 

D (MMB/año) 

Oo= a. 10

3.60 

3.55 

3.60 

3.50 

3.40 

4.30 

4.70 

4.50 

4.46 

X 

- 4

- 3

- 2

- l

o 

l 

2 

3 

4 

EX=O 

Y =logD 

O. 568"

0.556 

o.sso

o.556

0.544 

0.532 

0.634 

0.672 

0.664 

0.648 

ZV:5,346 

' 

XY 

. ,'. .; 

---

- 1,·22d

- 1.065

- 1. 1ua

- 0.044

0,000

0.634

1,344

1.962

2,592

.}J:1.587 

x
2 

-----

♦18

• 9

+ 4

• 1

o

l

9 

16 

60 

Mediante estudios estad1sticos sabemos que: 

EY = n. b + 

I:XY =EX.b + 

• • • • • • • • 

• • • • • • • • 

.. 

(1) 

(2) 

Reemplazando los valores del cuadro anterior en las ecuacio

nes (1) y (2) obtenemos los valores de by m. Reemplazando en 

la ecuaci6n (&) tendremos la relaci6n final que nos proporci� 

na la demanda en cualquier año en funci6n de TC. 

y= 0.594 ♦ 0.02645 X



II. Especificaci6n de los Combustibles

Nos limitaremos a explicar brevemente a cerca de la importan� 

cia de cada una de las pruebas, mls no los métodos de labora

_torio que se encuentran muy bién explicados en los textos es-
--

. pecializados en el ramo. Las pruebas se han efectuado en base 

a las normas establecidas por la "American Society for Test -

ing Materials" (A.S.T.14.).

A. Nomenclatura de los Productos

Una refiner1a fabrica tres tipos de productos: 

- Productos acabados, $Uministrados directamente al merca

do, como son GLP, Gasolina, Kerosene, etc.

- Productos semi-acabados, que servirln de base para mez -

clas ulteriores y que adn necesitan de la adici6n de nu�

vos productos para mejorar su calidad (lubricantes).

- Productos intermedios, tales como materias primas para -

la petroqu1mica (etileno, butileno, aromAticos,etc.).

La clasificaci6n de estos productos,en funci6n del peso mole

cular de los hidrocarburos que intervienen en su composici6n, 

puede presentarse como sigue: 

l. Gas seco: Hidr6geno e bidrocarbur-0s ligeros.

2. GLPi Propano y Butano comerciales para uso domésti



co e industrial 

1. GesMotor (Gasolina Motor): Combustible para autom6-

viles y camiones de poco tonelaje.

4. Turbo: Combustible para aviones n reacción, turbi -

nas a gas y coh�tes.

5. Kerosene: Combustible para cocinas, alumbrado, se -

fia�izaci6n y calefacción.

6. Residual Liviano: Combustibles para instalaciones

de calefacci6n domésticas o instalaciones industri

ales de poca potencia.

7. Residual Pesado: Combustible para instalaciones de

calefacci6n de gran potencia, para centrales eléc

tricas y carburantes para grandes motores fijos o

marinos e instalaciones industriales de gran pote�

ci� como los de la industria minera.

B. Ensayos Normalizados - Importancia

..... . 

Los ensayos efectuados en el laboratorio tienen por finalidad: 

- Comprobar rApidamente si la regulaci6n de las unidades en

una refinarla es correcta.

- Asegurar que la calidad de los productos acabados corres

ponde a las normas establecidas. 

De entre ellos haremos menci6n a las mis importantes m�s que 
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todo aquellos que serán utilizados en el presente trabajo. 

l. Densidad

Normas D-1657 y D-1298 para medidas con are6metros. -

Normas 0-1217 y D-1480 para medidas con picn6metros.-

Nosotr·os hemos utilizado este ultimo por disponer 

escaso volumen de productos. 

Los americanos dan la medida de la densidad como 

funci6n hiperb6lica de la gravedad especifica: 

o o 141.5 
A.P.I -z: API =--------

Grav. esp.60/60
°

F
- 131. 5

de

una

Si bién, el_ conocimiento de la densidad ser4 util1si� 

mo para efectuar balances de materia, clasificaci6n -

de crudos, etc.,no nos permitir! definir por s1 sola 

un producto del petr6leo. No obstante constituye un 

sencillo criterio para seguir la marcha de las unida

des y para definir la naturaleza de los crudos. 

2. Presi6n de Vapor Reid (RVP. o PVR)

NOrmas D-1267 para medir la Presi6n de Vapor del GLP 

D-323 para medir la Presi6n de Vapor de la g! 

solina. 
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Este ensayo es importante porque nos indica, de mane

ra indirecta, el contenido de productos muy ligeros -

que condicionan la seguridad durante el transporte, -

las pérdidas en almacenamiento y la volatilidad de -

las gasolinas. 

Las medidas de PVR. vienen dadas en unidades absolu " 

tas, es decir, una gasolina de 10 PVR tendrá una pre

sión de vapor Reid de 10 lb/pulg2 
6 bien 703 gr/cm2 -

absoluto. 

3. Destilaci6n A.S.T.M

Normas: D�86 para productos ligeros hasta el Kerosene 

0�216 para gasolina natural 

D-158 para productos pesados (gas�oil).

La importancia de la destilación ASTM. radica en que 

es nos refleja la composición qu1mica del producto. 

La comparación de las curvas ASTM. nos permite dedu

cir cierta distribuci�n de los hidrocarburos en las 

muestras analizadas. Este criterio es utilizado espe 

cialmente por la INTINTEC (Instituto Nacional de Ins 

pecci6n de Normas Técnicas) para caracterizar cada -

producto. Con frecuencia se encontrarAn, también, e� 

pacificaciones de los productos por su rango de ebu

llic16n (PIE - PFE) como en el caso de las gasolinas 
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Por último, la curva de destilaci6n ASTM. es muy int� 

resante para la regulación de las torres de destila·

ci6n, al dar a conocer la calidad del fraccionamiento 

entre dos extracciones sucesivas. 

Como la destilaci6n ASTM. presenta muchas imperfecci� 

nes, es �onveniente efectuar una destilaci6n de pun -

tos de ebullici6n verdaderos (TBP), pero, �sto impli� 

ca el uso de aparatos complicados y costos1simos, que 

no existe en nuestro laboratorio, se ha tenido que re 

currir a las correlaciones de curvas expuestas por W. 

C. Edmister. Esta curvas TBP. nos servirán para hallar

el rendimiento volumétrico de los diferentes produc -

tos a partir de los datos de laboratorio. 

La especificaci6n de los productos en la curva TBP., 

estln dados en la Tabla XII. 

4. Inflamabilidad: Punto Flash y Punto de Combusti6n

Total

Normas: D-56 o de Copa Abierta, para Turbocombustib. 

D-92 o de Copa Cerrada, para Diesel

Este ensayo es para los productos no volAtiles lo que 

la PVR. es para la gasolina. Caracteriza el contenido 

en productos volátiies y permite conocer asi hasta -
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que temperatura podré ser calentado un producto sin -

peligro; por otra parte, informa al operador de una u 

nidad de destilaci6n sobre el funcionamiento de los -

despojadores, si el punto de inflamabilidad es demasi! 

do bajo, conviene aumentar el caudal de vapor de des

pojo para revaporizar mAs fracciones ligeras. 

5. Punto de Bnturviamiento y Funto de Congelaci6n

Norma 0-97 general. 

D-1477 para Turbo (freezing point test)

Este ensayo tiene por fin caracterizar ya sea el con

tenido de parafinas en los aceites o bién el conte -

nido de hidrocarburos de alto punto de congelaci6n de 

otros productos. El punto de enturviamiento es la tem 

peratura a la cual aparecen las primeras ceras micro

cristalinas al hacerse un enfriamiento lento. El pun� 

to de Congelaci6n es aquella a la cual el aceite se -

solidifica por completo y pierde su caracter1stica de 

fluido. El punto de enturviamiento y el punto de con

gelaci6n permiten apreciar los limites de temperatura 

a respetar en la manipulaci6n de los productos, par -

ticularmente para su bombeo en invierno, o su utiliza 

ci6n a bajas temperaturas durante la travesia de los 

aviones a reacci6n. 
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6. Viscosidad

Norma D-8� para viscosidad en SSU a 100 y 210 ºF 

La viscosidad es una propiedad que mide la resistencia 

_interna al flujo de un fluJdo, resistencia que se debe 

al frotamiento de las moléculas que se deslizan unas -

sobre otras o la resistencia que existe entre las par!! 

des de la tuber1a y las moléculas vecinas. 

La viscosidad es un criterio particularmente importan

te para apreciar la posibilidad de bombeo de los pro 

duetos y definir el tipo de régimen en las tuber1as. 

En los aceites combustibles, sustituye a las normas de 

destilación, sirviendo de parAmetro en la clasifica -

ci6n de los productos pesados. 

7. Azufre

Norma D-130 (LAmina de Cobre) 

D-129 Método de la Bomba

Nos indica el carActer corrosivo de la gasolina y el 

Kerosene, debido a la presencia de compuestos sulfura 

dos tales como los mercaptanos y tiofenos. 

Los ensayos de contenido de azufre interesan tanto al 

consumidor como al refinador. Los compuestos sulfura

dos leidos contenidos en los combustibles, provocan -
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la corrosi6n de recipientes y equipos y ademAs son -

malolientes. El azufre es veneno de los catalizadores 

en refinaci6n, disminuye la calidad antidetonante de 

la gasolina, y por combusti6n se transforma en so
3 

-

que en presencia de agua da u
2
so

4 
muy diluido que co

rroe los tubos de escape y las chimeneas. 

B. MAtodo de Clasificación de los Carburantes

AdemAs de los ensayos rApidos de laboratorio, existen 

una serie de pruebas particulares relativas a la ga•o 
-

lina y el Diesel, que exigen la utilizaci6n de un mo 

tor monocil1ndrico normalizado para conocer las cúali 

dades de dichos carburantes.relacionados con su com -

busti6n, Los mAs conocidos son los siguientes: 

A. N6mero de Octano.- Un carburante tiene un n6mero -

de octano igual a X si el motor C.F.R. (Cooperativa � 

Buel: Reaearch) provoca UD martilleo equivalente al ob· 
-

servado para una mezcla de X partes de (en vol.) de 

isa-octano y (100-X) partes de D-HeptaDo. 

B. N6mero de Cetano.- Un Diesel tiene UD n6mero de Ce

tano igual a X si, en el motor estandar, presenta un 

intervalo,de encendido equivalente al de una mezcla -

de X partes de Cetano y (100 - X) partes de alfa-mee• 

til-Naftaleno. 



- 11 -

Las no�mas establecidaF para esta� doF pr�ebas espe

cificas son las siguientes 

D-357 para Número de Octano Motor (F-2), motor en 900

rpm. para gasolinas de naturaleza paraf1nica. 

D-908 para Número de Octano Research (F-1), motor en

600 rpm. para gasolinas de craqueo cata11tico, 

reformado y de Hidrocrac1dng. 

D-613 para Número de Cetano.

C. Factor de Caracterizaci6n

Nelson, Watson y Murphy de la Sociedad "Universal 011 Product" 

han establecido uná relaci6n matemática entre la gravedad es

pecifica y la temperatura de ebulltci6n de la sgte. manera: 

Kuop: 
grav. esp.60/60

°
F

El valor del factor de caracterizaci6n estA relacionado con -

la naturaleza qulmica de los hidrocarburos de la sgte. manera: 

K = 13 iso y n-paraf inas. 

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

K: 11 nafténicos puros o aromAticos ligeramente sustituidos. 

K;: 10 aromAticos puros. 

También se relaciona con el contenido de H
2
, I.V., etc,etc • 
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CAPITULO II 

ESTUDIO DEL MERCADO 

A. Demanda Nacional

Considerando el incremento_de la demanda de combustibles de

rivados de hidrocarburos en los filtimos afios:(ver Tabl� I) y 

extrapolando teniendo en cuenta su tendencia y los planes de 

desarrollo nacional:(ver Figura l),se ha determinado que los 

consumos en los afios 1975, 1980, 1985 y 1990 serán como se 

mues�ra en la Tabla II. 

En la Tabla II se muestra también los porcentajes c�rrespon

dientes al consumo de cada uno de los derivados con respecto 

al consumo total. En ella vemos que hasta el año 1985 los ma 

yores porcentajes corresponden al consumo de Gasolina, Resi

dual y Diesel, pero que a partir de 1985, los consumos eó�res 

pondientes al Turbo y GLP, se tornan considerables_, tal eR el 

caso de que, sumando ambos porcentajes, en el año 1990, alcaft 

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

B. Tendencia de la Demanda Nacional

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



AÑOS GLP 

1961 91,593 

1962 99,576 

1963 122,785 

1964 156,592 

1965 218,489 

1966 309,830 

1967 393,531 

1968 436,459 

1969 507,793 

1970 614,370 

1971 716,823 

TABLA I 

DEMANDA NACIONAL DE DERIVADOS DE HIDROCARBUROS 

AÑOS 1961 - 1971 

(Barriles/año) 

GasMotor Kerosene· Turbo Diesel 

5'866,564 2'953,171 328,013 3'425,626 

6'496,416 3'"346,942 448,718 4'18�,451 

6'661,288 3'031,525 451,762 -4'578,061

7'254,607 3'224,823 614,220 5'235,894 

8'036,066 3'312,603 746,923 4'996,593 

8'915,153 3'516,777 959,594 5'469,473 

9'604,607 3' 691,014 1'123,371 5'695,597 

9'379,682 3'761,222 1'249,747 6'088,090 

9'850,616 3'884,517 1'572,643 6'214,975 

10'141,402 4'064,703 1'475,204 6'.768,670 

10'786,309 4'263,672 1'405,903 6'790,689 

Residual 

5'165,725 

5'814,982 

6'532,071 

8'439,363 

. 7'803,643 

9'176,634 

9'782,801 

9'805,089 

9'6lg,sso 

10' 361,810 

10'605,634 





.,. 

GLP ••••• 

GasMotor. 

Kerosene. 

Turbo ••• 

Diesel •• 

Residual. 

TOTAL •••• 

TABLA II 

PRONOSTICO DE LA DEMANDA NACIONAL DE 

LOS DERIVADOS DE HIDROCARBUROS* 

-AÑOS 1975 - 1990-

(DB/afio) 

1975 % 1980 j, 1985 % 

1.44 2.9 3.40 4.9 8 .. 05 7.9 

15.10 31.1 21.10 30.2 29.50 28.7 

4.78 9.8 5.64 8.0 6.70 6.5 

3.10 6.4 6.47 9.3 13.60 13.2 

9.06 18.7 12.15 17.4 15.40 15.0 

15.10 31.1 2.1.10 30.2 29.50 28.7 

48.58 69.86 102.75 
-� ,_. 

-' c. 
' ( 

1990 1 

19.00 11.9 

41.20 25.7 

7.90 5.0 

28.50 17.8 

22.00 13.8 

41.20 25.8 

159.80 

* Valores obtenidos- a partir de la recta de los m1nimos cuadrados.
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crecimiento anual, determina las necesidades de producir de

terminado derivado, para satisfacer esta demanda, es conve

niente seleccionar el proceso mAs adecuado con la finalidad 

de lograr este au�oabastecimiento, con la menor can�idad de 

crudo pcfsible. 

La tasa de crecimiento de cada producto está relacionada con 

la pendiente de las curvas de la Figura 1, mediante la igpa_! 

dad matemAtica siguiente:(ver ·cap. I, tasa de crecimiento). 

m = log ( 1 ❖ TC ) 

Entonces: % TC :a.100 ( lO
m 

- 1 )

Donde: m • pendiente de la recta correspondiente en la 

Figura l. 

TC= Tasa de crecimiento anual 

La tasa de crecimiento resultante para cada producto se pre

senta en el cuadro siguientef 

Gasol. 

PRODUCTOS GLP. Turbo y Diesel Kerosene 

Resid. 

%TC(anual) 18.75 15.82 6.94 6.17 3.51 
' 

c;TC ( 10 añ.) 580 435 195 182 141 

El cuadro anterior muestra que la mayor tasa de crecimiento 
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corresponde al gas licuado de petróleo(GLP) y al Turbo; por 

ejemplo la demanda de GLP en el año lS&O es 5.6 veces mayor 

que en el año 1970, en cambio, la demanda del Residual y la 

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

La tasa de crecimiento se relaciona con la demanda nacional 

mediante la siguiente fórmula: 

Dn- Do ( 1 + TC ) x 

Donde: Dn=Demanda nacional después de transcurrido x afios. 

Do=Demanda nacional en el año de referencia. 

x=l, 2, 3, 4, ......................... , n. 

