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RESUMEN

La dilucién de crudos pesados y extrapesados es la Unica forma empleada actualmente en
México en las instalaciones de explotacidon del crudo para su transporte por oleoductos pero
presenta una serie de desventajas técnicas, econdmicas y ambientales. Con este trabajo se
inicia el estudio de una nueva alternativa para el transporte de estos hidrocarburos,
analizando la hidrodesintegracion parcial a escala laboratorio y en operacion discontinua de
crudos pesados utilizando los catalizadores dispersos de tridoxido de molibdeno y éxido
férrico, ambos de grado analitico identificando las mejores condiciones de operacidn de este
proceso tales como presidon, temperatura, tiempo de residencia, relacién
hidrogeno/hidrocarburo, tipo y cantidad de catalizador. La seleccion de dichas condiciones
se hace con base en las caracteristicas del crudo mejorado obtenido en el proceso ya que
éste debe tener una gravedad APl mayor a 16°API y una viscosidad a 100°F menor a 250 cSt
para que pueda ser trasportado de forma viable por tuberia.

De los resultados obtenidos se concluye que las condiciones mas favorables para la
Hidrodesintegracién Parcial de un crudo 13° APl en los rangos estudiados, se llevan a las
condiciones moderadas de 40 kg/cm2, 380°C, 680 sft3/barril y 4 horas de operacion
empleando cualquiera de los catalizadores estudiados en una concentracion de 0.75% p/p
sin observarse la formacién de coque o de sedimentos y obteniéndose un crudo mejorado
una gravedad APl y una viscosidad a 100°F de aproximadamente 18° y 250 cSt
respectivamente. Ademds se produce un gas de hidrodesintegracion compuesto
principalmente por hidrogeno y con significativas concentraciones de hidrocarburos
gaseosos y acido sulfhidrico.
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INTRODUCCION

Las reservas de petréleo de México estan formadas principalmente por crudos pesados y
extrapesados caracterizados por una baja densidad API, una alta viscosidad, altos contenidos
de azufre, metales y precursores de la formacidon de coque, que dificultan su extraccion de
los pozos de produccidn, transporte por oleoducto y refinacién, ademas de reducir su valor
en el mercado.

Tal como se analizard en el Capitulo |, la explotacién eficiente de los pozos de produccion de
crudos pesados y extrapesados esta estrechamente vinculada con la capacidad que tengan
las instalaciones de explotacién del crudo para mejorar la viscosidad de estos hidrocarburos
y hacerlos facilmente transportables a los puertos de exportacion o a las refinerias. Si bien
en México, la solucion dada a este problema hasta ahora es la dilucion, esta técnica tiene
serias limitaciones técnicas, ambientales y econdmicas. Varios autores han estudiado otras
tecnologias para el transporte de crudos pesados y extrapesados tales como las emulsiones
inversas (O/W), el flujo anular, los reductores de viscosidad, la viscoreduccion, la coquizacion
retardada, el desasfaltado y la aquaconversion; pero como se analizara en el Capitulo Il, aun
presentan una serie de dificultades técnicas, econdmicas y ambientales que han impedido
su escalamiento y aplicacion industrial.

Por estas razones, con este trabajo se inicia el estudio de la hidrodesintegracion parcial de
crudos pesados usando catalizadores dispersos como una alternativa nueva para el
transporte, analizando su viabilidad técnica mediante el andlisis de las propiedades de los
crudos mejorados obtenidos en dicho proceso. En el capitulo lll se estudian las propiedades
de las materias primas empleadas y las técnicas de andlisis empleadas para la caracterizacién
del crudo mejorado y el gas de hidrodesintegracion obtenidos. Igualmente en esta seccién,
se explica la metodologia seguida para la evaluacién de la hidrodesintegracién a escala
laboratorio en operacién discontinua de un crudo de 13°API con el fin de identificar las
mejores condiciones de operacidén como son presion, temperatura, tiempo de residencia,
relacion hidrégeno/hidrocarburo y concentracién de los catalizadores estudiados.

Finalmente en el Capitulo IV se discuten los resultados obtenidos en funcién de los
catalizadores de trioxido de molibdeno y o&xido férrico en grado analitico usados,
identificando las mejores condiciones utilizando como criterio de seleccién las propiedades
del crudo mejorado obtenido a fin de que éste tenga una gravedad APl mayor a 16° y una
viscosidad a 100°F menor a 250 cSt. Igualmente se muestran los balances de masa del
proceso y algunas propiedades de los gases de hidrodesintegracién obtenidos.
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CAPITULO |

OBJETIVOS Y JUSTIFICACION

1. OBIETIVOS
1.1. Objetivo General

Investigar el mejoramiento parcial de las propiedades de transporte de un crudo pesado de
13°API mediante su hidrodesintegracién con catalizadores en fase dispersa.

1.2. Objetivos Especificos

e Evaluar a escala laboratorio y en operacion discontinua la hidrodesintegracién del
Crudo Pesado de 13°API con el fin de obtener un producto con las especificaciones
requeridas para su transporte por tuberia.

e Determinar experimentalmente las condiciones de operacion discontinua (presion,
temperatura, tiempo de residencia, cantidad de catalizador vy relacién
hidrégeno/crudo) para el hidrotratamiento parcial del crudo pesado de 13°API
empleando catalizadores dispersos.

2. JUSTIFICACION

La mayor problematica a la cual se enfrenta la industria petrolera mexicana es el manejo de
los crudos pesados y extrapesados con calidades de 6° a 13° APl y viscosidades superiores a
los 2000 cSt, ya que no solo es dificil su extraccion de los pozos de produccion sino ademas
su transporte desde los pozos de produccidon hasta las terminales de distribucion de donde
se envian posteriormente a las refinerias y a su exportacion.

Debido a su viscosidad alta, un crudo pesado de 13°API no fluye facilmente a temperaturas
cercanas a la ambiente y para poderlo bombear es necesario vencer la friccion elevada que
se puede generar y por tanto las caidas de presion altas a lo largo de la tuberia. Estas
pérdidas de presion repercuten en:

# La productividad del pozo.
=+ El didmetroy espesor de las tuberias
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4 La capacidady potencia de las bombas
4 Elevados consumos de energia
4 Los altos costos de instalacidn, operacién y mantenimiento

Para facilitar el transporte de los crudos pesados y extrapesados, en México y en otros paises
se han desarrollado varias tecnologias como la visco reduccidn, la preparacién de emulsiones
inversas O/W, el calentamiento de las tuberias y la dilucion, las cuales a excepcion de la
dilucion no se han podido incorporar a las instalaciones de explotacion del crudo, ni han
podido ser escaladas a nivel industrial debido a sus multiples dificultades técnicas vy
econdémicas como se estudiard mas adelante.

PLATAFORMA PETROLIFERA PLATAFORMA PETROLIFERA DE

DE CRUDO PESADO CRUDO LIVIAND

PLATAFORMA DE MEZCLADO

20” ®x5.7 km
CRUDO 32 API@60°F
18750 BPD

30” ®x16.7 km

CRUDO 13 API@60°F
100000 BPD

CRUDO 16 API@60°F
118750 BPD

CRUDO 16 API@60°F
118750 BPD

3 ‘l HS
EXPORTACION

<

SISTEMA NACIONAL DE REFINERIAS

TERMINAL MARITIMA EN TIERRA

FIGURA 1. RED DE TRANSPORTE DE CRUDO PESADO EN LA SONDA CAMPECHE.

En la actualidad, México emplea los procesos de dilucion de crudos pesados para facilitar su

transporte. Por ejemplo, en la Sonda Campeche, el crudo pesado de 13°APIl es mezclado

costa afuera con crudo ligero de 32°APl en una plataforma de mezclado obteniendo un crudo

pesado de 16° API, el cual se envia a las plataformas de rebombeo existentes conformando

lo que se conoce como red de transporte de crudo pesado (Figura 1), para impulsar el crudo

pesado hasta la terminal de almacenamiento ubicada a 85 kildbmetros de la costa. Con la
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dilucion, el crudo pesado adquiere las especificaciones de transporte requeridas para su facil
bombeo como son gravedad APl de 16° y una viscosidad de 250cSt a 100°F.

Sin embargo, si bien la dilucion es un proceso relativamente facil de efectuar en las
plataformas petroleras, presenta varias desventajas:

v El costo del crudo liviano, diluyente o solvente empleado es alto. Si se emplean
diluyentes o solventes éstos deben recuperarse por destilacién. El crudo liviano
pierde su valor comercial al mezclarse con un crudo pesado.

v El tipo de diluyente y los patrones de flujo dentro de la tuberia pueden favorecer la
sedimentacién de los asfaltenos del crudo pesado elevando los consumos de energia
0 aun peor produciendo taponamientos en la tuberia.

v" No siempre es féacil ni barato encontrar un crudo liviano, diluyente o solvente
adecuado cerca a las instalaciones de explotacién del crudo pesado o extrapesado.

v' Requiere instalaciones e infraestructura para la recuperacion y retso de solvente asi
como para el manejo de productos con diferentes especificaciones dentro de las
terminales de almacenamiento o distribucién.

Por estas razones, esta investigacion estd orientada al estudio de un proceso para el
mejoramiento de crudos pesados mediante el proceso de hidrodesintegraciéon usando
catalizadores en fase dispersa para dar una solucidn viable al transporte de este tipo de
hidrocarburos. Con tal fin se evalué de manera discontinua y a escala laboratorio dicho
proceso para determinar sus condiciones de operacién mas adecuadas (presion,
temperatura, relacion hidrogeno/hidrocarburo, tiempo de residencia, tipo y cantidad de
catalizador) con el fin de obtener un crudo con las especificaciones necesarias para su facil
transporte por tuberia (gravedad API>16° y viscosidad a 100°F<250 cSt) ya que actualmente,
la informacidn y los estudios de mejoramiento a través de esta tecnologia son muy escasos
y limitados a la refinacién de crudos pesados o extrapesados.
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CAPITULO Il

PROCESOS DESARROLLADOS PARA EL TRANSPORTE DE CRUDOS
PESADOS O EXTRAPESADOS

Los procesos para el transporte de crudos pesados o extrapesados se han estado desarrollando
desde mediados del siglo XX hasta nuestros dias.

Hasta ahora, los procesos de calentamiento, dilucién y preparacion de emulsiones inversas (O/W)
son los unicos que se han aplicado en los campos de explotacion como parte integral de las
instalaciones de produccion de crudos pesados y extrapesados, pero presentan serias limitaciones
técnicas, economicas y ambientales para considerarlos como una solucion definitiva al problema.

Los demds procesos para el transporte de crudos pesados o extrapesados conocidos como no
convencionales y los de mejoramiento (flujo anular, reduccion de la viscosidad, viscoreduccion,
coquizacion retardada y Aquaconversion®) estan en fase de desarrollo a escala laboratorio o
planta piloto y aun tienen algunas desventajas que imposibilitan su uso a mayor escala.

Finalmente se describirdn las tecnologias de hidrodesintegracion en fase dispersa existentes
analizando sus condiciones de operacion y en especial el tipo y concentracion de los catalizadores

dispersos empleados.

Las tecnologias para el mejoramiento de los crudos pesados y extrapesados pueden
clasificarse en dos grandes grupos, las tecnologias tradicionales o convencionales y las
tecnologias no convencionales o emergentes como se ilustra en la Figura 2 [1] [2] [3]:

CALENTAMIENTO
TRADICIONALES O

CONVENCIONALES
DILUCION

EMULSION

NO CONVENCIONALES O

EMERGENTES REOARSEAR

TECNOLOGIAS PARA EL TRANSPORTE DE

CRUDOS PESADOS — S——
REDUCCION DE

VISCOSIDAD
VISCOREDUCCION

MEJORAMIENTO PARCIAL ~ COQUIZACION
(UPGRADING) RETARDADA

AQUACONVERSION

FIGURA 2. CLASIFICACION DE LAS TECNOLOGIAS PARA EL TRANSPORTE DE CRUDOS PESADOS Y EXTRAPESADOS.
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1. TECNOLOGIAS TRADICIONES O CONVENCIONALES

1.1. Calentamiento

Los procesos de calentamiento de crudos pesados y extrapesados consisten en mantener
una temperatura elevada (<90°C) mediante la adicién externa de calor a su tuberia de
transporte desde los pozos de produccion hasta las terminales de distribucién a fin de
contrarrestar las pérdidas de calor producidas a lo largo de la linea. Para ello, el crudo pesado
o extrapesado se calienta a través de una o mas estaciones de bombeo convenientemente
instaladas a determinadas distancias sobre la linea de tuberia [4] [5].

REFINERIAS

SISTEMA DE ALMACENAMIENTO
DE CRUDO

] @ =
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 —

@

—
ESTACION DE CALENTAMIENTO oy
Y BOMBEO \w’ \
EXPORTACION

POZOS DE PRODUCCION

FIGURA 3. ESQUEMA DEL PROCESO DE CALENTAMIENTO DE CRUDOS PESADOS Y/O EXTRAPESADOS PARA SU TRANSPORTE POR
TUBERIA

Después de la dilucion, el calentamiento es el método mas empleado para el transporte de
crudos pesados y extrapesados por tuberia y oleoductos. Es una tecnologia de facil acceso a
nivel comercial principalmente para ductos en superficie en distancias cortas aunque existen
varias experiencias a nivel mundial como los oleoductos de MacKay River en el Norte de
Alberta (Canada) de cerca de 35 kildmetros de distancia y el Mangala (Figura 4 y Figura 5).

La calefaccion de la tuberia se genera mediante calentamiento eléctrico, electromagnético,
solar, inyeccién de vapor o sénico. Debido a esto, su disefio no es tan sencillo puesto que
involucra varias consideraciones técnicas:

+ La expansion de la tuberia

¢ ElnUmero de estaciones de bombeo y calentamiento

+ Los requerimientos de servicios industriales y de control e instrumentacién
¢ Las pérdidas de calor y sistemas de aislamiento

Ademas, las tuberias deben operar con la restriccion de presidn de vapor baja para evitar la
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cavitacion en las bombas centrifugas y la temperatura exterior del aislante o de la tuberia
debe ser lo mas cercana a la temperatura ambiente con el fin de reducir las pérdidas de calor
y la contaminacion térmica. Para el aislamiento de las tuberias se han ideado varias técnicas
pero la mas comun es la de enterrar la tuberia. [5].

FIGURA 4. SISTEMA DE CALENTAMIENTO CON RESISTENCIAS ELECTRICAS DEL OLEODUCTO MANGALA (DIAMETRO: 24” & 670 KM)
UBICADA EN EL DISTRITO DE JAMNAGAR, GUJARAT, INDIA [6].

FIGURA 5. SISTEMA DE AISLAMIENTO TiPICO DE LAS TUBERIAS CON CALENTAMIENTO DE CRUDOS PESADOS Y EXTRAPESADOS
(OLEODUCTO MANGALA, GUJARAT, INDIA) [7].

La viabilidad de la aplicacién de este método esta limitada enormemente por los costos
operativos y la disponibilidad de energia térmica. A medida que se necesiten mas etapas de
calentamiento a fin de reducir el costo de bombeo, el costo por calentamiento se verd
incrementado y viceversa. Igual sucede con la mitigacién de pérdidas de energia térmica, la
cual se realiza por prueba y error usando diferentes tipos de aislantes hasta alcanzar el punto
de quiebre entre lo técnico y lo econdmico. Por tanto, la aplicacion de estas tecnologias la
define Unicamente un buen analisis econémico [8].

1.2. Dilucion [9] [10] [11]

La dilucién es un proceso de mezclado entre un crudo pesado o extrapesado con un
hidrocarburo mas liviano (diluyente) a fin de conseguir una disminucion de la densidad y la
viscosidad del crudo original (Figura 6). Los diluyentes mas empleados son crudos livianos,
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condensados, naftas (querosinas), alcoholes orgénicos como el Ter Amyl Metil-Eter (TAME)
y el Metil Tert-Butil Eter (MTBE). Sin embargo, estos ultimos solventes asi como otros liquidos
idnicos, sélo se han estudiado a escala laboratorio, como una alternativa técnica sin estudios
economicos que confirmen su viabilidad financiera.

ALMACENAMIENTO DE DILUYENTE

POZOS DE PRODUCCION

LINEA DE RETORNO DE SOLVENTE

@ﬁ REFINACION

OLEODUCTO

m H I CE EXPORTACION
MEZCLADO EN LINEA L»@ RECUPERACION DE SOLVENTE -

EN PRODUCCION = AL FINAL DE LA LINEA DE TRANSPORTE

DESHIDRATACION Y DESALADO

¢ -
¥ $ (',

FIGURA 6. ESQUEMA DEL PROCESO DE DILUCION EN INSTALACIONES DE EXPLOTACION DEL CRUDO CON REUSO DE SOLVENTE.

La relacion crudo/diluyente usada va desde 85/15 a 70/30 y generalmente las mezclas tienen
la cantidad suficiente para alcanzar las especificaciones de transporte por tuberia con el
propdsito de poder bombearlas usando bombas centrifugas y al mismo tiempo evitar el uso
de calentamiento para su bombeo (Figura 7). Igualmente se aprovecha la dilucion en las
facilidades de superficie para facilitar las operaciones de deshidratacion y desalado.
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FIGURA 7. PROPIEDADES DE LAS DILUCIONES DE CRUDO EXTRAPESADO SAN FERNANDO CON NAFTA VIRGEN [12].

Debido al manejo y mezcla de crudo pesado o extrapesado y diluyente se pueden generar
productos con diferentes calidades obligando en algunos casos a inversiones significativas
en sistemas de bombeo y almacenamiento. Estos requerimientos también se incrementan
cuando el diluyente empleado es diferente a crudos livianos porque se hace necesario
recuperar el solvente y ademas instalar equipos de destilacién al final de la linea de
transporte.
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El disefio de un proceso eficaz de dilucion debe tener en cuenta durante la vida Util del
pozo de produccién los siguientes aspectos [13]:

v" Los cambios de composicién y de las propiedades del crudo

v" La minimizacion de la proporcién del diluyente empleado

v' La verificacion constante de las propiedades y la estabilidad de las mezclas
crudo/diluyente.

Es de vital importancia el concepto de estabilidad de las mezclas de crudo/diluyente pues si
bien la nafta y los crudos livianos son alternativas interesantes para la utilizacion de los
condensados de gas natural asi como de pozos de produccion de crudos livianos cercanos
respectivamente, debido a su gravedad API alta y su eficiencia en la dilucion de los crudos
pesados o extrapesados, la mezcla resultante puede alterar la estabilidad de los asfaltenos y
parafinas provocando su floculacion y precipitacion y por tanto causar serias obstrucciones
a la tuberia o posibles dafios al sistema de bombeo. Por tanto, se requieren un sin nimero
de estudios a fin de comprender la floculacion de los asfaltenos, asi como la cristalizacion y
deposicion de las parafinas.

