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(i) SUMARIO

Sobre los pasados arlfios, cambios sustanciales ocurrie-
ron que tuvieron gran influencia en la industria del
procesamiento del petrdleco y la Petroquimica. Estos
cambios se refieren tambi&n a la necesidad de usar con
cuidado las reservas de encergia y esta realizacidn es-
tuvo guiada en incrementar el énfasis de eficiencia
del uso de combustibles. El proceso de Reformacidn Ca
talitica es la mayor fuente de origen de aromaticos y o
tros hidrocarburos para la produccidn de gasolinas de
Alto octanaje (RON) y manufacturas inmediatas petroqui
micas donde la nafta procesada en esta Unidad represen
ta una porcidn significativa de un barril de crudo y
donde el reformador catalitico usualmente empleaba un
catalizador a base de Platino (Pt) y AlGmina llamado
catalizador Monometdlico en donde este proceso es rela
tivamente gran consumidor de combustible y otras utili
dades; c©¢n consecuencia, con el objeto de obtener gaso-
linas de mucho mds octa mje (RON) y/o desarrollar una
politica de ahorro de energia, se descubrid un nuevo
catalizador a base de Platino (Pt) - Renio (Re y AlGmi
na llamado Catalizadoxr Bimetdlico de mucho mas densi-

dad y adrea activa que los monometdlicos.

.Estos recientes desarrollos de Catalizadores de Refor-

macidn Catalitica y tambi&n de disefio, permiten a es-



viii.

te proceso responder a lo que es actualmente un desa-
fio: "La produccidn maxima de rendimientos liquidos
con un minimo consumo de¢ combustible y energia eléctri
ca" por un lado, y por otro lado :"La minimizacidn del
consumo de Plomo Tetraetilico{TEL): cn la elaboracidn

de gasolinas comerciales.



ix.

(ii) CONCLUSIONES

- Es econdmico operar la Unidad de Reformacidn Catalil
tica, ya que la experiencia sefala que estando para
da la unidad, los costos totales variables de la ga
solina son mayores que a condicidon mads antiecondmi-

ca de operacidn (baja carga y baja severidad).

El carburante ideal (gasolina) debe tener los si-
guientes requisitos: (1) Elementos ligeros en parti
cular butanos para asegurar la volatilidad adecuada
al clima. (2) Olefinas procedentes de Cracking en
la primera parte de su curva de destilacidn para a-
segurar buenas caracteristicas antidetonantes a ba-
jo régimen, y (3) Aromiticos de platforming en su
parte pesada, con el fin de evitar la detonacidn a

régimen elevado.

- El1 consumo de Plomo Tetractilico (TEL) en el presu-
puesto operativo de la refineria La Pampilla va in-
crementandose afio tras afio, hasta llegar en 1981 a

40.5% del total.

Logrando minimizars los costos totales variables en
la elaboracidn de gasolina de¢ 84 octanos se aumenta

ria la utilidad de la empresa.

- Dada la coyuntura politica internacional, el petrd-

leo crudo se cotiza a 40 $US por barril, por lo que



no es muy atractivo exportar gasolinas gque tienen
un alte valor agregado, (mas ain cuando la unidad
de platforming proporcione bajos rendimientos de

nafta reformada de bajo RON (claro trabajando con

el catalizador monometilico R-11).

Los sintomas de deposicidn de carbdn en el cataliza
dor son:

- Menor rendimiento de platformado.

- Menor octanaje.

- Menor produccidon de gas.

- Mcnor contenido de hidrSgeno en el gas de reciclo.
- Menor "variacidn de temperatura" en el primer reac

tor especialmente.

El Catalizador Bimetdlico posee una conducta sobre-
saliente con respecto al Catalizador Monometdlico
en el proceso de Reformacidn Catalitica por su ele-

vada densidad, mayor &rea activa y mayor estabili-

dad.

El Catalizador Bimetdalico aventaja al Monometdlico
en proporcionar un platformado (nafta reformada)
con mayor RON claro (ouctanaje sin aditivos), menor

razdn Hz/HC de reciclo, y menor presidn de trabajo.

Se aprovecha mads eficientemente las propiedades del
catalizador bimetalico operando a alta severidad y

alta carga permisible.
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Si se cambia a Catalizador Bimetdlico R-16G, y se o
pera a maxima carga para un RON claro de 88, deben
evaluarse capacidades (por no decir cambiarse) de
los sgtes. equipos:

a) Intercambiador de carga a la estabilizadora

b) Reboiler de la estabilizadora

c) Enfriador de fondos de la estabilizadora.

La seccidn de rcaccidn es aun cuestionable, depen-
diendo de un nuevo diseno de la seccidn de fraccio-

namiento. Requiere mayor estudio.

El proyecto de inversidn del cambio a catalizador
Bimetilico esta elaboradc como: Inversidn de proyec
to nuevo con recursos propios, el cual arroja una
alta rentabilidad, ya que la tasa interna de retor-
no (TIR) es dec 350% contra 40% que la empresa acep-

ta.

La recuperacidn de la inversidn se logrard en menos

de un ano.

El ahorro de TEL en la elaboracidn de gasolinas co-
merciales brinda por un lado: ahorro econdmico y

por otro lado reduce la contaminacidn ambiental.

Cuanto mayor es la carga a Platforming para una se-
veridad de 100 RON claro con catalizador bimetidlico
R-16G, mas rentable serda el proyecto y por consi-

guiente, mas pronto se¢ recuperara lo invertido.
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Antes del procesamiento del crudo 3Selva, en la refi
neria La Pampilla se procesaban crudos del tipo:
Ecuador, Mesa, Cabo Blanco etc. que daban gasolinas
con un valor promedio de RON claro superior a los
obtenidos con el poocecamiento de crudo Selva, el
cual se comenzd a procesar desde 1977, aumentando

su proporcidn

Antes Después

RON-0 RON-O
Nafta UDPI 48.7 40.0
Gasolina UDPI 66.0 58.1
Gasolina UDPII 51.3

Estos bajos RON claro, hacen gue el "Pool" de bajes
obtengan un octanaje bajov, lo que obliga a inyectar
TEL a alto costo (mas atn cuando la refineria opera
a toda su capacidad, ya que el pool se vera incre-

emntado con estas corrientes). Este desbalance de
octanaje hace pensar gue se amplie la Unidad de

Platforming y se use Catalizadores Bimet&licos.
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(iii) RECOMENDACIONES

Cambiar de catalizador a Bimetdlico en la prdxima

renovacidon del actual.

El uso de catalizador bimet3lico en la unidad de
reformacidn catalitica para obtener altos rendi-
mientos de nafta con octanajes elevados inciden vy
permiten elaborar gasolinas con menor valor agrega
do que con los obtenidos con catalizador monometa-
lico (por lo que justificaria una mejor politica

de exportacidn de gasolinas).

-~ Con el catalizador bimetadalico R-16G, la Unidad de
platforming deberid trabajar a media carga (1,200~
1,500 B/D) y alta severidad (100 RON-0), para no e
fectuar cambiodos en la Unidad, ya que a cargas mayo
res la capacidad del tercer horno seria insuficien

te.

- Pedir informacidn a U.0.P. (Universal 0il Products)
para realizar un estudio de Ahorro de Energia en
la Unidad de Platforming utilizando Catalizador Bi
metdlico, comparando los costos de fabricacidn lo-
grados (con bimetidlicos) con los obtenidos para

la misma carga y severidad con lcs monometidlicos.

- Revisar y evaluar periddicamente el intercambiador

pPrecalentador de la carge al estabilizador en 1lo
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que concierne a tubos y aletas, y si es posible

cambiarlos (para optimizar rendimientos).

Evaluar los tubos del Serpentin tanto en los hor-
nos como en los reactores de platforming muy fre-
cuentemente y hacer un e@studio de la necesidad de
cambiar periddicamente a tubos de mayor resisten-

cia a la temperatura.

Reemplazar material refractario por lana mineral y
fibra cerdmica en los 3 hornos de platforming, pa-

ra lograr mayor calor de absorcidn.

Cada corriente de gasolinas bases procedentes de:
destilacidn, FCC, Platforming y otras deben tener
un tangque individual de almacenamiento, para poder
chegquear caudal y octanaje antes de elaborar las
gasolinas en el "Pool de bases" ya que esto reper-
cutirda favorablemeante en el adecuado consumo de

TEL y en una mejor flexibilidad de trabajo.



CAPITULO I

GENERALIDADES

Uno de los mAs interesantes y comercialmente importantes
procesos heterogéneos cataliticos desarrollado durante los
60 anos pasados es la Reformacidn Catalitica dc¢ Naftas Vir
genes y/o Craqueadas para producir Gasolinas de alta octa-
naje e Hidrocarburos (H.C.) puros Aromdticos. E1l trabajo
de investigacidn inicial llevadc¢ a cabo cen este campo fue
primeramente dirigido hacia la utilizacidn de catalizado-
res para Hidrogenacidn y Deshidrogénaci6n Catalitica, ta-
les como Oxidos de Molibdeno y Cromo. El temprano trabajo
experimental llevado a cabu ea presidn atmosférica, tuvo
muestras que estos catalizadores son activos y selectivos
para las reacciones de Reformucidn de Hidrocarburos en el
rango de ebullicidn de la Nafta. Aunque estos catalizado-
res se desactivan como resultado de la deposicidn de coque,
en regeneracidn en aire, estos recuperan mas de sus activi
dades originales. Este hecho tambiln muestra que ecstos ca
talizadores fueron potencialmeante de provecho comercial
por su resistencia al c¢nvenenamicnto de Sulfuros y su esta
bilidad para frecuentes regeneraciones a altas temperatu-
ras. El primer Catalizador comexrcial para Reformacidén de
Nafta fue creado en la década del 40 y las siguientes uni-
dades construidas antes de -1956, emplecaron un Catalizador

de Molibdeno-AlGmina. La capacidad instalada por 1950 fue



bajo los 80 MB/D, algunos de los cuales no se usaron hasta
después de la II Guerra Mundial por la falta de demanda de
combustibles de alto octanaje y el alto costo de operacidn

de este proceso.

En los prdoximos afios, se investiyd las propiedades de la ac
tividad del metal en el Catalizador de Hidrogenacidn-Deshi
drogenacidn como posible constituyente de catalizadores pa
ra Reformacidn de Naftas. Uno de los primeros trabajos en
este campo fue €l del profesor V.I. Komarewsky. Estas in-
vestigaciones sirvieron de guia para el descubrimiento de
nuevas varias clases de catalizadores para conversidn de
H.C. los cuales fueron mads activos y mads sclectivos que
los catalizadores de Oxido de metcl. Estos catalizadores
consistian de un metal tal cono Platino, Paladio, Niquel,
etc. en combinacidn con un oxido acidificado (soporte aci-
do) tal como Sélica o AlGmina. Luego se establecid por
cuidadosos balanceamientos de actividades de cada componen
te un resultado de Catalizador de doble funcidn el cual e

ra un excelente catalizador para la Reformacidn de Naftas.

Estas investigaciones gulan al desazrollo de bajos costos
de inversidn para procesos de Reformacidn de Lecho Fijo, em
pPleando catalizadores de Platino, ei cual operaria conti-
nuamente por largos periodos dec¢ tiempo, bajo presiones de
hidrdgeno del orden de 500 psig. Como un resultado de es-
tos desarrollos y el incrementc en la demanda por combusti

bles motor de alto octanaje, una expansidn fenomenal de ca



pacidad en Reformacidn Catalitica ocurrid durante casi to-

da la década del 50.

En Enero 1° de 1958 la capacidad instalada de Reformacidn
Catalitica fue aproximadamente de 1.5 millones de Bbl/D de
los cuales el 90% fueron basados en catalizadores gque con-
tenian platino (Pt). En el Jdesarrollo de estos nuevos sis
temas de catalizadores una gran cantidad de trabajc experi
mental fueron llevados a cabe e¢n condiciones comerciales

simuladas de Reformacidn, usando H.C. puros o mezcla de e-
lluos como carga de Alimentacidn. Con evaluaciones gcnera-
les de espectdmetros de masa y otros métodos, permitieron
la identificacidn completa de cantidades de H.C. en los pr

productos.

En un nimero de casos, nuevos catalizadores de doble fun-
cidn en sistemas para reformac.idn catalitica de naftas fue
ron desarrollados primeramente para estudios en ¢l cual
mezclas de H.C. purus fueron usados como alimentacidn. Co
mo resultado de estos estudios, un entendimiento mas comple
to tuvo gue ser obtenido del papel o actuacidn de los com-
ponentes de estos catalizadoresg para las conversiones de
varios tipos de II.C. Estas investigaciones tienen impor-
tancia no sdlo para el desarrollo comercial de Catalizado-
res de Reformacidn, sino tambLidn para el descubrimiento de

un nmero de sistemas nuevos.



CAPITULO II

CATALIZADORES PARA REFORMACION CATALITICA - REACCIONES

Las reacciones siguientes ocurren en la variacidn de gra-
dos de temperatura en todos los procesos de Reformacidn Ca
talitica. El alcance gque toman estas reacciones dependen
sobre todo de la naturaleza del Catalizador, la composi-
cidn de la nafta de alimentacidn y las condiciones de ope-

s -
racion.

Se muestra que la isomerizacidn & Hidrocrackikg requiere

que el Catalizadcr tenga 2 funciones separadas y distintas,
una de Hidrogenacidn-Deshidrougenacidn y otra funcidn acida.
(Estas 2 funciones pueden residir en componentes quimicos

diferentes o en los mismos componentes), una de las distin
ciones que separa catalizadores 3de Oxido metal-acido del

de 6xido de metal. En el primerc, un metal activo, por e-
jemplo Platino, sirve como el sitio catalitico para la Hi-
drogenacidn~Deshidrogenacidn, 3y ¢l metal cataliza reaccio-
nes de Hidrocracking. El ccmponente &dcido, por ejemplo Si
lica-Allimina, promueve o da lugar a las reacciones de iso-

merizacidn, cracking y polimerizacidn de Olefinas.

Una segunda y menor diferencia cntre estos catalizadores
es el nivel de actividad para la deshidrogcenacidn, asi, los
catalizadores de Pt sostenidos an soporte acido son mucho

mas activos para la Deshidrogenacidn de parafinas y dc naf



tenos que los catalizadores de oxidos de Mo y Cr.

sario operar los catalizadores de 6xido a elevadas
turas, bajas presiones parciales de hidrdgeno (Hz)
tener comparables rendimientos de Aromdticos desde

nas y naftenos.

Es necege
tempera
para ob

parafi-

REACCIONES DE H.C. PUROS CON CATALIZADORES DE OXIDO DE ME-

TALES

1. Deshidrogenacidn

CH

- - '

A) Ciclohexanos a Aromaticos: <—( C)>

\

3 CHy

+ 3l5

B) Deshidroisomerizacidn de Alquilciclopentanos a Aro-

maticos: 1 I><C§_3_; {( C )+3H
Ty :

C) Deshidrogenacidn de Parafinas a Olefinas:

D) Deshidrogenacidn de Parafinas a Aromaticos:
n-C,H,, —> { O —CH, + 4 H,
n-C,H,, —> @-cn3+ 3 H,

2. Isomerizacidn

A) Isomerizacidn de n-parafinas a Isoparafinas

n-heptano —» 2 metilhexano

B) Deshidroisomerizacidn de Olefinas a Isoparafinas

hepteno-1 + H2 —> 2-metilhexano



C) De Alguilciclopentanos a Ciclohexanos:

D) De Aromaticos sustituidos:

3. Hidrocracking

A) Hidrocracking de Parafinas

+ +

B) Hidrodesulfuracidn:

II.1. REFORMACION CATALITICA DE HIDROCARBUROS PUROQS

(A) CATALIZADORES CON 9OXIDO DE METAL

1. Reacc. de Deshidrogenacidn: Esta reaccidn es

la mas importante en Reformacidn Catalitica

por dos razones: primero, la deshiarogenacién
de naftenos a Aromaticos es el principal moti.
vo para incrementar el octanaje; segundo, la
deshidrogenacién de parafinas y cicloparafi-

nas para las correspondientes olefinas propor
ciona reactivos interwmedios para la subsecuen
te isomerizacidn, ciclizacidn e hidrocracking

catalizada acido. (Ver Tabla T-2-1)



2. Reacc. de Isomerizacidn y Deshidroisomerizacidn de

Naftenos: La isomerizacidn de naftenes tiene como
importancia que la mayorla de los ciclopentanos sus
tituides tienen baja mezcla de nuimero de octano que
los Aromaticos correspondientes, para lo cual ellos
pueden ser convertidos por dcshidrocisomerizacidn.

(Ver Tabla T-2-2).

3. Isomerizacidon de Parafinas: Esta reaccidn sobre Cr-

Al y Mo-Al, fue primero estudiada en detalle bajo
condiciones de Hidroformiang por Greensfelder, Archi
bold y Fuller; donde dcmostraron que Mo-Al es mucho

mas activo. (Ver Tabla T-2-3).

4. Deshidrociclizacidn: La importancia de esta reaccidn

en procesos de Reformacidn Catalitica es debido al
imezclado de altos nimeros dc octanos de los Aromati

cos resultantes. (Ver Tabla T-2-4).

(B) CATALIZADORES CON OXIDO METAL-ACIDO

1. 1lsomerizacidn de Alkanos

n-Fentano: La isomerizacidn investigada por Ciappe-

2
tta y Hunter en presencia de gran area (420 m /g)
de catalizador de Silica-AltGmina conteniendo 5% Wt
de Niquel. La conversidn es proporcional a la tem-

peratura. (Ver Tablas T-2-5 y T-2-6).



n-Hexano: Ciapetta y Hunter investigaron rigurosa-
mente usando varios catalizadores de oxido de Metal

Acido. (Ver Tablas T-2-7 y T-2-8).

Asi mismo, otros metales del grupo VIII de la tabla
periddica de los clementos quimicos de Mendeleyev,
tienen un alto grado dec actividad Hidrogenacién-Deg
hidrogenacidn pueden sustituir al Niquel. Los re-
sultados se muestran a cvoantinuacidn, obtenidos usan
do gran 3rea de catalizador Silica-Alimina con 5%
reso de Cobalto y 0.5% en peso de Platino. (Ver Ta

blas T=-2-9 y T-2-10).

Los isohexanos pueden ser isomerizados facilmente

asl como selectivamente como n-hexano en presencia
de catalizadores de ©xido de Metal-Acido. El expe-
rimento di® resultados para 2-metilpentano; 2,3-di-
metilbutano y 2,2-dimetilbutano; usando catalizador

de Niquel-Silica-Alimina. (Ver Tabla T-2-11).

Heptanos: Haensen y Donaldson investigaron la con-
versidn de n-heptano en presencia de catalizador de

Platino. (Ver Tabla T-2-12).

La isomerizacidn del r-heptano; 2,3- y 2,4-dimetil-
pentano y 2,2,3-trimetilbutanos fueron investigados
por Ciapetta y Hunter cn presencia de gran Aarea de

Catalizador de Silica-Alimina conteniendo 5% en pe-



so de Niquel. (Ver Tablas T-2-13 y T-2-14).

Por otro lado Hettinger, Keilts, Gring y Teter estu
diaron la conversidn del n-heptano en presencia de
un catalizador AlGmina conteniendo 0.6% peso de Pla

tino.

Octanos: La isomerizacidn del n-octano y 2,2,4-tri-
metilpentano en presencia de 5% en peso de Niquel-
Silicva-AlGmina fue investigado por Ciapetta y Hun-

ter. (Ver Tabla T-2-16).

Isomerizacien de Cicloalkanos

Metilciclopentano: Fue investigado por Ciapetta en

presencia de un 5% peso Ni-Silica-AlGmina. (Ver Ta-

bla T-2-17).

Ciclohexano: Es isomerado a metilciclopentano rapi-

da y selectivamente, a baja temperatura y en presen

cia de Catalizadores de Ni-Silice-AlGmina.

La isomerizacidn del ciclohexano en presencia de Ca
talizador de Pt-Silica-Alumina (area superficial de
El Pt es mAs activo que
el Ni a altas temperaturas, en consecuencia la selec
tividad del catalizador de Pt no es tan alto como

el catalizador de Ni. (Ver Tabla T-2-18).

Metilciclohexano: Haensel y Donaldson la investiga-




10.

ron cuando pasaron la reaccidn sobre un Catalizador

de Pt a 700 psig (Ver Tabla T-2-19).

Ciapetta lo investigd en presencia de un Cataliz.
de Ni 5%-AlGmina-Silica. Este catalizador es alta-

mente selectivo para isomerar este H.C. (Ver Tabla

T-2-20).

Isomerizacidn de Aromaticos

Los resultados experimentales obtenidos en la isome
rizacidn Jdel Metiiciclopentano y alquilciclohexanos
muestran concluyentemente gque los catalizadores de
doble funcidn son muy activos para la isomerizacidn
de constituyentes adictos a estos anillos. Bajo
las condiciones operativas de temperatura y presidn
de Hidrdgcno, estos catalizadores serian activos pa
ra la isomerizacidn de Hidrocarburos Alquilaromati-
cos. Calculos de¢ equilibrio termodindmicos sefalan
que bajas presiones (700 psig) y temperaturas de
850°F o mds son favorables para la formacidn de H.C.

Aromdticos en los productos.

Asi, en el caso del equilibrio Ciclohexano-Benceno
a 300 psih; Hz/HC = 4; la concentracidn en el equi-
librio de Benceno en el producto e¢s 96% molar a

950°F. Si se incrementa la presidn de H, a 600 psig

2

la concentracidn serd de 94% molar. A 800°F y 300



1.

psig serd de 72% y a 600 psig serada de 31% molar.

Xilenos: La isomerizacidon del meta-xileno fue inves
tigado por Pitts, Connor y Leum, en presencia de ca
talizador de Pt soportado en una base de baja super
ficie de area Silica-Aliimina. Empezando con un con
tenido de 98.1% molar de m-xileno en la alimenta-

¢idn y 9% de cada uno de los otros xilenos, obtuvie
ron el resultado gque se muestra en la Tabla. (Ver

Tabla T-2-21).

Etilbenceno: También lo investigaron Pitts, Connor

y Leum en presencia de Catalizadores de Pt soporta-
do por una base de Silica-Alimina. (Ver Tabla T-2-

22).

Isopropilbenceno: Investigaron Haensen y Donaldson

las reacciones del Cumeno en presencia de Cataliza-

dor de Pt.

También lo hicieron Pitts, Connors y Leum en presen
cia de Catalizador de Pt-Silica-Aliimina (Ver Tabla

T-2-23).

liidrogenacidn de Hidrocarburos Insatnrados

Estas reacciones en presencia de Niquel se conocie-
ron por un largo tiempo, ocurre facilmente a bajas

temperaturas y bajas presiones de Hidrdgeno.
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La hidrogenacidn del 1-penteno y 1-hexeno en presen
cia de catalizador de HNi-Silica-Alimina fue investi

gado por Ciapetta. (Ver Tabla T-2-24).

Hidroisomerizacidon de H.C. Arom&ticos: La reaccidn

de Benceno y Tolueno en presencia de Ni-Si-Al fue
estudiada por Hunter y Ciapetta. (Ver Tablas T-2-25

y T-2-26).

Deshidrogenacidn de Naftenos

Ocurren en presencia <de Catalizadores de doble fun-
cidn (a 800-950°F). La Deshidrogenacidn del ciclo-
hexano y metilciclohexano fueron estudiados por Hei
nemann, Mills, Hattman y Kirsh en presencia de cata

lizador que contenian Pt. (Ver Tabla T-2-27).

Haensen y Doclnaldson tamkbién estudiaron estas reac-

ciones sobrec catalizadores que contenian Pt.

La conversidn de Ciclchexano a Benceno fue investi-
gada por Ciapetta, Pitts y Leum utilizando cataliza

dores de Pt-Silica-Aléimina.

La Deshidrugenacidén del Ciclohexano, metilciclohexa
no y etilciclohexano fue investigada por Hettinger,
Kreith, Gring y Teter en preseincia de catalizador
8c Pt-AlGmina. (Ver Tabla T-2-28), los resultados

muestran que catalizadores Pt-AlUmina, son extrema-
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damente activos para la deshidrogenacidn del ciclo-

hexano para los correspondientes aromaticos.

Deshidroisomerizacidn de Alquilciclopentanos

Heinemann, Hills, Hattman y Kirsh investigaron esta
reaccidn del Meticiclopentano en presencia de Cata-
lizador de Pt a baja temperatura (900°F) la forma-

cidn de Aromidticos de¢ 5C% del Metilciclopentano re-

accionado. (Ver Tabla T-2-29).

Pero a medida que la temperatura aumenta, se incre=-

menta la formacidon de AromAticos.

También Ciapetta, Leum y Fowle, investigaron esta
reaccidn en presencia de Catalizador de Pt de baja
area de superficie Silica-AlGmina (a mayor tempera-

ra mayor conversidn de hexanos). (Ver Tabla T-2-30).

Deshidrociclizacidn de Parafinas

La Deshidrociclizacidn del n-heptano en presencia

de catalizador dec doble funcidn fue estudiado inten
samente por Hettinger, Xeith, Gring y Tcter. Tam-
bién estudiaron actividades de catalizadores de dxi

do de metal-acido. (Ver Tabla T-2-31).
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DESARROLLO DE CATALIZADORES DE REFORMACION DE NAFTAS

DE PETROLEO

Los mejores constituyentes de naftas de petrdleo son
los Alcanos, cicloalcanos y aromdticos. Possini y
sus colaboradores mostraron que las cantidades rela-
tivas de estos li.C. varian dependiendo de la natura-
leza del crudo. En la mayorlia de naftas virgenes de
petrdleo la concentracidn de aromdticos es general-
mente menor que el 15% del total de H.C. presentes.
Los andlisis de 21 naftas oktenidas desde varias par
tes del mundo demostraron Jue el contenido de parafi
nas variaban desde 27 a 72%, el residuo de los H.C.
saturados existentes: cicloalkanos. La fraccidn de
cicloalkanos de las naftaes virgenes consisten de-ci-

clopentanos y ciclchexanos.

Como muestra la siguiente tabla, la mayoria de 1los
constituyentes deseables, €l alto octano en gasoli-
nas de motor y aviacidn son los Isoalkanos y H.C. a-

romaticos. (Ver Tablas: T-2-32; T-2-33; T~2-34).

- . . 2
Cuando se¢ usd catalizador 0.4% Pt-SJ.O2 (500 cm /g) ¥y
a 750°F y 0.5% Pt-Si02~A1203 (420 cmz/g): este Q1lti-

mo mostrd gran actividad para isomerar n-heptanos a

isoheptanos y ciclohexanos a metilciclopentanos.

En la tabla T-2-34 se muestra el efecto de superfi-
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cie de &rea de catalizador con soporte Silica-Aldmi-

na en la actividad de isomerizacidn para un cataliza

dor de Pt para la conversidon de n-heptano. Estos re

sultados muestran que a medida que baja la superfi-

cie de 3rea, se requieren de altas temperaturas de

reaccidn para obtener la misma conversidn de n-hepta

no.

IT.2.1.

IT.2.2.

EFECTOS EN EL RENDIMIENTO POR CAUSA DE ADICIONAR

ALUMINA, SILICA, BORO Y CLORO

La adicidn de catalizadores de Silica-AlGmina pue-
den ser ajustados por adicidn de alcali (Na20; K20)
y por adicidn controlada de cantidades de Alimina a

gel puro de silice. Comuv se ven en las siguientes

tablas. (Ver Tablas T-2-35; T-2-36).

Un nimero de catalizadores de Pt usan alimina como
soporte adcido. La acidez de la alimina puede ser
controlada por adicidn de pequefias cantidades de va
rios metales, ejemplo: adicidn de silica a cataliza
dcr de Platino-Aldmina, la actividad a la misma tem
peratura de reaccidn e¢s incrementada. (Ver Tablas

T-2-37; T-2-38).

PROCESOS DE REFORMACION CATALITICA

En marzo de 1949, la U.O0.P. (Universal 0il Products)
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Co, anuncid el proceso platforming. Presentaba el

atractivo de costos moderados de inversidon y de o-
. - . .

peracion. Esto fue hecho posible gracias al uso

del lecho fijo en procesos couittinuos empleandc ca-

talizador de Pt.

octubre de 1949 en el Muskegon, Michigan;

de la 01d Dutch Refining Company

Aurora Gasolina)

La primera unidad se estrend en
planta
(después Compania

inicidandose el "Boom" del progre-

so. En los prOximos anos hasta 1955, once nuevos

procesos fueron implantados.

En la siguiente tabla se muestra la secuencia cro-

noldgica de 1la aparicidn de varios procesos,

la a-

paricidn de la Reformacidn Catalitica solo puede

ser descrito como "fenomcnal".

NOMBRE DEL PROCESO DESARROLLADO POR: fECHA
Fixed-Bed Hydroforming Standar 0Oil Development Co 1939
Platforming Universal 0Oil Products Co 1949
Catforming Atlantic Refining Co 1951
Houdriforming Houdry Process Corp. 1951
Thermofor Catalytic
Reforming Socony-Vacuum Oil Co 1951
Fluid Hydroforming St. 0il Develop. Co and Kellogg Co 1951
Hyper forming Union 0Oil Co 1953
Sinclair-Baker RD-150 Baker & Co./Sinclair Co 1953
Or thoforming M.W. Kellogg Co 1953
Ultraforming Standar 0il Co 1953
Sovaforming Socony~-Vacuum 0Oil Co 1954
Rexforming Universal 0il Products 1955
Iso-Plus "Houdry Process Corp. 1955
Powerforming Esso Research and Engineering Co 1956
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TABLA T-2-1. DESHIDROGENACION DEL METILCICLOHEXANO

Efecto de la presidon de H., sobre catalizadores de Cr y Mo

2

Catalizadores: Mo/Al 21% w.MoO_ sobre a-A1203.H (o)

3 2
Cr/Al' = 16% ero3 + CeO2 0.19% + K,0 1.4% en y—A1203
Cr/Al" = 20% CrZO3 sobre -A1203; H,0

Temperatura: 490°cC.

Catalizador Pres (atm) H?/H.C. t (seq) Aromaticos KRendimientos

(# molar) (s Vol)
Mo/Al 1 0 22.36 74.5 76
Cr/Aal’ 1 0] 22 98.7 78
Cr/Al" 1 0o 22 69.2 80
Mo/nl 20 5a 113 94.5 71
Cr/Al’ 20 5a 1:3 12.9 92

a: 2.5 HO + 2.5 gas natural.

TABLA T-2-2. DESHIDROISOMERIZACION DEL METILCICLOPENTANO CON

CATALIZADOR. Cr y Mo

Catalizadores: Mo/Al 19-21% MoO, sobre a-Al.O0..H,O

3 27372
Cr/Al = 15.8% Cr203 + 0.85% CeO2 + 1.39% KZO sobre
Y-R1,04
Temperatura: 490°C
Cataliz. Presidn H,/HC LHSV Tiempo Rendim. % Aromaticcs en productos
(atm) (mol) (seg) % Vol) en tiempo proceso
Mo/Al 10 3 0.16 100 76 76(1-2), 44(3-6), 33(7-10)
b 20 5 0.26 100 79 39(1), 25(4), 22(6), 17(10)
N 10 10 0.12 50 68 64(1), 45(3), 33(7), 30(12)
" 1 3 0.09 30 21 85(1-5), 9(6-12)

N 10 3 0.16 100 91 1(1-6)



TABLA T-2-3.

ISOMERIZACION DE PARAFINAS

18.

(BAJO CONDICIONES

HYDROFORMING)
Catalizadores: Mo/Al = 21% Moo3 sobre a—A1203.H20
Cr/Al = 15.8% Cr203 + 0.85% Ceo2 + 1.39% Kzo en
y-A1203
Condiciones: 490°C - 10 atm, - H,/HC de 3 - tiempo contac-
to 100 seg.
Catalizador Alimentacién L.H.S.V. % Isdmeros en los Equilibrio
(v/v/hr) prod. (hr)
Mo/Al n - butano 0.15 17(1-4); 15(13-16) 37% isOmeros
Cr/Al 2 " : 3 " "
Mo /Al n - pentano 0.16 53(1-3); 41(10-12) 74% isBmeros
Cr/Al 8(" ; 6 "
Mo/Al n - heptano 0.20 49.5 RON claro 58 RON claro
Cr/anl 10.0 "

TABLA T-2-4.

DEHYDROCICLIZACION DE n-HEPTANO

Efecto de la presidn de H2 sobre catalizadores de Cr y Mo
Catalizadores: Mo/Al(1) = 21% Moo3 sobre Y-A1203

Mo /Al (2) = u " a—A1203.H20

Cr/Al Cr203(15%) + 0.8% CeO2 + 1.4% K,0

sobre Y—A1203
Temperatura: 490°C
Cataliz. Presidbn H,/HC L.H.S.V. Tiempo cont. Aromat. Rendim.
(atm) (mol) (v/v/hr) . (seqg) (% mol) (s Vol)

Mo/Al(1) 1 o 0.36 25 22.6 89
Cr/al 1 o 0.36 25 73.6 67
Mo/Al(2) 20 5a 0.24 127 26.0 65
Cr/al 20 5a 0.23 135 1 87

a: 2.5 H2 + 2.5 gas natural.



19.

TABLA T-2-5. ISOMERIZACION DEL n-PENTANO

Catalizador: 5% niquel-silica-altmina LHSV: 1.0 v/v/hr

Presidn 24.8 atm. HzﬂKh 4 (mol)
Corrida N° 270 271 272 2273 274
Temperatura, °C 343 371 382 393 497
Total recuperado, % w carga 85.5 84.8 99.7 105.0 93.4

Distribucidn de productos (moll/100 mol carga)

Metano 0.4 3.1 5.4 15.7 24.7
Etano 0.5 1.9 3.4
Propano 2.3 1.5 2.3 5.4 7.9
Isobutano 0.6 2.5 i.4 3.0 1.9
n-Butano 0.1 1.9 4.1 9.3 13.2
Isopentano 5.4 31.3 41.8 43.4 41.1
n-Pentano 92.3 63.1 51.1 39.1 35.3
Conversidn n-C., % mol carga 7.7 36.9 48.9 60.6 64.6
Rendimiento i-CS, " 5.4 31.3 41.8 43.4 41.1
Factor de selectividad 0.7 0.85 0.86 0.72 0.64

TABLA T-2-6. ISOMERIZACION DEL n-PENTANO

Catalizador: Pt-Al LHSV: 1.0 v/v/hr
Presidn: 950 psigqg.
Temperatura, °C 432
Total recuperado, % w carga 97.8
Isobutano, % mol carga 0.7
n-butano 0.9
isopentano 38.3
n-pentano 60. 1
Conversidn n-C % mol carga 39.9

5’
Rendimiento n-CS, " 38.3

Factor de selectividad 0.96



TABLA T-2-7,

ISOMERIZACION DEL n-HEXANO

Efecto de la Temperatura de Reaccidn

Presidn: 24.8 atm.