Entonces para calcular la demanda de los derivados de hidrocar 

buros en el Per6 se emplearAn las siguientes correlaciones ma

temAt:icas: 

Dn=Do ( 1.1875 
·x (GLP) ) . . . . . . . . . . . . . . . . . . 

Dnar Do ( 1. 158.2 
)X 

. . . . . . . . . . . . . . . . . . 
(Turbo) 

Dn•Do ( 1.0684 
)X 

••••••••••••.•• ( Gas o 1. y Re)

Dn• Do ( 1.0617 
)X 

. . . . . . . . . . . . . . . . . . 
(Diesel) 

Dn• Do ( 1 .0351 
)X .•.....•.••...... (Kerosene) 

La tasa de crecimient:o está relacionada t:ambi�n con la capaci 
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dad de refinaci6n en el pa1s. Para ello es necesario calcular 

la tasa de crecimiento anual promedio que viene a ser la tasa 

de crecimiento de la suma total del consumo de los derivados, 

se ha calculado la tasa de crecimiento anual promedio para P.!.. 

riodos de 5 años desde 1970 hasta 1990, luego se ha tomado la 

media logaritmica entre los cuatro valores anteriormente cai� 

culados resultando. finalmente una tasa de crecimiento 

promedio de 0.0815. 

anual 

Entonces, la capacidad de refinación en cualquier mome�to es

tar4 dada por la siguiente ecuaci6n: 

La f6rmula anterior nos indica que la tasa de crecimiento por 

año, para los derivados de hidrocarburos, es 8.15 % y que se 

duplica en el periodo de 10 años. 

Tomando como referencia el año 1970 donde la capacidad de re

finaci6n alcanz6 a 101 MBPDO, podemos reemplazar Ko en la f6r 

mula anterior y calcular la capacidad de refinaci6n necesaria 

para nuestro autoabas1:ecimien1:o duran-ce los aiios 19'15, 1980,

1985 y 1990, los resultados se muestran en el siguiente cuad

ro donde K estl �ada en miles de barriles por d1a. 

AÑO 1970 1975 1980 1985 1990 

. 101 150 220 320 485 
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c. Producción Nacional

La producci6n nacional ha sufrido una variaci6n ascendente en 

lo que a derivados de hidrocarburos se refiere. Esto ha sido 

posible gracias a la ampliaci6n de las refinerias existentes, 

y a ·la construcci6n de la refineria 11 La Pampilla" y su poste

rior ampliación. La Tabla III nos muestra la variaci6n de la 

producci6n durante la d�cada 1961 - 1971. 

D. Impor�ac16n y Exportaci6n

Las Tablas IV y V nos mues�ran respectivamente la variaci6n de 

la importaci6n y exp·ortaci6n de los productos derivados de los 

hidrocarburos durante la d6cada comprendida entre los afios de 

1961 - 1971. 

Con relación a la importaci6n podemos afirmar que: Tradicio

nalmente la importaci6�de derivados se limitaba a la Gasoli

na de aviación, Gasolina motor y Residual, pero, que a partir 

del año 1964 la demanda de Gasolina mo-cor superó ampliamen�e 

a la producción nacional por lo que se tuvo que comenzar la 

importación de Naftas sin terminar y aumentar el correspon -

diente a la Gasolina motor. En el año l�:68 inició su produc-

ci6n la refineria "La Pampillau , esto di6 lugar a que se de-

jara de importar Gasolina motor y disminuya el correspondie.!!_ 



Años 
.. 

1961 

1962 

1963 

1964 

1965 

1966 

1967 

1968 

1969 

1970 

1971 

TABLA III 

PRODUCCION NACIONAL DE DERIVADOS DE . HIDROCARBUROS 

AÑOS 1961 - 1971 

(Barriles/año) 

GLP GasMotor. Kerosene 
,· 

Turbo Diesel 

94,058 4'930,764 3'059,764 32�,460 5'477,461 

107,345 5' 311,710 3'000,185 492,919 5'988,648 

135,857 5'688,026 2'899,187 485,853 5'777,002 
--· 

165,336 6'067,434 3'139,251 725,122 5'957,865 

230,085 7'682,578 3'280,901 789,371 6'253,700 

315,663 8'815,762 3'433,703 l '025, 244 5'897,141 

406,957 7'336,034 3'648,320 l' 174,931 5'706,503 

594,576 S'553,998 3'885,313 1'322,141 6'541,603 

451,934 9'488,908 3'791,688 l' 420,179 6'855,790 

640,396 9'407,710 3'962,837 1'535,6S9 6'761,143 

618,406 10'407,000 4'314,242 1'419,294 6'967,657 

Residual 

2' 410,123 

2'769,639 

4'520,640 

5'042,399 

5'466,451 

5'765,621 

6'364,724 

8'144,462 

7'765,621 

7'764,707 

9'328,939 



AÑOS 

1961-

1962 

1963 

1964 

1965 

1966 

1967 

1968 

1969 

1970 

1971 

TABLA IV 

IMPORTACION DE DERIVADOS DE HIDROCARBUROS 

AÑOS i961 -_ 1971 

(Barriles/año) 

.. 

Gasolina Naftas sin 
Aviaci6n GasMotor Terminar Resi_dual 

403,409 47,902 000,000 1'661,905 

222,435 53,608 - 1'772,625

251,171 85,514 - 1'694,463

�59,258 2._?5, 686 643,286 3'443,411

401,658 133,560 1'738,895 3'322,340

405,196 238,823 2'857,722 4'341,246

314,609 286,586 2'423,448 3'739,735

290,576 216,467 1'307,858 2'471,129

247,695 - 817,591 1'903,570

166,213 - 421,380 3'042,319

278,8�8 - 1'083,783 1'747,895

Otros 
*

Product. 

770 

178 

3,944 

97,ij55 

5,162 

61,124 

9,201 

6,205 

---

48,329 

237,848 

* Comprende: GLP, Ceras, Vaselinas, Solventes, Heavy Cutters.
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te a las Naftas sin terminar y al Residual, pero, esto no se 

mantuvo por mucho tiempo, puesto que 61' año 1971 el gran au-·. i.

mento de la demanda de gasolina motor trajo como consecuen -

cia la ampliación de las refinerias existentes, disminuyendo 

asi .la importaci6n de residual que no tuvo variación conside 

rable con respecto al año anterior, pero, aún as1 se tuvo que 

recurrir a la importación de Naftas sin terminar. 

En cuanto a la gasolina de aviación ya hablamos dicho que ha 

sufrido el desplazamiento por parte del Turbo, es por tal mo� 

tivo que su importaci6n ha sufrido un constante decremento a 

tal punto que que en el año 1972 se suprimi6 su importaci6n. 

También se puede notar en la 6ltima columna relacionada con 

la importaci6n de otros productos, solamente el correspondien 
-

'te al año 1971 es considerable, esto se debi6 a que en este 

rubro se comenz6 a la importaci6n de 197,539 barriles de Com

bustible Diesel. Se prevea entonces que el Diesel, que tradi

cionalmente fué producto de exportaci6n, se convertirA en un 

producto de t•portaci6n de persistir las condicionas actuales 

de nueatra industria refinera, �u alta tasa de crecimiento de 

be inducirnos a ponerle una especial atenci6n. 

En lo que se relaciona a la exportación, sólo es necesario el 

anAlisis de los datos correspondientes al Residual Y al GLP: 



TABLA V 

EXPORTACION DE DERIVADOS DE HIDROCARBUROS 

AÑOS 1961 - 1971-2 

(Barriles/año) 

AÑOS Diesel Residual GLP •••• 

1961 1'963,991 224,774 -

1962 1'�35,871 211,708 1,324 

1963 725,226 271,729 2 

1964 540,670 237,696 -

1965 608,433 293,074 3,738 

1966 376,895 293,233 -

1967 688,297 8,233 -

�968 378,800 370,0&9 1,377 

1969 439,924 - 2,315 

1970 -
- 9,748 

197"1 -
- 25,329 

1972 - 703,000 38,000 
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Lo§ residuales que se exportan son Residual Ljviano y Resi -

dual Nº 6 ,  el primero es un combustible utilizado para ca -

lefacci6n y muy solicitado en Nueva York por su bajo con�e -

nido de azufre (0.25 % peso), pero a partir del año 1969 el 

gran auge de la industria pesquera absorbiO la mayor parte de 

la producción nacional, es as1 que entre la industria minera 

y el consumo de naves extranjeras se cubri6 la produccibn de 

residuales, anulindose de esta manera la exportación de di -

chos productos hasta el año 19'.71; en el año siguiente la in

dustria pesquera sufriO un receso de varios meses, motivo el 

cual hizo necesaria su exportación por una cantidad de 703 MB 

al año. En lo que se refiere al GLP, las exportaciones fue -

ron consider.ables durante los años 19'/l y 1972, pero al año 

siguiente su demanda se incrementó considerablemente, ademls 

de que la · refineria "La Pampilla'' estuvo en parada de inspe� 

ción, motivando a que el abastecimiento interno se tornara 

critico, esto anuló la exportación, pero aün asi, se tuvo q' 

recurrir a la importación, este fenómeno posiblemente persi� 

ta hasta la �uesta en producción de la unidad FCC. de Talara. 

E. DAficit Nacional de Derivados de Hidrocarburos

Como dl?ficit nacional podemos definir a la diferencia entre 

la demanda y la producci6n nacional. 
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Teniendo en cuenta los siguientes factores: 

l. Capacidad actual de refinaci6n:� ••••.••• llO MBPDO.

2. Proceso del gas natural en plantas: 20 MMMSCF/año.

3. Puesta en marcha de la FCC. de Talara con capaci -

dad inicial de 16.6 MBPDO y con catalizador de "Al

ta Al6mina".

pasaremos a pronost_i_car el déficit de cada co01bustible para el 

periodo comprendido entre los años 1975 - 1990.

l. GLP: Como se sabe, el GLP se obtiene a partir pro

cesamiento del gas natural, de la unidad recupradora de vap� 

de FCC. y de la unidad de reformaci6n catal1tica. 

En el año 1968, la demanda de este combustible se vi6 supera

da por la puesta en marcha de la refiner1a "La Pampilla" a P.! 

sar de que el GLP proveniente del gas natural ha continuado -

su descenso, por agotamiento de los campos en explotaci6n, las 

posteriores ampliacioneE,permitieron,en 1972,su exportaci6n -

hacia el Ecuador por un total de 38 MB/año. 

En la actualidad nuestro autoabastecimiento se torna critico 

y es por eso que debemos preocuparnos en cumplir los proyec -

tos m6s inmediatos entre los que se encuentran los siguientes: 

Unidad PCC. Talara, cuyo rendimiento en GLP serA de 22 % vol. 

la producci6n anual de esta unidad serl entonces. 

0.0166 x O. 22 x 330 : l. 204 MMB. de GLP. 
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La producci6n actual de las plantas de procesamiento del gas 

natural es 340.MB/año y considerando que se mantendrA dicha

producci6n durante los pr6ximos años, podemos calcular la -

producci6n global para el año 1975: 

a. GLP proveniente de la refineria �.

"La Pampilla",ampliada a 35 MBPDO: 0.500 MMB

b. GLP proveniente de FCC. Talara: ••• 1.204 MMB

c. GLP proveniente de futura amplia-

c16n FCC. Talara;••••••••••••••••• 0.660 MMB

d. GLP proveniente de proceso delga�

natural en plantas de asorci6n: ••• 0.340 MMB

TOTAL: 2. 704 MMB

Esta producci6n cubre la demanda nacional hasta el año 1978. 

2. Gasolina motor (GasMotor): En la actualidad la de

manda se cubre mediante la gasolina de destilaci6n atmosféri

ca, gasolina craqueada, gasolina reformada y. gasolina natural 

completando el déficit de producci6n con naftas importadas. 

La gasolina natural ha sufrido un decremente en su producci6n 

en una cantidad aproximada de 230 MB cada 5 años, y de mante

nerse el mismo ritmo, la cantidad actual de 500 MB/año habrl 

disminuido, para 1975, a 390 MB/año: (ver Figura 3). 
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Con respecto a la gasolina de destilaci6n directa, la gasoli

na de craqueo y reformaoi6n, podemos decir que la producci6n 

actual de 10.4 MMB/año, se verA incrementada con la gasolina 

de la unidad FCC. de Talara y la gasolina proveniente de la 

ampliaci6n de la refiner1a "La Pampilla" . El rendimiento de 

la FCC. de Talara serA de 53.5 en gasolina debutanizada, tra

bajando con una conversi6n de 65.6 %; por su parte la refine

ria "La Pampillaff ampliada producir! aproximadamente 3.15 mi

llones de barriles de gasolina debutanizada. En resumen pode

mos decir que la p�oducci6n global de gasolina motor para el 

año 1975 serA lo siguiente: 

a. Gasolina natural •••••••••••••••••• 0.390 MMB

b. Producci6n·Pampilla ampliada: ••••• 3.150 MMB

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

d. Producci6n actual Talara-Oriente: •• 7.494 MMB

TOTAL; 13.774 MMB. 

Esta producci6n abastece la demanda nacional basta el año de 

1974 :(ver Figura 1), o sea que ya babrl déficit para 1875. 

3, Residual: Ya hemos visto que el 30 1 del consumo -

estl constituido por.el residual, es por tal motivo que de -

bemos analizar los proyectos relacionados con su abasteci -

miento nacional. 
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En la actualidad, la demanda sup�ra a la producci6n nacional, 

esto ha hecho necesario la importaci6n considerable de resi -

duales com� puede observarse en la Tabla IV. 

Actualmente existe un proyecto para instalar un gasoducto de 

Talara a Cbimbote con el metano proveniente de la separaci6n 

por Turboexpansi6n del gas natural, para ello se proyecta uni 
-

ficar la producci6n del gas natural un sistema centrali�ado· -

de gasoducto& en Talara. Como resultado de esta unificaci6n d' 

gas se procesarl en el TUrboexpander 5211Ur1SCF/a6o, obteniAn -

dose da e•ta manera los siguientes productos: 

Gasolina Natural: •••••••·••••·•••• 1.30 1414B/afto 

Gases Licuados (Butano y Propano):. o.88 MMB/afto 

Bexano: • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 0.02 DB/afto 

Btano : ·••••••·••••••••·•·•·•·•··• 5, 000 B/afto 

Metano: • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 149 DSCP/dla 

El metano obtenido se emplear4 como combustible en vez del re
-

sidual y se enviar4 a Cbimbote mediante el gasoducto menciona 
-

do anteriormente. 

Bn vista de que necesitamos saber quA cantidad de residual ba 

de·ser reemplazado por el Metano, pasemos a ver sus caracte -

r1sticas f1sicas: 

METANOI Densidad ••••••••••••••••••••••• 0.042a lb/pie
3

Capacidad calor1fi·ca (BTU/lb):. •2�,930 
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METANO: CAPACIDAD CALORIFICA (BTU/lb) .•.• 18,500 

DENSIDAD (lb/bbl) •••••••.•••.•••• 285.210 

(bruto) 

CALCULO DE LA EQUIVALENCIA de RESIDUAL: 

149 x 106 x 0.0422 x 23,930 x 365 --55xlo6 BTU/afto •••• �.(1)

La ecuaci6n anterior representa el calor total producido por 

la combusti6ñ del metano (incluyendo vapor de agua). 

Residual equivalente: 

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

Se prevea que este proyecto esté concluido en el año 1885. 

Tambi6n existe la posibilidad de construir un gasoducto Aguaz. 

tia - Lima, pero en vista de que no existe nada concreto hay 

que esperar mis bién.la construcci6n de una nueva unidad de -

destilaci6n primaria de 68,000 BPDO en la Pampilla para el -

año 1978 y otra en Talara o Bayovar con una capacidad de 200

MBPDO para 1980. 

Resumiendo podemos decir que la producci6n en el año 1975 serl: 

Producci6n Talara •··•·•••··••·•·•·• 5.30 MMB/afio 

Producci6n "La Pampilla": ••••••••••• 2.76 MMB/afio 

Producoi6n Concbln-Oriente: ••••••••• 1.93 MMB/afio 

TOTAL: 9.99 MMB/afto 

Esta producci6n no abastece la demanda para ese afio, Y no ha-

hiendo ningdn proyecto inmediato habrl que importar 5.11 MMB 

durante el año 1975. 
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Por otro lado la producci6n de residual para el año 1985 serl: 

Producci6n hasta el afto 1975: •·•·•······•·99 MMB 

Reemplazo con Metano: ·•···•••··••·•••••10.40 MMB 

TOTAL: 20.39 MMB 

Esta producci6n mls los 5.300 MMB/año producidos en la nueva -

planta de la- refiner1a "La Pampilla", abastecerln la demanda 

nacional hasta el año 1982. 