NUBES TOXICAS DE H2S
DILUYENTE Y COMPUESTOS
LIVIANOS DEL CRUDO

SEDIMENTACION DEL CRUDO
E SOBRE EL LECHO ACUIFERO

FORMACION DE EMULSIONES DIRECTAS DEL
DILUYENTE O PARTE DEL CRUDO CON EL AGUA

Otras desventajas del proceso de dilucién son:

¥ Generalmente las mezclas de crudo/diluyente tienen un precio de venta inferior al
valor del solvente empleado por tanto es necesaria una muy buena evaluacion
economica para estudiar la viabilidad de la venta del crudo diluido o de Ia
recuperacion del solvente.

/¥ Los costos de transporte y almacenamiento del diluyente son altos.

#F No siempre es facil contar con fuentes de abastecimiento de diluyente cercanas a las
instalaciones de explotacion del crudo, baratas y en las cantidades requeridas.

/¥ El gran impacto ambiental producido por un posible derrame de un crudo diluido
poniendo en alto riesgo la integridad de los seres humanos, animales y plantas
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ubicados cerca de la tuberia de transporte o las instalaciones de explotacién del
crudo pesado o extrapesado, en especial cuando la mezcla entra en contacto con el
agua (ver Figura 8) [14].

2. TECNOLOGIAS NO CONVENCIONALES O EMERGENTES

2.1. Emulsiones inversas (O/W)

Una emulsion es una mezcla de dos o mas fases liquidas inmiscibles, una o dos de la cuales
esta dispersada en la otra y cuya estructura estd estabilizada por un agente surfactante
llamado emulsionante. Estos fluidos no se encuentran generalmente en la misma
proporcion, normalmente uno de ellos se encuentra en mayor proporcion y el otro se
encuentra disperso en él en forma de gotas [15].

En una emulsién existen dos fases:

= Continua: Hace referencia al fluido en mayor proporcién que puede ser agua o crudo.
% Dispersa: Se refiere al fluido distribuido en forma de gotas en la fase continua.

En la mayoria de los casos, se hace una emulsion con dos liquidos inmiscibles uno de los
liguidos es una fase acuosa y el otro una fase aceite u organica. Estas fases se abrevian por
las letras W (water) y O (Qil) para dichas fases.

Cuando la emulsién contiene gotas de aceite (O) dispersas en agua (W), se le lama emulsion
(O/W) vy son las que tienen la mayor aplicacidon industrial y las usadas en el transporte de
crudos pesados o extrapesados, en este Ultimo caso se le denominan emulsiones inversas. Si
la fase dispersa es el agua, se llama una emulsion directa (W/O) son altamente viscosas y no
son adecuadas para su uso en el transporte de hidrocarburos (Figura 9).

(O FASE ACEITE (@ GOTAAGUA

FASE ACUOSA GOTA ACEITE FASE AGUA

FIGURA 9. TIPO DE EMULSIONES

Silas gotas de aceite de una emulsion inversa (O/W) contienen en su interior goticas de agua
ésta se conoce como una emulsién triple o multiple (W/O/W). Este tipo de emulsiones se
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forman de manera espontanea y no tienen mayor aplicacion en el campo del transporte de

hidrocarburos porgue son generalmente muy inestables.

Las emulsiones inversas (O/W) empleadas en el transporte de crudos pesados y extrapesados
normalmente tienen un contenido del 60-75%p/p de hidrocarburo en la fase dispersa, una
concentracion de emulsionante en el intervalo de 0.2-0.3% v el resto es agua potable o

industrial. Por motivos de eficiencia y de costo, los emulsionantes son mezclas de varios
surfactantes [16].

Emulsificante

LINEA DE RETORNO DEL AGUA

* TRATAMIENTO

DEL AGUA

A

AGUA EN CAMPO

ALMACENAMIENTO DE
CRUDO EN CAMPO

\—> ROMPIMIENTO
ALMACENAMIENTO DE E REACONDICIONAMIENTO by A EMULSION
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OLEODUCTO
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REFINERIAS

EXPORTACION

FIGURA 10. PROCESO DE PREPARACION DE EMULSIONES INVERSAS (O/W) [17] [18].

En la Figura 10 se muestra un proceso tipico de transporte mediante emulsiones inversas

(O/W) se compone de los siguientes sistemas [13] [18]:

a)

b)

Tratamiento: Acondiciona el crudo y el agua para que se encuentren en las
condiciones mas favorables para formar la emulsion.

Bombeo: Tanto del hidrocarburo como del agua para llevarlos hasta el sistema de
mezcla.

Mezcla: Es donde se prepara la emulsion y se someten los fluidos a un movimiento
turbulento para que exista el mayor contacto entre ellos y se evite la formacién de
gotas pequefias en la fase dispersa, lo cual dificulta el rompimiento de la emulsion.
Reacondicionamiento: Aqui se asegura la calidad de la emulsion antes de bombearlo
al oleoducto.

Rompimiento de la Emulsion: Ubicada al final de la linea de transporte con el fin de
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f)

separar al hidrocarburo del agua mediante la adicién de un rompedor de emulsiones.
Tratamiento del Agua de la Emulsion.

Una emulsion adecuada para el transporte de crudo pesado tiene las siguientes
caracteristicas [15] [19]:

>
>

>
>

Viscosidad en el intervalo de operatividad econémica de los oleoductos (<250 cSt).
Estabilidad adecuada, es decir, el hidrocarburo y el agua deben permanecer como
una sola fase durante todo el tiempo requerido para su bombeo superando las
condiciones de transporte (presion, temperatura, cambios de velocidad y direccion
en la tuberia). De llegarse a romper la emulsién en el oleoducto habrian
taponamientos y probables dafios en las bombas centrifugas.

Estar compuestas con la mayor cantidad de crudo pesado o extrapesado posible.
Facil rompimiento de la emulsién después del transporte.

Uso de la menor cantidad posible de surfactante y rompedor de emulsion.

Dentro de las mayores desventajas para el uso de emulsiones inversas (O/W) para el

transporte de crudos pesados y extrapesados se encuentran:

La necesidad de grandes volumenes de agua, los cuales no siempre son faciles de
encontrar cerca a los pozos de produccion.

Las dificultades para romper las emulsiones y recuperar el crudo con un bajo
contenido de agua.

El uso de emulsiones inversas (O/W) incrementa la corrosion por picadura y
microbioldgica en las tuberias.

En la practica, un 25 a 40% de los costos de transporte por oleoducto se deben al
bombeo de agua presente en la emulsion.

Posibles fugas o derrames de la tuberia son mas dificiles de controlar sobre todo
cuando la emulsién entra en contacto con fuentes acuiferas, haciendo dificil las
tareas de descontaminacién y poniendo en alto riesgo la integridad humana y del
medio ambiente.

2.2. Flujo anular [3] [20] [21] [22]

El flujo anular central (CAF) es otra tecnologia empleada para el transporte de crudos

pesados y extrapesados cuyo objetivo es reducir la caida de presidn en la tuberia a causa de

la friccién mediante una pelicula delgada de agua o solucidn acuosa ubicada adyacente a la

pared interior de la tuberia (Figura 11), mientras el fluido ndcleo interno es el hidrocarburo

lograndose asi un gradiente de presidon longitudinal reducido y una caida de presién similar
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a la del agua o la solucion en movimiento siempre y cuando el flujo anular se acerque a la
idealidad (flujo anular concéntrico, Figura 12).
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FIGURA 12. REGIMENES DE FLUJO ANULAR: CONCENTRICO Y EXCENTRICO.

El flujo anular es un tipo de régimen presentado por el flujo de dos fases en una tuberia, sin
embargo, un CAF completo y estable es muy raro y lo mas probable es que el liquido del
nucleo presente un flujo ondulado. Esta técnica se ha estudiado por mas de un siglo como
una posibilidad para el transporte de fluidos viscosos por tuberia a través de lubricacion por
agua, sin embargo, una tuberia comercial dedicada al transporte de crudo pesado usando
esta tecnologia no estuvo disponible sino hasta la década del 1970.

El establecimiento del flujo anular para el transporte de crudos pesados o extrapesados

posee una serie de problemas para su aplicacion industrial adn sin poder superarse
totalmente:

v' El oleoducto debe dedicarse exclusivamente al bombeo del crudo pesado o
extrapesado en flujo anular para el cual fue disefiado.

v' La dificultad para mantener la estabilidad del flujo anular concéntrico a largas
distancias debido a los cambios de direccién y velocidad a lo largo de la tuberia.

v’ Las incrustaciones, corrosion en las paredes de la tuberia.
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v El problema de reiniciar el flujo en caso de paro o inactividad no programada.
v’ La separacion del fluido lubricante y el hidrocarburo es dificil debido a la formacion
de emulsiones directas (W/O) de alta estabilidad.

Si sucede una inactividad o interrupciones en el funcionamiento ocurre una estratificacion
de las dos fases dentro de la tuberia; el intento posterior de restablecer el flujo anular
mediante bombeo simultaneo de un sistema multifasico con diferentes viscosidades produce
grandes picos de presion en la descarga de las bombas y a lo largo de toda la tuberia (régimen
de flujo excéntrico) pudiendo causar fallas importantes al sistema de bombeo al sobrepasar
la presion maxima permitida de disefio.

2.3.Reduccidn de viscosidad o dispersidn de asfaltenos [23] [24] [25] [26]

Este proceso consiste en la adicion de un compuesto polimérico (amina, surfactante, resinas,
etc.) al crudo pesado o extrapesado que tiene la capacidad de reducir la presion del fluido y
la superficie del conducto que lo transporta (Figura 13). Estos compuestos poliméricos son
formulas patentadas de propiedad exclusiva de las empresas fabricantes y se comercializan
con algunos de los siguientes nombres:

Lipesa L7220, L7221-S, L7224 y L7225
PLO®Pipeline Booster

Flowplus™

Petrocure RV 88

Petroluxus™

e

FIGURA 13. EFECTO DEL REDUCTOR DE VISCOSIDAD SOBRE LOS ASFALTENOS.

Segln estas empresas estos aditivos interactUan con las moléculas del hidrocarburo en
especial con los asfaltenos reduciendo sus fuerzas interfaciales e incrementando su
separacion intermolecular [27].

Sin embargo con estas tecnologias:
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4+ No se han realizado estudios confiables que validen los resultados proporcionados
por estas compafiias.

4 Estos aditivos sélo funcionan en flujos turbulentos a fin de mantener una distribucién
uniforme de los mismos dentro del hidrocarburo.

4+ Los aditivos no son estables y se descomponen durante el bombeo perdiendo su
actividad por lo cual deben reponerse a lo largo de la tuberia.

4+ Son incompatibles con los inhibidores de corrosion necesarios para su bombeo.

3. TECNOLOGIAS DE MEJORAMIENTO PARCIAL (UPGRADING)
3.1. Viscoreduccion [1] [28] [29] [30]

La viscoreduccién de crudos pesados o extrapesados con fines de transporte por tuberia o
viscoreduccidn in situ es un proceso de desintegracién térmica realizado normalmente a
temperaturas entre 440 y 490°C y a presiones de 10 a 20 kg/cm?. La viscoreduccion de
crudos pesados o extrapesados con fines de refinacion (Figura 14) se efectla a presiones de
30-50 kg/cm? mucho mayores a las empleadas en la viscoreduccién con fines de transporte.
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FIGURA 14. PROCESO DE VISCOREDUCCION CON FINES DE REFINACION.

Los procesos de viscoreduccion de crudos pesados o extrapesados con fines de transporte
se diferencian de los procesos de viscoreduccién con fines de refinacién en:

#F No tienen sistemas de destilacidon para la separacion de las fracciones livianas y
pesadas pero si tienen separadores de gas y liquido para dividir las corrientes de
crudo mejorado y gas formado.
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¥ Requieren el uso de aditivos inhibidores de la corrosion y formacion de coque puesto
que trabajan con hidrocarburos con mayor carga de contaminantes.

#¥ Una vez que el crudo mejorado se calienta, se enfria y bombea por la tuberia de
transporte. El liquido de enfriamiento es el hidrocarburo cargado al proceso.

/F E| gas generado durante el proceso se usa como combustible en el horno de
calentamiento.

La conversion de los crudos pesados o extrapesados a crudos mejorados de viscosidad baja
y gravedad APl alta en los procesos de viscoreduccién in situ se logra variando los ciclos de
calentamiento usando cualquiera de los siguientes métodos:

3.1.1. Metodo “All Coil”

En este proceso se alcanza inmediatamente la temperatura de reaccion (aproximadamente
490°C) y se realiza la conversion del crudo pesado durante un tiempo entre 30-50 segundos
(Figura 15). Este ciclo de calentamiento se emplea principalmente en crudos con gravedades
APl mayores a 16°.

CRUDO PESADO
O EXTRAPESADO

]

HORNO

SEPARADOR

RUDO MEJORADO

FIGURA 15. METODO ALL COIL PARA LA VISCOREDUCCION IN SITU DE CRUDOS PESADOS O EXTRAPESADOS.
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FIGURA 16. METODO SOAKER PARA LA VISCOREDUCCION IN SITU DE CRUDOS PESADOS O EXTRAPESADOS.
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3.1.2. Meétodo “Socker”

El calentamiento se realiza por partes usando dos o mds rampas empezando por
temperaturas mas bajas que la de reaccién con tiempos de residencia de 1y 2 minutos
para posteriormente llevar el crudo a la mayor temperatura de reaccién durante 30-50
segundos (Figura 16).Normalmente las rampas usadas son 350°C, 400°Cy la temperatura
final de calentamiento es 480°C. Se emplea principalmente para el mejoramiento de
crudos con gravedades APl menores a 16.

En estudios realizados por el Instituto Colombiano de Petréleo empleando como carga
crudos pesados y extrapesados no se encontrd un mejoramiento suficiente para el
transporte de estos hidrocarburos. Como se muestra en la Figura 17 estos crudos mejorados
para su transporte requeririan ser diluidos.
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FIGURA 17. PROPIEDADES DE CRUDOS MIEJORADOS USANDO LA VISCOREDUCCION IN SITU A 10 KG/CM? ¥ 380°C USANDO NAFTA
COMO INHIBIDOR [31].

lgualmente los estudios del Instituto Colombiano del Petréleo mostraron que aun con la
presencia de un aditivo, la formacién de coque se puede elevar tal como se muestra en la
Figura 18. De hecho, no existen buenos inhibidores para la formacion de coque a las
temperaturas a las cuales se lleva el proceso [31].
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FIGURA 18. COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS DE VISCOREDUCCION EN SITU DEL CRUDO CASTILLA [31].
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Por este y otros estudios realizados se puede concluir que la viscoreduccion in situ estd muy
limitada al contenido de asfaltenos, de sodio y de carbdn Conradson. Esto significa que un
contenido alto de asfaltenos, producird porcentajes de conversién bajos. De igual forma,
contenidos elevados de sodio y carbén Conradson incrementaran la velocidad de
coquizacion dentro del horno. El proceso es altamente sensible a las variaciones de la calidad
de alimentacion, lo cual se ve reflejado en los niveles de conversion obtenidos bajo
especificacién.

Por estas razones, la viscoreduccion in situ no es recomendable en los siguientes casos:

» Cuando la composicion de los crudos pesados o extrapesados tiene un contenido de
asfaltenos, carbdn Conradson e insolubles en pentano mayor a 15, 10 y 20%
respectivamente. Pues la combinacion de estas caracteristicas en el crudo de carga
puede limitar la conversion en mas de un 25%.

» Siel contenido de azufre de los crudos pesados o extrapesados es mayor al 4%p/p, la
gran cantidad de acido sulfhidrico formado durante el proceso puede hacer inviable
econdmicamente ya sea la recuperacion del azufre o la inyeccién del gas producido
en los pozos de produccion.

3.2. Coquizacion retardada [1] [8] [32]

La coquizacion involucra la conversion total del crudo pesado o extrapesado en un crudo
mejorado, coque y gas. El coque y el gas obtenido pueden usarse como combustibles. En la
coquizacion retardada, la carga (crudo pesado o extrapesado) se transfiere a reactores o
recipientes que proporcionan el tiempo necesario para permitir que las reacciones de
desintegracion se alcancen.

En un principio del proceso, el hidrocarburo se alimenta a un horno en donde se calienta a
temperaturas entre 482-510°C a presiones bajas de 1.7 a 5.3 kg/cm?y este equipo se disefia,
opera y controla para prevenir la coquizacién prematura en los tubos del calentador.

La mezcla se pasa del horno a uno o mas tambores de coquizacién, donde la materia caliente
se retiene entre 3-8 h'! a presiones entre 1.7-5.3 kg/cm?, hasta lograr la desintegracién en
productos mas livianos. Los vapores de los tambores se envian a un fraccionador donde se
separan el gas y el crudo mejorado (Figura 19).

En el separador una parte del crudo mejorado se puede recircular hacia el horno. Cuando el
nivel de coque alcanza una altura determinada en el tambor de coquizacién, el flujo se desvia
a otro tambor manteniéndose asi una operacion continua. El tiempo de residencia en este
equipo depende de las caracteristicas de la alimentacidon pero es tal que permite alcanzar las
propiedades de transporte necesarias para el bombeo del crudo mejorado.
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FIGURA 19. PROCESO DE COQUIZACION RETARDADA PARA EL MEJORAMIENTO DE CRUDOS PESADOS O EXTRAPESADOS.

Para llevar a cabo el proceso de conversion a través de coquizacién retardada se deben tener
presentes las consideraciones siguientes todas totalmente dependientes de las
caracteristicas de la alimentaciéon como son:

+* Residuos de carbono: El principal objetivo del proceso es maximizar la produccion de
crudo mejorado y minimizar la produccién de coque. La produccién de coque estd
vinculada con el contenido de carbdn Conradson residual (CRR), por tanto a mayor
CCR en la alimentacion habra mayor formacion de coque.

¢ Concentracion de azufre: El crudo pesado mejorado y el coque tienden a concentrar
la mayor cantidad de azufre a medida que el hidrocarburo de carga tenga mayor
contenido de azufre.

s+ Concentracion de metales: El coque concentrara gran parte de los metales como el
niquel y vanadio.