Corrida N°

Temperatura, °C

Total recuperado, % w carga

Catalizador

Metano

Etano

Propano

Isobutano
n-Butano
Isopentano
n-Pentano
2,2-Dimetilbutano

2,3-Dimetilbutano
2-Metilpentano
3-Metilpentano

n-Hexano

Conv. n-Hexano, % mol carga

Rendimiento C6'

Factor de selectividad
% W C en catalizador

416

328
92.6

417

355
90.4

Distribucidn de productos

0.5
1.1
15.0
10.8
71.8
28.2
" 27.4

0.97

1.6

0.1
3.6
5.0
29.6
19.6
41.2
58.8
57.8

0.98

LHSV:

1.0 v/v/hr

Hz/HC: 4 (mol)

418 419
385 412
89.4 | 93.7

Mol/100 Mol de Carga (sin pérdida de base)

4.3
0.9
0.6
3.7
1.9
5.1
5.6
34.1
23.0
23.2

76.8
67.8

0.88

420

327
93.1

SA-5N (VII)

44.5
4.0
19.1
4.0
5.9
16.3
11.5
2.1

3.2
18.7
12.9
12.7

87.3
36.9

0.42
0.05

1.0

0.2
17.8
11.3
70.0

30.0
29.3

0.98

.
| 421

357
93.4

1.0

0.1
0.1
2.2
4.3
31.6
221.6
39.2
60.8
59.7
0.98

422

386
92.4

4.3
0.4
1.0
2.0
1.4
4.8
4.7
36.1
24.4
23.0
77.0
70.0

0.91

423

413
92.6

27.9
2.0
18.6
3.3
.4
12.5
7.8
3.6

4.1
24.0
15.5
15.5
84.5
47.2

0.56
0.14

577 558
314 342
97.1 96.2

SA-5N (VII-E)

0.5 1.6
0.4

0.4

0.4 1.8
0.5

3.3

7.1 21.2
6.0 19.3
86.5 53.4
13.5 46.6
13.1 44.3
0.97 0.95



TABLA T-2-8. ISOMERIZACION DE n-HEXANO

(Efecto de la temperatura de Reaccidn)

Presidn: 24.8 atm.

Corrida N°

Temperatura, °C
Recuperado, %w carga

Catalizador

Distribucidn de productos (mol/100 mol)

Metano

Etano

Propano
i-Butano
n-Butano
i-Pentano
n-Pentano
2,2-Dimetilbutano
2,3- "
2-Metilpentano
3- "

n-Hexano

Conversidn n-Hexano gmol carga
Rend. Ce isdmero smol carga
Factor de selectividad

w de C sobre catalizador

489

316

98.9

15.4
14.6
0.95

LHSV:

482

33

98. 1

SA - 5N (VII-D)

1.1
0.6
2.0
0.9
0.4

0.4
2.8
3.3
14.2
10.9
66. 2

33.8
31.2
0.93

1.0 v/v/hr

96.9

47.8
45.9
0.96

21,

95.5

72.6

68.0
0.94
0.01



TABLA T-2-9.

Presidn: 24.8 atm.

Corrida N°

Temperatura, °C
Recuperado, %w carga
Catalizador

Metal

Metano

Etano

Propano
Isobutano
n-Butano
Isopentano
n-Pentano
2,2-Dimetilbutano
2,3- "
2-Metilpentano
3- "

n-Hexano

Conversidn n-Hexano, %mol carga

Rend. C6

Factor de selectividad

isbmero, %mol carga

sw de C sobre catalizador

ISOMERIZACION DEL n-HEXANO

LHSV: 1.0 v/v/hr

HZ/HC: 4 (mol)
681 682 683 684 710
287 316 346 373 314
97.9 96.5 99.3 98.5 89.2

SA-0.5 Pt. (II)

Platino

Distribucidén de Productos (% Mol Carga-MNLB)

1.1 0.5 2.2
0.6 0.3 1.1
1.8 0.8 0.8 1.8 1.0
0.4 0.4
0.4 0.4 1.2 0.9
0.4 2.3
0.2 0.2 0.4
0.2 0.6
1.2 3.0 2.6 4.0
3.6 6.1 13.2 29.2 0.9
0.4 2.8 11.3 18.6 1.6
92.4 87.4 70.0 443.5 96.5
7.6 42.6 30.0 56.5 3.5
5.4 11.9 27.9 51.8 2.5
0.71 0.95 0.93 0.92 0.71
0.19

m o 112
344 372

93.0 91.3

SA-5 Cu (I)
Cobre

0.5 9.7

0.6

0.4 2.5

0.1

0.1 0.3

0.6

0.7

1.4 3.1

0.8 2.6

97.4 89.6

2.6 10.4

2.2 5.7

0.85 0.51

401
90.5

0.6
2.5
2.4
0.6
2.0
1.6

3.6
1.5
87.2

12.8
5.1
0.40
0.08



TABLA T-2-10. ISOMERIZACION

DEL n-HEXANO

Presidn: 24.8 atm.

Corrida N°
Temperatura, °C
Recuperado, %w carga
Catalizador

Metal

Metano

Etano

Propano

Isobutano
n-Butano
Isopentano
n-Pentano
2,2-Dimetilbutano
2,3-Dimetilbutano
2-Metilpentano

3-Metilpentano
n-Hexano

Conversidn n~-Hexano, %mol carga

Rend. Ce isdmero, %mol carga

Factor de selectividad

LHSV: 1.0 v/v/hr
HZ/HC: 4 (mol)

339 342 343 344 346 348 349
314 402 432 458 348 403 427
91.2 92.8 96.3 94.2 94.8 96.8 91.8
SA-5 Co (III) Sa-5 Fe (II)
Cobalto Hierro

Distribucidn de Productos (% Mol Carga-NLB)

5.4 27.9 37.6 0.5
0.6 2.9 5.7 0.6
0.6 4.9 18.9 37.7 0.6 1.8 4.1
0.8 1.8 3.7 0.2 0.7
0.4 3.8 7.9 0.2 0.6
2.0 8.7 10.6 0.2 0.6
1.6 5.8 7.2 0.1 0.4 0.6

2.1 2.1 1.0

5.1 5.1 3.5
1.3 28.6 22.9 16.4 0.3 1.0 1.0
0.8 19.8 16.9 12.4 0.8 1.3 0.9
97.9 37.2 20.8 14.8 98.7 96.0 93.9
2.1 62.8 79.2 85.2 1.3 4.0 6.1
2.1 55.6 47.0 33.3 1.1 2.3 1.9

1.00 0.89 0.59 0.39 0.85 0.58 0. 31

350
458
96.0

1.1
1.7
14.8
2.7
1.8
1.3
0.6



TRBLA T-2-11. ISOMERIZACION DE ISOMEROS DE HEXANO

Catalizador: 5% niquel-silica-alimina LHSV: 1.0 v/v/hr

Presidn: 24.8 atm. HZ/HC= 4 (mol)

Corrida N° 328 776 777 778 779 659 660 661 662 655 656 657 658
Temperatura, °C 287 302 329 357 385 288 314 343 371 287 316 344 372
Total recuperado, % w carga 97.4 98.0 98.1 100.2 97.8 94.4 95.3 95.1 96.8 92.1 95.0 96. 1 96.8
Hexano 2-Metilpentano 2,3-Dimetilbutano 2,2-Dimetilbutano

Distribucidn de productos Mol/100 Mol de Carga

Metano 0.5 0.4 0.4 .4 2.1 1.1

Etano - 0.4 0.4 0.4 0.4

Propano 0.6 0.4 - 0.4 0.8 0.4 0.4 0.4 0.4 0.4 0.4
Isobutano 0.4 1.3 0.4 1.2

n-Butano - - - - - 1.3 0.4
Isopentano 0.1 - - - 1.3 0.4 0.1 0.8 1.8 0.5
n-Pentano - - - - 1.6 0.5 0.5 0.8
2,2-Dimetilbutano - 1.5 1.5 6.1 5.9 3.2 6.7 10.1 1.7 98.6 93.7 85.2 63.5
2,3-Dimetilbutano 0.7 3.8 4.8 7.5 6.9 96.1 86.4 64.2 32.0 1.0 4.9 7.5 10.3
2-Metilpentano 87.8 73.9 57.8 39.7 34.1 2.8 11.2 23.2 3.2 10.1
3-Metilpentano 10.9 15.6 25.8 25.7 24.7 1.6 7.8 14.7 6.2
n-Hexano - 4.1 9.0 20.0 24.1 2.2 5.7 15.9 3.7 8.3
Conv. de Hexano, % mol carga 12.2 22.0 39.0 58. 1 64.0 3.9 13.6 35.8 68.0 1.4 6.3 14.8 36.5
Rend. isomer. C6’ " " 1.6 20.9 37.9 57.1 59.6 3.2 13.3 34.8 65.5 1.0 4.9 14.4 34.9
Factor de selectividad 0.95 0.95 0.97 0.95 0.93 0.82 0.98 0.97 0.96 0.72 0.78 0.98 0.96

% W C en catalizador 0.03 0.05 : G. 21



TABLA T-2-12. ISOMERIZACION DEL n-HEPTANO

Presidon: 500 psig. LHSV: 2.0 v/v/hr
3.3 mol
Temperatura: 459°C

Total recuperado, %w de la carga: 100

Distribucidn de productos (mol/100 mol carga)

Metano 3.1
Etano 5.2
Propano 25.1
Isobutano 18.5
n-Butano 8.2
Isopentano 3.8
n-Pentano 2.3
Hexano 3.0
2,2,3-Trimetilbutano 1.4
2,2-Dimetilpentano 1.6
3,3-Dimetilpentano 1.8
2,4-Dimetilpentano 1.6
2,3-Dimetilpentano 6.0
2-Metilhexano 19.0
3-Metilhexano 20.4
n-Heptano 12.5
Fondos 1.6
Conversidn, % mol carga 87.5
Isopentanos, " 51.8

Factor de selectividad 0.59
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TABLA T-2.13. ISOMERIZACION DE ISOMEROS DE HEPTANO

Catalizador: 5% niquel-silica-alimina LHSV: 1.0 v/v/hr
Presidon: 24.8 atm. Hz/HC: 4 (mol)
Corrida N° 322 323 324 325 252 253 254
Temperatura, °C 288 315 332 353 270 291 316

Total recuperado, % w carga 97.5 97.2 98.7 97.5 95.5 98.8 98.7

Heptano n-Heptano 2,3-Dimetilpentano

Distribucidn de Productos Mol/100 Mol de Carga

Metano 1.3 4.4

Etano 0.7 0.7 0.7
Propano 1.1 1.6 2.5 9.3 1.6 3.4 5.3
Isobutano 0.5 0.7 7.6 1.8 4.4
n-Butano 0.2 1.4 0.3 0.2
Isopentano 0.1 0.4

n-Pentano 0.1

Hexanos 0.6 3.8 0.1 0.1
2,2,3-Trimetilbutano

2,2-Dimetilpentano 1.3 5.5 7.3*%
2,3-Dimetilpentano 87.0 70.0 45.6
2,4-Dimetilpentano 3.4 6.6 4.8 6.0 9.5 14.2
3,3-Dimetilpentano 1.3 2.9 5.6
2-Metilhexano 1.4 6.4 17.8 23.3 0.3 3.6 8.9
3-Metilhexano 4.0 9.1 32.4 39.1 2.6 5.7 13.3
n-Heptano 94.1 81.2 40.7 18.9

Conv. de heptano, % mol car@a 5.9 18.8 59.3 81.1 13.0 30.0 54.4

Rend. C7, % mol carga 5.4 18.9 56.8 67.2 11.5 27.2 49.3
Factor de selectividad 0.92 1.0 0.96 0.83 0.89 0.91 0.91
% W C en catalizador 0.12 0.15

* Aproximadamente 1% 2,2,3-Trimetilbutano por anilisis infrarojo.
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TABLA T-2-14. ISOMERIZACION DE ISOMEROS DE HEPTANO

Catalizador: 5% niquel-silica-alimina LHSV: 1.0 v/v/hr

Presidon: 24.8 atm. H2/HC: 4 (mol)
Corrida N° 313 314 315 316 408 409 410 411
Temperatura, °C 256 286 313 343 304 320 338 354
Total recuperado, % w carga 92.5 96.7 I 97.5 97.6 94,2 99.9 95.1 93.6
Heptano 2,4-Dimetilpentano 2,2,3-Trimetilbutano

Distribucidn de Productos Mol/100 Mol de Carga

Metano 0.6 1.2 20.0 0.6 0.6 0.6

Etano 0.7 0.7 1.3 1.7 1.3
Propano 1.4 4.1 17.7 0.2 5.9
Isobutano 3.8 15.8 0.3 1.6
n-Butano 0.9 2.2 0.2 0.3
Isopentano 1.0 0.1 0.1 0.2
n=-Pentano 1.8 0.1

Hexanos 0.8 14.3 0.1 0.3 0.2
2,2,3-Trimetilbutano 1.3 7.5 13.0 5.5 88.8 81.9 76.6 62.2
2,2-Dimetilpentano 4.7 8.5 6.4 5.9
2,3-Dimetilpentano 11.3 19.7 22.7 9.2 3.1 4.7 3.8 4.4
2,4-Dimetilpentano 85.5 59.0 24.9 6.9 2.9 3.9 4.4 4.3
3,3 Dimetilpentano 0.3 2,7 8.2 4.5

3 Etilpentano 0.1 0.8 1,0

2-Metilhexano 0.9 3.9 11.3 14.5 1.9 5.3
3-Metilhexano 0.7 6.5 12.0 15.9 5.5 1.1
n-Heptano 1.9 6.6

Conv. de heptano, % mol carga 14.5 41.0 75.1 93.1 11.2 18.1 23.4 37.8
Rend. de isdmero, " " " 14.5 40. 4 69.9 57.2 10.7 17.1 22.0 31.0

Pactor de selectividad 1.00 0.98 0.93 0.61 0.96 0.95 0.94 0.82

% WC en catalizador 0.11 0.08



TABLA T-2-15. ISOMERIZACION DEL n-HEPTANO

Catalizador: 0.6%w

Presidn:

Temperatura, °C

WHSV, g/g/hr

»/HC, razon molar

Metano, %w carga

Etano

Propano

i-Butano

n-Butano

i-Pentano

n-Pentano

Hexano

n-Heptano

2-Metilpentano

3-Etilpentano

2,2- y 2,4-Dimetilpentano

3,3-Dimetilpentano

2,3~-Dimetilpentano
-C, , Aromaticos

7 10

5-C7 Cicloalkanos

Alkenos

Conversidon de n-C.,,
2 isbmero (rend), "

Factor de selectividad

Pt

500 psig

smol carga

sobre A120

468
5.0
4.8

1.8
3.4
7.6
3.9
5.1
5.2
2.3
6.9
14.2
13.0
7.2
2.0
0.4
4.6
6.1
2.5
0.6

85.8
36.4
0.42

3

496

4.7

3.7
8.6
17.3
6.4
6.4
7.5
4.1
7.8
4.7
5.0
7.1
1.0

1.6
14.6
2.3
0.6

95.3
15.3

0.16

468
48.1
5.1

70.0

30.0
20.2
0.67

28.

496
49.0
5.1

4.1
1.9
51.8

4.9
0.8
1.4

48.2
23.8
0.49



TABLA T-2-16. ISQMERIZACION DE ISOMEROS DE OCTANO

Catalizador: 5% niquel-silica-aldimina IHSV: 1.0 v/v/hr

Presidn: 24.8 atm. HZ/HC: 4 (mol)

Corrida N° 605 606 607 603 609 610 611 612 635 636 637 638
Temperatura °C 260 287 316 348 316 348 364 380 259 288 320 336
Total recuperado, % w carga 97.8 98.8 95.3 96.6 98.1 97.0 95.6 95.2 95.9 93.3 95.1 88.4
Octano n-Octano 2,2,4-Trimetilpentano

Distribucidn de productos Mol/100 Mol de Carga'

Metano 1.4 0.7 0.7 2.8

Etano 1.4 0.8

Propano 0.5 0.8 0.8 10.1 1.0 10.6 22.6 32.8 0.8 0.8 0.8 0.8
Isobutano 0.6 2.2 21.6 1.0 17.9 33.8 49.2 3.0 12.2 57.7 176.3
n-Butano 0.6 13.6 0.2 12.4 23.0 36.0 0.2 0.2 0.6 0.2
Isopentano 0.8 10.6 0.8 10.1 17.4 26.3

n-Pentano 0.2 2.8 0,2 2.5 5.4 10.9

Hexano 0.7 0.5 0.3 0.8

Heptano 0.3 0.2 0.3 0.3

2,5-Dimetilhexano 1.6

2,4-Dimetilhexano 9.0 10.5 11.9 3.4

2,3-Dimetilhexano 1.0* 5.7* 10.0* 17.5* 16.1* 8.3* 5.,0*

4-Metilheptano 0.4 0.6 1.2 1.2
3-Metilheptano 3.5 14.1 18.0 32.1 21.9 11.9 5.0

2-Metilheptano 3.9  14.7 16.1 11.2 21.2 14.9 5.1

n-Octano 99.2 91.1 3.2 14.6 37.0 2. 0.0 0.6

2,2,4-Trimetilpentano 93.2 92.9 69.0 59.1
Conv. de octano, % mol carga 0.8 8.9 36.8 85.4 63.0 97.9 100.0 99.4 1.8 7.1 31.0 40.9
Rend. Cg sisom., " " " - 8.4 34.5 54.7 60.8 69.7 47.5 17.4 0.4 0.6 1.2 1.8
Factor de Selectividad - 0.95 0.94 0.64 0.97 0.7 0.48 0.17

% W C en catalizador 0.32 0.09

* Predominantemente 4-Metilheptano.



TABLA T-2-17. ISOMERIZACION DE METILCICLOPENTANO Y CICLOHEXANO

Catalizador: 5% niquel-silica-alinina

Presidn: 24.8 atm.

Corrida N°

Temperatura, °C
Total recuperado, % w carga
Cicloalkano

Distribucidn de Productos Mol/100 Mol de Carga

Metano

Etano

Propano

Isobutano
n-Butano
Isopentano
n-Pentano

Hexanos
Metilciclopentano
Ciclohexano

Benceno

Con. de carga, % mol carga
Rendim. isomero, " "
Factor de selectividad

% W C en catalizador

627 628 629 630

288 316 344 371

88.0 91.3 90.9 92.9
Metilciclopentano

89.5
10.2
0.1

10.5
10.2
0.95

0.9
86.9
1.7

0.1

13.1
11.7
0.89

0.4
0.1
0.1
0.1
0.2
2.6
62.1
14.5
0.3

17.9
14.5
0.81

0.6
1.0
1.9
0.3
0.9
0.5
2.2
80.0
12.9
1.8

20.0

12.9
0.65
0.32

LHSV:
Hz/HC:

623

287
98.3

8.5
91.5
0.1

1.0 v/v/hr
4 (mol)
624 625
342 371
96.0 96.5
Ciclohexano
0.4 0.4
0.3
0.1
0.6
0.2
1.2
68.9 72.6
30.7 23.1
0.5 1.9
69.3 76.9
68.9 72.6
0.99 0.95

30.

626

390
97.7

0.5
0.3
0.8
1.0
0.4
0.9
0.5
2.4
59.8
31.5
3.6

68.5

59.8
0.87
0.36



TABLA T-2-18. ISOMERIZACION DEL CICLOHEXANO

Catalizador: 0. 5%w Pt/SiOZ—A1203 LHSV: 1.0 v/v/hr

Presidn : 24.8 atm H2/HC: 4 (mol)
Temperatura, °C 293 318 348
Recuperacidn, %w carga 101 99.5 98.0

Distribucidn de Productos (mol/100 mol carga)

Metano 0.6 0.7 0.8
Etano 0.2 0.4 0.5
Propano 0.7 0.4 0.6
Butano 0.4 0.2 0.4
Pentano 0.2 0.2 0.4
Hexano 0.1 2.8 12.2
Metilciclopentano 5.5 29.5 66.5
Ciclohexano 93.7 67.1 21.0
Benceno 0.2
Conversidn, sw de Ciclohexano 6.3 32.9 79.0
Factor de selectividad 0.87 0.9 0.84

TABLA T-2-19. POLIMERIZACION DEL METILCICLOHEXANO

Presidn: 700 psig LHSV: 2

Temperatura, °C
Horno 485
Catalizador

Hidrdgeno 157.1

Metano

Etano

Propano

Butano

Penatno

Hexano

Benceno

Metilciclopentano

Heptano

1,3~Cimetilciclopentano

1,2-Dimetilciclopentano
1,1-Dimetilciclopentano

Etilciclopentano

Metilciclohexano

Tolueno

Otros
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TABLA T-2-20. ISOMERIZACION DEL METILCICLOHEXANO

Catalizador: 5% nickel-silica-alimina LHSV: 1 v/v/hr

Presidn: 24.8 atm. Hz/HC: 4
Corrida N° 619 620 621
Temperatura, °C 286 313 342
Total recup, %w caega 96.0 96.3 99.7

Distribucidn de productos (mol/100 mol carga}

Etano 0.0 0.0 0.0
Propano 0.4 0.9
i-butano 0.8
n-Butano 1.2 0.3 0.8

i-Pentano

n-Pentano 0.8
Hepatno 0.1 0.1 1.1
1,1-dimetilciclopentano 1.3 4.8 7.6
1,2-dimetilciclopentano 6.4 18.3 23.2
1,3-dimetilciclopentano 6.2 13.6 22.6
Etilciclopentano 8.0 10.2 9.3
Metilciclohexano 77.3 52.5 32.6
Tolueno 0.1 0.2 1.5
Conversidn, %mol carga 22.7 47.5 67.4
Rend. isdmeros, " 21.9 46.9 62.7
Factor de selectividad 0.97 0.99 0.93

%w de C sobre el cataliz.

TABLA T-2-21. ISOMERIZACION DEL META-XILENO

Catalizador: Pt/SiOZ-Alzo3 (baja area) P ; 175 psig

LHSV: :1.0 v/v/hr HZ/HC : 10
Temperatura, °F 850 900
Total recuperado, %w carga 97.5 99.0

Distribucidn de productos (%w de la carga)

Cq1-Cs parafinas 2.5 2.1
Ce + parafinas 1.4 0.6
Ce + naftenos 0.9 0.3
p-xileno 22.4 22.8
m-xileno 44,6 44.0
o-xileno 23.9 24.2
etilbenceno 0.2 0.1
otros aromaticos 4.2 5.9
conversidon del m-xileno, %w carga 54.4 55.1
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TABLA T-2-22,

Catalizador: Pt/SiO

LHSV:

Temperatura, °F

Total recup, %w carga

Cq4=-Cs parafinas
Ceg + parafinas
naftenos
p~xileno
m-xileno
o-xileno
etilbenceno
otros aromdticos

conversién de etilbenceno, %w
xilenos, %w carga

TABLA T-2-23.

ISOMERIZACION DEL ETILBENCENO

,~Al,0, (baja &rea) Presidn:
1.0 v/v/hr H2/HC:
(Feed) 800 850

94.4 95.6

Productos (%w de la carga)

2.2 1.3

0.5 0.1

3.2 0.9

0.7 7.5 5.9

1.2 14.9 11.3

1.0 11.5 9.2

97.0 57.5 69.3
0.1 3.0 2.0

40.9 28.6

32.0 24.2

ISOMERIZACION DEL ETILBENCENO

(Operacion dos etapas)

Catalizador: Pt/SiO.-Al1_O. (baja area) Presidn:
2 2°3
HZ/HC: 10 mol
Temperatura, °F (Feed) 1° Etapa
Temperatura, °F 723 7
LHSV, v/v/hr 2
Total recup, %w carga 99.8
Productos (%w carga)
C4-Cg parafinas 0.5
Ce + parafinas
naftenos 30.0
p~xileno 0.7
m~-xileno 1.2
o-xileno 1.0
etilbenceno 97.0 66. 1
otros aromaticos 1.0 3.
conv. de etilbenceno (%w de carga)

xilenos, %w de la carga

33.

175 psig
10 mol
900 950
95.7 95.7
2.2 1.6
5.2 4.0
8.8 5.8
7.5 4.5
73.6 76.5
2.9 7.5
24.0 21.
19.2 11.8
175 psig
2° Etapa
93 842
1 1
95.6 95.8
0.9 1.1
2.1 1.0
4.8 1.5
12.2 11.1
24.2 21.5
16.6 15.7
37.1 45.9
2.3 2.3
61.8 52.7
51.8 46.9



TABLA T-2-24.

HIDROISOMERIZACION DE ALKENOS

Catalizador: 5% niquel-silica-aliimina

LHSV: 1.0 v/v/hr

Presidn: 24.8 atm. HZ/HC: 4 (mol)
Corrida N° 651 652 653 654 591 592 593 594 596 597 598
Temperature, °C

Top of Catalyst 283 301 321 346 196 211 232 286 309 337 357

Bottom of Catalyst 212 239 268 296 121 126 149 204 229 258 288
Total recovery, wt. % charge 97.4 ) 97.6 | 98.4 | 95.1 94.4 | 95.8 98.5 | 97.6 | 97.6 | 98.2 | 97.8
Alkene 1~-Pentene 1-Hexene

Product Distribution Moles/100 Moles of Charge (no-loss basis)

Methane
Ethane 0.6 0.3
Propane 0.3 0.5 1.0 0.7 0.4 0.4 0.4 0.8 0.8 2.5 3.1
Isobutane 0.5 0.7 1.2 1.5 0.4 1.2 2.8 5.6
n-Butane 0.5 1.0 1.7 2.0 0.6 0.4 1.6
Isopentane 23.1 30.1 35.4 40.2 0.1 1.1 1.6 2.5 4,3
n-Pentane 67.8 57.9 |51.0 |44.9 0.4 0.2 0.5 1.1 0.5 1.3 2.4
Isohexanes - 2.2 6.4 17.0 29.0 41.1 45.4
n-Hexane 99, 2 97.0 90.9 77.6 64.1 48.5 36.8
Higher mole wt. HC 6.2 8.2 9.0 9.0 0.3 0.4 1.5 2.7 3.3 3.4 5.1
Conv. aalkane mole % charge 32,2 42.1 49,0 55.1 0.8 3.0 9.1 22.4 35.9 51.5 63.2
C, isomer yield, mole % charge | 23.1 30.1 35.4 ]40.2 0.0 2.2 6.4 17.0 29.0 [41.1 45.5
Selectivity factor 0.72 | 0.72 | 0.72}| 0.73 | - 0.73 0.70 | 0.76 | 0.81 0.80} 0.72
Wt, % C on catalyst 4.2 3.1 1.32




TABLA T-2-25. HIDROISOMERIZACION DEL BENCENO

Catalizador: 5% niquel-silica-alGmina

1.0 v/v/hr

Presidn : 350 psig. LHSV:

Diluyente n-hexano (50% molar) HZ/HC: 4.1
Temperatura, °F

Horno 600 650 700

Catalizador 631 671 720
Rendimientos, %w de benceno
metilciclopentano 72.5 83.1 81.6
ciclohexano 27.3 15.9 14.0
benceno 0.2 1.0 4.4
Conversion, $w de benceno 99.8 99.0 95.6

TABLA T-2-26. HIDROISOMERIZACION DEL TOLUENO

Catalizador: 5% Ni-si-Al H, /HC: 6:1

Presidn: 350 psig. SV: 1 v/v/hr

Diluyente: n-hexano (50% mol) LHSV

Temperatura, °F
Horno 442 495
Catalizador (max) 476 528

Rendimientos, %w de tolueno
1,1-dimetilciclopentano
1,2-dimetilciclopentano
1,3-dimetilciclopentano
etilciclopentano

mitilciclohexano 8
tolueno

Conversidn, %w de tolueno 99.6 99.8

545
566
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36.

TABLA T-2-27. DESHIDROGENIZACION DEI CICLOHEXANO

LHSV: 3 v/v/hr HZ/HC: 4 mol
Pre§i6n Temperatura smol. benceno en producto
(psig) (°F) Observado Calculado
300 800 70 72
300 900 90 89
300 950 93 95
600 800 33 31
600 95 92 94

TABLA T-2-27A. DESHIDROGENIZACION DEL METILCICLOHEXANO

LHSV : 3 v/v/hr Hz/HC: 4 mol
Presiodn Temperatura % mol. Aromdticos
(psig) (°F) Observ. calc.
300 800 83 85
300 900 92 96
600 800 48 45

TABLA T-2-28. DESHIDROGENIZACION DE CICLOHEXANOS

Catalizador: 0.6% Pt sobre Al O WHSV: 100-103 v/v/hr
Presidn: 200 psig H.,/HC: 5.0-5.1 (mol)
Temperatura: 9§5°F

HC alimentado Ciclohexano Metilciclohexano Etilciclohexano
(¢ mol. conversidn)

Benceno 51
Tolueno 80
Etilbenceno 71

TABLA T-2-29. DESHIDROISOMERIZACION DE METILCICLOPENTANO

Catalizador: Pt/acidic oxide ILHSV: 6 v/v/hr

Presidn: 300 psig H,/HC: 4
Temperatura, °F 900 950 975
Hidrdgeno 3.4 3.2 3.2
Cqy - Cgq 4.2 7.0 9.8
Ce + parafinas 24.9 25.5 26.6
Aromaticos 33.5 38.6 40.0
Metilciclopentano 33.0 25.7 20.4

MCP conversidn, %w 66.0 74.3 79.6 (sw carga)
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TABLA T-2-30. DESHIDROISOMERIZACION DE METILCICLOPENTANO

Catalizador: 0.5% Pt/sioz-Alzo

3
LHSV: 3.0 v/v/hr
Presidon: 500 psig
HZ/HC: 10 (mol)
Temperatura, °F 850 900 950
Recuperado, %w carga 98.5 98.2 97.5

Distribucidn de productos (% mol carga)

Metano 1.8 1.9 1.9
Etano 0.9 0.9 1.9
Propano 1.8 1.8 3.9
i-Butano

n-Butano 0.3 0.4
i-Pentano 0.4 0.5
n-Pentano 0.4 0.6
Ciclopentano 0.1 0.6 0.3
n-Hexano 9.0 9.4 9.8
2,2-Dimetilbutano 0.4 0.2 C.5
2,3-Dimetilbutano 4.1 2.1 0.5
2-Metilpentano 10.0 111.1 9.3
3-Metilpentano 9.9 9.5 6.5
Metilciclopentano 44.8 35.7 28.2
Ciclohexano 3.6 1.9 1.0
Benceno 16.5 27.9 41.2
Tolueno 0.1 0.2 0.3
Aromidticos alto peso molec. 0.1 0.1 0.2
Conversion del metilciclopentano

% molar de la carga 53.7 63.2 70.9

Rendimiento hexano, % mol carga 32.8 31.7 26.0

1,000
96.0

0.9
0.1
7.7
0.1
1.5
7.8
7.0
16.2
0.7
54.8
0.3
0.2

83.3
23.5



TABLA T-2-31.

38.

DESHIDROCICLIZACION DE n-HEPTANOS

EFECTO DEL COMPONENTE METAL

Presidn: 200 psig

WHSV : 4.5 - 4.9 g/g/hr

H2/HC: 4.8 - 5.3 (mol)

Temperatura: 925°F

Composicidn del catalizador
0.6% Pt 0.32% Rh 1% P4 ).59% Ir

Rendim., %w carga A1203 A120 A1203 A1203
Hidrdgeno 1.3 0.1 -0.6 1.0
Metano 3.1 1.5 0.8 3.0
Etileno 0.3
Etano 6.8 4.5 6.7 7.6
Propileno 0.0 0.6 0.5 0.5
Propano 12.0 10.3 11.0 12.4
i-Butano 5.7 5.9 7.2 5.1
n-Butano 7.9 6.7 6.4 9.8
Butilenos 0.5 1.3 0.4
Cs + productos 62.7 70.4 66.7 59.9
Conversidon de n-heptano
a aromaticos (% molar) 29.9 13.4 10.5 25.1
Rendimientos de aromdticos
% vol. carga 20.8 8.8 7.1 17.2
Rendimientos de naftenos
% vol. carga 1.2 1.2 3.0 1.3



TABLA T-2-32. REFORMING DE 50% n-HEPTANO-50% CICLOHEXANO

Catalizador: 0!4% Pt—SiO2 (500 mz/g)

Presidn: 350 psig.

Temperatura, °F

Conversidn, % mol. carga
n-Heptano
Ciclohexano

Rendimiento, %m. carga
i-Heptanos

Benceno
Metilciclopentano

750

Hy/HC: 4 (mol)

LHSV: 2
800 850
0 1
83 97
0 1
78 94
1 2

900

27
100

96

39.

950

49
100

TABLA T-2-33. REFORMING DE 50% n-HEPTANO-50% CICLOHEXANO

Catalizador: 0.5% Pt-SiO_-Al.0O
. - . 2 273
Presion: 350 psigyg.

Temperatura, °F

Conversidn, smol. carga
n-Heptano
Ciclohexano

Rendimiento, %m. carga
i-Heptanos

Benceno
Metilciclopentano

750

83
92

51

68

H./HC: 4
SvV: 2

800 8

90
94

38
24
50

50

93
97

22
51
24

900

TABLA T-2-34. ISOMERIZACION DE n-HEPTANO SOBRE CATALIZADOR

Pt-SiO,-Al O,

(Efecto de superficie de area)

Concentracidn Pt: 0.25%w

Presidn: 350 psig
Superficie de Area mz/g 420
Acidez (mg KOH/G) 8.4
Temp. 70% conv., °F 703
i-Heptanos, $mol. carga 56.4

Factor de selectividad 0.80

320
7.8
743
50.5
0.72

LHSV:
HZ/HC:

225
6.1
783
54.0
0.77

2
4

110
3.7
843
50.5
0.72

97
99

43
1.3
878
46.0
0.67



TABLA T-2-35. CATALIZADORES PLATINO-SILICA

(Efecto de las adiciones de Al)

Carga: 50% n-Heptano Presidn: 350 psigqg.
50% Ciclohexano LHSV: 2
Catalizadores: 0.2% Pt en SiO 4
(500 m2/g)

Temperatura: 800°F

sw de A1203 adicionado 0.0 1.1 2.4
Conversidn, smolar. carga

n-Heptano 2 69 84
Ciclohexano 80 92 94
Rendim., $mol. carga

i-Heptanos 3 46 44
Benceno 67 29 25
Metilciclopentano 8 51 51

TABLA T-2-36. CATALIZADORES PLATINO-ALUMINA

(Efectos de las adiciones de Silica)

Carga: 50% n-Heptano Presidn: 350 psig
50% Ciclohexano LHSV: 2

Catalizadores: 0.25% Pt en A1203 HZ/HC: 4

Temperatura: 800°F

W SiOz, adicionado 0.1 5.0 10.0

Conversidn, smol. carga

n-Heptano 2 13 46

Ciclohexano 86 87 89.5

Rendim., %mol. carga

i-Heptanos 1.0 13.0 46.0

Benceno 82.0 73.0 30.0
4.0 13.0 46.0

Metilciclopentano

40.

87
94

35
25
51

20.0

64
92.5

64.0
28.0
55.0
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TABLA T-2-37. CATALIZADORES DE PLATINC-ALUMINA

(Efecto de las adiciones de Cloro)

Carga: 50% n-Heptano Presidn: 350 psig.
50% Ciclohexano LHSV: 2
Catalizadores: 0.25% Pt en A1203 HZ/HC: 4

Temperatura: 800°F

%w. de Cloro adicionado 0.06 0.49 1.2
Conversidn, s%molar carga

n-Heptano 8.0 46.0 79.0
Ciclohexano 85.0 93.0 96.0

smolar de la carga

i-Heptanos 6.0 33.0 46.5
Benceno 78.0 40.0 43.0
Metilciclopentano 4.0 36.0 35.5

TABLA T-2-38. CATALIZADORES PLATINO-ALUMINA

(Efectos de las adiciones de Boro)

Carga: 50% n-Heptano Presidn: 350 psig
50% Ciclohexano LHSV: 2
Catalizadores: 0.25% Pt en A1203 4

Temperatura: 800°F

%w. de boro adicionado 0.0 3.4 11.3
Conversidn, %mol. carga

n-Heptano 8.0 60.0 76.0
Ciclohexano 85.0 92.5 94.0
$molar de la carga

i-Heptanos 6.0 49.0 50.0
Benceno 78.0 35.0 35.5
Metilciclopentano 4.0 42.0 42.0
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CAPITULO III

PROCESO DE REFORMACION CATALITICA QUE POSEE LA REFINERIA

LA PAMPILLA: U.O.P. - PLATFORMING

Platforming llamado tambi&n "Proceso Continuo de Reforma-
cidn con Platino a alta presidn", se caracteriza por em-
Plear tres reactores en serie y por la necesidad de operar
bajo condiciones minimas de formacidn de coque. Las car-
gas de alimentacidn son normalmente del rango de 175-400°F,
empleando alta presidn (400 a 500 psi) y alta relacidn mo-
Las regeneraciones se¢ hacen in situ por el re-

flejo econdmico que representa.