En caso de no cumplirse el proyecto del gasoducto a Cbimbote, 

habrA que recurrir a la producci6n de la nueva unidad de 200 
' 

' 

MBPD, en este caso la producc16n global en 1980 serta: 

Producci6n hasta 1975: ••••••••••••• 9.99 MMB ✓

Nueva· Unidad·:de "La Pampilla": ••••• 5.30 MMB, 

Nueva Refinerta 200 MB: •••••••••••• 15.60 MMB 1

TOTAL : 30.89 MMB/allo 

Esta producci6n cubre la demanda hasta el año 1985. 

En caso de cumplirse los tres proyectos tendriamos una produc� 

ci6n global de 41.29 MMB/allo, esto nos asegurarla un autoabas

tecimiento hasta el aflo-1990, por lo tanto serla 6ptimo que se 

cumpla con la,ejcuci6n de los tres proyectos-

4. Kerosene, Turbo y Diesel: Podemos decir que las dni

cas vlas alternativas para cubrir la demanda de estos produc -

tos son: Deat. Primaria -:rcc o Dest. Primaria - Bidrocracking. 
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Una de las dos rutas serl seleccionada en un capitulo posterior 

teniendo en cuenta entre otros factores, las caracter1sticas de 

la materia prima disponible, que pasaremos a estudiar en el ca

pitulo IV, y los planes de desarrollo orientados hacia la Petro 

qu1mica, para de ésa manera concevir la idea de un complejo Re

fino - Petroquimico en el Perd. 

Un bosquejo mis detallado del déficit nacional de combustibles 

se muestra en la Tabla VI, en ella se especifica ademls la ubi

caci6n de las diferentes unidades de producci6n y las cJgas di

arias a las mismas. 
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TABLA VI 
DEFICIT NACIONAL DE PRODUCCION DE COMBUSTIBLES DERIVADOS DE HIDROCARBUROS 

AÑOS 1975 - 1990 

UNIDADES DE PRODUC. (IIBPDO) RENDIMIENTO DE LAS UNIDADES (MMB/año) 
tJRTCACION Dest.P FCC Ref* Otros 

ll':it:

GLP GasMotor Turbo Kero. Die�el Resid • 
·Talara .••.•.. 65.0 16.6 - 51 MMMSCJ 2.2.04 . 9.340 0.49 3.7;20 6.35ª 5.30 

Pampilla •••• 35.0 7.5 2.05 0.500 3.150 1.08 0.187 1.12,0 2.76 
Conchin ••••• 10.0 - 1,397.00C - 1�000 - 0.300 0.525 1.50
Oriente ••••• 7.5 - - - - 0.284 - 0.286 0.550 0.43 .'

TOTAL ••••••• 117.5 29.1 2.05 2.704 13.774 1.57 4.493 8.545 S.99

Demanda 1975 150.0 1.440 15.100 3.10 4.780 9.060 15.10 
. ' 

,l)EFICIT 1975 32.5 1.264 1.426 1.53 0.287 0.4l,5 s •. µ. 
. . 

Produc. 1980 2.704 13.774 ·1.57 4.493 8.545 9---:$9· 

Demanda 1980 220.0 3.400 21.100 6.47 5.6.40 12.150 21.10 

DEFICIT 1980 182.5 0.6S6 7.326 4.90 1.147 3.605 11.11 
. . 

Produc. 1985 35 MMMSCl 3.564 15.074 1.57 4.493 8.545 20.30 
•.. 

Demanda 1985 320.0 8.050 29.500 13.60 6.700 15.400 29-.50 

DEFICIT 1985 192.0 5.4&6 14.42-:; 12.03 2.307 6·. 855 9.20 

Produc. 1990 3.564 15.074 1.57 4.493 8.545 20.30 

Demanda 1990 485.0 19.000 25.700 28.50 t,7 .900 22.000 41. 20

DEFICIT 1990 .367 .5 15.436 10.626 26.93 3.507 13.455 20.90 

*Reformaci6n catal1tica de Naftas
** 

Incluye 16 MMMSCF de gas natural tratado en plantas. 

(a) loe.luye 5.2 � de diesel de dest. prim. y 1.15 MMB de diesel de FCC (LOO).
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CAPITULO III 

MATBRIAS PRIMAS 

El autoabas�ecimien.to del petr6leo y el gas natural, que son 

las materias primas para nuestros procesos, constituyen en 

la actualidad nuestra mayor preocupaci6n. 

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

costa norte alcanzan a 3.0 x 1012 pies c6bicos (informe .del

Min. Energ1a '1 Minas: Dir. Gen. Hidrocarburos, sec gas nat.), 

sabiendo que los plane� de desarrollo nacional necesitarin -

1. 2 x 1011 piee.cdbicos/aflo, distribuldos de la siguiente ma

nera:(cifras en MMMSCF/afto). 

l. Procesamiento en plantas y otros usos: 68 MIIMSCF.

·2. Proyecto Turboexpander: • • • • • • • • • • • • • • 

TOTAL: 

52 MIUISCI'. 

120 MIOISCP. 

podemos afirmar que tenemos asegurado nuestro abastecimien�o 

por un espacio aproximado de 25 años. 

Con relaci6n al petr6leo, nuestra producci6n actual alcanza a 

23 MMB/aio, mientra que nuestra capacidad de refinaci6n es de 

33 MMB/afto. Bate panorama y el becbo de que nuestra producci6n 

siga aufriepdo una constante declinaci6n desde el año 1968: -

(ver llpra 4), no• hace pensar que la úaica y mejor solu - •• 
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ci6n posible para nuestro autoabastecimiento estA en las pe� 

foraciones marinas y en el de nuestra amazonia. 

Nosotros sabemos que la capacidad necesaria para lograr nue� 

tro autoabastecimiento en el año 1980 serA refinando 220 MB. 

por d1a (72.5 MMB/año), por lo tanto, adn manteniendo nuestra 

producci6n actual de 23 MMB/año mediante las exploraciones en 

el z6calo continental de la costa norte; existirA un déficit 

de 49.5 MMB/año. Queda pues para nuestra producci6n amaz6ni -

ca la gran responsabilidad de autoabastecer la demanda nacio� 

nal de petr6leo crudo y es por tal motivo que debemos prestar 

nuestra mayor atenci6n en lo que se refiere a la reserva exi,! 

tente, reserva asegurada, producci6n asegurada y transporte.·! 

A. Reserva

Grandes son las posibilidades de que los yacimientos petrol1� 

feros que se estAn encontrando en la regi6n del Nor - Oriente 

nos aseguren por decenas de años el autoabastecimiento inter

no del pa1s, e incluso devolverle su condici6n de pals expor

tador, tal como lo fué hasta el año 1967. 

Para buscar petr6leo en la selva se ha seleccionado un Area -

de aproximadamente 9 millones de bectAreas : (ver Figura ,DA)
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Los ge6logos consideran que esta es el Area mis indicada para 

encontrar encontrar yacimientos petrol1feros, por las siguien 
-

tes razones: 

l. El petr6leo, segdn la teor1a mis aceptada,. es un -

producto originado por materia orgAnica de la fauna _marina em 
-

plazada en los sedime�tos de la edad CretAcica y Terciaria, 

generalmente a lo l�rgo de los flancos de las zonas orogéni -

cas Terciarias y en regiones menos profundamente plegadas. 

2. En América Latina, como se puede ver en la Figura 58

existi6 un mar en la edad Cretlcica, 100 millones de aftos a -

trls, entre los clAsicos continentes de Brasilia y Guayana y 

la faja que hoy ocupa la cordillera de los Andes. Bn aquella 

época adn no existlan los Andes, y muchos de los rlos que ve

ntan de los continentes desaparecidos, arrasaban consigo los 

productos de la erosi6n, hacia el Oeste, formando gruesas ca

pas sedimentarias cerca de las costas de ese antiguo mar. 

3. Mis tarde, durante el Eoceno (edad Terciaria), es -

decir 70 millones de aftos atrAs, los sedimentos depositados 

aomenaaron su plegamiento en la faja mls occidental, y el pa

quete de los pliegues se elev6 formando la cordillera de loa 

Andes; fü6 as1 como qued6 encerrado entre los continente■ de

saparecidos J loa Andes, parte de ese antiguo mar en el que 

se habla acumulado materia orgAnica. Bs asl como resultáron -

las cuencas del Orinoco, Pastaza y.del Rlo de la Plata. Este 

es el motivo por el que se encuentran grandes yacimientos pe-
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trol1feros en la zona subandina desde Venezuela hasta Argen -

tina pasando por Colombia, Ecuador, Per6 y Bolivia. 

En el Per6 gran parte de esta cuenca se mantuvo estable, pero 

seg6n estudios geol6gicos, los movimientos tect6nicos de Apo

cas recientes, plegaron una parte de la· cuenca, al sur del Ita 
-

rañ6n, formando subcuencas y pequefias estructuras en las que 

se encuentran los campos petrol1feros de Aguas Calientes, Ma

qu1a y Aguaytta; por este motiv9 hay interés en perforar en 

el Area de San Alejandro y en la zona del r1o Ucayali. 

En la zona norte del r1o Marafi6n, la cuenca se mantuvo mls es 
-

table, sin pl�gamientos pero formando amplias elevaciones al 

Este de la cuenca del Pastaza; estos anticlinales forman los 

yacimientos petrol1feros ea el Ecuador. 

4. Los estudios antes mencionados también indican que

las condiciones propicias para la acumulaci6n de hidrocarbu -

ros contin6an desde el Ecuador hasta el r1o Marañ6n, y tene -

mos por ello, la esperanza de encontrar grandes yacimientos 

petrol1feros en el Nororiente peruano, cuya producci6n global 

alcance por lo menos 100 MBPD que es la cantidad mlnima eco -

n6mlca permisible para el tendido del Oleoducto Trasandino. 

Por las razones ya enumeradas es que se escogi6 para nuestras 



exploraciones, el Area comprendida entre los r1os Pastaza y 

Tigre y una pequefta parte al sur del Marañ6n con resultados 

que podemos considerar representativos; tanto por la ubica -

c16n de las estructuras de acuerdo al estudio anterior como 

por la distancia que guardan entre s1 cada uno de los pozos 

descubridores y confirmatorios: (ver Figura 5A}. 

B. Reserva y Producci6n Asegurada

La cantidad de petr6�eo comercial se encuentr, en eatru_cturaa 

relativamente pequeftas en comparaci6n con el tamafto de la -

cuenca seleccionada; ademis la presencia de una estructura no 

significa necesariamente que se halle petr6leo en ella. Para 

tener petr6leo comercial, es necesario que cantidades sufi -

cientes esten cubiertos por sedimentos impermeables tales co

mo arcillas no porosas. Por el contrario, las rocas en las -

cuales ee pueden acumular petr6leo deben tener una porosidad 

muy buena. 

En la zona donde se estln llevando a cabo los trabajos de ex

ploraci6n se han encontrado areniscas con buena porosidad de

positados durante el Cretlcico por los r&os que descendlan -

del escudo de la Guayana. 

Por otro lado, la extensi6n de las estructuras que se estln 
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encontrando var1an entre 10 y 25 Km. con una elevaci6n de 150 

metros que nos pueden ofrecer reservas desde 2,000 a 3,000 m! 

llonea de barriles. La profundidad a la que se encuentran es

tas estructuras var1an entre 2,000 y 3,000 m. y no presentan 

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

torna dificultoso:(ver Fig. SC). 

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

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

y otra a 4,000 m. 

Como se puede ver, los problemas que se estln afrontando �n · 

la b6aqueda del petr6leo son singulares y muy dif1ciles, pero 

a6n as1, esperamos que muy pronto se habrl llegado a la pro -

ducci6n necesaria para el tendido del Oleoducto. Por lo pron

to se tiene una producci6n asegur�da de 35,000 barriles/d!a y 

una reserva asegurada de 400 millones de barriles. 

c. Tran■porte

El petr6leo producido en nuestra amazonia serl transportado 

hacia la costa mediante un oleoducto trasandino cuya longitud 

serl de 900 Km. Bl punto de partida serl la localidad de Con-

c6rdia, a orillas del bajo Maraft6n, bordearl este r1o aguas a

rriba por su margen derecha hasta llegar fren-te a la locali, · .. 
dad de Borja, luego seguirl a Bagua y de ail1 siguiendo un 
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curso paralelo a la carretera llegarA hasta el paso de Por -

culla a 2,145 m.s.n.m. para culminar finalmente en el puerto 

piurano de.Bayovar: (ver Fig. 6 ). 

Como se .dijo anteriormente, es necesario que se asegure una 

m1nima produéct6n de 100 MBPD para comenzar el tendido del 

Oleoducto Trasandino, ·para ello es necesario la puesta en pro 
-

ducci6n de no menos de 150 pozos. 

Un cllculo econ6mico aproximado se presenta a continuaci6n -

para evaluar la factibilidad del proyecto:( US $.). 

a. Inversi6n inicial y est. bombeo: ••••• 250 x 106

b. Gastos iniciáles y cont.explor.-
durante 15 años: ••••• 60 x 106

c. Perf. y puesta en Prod. 150 pozos: ••• 30 x u,6

· d. Inversi6n en équipos de prod., cabe
zales, tuber1as, tanques de almacenaje, 
etc. a raz6n de$ 500 por bbl. produci-
do y almacenado: ••••••••••••••••••••• 140 x 106

e. Costo de mantenim. durante 15 años: ••• 10 x 106

TOTAL : 540 X 106

Produciendo inicialmente 100 MBPD de petr6leo a 3.0 $/bbl, 

podr1amos recuperar la inversi6n en el plazo de 5 años. 

Pero a lo anterior, o sea a los 540 millones de D6lares tene

mos que aftadirle las inversiones por operaciones de perfora· -

ci6n por desarrollo, adquisici6n de nuevos equipos de perfo -
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raci6n, completaci6n de las obras de infraestructura, ademAs 

los que corresponderln al pago de intereses y amortizaci6n -
1 

�e las financiaciones obtenidas. 

Por lo tanto habrl que aumentar gradualmente nuestra produc

ci6n inicial para afrontar tan elevados gastos iniciales. 

Afortunadamente los 400 11MB de reserva asegurada hasta la ªE.

tualidad y la producci6n diaria actual de 35 MBPD nos propoE 

cionan un abastecimiento normal de 6 años a una capacidad de 

200 MBPD; esto nos demuestra que el proyecto es muy factible 

de realizarse a corto plazo, teniéndose previsto que dicho 

Oleoducto estarA terminado para el año 1976. 



o 

n 

n, 

)> 
z 

o 

7J 

)> 

n 

-

., 

__, 
n 

o 

TALARA 

PAi TA (:) 
PIURA 

.... 

. - ... '.

Puerto 
Bayovar 

"'-. ... � ... ,, •
,6 
• ,, • 

,
"' 

.. ♦-' 
l 
\ 

i·· 

ABRAd�i 

' ·,

/ 
� 
._ '• 

c
0

� 

• 
• • 
., • 

IO 
, ... r 

• 1 
. \ 

.. 
: 
í 

�'� 
1 ' 
' '\ 

,,..,. ) •, bJ 
\, \ �..,,Y" 

� \ ::r� ' ' 
1 ', 
•, ',_.�•'·-. .. 0/. 

G •,•,MOY AMBA \ .• -· ~
-_ . 

\ ' • 
1 " ,�HACHAPOYAS ) 
: 

'.• . ..,
,• 1 , • 1 , 

1 - ��-
,/ 
r·-.Í, ....... , , ·, , � '

1 

_, 

CAJAMARCA 
0 

',
- - ·\, 

_J "t 

' 
'. 

) 

\ 
� 

,e
' 

" � 
Jr 

\f 
1, 

� ..... ' 

,. 

.l, 

" 
\ .. ., 

,.,.t+ ¡. _. 

� ..

o 
lvt 

l:) º/ -4

Patio de 
Tanques 

Concordia 

_../,'\..,,-

.. � 
JI, 

__,r---y' 
__,,,/ 

BRASIL 

.. 
,. 

.. ,. .. 

.. ,. 



CAPITUW IV 

EVALUACION DE ALGUNAS PROPIEDADES FISICAS Y QUU!ICAS DEL 

PETROLEO CRUDO DE LA AMAZONIA 

Seg6n las últimas noticias de hallazgos petx·ol1feros en nue_! 

tra amazonia, se prevee que el mayor porcentaje de la produ� 

ci6n estarA constituido por crudos con caracterlsticas simi

lares a las del c�udo ecuatoriano; pero, en base a los hallaz 

gos iniciales de Petroperú y a los recientes de la Occidental 

es indudable que también dispondremos de crudos más livianos 

y mAs pesados que el crudo ecuatoriano, es por esta raz6n que 

efectuaremos la evaiuaci6n de las caracter1sticas mAs impor -

tantas de una mezcla liviana, una mezcla pesada y las del cr� 

do ecuatoriano. La Tabla VIII resume las caracter1eticas f1s1

cas mls importantes para los tres casos. 