Como podra verse, la coquizacién retardada no resulta un proceso totalmente adecuado
para el mejoramiento de las propiedades de transporte de los crudos pesados o
extrapesados porque:

x  Siempre habra una enorme cantidad de coque formado, superior a la requerida para
la generacion de energia de las instalaciones de explotacion del crudo. El coque serd
dificil de comercializar no sdlo por los contaminantes presentes en él, sino ademas
porque generalmente las instalaciones de explotacion del crudo estan lejanas
dificultando su mercadeo.
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x El gran volumen de los tambores de coquizacion dificulta su instalacion en las
instalaciones de explotacién del crudo pesado o extrapesado.

x Las dificultades para manejar el volumen de gases producidos en el proceso.

x El enriquecimiento en azufre del crudo mejorado obtenido.

3.3. Desasfaltado [1] [13] [33] [34]

El proceso de desasfaltado se basa en la separacion de los asfaltenos mediante el lavado de
un hidrocarburo con un disolvente. De esta manera se retira la parte mas pesada del
hidrocarburo y se obtiene por tanto un hidrocarburo desasfaltado.

Estos procesos pueden hacerse de dos formas diferentes:

+ Desasfaltado directo: En este caso el hidrocarburo alimentado al proceso de
desasfaltado es el crudo pesado o extrapesado que sale de los pozos de
produccion (Figura 20). Debido a esto, este proceso tiene un mayor consumo de
solvente.
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FIGURA 20. PROCESO DE DESASFALTADO DIRECTO DE CRUDOS PESADOS O EXTRAPESADOS IN SITU.

4 Destilacion previa: El proceso de desasfaltado se instala aguas abajo de un
proceso de destilacion atmosférica o de vacio con el fin de mejorar el residuo
(Figura 21).

Los dos tipos de procesos generan tres tipos de productos principales: crudo desasfaltado
(DAO) o mejorado, asfaltenos y agua agria (sulfurada).

En ambos tipos de procesos, los solventes mas utilizados son ricos en butano, propano
hexano y heptano o mezclas de estos. El solvente puede obtenerse de condensados del gas
natural producido en los campos de produccién o en yacimientos de este gas cercanos. El
solvente siempre se reutiliza y solo hay una compensacion por pérdidas de evaporacién o

por pequefias cantidades no retiradas al crudo desasfaltado durante su recuperacion.
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FIGURA 21. PROCESO DE DESASFALTADO IN SITU CON DESTILACION PREVIA DEL CRUDO PESADO O EXTRAPESADO.

Las condiciones de operacion para el proceso de desasfaltado para el transporte de crudos
pesados y extrapesados se encuentran entre 1-100 kg/cm?, 30-200°Cy 0.1y 1 h* de presién,
temperatura y tiempo de residencia respectivamente. La relacion volumétrica de
hidrocarburo alimentado por solvente en el proceso varia entre 1/6 a 1/3, aunque la mas
usada es % siempre y cuando el solvente tenga un contenido de butano, pentano o heptano
0 mezclas de estos mayor al 60%v/v y un contenido de aromaticos o naftenos menor al 10%.

En la Figura 22 se muestran los resultados del desasfaltado del Crudo Castilla con fines de
transporte realizadas por Ecopetrol S.A. empleando como solvente Apiasol (nafta con
contenido de hidrocarburos Cs-C7 mayor al 60%) a una temperatura de 60°C y una presion
de 3 kg/cm? con un tiempo de residencia de 0.5 h'l. La relacién de hidrocarburo/solvente
empleado fue 1/5.
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FIGURA 22. PROPIEDADES DEL CRUDO MEJORADO O DESASFALTADO OBTENIDO A PARTIR DEL CRUDO CASTILLA [34].

El residuo o asfaltenos contienen los mayor cantidad de contaminantes (metales y azufre)
presentes en el crudo pesado o extrapesado usado como alimentacion. Es un producto muy
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viscoso y de muy escaso valor comercial. Dependiendo de la cantidad de asfaltenos
producidos es posible disponer de estos de la siguiente manera con el fin de incrementar los
rendimientos de barril en el proceso de mejoramiento:

a) Coquizacién retardada

b) Dilucidn con condensados de gas natural, crudo liviano o algun otro diluyente de
naturaleza aromatica

c) Produccidon de asfaltos

Otra de las serias desventajas es el manejo del agua pero dependiendo de la concentracion
de contaminantes, grado de acidez y volumenes de la planta de mejoramiento se puede
realizar un tratamiento para su disposicion final o en su defecto se podrd diluir con la
corriente principal de agua hacia su inyeccion.

3.4. AQUACONVERSION® [35] [36] [37]

La Aguaconversion® es un proceso catalitico continuo que emplea vapor de agua y
catalizadores dispersos a temperaturas de 420-450°C y presiones de 20-40 kg/cm?. El tiempo
de residencia de estas reacciones esta entre 2y 6 h'%.

A las condiciones de operacién a las que ocurre la Aquaconversion® se desarrollan las
reacciones de desintegracion térmica de los hidrocarburos, por tanto este proceso
aprovecha la formacion térmica de radicales para obtener una mayor cantidad de
compuestos de menor peso molecular e inhibir las reacciones de condensacion vy
polimerizacidn que conducen a la generacién de coque, mediante la produccién de radicales
libres provenientes de las disociacion del agua.

El catalizador empleado estd disperso normalmente en agua y es una mezcla de acetato de
niquel, molibdeno o cobalto con algln hidroxido de sodio, potasio y calcio en una relacion
de 1:1 a 1:2. También se puede mejorar la eficiencia del catalizador usando mezclas triples
de los acetatos metalicos como Ca-Na-Ni en relaciones 1:1:1 a 2:2:1. En este caso el objetivo
de los hidréxidos es hidrolizar el vapor de agua para facilitar la hidrogenacién catalizada por
el acetato metadlico. La cantidad de catalizador empleado varia entre 1000-3000 ppm.

Existen dos tipos de procesos de Aquaconversion®, los cuales se muestran en las Figura 23y
Figura 24, ambos consisten en el tratamiento catalitico con vapor de los residuos pesados del
hidrocarburo, obtenidos ya sea por destilacién o por desasfaltado. Al final la fraccién liviana
obtenida (DAO o nafta) se mezcla con la fracciéon pesada tratada formando un crudo
mejorado o sintético. Las condiciones de operacion son las mismas en ambos procesos y
fueron las descritas anteriormente. Nétese la complejidad de dichos procesos lo cual hace
dificil su implementacion a nivel industrial.

33



SEPARADOR

}_

e \\
—3 AFTA__
]
o
<
-
T -
-
(7]
@ |
a
im—" |
(=)
<« GASOLEO
4
| I=
=)
o
© ‘ CRUDO
g / > MEIORADO
CRUDO PESADO \___/
O EXTRAPESADO | Ceiouo
HORNO
AS
CATALIZADOR— b SEPARADOR
o
]
-
(&}
-
w
o
VAPOR—Y

FIGURA 23. PROCESO DE AQUACONVERSION® DE CRUDOS PESADOS O EXTRAPESADOS MEDIANTE DESTILACION [35].
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FIGURA 24. PROCESO DE AQUACONVERSION® DE CRUDOS PESADOS Y EXTRAPESADOS MEDIANTE DESASFALTADO. [36]

Las propiedades de los crudos mejorados obtenidos a partir del proceso de Aquaconversion®
34



se muestran en la (Figura 25).
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FIGURA 25. PROPIEDADES DE LOS CRUDOS MEJORADOS OBTENIDOS A PARTIR DEL PROCESO DE AQUACONVERSION® CON
DESTILACION O DESASFALTADO PREVIO [35] [36]

4. PROCESOS DE HIDRODESINTEGRACION EN FASE DISPERSA

4.1. Generalidades

Son procesos de hidrodesintegracion en presencia de catalizadores y de hidrégeno a alta
presion y temperatura. Las reacciones involucran principalmente la desintegraciéon térmica
y el objetivo principal es convertir las fracciones pesadas en destilados ligeros de alto valor.
La presencia de catalizador e hidrégeno restringe o evita la formaciéon de coque y conduce a
productos mas estables [38]. Los procesos en fase dispersa muestran su superioridad
especial en el tratamiento de hidrocarburos que contienen una gran cantidad de metales,
residuo de carbdn y asfaltenos. Otra caracteristica de estos procesos es su flexibilidad con
respecto a la selectividad del producto y el rendimiento. En general, los procesos de
hidrodesintegracién en fase dispersa como tecnologias de procesamiento de residuo tienen
varias ventajas tales como:

#+ Un esquema de proceso mas sencillo.

4+ Operacion flexible y fiabilidad del proceso.

+ Velocidad espacial y tasas de conversion altas.

#+ Sin problemas de taponamiento en el reactor.

+ Amplia adaptabilidad a diferentes materias primas.

La principal desventaja de estos procesos de fase dispersa es que la operatividad es
ligeramente mas dificil que para los de lecho con catalizador empacado, aunque se
compensa porgue no hay paros por mantenimiento.

En estos procesos, el residuo, el catalizador o aditivo finamente disperso y el hidrogeno se

mezclan antes de ser enviados al reactor. Los reactivos se mezclan bien y se mantienen en

suspension y en flujo ascendente en el reactor. El producto y el catalizador se separan en la
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parte superior del reactor (separador de alta temperatura y presion). Si hay formacién de
coque durante la reaccién, éste se deposita sobre la superficie del catalizador y se puede
descargar del reactor, por lo tanto no hay problemas de obstruccién del equipo. Las
particulas solidas se recuperan con la fraccion organica no convertida en la parte inferior de
la seccidén de separacidn, ya sea por destilacion o por desasfaltado con disolvente. Para
obtener mejores resultados, los reactores tienen disefios especiales, tales como un
distribuidor de hidrégeno y también suelen usarse reactores de bucle interno. La operacién
de estos procesos puede ser continua o discontinua (Figura 26).
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FIGURA 26. ESQUEMAS DE OPERACION PARA LOS REACTORES DE BUCLE INTERNO USADOS EN LOS PROCESO DE
HIDRODESINTEGRACION EN FASE DISPERSA.

Los procesos de fase dispersa tienen la flexibilidad para realizar el hidrotratamiento severo
y/o hidrodesintegracion, eliminando los heteroatomos y la estructura olefinica y aromaticos,
permitiendo la produccion de gasolina, combustible de aviacién, combustible diesel o
gasoleo de vacio y son capaces de adecuarse a los cambios en la demanda del producto. Los
rendimientos del producto dependen del grado de conversidén y para conseguir productos
de alta calidad es necesario efectuar un procesamiento adicional. Las condiciones tipicas de
operacion en el reactor son temperaturas de 420-460 ° C, una presién de 10-20 MPa, LHSV
0,5-2,0 h'ly de un solo paso de conversion de 70-85%.
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Los procesos de hidrodesintegracion en fase dispersa se utilizaron por primera vez en
Alemania en 1929 para la hidrogenacion del carboén (licuefaccion) con el objetivo de producir
hidrocarburos. Después, este proceso se utilizd para manejar el petréleo cuando los
suministros de crudo eran limitados. Recientemente, este proceso fue adaptado para
convertir corrientes de residuo de vacio. Hay varios procesos de hidrodesintegracion en fase
dispersa desarrollados como VCC, SRC Uniflex™, SOC, (HCAT / HC) 3, HDH / HDHPLUS, EST,
entre otros. A manera de ejemplo se explica a continuacién la tecnologia EST.

La tecnologia EST (Eni Slurry Technology) fue desarrollada por EniTecnologie para procesar
crudos pesados, residuos de vacio, bitimenes y arenas bituminosas con altos contenido de
metales y residuos de carbdn [39] [40] [41].

Durante el hidroprocesamiento, los asfaltenos en la alimentacion son cada vez menos
solubles y seran incompatibles con aceite, precipitando y causando la deposicion de coque
cuando la conversién alcanza un cierto nivel. La tecnologia EST proporciona una forma eficaz
para superar este problema. En el proceso, antes de que las mezclas se vuelvan inestables,
los asfaltenos se separan y posteriormente se mezclan con materia prima fresca. De esta
manera, los asfaltenos parcialmente convertidos, disueltos en una corriente mdas aromatica,
pueden recuperar la estabilidad. Por otra parte, esta solucion permite que el catalizador
dispersado se pueda recuperar y reciclar.

El catalizador se afiade como compuestos de molibdeno solubles en aceite (en forma de
molibdenita microcristalina) que reaccionan con el azufre para formar finamente en linea
sulfuro de molibdeno (MoS;) disperso. Este tipo de catalizador por sus propiedades quimicas
se mezcla muy bien con el material de alimentacion confiriéndole una actividad de
hidrogenacién alta. La concentracién de catalizador en el reactor es de solo unos cuantos
miles de ppm, esto esta relacionado con el disefio del proceso tecnoldgico. En el proceso, el
catalizadory la alimentacién se ponen en contacto con H; a aproximadamente 16 MPa y 400-
425°C. El efluente del reactor se fracciona y el residuo de vacio se envia a desasfaltado con
disolvente. Los fondos que contienen el catalizador se reciclan (Figura 27).

En la Tabla 1 se muestran los resultados del procesamiento de varios residuos diferentes.
Como puede verse, en todos los casos el proceso asegura una conversion alta (> 99%) y una
eliminacién completa de metales (> 99% HDM), una excelente reduccién de CCR (> 95%
HDCCR), una bastante buena desulfuracion y una denitrogenacién razonable.

Una planta de EST a escala industrial se estd instalando por parte de EniTecnologie en la
refineria de Sannazzaro y estara en funcionamiento en el segundo semestre de 2013, con
una capacidad aproximada de 23000 bpd.
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FIGURA 27. ESQUEMA DEL PROCESO EST DE ENITECNOLOGIE.

TABLA 1. COMPARACION DE LOS RENDIMIENTOS OBTENIDOS CON EL PROCESO EST DE ENITECNOLOGIE PARA DIFERENTES CRUDOS
PESADOS CARGADOS.

Gravedad Especifica@60°F (g/cm3) 1.0043 1.0312 1.0559  1.0643 1.0147

Gravedad API 9.4 5.7 2.5 1.5 7.95

Contenido de Residuo 500°C+ (%p/P) 91 96 95 99 60
%H/C 1.494 1.366 1.349 1.333 1.420

Azufre (%p/p) 2.60 5.28 4.24 5.24 4.58
Nitrégeno (%p/p) 0.69 0.45 0.97 0.81 0.48

Niand V(ppm) 74/242 52/170 154/697 132/866 70/186
Asfaltenos Insolubles en n-C7 (%p/p) 10.5 19.5 19.7 30.3 12.4
CCR (%p/p) 18.9 229 22.1 29.3 13.6
RENDIMIENTOS DE PRODUCTOS (%p/p)

Gas (HC+H2S) 115 10.9 15.0 9.9 12.9

Nafta (C5-170°C) 5.8 4.9 5.9 3.9 4.1

Gasoéleo Atmosférico (170-350°C) 325 30.6 35.6 26.9 39.1
Gasoil de Vacio (350-500°C) 29.8 29.2 29.8 34.9 321
DAO (500°C+) 20.4 24.4 13.7 24.4 11.8

RENDIMIENTO DEL MEJORAMIENTO (%)

% HDS 86 82 82 84 83

% HDM 99 99 99 99 99

% HDN 54 41 51 52 47

Reducciéon de CCR (%) 97 97 98 96 95

% Conversion 99 99 99 99 99
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4.2. Catalizadores empleados en los Procesos Fase Dispersa

En los procesos mencionados anteriormente, el componente activo del catalizador es
principalmente Fe y Mo, en la forma de mineral natural de bajo costo o de sal de metal. En
los procesos que usan un mineral natural como catalizador, el porcentaje de los catalizadores
de mineral natural afladido es mayor que la de los catalizadores de sal de metal con Mo con
el fin de obtener una actividad catalitica similar y de esta forma inhibir la coquizacion, como
sucede en los procesos de VCC y HDH CANMET, en donde la cantidad de catalizadores es de
2 a 5% en peso.

Esto trae consigo un problema: ¢como tratar los fondos de destilacion sin convertir y el
catalizador de reciclaje en estos procesos? Hasta el momento, no existe una solucién eficaz
a este problema. El catalizador que sale del reactor se puede recuperar mediante su
separacién con los métodos convencionales tales como decantacidn, centrifugacién o
filtracion. No obstante, el catalizador recuperado tiene una actividad baja con respecto al
catalizador fresco y es necesaria una etapa de regeneracion para reutilizarlo. En los procesos
gue utilizan mineral de bajo costo como catalizadores, una forma de reducir el porcentaje
de catalizador es incrementando la presidon de operacion, inhibiéndose asi la formacion de
coque. Por esta razon, la presién de reaccion en estos procesos es relativamente alta y es del
orden de 15 a 25 MPa.

En cuanto al nivel de conversién, los procesos de SRC-Uniflex™, VCC, SOC, son altos, de
alrededor del 85-90% vy estd muy estrechamente relacionado con la temperatura en la
reaccion. En general, la conversion es mas alta cuanto mayor sea la temperatura de reaccion.
Si bien la temperatura de la tecnologia de EST es baja comparada con los demas procesos, el
proceso emplea un sistema de reciclado para el catalizador y una elevada concentracion de
MoS2 obteniéndose asi una conversion alta e inhibiendo también la formacién de coque.

De acuerdo con sus propiedades fisicas, los catalizadores utilizados en los procesos de
hidrogenacién en fase dispersa se pueden dividir en tres categorias:

v’ Catalizadores sdlidos pulverizados.
v’ Catalizadores dispersos liposolubles o solubles en aceite
v' Catalizadores dispersos hidrosolubles o solubles en agua.

La forma en que se utilizan estos catalizadores (composicion, tamafio de particula,
concentracion, entre otros) es extremadamente importante tanto desde el punto de vista
técnico-econdmico y medioambiental.
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4.2.1. Catalizadores Sdlidos Pulverizados

En general, los metales activos en los catalizadores sélidos son principalmente Fe, Niy V, y
son catalizadores de particulas finas dispersadas generalmente en la alimentacion pesada
antes de iniciar el proceso de hidrodesintegracién. Los procesos que utilizan catalizador
solidos tales como VCC, Canmet y HDH emplean un Unico catalizador pulverizado, pero en
este caso, la mejora de los productos es generalmente menor a cuando se emplean mezcla
de metales activos.

Los catalizadores en polvo sélidos fueron los primeros utilizados desde la aparicion de las
tecnologias de fase dispersa, en procesos como VCC, Canmet y procesos HDH. Los principales
componentes de estos catalizadores son minerales naturales, carbon mineral, éxidos y
sulfatos de hierro o mezclas de éstos. Estos aditivos si bien son de bajo costo tienen una
actividad catalitica baja y se necesitan unos pocos por ciento en peso en relacién con la
alimentacion pesada para alcanzar un cierto nivel de conversiéon. Por lo tanto, el principal
problema con estos procesos es como eliminar el residuo no convertido que contiene una
gran cantidad de aditivo gastado.