La U.0.P. fue el pionero en procesos de Reformacidn al em-
Plear sucesivamente catalizadores de Pt para lograr naftas
de alto octanaje de tal forma gue a fines del 51 ya 25 uni

dades fueron calificadas y operadas por esta compaiiia.

IITI.1. DESCRIPCION DEL PROCESO

En la Unidad de Platforming normalmente sucede una
serie de recacciones cataliticas cambiantes, una to-
rre para precparar la carsga, una seccidn estabiliza-
dora y un circuito de intercambio de calor en el

cual se aprovecha el calor de las reacciones. Hor -
nos de calentamiento son usados para suplir los adi

cionales requerimientons de calor.
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En la seccidn de reactores de la unidad, la carga
al reactor es mezclada con un reciclo rico en hidrd
geno calentados en intercambiadores y quemados en
los gquemadores. Agqui lo descado es el mejoramiento
del nimero de octano de la nafta. Entre reactor vy
reactor existe un horno de intercambio de calor pa-
ra tomar el calor endot@rmico de la reaccidn, luego
del intercambio de calor cl efluente del Gltimo re-
actor es enfriado y entra al separador platformer
donde es separado en ligquido y gas rico en hidrdge-
no. La mayor parte de este gas es reciclado hacia
la corriente de alimentacidn de la carga antes de
los reactores; quedando un pecquenio flujo de gas pa-
ra mantener la presidn dcl sistema. El liquido se
carga hacia el cstabilizador, donde se produce una
corriente gaseosa GLP y otra liquida de nafta refor
mada de alto octanaje, ambos como productos princi-

pales del proceso.

PREPARACION DE LA CARGA: La Unidad puede ser equipa

da con varios métodos para la preparacidn de carga.
Esto depende de la cantidad de contaminantes que
lleva la carga y de acuerdo a cllo se opera. Por e
jemplo si se tiene una nafta cuyo contenido de con-
taminantes es bajisimo (s: < 3 ppm; HZO < 10 ppm,

etc.), &sta puede procesarse directamente. Pero, si

existen contaminantes tales como oxigeno, amonio,
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etc. la unidad tendrd que ser equipada con un strip
ping para remover y separar estos materiales inde-

seables.

Por otro lado, si en la unidad se tiene gasolinas
de puntos finales convenientes y aprovechables, pe-
ro excesivos compuestos ligeros estdn presentes; en
este caso, un fraccionado: serd incluido. Esta to-
rre estari operando para tomar las fracciones de to
pe libres de impurezas. Los materiales del fondo,

se cargarén a los reactores.

Los factores que nos indican si una carga es buena

para reformacidn son:

Destilacidn.- La carga ¢s nafta de destilacidn pri-

maria de PI de 200°F y PF de 380°F. E1l PF no debe

ser mayor de 400°F por:

a. Las fracciones de punto de ebullicidn clevado
tienden a aumenta: la formacidn de carbdn.
b. Porque la nafta reformada sc obtiene con aprox.

20°F mas en el PF que la carga.

Contenido de Naftcnos.- El objetivo primordial de

la Reformacidn es producir aromaticos y es mas fa-

cil hacerlo a partir de HC nafténicos.

Un corte tipo de carga que se procesa en la Refine-
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ria La Pampilla es:

Parafinicos 53%
Nafténicos 39%
Aromaticos 8%
Olefinas 0%

DESCRIPCION DE LOS EQUIPOS PRINCIPALES

La Unidad de Platforming estd compuesta por los si-
guientes equipos de procesos (como se puede apre-

ciar en el Flow Sheet):

- Tres hornos de precalentamiento entre reactor y
reactor.

- Tres rcactores de lecho Catalitico fijo.

- Intercambiadores de calor.

- Compresor y Bombas.

- Separador de Productos.

- Estabilizadora.

HORNOS.- Estos hornos, juegan un papel importante
en el proceso, ya que en cllos se da lugar a la pre
paracidn adecuada del flujo que van hacia los reac-
tores manteniéndolos a temperaturas adecuadas fijas
.. . T
de entrada a los reactores. La trasmisidon de calor
es por conduccidn, conveccidn y radiacidn. Se ca-
lientan por accidn de aceites combustibles y en 1i-

neas generales se puede decir que son hornos de ti
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po radiante.

Duty de diseifio H1P H2P H3P
Flujo lb/Hr 29,508 27,290 27,291
Temp. entrada (°F) 727 796 904
Temp. salida (°F) 1,000 990 990
Presidn salida (psigqg) 460
. = 6 6 6
Absorcidon (BTU/hr) 7.96 x 10 5.25 x 10 2.38 x 10
REACTORES

Estas unidades de proceso representan el corazdn
del proceso en si, ya que las diversas reacciones
quimicas que ocurren a la vez que son muy complejas,
se controlan de manera gque se orienten a una mayor
aromatizacidn de la carga. Las principales reaccio

nes que ocurren son:

Reactor C1 Deshidrogenacidn
Isomerizacidn

Reactor C2: Deshidrogenacidn'
Isomerizacidn
Hydrocracking
Deshidrociclizacidn®

Reactor C3: Hidrocracking

Deshidrociclizacion.

El esquema clisico de estas reacciones se ve en la

Fig. F-3-2A. Actualmente se cargan en estos reacto
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res, el catalizador R-11, UOP monomet&lico e¢n un vo

3 -
lumen de 274 ft~; y tambid&n el catalizador de Sopor

te R-9L en un volumen de 16 ft3.

Reactor N° R-11 R-9L
C1 55 ft3 4.2 ft3
c2 82 " 5.3 "
C3 137 " 6.5 "

En el Grafico F-3-2B sc muestra la forma en que van

colocados los Catalizadores R-11 y R-9L.

Efectos del Sistema Hornos-Reactores.- Una mayor

consideracidn en todo proceso catalitico es aproxi-
mar a reacciones isotérmicas de rcaccidn. Pero, 1la
mayor reaccidn en reformacidn es la deshidrogena-
cidn, la cual es endotérmica. Grandes cantidades
de calor deben c¢n consecucncia ser suministrado pa-
ra lograr la temperatura Cptima de conversidn. Una
porcidn del calor ces suministrado por precalenta-
miento de la alimentacidn y la corriente de reciclo
de hidrdgeno antes gue cllos entren al sistema de

reaccion.

La siguiente tabla, muestra el tipo de reacciones
de calor existente en un sistema tipico de 3 reacto
res con o de Lecho Fijo, empleando recalor intermi-

tente en reformar (comercialmente) naftas de 90 RON
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claro, sobre catalizador de platino.

c1 Cc2 C3
Reactor N° 1 Reactor N° 2 Reactor N° 3
935 935 935
815 380 925
emp. (°F) 120 055 10
ro 65.5 79.5 90.0

INTERCAMBIADORES DE CALOR: (E1, E2, E3, E4, ES5, E6,

E7)

Se consideran unidades complementarias del proceso,
en la Unidad juegan papel importante, siete inter-
cambiadores (incluyendo un reboiler y un condensa-

dor, ambos en la estabilizadora).

Cabe hacer hincapié&, que dentro de todos estos in-

tercambiadores de calor, resaltan en importancia el

Reboiler de la estabilizadora y el precalentador a

la estabilizadora. En ambos el fluido caliente va

por los tubos y el fluidc frio por los cascos y los
6

duty de disefio ¢n ambos sca: 3.01 y 2.78 (10 BTU/

Hr) de calor intercambiado respectivamente.

COMPREGOR Y BOMBA: (K1 y B1)

El compresor juega un papel muy importante en el
proceso ya qgue comprime el gas de reciclo a platfor

ming. Son dos compresores de tipo horizontal con 2
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Cada compresor tiene:

Razdn de compresidn 1.415

Cp/Cv 1.310

factor de comprensibilidad 1.000

MM S

CFD al gas 8.750

Consume vapor; ya que lo necesita para mover 1las

turbinas.

Del Gltimo
te que son
un tren de
parador de
gaseosa es

da y recic

Las bombas

reactor de platforming sale una corrien-
los productos de¢ formacidn que pasan por
intercambiadores para luego entrar al se
productos, en el cual toda la corriente

separada y una parte de ésta es comprimi

lada.

existentes son para inyeccidn de agua;

(para inyectar agua al aflucente del reactor de Uni-

fining separando el claro y el HCl, por lo gue su

funcidn es

de lavado y también inyeccidn de agua a

la mezcla de nafta desulfurizada con el gas de reci

clo).

SEPARADOR

DE PRODUCTOS: (S1)

Separa el

llega en £

efluente proveniente del 3er. reactor gque

orma de mezcla liquido-gas. E1l gas sale

por la parte superior del separador y el liquido
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por gravedad sale por la parte inferior.

Posce un indicador de nivel y mallas de mdnel.

ESTABILIZADORA: (D1) El efluente liquido provenien-

te del separador de productos pasan por un intercam
biador de calor precalentandose por accidn de los

productos de fondo de la estabilizadora para aprove
char el contenido caléricoc que tienen. Una vez pre
calentado entran a la toric a la altura del plato

17 y 13. Por el tope de la astabilizadora sale LPG
(C3 + C4) que pasa por un ccndensador y parte se re
cicla y la mayor parte sale como producto a recupe-
racidn de gases. Por los fondos sale como producto

principal nafta reformada de alto octanaje.

SITUACION ACTUAL DE LOS EQUIPOS DE PROCESO

Es muy importante recalizar una inspeccidn periddica
de los equipos de procesc, para tener un conocimien
to exacto de la situacidn en gue se encuentran di-
chos equipos, ya que de¢ csta manera se pueden corre
gir defectos y lo que es mas importante; se puede
predecir la vida media Gtil que se espera de los e-
quipos y realizar asi un plan de prevencidn de fa-

llas en los equipos.

En la Unidad de Unifining-Platforming de la Refine-
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ria La Pampilla se realizan trabajos de inspeccidn

en paradas por mantenimiento y las paradas progra-

madas de inspeccidn. Como norma de trabajo reali-

zan una severa inspeccidn de los eguipos cada vez

gque se para la unidad por regeneracidn y/o cambio

de catalizador.

En base a lo dicho anteriormente la situacidn ac-

tual de los equipos es:

A)

B)

10
20
K

20

C)

No existe desgaste ni corrosidn superficial inte
rior en la reactores de Unifining-Platforming.
Existen moderados regimenes de corrosidn genera-
lizada y casos poco severos de corrosidn locali-
zada en:

E 9 U I P O Velocidad Corrosidn
(m&x. M.P.Y.)

Agotador (Unifining) Nula
Estabilizadora (Platforming) 2.30
Separador (Unifining) 0.82
Separador (Unifining) 0.67
Separador (Platforming) Casi nulo
Separador (Platforming) Casi nulo

El intercambiador precalentador a la estabiliza-
dora presenta corrosidn localizada en aletas de
tubos por estancamiento de productos de corro-

sidn y materia organica.
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D) En el primer Horno de Flatforming la evaluacidn
del aislamiento conformado por lana mineral y fi
bra ceradmica KAOWOOL e&s mas eficiente gue la mez

cla de refractario convencional.

E) Las calibraciones y pruebas de dureza efectua-
das al serpentin de tubos de¢ los hornos de plat-
forming han repcrtado valores semilares a los o
riginales, por lo tanto se encuentran dentro de

la especificacidn.

Por lo expuesto anteriormente se concluye gque la U-
nidad de Platforming e¢stZi en buenas condiciones a pe

sar de tener trabajando 14 anos.
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EFECTOS DE LOS PARAMETROS DE OPERACION EN LOS RENDI

MIENTOS

De todas las reacciones '‘gue ocurren en platforming,
existen qif‘que ser&n controladas dentro de ciertos
limites para poder okitener productos de alta cali-

dad, altos rendimientos d¢ productos liquidos, sufi
ciente produccidn d¢ Eidrdégyeno para sostener o man-
tener la presidn de la planta y una larga vida del

catalizador. Estas rcacciones son las de AROMATIZA
CION e HYDROCRACKING. El efeccto de las mejores va-
riables operativas sobre aromatizacidn e hidrocrac-

king pueden ser entendidas y constantementc ohserva

das durante la operacidn del proceso.

1. TEMPERATURA

Incremcentando la temperatura se incrementard am-
bas reacciones. El Hidrocracking es incrementa-
do en gran proporcidn y la formacidn de aromdti-
cos en menor cscala, segln o como la temperatura
sea incrementada para crandes scveridades. De

este modo, las temperaturas de entrada a los re-
actores serdn fijadas para dar lugar a una clara
y completa aromatizacidn y un exacto hidrocrac-

king para lograr asi los deseados octanajes y ren

dimientos de los productos.
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Generalmente un incremento de 5°F en la entrada
a cada reactor dard lugar a un incremento de UN
RON Claro en el platformado. Excepto en severi-
dades muy bajas, esto serd considerado el maximo
incremento en un t.i.empo cualgquiecra. Para fuer-
tes incrementos de temperatura se esperari a gue
la Unidad se haya estabilizado y gque los resulta
dos de este procedimiento sean recibidos del La-

boratorio.

Esto parecera una practica general siempre que u
na reduccidn en la razdn de alimentacidn debe de
ser hecha, la temperatura seria lo primero que

se cortaria. Si la razdén de alimentacidn se cor
ta primero, un sobrecracking del material resul-
tari y causard un incremento del nivel dc carbdn

en el Catalizador.

Cuando se incrementc la razdn de alimentacidn vy
la temperatura; la razdn de alimentacidn sicmpre
sera levantado o incrementado primero. Un in-
tenso color amarillo en el producto Platformado

es generalmente un signo de sobhrecracking (over-

cracking).

Cuando - una reduccidn drastica en la carga sea he
cha, por varias razones, ia temperatura de entra

da a los reactores seria reducida de 10 a 20°F;
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esto para minimizar al peligro de overcracking.

Como una regla general, la temperatura requerida
para la misma severidad en una razdn de carga re
ducida puede ser alcanzada ajustando la tempera-
tura para rendimientos de 1la misma caracteristi-

ca por barril de carga.

PRESION

Incrementando la presidn se incrementara el Hi-
drocracking y decreceria la isomerizacidon. Donde
operaciones a baja presidn favorecen la forma-
cidn de coque sobre el catalizador, mientras que
altas presiones en algunas unidades dan un alto
reciclo de hidrdgeno, el cual interviene determi
nante y controlantemente en la formacidn de co-
que. De este modo los recactores estarian operan
do a presiones maximas (dentro de las limitacio-
nes que dan los equipos), los cuales pueden ser

toleradas respecto a la reaccidn de aromiticos.

De este modo, la presidn del Sistema es general-
mente gobernado por la razdon de reciclo, y no
puzde, excepto en bajas razones de alimentacidn

ser usado como variable.
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Esto es la razdn de la cantidad de hidrdgeno en
el gas de reciclo circulado por los comprensores
expresado en moles, a la cantidad de Petrdleo

crudo de carga expresado en moles.

El prcpdsito del Hidrdgeno reciclado es para pre
venir la formacidn de cokc sobre el catalizador
y el equipo es discrnado para proporcionar sola-
mente un lcecve exceso sobre los requerimientos

normales de operacidn.

El efecto de la razdn de Hidrdgeno a la carga al
reactor; en aromatizacidén e hidrocracking no es
considerada suficiente para garantizar algin a-

juste en la razdn de reciclo por esta razdn.

Para proteger cl catalizador la razdn seria man-
tenida encima del minimo valor especificado por
la unidad en particular y la operacidn llevada a
cabo. Los valores altos dentro del rango permi-
sible con los cegquipos no son nocivos. Las corri
das con razones bajas de H2/HC, tienden a deposi

tar coke en el catalizador.
Lo siguiente incrementard la razdn HZ/HC:

a) Mas capacidad en el compresor.

b) Bajas razdn de carga al reactor en reciclocs
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constantes.
Incremento de la residn en el separador y de

este modo mds cantidad de gas serid bombeada.

Asi también, la razdn de HZ/HC se reduciria por

las siguientes razones:

a)

b)

c)

Caida en el porcentaje de H, en el gas de re-

2
ciclo.
Incremento de la caida presidn en el reactor.

Bajada en la eficiencia del compresor a causa

de mechanical difficult.

Por estas razones, es important: gue las razoncs

de HZ/HC sean frecuentemente chegueadas, asi, se

elaboraran cartas que indigqucn H2/HC vs. razdn

de alimentacidn; razon de gas de reciclo y pure-

za del hidrdgeno.

L.H.S.V. (VELOCIDAD ESPACIAL DEL LIQUIDO POR HORSA

Este término comiinmente abreviado como LHSV indi

. - .
ca los pies cubicous de carga a los reactores por

pie cllbico de catalizador y es una indicacidn de

la "severidad"” de la operacidn.
Caudal de Carga (pie c@Gbico/hora)
LHSV =

Volumen de catalizador (cn todos los reactores)

Como puede verse: hablar de LHSV es hablar de se

veridad.
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Un cambio en el flujo de carga, tiene un pequeno
efecto en la aromatizacidn pero un gran efecto

en cl Hydrocracking.

Una disminucidn en el flujo de carga siempre re-
sulta un incremento en ¢l Hidrocracking. Si la
misma cantidad de catalizador es cargada en 1la
planta, los cambios normales en el flujo de car-
ga requerida por la alimentacidn aprovechable vy
demanda de productos puede ser compensado por

cambios en la temperatura.

Luego, como se¢ mcnciond, convendria una practica
regular siempre, para bajar la temperatura de en
trada al reactor antes que bajar la razdn de car
ga y no al revés, o podria dejandose severo hi-
drocracking, lo cual se reflejaria en un rapido
consumo de hidrdgenc y en consecuencia el catali

zador se cubriria de carbdn (coking).

Cuando se incrementa la carga y las temperaturas
de entrada al reazctor, el flujo de carga se le-

vantaria primero, siempre.

Antes de levantar la carga, el flujo de reciclo
sera chequeado, para c¢star seguro que una razdn
apropiada de H2/HC existirad después del incremen

to'
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EL CATALIZADOR

E1l catalizador UOP, de platforming es un mate-
rial selecto preparado para promover reacciones
especificas. Los ingredientes activos estan cui
dadosamente compuestos y protegidos para lograr
una vida larga. La actividad del catalizador su
friria una declinacidn si se trabaja inapropiada-
mente o si se utilizan cargas inapropiadas (con-

taminadas).

Una prioridad en lo gque se refiere a proteccidn
del catalizador durante las corridas o cargadas,
es la de tomar precauciones adecuadas operativas
vara lograr una mejor funcidn del mismo. Expo-
nerlo a mezclas excesivas himedas puede alterar
las propiedades quimicas del catalizador y por

lo tanto reducir sus actividades.

El catalizador de Platforming esta formado por u
na base de AlGmina y scbre clla se deposita Pla-
tino finamente dividido. Ticne una funcidon dual:
una funcidn acida promotora de las rcacciones HI
DROCRACKING, otorgada por la Alimina y una fun-
cidn Hidrogenante-deshidrogenante otorgada por

el platino.

Los cloruros o floruros con agregados ala Alami-

na para dar una funcidn acida. (Se agregan di-
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rectamente a la carga de platforming). Este

contenido de Cloruros en el catalizador debe os-

cilar entre 0.75 y 0.85% en peso.

ACTIVIDAD: Es la facilidad de realizar reaccio-

nes. Depende principalmente del grado de disper
sidn del Pt sobre el catalizador y el balance a-

gua-dicloruro.

La temperatura promedio ponderada (WAIT) de en-
trada al reactor es la mejor indicacidn de la ac

tividad del catalizador.

SELECTIVIDAD: Habilidad del catalizador en produ

cir rcacciones desecadas. La mayor o menor selec
tividad se evalla por los incrementos de tempera
tura de los reactores, los calores de reaccidn.

endotérmicos y los rendimientos de los productos.

ESTABILIDAD: Es la capacidad del catalizador de

mantencer su actividad y estabilidad el maximo de

tiempo.

VENENOS DEL CATALIZADOR: Existen dos tipos de

contaminantes del catalizador de Reformacidn:

(A) Provenientes del Proceso: Es el “coke" el

cual se depositara en la superficie del cata



(B)
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lizador originando disminucidn en su activi
dad. La acumulacidn de carbdon en el catali-
zador es promovida por: aumento de temperatu
ra en ¢l catalizador, disminucidén de la pre-
sidn del rceactor, disminucidn de la relacidn

HZ/HC v la carga con alto punto final.

La acumulacidn de carbdn excesiva hace que
la actividad dcl catalizador sea afectado ob

tenié@ndose rendimientos antiecondmicos.

Provenientes de la Carga: Los compuestos con

taminantes del catalizador son: azufre, ni-
trdeeno, oxigeno, metales, agua, haldgenos.
Por csta razdn para prolongar c¢l maximo la
vida del catalizador deben reducirse a nive-

les tolerables estos contaminantes.

Azufre.- Sc presenta como acido sulfhidrico
vy mercaptanos. Son indeseables por la rapi-
da desactivacidon del catalizador (reduce la
actividad de¢ aromatizacadn). Con un 0.5% de
azufre en la carga se observa una caida sig-
nificativa en la actividad de deshidrogena-

+ o
cion.

Estos compucstos se eliminan en la Unidad de

Unifining (desulfuracidn catalitica).
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Nitrégeno.- Los compuecstos de nitrdgeno en la
carga se convierten en amoniaco bajo condi-

ciones de operacidn de platforming, y son ab
sorbidos por el catalizador &cido reprimien-
do las reacciones de hidrocracking, isomeri-

zacidn y deshidrociclizacidn.

Oxigeno. - Reacciona con materiales c¢lafini-
cns pera iniciar recacciones en cadena de con
densacidn y polimerizacidn con formacidn de
Coke. S8lo trazas dec oxigeno bastan para i-
niciar la rcaccidn. La nafta de primaria al
almacenarla en lus tangues se cubren con una

atmdsfera de gas.

Metales.- Lous metales, especialmente el arsé

nico debe ser separado de la carga de Plat-
forming porque unido al Platino reducira su

actividad y saelectividad.

Agua.- El agua arrastre 1los haldgenos del ca
talizador disminuyendo la actividad de Hidro
cracking. Sin embargo, es necesario mante-

ner una minima cantidad de agua tal como 5-

10 ppm.

Compuestos Halogenados.- Proporcinna la acti

vidad acida del catalizador.
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Un exceso de cloruros ocasionara mayor reac-
cidn de Hidrocracking con pérdida en el ren-
dimiento de Reformado y tendencia hacia el

cocimiento decl catalizador.

BALANCE CLORURO-AGUA EN EL CATALIZADOR: Cloruro

Yy agua son considerados como constituyentes nor-
males del catalizador y deben mantenerse en el ba

balance durante el ciclo de vida del catalizador.

El catalizador dc Pt c¢s un fuerte receptor de
cloruros y agua y cl efecto de éstos sobre 1los
centros activos del catalizador depende en qué@é

concentraciones se hallan en la carga.

Un aumcnto o disminucidn en los niveles de cloru
ros del catalizador pueden facilmente ser obser-
vables por una temperatura del reactor y por 1los
rendimientos de la Unidad. Para aumentar la pro
duccidn de petrdleco se utilizan compuestos de
cloro en la operacidn de recuperacidn secundaria
v al no ser totalmente eliminadas por la desala-
dora puede llecgar a contaminar la carga a plat-
forming. Si bicn e¢s cierto gque en Unifining se
descompone los compuestos de cloro por accidn
del catalizador Hidrobdn S-6, tambi&n lo es gque
algo de HC1l procducido se recombine con producto

en la seccidn efluente y contamine la carga a
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Platforming, por lo que el uso de agua de lavado
en este efluente del reactor de Unifining separa

rd estos compuestos de la carga a Platforming.

El exceso de cloro en el catalizador afecta su es
tabilidad y resultan ciclos mas cortos a causa

del carbdn proveniente de hidrocracking.

Bajo contenido de cloro disminuye la actividad.

Exceso de agua ¢n la carga a PT causara inicial-
mente un aumento de reacciones dec hidrocracking,
mayor produccidn de ligeros y aumento en el octa
naja indicaran aumento en la actividad. Estos e

fectos seran durante un corto periodo.

Por otro lado si la temperatura del reactor se
aumenta para mantener el RON, la estabilidad del
catalizador sc ve afectada debido al aumento en

niveles de carbon.
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CAPITULO IV

CATALIZADORES PARA PLATFORMING

IV.1.

ANTECEDENTES DEL ACTUAL CATALIZADOR (R-11) EN "RELA

PA"

La Unidad de Reformacidn Catalitica de la Refineria
La Pampilla de 1,760 B/DO de capacidad emplea un ca-
talizador a base de Platino (Pt) para convertir Naf-
ta o Gasolina de Destilacidn Primaria de Bajo RON en
gasolina de ALTO RON. Basicamente el proceso se rca
liza en tres REACTORES EN SERIE guec contienen Catali
zador Tipo (R-11, UOP, Pt-Altmina) cn presencia de

HidrAdgeno. (8,775 1lbs. dec catalizador).

La Unidad dc¢ Implemento en 1967 y desde esa fecha
hasta la actualidad vicecne empleando ¢l catalizador
R-11, ademids de los difcrentes tipos de carga proce-
dentes de diferentes tipos de crudo gque se ha venido
procesando e€n cada reycneracidn efectuada, lo que im

plicd distintos tiempos de "ciclos de regencracidn".

Hasta la fecha sc han cambiado de catalizador (R-11)
dos veces: la primera vez luego de 6 regeneraciones
en 1976; la segunda wvez luego de 4 regeneraciones en
mayo de 1981; es decir en la actualidad se viene pro
cesando con catalizadcr nuevo, antes y después de cada

. - . .
regeneraclion se realizan corridas de prueba con la
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finalidad de evaluar la actividad del catalizador vy
aportar elementos de base para preparar estudios eco
ndomicos de optimizacidn de la operacidn de la unidad
en cuanto al tipo y volumen de carga octanaje de 1la
nafta reformada, y con relacidn a otros par@metros o

perativos asi como de precios.

RESULTADOS DE LA ULTIMA CORRIDA DE PRUEBA EFECTUADA

EN MAYO 1981 CON CATALIZADOR R-11 VIRGEN

Nafta de Unidad de Destilacidn Primaria I (UDPI)

1,800 B/D - 90 RON

BALANCE
UNIFINING:

Alimentacidn B/D % Vol
Nafta de UDPI 1,746.8 95.19
H2 de Platforming 88. 2 __4.81
Total 1,835.0 100.00
Productos B/D % Vol
Gas Combustible (2) 88.3 (1) 4.81
Nafta tratada 1,755.2 95.65
Total 1,843.5 100.46
Pérdida (Ganancia) (8.5) (0.46)

PLATFORMING:
AlimcntaciOn B/D % Vol

Nafta Tratada 1,755.2 100.0
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Productos B/D % Vol
H2 a Unifining 88.2 (1) 5.03
Gas Combustible (2) 149.7 (1) 8.53
GLP 41.0 2.34
Nafta Reformada 1,401.7 __79.86

Total 1,680.6 95.75

Pérdida (Ganancia) 74.6 4. 25

(1) Expresado en BEFO.

(2) Resumen de Gas CTombustible:

1b/D BEFO/D unidad
Del Separador D1 11,706.0 72.9 Unifining
Del Agotador D3 4,499.0 15.4 "
Del Estabilizador D6 9,531.0 33.0 Platforming
Del D5 22,593.0 116.7 "

CORRECCIONES DE RENDIMIENTOS

Rendimiento sin Corregir, % Vol 81.74
RON REAL 92.0
Andlisis PONA N+2i 60.3
Presidn Promedio de Reactores, Psig 47.3
KON Corregido 90.0
Correccidn (1) del Rendimiento, % Vol -1.88
Rendimiento Corregido, % Vol 79.86

(1) Correccidn del rendimiento por Andlisis PONA, Presidn
en el Reactor y RON.
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LB/D
SCF /D

FLUIDO - CARGA - ROCN

PRODUCCION DE GASES Y GLP

MOLAR
GAS DEL GAS DEL GAS DEL GAS DEL
SEPARADOS AGOTADOR 12-D5 ESTABILIZ.
92.4 35.5 87.2 26.5
5.5 1.8 6.9 1.4
1.6 10.0 3.1 13.7
0.5 19.5 1.9 44.4
5.9 0.3 12.4
8.6 0.4 1.6
10.5 0.2
8.2
100 100 100 100
3.45 34.52 5.19 32.5
3393.04 130.33 4353.18 292.36
11706 4499 22593 95. 31
i 1'250,330 48,030 1'603,840 i 107,750

|

TOTAL GASES
MOL/D % MOL
7054.89 86.38
493. 44 6.05
242.32 2.96
254.90 3.12
57.00 0.69
33.29 0.40
22.39 0.27
10. 68 0.1z
8168.91 100
5.92
8168. 91
48829
3'005,950

COMDICIONES FROMEDIO DE OPERACION

1,800 B/D

UNTIVF I NI NG

Temperaturas

Entrada Reactor C1

Reflujo de Fondos del Agotador C-2
Reflujo de Tope del Agotador
Nafta tratada al E-3

Presiones

TI-2
TRC-46
Th-59
TI-42

NAFTA UDP I

605°F
486°F
105°F

472°F

71.

% MOLAR

GLF

1.8
17.1
60.5
17.8

2.8

100
44.08

162.82
7,177
236.7

- 90 RON
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Presiones

Entrada al Reactor C-1 PI-15 = 320 psig
Separador D-1 PRAL-29 = 312 psig
Domo del Agotador C-2 PRC-60 = 122 psig
Fondos del Agotador C-2 PI-39 = 122 psig
Flujos
Carga a la Unidad FRC-19 = 1,747.0 BPD
Reflujo de Fondos del agotador C-2 FRC-45 = 5,460 "
Reflujo de Tope del Agotador FR-57 = 429 "
Nafta Tratada FRC-115 - 1,755 "
PLZ TF ORMTING
Temperaturas
Entrada al Reactor C-3 TI-67 = 961.0 °F
" " Cc-4 TI-81 = 944
" " C-5 TI-95 = 933
Gas de Reciclo a Compresora Th-138 = 99
Dumo Estabilizador C-6 TI-149 = 130
Reflujo de Fondos del C-6 TI-151 = 4389
" Tope " Th-157 = 71
Nafta Reformada Th-143 = 122
Presiones
Entrada al Reactor C-3 PI-78 = 505 psig
" ° c-4 ® pi-92 = 480
" " c-5 PI-106 = 470 "
Drum Separador D-5 PRC-129% = 393 "
Domo de Estabilizadora C-6 PRC-159 = 242 "
Gas de Reciclo PI-135/139 - 525 "
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Flujos
Carga a la Unidad FRC-115 = 1,755.0 BPD
Gas de Reciclo FRAL-116 = 13.3 MMPC/D
Reflujo de Tope dc C-6 FRC~-158 = 438.0 BPD
GLP FR-154 = 41.0 "
Nafta Reformada FR-142 = 1,402.0 BPD
Pentanos FR-37 =

ANALISIS DE LABORATORIO

CARGA A UNITFINING

Gravedad API 54.5
PVR pPsi 0.7
Azufre Total; % peso 1.68

RON claro ;

Destilacidn PIE (°F) 208
10% 251
50% 289
90% 330

PFE% 378
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CARGA A: NAFTA
PLATFORMING REFORMADA
Gravedad, °API 54.3 46.9
PVR Psi 0.3 4.0
Azufre Total, % peso 0.1 46.4
Saturados, $ vol 93.9
Parafinas, 2 vol 45.8
Nafténicos, $ vol 48 .1
Olefinas, % vol 0.0 0.0
Aromaticos, * vol 6.1 53.6
Color Saybolt +14
RON claro mcnor que 40 92
RON + 1 CC 97.6
RON + 4 CC 68.6
Cloruros, ppm 0.28
Agua, ppm 13.40
Destilacidn, (°F)
PI 220 110
5% vol 247 146
10% 257 170
20% 265 210
50% 292 280
90% 332 342
95% 348 362
PF 380 420

* Ver Grafico F-4-1A.

REGENERACIONES Y RENOVACIONEES DEL CATALiZADOR MONOME
TALICO (R-11, U.O.P.) EN PLATFORMING DE LA REFINERIA

LA PAMPILLA

A lo largo de los anos desde que se implantd la Uni-

dad de Reformacidn Catalitica (Platforming) en la Re
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fineria La Pampilla s¢ llevd a cabo una serie de re-
generaciones del catalizador después de cada renova-
cidn del mismo tal como se muestra cn la Tabla T-.-
1A/B teniendo en cuenta que la garantia de U.O.P.

del catalizador R-11 es: 180 Bbls/1lb.

INTERPRETACION GRAfICA DE LA VIDA UTIL DEL CATALIZA-

DOR

El catalizador de Platino (Pt) no se gasta, sino se
desactiva, lo que produce una disminucidn del rendi-.
miento que se refleja en el octanaje de la nafta fi-
nal. Cuando esta pérdida de rendimiento llega a un

limite econdmico (L.E.) se hacc necesario una regene
racidon, con lo cual se logra rccuperar parte de esta
disminucidn; asi sucesivamente hasta cuando esa dis-~
minucidn no se recupera uvn este instantc se realiza

cl cambio de .catalizador.

Si se considera una vida total al catalizador sin
considerar las regcecneraciones, se obtendria un indi-
ce de declinacidn de rendimiento dcl catalizador:
¥YDR, donde este YDR c¢sti en funcidn de: RON, presidn,
HZ/HC, PEF (°F), % S, % V Naftcnos y % V dec Aromati-
cos; por lo tanto un cambio en las variables, origi-

na un cambio del YDR.



TABLA T- 4- 1A.RESULTADOS COMPARATIVOS - REGENERACIONES DEL CATALIZADOR (R-11)

REACTORES

Fecha de Regen.

1° Reactor
2° Reactor

3° Reactor

Total de Carbdn Quemado (1b)
Total Hrs. de Regenerac.
Vida Catalizador (Bbl/1lb)

Tiempo operativo hasta
Regeneracidn

NUMERDO DE REGENERACIONES
N° 1 N° 2 N° 3 N° 4 N° 5 N° 6
(9/12/71) (1/5/72) (1/6/73) (1/3/74) (4/8/75) ( /72/76)
1b. % 1bs % 1b % g 1b. % 1b. % 1b. %
240 13.6 283 15.6 246 13.9 240.86 39.6
441 16.5 357 13.4 398 15.2 * * 165.62 27.2
814 18.9 502 11.7 727 16.9 202.15 33.2
1,495 1,142 1,371 * * 608. 63
69 45 78.75 * * *
171 736 415.03 * *
4 anos 4 meses 1 ano 8 meses 1 ano 7 meses
23 dias 30 dias 5 meses

% : Porcentaje de carbdn sobre el catalizador.

* : Resultados reportados pero no archivados.



TABLA T-4-1B. RESULTADOS COMPARATIVOS - REGENERACIONES DEL CATALIZADOR (R-11)

REACTORES

1° REGENERACION

2° REGENERACION

3° REGENERACION

4° REGENERACION

(20-23/2/78) (19-20/7/79) (22-241/04/80) (2-3/12/80)
Lbs. () R Lbs. (%) R Lbs. (%) R Lbs. (¢) R
1° Reactor 566 31.4 107.8 6.0 181 10.3 87.3 5.0
2° Reactor 194 7.5 60.7 2.3 190 7.2 119.0 4.5
3° Reactor 258 3.9 154.7 3.6 346 7.9 156.7 3.6
Total Carbdn quemado 1,018 - 323.2 - 717 - 363.0 -
Total Hrs. Regeneracidn 70.0 25.0 40.0 19.55
Vida del Catalizador (Bls/lDb) 78.0 126.0 170.0 197.6
Tiempo operativo hasta 1 ano 9 meses 9 meses 6 meses
regeneracidn 6 meses 14 dias 3 dias 14 dias
Vida del Catalizador entre
. - A A

regeneracidon (Bbl/1b) B '8 44 27.6

(%) R: Referido al nivel del Catalizador en c/reactor.