Densidad (
º

API)

';":. peso Azufre 

Vise. ssu (210)

P. Congelaci6n

TABLA VIII 

CARACTERISTICAS FISICAS 

Crudo Ecuat. Mezcla Liv.

28 - 29 30.3 

0.92 o. 78

280 - 290 -

+ 30.2 -7.6

Mezcla Pesada 

23.5 

1.15 

-

-

'Y 15 



Agua 

fcdimentos(%peso) 

Cont. sal (ppm.) 

Cont.Metal(Ni,V) 
.-

Factor Cara e ter. 

Clasificaci6n 

cor..1 POS I C ION : % vo 1 

Capahuari 41-Xl

* 

Trompeteros X-10

Capirona • • • • • • •

Forestal 51-Xl

Ecuatoriano

TOTAL 

- 35 -

·' 

Crudo Ecuat Mezcla Li". 

- -

- 2. fj 

12.8 20. e

moderado moderado 

11.82 11. r:5

Int. -

- 40 (�7° APT)

- 60 (26
º

API) 

- -

- -

100 -

100 100 

r,,:ezc la Pesada 

-

') t· 
,.__, • •  J 

27. l

moderado 

11.87 

-

-

15 (2qºJ\PI) 

:15 (21° API) 

50 (19
º

API)

-

100 

* 
Se prevee que entre los crudos pesados, la mayor disponibil.! 

dad sean las que tengan estas caracter1sticas. 

NOTA: La evaluaci6n de muestras representati·ras aCtn no han si.do 

efectuadas. 

En seguida pasaremos al anllisis de alguna� propiPrlades qn1mi

cas ·de los tres tipos de crudos disponibles. Prime,:·amf'nte ha -

remos la destilaci6n atmosf�rica y P.ll segnida el anA.lisis dP. 

algunas fracciones para ver su contenido en Paraf1nicos, Ole-

f1nicos, Nafténicos y Aromlticos. 
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TABLA IX 

DES'J'ILACION DE PUNTOS DE EBULLICION VE.RDADEROS 

r·t Vol. Temperaturas de¡e 

Crudo Ecuat. 
* 

PIE 55 

5 192 

10 268 

20 �ºº 

30 50::l 

40 602 

5() 690 

60 �85 

70 R90 

78.5 1000 

Ehullici6n 

Jllfezcla Liv. 

-

125 

?,l� 

;l20 

4�0 

�!i.tt 

662 

783 

883 

-

Verc1 a clf' J·os r
º
v)

' 
·-

. 

* 
Mezcla Pesad.

-

�l� 

"�� 

�4� 

6'32 

747 

810
ª

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

diante la correlaci6n de W.C. Edmister. 

(a) Dato extrapolado.

Con los datos anteriores se ha graficado las curva� de las -

Fi�uras 7A, 7B y 7C respectivamente, ae donde hemos. hallado 

los rl'}ndimicntos volumétricos que a contin:1aci6n !=,e presenta 

de acuerdo a las especificaciones mostradas en la Tabla XII.
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TABLA X 

RENDIMIENTOS VOLUMETRICOS f..EALES Y DE LABORATCRIO 

DESTILACION ATMOSF'EHICA 

GLf� •••••••• 

G. Liviana.

Nafta • • • • •

Turbo . . . . .

r:erosene •• 

Diesel .••• 

AQC; •••• • • • •· 

Cr.Reducido 

Pérdidas •• 

Crudo l�cua tor 

Laborat. Real 

o.e

6.8 

lC. O 

o.6

9.0 

8.0 

11.0 

3.0 

HJ.O 14.0 

4.5 .-1.5 

45.5 53.5 

0.4 1.2 

Mezcla Livian 

Laborat. -Real 

P.O

F'.4 

16.8 

3,3 

44.0 

1.0 

16.5 

4.6 

48.0 

o. 5

Mezcla Pesada 

Laborat. Real 

1.0 

7.7 

8.8 

15.8 

4.2 

6?..5 

5.9 

---=--

8.6 

16.0 

61.0 

TABLA XI 

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

··:cua t. M.Liv. M.Pesad.

Gasoleo Liviano (LVGO) 13 17.fi 17. 2

Gasoleo Pesado (HVGO) �s;).. 41.l 3P.!": ._ .- ..... 

Residuo de vac1o • • • • • 49 ·",l. =-' "'º· � 

La tabla de especificaciones se encuentra en la �iguien�e pA

g:i.na para todos los productos de las Tablas X y XI. 



Galina Liv. 

Nafta ••••• 

Turbo A-1 •• 

Kerosene . .

Diesel • • • • 

AGO • • • • • • • 

Cr. Reducid 

LVGO • • • • • • 

HVGO • • • • • • 
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TABLA XII 

�PECIFICACIONES DE LúS 

TBP 

PIE 50 
01 95 � PFE /O /0 

212 

204 284 354 392 

465 500 

392 416 486 

500 680 

680 716 

-. 

PRODUCTOS 

s�s Pto. Indice 

ºAPI 210 Cong Diesel 

7('.. 4 

53.P

43. �; -62

4::i. 6 -60

34.1 69 

32.2 

16.b 990 

29.c

26.5 
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CAPITULO V 

DISEÑO DEL PROCESO 

Este· cap1 tu�o estarl comprendido por t_res secciones: 

I. Descripci6n de los modernos procesos de refinaai6n.

II. Selecci6n del Proceso.

III. Balance de Materia.

I. Descripci6n de los procesos de refinac16n del Petr6leo

A. Craqueo Catal1tico Fluido (FCC.)

Esencialmente este proceso consiste en la ruptura de las mo

léculas de hidrocarburos por acci6n de un catalizador sinté

tico, siendo los mAs utilizados el de "Alta Aldmina" y el de 

tamiz molecular o catalizador Zeol1tico. 

El catalizador modifica el mecanismo de ru;tura de los enla� 

ces entre ltomos de carbono y aumenta la velocidad de trans

formaci6n con respecto a las reacciones no catalizadas, per

mite asimismo, reducir la severidad de las reacciones y, en 

consecuencia, eliminar la mayor parte de las reacciones se

candarias productoras de gas, coque y residuos pesados que 
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disminuyen la producci6n de gasolina. 

Los materiales de alimentaci6n, productos, condiciones de op� 

raci6n, catalizador.rendimiento volumétrico y econom1a de los' 

diferentes procesos de Craqueo Catalitic<> se resume en la Ta:b. 

la XIII. 

Una planta de Craqueo Catal1tico Fluido utiliza un catalizador 

"Fluidizado", este catalizadr se desplazará de un nivel alto 

a uno mAs bajo, o de un recipiente de alta presi6n a otra de 

baja presi6n. Efectivamente en este aspecto radica la dife -

rencia substancial de las diferentes patentes. 

Corno una ilustraci6n se describe el proceso FCC - Ortboflow y 

que para mejor claridad la dividiremos en dos secciones: 

a. Descripci6n de los Flujos: Figura 8.

b. Principio de los Procesos.

Trataremos de ser amplios en la sección correspondiente a la 

descripción de los flujos, por tratarse de un proceso desco

nocido en el Perd, pero en cuanto a los principios de Proce

sos, no entraremos en detalles de mecanismos ni termodinAmica 

de las reacciones por tratarse de aspectos bastante conocí -

dos y expuestos en muchos textos y muchas tésis anteriores. 

a. Descripci6n de los Flujos en una unidad FCC-Orth.

l. Sistema de carga Fresca.- La carga fresca se
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alimenta mediante la bomba de carga fresca que succiona des

de los tanques de almacenaje y lo bombea a través de los pr� 

calentadores. Luego del precalentamiento, la carga fresca si 

gue directament� hasta la entrada de la vAlvula de Tap6n, en 

la base de los elevadores; antes de llegar a las vAlvulas de 

Tap6n-la carga fresca se mezcla con vapor de agua. 

2. El convertidor Orthoflow.- Este convertidor es una

vasija de tres secciones: El Reactor, el Regenerador, y el Des 

pojador. El catalizador desde el Regenerador es transpor�ado � 

hacia el Reactor mediante los elevadores. Del Reactor, el ca -

talizador gastado, desciende hacia el Regenerador, mediante el 

Despojador y el bajant·e de catalizador gastado. 

Los controles de ascenso y descenso de catalizador se realiza

mediante las vllvulas de Tap6n que se encuentran en la base -

de los elevadores y el bajante. 

Existe otro elevador de r�ciclo que funciona de manera similar 

al elevador de carga fresca, estó incorpora un craqueo selec -

tivo, produciéndose de esta manera bajos rendimientos de coque 

y gases secos de manera que los rendimientos en parafinas lig� 

ras es elevado lo que trae consigo altos beneficios econ6m1cos. 

El catalizador gastado pasa del Reactor al Regenerador después 
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de superar el nivel m1nimo de lecho controlado por un rebosa

dero en forma de embudo. En el fondo del rebosadero se encuen 

tra una vAlvula de corredera que controla el flujo del cata -

lizador hacia el Despojador. 

El catalizador gastado en el Despojador fluye en contracorrie� 

te con vapor de ag�a. El vapor de agua desplaza a los hidrocar 

buros gaseosos adsorbidos sobre la superficie del catalizador. 

Para faborecer el despojo, existen unos conoE desviadores que 

aumentan el tiempo de contacto de las dos corrientes en proce

so y aumenta as1 la eficiencia de la desorci6n.El vapor de a2
o

junto con los hidrocarburos despojados ascienden hacia la fase 

diluida del Reactor mediante tubos que desembocan por debajo -

de la entrada de los ciclones. 

El catalizador gastado pasa del Despojador hacia el bajante en 

cuya base se encuentra un pozo de despojo que tiene un anillo 

de vapor para inyecci6n de vapor a•reador . Del pozo de despo

jo el catalizador reboza hacia el lecho propio del Regenerador 

donde se quema el coque depositado sobre la superficie del ca

talizador mediante inyecci6n de aire. 

El catalizador regenerado fluye desde el lecho del catalizador 

del Regenerador hacia los pozos de despojo de los elevadores, 

en estos pozos se inyecta vapor de agua aereador y despojador 
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de inertes tales como N2 , Ar, etc y disminuye as1 la canti

dad .a eliminarse en la secci6n de recuperaci6n de vapores. 

Los gases de combustión pasan por los ciclones en donde, al 

igual que en Reactor se recuperan la mayor parte del catali

zador arrastrado. 

La combusti6n del coque genera una gran cantidad de calor q' 

calienta el catalizador hasta la temperatura de reacci6n. El 

catalizador caliente se unen en la base de los elevadores,e�· 

ta mezcla asciende a través de los elevadores donde ocurre -

la mayor parte de las reacciones de craqueo; los hidrocarbu

ros resultantes son descargados en el lecho del Reactor en 

donde se completa la reacci6n . El terminal superior de los 

elevadores estdn por debajo de la rejilla de distribuci6n del 

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

sea uniforme. 

Se ha instalado una platina vertical en el centro del Reactor 

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

esta platina, hace que las te111peraturas de los respectivos l.!:_ 

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

lizador no puede ser accionado independientemente. 

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

de la fese diluida - hacia los ciclones, estos por acci6n cen

tr1fuga separan las part1cµlas de catalizador que son arras -
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trndos por el flujo de hidrocarburos gaseosos y vapor de agua. 

El catalizador separado en los ciclones ret6rna hacia el Reac

tor mediante la pierna de los ciclones secundarios, y la co -

rriente gaseosé pasa a trav6s de la cAmara plena hacia la li

nea de transferencia y de all1 hacia la fraccionatlora. 

3. La Fraccionadora.- Los gases inertes, hidrocarburo ga

seoso y vapor de agua provenientes del convertidor, llegan a 

la fraccionadora mediante la linea de transferencia y entran 

por debajo de los platos deflectores. Los gases supercalenta

dos ascienden hacia la zona de los platos deflectores en con

tracorriente con un reciclo de slurry que ndemds de quitarle 

calor separa e1 catalizador que pueda arrastrar, el slurry de 

reciclo condensa ademAs los productos pesados que vienen a for 

mar p�rte de los productos de fon�o de la fraccionadora. 

En el fondo de la fraccionadora hay un anillo de vapor de des 

pojo de productos livianos disueltos en el slurry. 

Encima de los platos deflectores se encuentra la batea de re

tiro de aceite c1clico pesado (HCO). Del HCO retirado de este 

plato, una parte se env1a al convertidor y la otra parte se 

recicla a la fraccionadora. 

El pr6ximo plato de retiro es el del aceite c1clico liviano 

(LCO) que puede ser utilizado directamente como aceite de a� 

sorci6n en el absorbedor secundario o como carg� al despoja -

dor de aceite liviano de ciclo producto. 
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Los gases de la ctma di!=! la fracr iona, 10. a, l•.1ego de F:er con -

densados, pasan por el tambor d€ rP:f:'lujo, de este ::ambol: los 

incondensa_bles pasan a la unidad rec11perado1·a de vapor.es; del 

hidrocarburo liquido en el tambor de reflujo, una parte �e -

boml>ea como reflujo de cima de la fraccionadora y la otra se

utiliza como destilado de baja presión en la absorbedora pr,! 

maria para quitarle los hidrocarburos pesados que puedan a -

rrastrar los gases comprimidos provenientes del Reparador de 

alta presi6n. 

El de�tilado rico del fondo de la abaorbedora primaria y el 

liquido condensado proveniente del Beparador de alta presi6n 

pasan al despojador donde se le quitan los hidrocarburos li

'.rianos por absorci6n ·con ,rapares pro\·enientes del rehervidor 

11bicado en el fondo del d�spojador. Los productos de cola se 

env1an a la Debutanizadora. 

Los gases de la absorbedora y despojadora primaria pasan ha

cia la absorbedora secundaria donde se le extrae los hidro

carburos pesados, de la cima de esta absorbedora salen los 

gases de cola que son principalmente Metano, ttano, ácido -

sulfh1drico e inertes. 

La Debutanizadora produce por el tope GLP y un poco de i-C�... 

y por el fondo se retira Gasolina motor (GasMotor), esta ra

solina puede ser enviada a una reprocesadora para sacar f!'a -

solina Premium por el tope y yasolina rf.'r.-ular por el fondo. 

Los gases de cima de la Debutaniznciora pueden ser e111.•iadoF a 
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a una depropanizadora de Olefinas, del fondo de esta torre se 

sacarA un corte de _isobutano-butileno, esta corriente se pue

de enviar a mezcla de gasolinas o a una unidad de Alquilaci6n 

para obtener gasolina de aviaci6n. 

Volviendo a la fraccionadora ahora tenemos que ocuparnos del 

slurry del fondo de·la torre: El slurry del fondo pasa a un e 
-

vaporador al vac1o; en este evaporador, el liquido que no lo

gr6 evaporarse cae al fondo de la torre en contracorriente al 

vapor despojador de livianos. Los gases de hidrocarburos y el 

vapor despojador pasan � la secci6n superior donde son enfria 
-

dos con reflujo fr&o de cima, el reflujo fr1o condensa produ� 

tof; t•aados que de otra manera taponar1an los equipos del si_! 

tema de vacio. Los gases de cima pasan al sistema de vac1o. 

El slurry pesado del fondo del evaporador al vac1o, es bombe� 

do hacia el fondo de unos separadores de catalizadores (Dorr

clones), estos poseen en su interior una serie de ciclones p� 

queños que separan part1culas pequeñ1simas de catalizador. La 

corriente liquida dentro de los ciclones es obligado a seguir 

una trayectoria circular; los materiales pesados junto con el 

catalizador son lanzados hacia las paredes de los ciclones por 

acci6n centrifuga, los 11quidos mAs livianos forman un v6rti

ce al centro y ascienden por un tubo llamado "Localizador de 
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V6rtice" y salen como slurry clarificado producto. El material 

pesado acumulado en las paredes de los ciclones por gravedad. 

cae al fondo de donde se recircula hacia el Reactor con el nom 

bre de AlquitrAn AromAtico Pesado • 

b. Principios de los Procesos

l. El Proceso FCC.- Como ya qued6 establecido, el

proceso FCC estA encaminado al rompimiento de grandes molécu -

las de hidrocarburos en otras mds cortas y de mayor valor eco

n6mico. En una refiner1a el proceso estd diseñado para craquear 

hidrocarburos comprendidos �n un rango de ebullici6n de 400 ºF 
o a 1000 F, esto incluye diversas cargas entre ellas, gas6leos 

y aceites c1clicos pesados: (ver Tabla XIII).

2. El Convertidor Orthoflow.- Principio de Circu-

laci6n del catalizador: Una unidad FCC. utili

za un catalizador en forma de polvo que por presentar una gran

�rea superficial por unidad de peso, faborece la reacci6n del 

rompimiento molecular. 