Dentro de los catalizadores empleados reportados en la literatura se encuentran:

+ Carbones ligniticos, subbituminosos o bituminosos mezclados con sales de metales,
entre ellos hierro, cobalto o molibdeno como aditivos en un maximo de 10%p/p. Las
particulas de carbén deben tener un tamafio muy pequefio menor a 60 mallas en la
serie Tyler. [42]

+ Cenizas volantes de carbén, empleado principalmente en la hidrodesintegracion de
residuos pesados, los cuales mostraron una gran capacidad catalitica sin la formacién
de coque. [43]

+ Mezclas de ftalocianina sustituida con un metal, éxidos y sulfuros de hierro. Se utiliza
este catalizador en cantidades de hasta 7%p/p, obteniéndose una formacion de
coque menor de 0.4% [44].

+ Coque de petrdleo-hierro, el cual se prepara moliendo las particulas de coque de
petréleo (8-16 de malla) y mezclandolo con particulas de un compuesto de hierro en
el aceite para formar suspension de aditivos. El catalizador coque de petréleo- hierro
esta presente en la suspension de alimentacion en una cantidad de hasta 5% en peso,
basado en el aceite [45].

+ Mezcla de Si, Al o Ti con éxidos de Al y 70%. El tamafio de particulas para este
catalizador es 4 a 20 um. Estos aditivos utilizados mezclados con Mo convencional,
Ni promueven la produccién de destilados medios [46].
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TABLA 4. PROPIEDADES FiSICAS Y QUIMICAS DEL CRUDO PESADO DE 13°API.

Gravedad especifica @ 60/60°F ASTM D-1298 0.9812
Gravedad API ASTM D-287 12.71°
Viscosidad en cSt @:

25.0°C 22791

37.8°C ASTM D-445 6110

54.4 °C 1518
Carbdn Ramsbottom, % peso ASTM D-524 16.07
Carbon Conradson, % Peso ASTM D-189 16.40
Agua por destilacion, % Vol. ASTM D-4006 <0.05
Agua y sedimento, % Vol. ASTM D-4007 0.10
Sedimentos por extraccién, % peso ASTM D-473 0.02
Azufre total, % Peso ASTM D-4294 5.216
Factor de caracterizacién, (K UOP) UOP-375 11.50
Temperatura de escurrimiento, °C ASTM D-97 0
Contenido de sal, Ib/1000 bbl ASTM D-3230 3.01
No. de neutralizacion, mg KOH/g ASTM D-664 0.32
Nitrégeno total, ppm UOP-340 4870
Nitrégeno basico, ppm UOP-313 1740
Asfaltenos en nCs, %peso ASTM D-2007 24.7
Asfaltenos en nC7, %peso ASTM D-3279 18.78
Cenizas, %peso ASTM D-482 0.086
Poder calorifico bruto, BTU/Ib ASTM D-240 17627
Poder calorifico neto, BTU/Ib ASTM D-240 16839
Metales, ppm:

Niquel » L. 94

Vanadio Absorcion atémica 443

Total 537

1.2. Catalizadores Dispersos

En las pruebas se emplearon cuatro tipos de catalizadores dispersos: triéxido de molibdeno
(MoOs3) y oxido férrico (Fe;03) en grado técnico.

TRIOXIDO DE MOLIBENO OXIDO FERRICO
ANALITICO ANALITICO

FIGURA 28. APARIENCIA DE LOS CATALIZADORES EMPLEADOS.
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4.2.2. Catalizadores Dispersos Liposolubles

Los catalizadores también se pueden introducir como un precursor soluble en aceite que se

refieren a los compuestos organometalicos que pueden dispersar homogéneamente en el
residuo y por lo tanto facilitar el contacto suficiente entre el resto y H2 para promover la

reaccion.

En general,

los componentes de catalizadores solubles en aceite son

principalmente molibdeno, cobalto, hierro y niguel como naftenatos o compuestos
policarbonilos. En este caso, la forma activa del catalizador (generalmente el sulfuro de
metal) se forma in situ por descomposicion térmica del compuesto utilizado, durante la
reaccion o después de un pretramiento adecuado. Los catalizadores lipolubles mas
empleados se muestran en la Tabla 2 [47] [48] [49] [50] [51] [52] [53] [54] [55] [56].

TABLA 2. CATALIZADORES LIPOSOLUBLES EMPLEADOS EN LOS PROCESOS DE FASE DISPERSA.

Compaiiia

Componentes del
Catalizador

Alimentacién

Concentracién
de Catalizador

Resultado

Aliciclico o Naftenato

Crudo Pesado

Reduccién de CCR

50-200 ppm de cerca del 50%
de Molibdeno con CCR>5% PP °
(57]
v’ Reduccién de
) CCR de cerca
Naftenato de Hierro o
Exxon Research i 50-200 ppm del 50%
) ) Molibdeno Crudo Pesado de .,
and Engineering v Formacion de
Cold Lake
Co. 1% de coque
] ] Conversion del
Molibdato de Hierro 0.5-2%
50%
Crudo Pesado »
) Conversion del
Alcohol terbutil CrO3 con CCR de 5- 0.1-2%
80-85%
50%
Pentacarbonilo de ) v’ Conversion del
) . Bitumen
) Hierro o 2- etil- 50%
Alberta Oil Sands Atabasca+50% 0.1-0.5% By
Technol 2 Hexanoato de il ; v Formacion de
echnolo iluyente
8y Molibdeno Y 0.3% de coque
Research - —
) 2 etil-Hexanoato o ) La formacién de
Authority . Bitumen
Acetilacetonatos de 50-300 ppm Coque es muy
i ] Atabasca ]
Niguel o Molibdeno baja
Sales de Acidos Grasos -
) o Conversion del
Chevron Inc. (C7-C12) de Molibdeno o Crudo Ardbigo 50-300 ppm 80%
Tungsteno °
Universal Oil Crudo Amargo Alta Remocion de

Sulfuro de Vanadio

100-1000 ppm

Products Co. Wyoming Ni+V
) ) , Conversién de
Institut Francais Naftenato de Niquel o Aramco VR
i ] 20-100 ppm Asfaltenos 70-
du Petrole Molibdeno Kuwait AR

90%
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4.2.3. Catalizadores hidrosolubles

Los catalizadores solubles en aceite tienen una buena dispersion y actividad catalitica alta,
pero en comparacion con los catalizadores solubles en agua, su costo es mas alto. Para
reducir ese costo, muchos institutos de investigacion han desarrollado los catalizadores
solubles en agua. En el caso de los catalizadores solubles en agua, los tratamientos previos
tales como la dispersiéon y la preparacion de emulsiones son necesarios para mezclar el
hidrocarburo y el catalizador, igualmente se requiere en algunos casos la deshidratacion
posterior al proceso de hidrodesintegracion. Adicionalmente, si el catalizador se usa con una

concentracién muy alta (miles de ppm), es necesario reciclarlo.

El 4cido fosfo-molibdico y molibdato de amonio son dos de los catalizadores hidrosolubles
mas empleados. Estos catalizadores junto con un tensoactivo se disuelven primero en agua
para después mezclarse con partes de la alimentacién formado una emulsion [58] [59] [60]
[61] [62] [63] [64] [65] [66] [67]. Los catalizadores hidrosolubles mas utilizados se detallan en
la Tabla 3.

TABLA 3. CATALIZADORES HIDROSOLUBLES EMPLEADOS EN LOS PROCESOS DE FASE DISPERSA.

. Componentes del . » Concentracion de
Compaiiia ) Alimentacion ) Resultado
Catalizador Catalizador
) L Relacién de Niy
Catalizador Multimétlico .
. Mo entre 0.1y Alta Actividad HDM
Niy Mo
o 10%
— — Crudo Arabigo
Acido Fosfomolibdico, )
Exxon . Ligero VR »
Heptamolibdato de Formacioén de
Research and ) 0.2-5% )
. . Amonio u Oxalato de Coque Baja
Engineering .
Molibdeno
Co. -
Carbonato de Ni, By )
] ] Diésel de Bajo ]
Dimolibdato y ) Alta Activdad HDS y
Contenido de 0.1-10%
Metatungstenato de HDN
i Azufre
Amonio
. o v’ Conversién: 60-
) ] Acido organico con sal u
Universal Oil L ) . ) 65%
oxido de hierro, vanadio o | Lloydmister VR 0.1-10% o,
Products Co. ] v’ Formacién de 1%
molibdeno
de coque
) ) o v’ Conversién: 80-
PetroChina Catalizador Liquido de 90%
(o]
Company Cobalto, Hierro, Karamay AR 0.1-5% o,
o ] ) Formacion de 1%
Limited Molibdeno y Niquel
de coque
Oxido de Niy Mo con Athabasca Remocién de
Chevron Inc. Amoniaco en Solucion VR 60% 4-10% Azufre, Nitrogeno y
Acuosa VGO 40% Metales del 98%
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CAPITULO llI

PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

En ese capitulo se describen los materiales, aparatos de laboratorio y la metodologia usada
para la evaluacion de los catalizadores dispersos asi como de las demds condiciones de
operacion del proceso de hidrodesintegracion para el mejoramiento de las propiedades de
transporte de un crudo mexicano de 13° API.

En un primer apartado se describen las principales propiedades fisicas y quimicas de las
materias primas empleadas en el proceso como son el crudo pesado de 13°API, los catalizadores
dispersos (trioxido de molibdeno en grado analitico, magnetita, dxido férrico en grado analitico
comercial) y el hidrégeno.

Seguidamente se describe el sistema de reaccion montado en el Laboratorio de Sintesis e
Hidrotratamiento del Instituto Mexicano del Petréleo en donde se hicieron todas las pruebas de
hidrodesintegracion en fase dispersa, conformado por un reactor Parr Modelo 4571 y su
sistema de calentamiento por resistencias eléctricas con su respectivo sistema de control e
instrumentacion Parr modelo 4843.

Después se detalla la metodologia empleada disefiada con el fin de estudiar y encontrar las
condiciones de operacién mds favorables a escala laboratorio, en operacion discontinua y sin
transferencia de masa de gas al seno del liquido para el proceso de hidrodesintegracion en fase
dispersa empleando un crudo de 13°API.

1. MATERIAS PRIMAS

Las materias primas empleadas en el proceso de hidrodesintegracién en fase dispersa fueron
un crudo pesado mexicano de 13 APl extraido de la Sonda de Campeche, hidrégeno en grado
analitico y los catalizadores pulverizados con contenidos mayores al 99.5%p/p en molibdeno
o hierro cuyas caracteristicas se discutiran a continuacion.

1.1. Crudo Pesado Mexicano de 13 API

Las caracteristicas fisicas y quimicas del crudo empleado en todas las pruebas asi como los
métodos usados para su determinacidn se presentan en la Tabla 4:
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Las propiedades fisicas de estos catalizadores se resumen en la Tabla 5.

TABLA 5. CARACTERISTICAS DE LOS CATALIZADORES DISPERSOS EMPLEADOS.

Marca Sigma-Aldrich Sigma-Aldrich
Numero de Producto 267856 310050
Numero CAS 1313-27-5 1309-37-1
Tamanio de Particula <5um <5um
Apariencia (color) Blanco Rojo oscuro
Apariencia (forma) Polvo Polvo

La composicién quimica del trioxido de molibdeno de grado analitico suministrada por

Sigma-Aldrich es la mostrada en la Tabla 6.

TABLA 6. COMPOSICION QUIMICA POR FLUORESCENCIA DE RAYOS X DEL TRIOXIDO DE MOLIBDENO.

MoO3 99.5
(AsO4)* 0.001
(Si04)4- 0.001
cl- 0.002
Pb 0.005
NH4+ 0.002
NO3- 0.003
(PO4)3- 0.000005
(S04)-2 0.02

Por otro lado, la composicion elemental del éxido férrico medida por fluorescencia de rayos

X se muestra en la Tabla 7.

TABLA 7. COMPOSICION QUIMICA POR FLUORESCENCIA DE RAYOS X DEL OXIDO FERRICO.

Fe 71.3
(0] 28.6
Ca, C, P, Si, Mg, N, Al, Ti, Na, V, S, K, Cl, Mn, Ce, Ba, <0.002
Co, Zn, Cu, Sr, Y, Ni, Rb, B, Cd, Dy, Sn, Tm
TOTAL 100.0
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1.3. Hidrégeno

El hidrogeno en todas las pruebas es de gran pureza (mayor al 99.999%) y en estado fisico
gaseoso y suministrado a temperatura ambiente y una presion cercana a 120 kg/cm?.

2. DESCRIPCION DEL EQUIPO

El estudio del proceso de hidrodesintegracién del crudo pesado empleando catalizadores en
fase dispersa se realizd en un equipo de reaccion de operacién discontinua instalado en el
Laboratorio de Sintesis e Hidrotratamiento del Instituto Mexicano del Petréleo (IMP),
conformado por las siguientes partes principales:

SISTEMA DE AGITACION PARR DE % HP
CONTROLADOR DE
TEMPERARURA
PARR MODELO 4843 .

T

REACTOR PARR DE
CABEZA MOVIBLE DE
1000 ML MODELO 4571

RESISTENCIAS ELECTRICAS DE
CALENTAMIENTO DE 3600W

FIGURA 29. EQUIPO PARR DE REACCION DE OPERACION DISCONTINUA.

A continuacion se describirdn las partes mas importantes del equipo de reaccion como son
el Reactor Parry el controlador.

2.1. Reactor Parr Modelo 4571

Es un recipiente de acero inoxidable T316 de cabeza movible con una capacidad de un litro
(Figura 30) y cuenta con sus respectivas valvulas y accesorios instalados sobre la tapa del
reactor. Las valvulas instaladas permiten la entrada y salida independiente de los gases al
reactor (Figura 31).

46



Dentro de los accesorios del reactor se encuentran el agitador magnético, el eje del agitador
con doble hélice tipo turbina, el termopozo, el manémetro y un disco de ruptura.

AGITADOR MAGNETICO DE 16IN-LB

TAPA DEL REACTOR

l RECIPIENTE DEL REACTOR ]

FIGURA 30. VISTA EXTERNA E INTERNA DEL REACTOR PARR 4571.

MEDIDOR DE PRESION
TERMOCUPLA

/ WVALVULA DE ENTRADA DE GAS

COUPLING PARA LA CONEXION
DELA MANGUERA DE GAS

VALVULA PARALA

SALIDA DEL VALVULA TOMAMUESTRA

DE LIQuIDo

EIE DEL AGITADOR
TERMOPOZO

PN

/ o .
IMPULSORES AJUSTABLES TUBO DE INMERSION CON TUERCA

SOPORTE DE APOYD DEL AGITADOR

FIGURA 31. ACCESORIOS INSTALADOS EN LA TAPA DEL REACTOR PARR 4571.
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2.2. Controlador Parr 4843

El sistema de control del reactor esta formado por varios elementos de control (Figura 32).

CONTROL PID DIGITAL DE

—
’ PANTALLA DE VISUALIZACION
TEMPERATURA \ DEL TACOMETRO

[ ALARMA DE ALTA TEMPERATURA

TACOMETRO/CONTROL DE
VELOCIDAD DE LA AGITACION

|

INTERRUPTOR ON/OFF DEL
SISTEMA DE AGITACION

ENCENDIDO/APAGADO DEL
CONTROLADOR DE TEMPERATURA

AJUSTE DE LA VELOCIDAD DE

CALENTAMIENTO

FIGURA 32. ELEMENTOS DEL CONTROLADOR 4843 DEL REACTOR PARR.

El controlador Parr permite:

>

3.

Regular automaticamente la temperatura del reactor entre la temperatura ambiente
y los 500°C, permitiendo el calentamiento progresivo por rampas.

Ajustar la velocidad de calentamiento hasta la temperatura final de operacion a 2.5
0 5°C/min de forma automatica. Otra velocidad requiere el ajuste del control digital
de temperatura.

Variar la velocidad de agitacién entre 0-900 rpm.

Evitar el dafio de las resistencias por sobrecalentamiento a temperaturas mayores a
600°C gracias a una alarma de temperatura que apaga de forma automatica e
inmediata el sistema de calentamiento.

METODOLOGIA USADA PARA LA EVALUACION DE CATALIZADORES

El mejoramiento parcial mediante hidrodesintegracion del crudo pesado se realizod

empleando los catalizadores de dxido de hierro y trioxido de molibdeno en fase dispersa en

el hidrocarburo en operacion discontinua y variando las condiciones de operacion tales como

presion, temperatura, tiempo de residencia, relacién hidrégeno/hidrocarburo, tipo vy

cantidad de catalizador con el fin de observar las propiedades del crudo mejorado obtenido

en el proceso vy las cantidades de los productos.

La metodologia empleada para los catalizadores dispersos de dxido de molibdeno y dxido de

hierro en grado analitico se esquematiza en la Figura 33.
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Determinar la mejores condiciones de temperatura en el intervalo de 360-
400°C y presion de reaccion en el intervalo de 30-100 kg/cm?2 manteniendo
fijo el tiempo de reaccion, el tipo y la cantidad de catalizador en cada una
de las pruebas.

Encontrar la mejor concentracion para el proceso en el intervalo de 0-
2%p/p con respecto al hidrocarburo cargado, para cada uno de los

catalizadores empleados, conservando constante la presién y la
temperatura de reaccion a los valores hallados anteriormente.

Hallar el mejor tiempo de reaccién en el intervalo de 3-5 horas
estableciendo la presion, la temperatura, el tipo y la concentracion de
catalizador a las mejores condiciones reportadas previamente.

FIGURA 33. METODOLOGIA PARA LA DETERMINACION DE LAS MEJORES CONDICIONES DE OPERACION DEL PROCESO DE
HIDRODESINTEGRACION EN FASE DISPERSA USANDO CATALIZADORES DE OXIDO FERRICO Y TRIOXIDO DE MOLIBDENO EN GRADO
ANALITICO.

Como puede verse en la figura anterior, se usé un disefio de experimentos en bloques con el
fin de evaluar el comportamiento y encontrar las mejores condiciones de operacién del
proceso de hidrodesintegracion en fase dispersa con los catalizadores de éxido férrico y
trioxido de molibdeno de grado analitico. Para la seleccion de las mejores condiciones de
operacién se toman como necesarios los siguientes criterios:

<% E| crudo mejorado obtenido debe tener una gravedad APl mayor a 16° y una
viscosidad a 100°F menor a 250 cSt.

# No observar la formacidon de coque o sedimentos en la prueba realizada, pues su
aparicion es una indicacion del favorecimiento de las reacciones de desintegracion
térmica y no de las de hidrodesintegracién.