NOTA: El Catalizador R-11 fue renovado por 2° vez en Mayo 1981.
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$L.V.
~—~
I }\ N - . - .
—2 Limite econdmico
L.E.
BLP
(Barriles/l1lb Pt)
Y = -~ YDR . BLP + L.E ; Si ¥ = 0 se llega al L.E.

Luego: YDR = L.E/BLP

Para un caso (A): YDR(A) = LE/BLP (A) - (1)
" "o (x) : YDR(X) = LE/BLP (X) - (2)
El manual de UOP establece: Y?T;?’ = Y?T;?) (3)
de (1) y (2): BLP(X) = %’:—2% . BLP(A) - (4)
de (3) y (4): BLP(X) = BLP(Aa) . :gi;

La U.O0.P. en su manual en el capitulo "Evaluation of
Comercial Platforming" establece los factores por

RON Variable:

para ROM = 95 £(95) = 2.2
RON = 88 £(88) == 0.8
RON = 84 f(84) = 0.6

y establece 180 BLP para 1,760 B/DO de carga de RON

RON = 95/. LE = 4% L.V.

Asi para este caso: (alta severidad a carga max.):
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180 BLP x 8;00 L2 5 = 2.4 anos
365 ¥ 1760 S

que viene a ser la vida en aros del catalizador mono

meti3lico R-11.

NOTA: Este valor se corrobora con los datos enviados
por U.O0.P. en la tabla ViII de¢l Capitulo V, tanto pa-
ra Cataliz. R-11 y R-16G, lo que hace factible su a-
proximacidn muy aceptable al caso de Bimetdli.o (2.4

anos = 28.8 meses).
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RESULTADOS OBTENIDOS EN PLANTA PILOTO U.O.P.

El ano 1972 se hizo una c¢valuacidn econdmica de 1la

produccidén difercncial de catalizadores monometdli-

cos respecto a la base R-11.

Bases tomadas para la avaluacidn:

1)

2)

3)

1)

Se considerd la produccidén/demanda de la Refine-
ria del afio 1973 de acuerdo a los PVLA reciente-
mente efectuados.

Los catalizadores R-15 y R-20 (monometdlicos) se
evaluaron en su produccidn en planta piloto U.O.P.
con los calculos efectuados por Ingenieria para
convertir el gas seco cn BEFO asi como los valo-
res del corte C3/Cd para todos los casos.

GLP se considera para todos los casos una mezcla
en partes iguales de C3 y C4.
Los rendimientos del R-11 se consideraron en i-

gualdad de condiciones que los alternos, es decir

a maxima actividad.



ESTRUCTURA DE PRODUCCION CON
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CATALIZADORES

MONOMETALICOS

EN PLATFORMING

R-11 R-20 R-15

(MB/D) (MB/D) (MB,/D)
Gasolina 66 757.0 757.0 757.0
Gasolina 84 2,464.5 2,468.8 2,506.3
Gasolina 95 365.0 365.0 365.0
Keroscne 328 328.5 328.5
Turbo Aa-1 1,314 1,314.0 1,314.0
Diecsel 2 1,286 1,286.6 1,286.6
Residual 5 60 60.0 60.0
Residual 6 3,660 3,665.2 3,703.0
G.L.P. 504.3 506.8 526.9
Gas Seco 341.1 328.6 308.7
Pérdida - - -
Ganancia 129. 4 130.5 205.9
T OT AL 10,950 10,950 10,950

PRODUCCION DIFERENCIAL DE LOSE CATALIZADORES

R-20 y R-15 CON LA BASE R-11

Produccidn Diferencial

R-20 R-15
Gasolina 84 6.3 43.8
Residual 6 4.8 12.6
G.L.P. 2.5 22.5
Gas secon (12.5) (32.4)

VALOR ECONOMICO DE LA PRODUCCION DIFERENCIAL

(Considerando Valores de Importaciin)

R-20 R-15 Soles R-20 R-15
(MB) (MB) ( Bbl ) (Total M $L) (Total M &)
Gasolina 84 6.3 - 43.8 161.77 1,019.2 7,085.5
Residual 6 4.8 42.6 110. 68 531.3 4,715.0
G.L.P. 2.5 22.5 309.21 773.0 6,957.2
Gas seco (12.5) (32.4) 110. 68 (1,383.5) (3,536.0)
TOTAL 940.0 15,171.7
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En los cuadros anteriores se muestran los resultados
de los programas de produccidn para cada caso, asi
como sus producciones diferenciales con el caso base.
El efecto del TEL (Plomo Tetractilico) en todos los
casos alternos e¢s nulo comparado con el caso base,
debido al efecto dec incremento de la Gasolina de FCC
cuando el rendimiento de la Nafta Reformada decrece,
lo que anula 21l mayor consumo de TEL que se debia

producir.

El catalizador R-20 ligeramente supcrior al R-11,

siendo el efecto mayor el de la menor produccidn de
gas seco; pero en cuanto a su produccidn el R-15 tie
ne un efecto mayor ain cuando disminuye apreciable-

mente la produccidn de gas seco.

El efecto econdmico de ambos catalizadores, conside-
rando soulamente sus producciones es de un mayor in-
greso de 940 M S, por ano para el R-20 y de 15,172

M S/ por anco para el R-~15,

Asi, de e¢sta mancra ya se consideraba muy probable
la utilizacidn del R-15 c¢n sustitucidn del que se u-
sa actualmente (R-11). Esto significa que ya cxiste
un precedente cn lo gque se reficre a usar otros cata
lizadores monometalicos en lugar del R-11, 1lo que
fortalece aun mas la posibilidad de llavarse a cabo
de usar catalizador Bimctidlico ya que Gste supera

con creces a los monometdlicos (como se vera mas ade
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lante) en lo que se refiere a severidad de operaciodn;
ahorro en el conjunto de TEL y tambié&n ahorro de e-

P d
nergia.

CATALIZADORES BIMETALICOS

Los Catalizadores Bimet8licos poseen tambi&n un so-
porte acido (AlUmina) pero con la ventaja de presen-
tar otro metal ademas del platino, como por ejemplo:
Renio, Tungsteno, etc. Asi, ¢l Renio posec un alto
punto de fusidn (3,440°C) comparado con el Platino
(1,755°C), 1o que sugierc que aventaja al platino;
ya que este Gltimo sufre aglomeraciones en sus cris-
tales a altas temperaturas y en consecuencia sufre

un proceso de desactivacidn continua.

No obstante, el Rcnio y otros metales en combinacidn
con Platino, presentan aspectos atractivos y benefi-

cios por doqguier.

Datos reporteados hasta fines del 71 no manifestaron
gran difercencia en la relacidn Rendimicnto-Octano,
de catalizadores nuevos convencionales de Platino vy
catalizadores bimetdlicos. Sin cmbargo, los bimeta-
licos tienén un gran margen e¢n la cantidad de tole-
rancia de coque, cesto, permite elegir mejores condi-
ciones de operacidn: bajas presiones parciales de Hi
drdgcno y altas temperaturas, que mejoran los rendi-

mientos y el octanaje.



85.

El coque se posa en los sitios activos de los catali
zadores convencionales y causa la desactivacidon del

metal. Mucha actividad se pierde entre 3-10% de co-
que sobre cl catalizador monometdlico; en cambio pa-
ra que esto ocurra en los c. bimetdlicos se requiere
una deposicidn de coque del orden del 20%. Probable
mente se requiera de especificaciones mas rigurosas

de la carga y mecjores tdcnicas 4dc¢ Regeneracidn-Acti-

vacidn, al trabajar con Bimetalicos.

IV.2.1. DESARROLLO Y EVOLUCION

Una gran variedad de Catalizadores Monomet@licos
(Pt), fueron desarrollados para aplicaciones comer

ciales entre 1949 y 1968.

Los primeros llamados (R-5), (R-7), (R-8) conte-
nian un ingrediente haldgeno resistente a los al-
tcs contenidos de agua contenidas en el gas de re-
ciclo. Estos catalizadores establecieron gran a-
ceptacidn en los procesamientos de BTX y de cargas
no-hidrotratadas para combustibles de¢ motor. Con
la llegada del Hidrotratamiento los catalizadores
monometdlicos (de Pt) tipos: (R-9), (R-10), (R-11),
(R=-12) y (R-14) fuceron desarrollados. Estos cata-
lizadores permiticron sacar ventaja en la conver-
sidn dc¢ Naftenos en Aromaticos, pero demostraron

solo pequefias variaciones en su estabilidad catali
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tica en operaciones en la cual variaban el nivel

de octano de combustibles para motores (motor fuel).

Los requerimientos para realizar las regeneracio-
nes estd dado directamente por la deposicidn de co
gque en el catalizador, lo cual es funcidn de las
propiedades de la carga, incremento del nivel de
octano, decrecimiento en la presidn de operacidn
de la Unidad y decrecimiento de la razdn Hidrdgeno/
Hidrocarburo (HZ/H.C.). Para lograr "estabilizar"
la actividad del catalizador, es decir lograr una
mayor duracidn entre regeneracidn y regeneracidn;
para requerimientos de incrementar el octano del
platformado, se tiene que incrementar la presidn

de operacidn y la relacidn H,/H.C.

Pcro, este significado de "estabilizacidn" de 1la
actividad del catalizador tiene nefastos efectos:
las altas presiones reducen los rendimientos del
platformado (TM); hidrdgeno y las altas razones de

reciclo incrementa las utilidades de consumo.

Como un resultado de constantes de fuertes investi
gaciones y desarrollos durante la mitad de la dé&ca
da del 60, y por las rigurosas demandas de¢ las in-
dustrias afines por catalizadores de reformacidn,
se llevd a cako y se did a conocer numerosas inno-
vaciones de sistcmas Jde catalizadores. La primera

de éstas, desarrollado por la U.O0.P. un Cataliza-
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dor Bimetdlico fue la serie del R-16, el cual con-
tenia Platino y Renio, fue comercializado a fines
del 60 y continuariase empleando en un gran porcen
taje de los reformadores cataliticos de todo el
mundo. Este catalizador se caracteriza por ser ex
tremadamente estable en rendimientos y actividad,
fue acompanado por el desarrollo de nuevos siste-
mas de catalizadores tales como el E-500 (CHEVRON);

R-20 y R-30 (U.O.P.); los cuales son caracteriza-

+-

5 e Hi

dos por poseer mejores selectividades para C
drdgeno. (Con la adicional ventaja de considera-

ble altas actividades del R-30).

Para una mejor ilustracidn de las diferencias en-
tre estos varios sistemas de catalizadores se tie-

ne las siguientes tablas: T-4A y T-4B.
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DESARROLLO DE CATALIZADORES U.O.P.

CATALIZADOR APLICACION CARACTERISTICAS INICIALES
Todo Platino Baja Severidad Rendimiento C; = Base
Semi-regen. " H2 = Base
Actividad - Base
Platino/Renio Alta Severidad Rendim. Inicial C5 = Base
' Semi-~regen. " " H2 = Base
Nctividad " = Base
Alta Estabilidad
Series R-20 Alta Severidad Rend. Inicial Cé > Basc
Semi-regen. y " " H2 > Base
J/ Continua Actividad Inicial > Base
Nlta estabilidad
. . .. +
Series R-30 Alta Scveridad Rend. Inicial C5 > Base
Baja Presidn " " H, > Base
Scemi-Reg. y Contin. Actividad Inicial > Base
Alta estabilidad
. .. -+
Alta actividad Alta Severidad Rend. Inicial C5 < Base
Nuevos Catalizadores vida y Temperatura " " H2 <
(R-18; R-50) Limitada Activ. " >> Base
Semi-Regen. Muy alta estabilidad
TABLA T-4B
Todo Pt/Re Pt/Re Pt /Rec rR-18
Pt R-16 R-20 R-30 r=50
Selectividad para X X > x > X < %
Rendimientos C§ y H2 -
Estabilidad, Tempera 5>y >> ¥ e . s>y
tura y Rendimiento Baja presion
Actividad Z > Z Z >> >> 7



Estas tablas indican los rankings

los Bimetalicos

(R-16,

R-20,

pecto a los monometdlicos.

R-30,

R-18,

89.

relativos de

R-50) res

Estas figuras muestran

claramente la mejoria evolucionaria desde el anti-

guo

(R-18,

(todo Pt)

R-50).

hasta los mAs modernos Bimetilicos

Ampliando el criterioc de aplicacidn de estos cata-

lizadores hacia diferentes tipos de unidades de

Platforming se muestra en la Tabla T-4C el

de severidad aplicado

se.

TABLA T-4C

segin el catalizador a usar-

Todo Pt/Rec Pt-Re Pt-Re R-18
Pt k-16 R-20 R-30 R~50
. . . SR: Temperatu
Z = R SR/CCR* * ; .. -
Tipo de Unidad SR S R/CCR SR/CCR va Limitada
Severidad Baja {Media-Alta | Media-Alta | Media-Alta Media-Alta
SR = Semi-regenerativa

CCR =

Regenceracidn continua.

- Asi vemos que R-16 aventaja al monometdlico en

procesos de

semi-regenerativos.

- E1 R-20, puede usarsc tanto en Reformacidn conti

nua como en semi-regenerativos;
. +
vidad para C5 y H

- E1 R-30,

son de

presenta grandes ventajas.

dondc la selecti

gran importancia.
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NUEVOS CATALIZADORES

Recientemente la U.O0.P. ha dado a conocer nuevos

tipos de catalizadores bimetdlicos (Re-Pt) después
de muchos afnos de constante investigacidn antici-
pindose asi de esta manera a las actuales necesida

des.

Uno de estos nucvos sistemas de catalizadores es
el llamado R-50. (Tambi&n cxiste otro llamado R-
18). En conclusidn, la granr variedad de cataliza-
dores bimet3licos, se difcrencian entre si por el
porcentaje de metales qgque llevan en su seno, 1lo
cual hace que cada uno se comporte de una manera
independiente. Este comportamiento responde a las
exigencias particulares de cada Unidad, es decir
tipo de carga de alimentacidn, tipo de proceso de
reformacidn catalitica, tipo de crudo y exigencias
de las variables de operacidn: Presidn, temperatu-

ra, severidad, etc.

Asi en la Tabla T-4D se muestran los requerimicn-

tos del catalizador en las Unidades de Platforming.
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TABLA T-4D. REQUERIMIENTOS DEL CATALIZADOR

Alta Actividad

Capacidad limitada de Unidades

Alta Selectividad

*

Altos rendimientos

Equipos limitados de Unidades * Altos rendimientos de H

Ahorro de Utilidades

Ahorro de Capital

Alte Estabilidad

Incremento de Octano

2
* Bajo rendim. de Gas Light

* Alto Octano-Barril

Costos Efectivos

* Inventario de bajos pre-

Decremento de la Presidn cios de Metales

Decremento del Reciclo

* Costos Bases Moderados

Incremento del tiempo de Carga

Demostrando lo antedicho, en la siguiente Figura

F-2A se muestra

una grafica que responde al ploteo

de la fraccidn Renio en el contenido total dec me-

tal de catalizadores Bimetalicos U.O.P. vs. el ren

+

dimiento promedio de columen de liquido de C_. du-

5

rante una severa prueba de ce¢stabilidad acelerada.

Las diferencias

riaciones en 1la

También existcn

co del Renio es

entre los rendimientos refleja va-

estabilidad..

indicaciones que el efecto bendii-

solo aparente en condiciones seve-

ras. Sean, bajas presiones o altas velocidades es

paciales o posiblementc bajas razones de H,/H.C.

La Tabla T-4E muestra resultados de una corta prug
ba especial de laboratorio e¢n el ctual los cataliza

dores fucecron corridos en secuencia en 4 condicio-
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nes de incremento de severidad.

TABLA T-4E

CONDICICH N° 1 2 3 4

LHSV 1.5 1.5 3.0 3.0
Presidn Reactor (psig) 500 300 300 100
Temp. Reactos (°F) 975 975 1,020 1,020

RON CLARO

Reform. Convencional 93.9 98 97.9 94.9
Re-Pt 98.7 101.8 100.5 101.9
.. +

Rendimiento C5 & V.IL.

Reformac. Convencional 66. 2 72.5 72.5 66.0

Re-Pt 62.5 67.0 70.0 74.0
De donde resaltamos las corridas 2 y 4 en lo gque
se refiere al RON obtenido y bajas presiones.

IV,2.2. REVAMPS ~ IMPORTANCI~: DEIL DISENO MECANICO

La conversidn de Reformadores Semiregenerativos a
Catalizadorces Bimetidlicos; ciclicos u operaciones
continuas son importantes. Autores de PACE Co,

Houston, departieron las primeras dos posibilida-
des en un articuloc técnico reciente. (Redesign of
Existing Catalytic Reforming Units £or Octane Im-

provement; AICHE National Meecting, Houston, Texas,

Mar. 3, 1971).

Nuevas unidades pueden, por supuesto, ser disena-
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das para nivelcs O6ptimos de variables importantes:
Presidn parcial de Hidrdgeno, Temperatura y Veloci
dad espacial (para tomar muchas ventajas de los bi

metidlicos) .

Sin embargn, realizando tctales beneficios para Uni
Unidades existentes, sc presentan dificultades por

que los equipos estarian limitados.

Dos posibilidades, de acuerdo con los auores de 1la

PACE Co, pueden ocurrir para el usc de bimetdlicos:

1. Cambio de catalizador sin cambios en los equi-
pos. En la mayoria de los casos el octano pue-
de incrementarse por:

- baja razdn de reciclo o bajandola
baja presidn de planta o bajindola

- alto »n subiendo al maximo el calor de entrada
al horno.

2. Cambin dc¢ Catalizador y modificacidn (Revamp)
de la planta. Los item usuales gue requieren a
tencidn en este cas® son:

calor de entrada incrementado para permitir
alta temperatura de entrada al reactcr.

caida de presidn reducida para permitir bajas
presiones de ocpecracidn.

un volumcen adicional de Reactor (para acomo-

dar altos volumecnes).
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Es raramente econdmico anadir capacidad de compre-
sidn del gas de reciclo. Pero, el aumento de com-
presidn puedc¢ verse bien por la reduccidn de 1la

presidn de operacidn, mientras sc¢ mantiene la pre-

sidn alta en Unidades gue consumen hidrdgeno.

En conclusidn diremors que el estudio detallado de
cada planta demandari el tipo de operacidn adecua-
da a asumirse o emplearse, al usarsc catalizador

Bimetalico.

Durante lcocs 30 anos pasados, Unidades de Platfor-
mado tuvieron continua mejora en la sclidez y cali
dad confiable del disefio mecdnico. El vasto nime-
ro de Platformers de operacidn semiregenerativos
tienen preferencia por estos adelantos en té&rminos
de eficiencia de carya y operaciones econdmicas.
Por consiguiente la cseleccidn de¢ par@metros opera-
tivos tal como nivecl dc¢ octano y presidn, estructu
ra del rendimiento; cstuvieron mds o mcnos dicta-

das por el sistema de catalizador empleado.

Como nuevos catalizadores se fueron desarrollando,
la seleccidn de 1los parametros operativos tuvo que
ampliarse algo, pero en lo que respecta a las rege
neraciones los métodos también se fueron ampliando
y se tomaron en cuenta ciertas condiciones operati

vas en el diseno de reformadoras semiregenerativas.
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Se llama reforming "convencional" al sistema tradi
cional de platforming; luego, el disefio mecanico
optd pcr afadir ciertas unidades de proceso que lo
transformaron en Platforming no convencionales, co
mo:

Platforming continuos, gue posee una Unidad de

"Regeneracidn independiente.

HC platforming, que posec una Unidad de Hidro-

cracking (horno) independiente.

Estos sistemas no convencionales, también tienen
como objetivo complementario al uso de catalizador
Bimetdlico, aumentar ¢l nivel de octanc del plat-

formado y/o los rendimicentos.
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CAPITULO V

ANALISIS DEL RENDIMIENTO DE PRODUCTGS EMPLEANDO CATALIZADO

RES MONOMETALICOS vs. BIMETALICOS

En ¢l Séptimo Congreso Mundial de Petrdleo, Haensel y Addi
son, presentaron datos sobre adelantos o mejorias logradas
en Sistemas Platforming, la cual fue llamado o identifica-
do como HY-PLATFORMING; en la figura 5A se muestra una com
paracidn entre el HY Platforming y la Reformacidn conven-
cional: donde en las condiciones de operacidn senaladas e-
xiste una diferencia significativa en la estabilidad de
rendimientos y particularmente en la c¢cstabilidad de tempe-

raturas.

Significativamente los rendimientos iniciales parecen ser
similares, pero a medida que pasa la alimentacidn (la vida
del catalizadocr aumenta) la diferencia cn los rendimientos
se hace mAs notable a favor del HY Platforming. Paralela-
mente la temperatura promedico del catalizador es menor. Es
tos efectos de estabilidad son m3s pronunciados a bajas
presiones porque un catalizador de Reformacidn Convencio-
nal es muy inestable bajn tales condiciones severas. Asi
en la Fig. 5B se muestra otrc grafico anidlogo pero a baja

presidn.

El componente modificante en KY Platforming e¢s el azufre.
Este fue un desarrollo muy inesperado porque la mayoria de

trabajos reportaron que el azufre tiene efectos deterioran
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tes. Claro, gue bajo ciertas condiciones el azufre puede
mejorar la funcidn del catalizador; y rccientes reportes

confirmaron esta obscrvacidn.

La adicidn de Renio a catalizadores de Platino refleja re-
sultados de mecjoria en la estabilidad de los rendimientos.
En la figura 5C sc muestran datos de platforming de una
nafta hidrotratada (Mid-Continent) sobre catalizador R-16,
,UOP para gasolina de 98 RON claro. La grafica indica que
la temperatura varia ligeramente ascendiendo, para poder

lograr un rendimiento constante.

En la figura 5D se muestran datos del comportamientc de

procesos "Rheniforming" vs. el Reformado Convencional de u
na nafta pesada ISOMAX a bajas presiones, 2n el cual se de
muestra la gran estabilidad quec woseen estas composiciones

de Re-Pt, llamados procesos "Rheniforming".

En la siguiente tabla T-5A, s&@ muestra para esclarecimien-
to del lector las mayorcs variables dependientes ¢ indepen
dientes gque se consideran ¢n reformacidn catalitica. Las
variables sobre la cual una tienc control en el diseno de

nuevas unidades esti@n marcadas (o) :
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TABLA T-5A.

VARYABLES INDEPENDIENTES

(0) Presidn de Rcaccidn
(o) Velocidad espacial
Temperatura del Catalizador
(0) Razdn de reciclo de H, a la carga
(o) Tipo de catalizador
Propiedades de la carga
Ccncentracidn de H20 en ¢l reciclo
Concentracidn de Haldgenos en el reciclo

(0) Concentracidn de Ccntaminantes en la carga

VARIABLES DEPENDIENTES

. . +
(o) Rendimientos del C. reformado

(o) Rendimientc de H2

Renaimiento C1--C4
(o) Vida del Catalizador
(o) RON-O

Rendimiento de Aromaticos.

Para un operador con una unidad cxistente la eleccidn de
variables independientes esta limitada para las capacida-
des del equipo cxistente con ura buena excepcidn: tipo dc
catalizador. La eleccilén de un catalizador apropiado para

tna unidad existente es de crucial importancia.
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TABLA T-5B. TENDENCIAS DE LAS VARTABLES DE OPERACION

VARIABLE OPERATIVA TENDENCTIA c A U S A

RON CLARO Incremento Demandas de¢ RON-0O en el

Pool de Gasolinas.

Presidn de Reaccidn Dccremento Maximizacidn de Rendim.

PFE

Asi,

de C% y H>.
Decremento Limitaciones de equipo.
Ahorro de utilidades.

LHSV Incremento Rcguerimientos de altas
capacidades. Ahorro de
capital.

(°F) de la Carga Incremento Incremento de la demanda

de Gasolina relativo al
Kerosenec.

el efecto de estas tendencias, segin relatadas a las

variables de octano y presidn de reaccidn se ilustran gra-

ficamente en las figuras F-5E y F-5F.

V.1.

ANTECEDENTES EN PLANTAS PILOTOS Y/O REFINERIAS

Son muchas las corridas de pruebas realizadas a nivel
mundial ya sea en plantas pilotous y/o Refinerias, uti
lizando catalizadores Bimetdlicos, prucecbas que dejan

una buena experiencia sin duda aiguna sobre las venta

jas que se tiene al usar Bimetllicos.

Asi, la figura F-5-1A muestra los resultados de rendi
miento y temperatura vs. vida del catalizador de Bime
tdlicos R-20 y R-30 respccto a una base dada por Mono

mctidlicos; &sto a baja presidn y alta severilad Jde oc
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tanaje.

AsiI mismo la figura F-5-2A compara dos catalizadores
Bimetadlicos (R-16) y (R-30) procesados en condiciones
mds severas' En esta prueba a baja presidn el R-30
se muestra claramente supcerior en la actividad de al-
to octanaje, estabilidad y selecctividad, 1o que indi-
ca que el R-30 es una cleccidon ideal para Platforming

Continua a baja presidn.

En plantas piloto de la U.O0.P. se hicieron corridas

de prueba con los catalizadores R-20 y R-16 (Pt-Re),

ambos en idénticas condiciones. En la figura F-5-33,

se ve que el catalizador R-20 muestra consistentemen-
+

te ventaja en el rendimiento de C5 sobre el R-16. La

estabilidad a la temperzxtura en ambos son similares.

Por otro lado, en una Unidad UOP-Platforming, conti-

nuos; usando como carga de alimentacidn Nafta Mid-Con
tinent y Nafta Mideast realizaron 4 opcraciones ccnca
da nafta, utilizando catalizadcocres monometalicos y bi

metalicos: R-12 y R-16, R-20 respcctivamente.

Las aplicaciones del R-16 han permitido las siguien-
tes mejorias en la funcidn de unidades existentes so-
bre catalizadores monometdlicus: alto octanaje; bajas
presiones de operacidn; bajas razones del gas de reci
clo; largos ciclos operativos; procesamiento de car-

gas complicadas o complcjas y altos promedios de plat
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formado (nafta) y altos rendimientos de hidrdgeno.

En nuevas unidades Platfoacrming, es posible tomar ven-
tajas mads amplias de estas sceries de catalizadores
(R-16) :

Bajas presiones operativas para altos rendimientos de
platformado e Hidrdgeno.

Baja razdn de H2/H.C. para bajas utilidades y costos

exigidos.

De los varios platformers disenados especificamente
para aplicaciones de R-16, todos tienen buen funciona
miecnto en exceso de expectaciones. Un ejemplo nota-
ble es un platformer R-16, el cual fue disenado para

+
obtcener C5 RON claro de 104.

Con respecto al R-20 (Pt-Re); posee la caracteristica

de producir un rendimientc mcjorade en su estructura

sin efectuar cambios en la operacidn del Reformador.
L. . +

Los rendimientos mejorados del platformado C5 es del

orden del 2% en volumen, fue llevadc a cabo en compa-

racidn con catalizadores monometalicos (R-11) y bime-

talicos (R-16) en idénticas condiciones de operacidn.

Hasta 1971, catalizadores de la scerie R-20 tuvieron
gque ser empleados en casi 50 operaciones comerciales
de Platforming. Los catalizadores R-20 operan en 1la
misma condicidn de estahilidad que los R-16 (Pt-Re).

Por consiguiente, el hecho de producir mejores estruc
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turas en sus rendimientos dan 'a estos catalizadores
R-20 mayor atractivo que los monometdlicos (Pt) y 1los

(Pt-Re).

A continuacidn se muestran dos tablas comparativas,
la tabla T-5-1A muestra ¢l platforming de una nafta
Mid-Continent y la tabla T-5-2A andlogamente con la

Nafta Mideast, asi:

TABLA T-5-1aA. PLATFORMING DE UNA NAFTA MID-CONTINENT

Propiedades de la carga: °API 55.1
IBP (°F) 208.0
EBP (°F) 382.0

OP ERACTIOCGCHN

A B C D

M (0] D (0] (SR) (SR) (SR) * (CC)

RON claro 100 100 100 100
Tipo de Catalizador R-12 R-16 R-20 R-20

(Pt) (Pt-Re)
Presidn Alta Media Mcdia Baja
H,/H.C., Razdn Alta Media Media Baja
Inventario de Cataliz. Alta Media Media Baja
Rendimientos promedios

C3 ; $ Peso 5.92 4.17 3.69 2.35
i—C4/n—C4; " 7.17 5.07 4.50 2.87
ct " 78.07 83.45 85.17  89.38
c* ; LV % 73.10 77.51 79.08  82.50
H ; £t3/Bb1 900 1,150 1,180 1,380

2



103.

TABLA T-5-2A. PLATFORMING DE NAFTA MIDEAST

RON
Cata

Pres
H2/H
Cata

Rend

Propiedades de la carga: °API 58.8
IBP (°F) 178
EBP (°F) 339

OPERM ACTION

A BB Cc

U S 0] (SR) (SR) (SR) * (CC)
claro 93 o8 98 98
lizador R-12 R-16 R-20 R-20

(Bt) (Pt-Re)

idn Alta Media Media Baja
.C., Razdn Alta Media Mcdia Baja
lyst Inventary Alta Mcdia Media Baja
imientos Promedio
C3 ; % Peso 8.15 5.98 5.55 3.81
4/n—C4, " 9.90 7.28 6.76 4.65
Cé ; " 71.44 78. 17 79.88 85. 34
cy ;i LV % 67.11 72.80 74.39  79.00
H2 : SCF /Bbl 604 I 854 884 1,084

La tabla T-5-1A muestra resultados tipicos. Las co-
lumnas A y B, muestran operaciones semiregenerativas
(SR) usando monometdlico a alta presidn respecto a bi
metdlicos a baja presidn o intermedia. Fara lograr
RON claro de 100, el monometdlico requiere alta pre-
sidn, alta razdn de HZ/H.C. y alto "inventario de ca-
talizad." U.0.P. ha tomado ventaja dc¢ la enorme esta-
bilidad de temperaturas y rendimientos de los Bimeta-

licos manifestandose esta ventaja al trabajar con me-
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nores rigores de presidn; H,/H.C. e inventario de ca
talizador. Estos aspectos favorables se manifiestan

en dar mejores rendimientos y operaciones cecondmicas.

La Presidn Media de operacidn usando el R-16, da como

<+

resultado una ganancia neta del platformado C5 de 4.4%
volumen y una ganancia ncta de rendimientos en H2 de
250 SCF/Bbl de carga. Estas ganancias fueron prome-

diadas sobre el espacio de 6 meses gque durd el ciclo
de regeneracidn. Andlcgamente en la tabla T-5-2Aa,
las columnas A y B muestran similares comparaciones
para lograr un RON claro dc 98 como meta. Ademas, la
alta severidad opcerativa requiere una presidn alta, al
tas razones de H2/H.C. y altos inventarios de catali-
zador disenadps para lograr un ciclo de operacidn de

6 meses entre regeneraciones.

Por ejemplo B, tomando ventaja de la cstabilidad in-
crementada de¢l R-16, se opcra a media presidn, media
Esto conduce a que se de lugar a un in-
cremento neto de 5.7% volumen del platformado C; 0%
250 SCF/Bbl_de H2, sobrc la base lograda con monometd

lico R-12.

Por otro lado, nucvas unidades incorporaron cataliza-
dor R-20, cl cual por poscer ostabilidades muy supe-
riores al R-12 y R-16; da lugar a gquc se trabaje cn
condicionecs muy bajas de presidn, razdn H2/HC, etc.

lograndose mayores rendimientcs del platformadc y de
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gas hidrdgeno. asi en la tabla T-5-1A en la columna

C y B se compara lo siguiente: con R-20 se muestra un

+

incremento en el rendimiento del platformado C5

prome
diado sobre un ciclo de 1.6% vol. sobre la operacidn

(B) del R-16. La ventaja total sobre la operacidn

del R-12 es de 6.0% vol.

Similarmente en la Tabla T-5-2A se muestra una venta-

ja total de 7.3% en el rendimiento del C; sobre la o-

peracidn (A) de R-12.

Ahora tomando en cuenta el empleo de operaciones con-
tinuas con R-20 sobre las semiregenerativas se contem

Pla lo siguiente:

Platforming continuos: Requiere de la adicidn de una
unidad gue regenere el catalizador y lo mande a los
reactores; esta operacidn la realiza continuamente vy
por esta razdn y las ventajas de usar R-20; se logra
operar a bajas presiones y bbajas razones de Hz/H.C.

durando mas la actividad del catalizador.

Las operaciones (D) de las Tablas T-5-1A y T-5-2A

. .. + .
muestran las ventajas en rendimientos de C5 y H Asi

5°
en la primera tabla se ve una ventaja de 3.4; 5.0 y

9.4% vol sobre las operaciones con R-20, R-16 y R-12
respectivamente. Asi mismo en la segunda tabla: 4.6;

6.2 y 11.9% vol. sobre las operaciones con R-20, R-16

y R-12.
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Concluyendo diremos que la inversidn que se tenga que
hacer se ve generosamente compensada por las ventajas

que presenta trabajar con Bimeti3licos.

El Instituto Francés de Petrdleo tiene desarrollando
una tecnologia de reformacidn catalitica capaz de pro
ducir reformados de 100 RON claro. Es un proceso a
baja presidn en el cual se obtienen resultados noto-
rios de ahorro de utilidades,. Bajas presiones son
necesarias especialmente segin contenido de parafinas
en la carga. Los equipos serlan disefiados y de tama-
Nos adecuados para minimiza: la presidn de tope den-
tro el sistema en orden para cuidar el tamano del com

presor dentro de los limites econdmicos.

En términos de Rendimientos de productos, cada caida
de 50 psi en la presidn dcl reactor incrementa cerca
a un RON en el reformado C+, manteniendo constante
las demas condiciones. Los otros parimetros de opera
cidn tienen poca importancia: LSHV, HZ/HC. Este pro-
ceso usa catalizadores BIMETALICOS, tal como se mues-

tra en la Tabla T-5-3A.
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TABLA T-5-3A. CATALIZADORES USADOS EN PROCESOS5 DEL IFP

*

(o)
#

DESIGNACTION

HARSHAW PRO-CATALIZADOR* Pt, % peso Promotor (o) Tamainio
#Naph-Tane 160 RG-404 0.60 No 1/8"
135 414 0. 35 No 1/8"

160 402 0.60 No 1/16"

135 412 0.35 No 1/16"

260 422 0.60 Si 1/16"

235 432 0.35 Si 1/16"

220 442 0. 20 Si 1/16"

Es una junta subsidiaria de IFP y Pechiney - St. Gobain.
No-Renio

Catalizador.

Estos nuevos catalizadores Bimetdlicos son vendidos
con una garantia de 5 regeneraciones (regeneracidn se
refiere a quemar el carbdn, calcinado y ajustar el ni

vecl de cloro en el catalizador).

En la fig. F~5-4A se muestra los resultados de una
Planta piloto de una scrie de 7 regeneraciones, cinco
de ellos con simple quecmadou de coke y dos por procedi

mientos industriales. Catalizador Naph-tane 235 fue

usado. La calidad de la carga fue:
EBP = 383°F
WHSV = 6.0
Temperatura Reactor = 950°F
Naftenos = 43.3% Vol

Aromaticos = 6.8% Vol.
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El reactor tuvo corridas a baja presidn. Tambié&n 1la
figura muestra que después de la redistribucidn de

pPlatino y reajuste del nivel del cloro; retornaron a
su estabilidad y actividad inicial Catalizadores Naph
Tane 235 y 260 pueden aceptar altas concentraciones

de azufre 100 ppm. Asi, una Unidad Industrial cstuvo
operando cargas de alimentacidn quc contenia 2 ppm de
azufre durante 5 meses; que después de los cuales se-
guia mostrando excelente estabilidad, rindiendo plat-
formados de 96 RON claro (la alimentacidn a esta uni-

dad era muy parafinica -75%).