Como lo dijimos anteriormente, el catalizador se desplazarle� 

tre dos vasijas a diferente nivel o diferente presi6n; en cua! 

quiera de los dos casos el flujo de regreso serta un problema,

este problema se soluciona en los 11quidos con una bomba y en 

los gases con un compresor. En este caso el medio no puede ser 

bombeado ni comprimido debido a la al ta erosi6n que ocasion_a 

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

Un vapor o gas se inyecta en el elevador para reducir la den

sidad del .catalizador que asciende y permitir as1 que el cata 

lizador mAs denso lo empuje hacia arriba. 

Mientra los efectos combinados de densidad, presión y altura 

en la fase densa del bajante excede a los mismos efectos en 

la fase diluida del elevador, se erará un flujo, y este flujo 

seré mayor mientras mayor sea la gradiente de dichos erectos: 

El catalizador en el bajante tiene por lo general una densi -

dad de 30 a 35 lb/pie
3 

y en los elevadores de 4 a 6 lb/pie
3 

•

Utilizando la f6rmula: h .p/d • • • • • •••. ( l)

Donde: h = a;Ltura équivalente 

P= presi6n que ejerce la columna de catalizador. 

dam densidad del catalizador. 

Haciendo:p==-1 lb/pulg
2 

y reemplazando en (1), tendremos que en

el bajante la altura equivalente es de 4.8 a 4.11 pies, y en 

el elevador una altura equivalente de 36 a 24 pies. 

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

den combinar en s6lo efecto llamado "Cabeza estAtica", si a 

la cabeza estltica se le suma la presi6n de la vasija, pode

mos obtener la presi6n de cualquier punto del sistema. Pues

to que el flujo es en direcci6n de la vasija de menor presi6n 

la direcci6n del flujo serA fAcilmente determinado. 
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L a  reducc16n de la densidad en los elevadores es por lo tan

to un factor i1�ortante en la circulaci6n del catalizador. 

Se utiliza. vapor hasta que el Reactor esté listo para recibir 

la carga, cuando se pone carga se reduce la inyecci6n de va -

por. A medida que el catalizador caliente a una temperatura 

de 1100 a 1200 ºF entra en contacto con la carga, el hidroca� 

buro se vaporiza y la temperatura resultante de la mezcla pa

sa al rango de los 900 a 1000 ºF. 

Los vapores de aceite reducen la densidad del catalizador en 

la parte superior de los elevadores, continuando de est� man� 

ra el flujo hacia el Reactor. El flujo de catalizador del Re

actor hacia el Regenerador es por gravedad ya que la presi6n 

del Reactor mis la cabeza estAtica del bajante estA por enci

ma del mismo efecto en el Regenerador. 

3. Catalizador.- Sabemos muy bién que el catalizador

m6s generalmen�e utilizado es un salido sintético producido -

en bolas microso6picas de estructura amorfa o cristalina. El 

-tamaño de las part1culas var1an de 5 a 200 micrones con un ta

maño promedio de 60 micrones.

Alúmina es el agente activo de catllisis y el soprte es de S1

lica. Para que este catalizador sea bueno debe presentar una

amplia superficie de adsorci6n por unidad de peso: El lrea ti
 

2 
pica de un catalizador de equilibrio es cerca de 100 m /g. El

catalizador fresco puede tener un lrea hasta cinco veces ma -

yor que este catalizador de equilibrio.
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B. Hidrocracking

�l liidrocracking es simplemente una operaci6n de craqueo 11� 

vada a cabo bajo una pres16n substancial de Hidt6geno. El 

Hidrocracking encontr6 primero amplia.adopci6n cuando se lle 

g6 a obtener grandes.vollimenes de hidr6geno a bajo costo por 

medio de las operaciones de Reformaci�n Catal1tica.

Actualmente su aplicaci6n va en aumento porque es el linico 

proceso que produce la gama completa de combustibles deriva-
·

dos d�l petr6leo -desde propano hasta combustibles residua -

les desulfurizado■- y adem4s posee una gran flexibilidad pa-.

ra recibir cargas múy variadas.

En muchos casos el Hidrocracking se ha instalado para reem -

plázar procesos ineficientes,obsoletos y de caracter1sticas 

limitadas como son el craqueo Térmico y Catal1tico. 

otro de los incentivos para la instalaci6n de unidades. de -

Hidrocraokiag ba sido la gran demanda de gasolinas de alto 

octanaje y el mercado mediocre para los destilados medios en 

la cost� occidental de los EE.UU., esto, unido a la gran pr� 

ducci6n de destilados m�dios y residuales a partir del crudo 

pesado de California han hecho que la adopci6n del hidrocra� 



king sea el único proceso que resuelva estos dos problemas. 

En Europa ·y América Latina la situaci6n es diferente. El mer

cado de gasolina es reducido y ademAs los requirimientos de 

gasolina de alto octanaje es m4s o menos del 5 % del consumo 
. 

total de gasolina, esto ha retardado en Europa el desarrollo 

del Hidrocracking; orientAndose sobre todo, hacia la conver

si611 de destilados medios en GLP, combustibles diesel, turbo

combustibles y carburantes para reactores. 

El caso de Méjico es especial¡ las Naftas producidas en Hidro 

cracking ( en Salamanca), se manda a una unidad de Reformaci6n 

Catal1tica de donde se extrae la fracci6n aromática del Retor

mado, este corte de aromAticos se env1a a una unidad de frac

cionamiento de los compuestos BTX. El Benceno separado junto r· 

con el proveniente de la unidad de Hidrodesalquilaci6n se pa

sa a una unidad H1drogenaci6n d�l Benceno (Hydrar) donde se 

obtiene el ciclohexano que servirA de materia prima para la 

policaprolactama o Nylon-6 • 

. Recientemente, el uso del catalizador Zeol1tico ha proporcion,!_ 

do otra ,yudi a la adopci6n del Hidrocracking. El catalizador 

zeol1tic.s>., incrementa la flexibilidad del proceso debido a que 

mantiene una excelente actividad en presencia de compuestos -

nitrogenados en la carga y aumenta la capacidad de craqueo 
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por incremento del Area superficial efect1va; esta propiedad 

aumenta grandemente el atractivo econ6mico del proceso ya 

que puede ser utilizado en procesos de etapa simple o en a

quellas de dos etapas; en este último caso habrA mayor ren

dimiento en_comparaci6n con los procesos antiguos que utili

zaban catalizador no Acido en la primera etapa y catalizador 

Acido en la segunda etapa. 

tLos materiales de carga, productos, condiciones de operac16n

catalizador, rendimiento volumétrico en productos mls livia

nos qqe la carga, capacidad de las instalaciones y econom1a 

de ias diferentes procesos de Hidrocracking se resumen en la 

Tabla XIV. 

Con respecto a la carga podemos decir que varia desde gas6leos, 

aceites c1clicos, aceites residuales, residuos atmosféricos y 

de vac1o hasta fracciones de la hidrogenaci6n destructiva del 

carb6n, alquitrln, Naftas livianas, etc. Generalizando pode

mos decir qua el rango de ebullici6n de las cargas estA entre 

392 y 500 ºP como m1nimo (Curva TBP). 

El Hidr6¡�no alimentado al proceso puede estar en una rela -

ci6n H2"hidrocarburo de 2/80 y preferencialmente de 5/50 mo

lar. Expresando en otros términos, podemos decir que la ali

mentaci6n de Hidr6geno al proceso estarA en el rango de 900 
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2200 SCF/bbl de carga. 

El Hidr6geno aumenta la actividad catalitica y permitr traba

jar a temperaturas menores al del proceso FCC. de manera que 

aumenta la selectividad. Los depósitos de coque y la produc -

c 16 ri de gas son menores, esto aumenta la actividad del cHtali 

zador. 

Por tratarse de un proceso rela ;,;i¡¡ar .. ente nuevo y poco conoci

do, ya que su verdadero desarrollo comienza eu l!.E.UU. en el 

año 1962, estudiaremos con bastan-Le c.Jeteniwiento todos los ª.! 

pectos relacionados con las reacciones y los catalizadores. 

a. Caracter1sticas Generales de las Reacciones.- Las

reacciones en Hidrocracking son numerosas y de variadas apli

caciones. Solamente nos ocuparemos de sus aplicaciones al do

minio del refino, con exclusi6n de las reacci6nes de Hidrodes 

alquilaci6n para producir Benceno y Naftaleno. 

Las reacciones en Hidrocracking se caracterizan por la ruptu

ra· del enlace e-e; paralelamente se desarrollan las reaccio -

nes de s�turaci6n y eliminaci6n de contaminantes. En seguida 

presentamos los 5 tipos de reacciones en Hidrocracking. 

l. Reacciones de Hidrocracking Simple: Ataque de un
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enlace e-e en una cadena. 

H(Kcal/mol) 

+ •••••••• 

2. Reacciones de Hidrodesalquilaci6n:
Ataque de un enlace e-e adyacente
ª un ciclo.

11 - 13 

+ H2 - � + RCH3 • • • • • • • • • 11 - 14

R-S-H

R-S-R

3. Reacciones de Apertura de un ciclo:

+ . . . . . . . . . 

4. Reacciones Secundarias: Las mas im
portantes son la saturaci6n de las
Olefinas·y los Aromáticos.

+ --�• CnH2n+2 . . . . . . . . . . 

. . . . . . . . . . 

5. Reacciones donde se eliminan conta
minantes:Hidrodescomposici6n de los
compuestos Sulfurados, Nitrogenados
y oxigenados.

+ H
2

... RH + H
2S • • • • • • • • 

+ 2H ► 2RH + H2S • • • • • • • • 
2 

0-R + 4H
2 

!Is R'.B + H2S . . . . . . . . 

s 

R..;.8-S;_R +
3112 ► 2RH + H2S ••••••••

10 - 12 

27 - 31 

48 - 52 

12.5-17.0 

27.0-34.0 

65.0 

50 - 42



RNH
2 

+ 

R-OH + 

OH

a-
©) 

R -O- R 
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+ 

+ H O 
2 

H(Kcal/mol) 

19.0 

24.0 

16. 

47 

b. Consideraciones Terrnodinérnicas.- Las reacciones de

Hidrocracking son exotérmicas, la exotermicidad var1a co la na 

turaleza de las reacciones, pero podemos decir en general, que 

es del orden de 12.0 Kcal/mol. 

Las reacciones de saturaci6n son mucho mAs exotérmicas; su in

tervenci6n en las reacciones de Hidrocracking aumenta sensibl_! 

mente la exotermicidad global. Igual cosa ocurre con las reac

ciones de eliminaci6n de contaminantes. 

c. Consideraciones Cinéticas.- Ya sabemos que dentro

de la Cinética de las reacciones se encierra el estudio de la 

velocidad y el mecanismo de las reacciones. 

Como bi�n sabemos, la velocidad de la reacci6n es funci6n de 

la naturaleza qu1mica de los reactantes, de la �oncentraci6n 

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

tuado un estudio detallado del mecanismo de las reacciones en 

Hidrocracking y el estudio Cinético de las mismas a diferentes 

condiciones de temeperatura y concentraci6n. Dicho estudio se 

puede resumir en los siguientes principios: 

l. Mecan�mo de Reacci6n.- Las reacciones en Hidro
cracking se efectúan por el mecanismo del i6n -
carbonio, es decir:

e• e--+- e: + 
+ ·

e 

El par de electrones de un enlace �-e, en el mo 
mento de la ruptura del enlace,permanece sobre
el nOcleo de uno de los A.tomos, por lo que el -
otro se carga de electricidad positiva. Este ti 
po de ruptura s6lo es posible en presencia de -
considerable energ1a, esto exige la presencia de 
donadores de protones H+, tales como los centros 

·activos del catalizador(catalizador Acido).

La constataci6n mAs importante del Hidrocracking
sobre catalizador dcido, es que los productos de
reacci6n se isomerizan en cadenas ramiticadas y
no estAn en equilibrio termodinAmico.

Esto se debe a que la reacci6n de ruptura del 
enlace e-e va precedida de una rApida isomeri -
zaci6n, es decir: 

El centro activo del catalizador Acido hace un 
ataque electrof1lico del enlace e-e en posici6n 
beta, formando de esta manera el i6n carbonio -
en posici6n secundaria, el i6n carbonio formado 
tiende entonces a estabilizarse nuevamente tra
tAndo de completar su octeto, lo que trae como 
consecuencia la isomerizaci6n. 
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A continuaci6n, este i6n carbonio se rompe en po
sici6n beta, con formaci6n de una isoparafina li
gera y un i6n �arbonio mAs corto. 

+ 

Seguidamente est� i6n carbonio mAs corto, pude se 
guir ot_ro ciclo de re�cci6n similar o ser bidrog¡ 
nado; todo depende de las condiciones de presi6n. 
y temperatura. La re"cci6nde hidrogenaci6n,"".es . el 
siguiente: 
+··,..
R' . . · + H2 ► R' H + . H+ 

Re��lta as1 una parafina m4s ligera que' el de o�t 
gen y un prpi6n que puede contribuir a la forma,: 
ci6n de otro i6n carbonio contribuyendo de�esta· ma 
nera a aum@-9iar la actividad del catalizado>t, -:-

1itEE1 interésan�e tinotar que el r�mpimiento en posi ... 
ci6n beta pe�mite la mayor formaci6n del isobutano 
esto se comprueba mediante los reeult�dos de ope
raci6n de las unidades tanto piloto como comercia
les. 

2� -Esttidios Cinéticos . .. La. velocidad de formac16n da. 
cada uno de los intermedios y los productos fina� 
les f:18 presenta a continuaci6n para eada tipo de 

.reacci6n. 

NOTACION: 

�Cl') .• , •••••• Craqueo 
� : ' . 

.. . 

. 

(Qy) _ · � •••••• ·, Ciclaci6n
\ ·•. , 1 

· : (JI) ·• � · ••••• ·• H:1.dróttenaci6n
. 

(HDA) •••••. Hid�odealquilaci6n
(DH) ••••�••Deshidrogenaci6n • 
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(a). Reacciones de Hidrocracking Simple: 

n-c8 ( I) ._ Metil-c7 
"(_Cy) 

' Alquil 
Aromáticos 

(HDA) 
► 

Dimetil-C
6

Aromáticos 

(b). Reacciones de Hidrodesalquilaci6n: 

o 
(H) 

-

� 

�e�@ 
�, 

·en

e 
e 

(Cr) 

-

-· 
_,. isoparafino � __ ,. i sopa rof in a sJigetll s 

-�
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(e). Reacciones de Apertura de 1m ciclo: 

( I) 
CR -n

3v 
Benceno 

(d). Reacciones de Saturaci6n: 

(Cr) i-pa:-rafinas
lige}_•ag.

La reacción de satura�i6n ee Clefiua� se lle
va a cabo por qnimiso.r.ci6n, la quimisol'ci6n -
consiste en que los centros ac (: i :or:; del cata
lizador, que tienen electrones no apareados, 
atraen d�bilmente molécula� rlP hirlr6geno for
mando pares con los electrones de este. 

La colisi6n de una molécula no saturada, con 
el hidr.6geno adsorbiclo. rnnduce probablemente 
a un estado de trancis16n multicéntrico para 
luego producir la parafina respectiva . 

. , . 

• H
• 

....... --. :

. ..,. . 

. H . 

. . 

ºH 

+ 

*H

.
CR

2 ·1 �· 
. ' 

--H __ 11n2

CR2 ' ••H--CR 
• 2 

HCR2
___,.. 1 

.,

HCR2

Por otro lado, la reacci6n de saturacif>n dP. A

romáticos no viene a Rer otra cosa que el rom
pimiento de los enlaces pi(W) �entro del ani -
llo bencénico, r�ro si las condiciones de ope
raci6n son muy severas habrA rompimiento .del 
ciclo no sin antes pasar por el e�tado interme 
dio de una rlpida isomerizaci6n. Si existiera
un radical alquil alrededor del nucleo, prime
ramente habrl una rea ce i6n de des a lQ_n i lac i6n y 
en seguida la hidrogenación o saturaci6n. Para

lelamente a la reacci6n de desalquilaci6n pue
de llevarse a cabo también una reacci6n de sa-

-turaci6n, a esta Oltima reacci6n podemos lla -
marla reacci6n secundaria de saturaci6n.
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En las reacciones de saturaci6n de arom�ticos 
presentamos el estudio del Hidrocracking del 

etil-1:>enceno. 

&fl 

o 
._ 

a, 
� 
·
-

en 
o 

-�
e
....

e
a.
1 

·-

Como un comentario adicional a las reacciones 
de Hidrocracking de Parafinas, podemos decir 
que el me�anismo conduce a la mAxima producc16n 
de hidrocarburos ligeros en el rango C - C. 
La cantidad de Metano y Etano son desp�eciaBles 

Como un ejemplo se muestra el Hidrocracking del 
n-Heptano en operaci6n de mAximo GLP.