El disefio de experimentos en bloque como se ilustra en la Figura 33 tiene como objetivo
poder establecer el comportamiento de las propiedades del crudo mejorado obtenido y del
balance de masa para el proceso de hidrodesintegracion en fase dispersa en funcién de la
presién, temperatura y tiempo de reaccion asi como del tipo y concentracion de catalizador
empleado.

lgualmente merece destacarse que la relacion de hidrégeno/crudo pesado cargado al
reactor queda fija al establecer la presion y temperatura de reaccion, porque las reacciones
se llevan siempre de forma discontinua y alimentando un volumen constante de
hidrocarburo.

Los fendmenos de trasferencia de masa de gas al seno del hidrocarburo dentro del reactor
no fueron estudiados en las pruebas, es decir, las reacciones solo ocurren sobre la superficie
del liquido pues no se burbujea el gas del reactor en el crudo pesado.
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Todas las pruebas se realizaron un minimo de tres veces con el propdsito de verificar y
promediar de forma aritmética los resultados obtenidos. También se hicieron pruebas de
hidrodesintegracién sin catalizador en los mismos intervalos de presidn, temperatura y
tiempo de reaccion.

4. OPERACION DEL REACTOR

En esta seccidn se describird brevemente el procedimiento de hidrodesintegracién en fase
dispersa del crudo de 13°API seguido para la evaluacion de los catalizadores en el reactor
Parr descrito anteriormente.

El procedimiento general se indica en la Figura 34 y se explica con mayor detalle a
continuacioén.

Adecuacion de
Reactor antes de

Preparativos del
Reactor para la
Prueba

Ejecucion de la
Prueba

FIGURA 34. PROCEDIMIENTO GENERAL DE LA OPERACION DEL REACTOR PARR.
4.1. Adecuacién del Reactor antes de la Prueba

Antes de iniciar cualquier movimiento del reactor se debe:

¥ Verificar que el sistema de calentamiento esté apagado v el reactor este frio antes
de intentar abrir la tapa del reactor.

¥ Determinar si el reactor estd cargado con hidrocarburo y presurizado. De ser asi, es
necesario seguir el procedimiento para la descarga del reactor.
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#¥ Confirmar que las valvulas de entrada de nitrdgeno e hidrégeno estén cerradas y
desconectar el reactor de estas lineas de gas.
#¥ Corroborar el tipo y condiciones de operacién a efectuar.

Si el reactor estad cargado y presurizado se debe seguir el procedimiento de finalizacién y
evaluacién de la prueba, descrito mas adelante.

4.2.  Preparativos del reactor para la evaluacion

Los pasos generales para preparar al reactor Parr para la prueba a realizar se indican en la
Figura 35.

Carga del Reactor

Cerrado del Reactor

Pruebas hidrostaticas y de hermeticidad

Ajuste de la presion inicial del reactor

FIGURA 35. PASOS GENERALES PARA LA PREPARACION DEL REACTOR PARA LA EVALUACION.
4.2.1. Carga del Reactor

El reactor se carga con hidrocarburo y catalizador de forma manual. De acuerdo a las
sugerencias del fabricante del equipo, la carga de liquido dentro del vaso del reactor, cuya
capacidad es un litro, no debe superar los dos tercios del recipiente, ya que un exceso de
hidrocarburo puede elevar la presion demasiado en el reactor pues no habria suficiente
espacio para compensar la expansion volumétrica del liquido debida al aumento de la
temperatura durante el calentamiento. Por esta razén, el reactor se carga en todas las
pruebas realizadas con aproximadamente 200 gramos de crudo pesado 13°API.

En cuanto al tipo y cantidad de catalizador agregado al reactor depende del experimento y
la concentraciéon empleada se varid entre 0-2%p/p con respecto a la cantidad de
hidrocarburo alimentado al reactor.

El procedimiento de carga es el siguiente:

<+ Se pesa un recipiente lleno con crudo pesado y por diferencia de pesos se transfiere
el hidrocarburo al reactor, registrando la masa adicionada.
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+

Se mide, anota y afiade al reactor la masa de catalizador, de emplearse para la
prueba.

4.2.2. Cerrado del Reactor

Antes de cerrar el reactor es importante seguir las siguientes recomendaciones:

[ /]
Rl

Revisar el estado del empaque de grafito, el cual se encuentra en la tapa del reactor
y cuyo objetivo es hacer sello entre el recipiente y la tapa del reactor. El empaque no
debe tener cortes y no debe estar duro, decolorado o deformado, de lo contrario
debe cambiarse.

Examinar el estado de la brida del reactor, tanto del lado de la tapa como del
recipiente, asegurandose que estén limpias antes de colocar la tapa.

Inspeccionar y ajustar el eje y hélices del agitador asi como del termopozo y el tubo
buzo, instalados en la tapa del reactor, porque si se sueltan durante la operacién del
reactor ponen en riesgo su integridad del reactor.

Después de lo anterior se procede a:

X/
L X4

Colocar y alinear cuidadosamente la tapa sobre el recipiente del reactor, evitando
golpear los accesorios colocadas sobre esta. También la tapa debe acomodarse de
tal forma que el medidor de presion sea facilmente visible.

Acomodar los anillos partidos que sujetan la tapa del reactor, colocando y ajustando
los tornillos de manera manual y uniforme. Los anillos deben permanecer alineados
con respecto a la tapa y la brida del reactor.

Ajustar los tornillos de la brida con ayuda de un torquimetro con un torque no menor
a 40 Ib-pie ni mayor a 50 Ib-pie.

Conectar el acoplamiento del agitador magnético al sobre-brazo mecanico del
sistema de agitacion.

Cerciorarse que todas las valvulas del reactor estén cerradas y posteriormente
conectar la valvula de entrada de hidrégeno a la linea de gas correspondiente.

4.2.3. Pruebas hidrostdticas y de hermeticidad

Previamente se requiere verificar que:

>

La presion del cilindro de suministro de hidrdogeno, la cual debe ser mayor a la presiéon
empleada para la prueba, en general, debe estar por encima de los 1000 psig.
Todos los tornillos de la brida estén bien ajustadas, asi como las valvulas y demas
accesorios ubicadas sobre la tapa del reactor.
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Después:

#¥ Pesar cuidadosamente el reactor, procurando no golpear las vélvulas nilos accesorios
instalados en la tapa del reactor pues podria perderse la hermeticidad en el equipo.

#F Introducir el gas del reactor abriendo la valvula de entrada de hidrégeno lentamente
observando que no haya fugas, de haber deben repararse y no hay necesidad de abrir
nuevamente el reactor a menos que la tapa no se hubiera alineado perfectamente.

#F Si no se ven fugas de gas, subir lentamente la presién hasta un 25% por encima de
la presidon de reaccion a la cual se desea hacer la prueba.

/¥ Se deja el reactor presurizado durante un minimo de 12 horas.

Si no se observa una caida de presién mayor a 1 kg/cm? se puede continuar con el ajuste de
la presion inicial. De lo contrario, se deben revisar si existen fugas en los accesorios instalados
en el reactor, si la hay, se deben reparar y repetir la prueba hidrostatica. Si se detecta el
escape de gas, es debido posiblemente al desgaste del empaque de grafito, cdmbiese
cuidadosamente para evitar la pérdida de hidrocarburo y/o catalizador y repita nuevamente
la prueba hidrostatica.

4.2.4. Ajuste de la presion inicial de reactor

Primero calculese la presion inicial del reactor como:

n=n (Z)E)

Dénde, Py es la presion del hidrégeno dentro del reactor a la temperatura a la que se carga
el hidrogeno al equipo, en todas las pruebas, la temperatura ambiente (T, ) requerida para
alcanzar la presion de reaccion (Pp) cuando se alcance con el calentamiento la temperatura
para la reaccién deseada (Tp). Z4 y Zp son los factores de compresibilidad a las respectivas
condiciones de carga y operacion del reactor.

Posteriormente:

4+ Conectar la valvula de descarga a la linea del extractor de gases del laboratorio.

%+ Abrir lentamente la valvula de descarga de gas del reactor, para liberar el gas de
hidrégeno hasta alcanzar la presion inicial calculada anteriormente. Como la presién
se mide con un mandmetro tipo Bourdon, si éste esta bien calibrado, la presién inicial
se puede medir al valor lo méas cercano posible y no se observara una variaciéon mayor
a 1 kg/cm? en la presidn una vez se alcance la temperatura de reaccion.

4+ Suspender el suministro de hidrégeno una vez alcanzada la presién inicial calculada
anteriormente, asegurandose que la valvula de descarga de gas este completamente

53



4.3.

cerrada y no presente fugas.

Pesar el reactor presurizado y por diferencia con el peso del reactor cargado con el
hidrocarburo vy el catalizador hallado anteriormente, calcular el peso de hidrogeno
agregado al equipo. Este pesado debe hacerse con suma precaucion, evitando
golpear el reactor pues podria perder hermeticidad y aparte porque se esta
manipulando un gas de alta inflamabilidad.

Ejecucion de la prueba

El arranque de la prueba es el siguiente:

>
>

Colocar la termocupla del sistema de control en el termopozo del reactor.

Conectar la chaqueta del agitador al sistema de agua de enfriamiento del laboratorio.
La temperatura del agua de enfriamiento a la entrada de la chaqueta de enfriamiento
debera ser menor a 10°C para garantizar que el agitador magnético este a menos de
60°C mientras se opera a la temperatura de reaccion.

Encender el sistema de control de temperatura y la alarma de alta temperatura
ubicados en el panel frontal y posterior del tablero de control respectivamente.

Con el interruptor ubicado en la parte frontal del panel de control fijar la velocidad
de calentamiento en alto (high). Esto permitird que se caliente el reactor desde la
temperatura ambiente hasta la temperatura de reaccién con una velocidad de
calentamiento de 5°C/min.

Ajustar la temperatura de reaccion deseada en el panel de control central y permitir
el calentamiento hasta este valor.

Alcanzada la temperatura de reaccién se enciende la agitacién del reactor en el panel
de control, ajustandose a 750 rpm v se inicia el conteo del tiempo de reaccion. Si se
calculd bien la presidn inicial en el reactor, inmediatamente se alcanzan las 750 rpm
de agitacion, la presion alcanzada en el reactor serd muy cercana a la presion deseada
de reaccion con una desviacion maxima de 1-2 kg/cm?.

Se mantiene la temperaturay la agitacion durante el tiempo planeado para la prueba,
anotando de ser posible la caida de presion observada en el mandmetro en funcion
del tiempo, normalmente no se observan cambios significativos en la presion, debido
a que la formacion de gases durante el proceso compensa las pérdidas de presion
causadas por el consumo de hidrogeno. Si hay elevacion de la presion, es un indicio
del favorecimiento de las reacciones indeseables de desintegracién térmica.

Una vez cumplido el tiempo de reaccién se apaga el sistema de control usando el
interruptor principal y se suspende la agitacién. Se deja enfriar el reactor hasta
temperatura ambiente, esto dura aproximadamente unas 6 horas.
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4.4.

Finalizacion y analisis de la prueba

Una vez que el reactor este a temperatura ambiente:

—_—

|

4.4.

Confirmar que las resistencias eléctricas y el sistema de agitacion estén apagados, de
lo contrario interrumpirlos.

Verificar que el reactor este efectivamente frio y presurizado con ayuda de los
indicadores de presion y temperatura. Tener cuidado de no encender el sistema de
calentamiento durante esta verificacion evitando presionar el interruptor de la
alarma de temperatura ubicado en la parte de atrds del panel de control.

Anotar la presion final alcanza en el reactor y la temperatura dentro del reactor.

1. Descarga del gas de hidroprocesamiento

A continuacion iniciar con la descarga del gas del reactor:

v

Desconectar tanto el acoplamiento del agitador magnético del sobre-brazo mecanico
del sistema de agitacién y la termocupla.

Sacar el reactor de las resistencias y pesarlo con mucho cuidado, evitando abrir las
valvulas o golpearlo por descuido, los gases generados en el proceso son altamente
inflamables y las pérdidas de masa obligarian a repetir la prueba.

Tomar una bala metdlica de cromatografia de 250 mL y conectarla a la linea de vacio
del laboratorio a fin de extraer los gases contenidos en ella.

Colocar el reactor nuevamente sobre las resistencias y conectarlo con sumo cuidado
por la valvula de descarga de gases a la bala metalica de cromatografia.

Purgar la bala de cromatografia abriendo su valvula de conexidn al reactor y la valvula
de descarga del reactor y con sumo cuidado inmediatamente después, abrir la otra
valvula de la bala de cromatografia permitiendo el escape de algo del gas del reactor.
Es importante evitar la inhalacion y contacto con la piel de los gases de
hidrodesintegracion mediante el uso adecuado de los elementos de proteccidn
personal.

Tomar una muestra de gas, cerrando la vadlvula de desfogue de gas de la bala de
cromatografia y posteriormente desconectar la bala del reactor.

Desfogar el gas de hidrodesintegracion del reactor. Previamente, se debid conectar
la valvula de descarga de gas a la linea de extraccion de gases del laboratorio.

Pesar nuevamente el reactor. La diferencia de pesos entre el peso del reactor antes
y después de realizar la descarga del gas encontrados anteriormente da la masa del
gas de hidrodesintegracion.
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4.4.2. Descarga del crudo mejorado

Para la descarga del crudo mejorado se procede de la siguiente forma:

¥ Verificar que realmente el reactor este completamente despresurizado y el sistema
de calentamiento este apagado.

/¥ Soltar los tornillos de los anillos partidos que sujetan la tapa y el recipiente del
reactor y posteriormente levantar la tapa con mucho cuidado para derramar el
hidrocarburo presente en los accesorios internos del equipo (eje del agitador,
turbinas del agitador, termopozo y tubo buzo).

#¥F Vaciar el contenido de hidrocarburo del recipiente del reactor en un porta-muestras
debidamente limpio y rotulado con el nimero de prueba y las condiciones de
operacién empleadas como datos minimos.

#F Calculese la masa del crudo mejorado obtenido como la diferencia de pesos entre el
reactor después de descargado el gas y el reactor totalmente vacio.

4.4.3. Andlisis fisicos y quimicos del crudo empleado y los productos obtenidos.

En la Tabla 8 se presentan los métodos de analisis usados para la caracterizacién del crudo
13°APl empleado en las pruebas asi como del crudo mejorado obtenido.

PROPIEDAD ANALIZADA METODO
Gravedad API ASTM D-287
Azufre total ASTM D-4294
Viscosidad cinematica
>2000 cSt ASTM D-445
<2000 cSt ASTM D-7042
Anilisis de metales Absorcion Atdmica

Contenido de asfaltenos Sedimentacion a Presion (Anexo A) [1]
TABLA 8. METODOS USADOS PARA EL ANALISIS DEL CRUDO PESADO Y LOS CRUDOS MEJORADOS OBTENIDOS.

El andlisis de los gases de hidrotratamiento descargados del reactor se hizo por
cromatografia de gases segun las Normas ASTM D-1945 y ASTM D-4810.

4.4.4. Balance de Materia

En la Figura 36, se muestran de forma esquematica las corrientes de entrada y salida al
reactor. A continuacion se describirdn las ecuaciones empleadas en los balances de masa
gue se discutiran mas adelante como parte de los resultados de la investigacion.
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FIGURA 36. DIAGRAMA DE CORRIENTES DE PROCESO DE ENTRADA Y SALIDA AL REACTOR PARR EN EL PROCESO DE
HIDRODESINTEGRACION EN FASE DISPERSA.

4.4.4.1. Balance de masa general
La masa total que ingresa al reactor es igual a la masa total que sale del reactor.

Masa total que entra al reactor = Masa total que sale del reactor (2)
Wep + Wy, + Wear, = Wem + Wey + Wear (3)

Donde W¢p, Wy, y Wear son las masas de Crudo Pesado, Hidrogeno y Catalizador cargadas
al reactor v Wey , Weu vy Wear, son las masas de Crudo Mejorado, Gas de
Hidrodesintegracion y Catalizador descargado del reactor. Todas las masas en el reactor se
midieron en gramos.

Debido a la cantidad pequefia de catalizador empleada (menor al 2% p/p) vy a que esta
altamente disperso en todo el volumen de crudo durante la prueba, es despreciable su
reaccion de sulfuracién tal como se demostrara en el analisis de resultados cuando se estudie
el balance de masa para el azufre, por tanto el balance de masa general en el reactor Parr
puede simplificarse a la siguiente expresion:

WCP + WH2 = WCM + WGH (4)
4.4.4.2. Balance de masa parcial para el Hidrégeno
Teniendo en cuenta que el catalizador cargado y el descargado con el crudo mejorado es un
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oxido metdlico carente de hidrégeno en su estructura y que el gas estd compuesto por
hidrégeno e hidrocarburos gaseosos, el balance de hidrogeno en el reactor Parr se puede
escribir de la siguiente manera.

Hidrégeno que al reactor = Hidrégeno consumido en la reaccién + Hidrégeno en el gas

Wiy, = HCy, + Hgy (6)

En donde Wy, es la masa del hidrégeno cargado al reactor, HCy,y Hgy son las masas del
hidrégeno consumido en la reacciéon y el hidrogeno presente en el gas de
hidrodesintegracion descargado del reactor respectivamente. Todas estas masas estan
expresadas en gramos. Con esta expresion, se obtiene la ecuacién para el calculo del
consumo de hidrégeno en masa:

HCH2 = WH2 — Hgy (7)
Como el contenido de hidrégeno de gas se expresa en % mol/mol entonces:

_ 2.02 * yHZ E3 WGH

GH — WGH

(8)

2.02 = yHZ €3 WGH

— (9)
PMgy

HCHZ = WHZ - HGH S WHZ +

Donde 2.02, yy, Wen v WGH son el peso molecular del hidrégeno en g/mol, la fraccién mol
de hidrégeno en el gas de hidrodesintegracion, la masa en gramos y la masa molar promedio
en gramo/mol del gas de hidrodesintegracidon respectivamente.

Los barriles de crudo pesado cargado al reactor (Vg¢) vy el volumen en pies cubicos estandar
del hidrogeno consumido a 1 atmy 20°C (VCHZ), se pueden evaluar como:

W,
Vse = 6.2898 x 1073 + —= (bbl) (10)
Pcp
J
Vew, =202 g/mol * 101.325 kPa T 39070 HGy, (sfE7) (11)

En las anteriores ecuaciones, las masas de crudo e hidrégeno consumido estan en gramos y
la densidad del crudo pesado (pcp) a 20°C en gramos por centimetro cubico.