El nuevo Proceso IFP tambi&n ofrece consideraciones

flexibles para maximizar cortes C ya sca adicio-

3-4'
nando apropiadamente: Splitters, columnas o flash

drums rescatidndolo en rendimientos de LPG. La Figura

F-5-5A muestra uno de estos posikles esquemas.

Por otro lado, la Tabla T-5-4A presenta condiciones
de operacidn, rendimientos, e inspecciones reformadas
para las 3 cargas de alimentacidn presentadas en la
tabla T-5-3A. Los datos son para ¢l uso del Cataliza
dor Bimetdlico Engelhard E-601 en un disefio Magnafor-
ming. Segin las condiciones opcrativas se pucde lo-
grar ciclos dec vida hasta de 5 a 8 meses, permitiendo

de este modo operaciones semiregenerativas.
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CARACTERISTICAS DE LA CARGA

(a)

S TOCK GULF CCAST WEST TEXAS MIDDLE EAST HY DROCRACATE
Gravedad API 52.7 58.4 57.9 54.7
% Vol:

Parafinas 45 48 64 46
Naftenos 42.4 42 23 48
Aromaticos 12.6 10 13 6
IBP (ASTM) °F 172 214 210 176
EBP ( " } °F 376 331 338 338
RESULTADOS DE REFORMACION A BAJA PRESTION (b)
Rendimiento
% Vol ; c; 81. 4 80. 1 76.8 79.6
RVP ; psi 2.5 3.5 3.2 3.0
H2 ;i SCF/Bbl
- < 1,140 1,427
Aumentacidn 1,350 USRS 14 !
Pureza decl Reciclo 81 89,1 80.2 85
RESULTADOS DE REFORMACION A MEDIANA PRESION (c)
c; ; % Vol 79.6 78.2 74.6 77.6
RYVP ; psi 2.9 4.1 3.8 3.6
H, ; SCF/Bbl
1,020 1,038 843 1,160
Feed
Pureza del Reciclo 81 83.7 74 81
VIDA RELATIVA DEL CATALIZADOR (d)

(Condiciones Standar de operacidn - 100 RON clear)

Baja presidn 1.5 2.7 1.0

Mediana presidn 2.6 4.6 1.7

* Vida expresada en unidades arbitrarias.
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Un antecedente fundamental para el desarrollo de este
trabajo, fue dado por la PAGE Co. tal como se muestra
en las Tablas T-5-5A y T-5-6A; las cuales muestran as

pectos técnicos y econdmicos respectivamente.

La primera takla menciona 3 casos de estudio realiza-
do en plantas piloto; lcs casos A-1 y A-2 muestran al
ternativas posibles para operaciones semiregenerati-
vas usando catalizadores monometalicos y bimetalicos
respectivamente y el caso A-3 es una alternativa que
usa Bimetdlicos y un calor adicional de entrada obte-
nido por la instalacidn de nucvas unidades: intercam-

biador de calor y un horno de recalentamiento.

La planta base tuvo un sistema de 3 reactores.

Para la "expansidn", los reactores uno y dos estuvie-
ron en paralelo y usados con el tercer reactor. Un

nuevo primer reactor fue instalado. Varios cataliza-
dores fueron juntados, pero lasvelocidad espacial fue
también alzada o aumentada. Para esta planta, el hi-
drotratador fue adecuado para ambas cargas expandidas
y para catalizador Bimectdlico. La mejoria de octano
y costos en esta planta se muestran en las Tablas an-

tes mencionnadas.
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TABLA T-5-5A.

OPCIONES CON REFORMADOR CONVENCIONAL SEMIREGENER.

CASO A-1 CASO A-2 CASO A-3
CATALIZADOR Pt (Base) (Pt-Re) (Pt-Re) Exp.

Alimentacidn; Bbl/D 5,200 5,200.0 8,000
Factor de Servicio; % 95.5 97.4 96.8
RON Claro 90.0 96.0 96.0
Rendimiento c’;; % Vol 85. 3 81.5 84.0
LHSV 2.5 2.5 3.2
Presidn; psi 500 500 400

H2/oil ; razdén molar 40 7.5 4.5

Source: Pace Co.



TABLA T-5-6A.

PLANTA A - COSTOS

CASO A-2 CASO A-3

Inversidn, $ 1,000'Ss

Onsite - 790
Catalizador inicial 41 98

T O T A L q2 888
Créditos Productos, $ 1,000'S/afno (366) (829)
Catalizador 19 2
Utilidades 1 (58)
Otros - (24)

T OT A L 20 (80)

'
Depreciacidn, $ 1,000'S/ano - (79)
Retorno a la Inversidn (8) (178)
en; $ 1,000's/ano

Ventaja Neta (pérdida); $ 1,000's/afio (354) (1,166)
RON B, 1,000 /ano 9,452 33,908
Costo, ¢/RON B 3.7 3.4

Source: Pace Co.

Conversidn de 11,800 b/sd en Unidad de Recformacidn
Convencional semiregenerativa para una unidad ciclica

arrcja una inversidn por octano de 3.9 ¢/RON bbl.

El RON se elevd de 20 Clarc a 100 cClaro.

Uno de los catalizadores m@s modernos o nuevos desarrg

llados actualmente, es el (R-50, UOP) en base a Plati
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no y Renio.

En la figura F-5-6A se muestran resultados de una de
muchas plantas piloto operadas por U.O.P. utilizando
este nuevo catalizador. Agui el R-50 es comparado
con un estandar dc la industria: cl Bimetdlico R-16G
(Pt-Re). El Test simuld una operacidn comercial sc-
miregenerativa a alta severidad. La presidn de reac-
cidn de 21 Kg/cm2 (unos 298.85 psi) y un RON;O de 100,
son los requerimientos gcneralmente desceados por la
mayoria de plantas existentes. Como se indica en 1la
comparacidn una temperatura inicial de 12°C (unos

53.60 °F) aventaja en actividad al R-16G.

Dos ejemplos son selcccionados para los muchos cami-
nos. Uno puecde tomar vcntaja de las caracteristicas
del R-50 en plantas existentes. La figura F-5-7A m
muestra las relaciones entrxre razdén de reciclo HZ/HC y
dias de carga operativas. Plotecados paramétricamente
estdn las funciones rclativas de 3 catalizadores, de
variaciones en la actividad y estabilidad dc tiempo
de carga. Claramente en una operacidn limitada sin
temperatura, R-50 muestra que un modo o alternativa
de usar la estabilidad del R-50 seria bajando la ra-

26n molar HZ/HC, de este modo, conservandc utilidades.

Un uso mas Probable de los sistemas R-50 esta descri-

to en la Tabla T-5-6A. Agui estd ilustrado los resul



tados de una comparacidn preparada por un operador en
un platformer existente. A causa del procesamiento
de un stock relativamente parafinico a 98 RON-O en un
tipico LHSV comercial y razdn molar Hz/HC, esta uni-
dad convenientemente limitada para un corto ciclo de
temperatura, a causa de un 532°C final de corrida por
limitacidn de equipo. Esta refineria descaba proce-

sar un afno completo entre regeneraciones.

El catalizador existente, de tipo monometialico (Pt),

estuvo extremadamente limitado e¢n la temperatura, dan
do un ciclo pequeno de un mes. Mas adelante, compara
ciones de R-16G, R-18 y R-50, indican gque R-50 es el

inico catalizador que permitiria la deseada operacidn.

TABLA T-~5-6A.
CATALIZADORES DE ALTA DENSIDAD
OPERACION DESEADA
Presidn : 3450 XKPa (500 psigqg)
RON Claro : 98
Duracidn del Ciclo : minimo 12 meses

COMPARACION DE CATALIZADGCRES

Catalizador R-12 R-16G R-18 R-50
(Pt/Re) (2x/-) (X/X) (X/X) (2/?)

Temp. del Ciclo, (°C) 22

EOR Temperat, (°C) 532

SOR Temperat, (°C) 529 526 521 514

vida, BPP 3 28 55 87

Meses 0.5 3.9 9.2 19.4
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Después de analizar todos los a@antecedentes reconoci-
dos de otras refinerias y/o plantas pilotos, nos da-
mos cuenta de las enormes ventajas gquce nos da el tra-
bajar con catalizadores BimetAlicos mas densos y acti

vVos.
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PROYECCION A LA REFINERIA "LA PAMPILLA"

Anteriormente realizamos una demostracidn analitica
de la conveniencia de usar catalizadores Bimetdlicos
a platforming, y todo ese anflisis se hizo con un so-
lo objetivo: Realizar la proyeccidn de todos los bene
ficios estudiados a la refineria La Pampilla; para lo
cual contamos también con resultados de corridas de
pruebas realizadas en la planta piloto de 1la U.O.P.
con naftas nuestras o con naftas dc propiedades muy
parecidas a las nuestras; es decir, se parte de bases
cientificamente comprobadas y verdaderas para llegar

a conclusiones de igual caracteristica.

A fines de 1975 la planta piloto - U.O0.P., usd nafta
de Capahuari y nafta ecuatoriana y desarrolld informa

cidn para los siguientes casos:

1. Maximo RON claro (combustible para motor) para una
carga de 1,760 B/D de nafta Capahuari y Ecuatoria-

na usando Catalizadcr R-11 (Monometalico).

2. Maxima produccidn de moctor fuel a maximo RON claro
para 1,760 B/D de carga de nafta Capahuari y Ecua-

toriana.

3. Maxima produccidn razdn de carga de nafta Capahua-

ri y Ecuatoriana para un RON claro de 88.

Donde se obtuvicron 6 tablas que muestran rendimien-

tos estimados de productos y propiedades para cada ca
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so. Estas tablas son: I, II, III, IV, VvV, VI.

La Tabla VII muestra informacidn general tal como, ti
pc de catalizador, volumen, precios, vidas cstimadas

y condiciones operativas.

La Tabla VIII mucstra el Duty de disenn original dec
los equipos principales e¢n la unidad y los aproxima-

dos para los 3 primeros casos.



TABLA I

RENDIMIENTOS ESTIMADOS

CASO I: Catalizadsr R-11 - Maximo RON Claro de 95; para

1760 B/D de Nafta Capahuari.

NAFTA (carga) °API % Vol. BPD % Peso 1b/Hr SCFD
(180-380°F)
P/N/A = 36.5/50/13.5 51.4 100 1,760 100 19,833
PRODUCTOS
H, 1.83 363 933
c, 1.38 274
c, 2.06 408
c, 4.83 85  3.18 631
ic, 2.17 38 1.58 313
nc, 3.13 55  2.37 470
icg 3.28 58  2.65 526
nC, 2.17 3 1.77 351
CZ 78.35 1,380 83.18 16,497

PROPIEDADES ESTIMNDAS DE PRODUCT(OS DEBUTANIZADOS

C;, Platformado, BSD 1,468
°API 43. 6
RVP 3.4
RON Claro 95
RON + 3 cc TEL 101.1
ASTM-D-86
IBP, °F 144
10% 186
30% 230
50% 283
70% 296
90 % 339
415

EBP, °F



TABLA II

.RENDIMIENTOS ESTIMADOS

132.

CASO II: Catalizador R-16G - Maximo Motor fuel en nivel

maximo de octano en nafta Capahuari.

NAFTA (carga)
(180-380°F)

P/N/A: 36.5/50/13.5

PRODUCTOS

wn b b

C

o+

PROPIEDADES ESTIMADAS DE PRODUCTOS DEBUTANIZADOS

°nPI % Vol. BPD
57.5 100 1,760
4.80 4.80 84

2.11 37

3.06 54

3.22 57

2.12 37

76.08 1,339

% Peso

100

2.19
1.71
2.26
3.16
1.54
2.31
2.60
1.73
82.50

lb{Hr

19,833

434
339
448
627
305
458
516
343
16,363

C;, platformado, BSD

°API
RVP

RON Claro

RON + 3 cc TEL

ASTM-D-86

IBP:
10%
30%
50%
70%
90%
EBP,

°F

°F

1,418.0
39.9
3.4
100.0
104.5

139
183
232
267
299
342
422

SCcrD

1,115
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TABLA IV

RENDIMIENTOS ESTIMADOS

CASO IV: Catalizador R-11 - Maximo 95 RON claro motor fuel

en 1,760 B/D de nafta Ecuatoriana

NAFTA (carga) °API % Vol. BPD % Peso 1b/Hr SCFD
180-380 °F 56. 1 100 1,760 100 19,348
PRODUCTOS
H, 1.81 350 900
c, 1.57 304
c, 2.53 490
c, 5.77 101 3.89 753
i-c, 2.59 46 1.93 373
n-c, 3.74 66  2.90 561
i-c, 3.84 68 3.18 615
n-Cg 2.54 45  2.12 410
cg 74.81 1,317  80.07 15,492

PROPIEDADES ESTIMADAS DE PRODUCTOS DEBUTANIZADOS

CS’ Platformado, BSD 1,420.0
°API 46. ¢
RVP 3.7
RON Claro 95.0
RON 3 cc TEL i01.0
ASTM--D-86
IBP: °F 137
10% 176
30% 220
50% 255
70% 290
90% 336

EBP, “F 415
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TABLA V

RENDIMIENTOS ESTIMADOS

CASO V: Catalizador tipo R-16G - Maximo Motor Fuel a maxi-

mo RON Claro de nafta Ecuatoriana.

NAFTA (carga) °API % Vol BPD % Peso 1lb/Hr SCFD
180-380 °F
56. 1 100 1,760 100 19,348
PRODUCTOS

H, 2.17 420 1,080
C, 1.84 356
C, 2.66 515
C, 5.51 97 3.72 720
i-C 2.43 43 1.81 350
n-C, 3.51 62 2.72 526
i-Cg 3.64 64 3.01 582
n-C 2.40 42 2.01 389
Ce 73.27 1,290 80.06 15,490

PROPIEDADES ESTIMADAS DE PRODUCTOS DEBUTANIZADOS

C;, Platformado, B/D 1,379.0
°API 43.1
RVP 3.6
RON-Claro 99.3
RON + 3 cc TEL 103.9
ASTM-D-86
IBP, °F 135
10% 175
30% 223
50% 260
70% 294
90% 339

EPD, °F 421
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TABLA VI

RENDIMIENTOS ESTIMADOS

CASO VI: Catalizador R-16G - Maxima razdn de carga para un

RON Clare de 88, de nafta Ecuatoriana.

NAFTA (carga) "API % Vol. BPD % Peso 1b/Hx SCFD
180-380°F
56. 1 100 2,465 100 27,098
PRODUCTOS
H2 1.76 477 875
C1 1.16 314
C2 1.60 434
C3 3.32 82 2.24 607
1-C4 1.46 36 1.09 295
n-C 2.11 52 1.64 444
i—C5 2.29 56 1.90 515
n-C 6.51 37 1.27 344
CE 83. 61 2,061 87.34 23,668

PROPIEDADES ESTIMADAS DE PRODUCTOS DEBUTANIZADOS

c;, Platformado, BS I 2,150.0
°API 49.8
RVP 3.0
RON Claro 88.0
RON + 3 cc TEL 97. 4

ASTM-D-86

IBP; °F 148
10% 186
30% 224
50% 255
70% 290
90% 336

EBP; °F 405



TABLA VII. INFORMACION GENERAL

C A S O

Tipo Catalizador
Cantidad de Catalizador (1lbs)

Precio de Catalizador, (USS)
Pt

Activador Metal
Soporte

TOTAL (USS)

Costo de Recuperacion de Cat.

$US/1b. de Catalizador

Vida estimada de Catalizador
con 4 reyeneraciones
meses

Condiciones Operativas

Carga de Alimentacidon; BSD
Sep. Productos ; psi
LHSV

Razon Molar de H,/HC

RON claro Platformado

I II 111
CARGA: NAFTA CAPAHUARI
R-11 R-16G R-16G

8,792 8,792 8,792
82,500 82,500 82,500

= 17,000 17,000
28,500 28,500 28,500
111,000 128,000 128,000
1.25 1.95 1.95
28 29 50
1,760 1,760 2,465
400 300 400
1.5 1,5 2.1
6.0 4.5 4.0
95 100 38

v v VI
CARGA: NAFTA ECUATORIANA
R-11 R-16G R-16G

8,792 2,792 8,792
82,500 32,500 82,500

= 17,000 17,000
28,500 28,500 23,500
111,000 128,000 128,000
1.25 1.95 1.95
25 29 50
1,760 1,760 2,465
400 300 400
1.5 1.5 2.1
6.0 4.5 4.0
95 99.3 88



TABLA VIII. DUTIES PRELIMINARES ESTIMADOS

MM BTU/Hr.
DUTY DE DISERO CASO I CASO II CASO III

Horno N° 1 (12H-3) o H1P 7.96 6.73 6.24

" N° 2 (12B-4) o H2P 5.25 3.88 4.17

" N° 3 (12H-5) o H3P 2.38 1.98 2.62

Condensador de Productos 6.50 6.10 5.45

Enfriador de Fondos de la Estabilizadora 1.36 1.31 1.23

Condensador de Tope de la Estabilizadora 1.68 1.27 1.21
Compresor del Reciclo

(ASFM) 470 304 306

INTERPRETACION:

CASO I : La unidad existente trabajar3 sin problemas.

CASO II: El Horno N° 3 es muy pequeno.
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Para analizar mejor cada caso, se tiene el siguiente

cuadro:
TABLA IX.
TIPO D E CARGA

NAFTA CAPAHUARKRI NAFTA ECUATORTANA
- TRELE T-I T-ITI  T-III T- T-II  T-III
RESULTADOS e - o I
Catalizador R-11 R-16G R-16G R-11 R-16G R-16G
Razdn de Carga (B/D) 1,760 1,760 2,465 1,760 1,760 2,465
RON Claro 95 100 88 95 99. 3 88
Rendimiento del
Platformado (B/D) 1,468 1,418 2,201 1,420 1,379 2,150
RON + 3 cc TEL 101.1 104.5 97. 4 101 103.9 97.4

Como se ve en el cuadro anterior y para la misma can-
tjdad de catalizador las Tablas T-I y T-II, muestran
para igual carga de alimentacidn, una peguena diferen
cia en cuanto al rendimiento, pero compensado por o-
tro lado el alto/ DN claro obtenido con R-16G, asi
mismo, observando las Tablas VII y VIII, vemos que pa
ra una misma cantidad de.catalizador ne los casos I vy
II sugiere mcnos volumcn de R-16G (mayor densidad que
el monometilico R-11) y por consiguientc mcnor area
activa, mayor costo del catalizador; por otro lado el
Horno N° 3 seria levemente de capacidad insuficiente;
pero se contaria con mis tiempo de vida del cataliza-
dor, menor presidn de separacidn de productos, menor

relacidn Hz/HC de reciclo, mayor RON claro y conside-
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rable ahorro de energia. Resumiendo tendremos:

Ventajas que se obtienen:

1) Alto RON claro (100 contra 95 y 99.3 contra 95)
2) Mayor tiempo de¢ vida del catalizador.

3) Menor presidon de separacidn.

4) Menor relacidn H2/HC de gas de reciclo.

5) Ahorro de energia. (C.35 MM BTU/Hr.).

Desventajas que se precsentan:

1) Mayor inversidn en catalizador.

2) Posible incapacidad del Horno N° 3. (Para el Caso
I1)

3) Mcnor produccidn de platformado. (Una produccidn

diferencial de mas o meros 50 B/D).

Por lo que desde ya se augura un hgran efecto del al-
to RON gue sc obtiene, en el Pool de gasolinas de la
Refineria lo que se manifestaria en un ahorro de con-
junto 2e TEL (plomoc tetraetilico) y por consiguiente

mayor ahorro eccondmico.

ANALISIS DE LA CAPACIDID DEL HORNO N”* 3

El cuadro o Tabla VIII muestra los duty requeridos pa
ra cuando se usa catalizador bimetalico (R-16G) tal

como se ve en el Caso IX.

Los duty requeridos en el Caso II con respecto a 1los
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de disefio son suficientes a excepcidn del horno N° 3,
que es mayor gque el de diseno (2.62 contra 2.38 MM
BTU/Hr); @&sto nos indica que la capacidad del horno e
Xistente N° 3 es sinsuficiente, por lo gue se debe a-
nalizar técnicamente y a la ve 7 econdmicamente que al
ternativa de solucidn es la mas aconsejable. Asi, pa
ra poder disponer de un horno capaz de absorber 2.62

MM BTU/hr se requiere de las siguientes alternativas:

A. Un nuevo horno.

B. Menor régimen de carga a la unidad. (Trabajando
Unifining a max. capacidad).

C. Adicidn de mads area de transferencia. Cambio de tu
bos.

D. Carga de 1,760 B/D y severidad de 90-9%5 RON.

E1l Horno N° 3 posee 24 tubos de 2.5 mt. de longitud
cada uno con DO de 106 pulgadas de 2.1/4 Cr - 1 Mo
ASTM-NA-335, grado P22. La disposicidn esgquemdtica se

muestra en la figura F-5-2A (a).

ANALISIS DE CADA ALTERNATIVA

A. UN NUEVO HORNO: Esta alternativa se tomard en cuen

ta siempre y cuando las condiciones del material
que lo confirma sean muy precarias, es decir cuan-
do presente fallas t&cnicas (corrosidn, desgaste,

etc.) y/o cuando se decida a operar con cargas a
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platforming muy altas.

En consecuencia esta alternativa es la menos reco-
mendable por el elevado costo de inversidn dellpro
yecto y porgue la situacidn actual de los materia-
lcs estan dentro de las cspecificaciones. (Segin
reporte de inspeccidn luego de la Gltima parada

del mes de Mayo).

MENOR REGIMEN DE CARGA A LA UNIDAD DE PLATFORMING

Para cnfocar esta alternativa, primero se detalla
y toma en cuenta el consumo de combustible y/o e-
nergia por la Unidad de Unifining-Platforming en
los Gltimos meses d¢ operacidn, para ver la rela-
cidn de las cargas y el calor absorbido por la Uni

dad y todo aspecto gque se derive de @él.

Cabe senalar que las bases de este andlisis son da
tos reales en lo que conciernc a balances masicos
y datos tedricos en lo gque a Energia (ver Tabla

VIII) absourbida.

(a) Con Catalizador Monome¢tidlico (R-11)

Combustible: °API 16.45

d

334.5 1b/Bbl.

Poder caldrico 17,680 + (60) (API)=17,680+ 60(16.45)
Poder caldrico = 12,667 BTU/1lb.

En funcidn del volumen guemado:
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P. Caldrico =18,5667 x 334.5 = 6'244,111.50 BTU/Bbl.

En la Tabla: T-5-2A1; se muestra la Energia su
ministrada en (BTU/hr) a la unidad de Unifining

Platforming.

-

En la Tabla: T-5-281; se muestra el balance ma
sico o volumétrico de la unidad, y los duty de

diseno de los hornos de Pt-Unif. Se usara la

siguiente nomenclatura:

H1U = Horno N° 1 Unifining

H2U = " 2 "

H1P = " 1 Platforming

H2P = " 2 "

H3P = " 3 "

(H1U + H2U) = Hornoas de¢ Unifining

UNIF-PLAT = Unifining-Platforming.

Calor Cedido a los Hornos:

Vemos de la Tabla T-5-2B1 gqgue el calor total

absorbido es: 24.96 x 106 RTU/hr.

Segin la Tabla VIII, caso I, la razdn de absor
cidn de los hornos de platforming con respecto

a los duty de diseno son:

HORNO | H1P H2P H3P

Razdn, 1 ] 84.55% 73.90% 83.19%



TABLA: T-5-2A1
DO MES/ARO
31 Marz/80
20 Abril (r)
16 Mayo (r)
30 Junio

31 Julio

31 Agosto
30 Set.

31 Oct.

30 Nov.

16 Dic.

31 Enero/s81
28 Fck.

31 Mar.

30 Abr.

18 May. (n)
30 Jun. (n)
31 Jul. (n)
31 Agost. (n)
30 Set. (n)
31 Oct. (n)
30 lov. (n)

(a)
(b)
(c)
DO:
(r)
(n)

Expresado en

[1] "
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. CALOR ENTREGADO POR EL COMBUSTIBLE

A UNTIF-PLATF.

COMBUSTIBLE
(B/Mes)

2,115
1,980

690
2,430
2,867
2,294
2,145
2,139
2,040
1,336

2,232
1,939
2,635
2,640

1010 BTU/mes
MM BTU/dia
MM BTU/hr.

Dias operativos del mes

Regeneracidn

del R-11

Catalizador nucvo R-11.

(a) MENSUAL

1.32062
1.23633
0.430843
1.51731
1.79018
1.43239
1.33936
1.33561
1.27379
0.834213

1.393G8
1.21073
1.64532
1.64844
0.91288
1.63591
1.78082
1.75209
1.3357¢
1.74210
1.32062

CALOR
(b)Y DIARIO

426.006
618.165
269. 276
505.770
577.477
462.061
446..153
130.841
124.596
521.383

449.574
432.403
530.748
549.480
507 31600
561 970
574.458
565.190
611.920
561.9670
440, 206

(BTU)

(¢) POR HORA
17.75025
25.75687
11.21983
21.07375
24.06154
19. 25254
18.60220
17.95170
17.69150
21.72429

18.73225
18.016791
22.11450
22.8950
4 313166
23 ¢154 2
23 93575
23.549584
25.5000
23.4153
18.3420



DO
31
20
16
30
31
31
30
31
30
16

31
28
31
30
18
30
31
31
30
31
30
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TABLA T-5-2B1. BALANCE VOLUMETRICO EN UN-PLATF. (Bbl)
CARGA A PLATFORM. CARGA A UNIFIN.
MES /ARO (B/M) (B/D) (B/M) (B/D)
Marzo/80 34,7606 1,121 40,454 1,305
Abr. 21,950 1,098 25,759 1,288
Mayo 17,383 1,086 20,031 1,252
Jun. 39,800 1,327 47,794 1,593
Jul. 41,533 1,340 50,463 1,628
Ago. 30,942 998.13 36,927 1,191
Set. 32,733 1,091 34,341 1,145
Oct. 33,413 1,078 33,973 1,096
Nov. 32,083 1,069 32,217 1,074
Dic. 21,958 1,372 21,668 1,354
Enero/81 35,668 1,151 35,668 1,151
Feb. 30,800 1,100 30,922 1,104
Marz. 44,083 1,422 44,083 1,422
Abr. 29,850 995 30,251 1,513
mav. 24,740 1,375 24,817 1,379
Jun. 42,616 1,420.53 46,670 1,556
Jul. 49,666 1,602.13 49,708 1,603. 48
Ago. 47,991 1,548.1 48 ,258 1,557
Set. 51,000 1,700 53,403 1,780
Oct. 17,267 1,525 48,243 1,556
Nov.
DUTY DE DISENO DE LOS HORNOS
HORNO (H1U + H2U) H1P H2P H3P TOTAL
(5.20+4.17) 7.96 5.25 2.38 24.96

(MMBTU/hr)

9. 37
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Se observa gue la Razdn de Absorcidn de los ho
hornos (H1U+H2U) para el caso I estara relacio
nado con el Duty Global del proceso (Dg) o sea
el calor total entregado por el combustible a
Unif-Platf. en MMBTU/hr asi, tambi&n la propor
cidn de absorcidn caldrica de cada horno de

Unif-Platf sera:

100 & X % ) _
24.96 ~ 7.96 =e X = 31.897%
Luego:
HORNO | (1v + mzU) HID H2P H3P
(% ABS) (37.54) 31.891 21.034 9.535

Este modelo matemdtico se tabula en la Tabla

T-5-2C1.
Resumiendo se tiene:

E. Entregada

al Horno (% Absorcidn). (E. Entregada a U-P)

. Absorbid . _
EorAeloilo;nz = (Razdn 1,i) (E. Entregada al Horno)
ﬁérpzid;:ﬂ)’:no = (E. Entrcgada al Horno-E. Absorbida)

% E. Perdida _ (E. Perdida por el H) x 100
por el Horno (E. Entregada al H.)

E. Disponible

por el Horno (Duty disefio - E. absorbida)

% E. Disponible _ (E. Disponible por el H)

por ¢l Horno (Duty de disetio)

100
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Aplicando estas relaciones, se forma la Tabla
T-5-2C1, poniéndose mas &nfasis a los datos
concernientes en el balance energético del H3P

(3er. Horno de Platforming).

Los datos de las Tablas T~5-2B1 y T-5-2C1 se

representan en los graficos F-5-2A(b).

De donde analizando el grafico F-5-2A1, se 1lle
ga a la conclusidn que cuando la unidad opera
a maxima carga a platforming; la energia dispo
nible en el 3er. Hornco de platforming es maxi-
ma. Lo que demuestra que para cuando se traba
ja con catalizador bimetadlico R-16G, la carga

a platforming debe ser menor que 1,760 B/D.

Observando la Fig. F-5-2A1 se observa que en-
tre los meses: marzo a octubre 1981 la unidad
opera con catalizador monometalico (R-11) nue-
vo y para una carga de 1,379 B/D correspondien
te al mes de mayo se tiene una mejor energia
disponible en el 3er. Horno de platforming
(29.37%) con respecto al duty de diserio. (NOTA:
En la Fig. F-5-24(b) el origen del (%) se ubi-
ca donde aparece sdlo y exclusivamente para e-

fectuar el grafico).



TABLA T-5-2C1. BALANCE DE ENERGIA - 1980
(MM BTU/hr)

ENERGIA DISPONIBLE

ENERGIA ENERGIA ENTREGADA ENERGIA ABSORBIDA ENERGIA PERDIDA (NO APROVECHADA)
MES A UN-PT H1P H2P H3P H1P H2? HH3P H3P _(%) H3P _(%)
Marz. 17.750 5.660 3.733 1.692 4.785 2.758 1.407 0.285 16.84 0.973 40.88
Abr. 25.757 8.214 5.417  2.456 6.945 4.003 2.043 0.413 16.81 0.337 14.15
May. 11.219 3.578  2.359 1.069 3.025 1.743 0.8893 0.1797 16.810 1. 4907 62.63
Jun. 21.073 6.720 4.432 2.010 5.682 3.275 1.67: 0.338 16.816 0.708 29.74
Jul. 24.061 7.673  5.061 2.294 6.487 3.740 1.908 0.386 16.826 0.472 19.83
Ago. 19. 252 6.139 4.049 1.835 5.190 2.992 1.520 0.309 16.839 0.854 35.88
Set. 18.602 5.932 3.912 1.774 5.015 2.890 1.476 0. 2983 16.798 0.90% 37.98
Oct. 17.952 5.725 3.776 1.712 4.840 2.79¢C 1.4324 0.28%3 16.822 0.956 40.16
Nov. 17.691 5.642 3.721 1.687 4.770 2.750 1.403 0. 28a 16.534 0.977 41.05
Dic. 21.724 6.928 4.569 2.0 5.857 3.376 1.723 0.348 16.803 0.657 27.60

1931

Ene. 18.733 5.974 3.940 1.786 5.051 2.911 1.43€ 0.30 16.797 0.394 37.56
Feb. 18.017 5.746 3.790 1.718 4.858 2.300 1.429 0. 239 16.321 0.951 39.95
Mar. 22.115 7.053  4.651 2.108 5.963 3.437 1.754 0.354 16.793 0.626 26. 30
Abr. 22.895 7.301 4.816  2.183 6.173 3.559 1.816 0. 367 16.811 0.564 23.69
May. 21.132 6.739 4.445 2.015 5.698. 3.235 1.676 0.339 1€.823 0.704 29.57
Jun. 23.415 7.467 4,925 2,232 6.313 3.639 1.857 0.375 16.801 0.523 21.97
Jul. 23.935 7.633 5.034 2,282 6.453 3.720 1.898 0.354 16.327 0.482 20.25
Agc. 23.55 7.510 4.954  2.24% 6.349  3.661 1.868 0.377 16.792 0.512 21.51
Set. 25.50 8.132 5.363 2.431 6.875 3.963 2.023 J.403 16.783 0.357 15.00

Oct. 23.415 7.467 4.925 2,233 6.313 3.639 1.858 0.375 16.793 0.522 21.93
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Como conclusidn; la Unidad de Platforming debe
operar a una capacidad de carga menor o igual
a 1,400 B/D, cuando sc requiera usar cataliza-
dor Bimetdlico R-138G; y poder trabajar con el
Horno N° 3 de platforming sin adicidn ni modi-

ficacidon alguna en los equipos de procaeso.

Con Catalizador Bimetalico (R-16G)

Para corroborar mas catcegdricamente la carga
presumible de "menor o igual a 1,400 B/D" a
platforming, se analiza analogamente el Caso

IT de la Tabla VIII.

Datos: Teniendo &n cucnta la razdn de absor-
cidn de los hornos dc¢ U-P cuando trabaja con
catalizador R-11, se toma en consideracidn hi-
potética que la razdn promedio de trabajo de

T
absorcion es:

d4. + . + .1
Razdn Med. = S4:32 7; 00 + 83.19 _  g0.546%

y suponiendo que el rigor de trabajo en 1los
hornos es parejo, dc¢ acucrdo a las caracteris-
ticas propias y complementarias de cada proce-
so; se considera gue los hornos de Unifining
(H1U + H2U) trabajan con esta razdn promedio

de absorcidn, asi:



Duty de Trabajo

0.80546 (9.37)
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7.547 MMBTU/hr.

Luego:

HORNO (H1U+H2U) H1P H2P H3P TOTAL
DA (MM BTU/hr) 9.37 7.96 5.25 2.38 24.96
Dt (MM BTU/hr) 7.547 6.24 4.17 2.62 20.577
$ Absorcidn 36.676 30.325 20.265 12.434 100%
(%) Razdn, 2 80.546 738.392 79.428 110.08 --

A continuaciodn,

ciones:

empleando las siguientes rela-

E.E += Energla entregada al Horno
E.A = Energia absorbida por el Horno
E.P = Energia perdida por el Horno
¢ E.P = Energia perdida por el Horno (Porcentual)
E.D = Energia disponible por el Horno
$ E.D = Energia disponible por el Horno (Porc.)
Eg = Energia global que se proporciona a U-P
Luego:
E.E = (% ABS) (Eg)
E.A = (0.90) (E.E) =--- sdlo para el H3P
E.A = (Razdn 2i) (E.FE)
E.P = (E.E) - (E.A)

(E.P)

= — 100

* E.P (E.E)
E.D = (Duty disefio - E.A)
$ E.D (E.D) x 100

Duty di

seno
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Aplicando estas relaciones se construyen las
Tablas T-5-2D1 y e¢l grafico: F-5-2B teniendo
en cuenta que el punto de partida que sirve co
mo base para este c@lculo es que el consumo de
combustible y la carga a la unidad sean los
mismos que en caso con catalizador monometali-

co (R=-11).

De la Fig. F-5-2B se toma en cuenta:

Marzo 80: 1,121 B/D de carga a Platforming
Jun. 80: 1,327 " " "
Ago. 80: 998 " " "
Oct. 80: 1,078 " " "
Nov. 80: 1,069 " " 0"
Ener. 81 1,151 " " "
Feb. 81 1,100 " " "

Mayc 81 1,375 " " "

Observamos que en estos meses la encrgia dispo
nible en el H3P es positiva, lo que significa
que cuanto menor sca la carga a la unidad, ma-
yor es la posibilidad de usar el horno (H3P).
Por ejemplo para una misma severidad de 92 RON
claro los mescs de agosto y setiembre de 1981,
la carga a la unidad fue de 1,548 B/D y 1,700
B/D por consiguiente en la fig. F-5-2B muestra

que la energia disponible en H3P se hace menor,



TABLA T-5-2D1.