Productos % molar Productos % molar 

C¡ • • • • • • • • 0.2 C4 •••••• 45.2

c
2 

· · · · · · · · · o. 2 C5 ••••••• 9.6

C3 ••••••• 40.5 c
6 

• • • • •• 4.3 

Jn la tabla anterior el porcentaje de propano 
es elevado devido a que se está utilizando un 
catalizador especial para la producci6n de gas 
licuado. 

d. Catalizador·es•- Una de lás lineas de mayor desa

. rrollQ en Hid-ro<:racking ha sido el empleo de los componentes 
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de los soportes acidicos de los catalizadores, rarticularmen-

te Si 1 ico-A lumina tos teniendo e:oportaclo so l>re el los por lo 

menos un component(� hiclrop:cnc1nle-c.k·hirJ�,_.cgennnte (rlual fun,�t:ion 

.i.Jntonces el ma-tJerial de so¡:-,orte ti€11� una acti,id�d de craqueo 

·.r el componente soportado Ul1éi ncti.vi(:ac.� hülrogenante.

Uno o mAs de los componentes hidrogen&ntes-dehidrogenantes, a� 

tuale�, pueden ser seleccionados de entrP los metales del vrupo 

U, as1 como también de entre los 6xiuo8 y sulfuros de los meta 

les del grupo G. tos materiales representativos son los óxidos 

de Mo, W y Cr y los 8Ulfuros de estos, y aquellos metales tales 

como Pt, Ni y Co y variot 6xidos de estos. Si se desea pueden 

estar mAs de un componente hidrogenante-d�hidrogenante. 

Se puede utilizar como componente metálico Pt o Pd. depositados 

sobre un soporte icido de S1lica-Alúmina o S1lica-Magnesia; sin 

embargo, estos catalizadors pueden ser desactivados por un lar

go contacto con azufre a altas temperaturas. De acuerdo a esto 

el catalizador empleado es preferentemente sulfactivo tal como 

bl catalizador de Ni - W. 

La cantidad del componente hidrogenante puede variar entre el 

rango de o.os a 35 )()peso de la composición total del catalizador. 
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Los 6xidos de Ni y Co, el Ni y Co met�licos son tratados con 

cargas que contienen sulfuros -en el proceso de manufactura

para prevenir al catalizador de la desactivaci6n por sintére

sis cuando existe un cambio repentino de temperatura en el re 

actor de Hidrocracking. 

�AdemAs en el caso del Ni, se ha preferido utilizar sulfuro de 

Ni en vez del Ni metálico, devido a que, por un lado se aumeE 

ta su resistencia al envenenaMiento con Nitrógeno por otro la 

do se proporciona menos hidrogenación, produciendo de esta ma 

nera gasolina de alto octanaje debido a su alto contenido de 

aromáticos y una menor cantidad de Nafténicos. 

En los últimos años el desarrollo del catalizador zeol1tico -

ha proporcioando una ayuda para la adopción del proceso ue Hi 

drocracking por aumento de la flexibilidad. 

�Entre los años 1965 la ESSO Research anunci6 la puesta en veE

ta de un catalizador que contenia una pequena cantidad de me 

tales nobles, utilizando como agente hidrogenante-dehidrogena� 

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

(soporte zeol1tico). 

�l catalizador zeolitico se caracteriza por su mayor resisten� 



cia a los compuestos nitrogenados y por dar conversiones mu

cho más altas que el catalizador de sulfuro de Ni y otros ¡ca 

talizador�s con soporte amorfo.• 

Adem�s el catalizador zeol1tico posee una mayor drea superfi 

cial, debido a su estructura cristalina, lo que le proporci� 

na mayor capacidad. de craqueo adem�s de su estudio cientifico 

esperlndose que muy pronto se habrA llegado a mejorar el ca 

talizador actual. 

El desarrollo de esta rama importante trajq como consecuencia 

el perfeccionamiento de los procesos de Hidrocracking, tal es 

el caso del proc�so �e Unicracking que trabaja en una sola e

tapa con la flexibilidad de los de dos etapas, esto reduce el 

costo de las inversiones. 

e. Caracter1sticas Industriales del Proceso

Las operaciones de Hidrocracking se lleian a cabo en reactores 

de lecho fijo en ,,ez que en reactores de lecho m6vil o fluidi 

zado de los conocidos procesos de craqueo. Una raz6n es que 

los procesos qu utilizan cargas viscosas pueden impedir la 

utilización de lechos fluidizados o . a6n de lechos m6�iles. 

Lo segunda raz6n es que las altas presiones de operación ha-
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ce mucho más dificultosa la separaci6n y mezcla del catali

zador y el hidrocarburo tornándose de esta manera mucho mAs 

atractivas -las operaciones en lecho fijo. Una excepci6n es el 

proceso H-Oil que opera con reactores de lecho m6vil. 

1En to�as las instalaciones de Hidrocracking se distinguen dos

secciones: Una secci6n reactiva y Otra secci6n de fracciona -

miento. 

La seccion reactiva puede estar comprndido por uno o dos rea� 

tares y la secci6n de fraccionamiento que puede comprender una 

o varias columnas, la disposici6n de las mismas dependerá e -

$encialmente del fin de la operaci6n y de las cargas tratadas. 

Todos los procesos de Hidrocracking son relativamente simila

res, difieren principalmente en detalles de co�cepci6n y en el 

catalizador utilizado. 

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

y de los productos deseados. 

Las variantes principales son las siguientes: 

- Hidrocracking en una etapa

- Hidrocracking en dos etapas: Estos pueden tener un

circuito de recirculaci6n com6n o independiente.



( l). Hidrocraclting en Una Etapa 

El esquema de la figura H rP-prcr:enta t i.na unidad tipo ele uirn 

etapa . La carga freR�a mezclada con e. l r:a � ele rec i ,.·cu la e 16n 

se procalientan por intercambto con 01. efl1H'nt.e cl�l r�nctor, 

la mezcla con el aceite de reciclo puede hacerfie antes o des 

pués del precalentamiento, luego se pa�a al horno donde la -

mezcla se calienta hasta la temperatura de reacci6n. Despnbs 

de la$ reacciones de conversionos hacia los productos, el e_! 

luente se enfr1a y se pasa a un tambor de separaci6n de alta 

pres16n de donde se separa el gas de recirculaci6n y el pro

ducto liquido se env1a al fraccionamiento. 

Este esquema tipo puede ser objeto de muchas variantes, rel! 

tivas concretamente, a los puntos de inyecci6n del gas de re 

ciclo y de aportaci6n, y del producto de recirculaci6n en el 

circuito de carga fresca. El esquema de frac�ionamiento tam� 

bién es indicativo y suceptible de numerosas modificaciones 

y adiciones. i 

La variante en una etapa se utiliza sobre todo, en una oper! 

ci6n de mlximos destilados medios o cuando la carga fresca -

estA libre de elementos envenenantes del catalizador tales -

como el nitr6geno y azufre. 
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(2). Hidrocracking en Dos Etapas 

El esquema da la figura 10 representa una unidad del tipo e� 

dos eta�as con reuni6n de los efluentes de los dos reactores 

en un mismo separador de alta presi6n; esta variante supone 

tun circuito de recirculaci6n com6n para el hidr6geno. El pr� 

dueto pesado de la columna de fraccionamiento se recicla a la 

segunda etapa, esto es debido a que el producto liquido del -

fondo de la fraccionadora estA libre de venenos del cataliza-

dor y que el catalizador de la ■egunda etapa tiene funci�n de 

praqueo 6nicamente mAs no de eliminact6n de contaminantes. 

El esquma de la figu�a 11 representa una unidad del tipo de 

dos etapas con reuni6n de los efluentes de los separadores 

de alta presi6n en un mismo separador de baja presi6n, varian 
. 

-

te que supone dos circuitos de recirculaci6n de hidr6geno de 

trayectoria independiente. En este caso el producto pesado de 

la parte inferior de la fraccionadora se recircula también al 

reactor de la·. segunda etapa. 

Una variante aplicada principalmente a la producci6n de _mlxi• 

ma gasolina consiste en enviar el efluente del separa dor de 

alta presi6� de la primera etapa, a una columna de e■tabi&iaa

miento, y de alli directamente al ·circuito de la segunda etapa 

sin pae.ar por fraccionamiento (lineas punteadas). 
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La principal 1.rentaja de tratar ��paradamPnh'.\ pl pfJnente del 

reactor de la primera etapa f'S P ·ttar la presencia de H
2
s f»n

el reactor dela ser,unda etapa y la columna ce fraccionamien• 

to; esto faborece que en el l'Par tor de la f'eprnria e tapa se -

e�pleen materiales menos noble� tales como el aceJo al carbo 

no Y aleaciones de bajo ccntenj c)o fe C.r y Mo, en ·ez ric, aPP

ro inoxidable; e·sto conduce a la 1 ('d'lcc i6n. de laf: in versioneF. 

�rn qne son mu�ho mllR flnxi.hleF r>n c1an1.o al p 1 0�11r.10 fjnal do 

seado. La elP.cción de uno u ot1 o , i.po dP p'·oc"F<' depPnrlPr6 rr! 

mordia lmente de 1 factor econ6mi. �o y rle 1 p.roduc 1 o i>i.na l d�FP.arlo. 

En los procesos de dos etapas, la p1·ime.1·a t:rabaja, Psencialmen 

te desulfurando y desnitrificando, estA limitado a un bloqueo 

de la actividad de 1 ca ta 1 i2:ador pcr compuestos ni t rogenadof: de 

la carga. La segunda etapa utiliza un catalizarlor �AP acti�o, 

esto permite alcanzar conversiones PlevadaF; e�te ratalizador 

es mucho más sensible al envenamiento, pero por trabajar con 

los productos de recirculaci6n no existe ninrnn problema ya que 

estos productos se hallan purificados. 

Los problemas del catalizador en hiclrocra<'··tnr. E"On i.nsir,nifi

cantes copiparados con los del craqnco catalitico .fluido. 
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En Hidrocracking no existen los problemas de desactivaci6n 

por deposic16n de coque sobre su superficie ya que la acci6n 

de hidr6geno evita la formaci6n de coque. Tampoco existen -

problemas de desactivaci6n por atrici6n puesto de que se tr! 

baja con reactores de lecho fijo; no existen tampoco proble

mas de desactivaci6n por sintéresis puesto que el catalizador 

estA protegido con una capa de sulfuros que lo pre1ienen de 

los cambios bruscoa de temperatura. Finalmente no existen pé! 

didas de catalizador por arrastre gaseoso. 

Los aspectos anteriormente mencionados han ser 1rido de apoyo p' 

adoptar los procesos de Hidrocrac�in en �ez del proceso FCC. 
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II. Selecci6n del Proceso

Como se sabe, la selecci6n del proceso adecuado para la trans 

formaci6n de la materia prima disponible, es una de las eta -

pas mds dif1ciles en el disefio de plantas. Todos los trabajos 

y estudios expuestos anteriormente concluyen en la selecci6n 

del proceso; es_por tal motivo que se debe poner el miximo 

cuidado para hacer una buena elecci6n. Para dicho efecto to -

ruaremos en cuenta los siguientes aspectos: 

A. Tendencia de la Demanda nacional de combustibles de-

rivados de hidrocarburos.

B. Caracter1stica y disponibilidad de la materia prima.

c. Raoionafizaci6n del consumo de materia prima.

D. Producci6n del derivado de acuerdo a las especifica-

ciones.

E. Rendimiento y Flexibilidad de los procesos de acuer

do a la variaci6n de la demanda nacional.

F. Economia de los Procesos.

En seguida p�saremos al anAlisis de cada uno de los aspectos 

antes mencionados, basAndonos en los estudios realizados en -

los cap1tulos precedentes. 

A. Tendencia de la Demanda Nacional de Combustibles
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El estudio de la tendencia de la demanda de cada uno de los de 

rivados de hidrocarburos nos determin6 la necesidad de produ -

cir mAs y rnf.\s Turbocombustible y GLP a partir de cada barril -

de petr6leo �rudo procesado, entonces de acuerdo a esto, es ne 

cesario elegir un proceso que maximice su rendimiento en GLP 

y Turbo a la vez q�e nos proporcione altos rendimientos en ga• 

solina. De los procesos descritos en las Tablas XIII y XIV, el 

único que ofrece esta posibilidad es el "Hidrocracking". 

B. Caracter1stica y Disponibilidad de Materia Prima

En el capitulo IV, hemos determinado las caracter1sticas f1si

cas y qu1micas del-petr6leo crudo de nuestra amazonia :(ver -

Tablas VIII, IX y X), de la observaci6n de dichos �studios se 

concluye que la destilaci6n primaria nos proporciona bajos re.!! 

dimientos en GLP, Turbo, Kerosene y AGO, por lo tanto tenemos 

que recurrir a un proceso adicional que nos proporcione los 

combustibles necesarios para cubrir el déficit creado por 

gran demanda de estos productos. 

la

Aún en el caso de que dispongamos de crudos mis livianos que 

el ecuatoriano, siempre existirl la necesidad de mezclarlos con 

crudos pesados (por la gran disponibilidad de estos), y obte -

ner de esta manera una mezcla con caracteristicas similares a 
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las del crudo ecuatoriano, esto agrava el problema del abaste 

cimiento del GLP, Turbo y Kerosene, como Fe puede ver en la -

siguiente comparaci6n extraida de la Tabla x.

GLP 

Gasolina 

Turbocom. 

Kerosene 

Diesel 

Ar.e 

RENDIMIENTOS DE LA DESTILACION PRIMARIA DE 

LOS CRUDOS DE LA SELVA.(% Vol.) 

Crudo Mezcla Mezcla 
Ecuat. Liviana Pesada 

0.8 º·' • 

15.0 20.5 r,:, c. 
v .... 

11.0 - -

3.0 9 � eü 8.5 

14.0 16.5 16.0 

l.5 4.5 8.6 
1, 

Como podemos ver, los rendimientos en GLP y Turbo han dismi

nuido en los dos 61timos casos, en el caso de la mezcla pes_! 

da de crudos su bajo rendimiento en gasolina agravarla aan -

mis el problema de abastecimiento. En·consecuencia, seré ne

cesario construir unidades de Hidrocracking para cubrir el 

déficit en destilaci6n primaria, ya que los porcentajes de -

consumo presentados en la Tabla I I son ma�-ores, como se puede 

�,er en la siguiente comparaci6n para el aüo lC'lf,. 



GLP 

Ga sI.io tor. 

Tur.+Kero. 

Diesel 
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')¡,vol. producido 
en dest. pri. 

0.8 

v; 

14 

11 

·,.: \'O 1. c�e l <.'.Onsumo
to La l el� comb.

? l. l 

l p - .

.i.�l déficit de GLI- ,. GasoU na r/otor y r•iesel se p'1eclts11 cubrir 

con 1� [)ro duce ión de nn: un· ida el F'CC pC\ 1·0 c·o1ro · ·1 • • e.. . , . .-,.. ; , .. , 111n1t!il ex1�-

tc déficit de Kerosene y Turbo, tendremos fJUP. -·e;:-nos oblip.·a

dos a construir una unidad de Jij drocrac ':inr·:

C. Racionalización de la fttatcria Prima Di_�ponihl�

La manera de cubrir la demanda de comlmstihles cieri� racJos de

hidrocarburos seria, por una part":, refinando mayor cantidad 

del E'udo necesario para cubrir la demanda naciona 1 y de esa 

manera cubrir los déficit���ombusí.:ibles_ en des; ilaci6°:. _Eri 

maria, los productos exce�e�tes servir1an para la e��rtaci6n; 

la otra ruta seria la elección del Hidrocrac1�ing como unidad 

productora de Turbo, Kerosene y GLP para cubrir el déficit -

en destilaci6n primaria procesando solamente el crudo nece -

sario para nuestro autoabastecimiento. 

De acuerdo al planteamiento anterior, cualquiera de las dos 
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rutas son factibles, pero en el primer caso estamos atentan -

do contra el pri.noipio de la ''racionalizaci6n de nuestros re-

cursos energéticos", puesto que como se estahleci6 al estu -

diar la tendencia de la demanda nacional, debemos elegir el 

.E,_r�o mAs adecuado para lograr nu�stro autoabastecimiento 

eón la menor carga posible de crudo, no nos queda otra ruta � 

que elegir el proceso de Hidtocrac�ing como el mls adecuado -

para cubrir la demanda cumpliendo a la vez el p�incipio de ra 

cionalizaci6n. 