Normalmente el consumo de hidrogeno en los procesos de hidrodesintegracion de
hidrocarburos se expresa en pies cubicos estandar por barril (HCy,). Por tanto, el consumo

de hidrégeno también puede escribirse como:
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HC. = Ve, (sft
H2 = Vpe \ bbl
4.4.5. Balance Parcial de Azufre

El catalizador alimentado o el descargado con el crudo mejorado contienen azufre y el gas
de hidroprocesamiento posee en su composicion Unicamente azufre en forma de acido
sulfhidrico, por lo que se puede escribir el balance parcial del azufre de la siguiente forma:

Azufre en el crudo pesado = Azufre en el crudo mejorado + Azufre en el gas producido (13)
Xcps * Wep = Xems * Wem + Sen (14)

Donde X¢cps Y Xcums, son el contenido de azufre en porcentaje en peso (%p/p) del Crudo
Pesado y el Crudo Mejorado respectivamente. Wep, Wepr v Sgu son las masas del crudo
pesado cargado al reactor, la masa del crudo mejorado y el azufre contenido dentro del gas
de hidrodesintegracién que salen del reactor. Todas las masas expresadas en gramos.

El contenido de azufre en el gas de hidrotratamiento puede calcularse como:

Soy = 2207 ( ekl ) 0.9405 <_GH ) (15)
e % k — . k k —_—
6 = 3410 "5 "\ Bar,, VoS "\ Pad

Los valores de 32.07 y 34.10 son las masas molares en gramo/mol del azufre y el acido
sulfhidrico respectivamente. Las abreviaturas yy,s, Wey Y PM gy corresponden a la fraccion
mol de acido sulfhidrico en el gas, la masa y la masa molar del gas de hidrodesintegracion
obtenido en el proceso.

Debido a que se midid el contenido de azufre en el crudo pesado y el crudo mejorado asi
como la fraccién de acido sulfhidrico en el gas de hidrodesintegracion, es posible obtener
cierto porcentaje de error en el balance de azufre (%Er7s), el cual se determina mediante la
siguiente expresion:
X * Wey + S,
CMS cM GH (16)

0 — 0
YETTS T *100%

El porcentaje de hidrodesulfuracién (%HDS) alcanzado en el crudo mejorado a causa del
proceso se definird como:
Xems * Wep — Xems * Wem (17)

%HDS = * 100%
Xcps * Wep
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CAPITULO IV
RESULTADOS EXPERIMENTALES Y DISCUSION

Los resultados experimentales mostrados en este capitulo se dividen en dos secciones. La primera

muestra los resultados del proceso de hidrodesintegracion sin la presencia de catalizador en funcion
de la presidn y de la temperatura manteniendo el tiempo de operacidn o de reaccion constante.

En la sequnda seccion se incluyen los resultados del proceso de hidrodesintegracion en fase dispersa
usando como catalizadores de tridxido de molibdeno y dxido de hierro de alta pureza, estudiando
para ello, el efecto de la presion, temperatura, relacion de hidrégeno/hidrocarburo, cantidad de
catalizador y tiempo de reaccion sobre el balance de masa y las propiedades de los productos
obtenidos en este caso, crudo mejorado y gas de hidrodesintegracion.

1. HIDRODESINTEGRACION NO CATALIZADA

Inicialmente se estudié la hidrodesintegracion en operacién discontinua sin el uso de
catalizadores variando la presidon de operacion en el intervalo de 40-100 kg/cm? vy a las
temperaturas de reaccion de 360 y 380°C. El tiempo de reaccidn en todas las pruebas fue de
4 horas.

1.1. Propiedades del Crudo Mejorado Obtenido

La gravedad API del crudo mejorado obtenido en el proceso de hidrodesintegracion sin
emplear catalizadores se muestra en la Figura 37. Se observa que la gravedad AP| se
incrementa notablemente con el aumento de la temperatura pero es practicamente
independiente de la presién. A 380°C, la gravedad API oscila entre 27-28° mientras que a
360°C entre 19-21° en el intervalo de presiones de reaccion de 40-100 kg/cm?.

lgual como sucede con la gravedad API, no se nota un cambio significativo en la viscosidad
del crudo mejorado obtenido con el cambio en la presion de operacion, pero si con la
temperatura de operacion. A 360°C, |a viscosidad es aproximadamente 210 cSt, mientras que
a 380°C es cercana a los 30 cSt en todo el intervalo de presiones investigado (Figura 38).

Si bien las propiedades del crudo mejorado obtenido sin catalizador como son la gravedad
APl vy la viscosidad a las temperaturas y presiones estudiadas cumplen con las
especificaciones de transporte, la coquizacion producida es excesiva, lo cual haria inviable
un proceso de hidrodesintegracién sin catalizadores con fines de transporte.

60



30

)8 4»\ ~-m--360°C —4— 380°C

o
v

L 4

24 |
2 |

20 T T =

API DEL CRUDO MEJORADO

16 i 1 T T 1 1
40 50 60 70 80 90 100

PRESION (kg/cm2)

FIGURA 37. GRAVEDAD API DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION SIN CATALIZADOR DEL
CRUDO PESADO DE 13° AP| EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION (TIEMPO DE REACCION: 4 HORAS).
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FIGURA 38. VISCOSIDAD A 100°F DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION SIN CATALIZADOR
DEL CRUDO PESADO DE 13° AP EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION (TIEMPO DE REACCION: 4 HORAS).

lgualmente el contenido de azufre en el crudo mejorado es menor al contenido de azufre del
crudo pesado como puede verse en la Figura 39. El contenido de azufre en el crudo mejorado
obtenido sin catalizador, se incrementa con el aumento de la presion y la disminucién de la
temperatura de reaccidén, debido a que sufre el hidrocarburo un menor grado de
desintegracion térmica. A 360°C, el contenido de azufre en el crudo mejorado obtenido varia
entre 4.5-4.8%p/p, en cambio a la temperatura de reaccién de 380°C oscila entre 3.8-
4.3%p/p en el intervalo de presiones de 40-100 kg/cm?2.

Asimismo, como ocurre con el contenido de azufre en el crudo mejorado obtenido, el
porcentaje de hidrodesulfuracion (%HDS) aumenta principalmente con el incremento de la
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temperatura de reaccién y se reduce con el incremento de la presion en el intervalo de 40-
100 kg/cm?2. A 360°C el porcentaje de hidrodesulfuracién fluctia entre 14-8%p/p y a 380°C
varia entre 28-19%p/p en el intervalo de presiones estudiado (Figura 40).
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FIGURA 39. CONTENIDO DE AZUFRE EN EL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION SIN
CATALIZADOR DEL CRUDO PESADO DE 13° API EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION (TIEMPO DE REACCION:
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FIGURA 40. PORCENTAJE DE HIDRODESULFURACION (%HDS) DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE
HIDRODESULFURACION SIN CATALIZADOR DEL CRUDO PESADO DE 13° API EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE
OPERACION (TIEMPO DE REACCION: 4 HORAS).

La expansion volumétrica del crudo mejorado se indica en la Figura 41. Al igual como ocurre
con la gravedad API, conforme se aumenta la temperatura de operacidon se incrementa la
expansion volumétrica del crudo mejorado, pero con la presién permanece casi invariante.
La expansion volumétrica oscila entre 9.4-8.7%v/v a 380°C y 3.8-4.9%v/v a 360°C en el
intervalo de presiones de 40-100 kg/cm?.
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FIGURA 41. EXPANSION VOLUMETRICA DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION SIN
CATALIZADOR DEL CRUDO PESADO DE 13° API EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION (TIEMPO DE REACCION:
4 HORAS).

S
o
ul
o
o))
(@]

60%

---f---360°C ——380°C

50%

40%

30%

H2S EN EL GAS(%p/p)

20%

10%

Y
o
vl
o
D
o

70 80 90 100
PRESION (kg/cm2)

FIGURA 42. CONCENTRACION DE ACIDO SULFHIDRICO EN EL GAS OBTENIDO EN EL PROCESO DE DESINTEGRACION SIN CATALIZADOR
DEL CRUDO PESADO DE 13° API EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION (TIEMPO DE REACCION: 4 HORAS).

1.2. Propiedades del Gas Obtenido

La concentracion de acido sulfhidrico en el gas obtenido se calculé empleando el balance
parcial de azufre. Debido al alto porcentaje de hidrodesulfuracién en el crudo, los valores de
acido sulfhidrico son mas elevados a 380°C que a 360°C para cualquiera de las presiones
estudiadas (Figura 42). La concentracion del acido sulfhidrico es inversamente proporcional
a la presion de operacion y directamente proporcional a la temperatura de operacion.
Cuando la temperatura de reaccién es 380°C, la concentracidn de acido sulfhidrico en el gas
oscila entre cerca de 55-27%p/p mientras que a 360°C, la concentracién esta entre 33-12%

en el intervalo de presiones entre 40-100 kg/cm?. Estos valores tan altos se deben al alto
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grado de desintegracién térmica causada por la ausencia de catalizadores que favorezcan la
hidrogenacion del hidrocarburo.

1.3. Balance de Masa

En la Figura 43 se observan la cantidad de hidréogeno con respecto a la cantidad de crudo
pesado cargado al reactor en funcion de la temperatura y presién de operacién en el reactor.
Esta aumenta con la presién y la temperatura de reaccién debido a que es una operacion
discontinua, el volumen del reactor es constante y el Unico gas cargado al reactor es el

hidrégeno.
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FIGURA 43. RELACION DE HIDROGENO/CRUDO PESADO CARGADO AL REACTOR EN LA HIDRODESINTEGRACION DEL CRUDO PESADO
DE 13° API SIN CATALIZADOR EN FUNCION DE LA TEMPERATURA Y LA PRESION DE OPERACION (TIEMPO DE REACCION: 4 HORAS).

La ausencia de catalizador provoca la formacién de coque elevada a cualquier temperatura
y presion de operacion estudiada. La presencia de coque es un indicativo de que se favorecié
mucho mas la hidrodesintegracion térmica del crudo pesado y muy poco la hidrogenacion.
Como se observa en la Figura 44, a mayor temperatura y a menor presién de operacion se
incrementa la formacion de coque en la reaccion de hidrodesintegracion sin catalizador. Sin
embargo, la temperatura de operacion tiene un efecto mas significativo comparado con la
presion de operacién. A 380°C, la produccién coque es cerca de 13-17%p/p mientras que a
360°C es del orden de 9-12%p/p en el mismo intervalo de presion estudiado.

A causa de formacion de coque alta, se reduce la produccion de crudo mejorado obtenido
conforme se aumenta la temperatura y se reduce la presién de operacion (Figura 45). El
rendimiento de crudo mejorado producido por crudo pesado cargado al reactor a 360°C
oscila aproximadamente entre el 86-90% p/p, mientras que para la temperatura de
operacién de 380°C, los rendimientos de crudo mejorado estan entre 81-86% p/p.
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FIGURA 44. COQUE FORMADO EN FUNCION DE LA PRESION Y LA TEMPERATURA EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION SIN
CATALIZADOR DEL CRUDO DE 13° API EN FUNCION DE LA TEMPERATURA Y PRESION DE OPERACION (TIEMPO DE REACCION: 4
HORAS).
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FIGURA 45. FORMACION DE COQUE EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION SIN CATALIZADOR DEL CRUDO DE 13° APl EN
FUNCION DE LA TEMPERATURA Y PRESION DE OPERACION (TIEMPO DE REACCION: 4 HORAS).

lgualmente debido a la hidrodesintegracion térmica, hay una gran produccion de gas, cuya
cantidad se incrementa conforme aumenta la temperatura de operacion y se disminuye la
presion de operaciéon (Figura 46). Cuando la temperatura es 360°C, la cantidad de gas
formado por crudo pesado cargado varia entre 2.5-3.75%p/p en el intervalo de presiéon de
40-100 kg/cm? en comparacion con el 3-4%p/p obtenido en el mismo intervalo de presiones
a la temperatura de operacion de 380°C.
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FIGURA 46. GAS FORMADO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION SIN CATALIZADOR DEL CRUDO DE 13° API EN FUNCION DE
LA TEMPERATURA Y PRESION DE REACCION (TIEMPO DE REACCION: 4 HORAS).

2. HIDRODESINTEGRACION CATALITICA

En esta seccidén se estudiaran el efecto de la presion y la temperatura de reaccion, la
concentracién de catalizador y el tiempo de reaccién de las pruebas en operacion
discontinua de la hidrodesintegracion del crudo pesado de 13°APl empleando los
catalizadores de trioxido de molibdeno (MoOs3) y éxido férrico (Fe,03).

2.1. Efecto de la presiéon y la temperatura

Para estudiar el efecto de la presion y la temperatura, se fijé la composicién de ambos
catalizadores en 1% y el tiempo de reaccion en cuatro horas. La presién de reaccién se vario
entre 30-100 kg/cm? manteniendo la temperatura constante en 360°C y posteriormente se
hizo lo mismo a la temperatura de reaccion de 380°C. En pruebas realizadas a 100 kg/cm? y
400°C se observo una produccion de coque mayor al 15%p/p del crudo pesado cargadoy se
decidié no continuar haciendo ensayos a esta temperatura de operacion.

2.1.1. Propiedades del Crudo Mejorado Obtenido

La gravedad APl del crudo mejorado obtenido a partir del crudo de 13° APl es directamente
proporcional a la temperatura de operacién y muy poco dependiente de la presion de
operacién por encima de los 50 kg/cm? a la temperatura de operacién de 380°C y en todo el
intervalo estudiado de presiones a la temperatura de 360°C para cualquiera de los
catalizadores empleados (Figura 47). Como podrd notarse, solo a la temperatura de
operacion de 380°C y a cualquier presion de operacién se alcanza un valor de gravedad API
mayor de 16° en el crudo mejorado necesario para su transporte viable por tuberia, lo cual
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demuestra las ventajas del triéxido de molibdeno y el éxido férrico como catalizadores en las
pruebas de hidrodesintegracion realizadas. Ademas se observa que independientemente del
tipo de catalizador, la gravedad API del crudo mejorado obtenido tiende a 18° conforme se

aumenta la presion de operacion.
22

4

N
o
I

o-d---360°C ——380°C

[EEN
0o
1

L 4

[any
(e}
]
L 4

GRAVEDAD API DEL CRUDO
MEJORADO CON MoO,
=
.
i
X
5
H
»

[any
N

22

o-q%---360°C ——380°C

N
o
/

-
o
I
L 4
<

[EnN
(e)]
I

GRAVEDAD DEL API DEL CRUDO
MEJORADO CON Fe,0,
[y
D

-
N

30 40 50 60 70 80 90 100
PRESION (kg/cm2)

FIGURA 47. GRAVEDAD API DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO
PESADO DE 13° APl USANDO 1%P/P DE CATALIZADOR DE M0Q3 Y FE2O3 DE GRADO ANALITICO EN FUNCION DE LA PRESION Y
TEMPERATURA DE REACCION (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

La viscosidad a 100°F del crudo mejorado obtenido con MoOs y Fe;Os se muestra en la Figura
48, como puede observarse, ésta se reduce con el aumento de la presion y la temperatura
de reaccion. A 360°C, la viscosidad a 100°F del crudo mejorado con ambos catalizadores es
mayor a 650 cSt en el intervalo de 30-100 kg/cm?. En este mismo intervalo de presiones a
380°C, la viscosidad a 100°F del crudo mejorado siempre es menor a 170 y 190 cSt cuando
se emplean trioxido de molibdeno y éxido férrico respectivamente, cumpliendo de esta
forma con los requerimientos para su transporte de tuberia (viscosidad a 100°F menor a 250
cSt) y confirmando el efecto de estos catalizadores sobre el proceso de hidrodesintegracion.
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FIGURA 48. VIsCcOSIDAD A 100°F DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL
CRUDO PESADO DE 13° APl USANDO 1%P/P DE CATALIZADOR DE MOO3 Y FE203 EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE
REACCION (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

El contenido de azufre en el crudo mejorado obtenido con ambos catalizadores es
significativamente menor al valor de azufre contenido en el crudo pesado alimentado al
reactor a cualquier valor de presion y temperatura de operacién tal como se representa en
la Figura 49. Sin embargo, la presion de operacion ya sea a temperatura de operacién de
360°C o de 380°C no tiene un efecto significativo en el contenido de azufre del crudo
mejorado obtenido con uno u otro catalizador. A la temperatura de 360°C, el contenido de
azufre del crudo mejorado oscila entre 4.85-4.90%p/p, pero a 380°C varia de 4.55-4.60% p/p
en el intervalo de presiones estudiadas tanto para el trioxido de molibdeno como para el
oxido férrico.

En cuanto al porcentaje de hidrodesulfuracion (%HDS) alcanzado por el crudo mejorado

usando 1%p/p de trioxido de molibdeno (Figura 50), tiene un comportamiento similar al del

contenido de azufre en el crudo mejorado porque no depende tanto de la presidon sino mas
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pronunciadamente de la temperatura de reaccion para ambos catalizadores. El porcentaje
de hidrodesulfuracion logrado con trioxido de molibdeno a temperatura de operacién de
360°C fluctua ligeramente entre 8.3-8.1%p/p comparada con la variacion de 13.6-13.3%p/p
conseguido a 380°C en el intervalo de presiones entre 30-100 kg/cm?, lo cual demuestra una
mayor capacidad para desulfurar al crudo pesado de 13° API. Con 6xido férrico a 360°C, el
%HDS oscila entre 7.1-7.9%p/p, mientras que a 380°C varia entre 12.7-13.6%p/p. Por tal
razon, el trioxido de molibdeno favorece un poco mas las reacciones de desulfuracién que el

oxido férrico en las condiciones de operacién estudiadas.
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FIGURA 49. CONTENIDO DE AZUFRE EN EL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL
CRUDO PESADO DE 13° AP| USANDO 1%P/P DE CATALIZADOR DE MOO3 Y FE203 EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE
OPERACION (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

La expansion volumétrica alcanzada por el crudo mejorado obtenido con uno y otro
catalizador tiene un comportamiento similar al descrito antes para la gravedad API. A la
temperatura de reaccion de 360°C, la expansion volumétrica cambia muy poco para ambos
catalizadores porque empleando éxido férrico oscila entre 1.3-0.9%v/v y con tridxido de
molibdeno cambia de 0.5-0.4%v/v en el intervalo de presiones estudiado (Figura 51). A
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380°C, alas presiones de reaccién de 30 a 100 kg/cm?, la expansidn volumétrica del crudo
mejorado usando Fe;03 y MoOs fluctla entre 5.2-3.6%v/v y 5.5-2.9%v/v respectivamente.
Para ambos catalizadores, en el intervalo 50-100 kg/cm?, la expansién volumétrica del crudo
mejorado obtenido con oéxido férrico y trioxido de molibdeno tiende a los valores
practicamente constantes de 3.6 y 2.9%v/v correspondientemente.
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FIGURA 50. PORCENTAJE DE HIDRODESULFURACION (%HDS) OBTENIDO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL
CRUDO PESADO DE 13° APl USANDO 1%P/P DE CATALIZADOR DE MOO3 Y FE203 EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE
OPERACION (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

El contenido de niquel y vanadio en el crudo mejorado obtenido con ambos catalizadores
indica que no existe una reduccién en la concentracion de estos metales, pues tanto el
catalizador de triéxido de molibdeno como de oxido férrico no adsorben los metales
presentes en el hidrocarburo alimentado al reactor durante la reaccion vy la reduccion en la
concentracion se debe principalmente a la expansion volumétrica del volumen de
hidrocarburo (Figura 52).