MES

Marzo

May.
Jun.
Jul.
Ago.
Set.
Oct.
Nov.

Dic.

Jul.

Set.
%t.

(Eg)
17.750
25.757
11.219
21.073
24.061
19.252
18.602
17.952
17.691
21.724

18.733
18.017
22.115
22.895
21.132
23.415
23.935
23.550
25.500
23.415

HP1

5.382
7.810
3.402
6.390
7.296
5.238
5.641
5. 344
5. 364
6.587

(E.E)
_HP2_
3.597
5.219
2,274
4.270
4.876
3.901
3.769
3.638
3.585
4.402

BALANCE ENERGIA

5.680
5.463
6.706
6.943
6.408
7.10

7.258
7.141
7.733
7.100

3.796
3.651
4. 481
4.639
4.282
4.745
4.850
4.772
5.167

4.745

HP3
2.207
3.203
1.395
2.620
2.992
2.394
2.313
2.232
2.199
2.7010

HP1
4.219
6.122
2.667
5.009
5.719
4.576
4.422
4.267
4. 204
5.163

BALANCE ENERGIA - 1980 (MM BTU/hr)

(E.A.)
HP2
2.857
4.145
1.806
3.391
3.873
3.098
1.837
1.773
1.746
2.1453

- 1981 (MM BTU/hr)

2.329
2.240
2.749
2.846
2.627
2.911
2.976
2.928
3.170
2.811

4.452
4.282
5.257
5.432
5.023
5.565
5.689
5.597
6.062
5.565

3.015
2.900
3. 560
3.684
3.401
3.768
3.852
3.790
4.105
3.768

HP3
1.9863
2.8827
1.2555
2.358
2.6928
2.1546
2.0817
2.009
1.9791
2.4309

2.0961
2.6016

2.471
2.5614
2.3643
2.6199
2.6784
2.6352
2.853

2.6199

__(B.P.) _

HP3

%

0.2207
0.3203
0.1395
0.2€2

0.2992
0.2394
0.2313
0.223

0.2199
0.2701

0.2329
0.224

0.2749
0.2846
0.2627
0.2911
0.2976
0.2928
0.317

0.2911

10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0

10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0
10.0

(E.D.)
HP3

+0.3937 +16.54
-0.5027 =-21.12
+1.1245 +47.24
+0.022 + 0.924
-0.3128 -=13.1428
+0.2254 + 9.47
+0.2983 +12.53
+0. 371 +15.58
+0. 401 +16.84
-0.051 - 1.138
+0.289 +11.92
+0.364  +15.29
-0.09¢ - 3.95
-0.1814 - 7.62
+0.0157 + 0.66
-0.240 -10.08
-0.298 -12.54
-0.255 -10.72
-0.473 ~-19.87
-0.240 -10.08
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10 gue quiere decir que, trabajando con una a-
limentacidn de carga baja a platforming se pue

de utilizar la capacidadddel horno H3P.

Los valores de las cargas pueden variar desde
1,000 a 1,300 B/D; quc para efectos de calcu-
los, sugiero se trabaje con 1,250 B/D dec ali-
mentacidn a platforming, o menos; para la seve
ridad alta que proporciona el catalizador Bime
tidlico (R-16G). (Para obtener un margen de se

guridad en el andlisis Técnicc-Econdmico).

PRODUCCION DIFERENCIAL DE LOS CATALIZADORES R-11 V¥

R-16G

Tomando como base los porccntajes de produccidn de
las Tablas I y II del Capitulo V se elabora las Ta

blas siguientes: T-5-2E1; T-5-2E2; T-5-2E3!

De la Tabla T-5-2E2 hallamos los Barriles/DO de
LPG (C3 y C4) para cada caso:

Con R-11 126.7 B/DO

Con R-16G 124.6 B/DO

lo que representa una disminucidn en la produccidn

de LPG de 2.1 B/DO.

De la, mbla T-5-2E3 se calculan los BEFO/D para ca
da caso, similar al combustible liquido de 16. 45

°API y poder caldrico de 18,667 BTU/lb = hD‘
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As1l:

i - lb x (BTU/lb)
(BTU/1b) (1lb/Bbl/D)

BEFO/D =

Con Catalizador R-11:

BEFO/D = 32,760 x 25,949.53 = 132.0

_ 145.5
7
18,667 x (3545 7 137,85

Con Catalizador R-16G:

BEFO/D = 35,460 x 26,644.15 = 147.

145.5
18,667 x (16.45_+ 131'5)350

Lo gque representa un aumento en la produccidn de

BEFO de 15 B/DO.

Er lo que concierne a la produccidn de nafta refor
mada de la Tabla T-5-2E2 se nota gque hay una dismi

nucidn diaria de 35 Bbl. de gasolina de 95 octanos.

NOTA: Estos valores de la produccidn diferencial
de LPG, BEFC y Platformado se tomaran en

cuenta en el Capitulo VII.2.



TABLA T-5-2E1. PORLCENTAJES DE PRODUCCION

CATALIZADOR R-11
LV s P
CARGA 100 100
+
Cs; Pplatformado 83. 41 -
H2 1.83
1 1.38
C2 2.06
C3 1.83 3.18
1--C4 2.17 1.58
n—C4 3.13 2.37
i-C5 3.28 2.65
n—Ci 2.17 1.77
C6 78.35 83.18
TABLA T-5-2E2.
CATALIZADOR R-11
(B/D) (1b/Hr)
CARGA 1,250 14,086
c; 1,042.6 -
257.6
Hy
C1 194. 4
290. 2
C2
C3 60. 4 447.9
i-C. 27.2 222.5
&
n-c4 39.1 333.8
i-cg 41.0 373.3
n-C 27.1 239.3
CE 979.3 11,716.7
6
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R-166G

sV P
100 100

81.90 s
2.19
1.71
2.26
4.80 3.16
2.11 1.54
3.06 2.31
3.22 2.60
2.12 1.73

76.08 82.50

R-16G
(B/D) (1b/Hr)
1,250 14,086
1,007.125 -
308.5
240.8
318.3
60.0 445.1
26.3 217.0
38.3 325.4
40.2 366. 2
26.5 243.7
951.0 11,620.1



TABLA T-5-2E3.

AH (BTU/1b)
Wi (1b/D)
% Wi

Qi (AH x % Ui)

AH (BTU/1b)
Wi (1b/D)
% Wi

Qi (AH x s Wi)

PRODUCCION DIFERENCIAL EN BE&EFO

(Barriles equivalentes de Fuel-0il)

158.

H2 C1 C2 i--C5 n-C5
(A) CON CATALIZADCR R-11
51,600 21,500 20,420 19,500 19,000
6,187.2 4,665.6 6,964.8 8,959.2 5,983.2
18.88 14. 24 21.26 27.35 18.27
9,742.C8 3,061.6  4,341.3 5,332.25 3,471.3
(B) CON CATALIZLDOR R-16G
51,600 21,50¢ 20,420 19,500 19,000
7,404 5,779.2 7,639.2 8,788.8 5,348.9
20.88 16.30 21.54 24.78 16.50
10,774.08  3,50:1.5  4,3298.17 4,832.1 3,135.0
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ADICION DE AREA DE TRANSFERENCIA

Esta alternativa se considera de inversidn modera-
da con respecto a la alternativa de cambiar de Hor
no y habrd que tomarla en cuenta si se opta por
trabajar con cargas a platforming superiores o i-
guales a 1,400 B/D utilizando catalizador bimetidli
co (sea R-16G u otro) pero hay condiciones ya esti
puladas (ver Tabla VII). Esta técnica de adicio-
nar mads area de transfcrencia implica el uso de su
perficies extendidas, cuando a las superficies or-
dinarias de transferencia de calor se les anadecn
pPiezas adicionales de mcetal con la finalidad de ex
tender la superficie disponible para la transferen
cia de calor. Mientras que estas superficies ex-
tendidas aumentan la transmisidon total de calor, su
influencia como superficie se trata de una manera

diferente de la simple conduccidn y conveccidn.

A las tiras de metal o pieczas guce se emplean para

.extender las superficies de transferencia de calor

se le conoce genéricamente como "ALETAS". Existen

aletas con dientes o espigas de repuestos para hor

nos; asi por ejemplo la firma FOSTER WHEELER IBE-

RIA presta servicios de esta naturaleza como:
Tubos ASTM-A-335 Gr. P-5 5,563"

Oo.D. x 0.315" M.W. long.
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4.526 mm Bev. ends., con TETONES

c.s. 1/2 x 1" (20) part N° 7189/20.

Donde los llamados tetoncs son las superficies ex-
tendidas o aletas, distribuidas en forma alcatoria
en numero de 20/pie, con dimensiones de 1/2 x 1"
asi, el ano 1981 el precio FOB unitario es de USS$

1,364.00.

REGIMEN DE CARGA DE 1,760 B/D A SEVERIDAD DE 90-95

RON

Trabajando la unidad a su capacidad de diseno y pa
ra una severidad 90-95; debido a la gran actividad
del Catalizador Bimetidlico los niveles de tempera-
tura en los Reactores variaran y esto se reflejara
en que los hornos alcancen niveles mads bajos de e-
nergia que los alcanzados con Catalizador R-11.
(Esto conlleva a visualizar otro cfecto positivo
del uso del Catalizador Bimetalico, que es el de
reducir los niveles de energia en los hornos y com
presor comparandolo con los obtcnidos con cataliza
dor R-11 a la misma carga y severidad. Este aspec

to se desarrollaria en el Capitulo VI.1).
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CAPITULO VI

BENEFICIOS QUE SE OBTIENEN AL USAR CATALIZADORES

BIMETALICOS

Los beneficios que plantean los catalizadores bimetdlicos
son maltiples (tal como se aprecian en las figuras del Ca-
pitulo V) con respecto al platforming convencional y/o so-

bre catalizadores monometalicos tal como:

a) Menores temperaturas promedio del catalizador.

b) Mayores rendimientos (%V) de platformado. (Ambos en 1la
Fig. F-5D) a medida que las horas de carga se incremen-
tan.

c) Mayor factor de severidad (¥Fig. F-SE).

d) Menor temperatura de reaccidn (Fig. F-5-1A4).

e) Menor relacidn Hz/HC (Fig. F-5-74).

f) Ahorro de utilidades (Tabla T-4-D).

g) Mayor area activa en un mismo volumen de catalizador
por tener mayor densidad.

h) En el casoc de bimetidlicos; rendimientos de platformado
varia segin el % de Pt y Re que conforman al cataliza-
dor (Fig. F-4A).

i) Mayor octanaje en el platformado.

j) Menor presidn de trabajo, etc. etc.

Sin embargec, cada refineria debe orientar sus objetivos de

acuerdo a la carga que procesa, su infraestructura econdmi
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co-técnica y a su realidad socio-econdmica. En el caso de

la refineria La Pampilla (RELAPA), estos objetivos son:

1) Ahorrar energia.

2) Ahorrar plomo tetraetilico, en la elaboracidn de gasoli

nas comerciales.

VI.1.

AHORRO DE ENERGIA

Aprovechando la gran actividad que tienen los catali
zadores bimetdlicos, pueden bajarse los niveles téc-
nicos en toda la unidad, sobre todo en el sistema
horno-reactor y esto representara un ahorrc de ener-
gia; tal como lo demuestra la gran experiencia real
y ejemplar del caso de la Refineria de ENPETROL, en
ESCOMBRERAS realizadas en el ano de 1975, cuyos si-
guientes resultados fueron presentados a la VI Con-
vencidn Nacional de la Industria Quimica, en Madrid,

Diciembre 1976. AsTi:

"El Catalizador Bimetdlico es mads activo y mi3s resis
tente al envenenamiento por deposicidn de carbdn.

Los rendimientos son esencialmente iguales a los del
catalizador monometalicn, trabajando la Unidad a una

presidn controlada de 30 Kg/cm2 (427 psi).

Su mayor resistencia a la desactivacidn por carbdn,
le permitce trabajar con una relacidn molar HZ/HC del

orden de 5, inferior a la tipicamente utilizada con
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catalizador monometalico (del orden de 7).

La Unidad trabajd durante todo el afo de 1975 satis-
factoriamente con catalizador Bimetalico. Los aho-
rros evaluados comparando los costes de fabricacidn
actuales (con bimetalico) con los obtenidos para la
misma carga y severidad, con catalizador monometali-

co, fueron:

MM pesetas/ano

Ahorro de¢ fuel-o0il ¢n Hornos 6.2
Ahorro en agua refrigeracidn 9.2
Ahorro de fuel o0oil en calderas 34.9

(por menor consumo de vapor de
40 Kg/cm2 en la turbina del com
presor de gas de recirculacidn)

TOTAL: 50.3

(NOTA: ING. QUIMICA - Mayo 1977)

Por otro lado existe otro precedente de ahorro ener-
gético dentro de las medidas de conservacidn de la e
nergia en el Complejo Petrolifero de la RABIDA, debi
do al cambio de catalizador monometdlico a bimetali-

co en las Unidades de Reformado Catalitico.

Las dos unidades de reformado con gque cuenta el com-
plejo petrolifero la KABIDA, tuvieron en su origen

catalizadores a base de Pt-AlGmina. Este era un ca-
talizador de facil operacién y con muy pocos proble-

s - . -
macs @ la hora de la regeneracion pero exigla una al-
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ta relacidn Hz/HC, gque disminuye con la desactiva-

cidn del catalizador manteniendo una aceptable dura-
cidn de los ciclos, cuando ambos se agotaron, se de-
cidid cambiar a bimetilico a base de Platino y Octe-
nite (6xido de Germanio) con soporte AlGmina (el cam

bio se efectud en 1973).

Con el catalizador bimetalico aunque mas delicado en
su manejo se pudo disminuir la relacidn H2/HC dentro
de los limites operativos sin que por ello exista un

acortamiento sensible en la duracidn de los ciclos.

El reducir el HZ/HC de 8 a 6 molar, ha supuesto un a
horro para el complcjo de 2.44 TM de fuel-o0il anual
y sin efectuar inversidn alguna, dandose la circuns-
tancia favorable de que el catalizador bimetalico
Pt-6x. de Ge-Al es mas econdmico gue su antecesor

por tener menos contenido de Pt.

(Referencia: ING. QUIMICA - Mayo 1981).

EFECTO DEL RON (CLARO) EN FL POOL DE GASOLINAS

NUMERO DE OCTANO.- Un carburante tiene un nimero de

octano igual a X si, en el motor C.F.R. (Cooperative
Fuel Research - monocilindrico de relacidn de com-
prensidn variable, mediante desplazamiento del fondo
del cilindro); provoca un martilleo eguivalente al

observado para una med xla de X partes, en volumen,



de isooctano y (100-X) de heptano.

Existen métodos para calcular el valor del nimero de
octano: Research Method F1 y el Motor Method F2. La
diferencia F1-F2, o sensibilidad del carburantec, es
funcidn de la naturaleza quimica mientras que los ni
drocarburos parafinicos tienen una sensibilidad muy

baja, a veces negativa; los ciclicos pose¢en una ele-
vada sensibilidad que lous sitia cn desventaja en el

método Motor F2. Las cadcnas ramificadas y mas par-
ticularmente las olefinas son las que presentan la me
nor sensibilidad e¢ntre los hidrocarburos de alto ni-
mero de octanao. Asi, e¢l carburante ideal deberia =¥
seer isoparafinas y olcfinas en sus fracciones lige-

- .
ras y aromaticas en su parte pesada.

Actualmente cn el Laboratorio de la Refineria La Pam
pilla, emplean el mitodo:
ANSI/ASTM~-D~2699-79
IP - designation 237/69

que basicamente tratan el punto de detonancia.

PLOMO TETRAETILICO (TEL).- Con las operaciones clasi

cas de tratamiento de petrbleos crudos en la rcfine-
ria, es imposible producir econdmicamente carburan-

tes con un nimero de octano elevado.

Desde 1922 los laboratorios de la General Motors, en



los Estados Unidos,
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habian descubierto que la adi-

cidn a la gasolina de pequenas dosis de ciertos com-

- . - - .
puestos organicos y organo metalicos

estano, Iodo,

inhibir 1la

detonacidn

Después de
combustidn
abrasivos;

Eb (C2H5)4

nes de hasta incluso 8/10,000 en volumen.

El TEL es un liquido tdxico,

anilina,

selenio),

(hierro, plomo,

tenia la virtud de

formacidn dc¢ perdxidos y de retardar 1la

de los carburantes.

ensayar el pentacarbonilo de hierro, cuya

produce desgraciadamente dxidos de hierro

se obtuvo finalmente el plomo tetraetilo:

que se ahade a la gasolina en proporcio-

de densidad 1.66, inso-

luble en el agua, con un punto de ebullicidn de apro

ximadamente 200°C.

No se¢ anade solo sino como una

mezcla cuyo monopolio de produccidn y distribucian

pertcnece a 1la

sociedad Ethyl Fluid.

Las caracteris

ticas de esta mezcla se dan en el cuadro T-6-2A.

TABLA T-6-2A.

?:ISZ:g? ?2T0ggzgi DDENS ID7D PTO. ??g?LICION
TEL 61.41 61.48 1. 660 200
Dibromuro de Etileno 35.70 17.86 2.175 131.7
Dicloruroc de Etileno - 18.81 1.245 83.7
Disolvente y Colorante 3.89 1.85 0.800 -~
- - 1.745 (aviac.)
Mezcla Ethyl Fluid 100. 00 100.00 1.585 (autom.)
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La adicidn de dicloruro y de dibromuro de etileno,
permite eliminar el plomo en forma de dicloruro y de
dibromuro de plomo, voldtiles; en los gases de esca-
pe y por ende provoca SMOG o contaminacidn ambiental
siempre se forma un poco de 5xido de plomo, no vola-
til, que origina algunos inconvenientes, tales como
depdsitos en la cimara de combustidn, que puede in-
cluso provocar el autoencendido de la mezcla carbura
da, depdsito en el escape, sobre los vastagos de las
vadlvulas, con riesgo de bloqueo y depdsitos en las
cabd as de las valvulas que, al desprenderse, pueden
alojarse entre la vadlvula y su asiento provocando la

destruccidn de a quella por martilleo.

Por otro lado, €l punto de ebullicidén 200°C del TEL,
lo clasifica entre las fracciones mas pesadas de la
gasolina, junto a las cuales se acumula. En caso de
mala evaporacidn, las gotitas liquidas no se repar-
ten uniformemente entre los cilindros, de modo gque
las concentraciones de plomo varian de¢ un cilindro a

otro, provocando asi un desequilibrio.

Por Gltimo, el aumento de octano producido por la a-

dicidn de plomo no es proporcional a la cantidad ana
. -, -~ . .

dida. Los primeros centimetros cubicos tienen mayor

influencia; a partir de una cierta concentracidn, el

nimero de octano no siguc aumentando. La curva de

incremento del niGmero de octano en funcidn de la can
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tidad de plomo define la: "SUSCEPTIBILIDAD AL PLOMO

del carburante".

Esta susceptibilidad depende de la naturaleza quimi-
ca del carburante y de su contenido de azufre. En
tanto mayor cuanto mas bajo es el nimero de octano
neto sin plomo (RON claro) y menor el contenido en a
zufre y olefinas. Las figuras F-6-2A, F-6-2B1/2,
F-6-2C, presentan algunas curvas de susceptibilidad

de butano y gasolinas.

Las concentraciones de TEL se expresan en:
- °, en volumen de TEL puro.

en cm3/gal de TEL en los paises anglosajones.

Las especificaciones oficiales limitan el contenido
en plomo a 0.5°%, para la gasolina auto, y a 0.6°%, pa
ra el carburante. Esta limitacidn reduce los incon-
venientes citados mds arriba, asi como la contamina-
cidén ambiental. For otra parte, para el refinador,
la obtencidn de un valor alto del RON (Research Octa
ne Number) sigue siendo un compromiso econdmico en-
tre el precio de coste de una operacidn selectiva qu
que le permita obtener directamente, con un cierto
rendimiento, los elementos de un elevado octanaje y
el precio elevado del TEL que seria preciso afiadir a

carburantes menos elaborados.

En resumen, el RON elevado no basta para caracteri-
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zar por si mismo a una gasolina de calidad. Las de-
mas especificaciones de presidn de vapor (PVR), cur-
vas de destilacidn (TBP, ASTM etc.), concentracidn
de gomas y de azufre, tienen primordial importancia,
que no debe despreciarse si se desea que el usuario
obtenga el maximo de satisfacciones de la utiliza-

cidn y mantenimientc de su vehiculo.

PCOL DE GASOLINAS.- El Pool de Gasolinas, es o son

tanques en los cuales se almacenan las diversas gaso
linas, butanos y naftas que proceden de las unidades
respectivas en la refineria. Cada combustible 1llega
con un volumen y RON claro (sin TEL) determinado y

al final se obtiene un total de gacsolinas y este to-
tal reflejari un RON claro de la mezcla; y de acuer-
do al RON comercial gue s3e€ desee con ayuda de la car
ta se le adicionarad una cantidad especifica de TEL;

asi por ejemplo:

El consumo de TEL en la preparacidn de gasolina co-
mercial de 80 RON cl 14-secticmbre-1981 segflin el More;

en el Pool de RELAPA fue:
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TABLA T-6-2B.

RON claro Volumen
(de cada uno) (M Bbl)
Butano 89.1 0.51
Gasolina UDP I 63.7 2.80
Gasolina U P II 54. 2 6.09
Gasolina FCC 90.5 0. 49
(*)Nafta Reformada 92.2 1. 34
Gasolina FCC de Talara 0.0 0.00
T O T A L 11.23
RON Claro 67.2 (de 1la mezcla)
RON 4+ 1.4 cc TEL 80.6
Lbs. de TEL (Total) 1,538.7

(*) Corriente de Platformado por monometdlico; por
Bimet3lico en volumen serd levemente inferior
pero el RON claro seri alrededor de 100.

Lo que significa que un RON claro de la mezcla mayor
que 67.2 y por consiguiente una adicidn.de TEL menor
que 1.4 cc/gal y ldgicamente un incremento en todos

los beneficions que se autoderivan de este ahorro de

consumo de TEL (Ver Fig. F-6-2C).

Para tener una idea y conocer cual ha sido hasta el
presente ano el consumo de TEL comercial desde 1970
para la preparacidon de gasolinas 84 y 95 octanos se

muestra la siguiente Tabla T-6-2C y la figura F-6-

2D1 y F-6-2D2.
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TABLA T-6-2C. CONSUMO DE TEL (cc/gal) COMERCIAL

aNoO GASOLINA 84 GASOLINA 95

1970 0.37 1.66
71 1.15 1465
72 2.18 3.12
73 2.42 3.12
74 2.34 3.12
75 1.94 3.41
76 1.95 3.04
77 2.52 3.63
78 4.35 4.79
79 5.04 5.35
80 4.58 5.26

a Oct. 81 3.954 0.0

A continuacidn se muestra una Tabla que nos indica
la carga neta de la Refineria La Pampilla (Tabla T-6

2D)

TABLA T-6-2D. CARGA NETA DE REF. LA PAMPILLA

aNoO MB MB /DC

1970 6,678.5 18.3
71 7,644.9 20.9
72 10,173. 27.8
73 10,960. 3 30.0
74 11,623.4 31.8
75 11,746.6 32.2
76 12,139.4 33.2
77 19,008. 2 52.1
78 19,172.9 63.1
79 29,466.5 80.73

80 29,236.5 80. 1
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Vemos que la tendencia en ambas tablas es de aumen-
tar; la primera Tabla T-6-2C indica que a través de
los anos existe marcada tendencia de consumo de TEL
ocasionado por la demanda de gasolinas lo que se tra
duce en cantidades de dinero verdaderamente gravitan
tes en el presupuesto de la empresa. Por otro lado
la Tabla T-6-2D por la misma razdn expuesta, procesa

cada vez mas petrdleo crudo.

Asi mismo, el presupuesto operativo de la Refineria,
estida afectado andlogamente a los casos anteriores
(ver Tabla T-6-2E), lo gque nos muestra que el efecto

es representado por Indices de crecimiento.

TABLA T-6-2E. PRESUPUESTO OPERATIVO REFINERIA

ANO M S M USsS INDICE CRECIMIENTO
1970 184,450 4,717 1.0000
71 216,338 5,425 1.173
72 218,576 5,477 1.185
73 263,324 6,478 1.428
74 280,817 6,908 1.522
75 302,870 6,730 1.642
76 504,045 9,066 2.733
77 989,288 11,749 5.383
78 1'359,269 8,713 7.369
79 3'834,696 17,100 20.790
80 7'710,791 26,739 41.804

81 12'507,431 31,426 67.809



TABLA T-6-2F.

COMPOSICION DEL POOL DE GASOLINAS (%V)

PRODUCTO

Gasolina UDP I/II
Nafta UDP I
Gasolina FCC
Nafta Reformada

Butano

TOTAL
Produccidn (MB)

Gasolina UDP I/II
Nafta UDP I
Gasolina FCC
Nafta Reformada

Butano

TOTAL
Produccidn (MB)

* Incluye 23.6 MB Gasolina 66.

1973

44.2
12.5
28.0
12.9

2.4

100.0
3,549. 0%

1.4

88.3
9.6
0.7

100.0
413

1974

41.4
21.8
26.6
7.5
2.7

100.0
3,354.3

2.8

87.8
8.7
0.7

100.0
561

GASOLINA

1975

44.5
11.6
32.9
9.6
1.4

100.0
3,046.1

1976

45.4
10.9
27.7
1.9

4.1

100.0
2,973.8

GASOLINA

2.4
90.9
6.1
0.6

100.0
419.5

100.0
207.3

8 4

95

1977

59.0
2.2
24.2
8.3
6.3

100.0
3,979.7

8.1
0.4
75.0
13.7
2.8

100.0
188.2

1978*

62.7
1.8
25.3
4.8
5.4

100.0
3,249.1

20.2
0.3
€8.3
10.3
1.2

100.0
176.7

1979

68.03
1.24
20.75
6. 24
3.74

100.00
5,583.45

100.0

100.0
4.716

1980

71.45
1.74
18.99
5.26
2.56

100. 00
6,082. 29

7.26

76. 28
15.31
1.15

100.00
9.536
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Para tener una mejor visidn del consumo de TEL en ki
logramos o toneladas a través de los afios se muestra

la siguiente tabla T-6-2D2.
Aplicando la fd&rmula:

Tonelada de TEL comercial x 15.0123 = CC TEL comercial
M Bbl Gasolina : - galdn

TABLA T-6-2D2. CONSUMO DE TEL COMERCIAL (TONELADAS)

GASOLINA 84 GASOLINA 95 TEL COM.
ANO (MB) (MB) G-84 G-95
1973 (1) 3,549.0 413.0 572.102 85.833
74 3,554.3 561.0 554.016 116.592
75 3,046.1 419.5 406.562 95.1746
76 2,973.8 207.3 385.638 42.010
77 3,979.5 188.0 668.664 45.478
78 14,014.1 203.0 1,164.318 61.799
79 5,552.6 11.7 1,861.419 4.173
80 5,895.7 41. 4 1,800.656 14. 490
a Oct. 81 5,911.3 0.0 1,556.751 0.0

(1) Incluyve 23.6 MB de gasolina 66.

ANALISIS DE LAS UNIDADES DE REF INACION QUE PRODU-

CEN BASES PARANA LA PREPARACION DE GASOLINA COMERCIAL

En la Figura F-6-2D sc¢ muestra el diagrama de flujo
de las unidades que conforman la Refineria La Pampi-
11a; de las cuales salen gasolinas que son basicas

para la elaboracidén de la gasolina comercial.

Estas unidades son:



a)
b)
c)

d)

a)

b)

c)

d)
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Unidad de Destilacidn Primaria I (UDP I)
Unidad de Destilacidn Primaria II (UDP II)
Unidad de Craqueo Catalitico Fluido (FCC)

Unidad de Reformacidn Catalitica (Platforming).

UDP I: Produce gasolina primaria I con un octana-

je de 58 a 60 (de acuerdo al crudo que procesa).

UDP II: Produce gasolina primaria II con un octa-

naje de 54 (idem).

Estas unidades no pueden elevar el octanaje de
sus gasolinas (refinando una misma clase de¢ crudo}

por lo tanto el octanaje es fijo y por la caracte

ristica propia de su proceso no puede ser optimi-

zado.

FCC :Esta unidad tiene la peculiaridad de optimi-
zarse a una severidad en que la pérdida de catali
zador se hace antiecondmico; por lo que actualmen
te usa catalizador zcolitico y produce gasolina
de 90-91 octanos. Por lo expuesto se considera

este octanaje constante o fijo.

Platforming: Producc nafta reformada. Aqui el oc

tanaje de la gasolina aumenta seglin sus variables
operativas sean mas severas, disminuyendo parale-

lamente el rendimiento de platformado. Asi

"lLa refineria debe limitar la scveridad de la re-
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formacidn al punto en que el costo del proceso

m3ds el valor del producto perdido comienza a exce
der el costo de abastecimiento adicional de niume-
ros octanos con aditivos antidetonrantes (Plomo Te

traetilico o TEL)".

Es aquil donde se debe aplicar no solamente crite-
rios de Ingenieria Quimica sino que debe comple-
mentarse con las ciencias ccondmicas, por consi-
guiente esta unidad es critica para la minimiza-
cidn de los costos variables en la elaboracidn de
gasolina comercial. Es por esto que platforming
deberia operar a mAxima carga posible pero a alta
severidad necesariamente. Cuando se utilice cata

lizador Bimetalico.

SUSCEPTIBILIDAD DE LAS GASOLINAS AL TEL

Anotamos que: RON-0 M° octano con 0.0 cc TEL/gal.

RON-3 = N° octano con 3 cc TEL/gal.
RBN-0 = N° de mezclado con 0.0 cc TEL/gal.
RBN-3 = N° de mezclado con 3 cc TEL/gal.
GASOLINA RON-0 RON-3 RBN-0 RBN~3
UDP I 57.4 78.2 51.4 56.9
UDP II 54.0 76.3 50.5 56.2
FCC 91.0 98. 6 62.7 69.0
C 95.0 105. 2 65.5 78.7

4
Platforming 95.0 100.0 65.5 70.6
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PARAMETROS DE CALIDAD DEL ITINTEC

PVR, (lb/pulg2) max: 12
min: 6
Destilacidn max:
10% 158°F
50% 284
90% 392
Pto. Final 430
Plomo (elemento) max: 4.0

cc/galdn

TABLA T-6-2D3. INCIDENCIA DEL TEL EN EL PRESUPUES

TO DE LA REFINERIA LA PAMPILLA

(EJECUTADO)

ARO PRESUPUESTO (MM 35A) GASTO TEL (%)
1973 256.093 12.10

74 270. 246 12.70

75 306.486 13.50

76 435.900 9.49

77 956.304 13.44

78 2,013.304 16.87

79 3,859.764 28. 27

80 6,543.983 28. 11
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FIG:F-6-2D3

EsThusTum del Pres LL’pU.-Clﬁ:TO ngu*oﬂlvo

(1981)
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Olros gasTos : 4.9
' 100.0

491

40.5 75
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RES. I

O.N. .0
1 39.4
12 39.7
13 39.9
14 40. 2
15 40.4
16 40.7
17 40.9
18 41.2
19 41.5
20 41.7
21 42.0
22 42.2
23 42.5
24 42,7
25 43.0
26 43,2
27 43.5
28 43.8
29 44.0
30 44.3
31 44.6
32 44.8
33 45.1
34 45.4
350 45.6
36 45.9
37 46. 2
38 46. 41
39 36.7
40 47.0
41 47.2
42 47.5
43 47.8
44 48.0
45 48.3
46 48.6
47 48.8
48 49.1
49 49.3
50 49.6
51 49.9
52 50.1
53 50.3
54 50.6
55 50.8
56 51.0
57 51.3
58 51.5
59 51.7
60 ; 52.0

39.4
39,7
39.9
40. 2
40.4
40.7
41.0
41.2
41.5
41.7
42.0
42.3
42.5
42.8
43.0
43.3
43.5
43.8
44.1
44.3
14.6
44.9
45.1
45.4
45.6
45.9
46. 2
46.5
46.7
47.0
47.3
47.5
47.8
48.1
418.3
48.6
48.9
49.1
49.4
49.6
49.9
50.1
50.4
50.6
50.8
51.1
51.3
51.5
51.8
52.0

T A B L E

n-1

RESEARCH BLENDING

.2 .3
39.4 39.5
39.7 39.7
40.0 40.0
40.2 40.2
40.5 4C.5
40.7 40.8
41.0 41.0
41.2 41.3
41.5 41.5
41.8 41.8
42.0 42.0
42.3 42.3
42.5 42.6
42.8 42.8
43.1  43.1
43.3 43.3
43.5 43.6
43.3 43.8
44.1  44.1
44.3 44.4
44.6 44.6
14.9 44.9
45.1 5.2
A5.4 45.4
45.7 45.7
45.9 46.0
46.2 46.2
46.5 46.5
i6.7 16.8
47.0 47.0
A47.3 47.3
47.6 47.6
47.8 47.8
48.1 48.1
48.3 48.4
48.6 48.6
48.9 48.9
49.1 49.2
49.4 19.4
49.7 49.7
49.9 49.9
50.1 50.2
50.4 50.4
50.6 50.6
50.8 . 50.9
51.1 Is1.1
51.3 | 51.3
51.6 | 51.6
51.8 | 51.8
52.0 52.0

B
ds

39.
39.
40.
40.
40.
40.
41.
41.
41.
4.
42.
42.
42.
42,
143,
43.
43.

43.
a4,
44,
44,
44,
15,
45.
45.
46.
46.
46.
6.
47.
47.
47.
a47.

4
20 o

18.
48.
48.
49.
49,
49.
50.
50.
50.
50.
50.
51.
51.
51.
51.
52.
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.5

39.5
39.8
40.0
40.3
40.6
40.8
1.1
41.3
41.6
141.8
42.1
12.4
42.6
42.9
£3.1
43.4
43.6
43.9
44.2
41.4
ab.7
45.0
35.2
15.5
45.8
46.0
16,3
46.6
46.8
17.1
47.4
47.6
47.9
48. 2
48.4
43.7
49.0
49.2
49.5
49.7
50.0
50.2
50.5
50.7
50.9
51.2
51.4
51.6
51.8

©52.1

NUMBER

.6

39.6
39.8
40.1
40.3
40.6
40.8
41.
41.
41.
41,
42.
42,
42,
12.
43.
43.
43.
43.
43,
44.
44,
45,

A
LF 2> I

45.
45,
46.
46,
16.
6.
47.
47.
47.
47.
48.
4.
48.
49.
49.
19.
49,
50.
50.
50.
50.
50.
51.
51.
51.
51.
52.1

VONLEMMUOUONUNDNOODUNNONDSNUND=200W_L00NONdONMOND OV =20U0W-=

.7

39.6
39.8
30.1
40. 3
40.6
40.9
41.1
41.4
41.6
41.9
42.2
42.4
42.7
12.9
43.2
43.4
13.7
44.0
14. 2
44.5
14.8
45.0
45.3
45.5
45.8
46.1
46.3
46.6
16.9
47.2
47.4
47.7
48.0
48, 2
48.5
8.7
149.0
19.3
49.5
49.8
50.0
50.3
50.5
50.7
51.0
51.2
51.4
51.7
51.9
152.1

.8 .9
39.6 39.6
39.9 39.9
40.1 40.1
40.4 40.4
40.6 40.7
40.9 40.9
41,1 41.2
41.4 41.4
41.7 41.7
41.9 41.9
42.2 42.2
42.4 42.5
32.7 42.7
43.0 43.0
43.2 43.2
43.4 43.5
43.7 43.7
44.0 14.0
44.2  44.3
44.5 44.5
4..82  44.8
45.0 45.1
45.3 45.3
45.6 45.¢€
45.8 45.9
46.1 46.1
46.4 16.4
46.6 46.7
46.9 46.9
47.2 47.2
47.4 47.5
47.7 47.7
48.0 48.0
48.2 48.3
48.5 48.5
48.8 48.8
49.0 49.1
49,3 49.3
49.6 49.6
49.5 49.8
50.0 50.1
50.3 50.3
50.5 50.5
50.8 50.8
51.0 51.0
51.2 51.3
51.5 [51.5
51.7 |51.7
51.9 [51.9
52.1 52.1
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RON

11
12
13
14
15

20

30

35

45

50

55

60



RE .
O.N.