D. Producci6n de combustibles de acuerdo a las especi

ficaciones

L6gicamente, los productos de destilaci6n primaria estén de 

acuerdo a las especificaciones, pero no podemos decir lo mis

mo de los productos de craqueo catalitico, este proceso nos 

proporciona gasolina de muy buena calidad, pero el aceite de 

ciclo liviano (gas6leo livtáno o diesel) eF de mala calidad 

por su alto contenido de compuestos c1clicos aromAticos, ta -

les como el metil naftaleno, que le dan mala caracter1sttca 

de combusti6n, ademAs de que ocasiona deposici6n de gomas so

bre los motores . Este problema es mayor cuando se utiliza ca 

talizador zeol1tico en ve• del de "Alta Alúmina". 

con relaci6n a la gasolina podemos decir que el octanaje me-
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dio claro resultante de los proceso de Hitlrocrac!,in, es 80 -

F-1, mientras que el correspondiente en FCC es 94 F-1; ambas

ller�an � tener aproximadamente �jf, J.i'-1 al adicionaj·lc :; e,;. -

por gal6n, lo que demuesLra la buena succ11Libilidad al TEL 

de la gasolina de Hidrocracking. 

E. Rendimjento y Flexibilidad de los Procesos de acuer

do a la variaci6n de la demanda na�ioual.

Los procesos FCC. tienen un alto rendimiento en GLP y gasoli

na, e 1 rendimiento en GLP (utilizando ca tal j zac.lor ele al ta a Ht 

mino) ·,ar1a en el rango de lP. a 2:! �·. 1101 : ('•e1· Tabla XIII). 

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

el rango de 43 a 53.� � vol. (con cat. alta alOmina). 

En comparac16n, los procesos de Hidrocrac:�inb, dan rendimien

tos en GLP en el rango de 3 a 18 � vol (los rendimientos ba

jos corresponden al procesamiento de residuos pesados); pero

existe el proceso llamado "LPG-ISOMAX HYDHOCP.ACKING" que nos

proporciona un rendimiento de f-,7. 9 % vol de GLP a partir de

. 
o

NAFTAS con PFE de 390 F. 

Por otro lado los proceso de Hidrocrac;cing, clan �·endimientos 
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desde 85 a 1C8 % vol. de Nafta de PFE 400 ºF en operaci6n 

de máxima gasolina :(ver Tablas XIV y XV). 

Por lo visto anteriormente, el Hidrocrac:('.ing ofrece mayo:res 

ventajas en ambos casos y por lo tanto tenemos que preferiYlo

en vez del Craqueo cataa11tico Fluido. 

En el aspecto de la flexibilidad ele los pro�e�os de acuerdo

a la variaci6n de la demanda nacional, ya f;ahP.n1os que los pr_5!

cesos de FCC, son muy l.immtados, a lo mucho podemos ,.-a:r-ia:r

hacia la mayor o menor producci6n de Gasolina y GLP; por el

contrario los proceE:os ele Hidrocrac 1 �ing ofr�c�n una g1·an fle

xibilidad en este -aspecto, es decir que si en determinado mo

mento existe mayor demanda de Turho en vez de Gasolina o Die

se 1, podemos pasar a operac_!.�n de mAxinio Turbo con s6lo hacer

ciertos cambios de las coi.nclicione� de operaci6n, como por ej.

en la vfllvula de suministro de Hidl'6g-eno. En conser.-•tencia la 

demanda cambiante de nuestro marrado es una ayuda mis para la 

elecc16n del proceso de Hidrocrac�ing. 

Entre los procesos que ofrecen esta flexibilidad esta el ''IFP

BASF HYDROCRACKING". 

F. Economta de los Proceso�.
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La econom1a de los procesos son los que en 6ltima instancia 

deciden la elecci6n de un determinado proceso. 

Las Tablas XIII y XIV nos muestran un resumen aproximado de 

la econom1a de los diferentes procesos de FCC. e Hidrocrac

king respectivamente. 

En seguida pasamos al anélisis de cada uno de lo� costos que 

incluye la economla de los procesos. 

Yl. INVERSION.--Las inversiones en los procesos de FCC. var1an 

entre 115 y 350 $/bbl. de car�a, mientras que 

en los procesos de Hiclrocrac:: ing estos costos 

v�r1an entre 350 y 700 $/bbl. de car�a, esta 

diferencia de, prácticamente el doble, se debe 

a que los reactores de Hidrocracking son reci

pientes diseftados para soportar altas prasio -

nes y ademAs deben ser resistentes a la acci6n 

corrosiva del H
2

S y el hidr6geno, es decir ma 

teriales muy costosos como el acero inoxidable 

y otras aleaciones con al�o contenido de Cr-Mo. 

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

rencias entre los costos de operaci6n en FCC 

e Hidrocracking: 



- 77 -

TABLA DE COSTOS DE OPERACION (FCC. y HC.) 

(por barril de car�a) 
-·-•·---
·-

FCC. Hidroc ,·ac': inp; 

Consumo Servicios: 

Electricidad � - 6 Kwh. 10 - l:' Kwh. 

Ag1Ía Enfriam l - 3 gal. 9C-1500 gal. 

Combustible 100--200 MB'fU l00-70C MBTU. 

Vapor de H
2

0 � - 6 lb. lO - 18 lb. 

C�Lalizndor .•••••• o. 15-1. 3 lb �-
.. 

- 12 cent

Hidr6geno:(SCF) ... --- �:·co-2.2co 

Con10 vemos en la Tabla anterior, los r.os t.o�: ele operación en el 

proceso de Hidrocr�c!cing son mayores que en FCC .. 

Con respecto al consumo de comi:mst:i.blPs el Mayo:v- comrnmo pn el 

proceso de Hidrocrac1,;.ing se debe a quE' ad1:>1nfls de J. co11s1tmo en la 

p.rochtcc i6n de ,,a por, emplea com bnE i. i L 1'., en los hcq'noA de ,.-a po

riz� c t6n de la carga; este consrnno e�; mayo y • para el,ca�o de los 

procesos de dos etapaA. 

C--t.ro cor-: (o impol'tan te en Hidror.rn e ! : inr. es � l co rrcsrc,nd i r--n Le a 1

hüh·ógeno, este cos�o es ele·•Jado c•.1an<lo FP o'.,,.i.c..:ne H
,, 

pc:r :refor
:., 

-

mac ión dP 1 gas ua tura 1, pero el H2 p:· 0duc ido poJ· re> formar-ión de

naftas es mucho menos costoso dP 11ido a aue Fe obtiene como pro-

dnc t O secundario, po�· esta �·azón e� nP.cPsa 1 :i_o haceJ· 11t1 P.�, ud io

cL• factibilidad de instalación de una gran unicacl PLATFORMJNG

en el Perú. 
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P l' iw� ramcnte de bcmos cons ide "l·a ,. ln r:1a: (• ,. ia r 1 illia HE'<:etrn 1 in: 

La r:rateria prima es la na.fta ya f:ea cl�l p1 ocP!=-:o e.le FCC. o ele 

Hiclrocracking además de la nafLa de clr:f:ltlaci.6n p) imaJ·ia•, con 

respecto a esto no habrá ningún r1·obl;·ma pUC'f:io q11E> al u·fi -

nar la cantidad necesaria para nuestro aui.oabasLcc.:imlent.o ten 

dremos un exceso de naftas que se deben cn"iaJ· a ,rna ·iniclad -

ch Pla t forming p_ara la producción <lP t:aso 1 i na de al '.:o oc· t.ana

j e, GLP, e hidr6geno. 

En seguida debemos considerar la demanda de los productoe pl�

venientes de Platforming: Con relación a la f�asolina de alto 

octanaje haremos un estudio aparte, el GLP producido servirá 

para cubrir la gran demanda de est:e combus •. ible en los proxi

mos afios; y por 6ltimo el H2 producido servirá para la t1ntdad

de Hidrocracking de gasóleos �ir�enes, el exceso de hidrógeno 

producido se emplear1a en la sintesi� dP amoniaco de la plan

ta de Fertilizantes de Talara ya_ q11e nuest��as 1:·eser-·,as de gas 

natural son,limttadas (ver Cap. III, Pr.2G). 

Con respecto a la gasolina de alto octanaje, �enemo� que pro

nosticar su consumo hasta el afio 1S90, oasados en los datos 

estad1st icos disponibles desde el año 1P62 has ta 1871. 

Pa l'a 8 1 pron6s t ico, emplea remos e 1 mismo mé�:odo r¡ue para lo� 
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ot�:-os combustibleR el mismo que ya ha sirlo exp11esto en �l ca

pitulo I. 

TABLA XVI 

DEMANDA NACIONAL DE GASOLINA MOTCR (MMB/afio) 

AÑOS 1962 - 10'7 l

66 Octanos 
* 

84 Octanos 95 Octanos 

1962 3.70 2.'lC o.º";:\ 

1963 3.60 3.5:0 0.098 

1964 3.55 3.00 e,. o·· 1 

1965 3.60 4.20 l.�30 

1S66 3.50 5.15 2.0bO 

1967 3.40 5.90 o. 270

1968 4.30 4. f,5 O. l'iO

1969 4.70 5.00 0.210 

1970 4.50 5.40 o. 250

1971 4.45 6.00 0.300 

* 
Estas cifras incluyen una pequefia cantidad de gasolina de 45

octanos que se consume Pn el oriente peruano.

Por el método de los m1nimos cuadrados se ha determinado 1.a R

cuaci6n matemltica que relaciona los datos anteriores, de esta

manera se hall6 que una ecuaci6n de la forma 
• 

X 
Dn � Do ( l+TC) es 

la que mejor nos relaciona los datos para las gasolinas de 66
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Y 84 octanos, mientras que los datos de la gasolina de 94 oc

tanos se ajustan mejor mediante una correlaci6n lineal. 

�as relaciones maternlticas halladas son las siguientes: 

Dn:Do (l.0252)
x 

.•.•........•...... (66 octanos) ... (l)

X 

Dn = Do ( l. 0902) •••••••••••.•.•••.• ( g,1 octanos) ... ( 2) 

DnaDc + mx •..•••.....••..•... (�� octanos) ... (3) 

Donde: Do - Demanda en el afio de referenria (M�B/afio) 

Dn = Demanda en cualquier afio x (MMB/aíio) 

x=:l, 2, 3, ........... , n.

m � pendiente de la recta de los mlnimos cuadrados 

cuyo valor es 0.01��. 

Debido a que para todos nuestros est11dtos estamos tomando co 

mo referencia el afio 1970, en la recta dP los m1nimoB cuadra 

dos podemos hallar Do y reemplazarlo en las treE ecuaciones 

anteriores obteniéndose de esta manera las sig11ientef' corre 

laciones: 

on.4.22 (l.0252)
x 

.....•...•.......... (1')

Dn• 6.05 (l.0902)
x 

.•.•..•............. (2')

Dn. o. 8 22 + o. o U� 3x ..•.•............. r �' )

Mediante las f6rmulas (l'), (2') y(�') hemo� cleterminado q' 
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los consumos de gasolina para los afios 187�, 1980, 1985 y -

1990 serAn como se muestra en la siguiente Tabla: (MMB/año). 

1975 % 1980 % 1985 (1 1990 %/(1 

66 octanos 4.79 32 5.5 26 6.2 21 6.97 17 

84 octanos 9.27 61 14.4 68. 22.l ?G :l�.00 80 

f•5 octanos 1.00 
,.., 

l. 2 6 1.2 4 l. 21 3( 

TOTAL •• -, •• 15.06 100 21.1 100 20.B 100 41. 18

Del cuadro anterior podemos concluir que la demanda de gasol_! 

na de 95 octanos s6lo alcanzarA en el futuro el 5 % del consu 

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

De acuerdo a la conclusi6n anterior parece que no es factible 

la construcci6n de una gran unidad de Platforming, pero, te -
l 

niendo en cuenta de que al extraerle los aromAticos de esta 

gaso�ina pla�formada s6lo alcanza a tener 66 octanos o menos 

(hasta 60 octanos), podemos concluir de que es factible ins -

talar una unidad de Platforming para la producci6n de un cor

te de AromAticos, gasolina de 66 octanos, GLP y el hidr6geno 

necesario para· las unidades de Hidro<'racking. La gasolina de 

a 1 to octanaje produ-cido en Pla t formint: puede servir también 

para efectuar mezclas con otras gasolinas de menor octanaje y

obtener de esta manera el octaneje medio de fi6 y 84 F-1 claro. 

En conclusi6n el pryecto es factible. 
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3. COSTOS DE MANTENIMIENTO Y MANO DE OBHA.- Los costos de man

tenimiento y mano de o�ra, en ambos casos son -

aproximadamente los mismos. En el caso del costo 

de mantenimiento la variaci6n está entre 3 a 4 % 

de la inversi6n anual, tanto para el proceso de 

FCC como para el proceso de Hidrocracking. La 

mano de obra se estima en 2 a 3 hombres por pue! 

to y por turno para el caso del Hidrocracking. 

III. Balance de Materia

Los balances de materia correspondientes a los años 1980,1985

y 1�90 se pre�enta mediante diagramas de flujo en las Fi¡u -

ras. 12, 13 y 14 respectivamente. 

De la Tabla VI obtenemos los datos del déficit de producci6n 

nacional de combustibles derivados de hidrocarburos as1 como 

también el déficit de la capacidad total de refinaci6n de pe

tr6leo crudo (en MMB/afio). Estos datos expresados en barriles 

por d1a se muestran en el cuadro XVII. Debe tenerse presente 

que nuestros balances estAn encaminados a la producci6n de -

combustibles ligeros y por lo tanto no entraremos en el pro� 

lema del balance del residual. 
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TABLA XVII 

DEFICl'l' NACIONAL DE PRODUCCION DE COMUUSTIBLBS DRRIVADOS DE 

HIDROCARBUROS (BPDO) 

AÑOS 1975 - 1990 

1975 1980 1885 lGSO 

GLP ••.•• - 2,110 16,GOO 46,&00 

GasMotor 4,320 22,200 43,750 7S,200 

Turbo ••• 4,640 14,850 36,500 bl, 500 

Rerosene 870 3,480 7,000 10,630 

Diese 1 •• 1,257 10, f)00 20,800 40,770 

Residual 27,600 33,500 27,�00 63,300 

A. Uala1tce de Materia p�ra el 1'..íio h,'7C

úuJHJ.Uú para este año no se puedn construir ninguna unidad de 

Hidrocr::cking, es interesante der1ws Lra r ü con veu iencia de 1 

IIi<lrocrackiug en vez del Craqueo Catal1tico Fluido, este ba

lance se presenta haciendo una co,nparaci6n entre e 1 proceso 

"FCC - UOP" y el proceso "IFP-BASF liYDF�OCPACKING''. 

CARGA: Mezcla de Gas6leo 11n'..cnes (?.L .L 
O 

PSI) 

CONDICIONES DE OPERACIC:N: 1er ·.i.'aulas XIII y XIV 

m:.:NDIMIEN'l'C DE LOS PROC:li:�os: ('/. Vu 1.) 
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DEST. PRIM. "FCC - UCP" "IFP - BASF 
(Dato real) (€1=i q �f;con v.) HYDROCTIAC'.' '· . ' 

GLP .••• , •.•• 0.8 2?.. O 10. 2

Gasol. Liv •• 9.0 53.5 13.2 

Na .f ta 6.0 • • • • • • - 27. 1 

Turbo • • • • •• 11.0 - Gf.6 

Kerosene ••• 3.0 - -

Diesel • • • • •  14.0 21.0 -

Operaci6n: •• (cat.Alta Al� (MAx. Turbo; 

BALANCE DE MATERIA PARA EL AÑO 1975 (BPD2 

CARGA D.P. 30,000 (pet.r6leo Crudo) 

" U.V. 16,050 (Crudo Reducido) 

" FCC. 8,8-, (Mezcla Gas6leos) 

" HC. 8,640 (
" " 

) 

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

GLP • • • • • • • 2,140 1,140 -

GasMotor •• 9,040 7,990 4,�20 

Turbo ••••• 3,300 9,230 4,640 

Kerosene •• 900 900 870 

Diesel •••• 6,015 4,200 1,257 

Hesidual • • 7,860 7,860 27,600 

como podemos apreciar en el balance anterior, el proceso que 

mejor 88 adec6a a nuestro mercado es el Hidrocracking. 
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B. Balance de Materia para el aílo 18�0

Los resultados de este balance se presenta, mAs claramente, 

en el diagrama de flujo de la Figura 1�. Este halance estA 

basado en los siguientes rendimientos: 

"IFP - BASF HYDRCCRACKING" "LPG-CATLYST 
Mlx. Turbo MAx. Nafta PLATFO RM I NG" 

. . . .

GLP . . . . . ' . 10. 2 21.6 24.0 

Gasol. Liv. 13.2 :12. 1 77.H

Nafta • • • • • 27 .1 75. 5 -

Turbo ••••• 68.6 - -

Diesel • • •• - - -

. 