Por tanto se concluye basandose en las propiedades del crudo mejorado obtenido, que la

mejor temperatura de operacién para el proceso de hidrodesintegracion en fase dispersa
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usando tanto éxido férrico como triéxido de molibdeno en grado analitico es 380°C.
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FIGURA 51. EXPANSION VOLUMETRICA ALCANZADA POR EL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE
HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO PESADO DE 13° API USANDO 1%P/P DE CATALIZADOR DE M0O3 Y FE2O3EN
FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

2.1.2. Propiedades del Gas de Hidrodesintegracion Obtenido

En la Figura 53, se muestra como a medida que se reduce la presién de operacién y se
incrementa la temperatura de operacién la concentracion de acido sulfhidrico en el gas
aumenta debido al mayor grado de hidrodesulfuracion alcanzado en las pruebas de
hidrodesintegracion realizadas con ambos catalizadores. Empleando trioxido de molibdeno
como catalizador se obtiene un gas de hidrodesintegracion con una concentracién de acido
sulfhidrico que varia entre 52-22%p/p a la temperatura de operacion de 380°C, en tanto que
a 360°C oscila entre 48-13% p/p en el intervalo de presiones estudiado. Con éxido férrico, el
gas de hidrodesintegracion obtenido a 360°C tiene un contenido de acido sulfhidrico que
oscila entre 22-14%v/v, menor si se compara con la concentracion de H,S en el gas
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producido a 380°C, cuyo valor cambia 30-22%v/v en el mismo intervalo de presiones de 30-
100 kg/cm?.
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FIGURA 52. CONTENIDO DE METALES EN EL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION DISPERSA
DEL CRUDO PESADO DE 13° API USANDO 1%P/P DE CATALIZADOR DE M0OQO3 Y FE2O3 EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA
DE OPERACION (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

Como el gas de hidrodesintegracion es rico también en hidrdogeno, se puede pensar en
reutilizarlo en el proceso de desintegracién en fase dispersa y por otro lado, un proceso de
mejoramiento in situ en las instalaciones de explotacién del crudo pesado exige un bajo
consumo de hidrégeno asi como el menor tamafio y nimero de equipos, esto Ultimo implica
gue el gas producido tenga una baja composicion en acido sulfhidrico. Por estas razones,
observando que con uno u otro catalizador que tanto la concentracion de acido sulfhidrico
en el gas se reduce con el aumento de la presion de reaccion pero las propiedades del crudo
mejorado se incrementan con la reduccién de la presién, se selecciona la presiéon de 40
kg/cm2 como la mas indicada para el proceso de hidrodesintegracion en fase dispersa
usando cualquiera de los catalizadores estudiados.
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2.1.3. Balances de Masa

En la Figura 54 se muestra el efecto de la presidon y la temperatura de reaccion en la cantidad
de hidrégeno cargado al reactor expresado en porcentaje en peso como en pies clbicos por
barril de crudo pesado alimentado al reactor para las pruebas realizadas con los catalizadores
de trioxido de molibdeno y oxido férrico. Para ambos catalizadores, a mayor presion de
reaccion, mayor sera por tanto la cantidad de hidrogeno a cargar en el reactor pues la
operacion en el reactor es discontinua, el volumen de hidrocarburo usado es constante y el
Unico gas alimentado es el hidrégeno. lgualmente para los dos catalizadores, a menor
temperatura de reaccién mayor serd la cantidad de hidrogeno alimentado a fin de alcanzar
cualquier presién de reaccién deseada. Las cantidades de hidrogeno con ambos
catalizadores practicamente son las mismas a idénticas condiciones de operacién porque el
tipo y concentracion de catalizador empleado no afecta de forma significativa el volumen de
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liguido y por tanto de gas dentro el reactor.
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DE 13° APl USANDO 1%P/P DE M0OO3 Y FE2O3 DE GRADO ANALITICO EN FUNCION DE LA TEMPERATURA Y PRESION (TIEMPO DE
REACCION: 4 HORAS).

En los intervalos de presidon y a las temperaturas de 360 y 380°C no hay produccion de coque
excepto a temperaturas iguales o superiores a 400°C cuando se emplean en las pruebas de
hidrodesintegracién ambos tipos de catalizador. Los ensayos realizados a 400°C y a un
presidén de reaccién de 100 kg/cm? con trioxido de molibdeno y oxido férrico en grado
analitico mostraron una produccion de coque cercana al 10%p/p con respecto al
hidrocarburo alimentado al reactor.

En cuanto a /a cantidad de crudo mejorado descargado del reactor, esta fluctua entre 99-
99.5% con respecto al crudo pesado a las temperaturas de operacion de 360 y 380°C en el
intervalo de presion de 30-100 kg/cm? para ambos catalizadores.

Como no hubo produccion de coque en los intervalos de operacién antes mencionados y se
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obtuvieron altos rendimientos en el crudo pesado, al usar cualquiera de los catalizadores
analiticos, si se comparan los resultados con los obtenidos con las pruebas sin la presencia
de catalizador se puede concluir que el MoOs y el Fe;03 favorecen las reacciones de
hidrogenacién a las temperaturas de operacién de 360°C y 380°C para cualquier valor de
presion de operacion.

4.0%

3.5%
3.0%
2.5%
2.0%

1.5%

e . W360°C =t 380°C

1.0%

0.5%

GAS OBTENIDO CON MoO,/CRUDO
PESADO CARGADO(%p/p)

0.0%

4.0%

3.5%

3.0%

o

2.5%

2.0%
1.5%

1.0% --f}---360°C  ==p==380°C

0.5%

GAS OBTENIDO CON Fe,0,/CRUDO
PESADO CARGADO(%p/p)

0.0% T T T T T T
40 50 80 90 100

w
o

60 70
PRESION (kg/cm2)
FIGURA 55. GAS DE HIDRODESINTEGRACION FORMADO EN EL PROCESO DE HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO PESADO
DE 13° APl USANDO DE M0O3 Y FE203 DE GRADO ANALITICO EN FUNCION DE LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION (TIEMPO
DE REACCION: 4 HORAS).

La cantidad de gases de hidrodesintegracion descargados del reactor depende
directamente de la presidn y la temperatura de operacién como puede verse en la Figura
55, aungque de una manera mas pronunciada con la presion de operacién. En el intervalo de
presiones entre 30 kg/cm? y 100 kg/cm?, usando como catalizador triéxido de molibdeno,
la cantidad de gases de hidrodesintegracion varia aproximadamente entre 1.5-3.5%p/p con
respecto al crudo pesado cargado al reactor a la temperatura de 380°C y cerca de 1.0y
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3.5%p/p con respecto al crudo pesado cargado del reactor a la temperatura de 360°C en el
mismo intervalo de presiéon. En ese mismo intervalo de presiones pero usando como
catalizador éxido férrico, a 380°C, la cantidad de gases de hidrodesintegracidn oscila entre
2.5-3.5% y a 360°C varia entre 1-3.3%. Es de resaltar que independientemente del
catalizador empleado, a 360°C y a cualquier valor de presion la cantidad de gases de
hidrodesintegracidén es practicamente la misma que de hidrogeno cargado porque a esta
temperatura no hay una buena hidrogenacién del hidrocarburo y por tanto no ocurre un
mejoramiento significativo de la densidad y la viscosidad tal como se mencioné
anteriormente.

2.2. Efecto de la Concentracion de Catalizador

Para estudiar el efecto de la cantidad de catalizador en la Hidrodesintegracion en fase
dispersa del crudo pesado de 13°API, se fij6 la temperatura de reaccién en 380°C, la presién
de operaciéon en 40 kg/cm? y el tiempo de reacciéon de 4horas, con el fin de variar
Unicamente la concentracion de triéxido de molibdeno y 6xido férrico entre 0-2% p/p con
respecto al hidrocarburo cargado al reactor. La seleccion de esta temperatura y presion se
hace no soélo porque son las condiciones casi mas bajas de operacién en donde el crudo
mejorado obtenido tiene las propiedades fisicas adecuadas para su transporte por tuberia
sino ademas porque la produccion de dcido sulfhidrico es mas baja que a 30 kg/cm? y 380°C
lo cual facilitard el reuso del gas de hidrodesintegracion aprovechando su alto contenido de
hidrégeno como se analizard mas adelante. Ademas, el comportamiento de la gravedad API
pero en especial de la viscosidad a 100°F de los crudos mejorados obtenidos a la temperatura
de operacion de 380°C no tiene mayores diferencias a la presion de 30 y 40 kg/cm?.

2.2.1. Propiedades del Crudo Mejorado

Como puede verse en la Figura 56, se pueden identificar dos zonas bien definidas cuando se
grafica la gravedad API del crudo mejorado obtenido en funcién de la concentracion de
trioxido de molibdeno y oxido férrico empleado. Como se observa, para cualquier tipo y
concentracién de catalizador empleada se consigue una gravedad API del crudo mejorado
mayor a 16°API. Con ambos catalizadores se observan dos zonas bien definidas. En una
primera zona, la gravedad API del crudo mejorado obtenido se reduce aproximadamente de
28° a 18° conforme se incrementa la concentracion de los catalizadores en el intervalo de O
a 0.75%p/p. A concentraciones iguales o superiores 0.75%p/p, la gravedad API del crudo
mejorado producido no depende de la concentracion de catalizador empleado, con tridxido
de molibdeno y oxido férrico son tienden a 19° y 18° API respectivamente.
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FIGURA 56. GRAVEDAD API DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE 13° API EN
FUNCION DE LA CONCENTRACION DE M0QO3 Y FE203 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION DE 40
kG/cM?Y 380°C (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

Similarmente, la viscosidad a 100°F del crudo mejorado producido independientemente del
tipo y concentracién de catalizador es menor a los 250 ¢St necesarios para su transporte
eficiente por tuberia (Figura 57). La viscosidad a 100°F del crudo mejorado obtenido a
concentraciones de triéxido de molibdeno menores a 0.75%p/p se encuentran entre 30-
180cSt, mientras que por encima de 0.75%p/p de catalizador es casi constante y cercana a
180cSt. A concentraciones de 6xido férrico menores a 0.75%p/p, la viscosidad del crudo
mejorado oscila entre 30-190 cSty por arriba de 0.75%p/p es practicamente igual a 190 cSt.

Como se estudiard mas adelante, nos solo la gravedad API y la viscosidad sino todas las
propiedades del crudo mejorado y del gas de hidrodesintegracién se mantienen
practicamente invariante por encima de una concentracién de 0.75%p/p para ambos
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catalizadores debido a que con este valor se alcanza el area superficial requerida para
favorecer las reacciones de hidrogenacion.
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FIGURA 57. VISCOSIDAD DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE 13° API EN
FUNCION DE LA CONCENTRACION DE M0O3 Y FE203 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION DE 40
KG/cM?Y 380°C (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

El contenido de azufre del crudo mejorado obtenido es practicamente independiente del
tipo y concentracién de catalizador empleado. Empleando concentraciones mayores a
0.75%p/p con ambos catalizadores tiende a cerca de 4.5%p/p (Figura 58). A menores
concentraciones de cualquiera de los catalizador empleados, el contenido de azufre en el
crudo mejorado obtenido oscila entre 3.9 y 4.5%p/p.
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o

El porcentaje de hidrodesulfuracion (%HDS) alcanzado en la hidrodesintegracion del crudo
pesado en funcién del tipo vy la concentraciéon de catalizador se muestra en la Figura 59. En
ella puede observarse, que la hidrodesulfuracion alcanzada con triéxido de molibdeno se
encuentra entre 24-14% si la concentracién de este catalizador esta en intervalo de 0-
0.75%p/p, sin embargo, es casi invariante por encima de 0.75%p/p, en alrededor de 14%p/p.
El porcentaje de hidrodesulfuracién cuando se emplea oxido férrico oscila entre 24-13%p/p
a concentraciones menores de este catalizador de 0.75% y por arriba de este valor tiende a
13%p/p. En conclusion, los %HDS conseguidos con ambos catalizadores son practicamente
los mismos.
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40 kG/cM?Y 380°C(TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

La expansion volumétrica es mayor cuando se emplea trioxido de molibdeno que oxido
férrico en el intervalo de concentraciones de catalizador empleadas debido a que el crudo
mejorado obtenido con el primer catalizador tiene una gravedad APl mas alta. Con MoQO3
cambia a cerca de 11 a 4%v/v cuando la concentracion de catalizador es inferior a 0.7%p/p,
mientras que por encima de 0.75% alcanza una expansion de aproximadamente 4.6%v/v,
como se indica en la Figura 60. En cambio con Fe203, la expansion volumétrica fluctla de 11
a 2.4%v/v a concentraciones menores de 0.5% y por encima de este valor, tiende a cerca de
4%v/v.
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FIGURA 60. EXPANSION VOLUMETRICA ALCANZADA POR EL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA
DEL CRUDO DE 13° API EN FUNCION DE LA CONCENTRACION M0Q3 Y FE203 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y TEMPERATURA DE

OPERACION DE 40 kG/cM?Y 380°C (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

El contenido de metales en el crudo mejorado es muy similar empleando ambos tipos de

catalizadores. A concentraciones de estos catalizadores menores a 0.75% p/p hay reduccién

en el contenido de metales a valores que oscilan entre 350-530 ppm debido a la produccién

de coque en este intervalo de concentraciones como se mencionard mas adelante en el

balance de masa (Figura 61). A concentraciones de triéxido de molibdeno y oxido férrico

mayores a 0.75%p/p, la concentracion de niquel y vanadio practicamente es cerca de 530

ppm y por tanto idéntica a la del crudo pesado cargado al reactor, esto se debe a que el uso

de estos catalizadores dispersos no favorecen la reduccién de metales.
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FIGURA 61. CONCENTRACION DE NIQUEL Y VANADIO EN EL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA
DEL CRUDO DE 13° API EN FUNCION DE LA CONCENTRACION DE M0OO3 Y FE2O3 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y TEMPERATURA
DE OPERACION DE 40 KG/CM?Y 380°C (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

2.2.2. Propiedades del Gas de Hidrodesintegracion.

La concentracidn de hidrogeno en porcentaje volumétrico como se observa en la Tabla9y
Tabla 10, se incrementa independientemente del tipo de catalizador conforme aumenta su
concentracion hasta 0.75%p/p debido a un menor grado de desintegracion térmica y por
tanto una menor produccion de hidrocarburos gaseosos pesados (+Cs) tipicos en este tipo
de reacciones. En cuanto a la produccion de acido sulfhidrico, esta se aumenta conforme lo
hace la concentracion de cualquiera de los catalizadores estudiados. Sin embargo, a
concentraciones menores a 0.75%p/p tanto para el dxido de molibdeno como para el éxido
férrico, la composicion del gas casi permanece constante. La concentracion de C3-Cs es
mayor en gas de hidrodesintegracion obtenido con oxido férrico mientras que la
concentracién de +Cs en el gas producido mayor cuando se usa trioxido de molibdeno. La
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alta concentracién de hidréogeno en el gas de hidrodesintegracién podria permitir su
reutilizacion en el proceso.

TABLA 9. COMPOSICION DEL GAS DE HIDRODESINTEGRACION (%V/V) OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL
CRUDO DE 13° API EN FUNCION DE LA CONCENTRACION DE M0O3 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y TEMPERATURA DE
OPERACION DE 40 kG/cM?Y 380°C (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

0 0.5 0.75 1 2
_ 43.21 74.54 77.26 77.60 77.52
_ 19.58 14.40 12.07 11.37 11.46
_ 8.85 2.26 1.97 2.01 2.02
_ 2.07 1.18 0.79 0.71 0.60
_ 26.29 7.62 7.91 8.31 8.41
_ 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00

TABLA 10. COMPOSICION DEL GAS OBTENIDO (%V/V) EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE 13° AP EN FUNCION
DE LA CONCENTRACION DE OXIDO FERRICO (FE203) DE GRADO ANALITICO A LA PRESION, TIEMPO Y TEMPERATURA DE OPERACION DE
40 KG/CM2, 4 HORAS Y 380°C RESPECTIVAMENTE.