61
62
63
64
65
66
67
68
69
70
71
72
73
74
75
76
77
78
79
80
81
82
83
84
85
86
87
88
89
90
91
92
93
94
95
96
97
98
99
100
101
102
103
104
105
106
107
108
109
110

v0

52.2
52.4
52.6
52.9
53.1
53.3
53.6
53.9
54.1
54.4
54.7
55.0
55.2
55.5
55.9
56.1
56.5
56.8
57.2
57.5
57.9
58.3
58.7
59.1
59.6
60.0
60.5
61.0
61.5
62.1
62.7
63.3
63.9
64.7
65.5
66. 4
67.4
68. 4
69.5
70.6
71.8
73.1
74.6
76.4
78.7
€1.8
86.6

52.2
52.4
52.7
52.9
53.1
53.4
53.6
53.9
54.1
54.4
54.7
55.0
55.3
55.6
55.9
56.2
56.5
56.9
57.2
57.6
57.9
58.3
58.7
59. 2
59.6
60. 1
60. 6
G61.1
61.6
62.2
62.7
63.3
64.0
64.8
65.6
66.5
67.5
68.5
69.6
70.7
71.9
73.2
74.8
76.6
79.0
82.2
87.3

T A B L E

RESEARCH BLENDING NUMBER

.3

52.2
52.5
52.7
52.9
53.2
53.4
53.7
53.9
54.2
54.5
54.8
55.0
55.3
55.6
55.9
56. 2
56.6
56.9
57.3
57.6
58.0
58.4
58.8
59.3
59.7
60. 2
60.7
61.2
61.7
62.3
62.5
63.5
64.2
65.0
65.8
66.7
67.7
68.7
©69.8
71.0
72.1
73.4
75.1
77.0
79.5
83.0

[

.4

52.3
52.5
52.7
53.0
53.2
53.4
53.7
54.0
54.2
54.5
54.8
55.1
55.3
55.7
56.0
56.3
56.6
57.0
57.3
57.7
58.1
58.5
58.9
59.3
59.8
60. 3
60.7
61.2
h1.7
€2.4
62.3
€63.5
64.3
65.0
65.
66.
67.
68.
€9.
71.1
72.3
73.6
75.3
77.2
79.9%
83.4

O oo e

.5

52.3
52.5
52.8
53.0
53.2
53.5
53.7
54.0
54.2
54.5
54.8
55.1
55.4
55.7
56.0
56.3
56.7
57.0
57.3
57.7
58.1
58.5
58.9
59.4
59.8
0.3
G2.8
61.3
€1.38
62.4
€3.0
G63.6
64.3
65.1
66.0
66.9
€7.9
63.9
70.0
71.2
72.4
73.8
75.5
77.5
80.1
83.9

.6

52.3
52.5
52.8
53.0
53.2
53.5
53.8
54.0
54.3
51.6
54.8
55.1
55.4
55.7
56.0
56.3
56.7
57.0
57.4
57.8
58.1
58.5
53.0
59.4
59.9
60.3
60.8
61.3
51.8
62.5
63.0
63.7
64.4
€5.2
66.0
67.0
68.0
69.0
70.1
71.3
72.5
74.0
75.6
77.7
80.4
84.3

o e

.7
52.3
52.6
52.8
53.0
53.3
53.5
53.8
54.0
54.3
54.6
54.9
55.1
55.4
55.8
56.1
56.4
56.7
57.1
57.4
57.8
58.2
58.6
59.0
59.5
59.9
60.4
60.9
61.4
61.9
62.5
63.1
63.7
64.5
65.3
66.1
67.1
68. 1
69. 1
70.2
71. 4
72.7
74.1
75.8
77.9
80.8
84.8

.8

52.4
52.6
52.8
53.1
53.3
53.6
53.8
54.1
54.3
54.6
54.9
55.2
55.5
55.8
56. 1
56.4
56.8
57.1
57.5%
57.8
58.2
58.6
59.0
59.5
60.0
60.4
60.9
61.4
62.0
62.6
63.1
63.8
€64.6
65.4
66. 2
67.2
68. 2
69. 2
70.4
71.5
72.8
74.3
76.0
78.2
81.1
85.5

.9

52.4
52.6
52.9
53.1
53.3
53.6
53.8
54.1
54.3
54.6
54.9
55.2
55.5
55.8
56.1
56.5
56.8
57.1
57.5
57.9
58.3
58.7
59.1
59.5
60.0
60.5
61.0
61.5
62.0
n2.6
63.2
G63.9
64.6
65.5
66.3
67.3
68.3
69.3
70.5
71.7
72.9
74.4
76.2
78.4
81.5
86.0
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PREPARACION DE GASOLINA COMERCIAL DE 80 RON SEGUN

DEL MORE PARA 14-Setiembra-1981

(POOL DE RELAPA)

Como se sabe el
computadora qgque
posicidn de las
segin lo que la

mienda para el

MCRE «s un modelo matematico de
especifica cuidl es o seria la com-
Gasolinas (en el Pool) comerciales

emprcecsa estima. Asi, el MORE reco

14. sSct. 81 la siguiente composi-

cidon para gasolina comcrcial de 80 RON.

Butano

Gasolina UDP I

Gasolina UDP I1I

Gasolina FCC

Nafta Reformada

4.54 % Vol. 0.51 mMB
24.903 " 2.80 "
54.23 " 6.09 "

4.36 " 0.49 "
11.94 " 1.34 "

100.00 % Vol. 11.23 MB

(A) Con Monometalico (R-11)

Componente sV RBN-O RBN-3 RON-0 RON-3
Gasolina UDP 24.93 5.8 58.5 63.7 82.5
Gasolina UDP II 54.23 50.6 56.1 54.2 76.0
Gasolina FCC 4,36 62.4 68. 4 90.5 98.0
Nafta Reformada 11.94 63.1 70.6 (1)92.2 100.0
Butano A.54 61.6 68.3 89.1 97.9

(1) RON-claro obtenido con R-11 (ver Tabla I. Cap. V.2)
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(B) Con Bimetilico (R-16G)

Componente . SV RBN-O RBN-3 RON-9 RON-3
Gasolina UDP I 24.23 52.8 58.5 63.7 82.5
Gasolina UDP II 5.1.23 50.6 56.1 54. 2 76.0
Gasclina FCC 1.36 62.4 68. 4 90.2 98.0
Nafta Reformada 11.94 70.6 77.5 (2)100.0 104.5
Butano 4.54 61.6 68.3 89.1 97.9

(2) RON-claro obtenide con R-16G (ver Tabla II. Cap. V.2)

NOTA.- Con los valores del RON se hallan 1los

RBN (nimero de mezcla research) en las

Tablas A-1 y A-2.

% Vi
100

Sea: RBN* = Z ( x RBNi) = NUmero Research de

la mezcla

hplicando esta fdrmula general para ambos casos:
Para (A) con monometalico
RBN*-0 = 0.2493 x 52.8 + 0.5434 x 50.6 + 0.0436

x 62.4 + 0.1193 x 63.4 + 0.0455 x 61.6

Luego: RBN*-0 = 53,69

RBN*-3 = 59,62
con estos valores de las Tablas A-1 y A-2, s¢ ha-
llan los RON de la mezcla

RON*-C 67.1

RON*-3 84.7

i

con estos valores se traza la recta de susceptibi-

lidad al plomo de esta mezcla (ver Grafico F-6-2C)
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Para (B) con Bimetdlico:

Andlogamente: RBN*-0 = 54,55

RBN*-3 = 60. 34
RON*-0 = 70. 30
RON*-3 = 86.50

Luego de trazadas las lineas de susceptibilidad se
pPlotea para un RON de 80: los consumos requeridos

de TEL para ambos casos. Asi del Grafico F-6-2C:

Para Caso (A) 1.31 cc TEL puro/galdn

Para Caso (B) 0.90 cc TEL puro/galodn.
Luego: Ahorro TEL = 1.31 - 0.90 = 0.41 cc/galdn.

Para convertir TEL puro a TEL comercial se usa la

siguiente fdrmula:

cc TEL puro _ 8.872 x Kgr. de TEL comercial

gl. Bbl. de gasolina
asi: 0.4 8.872 x Kgr. TEL com.
11,230

Ahorro TEL comerc./dia -- 518.97 Kgr.

Es decir, si se estuviera utilizando catalizador
Bimetalico R-16G, esto representaria lo ahorrado

en la preparacidn de gasolina comercial de 80 octa

nos.

Por otro ladoc, si en el Pool de gasolinas se consi
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dera gasolina de FCC de la Refineria de Talara es-

te ahorro seria muy notable. Asi:

Preparacidn de GCasolina comarcial de 84 octanos

Segin recomendacidn del MORE para setiembre 04-'81

se tiene que:

(A) Con Monometalico ({R-11)

Componentec MB 3V RBN-O RBN-1 RON-0 RON-1
Butano G.31 22.545 61.6 65.0 8¢2.1 94.5
Gasol. UDF I 2.84 20.6545 52.8 5€.0 63.7 75.5
Gasol. UDP II 6.20 45,0910 50.6 54.0 54.2 68.4
Gasol. FCC 2.01 14.6131 62.4 65.8 90.5 95.3

Gasol. FCC Talara 1.65 12.000 62.8 65.8 89.8 95.3
Nafta Reform. 0,74 5.3818 63.4 67.5 2.2 27.1
13.75 100.00

Luego: RBN*-0 = 55,18 Donde: RON-9 72.8

RBN* -1 58.53 RON-1 82.4

Asi, trazamos la rccta dc¢ susceptibilidades (ver
Gr3f. F-6-2C) para 84 octanos = 1.41 cc TEL puro/

galon.

Anilogamente con catalizador Bimetllico:



189.

(B) Con Bimetdlicos (R-16G)

Componente M(Bbl) 3 Vv RBN-O RBN-1 RON-O RON-1
Butano 0. 31 2.2546 61.6 65 89.1 94.5
Gasol. UDP I 2.84 20.6545 52.8 56 63.7 75.5
Gasol. UDP II 6.20 45.091 50.6 54 54.2 68.4
Gasol. FCC 2.01 14.6181 62.4 65.8 90.5 95.3

Gasol. FCC Talara 1.65 12.00 62.8 65.8 89.8 95.3
Nafta Reform. 0.74 5.3818 7C.6 102.6 100.0 102.6
13.75 100.0

Luego: RBN*-0

55.56 donde RON-0

73.8

RBN*-1

I

60.42 RON-1

I

86.7

cc TEL puro

(ver grafico F-6-2C) para 84 octanos: 0.65 gal

Resumiendo:
Caso (A): 1.41 cc¢ TEL puro/gal.
Caso (B): 0.65 "

Ahorro TEL - 1.41 - 0.65 = 0.76 cc TEL puro

gal.

Luego: Ahorro TEL comercial: 1,177.8€ Kgr/dia.

Como se ve tanto en la preparacidn de gasolinas de
80 y 84 octanos (en un s6lo dia) se ahorra un pro-
medio de 1,500 Kgrs.. de TEL comercial, para wvisua-
lizar este aspecto, se muestran a continuacidn 1la
programacidn llevada a cabo en RELAPA (Refineria

La Pampilla) duraute el ano 1980 en la prcparacidn
de gasclina comercial de 84 octanos. (Se toma esta

composicidén porque ya vimos que el efecto del aho-
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rro de TEL es mas gravitante que en el caso de pre
paracidn de gasolina dec 80 octanos y por ende en

el presupucsto total operativo de la Refineria).
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CAPITULO VII

BENEFICTIOS ECONOMICOS ESTIMADOS PCR EL CAMBIO DE CATALIZA-

DOR MONOMETALICO A BIMETALICO

Si bien es cierto que el cambio de catalizador a Bimetali-
co en la Unidad de Platforming de la Refineria La Pampilla
requiere de una inversidn (en este caso seria una inver-
sidn econdmica con recursos propios) por otro lado, hemos
visto que existe la real posibilidad de ahorrar energia
(Hornos de Platforming, compresor de gas de recirculacidn)
y la categdrica gravitante y real posibilidad de ahorrar
TEL (plomo tetraetilico comercial) en la preparacidn de ga

solinas comerciales.

.A continuacidn se da un estimado de lo que se pudo "aho-
rrar" durante la preparacidn de gasolinas en el ano de

1980, ya que la base de los calculos es lo recomendado por

el MORE.

Como observamos en la Tabla T-7-1B, a/b lo recomendado por
el MORE no siempre s¢ cumple en la vida practica ya gue e-
xisten muchas razones imprevistas acerca de la preparacion
de las gasnlinas (poca flexibilidad en las mezclas, exceso
de gasnlina de alguna unidad con respecto a otra, paradas

imprevistas de planta, embarques, inadecuado PVR de la ga-

solina lo gue implica adicidén de LPG no contemplado por el

MORE, etc.).
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En vista de todo @sto se escoge un valor representativo de
cada componente quée recomienda el MORE y se calcula el por
centaje en volumen anual quc se prepard en 1980. Ver Ta-

bla T-7-1F.

La produccidn de gasolinas de destilacidon primaria I y II
estan en la proporcidn voluméirica de produccidn de 17.75%
y 82.25% en todo el ano de 1280, en base a esto se elabora

la Tabla T-7-1F.



TABLA T-7-1A. CARGAS A LAS UNIDADES (MB/DC) - 1980

DESTILACION CRAQUEO CATALITICO REFORMACION
MES _ _. PRIMARIA DESTIL. VACIO FLUIDO" CATALITICA FCC TALARA
REAL MORE REAL MORE REAL MORE REAL  MORE REAL  MORE
Ene. 84.79 35.0 10. 62 10. 30 5.97 6.00 1.54 1.00
Feb. 75.55 77.84 9. 42 10.3 5.97 6.00 1.75 0.57
Marz. 78.306 84.53 2.59 2.0 5.56 5.50 1.13 0.50 - 3.21
abr. 77.38(a) 82.77 6. 58 9.62 5.72 5.50 0.71 0. 40 2.50 3.38
May. 74.04 81.00 7.91 10. 30 4.5 .60 0. 57 0.9 0.85 2.83
Jun. 74.68 78.53 7.59 10. 30 6.00 6.00 1.33 0.80 - 3.88
Jul. 78.85 85.53 8.78 10.30 6.00 6.00 1.34 0.80 1.61 4.00
Ago. 73.77 74.03 8.34 10. 30 5.93 6.00 1.19  0.80 - 3.00
Set. 91.84 91.00 9.64 10. 30 5.93 6.00 1.04 0.89 - 3.00
Oct. 35.64 90. 63 9.47 10. 30 5.81 6.00 1.07 0.80 2.15 3.00
Nov. 85.5 91.0 8.65 10.30 5.98 6.00 1.07 1.10 - 1.50
Dic. 82.39 81.20 8.63 9.30 £.99 6.00 0.72 1.10

(a) Incluye 0.77 MB/DC de gasdleo.



TABLA T-7-1B (a).

(1)
(2)
(3)
(4)
(4)
()

(4)
(5)

(1)
(2)
(3)
(4)
(5)

MES
(1980)

RE

Jun.
Jul.

Ago.
Set.

Nov.

Dic.

GLP
GLP

GLP

(GIP + C4)

GLP = 0.03 (Real) aparte.

COMPOSICION DEL POOL DE GASOLINA DE 84

OCTANOS (MB/DC) - 1980

GASOLINA
uDP
REAL MORE
13.64 12.99
12. 21 12.60
10.70 10. 35
10.94 12.67
19. 26 12. 41
10.50 11.94
11.29 12.84
11. 21 11.08
4. 47 9.45
12.77 9. 42
9.80 " 3.45
8.19  10.87
135.07

NAFTA
PRIMARIA

REAL
0.02
0.15
0.36
0.52
0.09
0.16
0. 46
0.10
0.38
0. 51
9. 25
0.19

0.05 MB/DC (Real) aparte.
7.02 MB/DC (Real) aparte /
0.95 (Real)

MORE

(17.14 -

GASOLINA
DE FCC
REAL MORE
3.27 3.28
3.67 3.28
3.13 3.03
2.69 3.0
2.67 2.52
3.24 3.28
2.72 3.28
3.22 3.28
1.62 3.28
3.04 3.28
2.84 3.28
2.23 3.28

38.08

0.13) = 17.01 + C.82

NAFTA
REFORMADA

REAL
1.20
1.27
0.96
G.00
0.44
1.05
1.05
0.99
0.53

0.61
0.4

MORE
0.83
0.39
0.45
0.33
0.76
0.67
0.67
0.67
0.71
0.71
0.94
0.39
3.02

BUTANO
BUTANO

REAL
0.34
0. 46
C. 34
0.47
G.35
0. 51
0.43

MORE
0.74
0. 60
1.07
0.63
0.80
.71
0.66
0. 58
2. 3€
0. 46
.52
0.54
7.67

GASOLINA
FCC TALARA
REAL MORE

- 4.00

- 3.21
1.62 3.81
0.85 2.33

- 3.88
3.23 4.00
1.32 3.00

- 2.25
1.92 2.25

- 0.24

28.97

KEROSENE

(Gasolina 95)

REAL MORE

(0.01)
(0.04)
(0.02)

0.06

(Gasol. FCC Tal.) = 17.83 Total de Gasolina 84

preparada.



TABLA T-7-1B (b). COMPOSICION DEL POOL DE GASOLINAS EN % VOLUMETRICO - EN 1°280
RECOMENDADO POR EL MORE

(GASOLINA DE 84 OCTANOS)

GASOLINA GASOLINA NAFTA GASOLINA DE TOTAL TOTAL (MB)
MES _ DESTIL. PRIM. FCC REFORMADA BUTANO FCC TALAFA (MB) /DC MENSUAL
Ene. 72.814 18.385 4.653 4.140 0.0 17.84 553.04
Feb. 60. 374 15.716 1.869 2.875 19.166 20.87 605. 23
Mar. 57.150 16.731 2.485 5.908 17.726 18.11 561.41
Abr. 61.956 14.718 1.614 3.080 18.632 20. 45 613.50
May. 65.940 13.399 4.038 4.251 12.381 18.82 563.42
Jun. 5Z.300 16.015 3.27 3. 466 18.948 2G.48 614.40
Jul. 59.860 15. 291 3.124 3.077 18. 6483 21.45 664.95
Ago. 59.537 17.625 3.600 3.116 16.022 15.61 576.91
Set. 58.878 20.436 4.424 2.243 14.019 16.05 481.50
Oct. 58.436 20. 347 4.404 2.853 13.956 16.12 499.72
Nov. 62.918 24.423 7.000 3.871 1.788 13.43 402.90
Dic. 69.768 21.053 5.713 3.466 0.00 15.58 282,98
TOTAL 4,119.46 1,161.07 245.19 234.35 879.89 €,639.96 6,639.96

MB (ANUAL)



TABLA T-7-1C.

(1)
(1)

(1)
(2)
(3)

(1)

(2)
(3)

MES
(1980)

Jun.
Jul.
Ago.
Set.
Oct.
Nov.

Dic.

Se prepard gasolina 95.

(c4
(C4 + GLP).

COMPOSICION DEL POOL DE GASOLINAS DE 80 OCTANOS (MB/DC)

1980

GASOLINA
DE UDP

0.15
0.03

RERL MORE

4.20
4.20
3.74

+ GLP) / Ademis para

95: Gasolina WP: 0.01 + Gasol. FCC: 0.17 = 0.18

NAFTA DE GASOLINA
DES. PRIM. DE FCC
REAL MORE REAL MORE

- - 0.14 -

- - 0.10 -

- - 0.19 -

- - 0.15 -
0.06 - 0. 38 -
0.11 - 0. 61 -
0.08 - 0.94 -
gasolina

NAFTA
REFORMADA

REAL MORE

0.05 -

0.08 -
0.10 -
0.10 -
0.19 -
0.17 -

BUTANO
(GASOLINA 84)

REAL MORE

(0.01) -
(0.01)

0.13 0.35
0.04 0.05
0. 21 -
0.14

GASOLINA DE
FCC TALARA

REAL MORE

0.06

0.07
0.76 0.75
0.23 0.75



TABLA T-7-1D

(a).

CONSUMO DE TEL (PLOMO TETRAETILICO) - EN 1980

MES CONSUMO EN Kgrs. PRODUCCION EN MB ADICION TEL (cc/gal)
(1980) G A S OL I N A S GASOLINAS GASOLINAS
80 84 95 30 84 95 80 84 95
Ene = 165,829 S = 579.3 = = 2. 58 -
Feb. - 140,359.7 = = 508.9 = = 2.45 -
Mar. = 143,655.6 = = 481.0 = - 2.65 -
Abr. o 143,104 5,688 - 510.2 (a) 12.0 = 2.49 4. 21
May = 152,117 1,724 = 374.7 %.1 = 2.84 3.1
(1) Jun. (157,925) = 75.7 384.7 = = (3.05) =
Jul. = 149,187 = S 498.8 = = 2.65 T
Ago. = 125,738 3,969 = 533.5 15.5 = 2.09 2.26
. Set. 76,623 73,446 787 247.2 216.4 5.4 2.75 3.0 1.29
Oct. 23,030 135,680 = 74.3 600.2 = 2.75 2.01 -
Nov. 30,951 132,270 = 153.2 418.4 S 1.79 2.80 -
Dic. 31,282 118,375 2,322 148.1 351.1 6.4 1.37 2.99 3.22
TCTAL 161,386 Kg 1,637.6363 Ton 14,19C Kg 693.5 5,548.200 43.4

(1) consumo de TRL com. en Kgr. en total.

(a) No incluye 24.3 MB.



TABLA T-7-1E.

OCTANAJE Y NUMERO DE MEZCLA DE GASOLINAS DE CHORRO REDUCIDAS EN

REF.

LA PAMPILLA DURANTE 1980

MES GASOLINA FCC (ONO) GASOLINA PRIMARIA I GASOLINA PRIMARIA II GASOLIMA FCC (RLP)
(1980) RONO 'RBNO RON RBN3 RONO RBNO RON3 RBN3 RONO RBNO RON3 RBN3 RONO RBNO RON3 RBN3
Ene. - - - = 61.9 52.4 82.1 58.3  54.4 50.7 76.7 56.4 90  62.1 97  67.4
Feb. - - - - 60 52 82.4 58.5 54.6 50.7 76.1 56.3 89.4 61.7 56.7 67.1
Mar. - - - - 65.5 53.2 84.1 59.2 55.2 50.9 77.6 56.7 89.8 62.0 97.9 68.3
Rbr. 90.06 62.1 97 67.4 59.3 51.8 80 57.5 54.0 50.6 76.4 56.3 8.4 H1.7 97.6 67.1
May. 90 62.1 97 67.4 57.5 51.4 79.1 57.2 53.0 50.3 75 55.9 89.5 61.8 97.9 68.3
Jun 90 62.1 97 67.4 57.1 51.3 77 56.5 53.8 50.5 7€ 56.1 29.1 €1.6 97.9 68.1
Jul. 90 62.1 97 €7.4 54.1 50.6 76.9 56.5 52.0 50.1 75 55.9 90.0 62.1 93.4 69.9
Ago. 90 62.1 97 67.4 59.0 51.7 80.3 57.¢6¢ 54.5 50.7 76.5 56.3 39.4 61.7 98 68. 4
Set. 90 62.1 97 67.4 62.3 52.5 82.3 58.6 54.1 50.6 78 56.8 90.€ 62.5 98.2 €8.6
Oct. 90 62.1 97 67.4 61.0 52.2 83 58.7 52.8 50.3 7€.5 56.3 89.8 52 93 69.5
Nov. 90 62.1 27 €7.4 61.5 52.3 82,1 58.3 55.2 50.9 77.1 56.5 90.0 62.1 98 63. %
Dic 9C 62.1 97 67.4 62.1 52.4 82.3 58.4 53i.1 50.€ 77 56.5 90.0 62.1 98 €8.4
* NOTA: Para la Nafta Reformada: RONO RBNo RON3 RBN3

Con Catalizador monometdlico R-11: 95 55.5 101.1  71.9

Con Catalizador bimetdlico R-16G 100 70. € 104.5 77.5

(Constante para todos los meses)



TABLA T-7-1F. COMPOSICION DEL POOL DE GASOLINAS EN (%) VOLUMETRICO ANUAL EN BASE A

LA PRODUCCION TOTAL DE GASOLINA DE 84 OCTANOS SEGUN RECOMENDACION
DEL MORE PARA EL ANO 1980

CON CATALIZADOR (R-11) CON CATALIZADOR (R-16G)
Compon. &V RON-C RBN-0 RON-3 RBN-3 RON-0 RBN-0 RON-3 RBYN-3
G. U.D.P. I 11.04 60.1 52.0 81 57.9 60.1 52.0 31 57.9
G. U.D.F. II 51.00 52.0 50.6 76.4 56.3 54.0 50.6 76.4 56.3
G. FCC 17.48 89.7 61.9 97.9 68.3 39.7 61.9 97.9 68.3
G. FCC TaL. 13.25 90.0 62.1 97.0 67.2 90.9 62.1 97.0 67.4
N. Reform. 3.70 95.0 €5.3 101.1 71.9 190.0 70.€ 104.5 77.5
Butano 3.53 96.1 66.5 102.3 73.4 9C.1 66.5 102.3 73.4

TOTAL 6,639.96 MB

NOTA: G. UDP I Gasolina de Destilacidn Primaria I
G. UDP II = " " " "II

G. FCC = " " FCC de RELAFA
G. PCC TAL. = " " PCC " Talara
N. Reform. = Nafta reformada.
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VII.1. AHORROQO DE PLOMO TETRAETILICO (TEL)

Para evaluar lo que se hubiera ahorrado en consumo

de TEL usando Catalizador Bimetadlico R-16G en la e-
laboracidn dec Gasolina de¢ 84 octanos a lo largo del
ano de 1980; se toma en cucnta dos aspectos: el pri
mero, se trabajan con valores promedios reales anua
les de RON claro y RON + 3 para los componentes si-
guientes: Gasolina UDF, gasolina FCC de RELAPA y de
Talara y de Butano; €l caso de la nafta reformada

estd basado en los datos de las Tablas I y II del

Capitulo V, para catalizadores monometdlico y bime-

tdlico respectivamente.

E1l segundo aspzcto c¢s el de considerar los octana-

jes promedios de la nafta reformada con que realmen
te se trabaid durante el afio 1980 ademds de las o-

tras gasolinas mencionadas anteriormente para el ca
s0 de trabajar con catalizador monometdlico R-11 vy

para cataliz. bimetidlico R-16G de la tabla anterior

mente mencionada.

PRIMER ASPECTO

De la tabla T-7~1F: Con catalizador monometalico

RBEN* = X RBNi; RON* = Se halla a partir de
RBN* en las Tablas A1,
A2,



RBN*-0

55.3 1le corresponde: RON*-0 73.1

RBN*-3

61.2 " " RON*-3 88.3

205,

Los Ultimos valores representan la susceptibilidad

de TEL de la mezcla, esto se ve e¢n la Figura F-
donde para 84.5 octanos:
Andlogamente para con Catalizador Bimetdlico:
Ahorro TEL puro = 1.4C - 1.25 = 0.15 cc/galdn
TEL Comercial (Kgr)

. = .87
0.15 8.872 6'639,960 Bbl.
Ahorro TEL comercial = 112,262.62 Kgr/aio.
Precio del TEL = 1,028.32 S,L /Kgr. (precio Enero
Ahorro anual = 115.441 MM S/.
SEGUNDO ASPECTO
La nafta reformada obtenida en todo el ano de 1

arroja un promedio annual de:

RON-0 ROM-3 REBN-0 RBN-3
84 95,2 59.1 65.7
RBN*-0 = 55 le corresponde: RON*-0 = 72.0
RBEN*-3 = 61 " v RON*-3 = 88.0
Ahorro TEL puro = 1.54 - 1.25 = 0.29 cc/ano

TEL comercial (Kgr)
6'639,960 Bb.

0.29 = 8.872 x

Ahorro TEL comercial = 217,041 Kgr./ano

Ahorro anual = 223.187 MM &.

7-1,

'81)

980
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Luego: Comparando los valores de los dos aspectos

decimos que: Cuando se trabaje con Catalizador R-11:

Severidad TEL puro consumido Carga a Platf.

_(RCON-0) (cc/gal) (B/D)
Baja 1.54 1,230
Alta i.40 1,760

Tan solo el hecho de trabajar a baja severidad y ba

ja carga significa una pérdida de:

TEL comercial: 104,778.44 Kgr/ano

Pérdida: 107.74 MM S/ /ano
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TABLA T-7-2A. COMPOSICION DEL POOL DE GASOLINAS EN MB/D EN 1981

RECOMENDADO POR EL MORE

(Gasolinas de 84 y 80 octanos)

GASOL. UDP GASOL. FCC NAFTA REFORM. GAS. FCC TAL. BUTANO TOTAL (MB/MES)
MES (84) (80) (84) (80) (84) (80) (84) (80) (84) (80) (84) (80)
Ene. 12.55 - 3.59 - 1.34 - 1.00 - 0.49 - 588.1
Feb. 5.25 7.39 1.32 2.28 0.89 - - 0.33 0. 46 - 221.8 280.0
Mar. 7.76 4.83 3.24 0.68 - 1.37 - - 0.09 0.13 343.8 217.3
Abr. 5.74 6.34 1.70 2.31 - 0.82 - - 0.36 0.03 234.0 300.0
May. 2.74 9.35 0.28 3.67 - 0.90 1.95 - 0.27 0.01 162. 4 431.8
Jun. 6.94 7.64 3.94 - - 1.30 1.91 1.09 - 0.11 383.7 304.2
Jul. 9.35 3.95 2.92 1.00 1.39 - 3.0 - 0.20 0.05 522.7 155.0
Ago. 3.33 4.13 1.1 0.07 1.30 - 3.0 - - 0. 26 425.9 138.3
Set. 7.53 8.9 3.17 0.49 - 1.34 3.0 - 0.05 0.51 412.5 337.2
Oct. 9.10 5.73 4.30 - 0.79 0.02 1.80 - 0.22 0.13 502.5 182.3
Nov. 8.14 6.82 3.48 0.83 0.35 0.47 3.0 - - 0.26 449.1 251.4
Dic. 12.92 - 4.49 - 0.90 - 0.16 - 0.28 - 581. 25
TOTAL 2,942.75 1,9380.61 1,023.49 340.76 212.74 188.89 575.51 41.94 73.23 45.28 4,827.72 2,597.5

(MB/ARO)



TABLA T-7-2B. COMPOSICION DEL POOL DE GASOLINAS DE 84 OCTANOS SEGUN EL MORE (%V)

(PARA EL ARO 1981)

CON CATALIZADOR R-11 CON CATALIZADOR R-16G

%V RON-0O RBN-O RON-3 RBN-3 FON-O0 RBN-O RON-3 RBN-3 2V
Gasol. UDP I 10. 46 61.0 52.2 82.2 58.4 61.0 52,2 82.2 58.4 13.09
Gasoli. UDP II 50. 49 55.0 50.8 76.9 56.5 55.0 50.8 76.9 56.4 63.17
Gasol. FCC 21.20 89.7 61.9 97.6 68.0 89.7 €1.9 97.6 68.0 13.12
Nafta Reformada 4.406 95.0 65.5 101.1 71.9 106.0 70.¢ 104.5 77.5 7.27
Gasol. FCC Talara 11.92 90.0 62.1 97.0 67.4 90.0 62.1 97.0 67.4 1.61
Butano 1.53 96.0 66.4 102.2 73.3 96.0 66.4 102.2 73.3 _1.74
TOTAL (MB) 4827.72 TOTAL (MB) 2597.5

Gasolina 84 Gasolina 80



(1)

AHORRO DE "TEL" SEGUN EL MORE EN 1981

CALCULO DEL AHORRO DE TEL EN 1981.- Andlogamen-

te al procedimiento del ejemplo de calculo de
TEL para el ano 1980 se tiene, para elaborar ga

solina de 84 octanos y 80 octanos:

(A) GASOLINA 84 CQCTANOUS

De la Tabla T-7-2B1: Con catalizador moncmetali

co

55.5 de Tabla A-1 RON*-0

I

RBN*-0 73.8

RBN*-3 61.4 * u A-1 RON*-3 88.7

Se grafica en la Fig. F-7-2B1:

Para 84.5 octanos le corresponde: 1.26 cc TEL

puro/gal.

De la Tabla T-7-2Bi: Con Ctaliz. Bimetilico

RBN*-0 = 55.8 de¢ la Tabla A-1 RON*-0 74.8

RBN*-3 61.7 " " A-1 RON*-3 89.3

Se grafica en la Fig. F-7-2B.

Para 84.5 octanos le corresponde: 1.10 cc/TEL

puro/gal
Luego: Ahorro TEL puro = 1.26-1.10 = 0.16 cc TEL

puro/gal

Kgr. TEL comercial
4°'827,720 Bbl.

0.16 = 8.872 x

Ahorro TEL comercial = 87,064.40 Kgr/ano ---(a)
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(B) GASOLINA 80 OCTANOS

De la Tabla T=-5-2E2 y T-7-2B: Con Catalizador R-11

. +
Produccidon de C5 anual = 1,042.6 %6 X 350 DO =

364,910 Bb1l.

Platformado disponible 364,910-212,740 = 152,170 B/A

100 B
= 2' 122.4 —
7,27 2'093,122 A

Con lo que se elabora = 152,170 x

(80 oct.)

En la Fig. F-7-2B2; anilogamente construida que la

Fig. F-7-2B1:

RON*-0 = 68.0
ROM*-3 = 85.4
Para 80.5 .. Consumo TEL = 1.25 cc TEL puro/gal-- (1)

Analogamente: Con Catalizador R-16G

Reduccidn de Platformado anual = 352,493.75 B/A
Nafta Reformada disponibkle = 139,754 B/A

Gasolina 80 oct. Total anual = 1'922,339 Bbl.

En la Fig. F-7-2B2: RON*-0 = 69.7
RON*-3 = 86.3
Consumo TEL = 1.01 cc TEL puro/gal --=-~===---—---- (2)
1'922,339 5
Ahorro consumo TEL comerc. 8 8;2 (1.25-1.01)

Ahorro TEL com. = 52,002.0 Kg/afio ——=—=—-—-==-- (b)



Luego el ahorro Total de TEL seria: (a) + (b)

Ahorro Total TEL com. = 139,066.4 Kg/ano

NOTA: - Esta cantidad ahorrada anual se considerara

en la evaluacidon econdmica (como ingresos).

- Como egresos: (152,170 - 139,754) Bbl gaso-

lina 95 o sea:

12,417 Bbl/ano (35 Bb/DO).
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EVALUACION ECONOMICA DEL PROYECTO

ANTECEDENTES: El1 aspecto mds importante de este pPro

yecto es la incidencia y el efecto de 1la nafta re-
formada con elevado namero de octano en el Pool de
gasolinas como ya se ha comprobado y por esta razdon

veamos algunos puntos econdmicos importantes.

"El pctrdleo crudo contienc una cantidad limitada

de Hidrocarburos, adecuado para el uso directo en la
elaboracidon de gasolirna. Por tanto, las refinerias
deben convertir octras porciones del petrdleo crudo

a componentes de gasolinas.