H
2

(% peso): - - 0.9 

Consumo H
2 1,760 2,100 -

(SCF/bbl) 

En el diagrama de flujo se presenta los resultados correapon 
.

-

dientes al procesamiento de 100 MBPDO en destilac16n prima -

ria. De los 53,500 barriles de crudo reducido, �6, 500 barri

les se carga a la unidad de vac1o cuyo rendimiento en LVGO 

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

El LVGO (gas6leo liviano de vac1o), junto con el AGO, se ca!

ga a Hidrocracking durante 10 d1as al mes, en operaci6n de -

mAximo Turbo y los 20 d1as restantes se trabaja con carga de
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HVGO (gas6leo pesado de vacio) en operaci6n de máximo Diesel. 

La capacidad necesaria para nuee t ro ar1 toa :;a�:tec i in lfrn to del>e

ser un reactor de 20,000 BPD en una sola etapa que debe tra

bajar con reciclo en el caso de "operaci6n máximo Turbo" y 

sin reciclo (un solo paso) en el caso de "Op. MA.x. Diesel". 

Por otro lado se ha construido una 1rnidnd clP, Pla L formin� con 

11na capacidad de lC,000 BPD y que será alimenta<10 con 6,000 

barriles de Naftas Vtrgenes y 4,000 barri.lei=: rle Naftas prod�

c1.das en Hidrocracking (se debe tener presente que el catal_! 

zador utilizado en esta unidad es diferente a los cataliza�o 

res convencionales, ya que el proceso rinde alto8 porcenta -

jes de GLP). 

La produce i6n de las nn idades clf' Pla tformi ng ,_, ll; dI"ocracki ng 

son las siguientes: (en barriles/clia). 

CARGA 

f'RODUCC ION: -

GLP . . . . . . .

Gasol. Liv. 

Nafta . . . . .

Turbo • • • • •

H ? 
(SCFD):. 

4J 

CCNSlTh1ü DE H2
(SCFll) 

. 6,200 l '� C\•
"" 

r·. 

. ' ' ... _,

"IFP-BASF HYDRCCl:AC'.�ING" 

MAx Turbo 

F��2 

MlR 

l,fH:í' 

4, 2'10 

-

10. 9 MM

��áx. Nafta

�,000 

4,�6(' 

1n �co� , -

-

-

?.P.. � MM

H-1 ' r_'O'' 

"LfG-CATAL. 

flatformlnr" 

�, '100 

í, 7'�C 

-

-

4820 ,. 

-
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La producci6n total de GLP alcanza a 6B�2 BPD que viene a ser 

muy superior a la demanda por lo que se tendrA gue exportar -

el exceso. 

Con relaci6n a las tres corrientes de gasolina, podemos decir 

lo siguiente: La gasolina liviana virgen (luego del Hidrotra

tamiento)pnede ser utilizado como gasolina de 66 octanos sin 

necesidad de adicionarle Plomo Tetraet111co; la gasolina li

viana proveniente de Hidrocracking tiene un octanaje claro de 

84 a 86 por �o tanto puede utilizarse como tal, sin necesidad 

de hidrotratamiento ni TEL; de los 7780 barriles de gasolina 

de Platforming (95 Octanos sin TEL), 2200 Bbls. se emzola con 

8180 barriles de Nafta de Hidrocrac1cing (Octano claro 79) pa

ra obtener gasolina de 84 octanos, y los 5580 barriles restan 
-

tes puede utilizarse como gasolina de 95 octanos o extraerle 

su fracci6n aromAtica (52.5 %) para que a su vez este sea en

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

Como se puede apreciar, se ha demostrado que con solamente h! 

cer mezcla de gasolinas podemos abastecer nuestra demanda,sin 

necesidad de recurrir a la adici6n de Plomo Tetraet1lico. 

En los balances posteriores s6lo presentaremos los resultados 

globales como GasMotor (gasolina motor)¡ ademAs se ha demos -

trado que la idea de una integraci6n Refino-Petroqu1mico es 

muy factible desde el punto de vista de la disponibilidad de 
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materia prima proveniente de la extracci6n de los arm4ticos -

del platformado. 

C. Balance de Materia para el afio 1986

El balance para este año se muestrá en el diagrama de flujo -

de la Figura 13 .• La capacidad neoesaria para nuestro autoaba.! 

tecimiento serA de 200 MBPD0 o sea 100 MBPD mAs que en el afto 

1980 (en realidad es s610 92,500 bbls m4s que en 1980). 

Los rendimientos de la D.P. y la U.V. se muestra en el dia¡r! 

me de flujo. Bl HVOO en este caso servir6 de alimentaci6n pa

ra la antigua unidad de Hidrocracking (ampliada a 25 MBPD0), 

esta unidad trabajarA en "operaci6n de mAximo Turbo"; loa -

14,600 bbls restantes de HVGO, junto con 14,900 de LVGO y -

3,000 de AGO se enviarA como carga a la nueva unidad de Hidro 

cracking de 35,000 BPD0 de capacidad, en operación de "m6xi

mo Diesel". 

La antigua unidad de Platforming ha sido ampliada a 17 MBPD 

de capacidad y trabaja con 12 MB de Nafta Virgen y 4.9 MB de 

nafta proveniente de la unidad de Btdrocracking. 

se ha instalado una nueva unidad de Hidrocracking llamada: 

"LPG - ISOMAX BYDROCRACKING" para la producci6n de gran can- . 
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tidad de GLP y cubrir de esa manera el déficit de producci6n 

de las dem4s unidades. El reactor de esta unidad contiene ca 

talizadores especiales que tienen la propiedaci de soprtar al 

tas temperaturas, esta propiedad trae como consecuencia que 

se trabaje a condiciones muy severas faboreciendo de esta ma 

nera las reacciones de Hidrocracking simple mAs no las reac

ciones de Aromatizaci6n de las Naftas. 

Los rendimientos y la producci6n de las diferentes unidades

se muestra en el siguiente cuadro: 

RBND. (%vol) 

GLP •••••••• 

Gasol. Liv. 

Nafta • • • • •

Turbo • • • • •

Diesel • • • • 

PROD. (BPD):

GLP • • • • • • •

Gasol.Liv ••

Nafta ••••• 

Turbo .. . . . . 

Diesel • • • • 

ºIFP-BASF HYDROCRACKING" 
MAx.Turbo 

. 

10. 2

13.2 

27 .1 

68.6 

-

. · - · ·- . 

-

· 2,550

3,300 

6,775 

17,170 

-

MAx. Diesel 

5.42 

7.33 

15-.10 

-

86.60 

1,760 

2,480 

4,900 

-

27,800 

"LPG-CATALYST "LPG-ISOMAX

PLATFORMING" HYDROCRAC. " 

24.0 97.9 

77.8 32.3 

- -

- ---

- -

. .

4,050 6,640 

13,260 2,190 

-

-

- -
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Como se puede ver en el diagrama de flujo, la nafta produci

da en Hidrocracking (Op. mAx. Turbo) servirA como carga para 

el funcionamiento de la nueva unidad de Hidrocracking (lso -

max). El mantenimiento de la actividad del catalizador en el 

reactor de esta nueva unidad serA excelente debido a que la 

carga estA libre de contaminantes metAlicos y venenos del ca 

talizador (El catalizador es capaz de soportar neftas v1rge

nes que contienen compuestos sulfurados o nitrogenados). 

En el Balance de la Figura 13, vemos también que existe ex -

ceso 1 de pro�ucci6n de Diesel; este producto puede ser recir

culado a la otra unidad (35 MBPD de capacidad) para produ -

cir mAs gasolina y GLP cuya demanda se cubre escasamente. 

l>. Balance de Mate ria para el afio lD�i(;

La figura 14, nos muestra claramente el JPlancc �orrespon -

aicnte al afio lf90. La alimentaci6n a la unida<l de destila

ci6n primaria debe ser de 375 MBPDO. El esquema es similar -

a la del afio 1985, con la diferencia de que se ha construido 

una nueva unidad de Craqueo Catal1tico Fluido (Con Cataliza

dor de Alta Al6mina) con una capacidad de 50,000 BPDO para 

abastecer el déficit de producci6n de gasolina de otras uni

dades; ademAs las dos antiguas unidades de Hidrocracking es

tt'ln trabajando ahora en "operaci6n de mlxime Turbo". Aqu1 es 



- 91 -

donde se justifica la construccl6n de la unidad de Hidrocrac 

king en el afio 1985 ya que considerando la demanda paríl ese-

3ho, resultaba m�s conveniente construir una unidad de FCC. 

en lug-ar de la Hidrocracking de 35 MBPD. 

Ambas unidades de Hidrocracking para lS�O tra�ajarAn con car 

gu de gasoleo pesado de vac1o (ü0,000 BPDO). 

Los rendimientos y la producci6n de las diferentes unidades 

estén basados en los cuadros anteriores, por lo que es inne

cesario volverlos a mostrar en esta parte. 

Otr� diferencia del presente diagrama de flujo, con respecto 

al del afio 1985; es que las naftas producidas en ambas unid,! 

des de Hidrocrackin se env1an a la antigua unidad de Platfo! 

ming, directamente sin hidrotratamiento. Debe notarse que es 

ta unidad no ha sido ampliada. 

La nafta virgen sirve de alimentaci6n a la unidad de Hidro -

cracking Isomax para producir GLP cuya capacidad se ha incre 

mentado a 22,500 BPDO. 

Con relaci6n al esquema en general, podemos decir que no es

té perfectamente ajustada de acuerdo a la demanda del merca

do nacional, puesto que para hacer inversiones en la cons 

trucci6n de unidades para el afio 1990 seri necesario conocer 

los datos de la demanda en el año lS95. 
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CAPITULO i/I 

CONCLUSIONES 

La importancia de este trabajo radie� en que se ha demostrado 

la• ventajas de instalar unidade� de Hidrocracking en el Per6 

para satisfacer la demanda de comoustibles derivados de hidro 

carburos. Dentro de todos los procesos de hidrocrac�ing, des• 

critos anteriormente, el que mejor se adec6a a la variaci6n -

de nuestra demanda, es el proceso "IFP - BASF Bydrocrácking" 

del instituto francés de petr6leo y la Badische Anilin and So• 
-

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

10, pAgina ea" 

Para el afto 1980, serl necesario instalar una unidad de Hidro 

cracking de dos etapas, esta unidad trabajarl con las dos eta 

pasen operaci6n de mlxima nafta y con una sola etapa en ope

raci6n de mlximo turbo. Todas las operaciones serAn con recic 
-

lo a menos que •e opere a mAximo Diesel. La capacidad necesa

ria de la unidad anterior serA de 25 MBPDO. 

Si¡uiendo el increáento de la demanda de combustibles ligeros 

aerA nece•ario construir otra unidad de Hidrocracking con una 

capaoidad de 35 MBPD que opera·rA a mAxima Nafta y la antigua 
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unidad de 25 MBPD seguirA operando a la misma capacidad en o 

peraci6n de mAximo Turbo. 

Es interesante notar que para 1990, también se puede constru� 

ir una unidad de craqueo catal1tico fluido con una capacidad 

de 50 MBPD y cubrir de esa manera la gran demanda de GLP y -

gasolina y ademls disminuir el consumo de hidr6geno que oca

sionarla en su lugar, una planta de Hidrocracking. 

Por otro lado se ha demostrado que la construcc16n de,una uni 
-

dad de Platforming, para la producc16n del hidt6geno necesa - . 

rio en Hidrocracking, no es factible desde todo punto de vis

ta: primero porque·su bajo rendimiento en hidr6geno (0.9%pes) 

no abastece el gran consumo en Hidrocracking, seria necesario 

construir una Platforming con una capacidad cuatro veces ma -

yor que la de Hidrocracking para abastecer el hidr6geno nece

sario en esta 6ltima. Esta conclusi6n hace necesaria la obten 

ci6n del hidr6geno por la vla de la reformaci6n catal1tica del 

gas natural, tal como se ha demostrado en los balances prese! 

tados anteriormente, 

◄ SegOn la informact6n obtenida en la Direcc16n General He Hidro

carburos, nuestras reservas de gas en la coÁta norte son de 3

billones de pies c6bicos. Nuestros actuales proyecto¡¡ a nivel

nacional (ver pAgina 16) necesitarAn para su efecto de una can
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tidad aproximada de 1.2 x 1011 ; de acuerdo a esto solamente 

tendremos asegurado un abastecimiento normal durante 25 afios 

(segdn cAlculos cap. III, mat. prima), es por tal motivo que 

se debe hacer un estudio cuidadoso a cerca de su aprovecha -

mibnto y distribuci6n. En el supuesto de que se cumplan.to -

doB los proyectos existentes en cuanto al aprovechamiento de 

gas natural, nuestras reservas se agotar1an en el año 2,000, 

y en lo sucesivo, la dnica manera de suministrar hidr6geno a 

las diferentes unidades de consumo (s1ntesis de amon1aco,tr! 

tamiento de parafinas, hidrocracking, hidrodesalquilaci6n,. y

otros usos),ser1a mediante la instalaci6n de una unidad pro

ductora de gas de s1ntesis a partir de naftas u otras cargas 

cuyo punto final dé ebullici6n sean menores que 500 ºF y de 

.esta manera obtener un gas que tenga la siguiente composici6n 

Metano ••••••••• 98. O % vol. co • • • • • • • o.o % vol. 

Hidr6geno •••••.•• 1.5 % vol. co ' 
2 

• • • • • • • 0.5 % vol. 

El metano producido servir1a de carga a una unidad de refor-

maci6n al vapor obteniéndose de esta manera el hidr6geno de-

seado. En Jap6n funcionan varias de estas unidades y es muy 

·poco conocido en el mundo por ser un proceso nuevo; como una

referencia podemos decir que a partir de 23,000 bbls. de naf

ta de PFE 365 produce 125 MMSCF de metano.

lispero que no se llegarA a tener este problema en el Per6 por

lo que no debe cumplirse el proyecto del gasoducto Talara-••
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Chimbote, y que por el contrario se aproveche el axceso de re 

sidual que existen en cada uno de los balances anteriores. 

Con relaci6n al consumo y producci6n de hidr6geno tanto en re 
. 

-

formaci6n de gas natural y en Platforming, pasaremos a resu -

mir los cAlculos efectuados en cada uno de los diagramas ant_!! 

riores (12, 13, y. 14 ), para de esa manera hacer una conclu·-' 

si6n cuantitativa del consumo anual promedio de gas natural -

en las operaciones de Hidrocracking del presente trabajo. 

Debemos tener en cuenta las siguientes caracter1sticas f1sicas

de los materiales en el balanc�: 

Densidad de Nafta 53.9 267. 5 lb/bbl.

Densidad de ª2 0.0053 lb/scf. 

Densidad del gas natural: 0.0491 lb/scf. 

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

La tabla correspondiente al consumo de hidr6geno se muestra en 

la siguiente pAgina. 
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PRODUCCION Y CONSUMO DE HIDROGENO, AÑOS: 1980-1990

Carga n Platfor.(MBPUO) 

Carga a Platfor.(MMlb/d) 

Hend.en Platfor.( %peso) 

Prod. H
2 

Platfor. (M lb/ d) 

Prod.H
2 

Platfor.:(MMSCFD) 

Cons.H
2 

Hidrocr.(MMSCFD) 

Déficit H2 Platf(MMSCFD)

G.N.necesario para prod. 

del déficit de H
2 

en la 

U.Platfor. (MMSCFD): .•.•

1980 

10.00 

2.68 

0.90 

24.10 

4.82 

40.10 

36.20 

9.00 

1985 1990 

16,PO 16.85 

4.54 4.54 

o.so 0.90 

40.80 40.80 

7.70 7.70 

12,t. 20 150.00 

114.50 142.30 

28.40 35.30 

De la tabla anterior, el consumo anual promedio de ga� natu

ral resulta 24.23 MMSCFD. o sea 8.85 MMMSCF/año; este con�u

mo es insignificante comparado con los demAs consumo� y pol' 

lo tanto no constituirla ning6n problema consev1ir un abaste 

cimiento normal por muchos años. 

Como se ha visto el gran problema del hidrocracking e� la dis 

ponibilidad de hidr6geno a bajo costo, sobre todo en los pai-

ses que carecen de reser�,as de gas na tuy-a l. Pero �n nueE:'. t ro -

c�so s6lo seria necesario aprovechar el �as libPrarlo � la·at-



m6sfera que en la actualidad ,alcanza a 30.5 MMMSCF/afto, co-

mo se indica en la Figura 3, p�gina 20. 
,.- ,

Huviese resultado interesante calcular la rentabilidad del -

proy,cto, pero-ante la imposibilidad de obtener datos del pre 
·,

-

cio (je los �om��ftil;>l�s en �l futuro, se ha visto por conve -

niente dejar de l�do este intere�ante capitulo de tqdo dise

ño de plantas. 
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