0 0.5 0.75 1 2
H2 4321 59.23 75.73 75.68 76.29
ac 1958 17.07 11.44 1159 11.64
e gss 10.75 3.53 3.60 3.09
e+ 207 0.48 0.41 0.51 0.31
H2S T 2629 12.47 8.89 8.62 8.67
(Total 100,00 100.00 100.00 100.00 100.00

Con base en la composicion del gas de hidrodesintegracion, se puede calcular su peso
molecular promedio, los cuales se grafican en la Figura 62. Debido a su baja composicién en
hidrégeno y alta composicién en hidrocarburos y acido sulfhidrico, a concentraciones
menores de 0.75%p/p, el gas obtenido con triéxido de molibdeno tiene un peso molecular
entre 20-8 g/mol. Pero si se aumenta la concentracion de trioxido de molibdeno por arriba
de 0.75%p/p, el peso molecular del gas es casi invariante con un valor promedio de 9 g/mol
porgue en el mismo intervalo de concentraciones de catalizador no hay un cambio
significativo en la composicidon del gas. En comparacion, el 0xido férrico a causa de su mayor
contenido de hidrocarburos Cs-C4, en el intervalo de concentraciones estudiado, el peso
molecular del gas de hidrodesintegracién tiene un peso molecular promedio de 20-9 g/mol,

pero a valores mayores de 0.75%p/p de concentracidon de este catalizador tiende al valor de
9 g/mol.
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FIGURA 62. PESO MOLECULAR PROMEDIO DEL GAS DE HIDRODESINTEGRACION (%V/V) OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION
DISPERSA DEL CRUDO DE 13° API EN FUNCION DE LA CONCENTRACION DE M0OO3 Y FE203 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y
TEMPERATURA DE OPERACION DE 40 KG/cM?Y 380°C (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

o

2.2.3. Balances de Masa

En este caso, la relaciéon de hidrogeno/crudo pesado cargado al reactor es practicamente
independiente del tipo y concentracion de catalizador pues la cantidad de catalizador
agregada es muy pequefia como para que cambie apreciablemente el volumen de liquido y
gas en el reactor y por tanto depende de la presidn y temperatura de operacion, las cuales
permanecen constantes en todas las pruebas (Figura 63). Por estas razones, se puede afirmar
que la relacion hidrégeno/crudo pesado es aproximadamente igual a 670 sft3/bbl o 1%p/p
con respecto al crudo pesado cargado al reactor para ambos tipos de catalizador a la presion
y temperatura de operacion 40 kg/cm2 y 380°C en el intervalo de concentraciones
estudiadas.
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FIGURA 63. RELACION DE HIDROGENO/CRUDO PESADO CARGADO AL REACTOR EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO
DE 13° API EN FUNCION DE LA CONCENTRACION DE M0OQ3 Y FE2O3 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y TEMPERATURA DE
OPERACION DE 40 KG/cM?Y 380°C (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

La cantidad de coque formado en el proceso de hidrodesintegracion en fase dispersa
depende enormemente de la concentracion de trioxido de molibdeno y éxido férrico
empleado; en la Figura 64, se puede observar que a concentraciones mayores a 0.75% p/p
de ambos catalizadores no hay formacion de coque ni de sedimentos. Esto demuestra una
vez mas que uno y otro catalizador favorecen las reacciones de hidrogenacion como se habia
discutido anteriormente y la concentracion de estos catalizadores es menor al 0.75%p/p, se
benefician las reacciones de hidrodesintegracion térmica. La ausencia de catalizador produce
un 17%p/p de coque. Las propiedades del crudo mejorado obtenido antes mencionadas
obtenidas a concentraciones menores a 0.75%p/p de ambos catalizadores son debidas a la
produccion de coque en las reacciones de hidrodesintegracion.
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En cuanto a la cantidad de gas de hidrodesintegracion producido, en la Figura 64 se ve como
cambia con la concentracién aproximadamente de 3-2.5%p/p de gas usando
concentraciones menores a 0.75%p/p para ambos catalizadores y tiende a 2%p/p de gas
cuando se emplean concentraciones de uno vy otro catalizador iguales o mayores a 0.75%.
Esto indica que si bien la cantidad de gases formados se debe a la hidrodesintegracion
térmica del crudo pesado, la presencia de este catalizador reduce la formacién de gases casi
un 33%p/p. Como se vio anteriormente, la presencia de catalizador altera la composicién del
gas producido en el proceso.
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DISPERSA DEL CRUDO DE 13° API EN FUNCION DE LA CONCENTRACION DE MOO3 Y FE203 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y
TEMPERATURA DE OPERACION DE 40 KG/CM2 Y 380°C (TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).

PESADO CARGADO CON Fe,0, (%)

CRUDO MEJORADO OBTENIDO/CRUDO

Debido a la cantidad de coque, los rendimientos de crudo mejorado se incrementan cerca
del 80 al 98%p/p en relacion con el crudo pesado cargado al reactor en el intervalo de O-
0.75%p/p de catalizador para el éxido férrico y el tridoxido de molibdeno. Sin embargo, a
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concentraciones de catalizador mayores a 0.75%, la cantidad de crudo mejorado obtenido
en la hidrodesintegracion en fase dispersa con ambos catalizadores es casi constante y
converge a alrededor de 98%p/p (Figura 64).

El consumo de hidrégeno puede calcularse con base al balance de masa, empleando los
datos mostrados en la Tabla 9 y Tabla 9 relacionados con la composicién del gas, permiten
generar la Figura 65. Si la concentracion de trioxido de molibdeno es mayor a 0.75%, el
consumo de hidrogeno es casi constante y tiende a 37%v/v, en cambio, con oxido férrico en
el mismo intervalo converge a 33%v/v, esto confirma que ambos catalizadores benefician las
reacciones de hidrogenacion. El mayor consumo de hidrégeno, a concentraciones menores
a 0.75%p/p para cualquiera de los explica la produccién de coque y las propiedades del crudo
mejorado obtenido en ese intervalo.
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FIGURA 65. CONSUMO DE HIDROGENO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE 13° API EN FUNCION DE LA
CONCENTRACION DE M0O3 Y FE203 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION DE 40 KG/CM2Y
380°C(TIEMPO DE OPERACION: 4 HORAS).
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El contenido de azufre del crudo pesado cargado al reactor y del crudo mejorado obtenido
en el proceso (Figura 58) asi como la concentracion del acido sulfhidrico en el gas de
hidrodesintegracion (Tabla 9 y Tabla 10) permiten calcular el azufre que entra y sale del
reactor asi como los errores cometidos en las mediciones reportados en la Tabla 11y Tabla
12 en funcion de la concentracion de los catalizadores de tridoxido de molibdeno y dxido
férrico respectivamente. El balance de azufre en ambas tablas muestra que el error en las
mediciones realizadas en el contenido de azufre en los crudos mejorados y la concentracion
de los gases de hidrodesintegracién producidos estd dentro del error experimental deseado.

TABLA 11. BALANCE DE AZUFRE EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE 13° APl EN FUNCION DE LA
CONCENTRACION DE M0QO3 DE GRADO ANALITICO A LA PRESION Y TEMPERATURA DE OPERACION DE 40 KG/cM?Y 380°C (TIEMPO
DE OPERACION: 4 HORAS).

ENTRA AL

REACTOR SALE DEL REACTOR ERROR EN
TRIOXIDO TOTAL EL
CON EL ENEL ENELCRUDO  ENEL
DE MOLIBDE B E
MOLIBDENO (%p/P) b0 COQUE  MEJORADO GAS S\ULE A'(';';'c
0, 0, 0, 0,
(%) (%p/p) (%p/p) (%p/p) (%p/p)
0 5.269 0.784 3.175 1.246 5.206 1.20
0.5 5.269 0.659 3.772 0.710 5.140 2.44
0.75 5.269 0.000 4521 0.591 5.112 2.98
1 5.269 0.000 4515 0.622 5.137 250
2 5.269 0.000 4.477 0.634 5.112 2.98

TABLA 12. BALANCE DE AZUFRE EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE 13° API EN FUNCION DE LA
CONCENTRACION DE OXIDO FERRICO (FE203) DE GRADO ANALITICO A LA PRESION, TIEMPO Y TEMPERATURA DE OPERACION DE 40
KG/CM2, 4 HORAS Y 380°C RESPECTIVAMENTE.

EN EL EN EL CRUDO EN EL TOTAL
COQUE MEJORADO GAS QUE SALE
(%p/p) (%p/p) (%p/p) (%p/p)

CON EL
CRUDO (%)

o 5269 0.653 3.233 1249 5135 2.54
oS 5269 0.548 3.880 0.799 5.227 0.80
oS 50269 0.000 4.542 0.621 5.164 2.00
T 5269 0.000 4.540 0599  5.139 2.47
2 5269 0.000 4.533 0.628 5.161 2.05

En conclusidn, el uso de una concentracion de 0.75%p/p con cualquiera de los catalizadores
en la hidrodesintegracién del crudo pesado de 13°API a presidn y temperatura de 40 kg/cm?
y 380°C respectivamente, permite obtener crudos mejorados con una gravedad AP| de
entre 18-19° y una viscosidad a 100°F de aproximadamente 180-190 cSt ideales para su
transporte por tuberia. Adicionalmente el uso de esta concentracion de catalizador
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favorece la hidrodesulfuracién del crudo pesado cargado en un valor de 13-14%p/p vy
permite incrementar la produccién volumétrica del crudo en alrededor de 3-4%v/v.

2.3. Efecto del tiempo de reaccién

El estudio del tiempo de la reaccion en el proceso de hidrodesintegracion en fase dispersa
del crudo pesado de 13°API usando ambos catalizadores se efectud fijando la presion,
temperatura, y la concentracién catalizador en 40 kg/cm?, 380°C y 0.75%p/p
respectivamente. El tiempo de reaccion se vario en el intervalo de 3-5 horas.

2.3.1. Propiedades del Crudo Mejorado

Con trioxido de molibdeno y 6xido férrico, la gravedad APl del crudo mejorado se
incrementa con el tiempo de reaccién, pero por arriba de 4 horas es practicamente

invariante en 18° ( Figura 66).
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FIGURA 66. GRAVEDAD AP| DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE 13° API EN
FUNCION DEL TIEMPO DE REACCION A LA PRESION, TEMPERATURA Y CONCENTRACION DE M0O3s Y FE203 DE 40 KG/cM?, 380°C Y
0.75% RESPECTIVAMENTE.
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La viscosidad del crudo mejorado obtenido en el proceso de hidrodesintegracion con ambos
catalizadores de modo equivalente a la gravedad API se incrementa con el tiempo de
reaccion, sin embargo, por encima de 4 horas tiende a 185 y 190 cSt cuando se usa tridxido
de molibdeno y éxido férrico respectivamente (Figura 67). Igualmente es de resaltar que la
reduccion del tiempo de reaccién por debajo de 4 horas no permite sintetizar un crudo
mejorado con una viscosidad menor a 250 cSt. Por tanto, el tiempo de reaccion debe ser de
4 horas cuando se emplea cualquiera de los catalizadores estudiados a fin de obtener un
crudo mejorado con propiedades adecuadas para su transporte.
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FIGURA 67. VISCOSIDAD A 100°F DEL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE 13°
API EN FUNCION DEL TIEMPO DE REACCION A LA PRESION, TEMPERATURA Y CONCENTRACION DE M0O3 Y FE203 DE 40 KG/CM?,
380°CY 0.75% RESPECTIVAMENTE.

El contenido de azufre en el crudo mejorado usando ambos catalizadores se reduce a
medida que se incrementa el tiempo de reaccién y ya a tiempos iguales o mayores de 4
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horas tienden a 4.0 y 4.5%p/p para el trioxido de molibdeno y el oxido férrico
respectivamente (Figura 68).
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FIGURA 68. CONTENIDO DE AZUFRE EN EL CRUDO MEJORADO OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE
13° AP| EN FUNCION DEL TIEMPO DE REACCION A LA PRESION, TEMPERATURA Y CONCENTRACION DE M0O3 Y FE2O3 DE 40 KG/CM?,
380°C Y 0.75% RESPECTIVAMENTE.

Inversamente al contenido de azufre, el porcentaje de hidrodesulfuracion (%HDS) obtenido
con ambos catalizadores aumenta con en el intervalo de tiempos estudiados, sin embargo,
por arriba de 4 horas adquiere un valor practicamente constante de 14% y 13 %p/p con
triéxido de molibdeno y dxido férrico respectivamente (Figura 69).

91



HDS CON MoO; (%p/p)

16%

14%

12%

10%

8%

6%

HDS CON Fe,0, (%p/p)

4%
2%

0%
3.0 35 4.0 45 5.0
TIEMPO DE REACCION (h)

FIGURA 69. PORCENTAJE DE HIDRODESULFURACION (%HDS) OBTENIDO EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE
13° AP| EN FUNCION DEL TIEMPO DE REACCION A LA PRESION, TEMPERATURA Y CONCENTRACION DE M0O3 Y FE203 DE 40 KG/CM?,
380°CY 0.75% RESPECTIVAMENTE.

La expansion volumétrica del crudo mejorado para ambos catalizadores igualmente se
acrecienta conforme se aumenta el tiempo de reaccidn pero tiende al valor aproximado de
3.8y 3.7%v/v con triéxido de molibdeno y dxido férrico respectivamente (Figura 70).
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FIGURA 70. EXPANSION VOLUMETRICA (%V/V) ALCANZADA EN LA HIDRODESINTEGRACION DISPERSA DEL CRUDO DE 13° API EN
FUNCION DEL TIEMPO DE REACCION A LA PRESION, TEMPERATURA Y CONCENTRACION DE M0O3 Y FE2O3 DE 40 KG/cM2, 380°CY
0.75% RESPECTIVAMENTE.

2.3.2. Balance de Masa

La cantidad de hidrégeno cargado es casi idéntica al reactor en todas las pruebas vy se fijé en
alrededor de 670 sft3/bbl de crudo pesado, pues depende casi exclusivamente de la presion,
temperatura vy el volumen de hidrocarburo cargado al reactor, todos estos valores
permanecen constantes en las pruebas.

En el intervalo de tiempo estudiado y con ambos catalizadores, no se percibid la formacion
de coque y el rendimiento de crudo mejorado obtenido fue aproximadamente de 99.5%p/p
en todas las pruebas, aunque si se observé un cambio en la cantidad de los gases obtenidos
en el proceso (Figura 71). El rendimiento de los gases de hidrodesintegracién con ambos
catalizadores aumenta conforme lo hace el tiempo de residencia, sin embargo, por arriba de
4 horas tienden a 2%p/p.
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DE REACCION A LA PRESION, TEMPERATURA Y CONCENTRACION DE M0O3 DE 40 KG/cMm?, 380°C Y 0.75% RESPECTIVAMENTE.
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1. CONCLUSIONES

Los resultados obtenidos en el proceso de desintegracion en fase dispersa del crudo de
13°API de forma discontinua en un reactor Parr Modelo 4843; usando los catalizadores de
trioxido de molibdeno (MoQ3s) y 6xido férrico (Fe203) permiten concluir lo siguiente:

a. Las mejores condiciones de operaciéon del proceso estudiado para ambos
catalizadores son: presion de 40 kg/cm?, temperatura de reaccidon de 380°C, relacién
hidrogeno/crudo pesado cargado de 680 sft3>/bbl, tiempo de reaccion de 4 horas y
concentracion de catalizador de 0.75%p/p. Con estas condiciones, se obtienen
crudos mejorados con las propiedades requeridas para su transporte viable por
tuberia (gravedad API>16° y viscosidad a 100°F<250 cSt).

b. Con ambos catalizadores hay formacién de coque Unicamente si su concentracion es
menor a 0.75%p/p con respecto al crudo cargado al reactor y/o la temperatura de
reaccion es superior a los 380°C en los intervalos de presién (30-100 kg/cm?) y
tiempos de operacién estudiados (3-5 horas).

c. Elconsumo de hidrogeno con cada catalizador empleado es practicamente el mismo
y es alrededor del 34%v/\v.

d. Las propiedades de los crudos mejorados producidos con triéxido de molibdeno vy
oxido férrico, ambos en grado analitico son muy similares entre si. La gravedad del
crudo mejorado obtenido, la viscosidad a 100°F y su contenido de azufre a las
mejores condiciones de operacién son aproximadamente de 18°API, 190 cSt vy
4.5%p/p respectivamente. Por lo tanto, tienen similares porcentajes de
hidrodesulfuracion y de expansion volumétrica de cerca de 14%p/p y 4%v/v
respectivamente. El contenido de niquel y vanadio del crudo mejorado sintetizado
con los dos catalizadores analiticos es casi idéntico al contenido de metales del crudo
pesado de 13°APl cargado al reactor (alrededor de 530 ppm) ya que la
hidrodesintegracion en fase dispersa tal como se efectué no favorece la
desmetalizacion del hidrocarburo.

e. El rendimiento de gases de hidrodesintegracion a las mejores condiciones de
operacion tanto con tridxido de molibdeno grado analitico como con los catalizadores
de oOxido férrico en grado analitico son muy similares de aproximadamente 3.5%p/p
y 3.0%p/p respectivamente con respecto al crudo pesado cargado al reactor. La
composicion de dichos gases con los tres catalizadores es principalmente hidrégeno
con alrededor del 74%v/v, hidrocarburos con cerca del 8% v/v y acido sulfhidrico con
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8%v/v. Los gases con estas caracteristicas quimicas tienen un peso molecular
promedio de aproximadamente 8.5 g/mol.

2. RECOMENDACIONES

El estudio del proceso de hidrodesintegracion en fase dispersa en operacion discontinua
empleando los catalizadores de trioxido de molibdeno y déxido férrico requiere de mas
investigaciones, esta vez a escala piloto en operacién continua con el objetivo de recopilar la
informacién necesaria para su escalado industrial e instalacidon en las instalaciones de
explotacion del crudo pesado o extrapesado.

Antes o durante los estudios a escala piloto es conveniente efectuar las siguientes
investigaciones del proceso en operacion discontinua a fin de completar el trabajo realizado:

a. Estudiarel proceso de hidrodesintegracion dispersa con diferentes tipos de minerales
ricos en hierro, molibdeno y titanio disponibles en el territorio mexicano con el fin de
reducir los costos del catalizador.

b. Investigar la reduccion de las impurezas en los minerales empleados en el proceso a
través de métodos sencillos y de bajo costo como la lixiviacién con dcidos y bases
comerciales.

c. Analizar el efecto de los fendmenos de transferencia de masa del gas al seno del
liqguido sobre las propiedades del hidrocarburo obtenido y las condiciones de
operacion del proceso de hidrodesintegracion dispersa con los diferentes
catalizadores empleados. En la investigacién realizada, la reaccién sélo se llevo sobre
la superficie del hidrocarburo pues no se burbujeo gas al interior del liquido en
ninguna de las pruebas realizdas.

d. Modelar las cinéticas de reaccion del proceso de hidrodesintegracion en fase dispersa
con cada uno de los catalizadores estudiados.

e. A pesar de los bajos costos del catalizador comparados con la de catalizadores
soportados, en especial si se usan minerales, es necesario explorar la recuperacion
por métodos fisicos y la reutilizacion del catalizador disperso empleado. Esto
permitiria no soélo reducir ain mas los costos de operacidn sino ademas evitaria
posibles inconvenientes de bombeo del crudo mejorado como son la abrasion y la
corrosion de las bombas y la tuberia de transporte instaladas aguas abajo del proceso
de hidrodesintegracion. Dependiendo del porcentaje de recuperacion del catalizador
incluso se haria mas viable el uso de catalizadores dispersos en grado analitico.

f. Serequiere analizar la viabilidad de las posibles fuentes y procesos para la produccion
de hidrogeno demandado en el proceso de hidrodesintegracion dispersa. En los
campos de produccion, el hidrégeno se podria obtener a partir del gas natural de los

pozos, vapor de agua o mezclas de éstos e incluso del mismo crudo pesado (Pirdlisis
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Secundaria o via Proceso de Kvarner).

Para el gas de hidrodesintegracién producido por el proceso es necesario valorar
diferentes alternativas para su uso, principalmente, su inyeccion nuevamente al
proceso de hidrodesintegracion, pues este tiene un alto contenido de hidrogeno.
Ademas el reuso del gas de hidrodesintegracion gracias a su concentracion de acido
sulfhidrico inhibiria las reacciones de hidrodesulfuracion del crudo pesado facilitando
el tratamiento posterior de este gas.

Realizar una evaluacion técnico-econdmica del proceso y compararlo con los otros
procesos usados para el transporte de crudos pesados y extrapesados.
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