Muchos procesons d= diferentes tipos se han desarro-
llado para cambiar la composicidn guimica del petrd

leco para obtener vasolinas terminadas.

E1l valor agregado y los costos de operacidn hacen
que los prcaductos refinades al cumplir con las espe
cificaciones de calidad, tengan un costo total que
puede seor optimizado, si se evalian las unidades

criticas de refinacidn.

Petroperl es la nica empresa gue elabora y comer-
cializa la gasolina, pwr lo tanto, es una cmpresa
monopdlica. Siendc asi tiene que enfrentar a la dgc
manda del mecrcado y para optimizar sus operaciones
debe producir y vender su gasolina a un precio en

el cual iguale sus costos marginales con sus ingre-



sos marginales (ver Figura F-7-2A; el ptc. M, pre-

cio: p' y cantidad: q').

Pero Petroperll no maneja la politica de precios, 1lo
hacz2 el Estado con criterios macro-econdmicos (con-
templados en su politica econdmica); por 1lc gque el
precio de la gasolina no cubre sus costos medios.

Como el subsidio no es por galdn vendido, se supone
que es por la pérdida gue produce toda la operacidn
de la empresa y no por la elaboracidn de la gasoli-

na.

El precio de¢ la gasolina estd por decbajo de su pre-
cio dptimo. Si estuviera por debajo de sus costos
medios habria pédrdida. La utilidad en la elabora-
cidn de la gasolina aparece en un precio por galdn

superior a sus costos mecdios,

Utilidad -- IT - CT (ver Figura F-7-234)
IT = Ingresos totales
CT = Costos totales
pero IT = p x q = precio x cantidad. El precio 'p'

no lo maneja Petroperu, la cantidad 'q' es la que o
bliga a producir el mcrcado al precio dado; por con

siguiente Petroper@ no maneja IT.

Sin embargo, si maneja CT. Si se logra minimizar
los costos totales variables en la elaboracidn de

gasolina de 84 octanos, se estaria bajando la curva
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de costos totales, por lo tanto se aumenta la utili

dad de la empresa®'. (Ver Figura F-7-2A).

ELABORACION DEL PROYECTO: Para cvaluar el presente

proyecto se tomara eu cuenta las "normas de evalua-

cidn de proyectos de inversidn”, emitido en marzo 3

1981 por Petroperi, dc¢bido a que las tasas de infla
. - . . - .

cion externa e interna variable, para los proximos

anos, impiden determinar una tasa Unica de corte

contra la cual evaluan proyectos de inversidn.

RENTABILIDAD: Se determina que para evaluar lo gene

ralidad de 1los proycctos de inversidn de la empresa

se empleari el criterin del valor actual neto (VAN).

Si el VAN del proyecto resultare mayor gque cero se

- .
aceptara el mismo.

INVERSIONES NO LIGADAS A PROYECTOS CON RECURSQOS PRO

PIOS: Dentron de esta cateyoria, se incluyen aque-

llos proyectos financiadaos con recursos propios, que
estén involucrados dentro de proyectos mayores ya im
plementados. Tal es el caso de adquisicidn de equi
pos para proyectos existentes, decisidn de reempla-

. - . . -

zo de egquipos por avance tecnologico, evaluacion de
decisioncs: alquiler vs. compra; reacondicionamien-

to o compra de equipo nuevo, etc.
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Se considera gque para este tipo de proyectos el

riesgo es minimo.

PREPARACION DEL FLUJG DE FONDOS NETO (FFN): E1 FFN

sera preparado en soles corrientes y con tal fin,
los rubros componentes del mismo (ingresos, egresos)
deberadn ser escalonados de acuerdo a los indices de

crecimiento mostrado en la Tabla T-7-2A.

El FFN sc¢ obtiene, para cada ano de la vida del pro

yecto, segin la siguiente relacidn:

FFN = (I-E-D) - t(I-E-D) + D; donde
I = Ingresos
E = Egresos

D = Decpreciacidn

t = Tasa impositiva marginal de la Empresa (0.55).

El presente proyecto de cambiar catalizador a Bime-
talico en la unidad de¢ Platforming, estia clasifica-
do dentro de esta categoria y sera evaluado desde
el punto de vista de wmonto total de la inversidn
que se va a destinar al proyecto. En consecuencia
el cuadro dc¢ FFN mostrari en los afios dc vida del
proyecto, ¢l total de 1la inversidn (no incluyendo

Servicios de deudas).

El VAN del proyecto sc¢ obtendrid sumando los resulta

dos anuales que se obtengan de multiplicar cada uno
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de los flujos de fondos netos obtenidos por sus co-

rrespondientes factores de descuento que se indican

en la Tabla T-7-2B.

EVALUACION ECONOMICA - DESARROCLLC:

1. COSTO DE CATALIZADOKES (Del Cap. V - Tabla VII)

Tipo de Catalizador R-11 kR-16G
Cantidad (lbs.) 8,792 8,792
Precios (Uss) (Uss)
FOB - USA 111,000 128,000

Estos precios y el de recuperacidn del Platino
tal como se muestruan ¢n la Tabla V1iI del Capitu-
lc V corresponden al aio 1975, por lo gue hay
que actualizarlo hasta ¢l ano de 1982, para 1lo
cual, los indicadores ccondmicos de inflacidn ex
terna (en % en el crecimiento anual) son del 6%
para los anos de 1976, 77, 78 y 79 y del 10% pa-
ra los anos 19890, 8i. A partir de este punto se

realizarid la evaluacidn econdmica del proyecto.

2. INVERSION DEL PROYECTO

En la Tabla T-7-2C se muestran los costos de 1los
catalizadores R-11 y R-16G ya actualizados por e

fecto de los indicadores econdmicos.

Los costos resultantes ya contemplan el costo
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TABLA T-7-2A. INDICADORES ECONOMICOS

Precio Pruductos

Tipo de Cambio (# Incremento Inflacidn Externa
(Promcdio finual) Anual) (¢ Crecimiento anual)
1982 554 11 11

83 677 9

84 777 8 8

85 868 7 7

86 953 6.5 6.5

87 1,030 6.5 6.5

88 1,111 6.5 6.5

89 1,200 6.5 6.5

90 1,295 6.5 6.0

TABLA T-7-2B. FACTORES DE DESCUENTO (£D)

-INVERSICLES KU LIGADAS A PROYECTOS-

FINANCIADGS CON RECUK505 PROPIOS

FD
1981 1.0000
82 0.6803
83 0.4965
84 0.3941
85 0.3128
86 0.2585
87 0.2136
88 0.1765
89 0.1459

90 0.1237
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TABLA T-7-2C. ESTIMADO DE COSTO CATALIZADOR DE PLATFORMING

(Considerando Derecho de Aduana sobre Costo FOB-USA)

R-11 R-16G
Peso, 1lbs. 8,792 8,792
(i) $UsS/onza Troy Pt 171.58 171.58
(i) $U3/1b cat. Bas= 3.24 3.2¢4
(i) SUsS/1b cat. costo de
recuperacidn 1.25 1.95
% Peso, Pt 0.375 -
COSTO $US
Base o soporte 28 ,500.00 28 ,500.00
Platino 82,500.00 82,500.00
Metal-Activador 0.0 17,000.00
(i) FOB-USA, $US 1111,000.00 128,000.00
(ii) FOB-USA, $US 186,519.60 215,085.67
Costo Recuperac. Pt 18,467.12 28 ,808.70
Transporte (a) 1,477.36 1,477.36
Seguros (b) 0.0 0.0
Derechos (c) 78 ,327.33 9C,395.08
(ii)CIF-PAMPILLA 284,861. 41 335,766.81
Pt Recuperado (95%) (130,320.07) (130,320.07)

Costo Catalizador sin

liberacidn 154,541.34 205,446.74

Derechos liberados (40%) (31,358.93) (36,158.03)
(ii)Costo Catalizador, S$US 123,182.41 169,288.71
NOTAS: (i) Costo en el afio 19765,

(ii) Costo en al ano 1382 (actualizado por T-7-2A)
(a) 0.10 $US/1b. catalizador (1975).
(b) Politica de compras, no se asegura la mercade-

(c)

ria.
42% sobre FOB-USA +

1% sobre fletes

(transporte).
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por recuperacidédn de Pt, por lo que la diferencia

de estus costos serd lo que se considere como in
. -

version.

Se actualizd lcs costocs asi:

110,000 x (1.06%1.06x1.36x1.06) x (1.1x1.1x1.11) = 186,519.6

Ver Tabla T-7-2C.

163,288.71 - 123,182.41

$US, Costo difercncial

= 46,106. 3

. - S/.
Inversion - 46,106.3 $US ¥ 554

$US

Inversidn 25'542,390 §/. (en 1982)

EGRES0S.- De la produccidn diferencial entre el

cataliz. R-11 y R-16G (Ver Tabla T-5-2E2 Cap. V)

a. LPG (C3, C4) = 2.1 B/DO
Precio venta - 1467.94 g/ /gal (en 1981)
Prccio venta - 18€.41 5. /gal (en 1982)
Total = 2.1 x 186.4+1 x 42 = 16,441 s/./DO
Total anual - 15,441 x 350 = 5'754,476.7 S.

Total anual = £7272,379.6 Y. (en 1983).

b. Gasolina 95 = 25 B/DO
Precio venta - 245 s/ /gal (en 1981)
Precio venta = 271.35 S/, /gal (en 1382)
Total anual - 139.918 MM SA (en 1982)

Total anual = 152.5106 MM S, (en 1983)
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4. INGRESOS: (idem)

a. BEFO (Combustible; = 15 B/DO
Precio venta = 110.50 S./gal (en 1981)
Precio venta = 122.66

Total anual = 27.046530 MM S/. (en 1982)

29.480717 MM S/. (en 1983)

Total anual

b. Ahorro de TEL 135,066.4 Kgr/ano

Precio TEL 2.274426

SUS (en 1981)
Kar

2.5246128 2US

(en 1982)

Precio TEL

194.437 MM 5/ (cn 1982)

Total anual

Total anual = 268.6%4 MM S/ (en 1983)

5. OTROS: Existen otros parimetros de egresos e in-

gresos como por cjcmplo:

a. De la Tabla VIII - Cap. V se observa un aho-

. -
rro no muy gravitante de energla:

6.73 6.24
6.88 4.17
1.98 2.62
6.10 5.45
1. 31 1.23
1,27 1.21
21.27 20.92
Ahorro = 0.35 MM BTU/Hr.

Ahorro anual 2,940 MM BTU
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b. De la Tabla VII - Cap. V:

rara (rR-11)
= (R-16G)
es decir:

H2 (R-16G) _ 4.5
H, (R-13) 6.0

= 0.75

esto significa gue para una misma carga de a-
limentacidn habrid un 25% menos de H, que pase
por los comprensores y por consiguiente habra
un ahorro de energia (aproximadamente afecta-

do por el mismo factor).

c. En el consumo de¢ productos guimicos tales co-
mo UNICOR (LHS) y Dicloruro de propilenoc (DCP)

puede verse incremcentado.

Todos estos parametros nc se considerarid en el
cuadro de F.F.N. para gue la rentabilidad del
provecto tenga un nmargen seguro {(es decir si es
rentable sin considerar estos parametros ain lo

- ”~ . 3
sera mas si se los involucran).

CALCULO DE LA VIDA UTIL CEL CATALIZADOR BIMETALICO

De la Tabla VII - Cap. V:

180 B/1b Pt _ N (B/1b Pt)
28 meses 29 meses

N = 186 B/1lb Pt (con cat. R-16G)
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8792
186 = -
X 365 % 1250 3.58 anos (42.96 meses)
79
180 X J d = 3.5 anos (42 meses)

365 x 1250

Lo que representa una diferencia de 0.96 meses (28
dias) de vida entre ambos catalizadores. Luego pa-
ra la evaluacidn econdmica en el Cuadro de F.F.N.
se tomaria esta pbase de 42 meses (3.5 anos), para la

prnyeccidn de cantidades de dinero por ano.

DEPRECIACION: Se toma ccmo el cociente de la inver-

sidn entre los afos proyectados (Depreciacidn = D).

Luego: como se regenerara ¢4 veces, quiere deccir el
catalizador, significa que habrd@ que regenerar cada
10.5 meses, 1ln que hace ¢gue en €l 5° ano a partir
de su instalacidn se tendrid que renovarlo, 1lo que

. . s . ~ . s
implicara en ¢se entonces otro gasto por adquisi-
cidn del catalizador Bimetalico, por lo tanto, la

proyecci’dn del proyecto es a 5 afios.

25'542,890
5

5'108,578 S/

O
I

5,108.576 MY/

CALCULO DEL VAN: De la Tabla T-7-2D:

VAN = (40,405.85 + 43,147.38 + 43,226.82
+ 43,460.31 + 42,561.4)
VAN = 212,801.76 M g/
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CALCULO DEL TIR (Tasa Interna de Retorno) :

De

Lucgo: el VAN (al 40%)

n=5
Inversidn = Y ELELE% F
i=1 (1+i) ©
F, = 25,542.89 M ¢
25,542.89 81139;.32 . 109,48;.3 N 138,193;17
1 (1+i) (1+i)
168,125.01 199,257. 4
gt 5
(1+1i) (1+1)
i i 100% 275% 300% 350%

f(i) l102,070 33,226.56 30,198.6 25,530.0

la Tabla T-7-2D sc¢ obtiene:

TIR = 350% (La Emprcesa PETROPERU, acepta como
rentabilidad 40%)

Donde :

El plazo de recuperacidn del capital es:

1 _ 1
TIR 3.5

= J.286 anos (3.43 meses)

FFN

I
[
]
&

(1+i)t

-25,542.89 + 245,163.0

VAN (al 4023)

VAN (al 40%) 219,620.11 M g/.

Como el valor del VAN a esta tasa del 40% es mayor

que el VAN del proyecto; indica que cuanto mas posi

tivo es el VAN, m&s rentable es el proyecto (para

el mismo nlmero de anos proyectados).



TABLA T-7-2D.

PERFIL DE FLUJO DE DINERC

(M-5L)

(*) DATOS BASICOS DE CANTIDADES P O R ARoO

LA PROPUESTA (1932) 1 2 3 4 5
1 Inversidn 25,542.89 - - - - -
2 Tasa Impositiva Marginal - 0.55 0.55 0. 55 0.55 0.55
3 BEFO - 29,480.717 31,839.17 34,067.91 36,282.32 38,640.6
4 TEL - 268,654 376,699.0 450,274.0 526,501.6 606,029.3
5 Total de Ingresos - 298,134.71 £08,538.0 484,341.9 562,783.9 644,669.8
6 LPG - 6,272.379 6,774.17 7,248. 36 7,719.6 8,221.37
7 Gasolina 95 octanos - 152,510.60 164,711.50 176,241.3 187,697.C 199,898.0
8 Total Egresos = 158,783.00 171,485.60 183,489.6 195,416.6 208,119.37
9 Depreciacidn - 5,108.576 5,108.576 5,108.576 5,108,576 5,108,576
10 [(5)-(8)-(9)] - 169,495.13 231,943.9 295,743.6 362,258.7 431,441.8
11 (2) x (10) - 93,222.32 127,569.15 162,659.0 199,242.3 237,293.9
12 FFN = (10)=-(11)+(9) - 81,381.38 109,483.3 138,193.17 168,125.01 199,257.4
13 Factores de Descuento - 0.4965 0. 3941 0.3128 0. 2585 0. 2136
14 VAN = (12) x (13) - 40,405.85 43,147.38 43,226.82 43,460. 31 42,561.40

(*) Cuando la carga a platforming

sea de 1,250 B/DO.
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ANALISIS DE LA RENTABILIDAD A DIFERENTES CARGAS A

PLATFORMING

Considerando los mismos criterios con que se elabo-
ro la Tabla T-7-2D, se¢ clabord las Tablas: T-7-2E vy
T-7-2F; considerando los como regimenes de alimenta

cidn a platforming 1,000 y 1,500 B/D de nafta Selva.

VIDA UTIL DEL CATALIZADOR (R-16G) :

8,792 _ -
186 x 365 % 1,000 = 4.5 anos (54 meses)
186 x Brlo2 3.0 anos (36 meses)

365 x 1,500

Donde en el primer caso se hard la proyecciién a seis
anos y en el segundc casv a cuatro anos, ya que se
regenerara el catalizadcr 4 veces a lo largo de su
vida Gtil, es decir cada 13.5 mescs y 9 meses res-

pectivamente.

La produccidn diferencial cntre el catalizador mono
metdlico R-11 y el BimetAlico R~-16G para las dife-

rentes cargas es:

1,000 B/D 1,500 B/D
LPG (- 1.6) B/D (- 2.4) B/D
BEFO (+11.76) B/D (+17.76) B/D
Gasolina 95 (-28.4) B/D (-42.6) B/D
Ahorro TEL (+132,097.7) Kgr. (+194,194) Kgr.

(anual)

CALCULO DEL VAN: De las Tablas T-7-2E/2F:
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CARGA (B/D) VAN (M S/.)
1,000 205,340.63
1,500 182,357.14

CALCULO DEL TIR:

TIEMPO DE RECUPERA

CARGA B/D TIR (i %) CION DEL CAPITAL
1,000 285 % 0.35 anos
1,500 400 % 0.25 anos

Luego observando globalmente los resultados:

Tiempo Recuperaciodon

Carga (B/D) TIR (i%) del Capital VAN (M )
1,000 285% 0.35 anos (a) 137,447.55
1,250 350% 0. 29 anos (b) 170,240. 36
1,500 400% 0.25 aios (c) 182,357.14

(a), (b), (c): Valor del VAN sobre 4 afios de proyecciodn.



TABLA T-7-2E.

PERFIL DE FLUJO DE DINERO (M/S.)

(*) DATOS BASICOS CANTIDADES P OR ARNO

DE LA PROPUESTA (1932) 1 t 2 ; 3 A . .
1 Inversidn 25,542.89 - - - = = -
2 Tasa Impositiva Marg. S 0.55 0.55 0.55 0.55 0.55 0.55
3 BEFO - 23,112.882 | 24,961.912 | 26,709.245 | 28,445.345 | 30,294.292 | 32,263.42
4 TEL - 246,110.0 305,047.0 364,628.0 426,357.0 490,757.0 563,758.0
5 Total Ingresos - 269,222.88 |330,008.91 391,337.24 | 454,802.3 521,051.29 |596,021.42
6 LPG - 1,778.96 5,161.277 5,522.%61 5,881.5328 6,263.8324 6,670.9815
7 Gasolina 95 - 123,750.0 133,650 143,005.50 | 152,300.85 | 162,200.40 |172,743.42
8 Total Egresos = 128,528.96 138,811.27 148,528.06 158,132.33 168,464.23 179,414.40
9 Depreciacidn - 4,257.1483 4,257.1433 4,257.1483 4,257.1433 4,257.1483 4,257.1483
10 (5)-(8)=-(9) = 136,436.77 186,940. 49 233,552.03 292,362.01 348,329,91 412,349.87
11 (2) x (10) S 75,040.23 |[102,817.26 | 131,203.61 160,799.54 | 191,581.45 | 226,792.42
12 FFN = (10)-(11)+(9) - 65,653.69 88,380.37 |111,605.56 | 135,820. 41 161,005.6 189,814.59
13 FD - 0.4965 0. 3941 0.3122 0. 2585 0.2136 0.1765
14 VAN = (12) x (13) - 32,597.059 | 34,830.706 | 34,910.22 35,109.57 34,390.80 332,502.28

(*) Cuando la carga es de 1,000 B/D a platforming.



TABLA T-7-2F.

PERFIL DE FLUJO DE DINERO (M/Y.)

(*) DATOS BASICOS CANTIDADES POR ARO

DE LA PROPUESTA (1982) ' ] I 5 . .
1 Inversidn 25,542.89 - - - -
2 Tasa Impositiva Marg. - 0.55 0.55 0.55 0.55
3 BEFO - 34,905.169 37,697.582 40,336,412 42,958,278
4 TEL - 361,786.0 448,444.0 536,032.0 626,778.0
5 Total Ingresos - 396,€91.16 486,141.53 576,368. 41 669,736. 27
6 LPG = 7,168.4338 7,741.9085 8,283.842 8,822.2917
7 Gasolina 95 - 185,627.0 200,477.1€ 214,510.56 223,453.74
8 Total Egresos - 192,795.43 208,219.06 222,794.4 237,276.03
9 Depreciacidn - 6,385.7225 €,385.7225 6,335.7225 6,325.7225
10 (5)-(8)-(9) . 197,502.0 271,536.79 347,188.28 426,074.51
11 (2) x (10) - 108,630.5 149,345.23 190,953.55 234,340.98
12 FFN = (10)=(11)+(9) S 95,265,222 128,577.23 162,620.45 193,119.25
12 FD = 0.4965 0.3941 0. 2585 0.2136
13 VAN = (12) x (13) - 47,299.182 50,672.306 42,067,386 42,318.27

(*) Cuando la carga es de 1,500 B/D a Platforming.
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AHORRO DE "TEL" SEGUN LA COMPOSICION REAL OBTE

NIDA EN EL PNOOL DE GASOLINAS DURANTE EL ARO

1981

1° HIPOTESIS: Carga a Platforming: 1,500 B/DO y

y maxima severidad (95 y 100 RON claro) para
cuando se trabajc con catalizador mono y bime-

tdlico respectivamente.

2° HIPOTESIS: El volumen de gasolina de 34 oc-

tanos a elaborar scra de 5,426.540 MB/ANUALL
(segin Tabla T-7-2C) y la de 80 octanos con la
produccidn difercencial de platformado siendo

el ideal 3,342.3 MB anual (segin Tabla 7T-7-2E).

(A) GASOLINA DE £4 OCTANOS

De Tabla T-7-2C: Con Catalizador Monometalico

(R-11)

RBN-1 = 57.59; de Tabla A-1: PRON-1 = 80.1
RBN~-3 = 60.60 RON-3 = 87.1

De la Fig. F-7-2C1:

Para 84.5 RON: 2.0 cec TEL puro/galdn ----- (a)

Andlogamente con: Catalizador Bimetdlico (R-16G)

RBN-1 57.86; de Tabla A-1: RON-1 80.7

87.7

RBN-3 60.91 RON-3

De la fig. F-7-2C1:
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Para 84.5 octanos: 1.79 cc TEL puro/galdn--(b)

Luego: el ahorro de TEL puro: (a)-(b) = 0.21 cc

TEL/galdn. Asi:

Kgr. TEL comercial
0.21 = 8.
8.872 x —431%6,540 BbL.

Ahorro Anual de TEL comercial: 128,446.05 Kg.

(B) GASOLINA DE 80O OCTANOS

De Tablas T-5-2E2 y T-7-2C2: Con Catalizador

Monometdlico

Produccidon de C_ anual:

tﬂw wn +
O H

1,251.15 x 350 DO = 437,902.5 B

Platformado disponible:
437,902.5 - 300,990 = 136,912.5 B
con lo gue se elabora:

(129,002) x %2%7 = 3'333,398.0 Bbl de Gasolina.

Restando un stock de: 7,910.5 Bbl de G-95.
Luego de F-7-2C2:

57.6; Luego RON-1

80.1

RBN-1

RBN-3 60.07 RON-3 86.1

para 80.5 octanos: 1.1 cc TEL puro/galdn---(c)

An3dlogamente: con Catalijizador Bimetdlico

De Fig. ¥F-7-2C2: RON-1 80.¢

RON-3 86.5
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Para 80.5 octanos: 0.95 cc TEL puro/galdn ----- (4d)

De Tabla T-5-2E2:

+

Produccidn C5

anual: 1,228.55 o x 350 D= 429,992.5 Bbl.

Platformado disponible: 429,992.5 - 300,990 =129,002.5

Con lo eque se elabora:

—
(@)
o

129,002.5 x = 3'333,398 Bbl de Gasolina

w
(oo}
~N

Luego: Reformado de TEL puro:
(c¢) - (d) = 1.1 - 0.95 = 0.15 cc/galdn

Para; una produccidn de 3'333,398 Bbl.

Kgr. TEL comercial

= . 2
0.15 8. 8% 3'333,398 Bb1.

Ahorro TEL comercial anual = 56,358.171 Kgr.| --(II)

Luego (I) + (II):

Ahorro Total TEL anual = 184,804.22 Kgr.

Por lo que: los 7,910.5 Bbl. de gasolina de S5 octa

nos represcnta:

Dbl /. gal ~
. 45 =— — = 81° S
7,910.5 = X 2 gal}<42 b1 81'393,900 Soles/ano

También:

$US % $. 400
Kgr $US

(128,446.05 + 56,358.171)§%x 2.274426

Lo que da:

168'129,400 soles/ano
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Lo que significa que la empresa:

Ganaria = 168'129,400 soles/ano en ahorro en TEL
Perderia = 81'393,30C soles/afio ¢n Gasolina 95
Total = 86'735,500 soles/ano 1981

(ganancia)

CONCLUS ION

18'442,520 soles seria el costo al algquirir el

nuevo catalizador R-16G (ver Tabla T-7-2C).

Es econdmicamente factible y rentable trabajar 1la
unidad de Reformacidn con Catalizador R-16G (Bime
tidlico, ya que en menos de un ano se recuperaria

lo invertido).

Elaborando las gasolinas comerciales tal como 1l¢
indicara el MORE y/o tal como se da en la reali-
dad, siempre arrojard un saldo rentable a la Em-
presa, 1o dque significa gque se trata de un proyec

to altamente rentable (ver Cap. VII.2).



TABLA T-7-2C. COMPOSICION REAL DEL POOL DE GASOLINAS DE 84 OCTANOS EN 1981

(En MB/D)
GASOLINA  GASOLINA NAFTA GASOLINAS BUTANO  NAFTA GASOLINA TOTAL (MB

MES uDP FCC REFORMADA  FCC-TALARA Cy oopP I GLP 80 OCT. MENSUAL)
Enerc 7.73 2.49 0.81 - 0.37 - - 0.06 11.74
Feb. 9.64 3.18 0.78 - 0.1 0.29 - 1.34 15.64
Mar. 8.64 2.40 0.88 - 0.37 0.09 - C.14 12.52
aAbr. 10.01 3.14 0.52 - 0.52 0.47 - - 14.66
May. 7.40 2.52 0.33 - 0.41 0.49 - - 9.02
Jun. 9.24 2.75 1.04 1.81 0.24 0.49 - 16.17
Jul. 11.35 3.13 1.17 1.64 0.32 0.52 - - 18.13
Agc. 14.11 1.69 1.1 2.98 0.25 0.26 - - 20.40
Set. 8.56 1.90 0.82 1.79 0.16 0.12 0.05 - 13.40
Oct. 11.42 3.16 1.09 2.42 0.21 0.17 - - 18.77
Nov. 7.45 2.51 0.57 1.05 0.23 0.26 0.02 - 12.09
Dic. 9.57 2.79 0.76 0.45 0.25 0.15 0.02 - 13.90

TOTAL 3,522.54 970.92 300.99 371.69 113.56 1C0.4 2.72 43.72 = 5,426.54

(MB/ARO)
Total de Gasnlina anual: 5,426.540 MB



TABLA T-7-2D. COMPOSICION REAL DEL POOL DE GASOLINAS DE 84 OCTANOS EN EL ARO 1981

(Distribucidn Porcentual Volumétrica y Numeros de Octano y Mezcla)

Gasolina UDP I
Gasolina UDP II
Gasolina FCC (RLP)
Nafta Reformada
Gasolina FCC (Tal.)
Butano (C4)

Nafta de UDP I

GLP

Gasolina 80 Oct.

CON CATALIZADOR R-11

RON-1

74.8

69.0

94.7

98.6

94.3

99.5

RBN1

55.8
54.1
65.3
69.0
65.0
70.0

51.0

RON-3

82.2

76.9

97.6

101.1

97.0

102.2

65.0

RBN3

58.4

56.5

63.0

71.9

67.4

73.3

53.1

(*V)

(11.52)
(53.33)
(17.39)
( 5.553)
( 6.85)
( 2.10)
( 1.85)
( 0.05)

( 9.80)
100.90

CON CATALIZADOR R-16G

RON-1

74.8

69.0

94.7

102.5

94.3

99.5

56.5

RBN1

55.8
54.1
65.3
73.8
65.0
70.0

51.0

RON-3

82.2

76.9

97.6

104.5

97.0

102.2

65.0

RBN3

58.4

56.5

68.0

77.5

67.4

73.3

53.1



TABLA T-7-2E.

COMFOSICION REAL DEL

POOL DE GASOLINAS DE 80 OCTANOS EN EL ARO 1981

(En M/B y %V)

MES GASOLINA GASOLINA NAFTA GASOLINA NAFTA GASOLINA
(MB/D) UuDP FCC UDP I FCC TALARA REFORMADA CLF BUTANO 84
Ene. 3.57 0.77 - - 0.13 - 0.11 0.17
Feb. 1.36 0.27 0.01 - 0.08 - 0.05 0.10

Mar. 3.25 0.97 - - 0.22 - 0.12 -
Abr. 3.14 0.52 - - 0.26 - 0.05 2.15
May. 3.53 1.10 0.23 = 0.23 - 0.13 2.13
Jun. 4.08 0.89 0.29 1.16 0.1 - G.28 1.10
Jul. 2.64 0.60 0.10 = 0. 27 - 0.14 0.19
Ago. 1.03 0.81 = = 0.12 = = 4.61
Set. 5.83 1.14 0.07 0.96 0.57 0.02 0.10 -
Oct. 5.55 0.96 0.31 - 0.25 0.02 C.13 0.03
Nov. 6.61 1.77 0.25 0.37 0.41 0.05 0.14 =
Dic. 4.01 1.17 0.07 0.34 0.30 C.02 0.15 -

TOTAL 1,963.80 504.3 60.60 95.10 129.30 4.50 62.40 522.30
(MB/afio)

Total de Gasolina anual = 3,342.3 MB
(3V) : 58.75 15.09 1.81 2.85 3.87 0.15 1.86 15.62
(*)
(*) UDP I : 10.43%V
UDP II: d8.32%
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EVALUACION ECONOMICA DEL PROYECTC CUANDO LA PREPARACION DE

GASOLINAS SE ELABORE SEGUN EL "PCOL" REAL DE 1981

1. INVERSION: 25'542,890 soles/ano (a 1982).

2. EGRESOS: (Para una alimentacidn de 1,500 B/DO)

a. LBC: (C,, C,): 7,168.4348 M §/. /afio 1983

b. Gasolina 95 octanos: 98,484.703 M Soles/ano 1983

(correspondiente a los 7,910.5 Bbl/ano de G-95).

3. INGRESOS:
a. BEFO: (Combustiblec): 34,905.169 M S/./ano 1983

b. TEL (Comercial): 344,287 M S/./afno 1983

4. DEPRECIACION: (Lineal)

Para una vida @til del Catalizador de

180 B/1lb. Pt - N (B/1lb. Pt)
28 meses 29 meses
N = 186 B/lb. Pt
9
186 x 8723 = 3 anos (36 meses)

365 x 1,500
Donde para una proyeccidn de 4 afos:

Depreciacidon = 6,385.7225 M g/.

CALCULO DEL VAN: (De la Tabla T-7-2G)

VAN

62,359.23 + 63,516.28 + 50,735.55 + 49,712.907

226,823.96 M g/.

!

VAN

CALCULO DEL TIR:

_ 126,604.71 161,167.9 196,269 .05 232,738.33

25,542.89 (1+1) (1+i)2 + (1+i)3 (1+i)4
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Luego: TIR = 500%

Donde: La recuperacidn de lo invertido se lograra en:

1 1
t = - = = -
TIR (500/100) 0.2 afios (2.4 meses)

NOTA: Comparando las Tablas vy Graficos:

’Carga a Platforming de 1,500 B/D y vola-
T-7-2F menes de Gasolinas elaboradas segin el
BV 2B More (4'827,720 Bbl de 84 octanos y
F-7-2B2

L1'922,339 Bbl de 80 octanos).

-Carga a Platforming de 1,500 B/D y vola-
T-7-2C menes de gasolinas elaboradas segQn 1la
F-7-2C1 { composicidn REAL del Pool de gasolinas
F-7-2C2 (5'4126,540 Bbl de 84 octanos y de 80 oc-

tanos: 3'333,398 Bbl.)
Observamos que:

1) Para el Primer caso existe menos ahorro de TEL puro
en cc de TEL/galdn. (0.16 contra 0.21) para la elabo
racidn de gasolinas de 84 octanos, por la no influen
cia de la nafta de destilacidn primaria a pesar de su
su bajo RON, por la no influencia de gasolina de 80
octanos, menos corriente de gasolina de UDP II y me-

nor cantidad de platformado en el pool.

2) En el segunduo caso existe menos ahorro de TEL puro
en cc TEL,/galdn (0.15 contra 0.24) para la elabora-
cidn de G-80 RON3, por la presencia de la nafta vir-

gen de DP, menos cantidad de platformado, menor co-
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rriente de gasolina de UDP II y a la presencia de u-
na corriente de gasolina de 84 RON3 con TEL; incorpo

rado (efecto de susceptibilidad al plomo).



TABLA T-7-2G.

PERFIL DE FLUJO DE DINERO

(M s/.)

* DATOS BASICOS CANTIDADES P O R ARO

DE LA PROPUESTA (1932) 1 2 3 4
(1) Inversidn 25,542.89 - - - -
(2) Tasa Impositiva Marginal - 0.55 0.55 0.55 0.55
(3) BEFO (Combustible) = 34,905.169 37,697.582 40,336.42 42,958, 28
(4) TEL (Plomo Tetraetilico) = 344,287.00 426,754 510,105 596,462
(5) Ingresos Totales: (3)+(4) = 379,192.16 464,451.5 550,441.41 639,420.28
((6) LPG (Gas Licuado) = 7,168.4348 7,741.909 8,283.843 8,822,293
(7) Gasolina 95 octanos = 98,484.703 106,363.47 113,808.91 121,206.48
(8) Egresos Totales: (6)+(7) = 105,653.13 114,105.37 122,092.75 130,028.77
(9) Depreciacidn - 6,385.7225 6,335.7225 6,385.7225 6,385.7225
(10) (5) - (8) - (9) = 267,153.3 343,960. 4 421,962.94 503,005.78
(11) (2) x (10) = 146,934. 31 189,178.26 232,0738.61 276,653.17
(12) FFN = (10)-(11)+(9) = 126,604.71 161,167.9 19€,269.05 232,738.33
(13) Factores de Descuento (FD) - 0.4965 0.3941 0.2585 0.213€
(14) VAN = (12) x (13) = 62,859, 23 63,516, 28 50,735.55 45,712.907

* Cuando la carga a Platforming es de 1,500 B/D

(Pool real de gasolinas).
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TABLA T-7-2H. COMPOSICION DIFERENCIAI VOLUMETRICA EN EL

POOL DE GASOLINAS (Ano 1981)

+ NAFTA

GUDPI UDP II FCC -

I C C5 FCC (TAL) C4 LPG UDP G-80
PARA GASOLINA DE 84 - RON3

MORE 10.46 50.49 21.20 4.40 11.92 1.53 - - -
REAL 11.52 53.38 17.89 5.55 6.85 2.10 0.05 0.80 1.85
PARA GASOLINA DE 80 - RON3 G-84

MORE 13.09 63.17 13.12 7.27 1.61 1.74 - - -
REAL 10.43 48,32 15.09 3.87 2.85 1.85 0.15 15.62 1.81

TABLA T-7-2J. CONSUMO DE TEL PURO EN EL POOL DE GASOLINAS

(cc/galdn)
CON R-11 CON R-1GG NHORRO
Gasolina 84 1.26 1.10 0.16
MORE
80 1.25 1.01 0. 24
Gasolina 84 2.0 1.79 0.21
REAL

" 80 1.1 0.95 0.15
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