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INTRODUCCION

En la actualidad, la creciente disminucion de las reservas de crudos convencionales
(livianos e intermedios), las restricciones ambientales a uso del combustdleo y €
creciente aumento en e consumo de combustible, obliga a uso eficiente de los
crudos pesados y sus residuos de tal forma que los procesos de refinacion sean lo
suficientemente viables para compensar 10 bagjos rendimientos a destilados livianos
gue tienen este tipo de crudos. Por lo tanto, procesos como la Viscorreduccion,
Desasfaltado, Hidrotratamiento y Cracking catalitico destinados a la refinacion de
fracciones pesadas deben ser dirigidos a la produccién de mayor cantidad de
combustibles livianos (Gasolina, GLP, Diesdl).

El proceso de Viscorreduccion, cuyo objetivo principa es la reduccion de la
viscosidad de la carga obteniéndose un fondo viscorreducido y productos livianos
(Naftas), tiene como limitante la formacion de agregados (Coque) a partir de la
condensacion de radicales asfalténicos, los cuales se depositan en las paredes del
horno ocasionando dificultades operacionales e inestabilidad en los fondos, esto es
proporcional a la severidad del proceso (Temperatura y Tiempo de residencia)
restringiendo la conversion y el ciclo de operacion de la planta. Todo lo anterior
implica que todo esfuerzo tecnoldgico dirigido a mejoramiento en los rendimientos
de este proceso debe ir de la mano de la estabilizacion de los radicales asfalténicos
permitiendo ampliar €l ciclo de operacion de la planta'y una mayor severidad. Con
respecto a esto, a nivel mundia se ha planteado una nueva tecnologia denominada
Viscorreduccion con Solvente Donador de Hidrogeno (HDV) en e cua se utilizan
compuestos como la Tetralina que se adicionan ala carga a la Viscorreductora y estos
en e momento de la viscorreduccién liberan hidrégeno que se encargan de estabilizar
lo radicales y disminuyen la formacién de coque. Otra tecnologia usada es la Hidro-
Viscorreduccion la cual implica suministro de Hidrogeno molecular a proceso sin

utilizar catalizador.
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Para implementar el proceso HDV o0 € suministro de H, se debe contar con
permanentes reservas de solvente donador puro 6 H,, lo que implicaria costos
adicionales. Por lo tanto, lo que este estudio plantea es €l uso de corrientes
residuales de refineria cuya composi cion posee caracteristicas de solventes donadores
de hidrégeno y adicional a esto, su aromaticidad les proporciona la propiedad de
mantener a los promotores de cogue en suspension, por lo tanto existe una sinergia
entre la capacidad donadora de hidrogeno y € poder solvencia. Esta opcion ofrece
una posibilidad sencilla'y econémica de mejorar €l proceso de Viscorreduccion y la

reutilizacié n de corrientes residuales.

Este trabajo, evalla el efecto sobre los rendimientos de la viscorreduccion de la carga
alaViscorreductora ll dela GCB anivel de planta piloto (bajo condiciones similares
a la planta industrial) la adicién de las corrientes residuales de refineria como

Extractos Fendlicos, Aceite Pesado de ciclo, y corrientes residuales mejoradas Slurry
desasfaltado y Slurry hidrogenado.

El aporte més importante de este estudio es ofrecer la opcion de mejorar de forma

econdémica € proceso e viscorreduccion y a mismo tiempo abre la posibilidad de
reutilizar corrientes que en la actualidad son residuos.

12



1 FUNDAMENTACION TEORICA

1.1 VISCORREDUCCION O CONVERSION TERMICA.

Es un proceso de cragueo térmico suave que se lleva a cabo en fase liquida, empleado
para reducir la viscosidad de las fracciones pesadas del petroleo, y asi obtener
fracciones de mayor valor agregado que la carga original y reducir € rendimiento de
fondos.®!Y E| proceso consiste en someter una carga compuesta por hidrocarburos
pesados de cadena larga, a condiciones severas de temperaturay tiempo de residencia
hasta provocar ruptura térmica de las moléculas, a partir de las cuaes se generan

productos livianos (naftas) y gasileos&28)

Normamente, las unidades de Viscorreduccion se alimentan con los residuos
procedentes de las unidades de destilacion atmosférica, de destilacion a vacio o de
las unidades de desasfaltado (fondos DEMEX), los cuales se caracterizan por ser
fracciones de gran viscosidad, ata relacion carbono-hidrogeno y un elevado

contenido de contaminantes metdlicosy azufre.(2%

Las variables principales de operacion son la temperatura de reacciéon y el tiempo de
residencia. De acuerdo con esto, €l proceso de viscorreduccion puede llevarse acabo,
bien calentando la alimentacion a temperaturas elevadas en un horno, con tiempos de
residencia muy bagos y enfriamiento de la corriente de salida 6 calentando la
alimentacion en e horno hasta una temperatura un poco mas bagja y permitiendo
cierto tiempo de residencia en una camara de reaccion Situada a la salida del horno
con el objetivo de finalizar el craqueo en e mismo?  Los nombres respectivos de
estas tecnologias son conversion térmica en tubos de horno y conversién térmica en

camara o soaker.
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1.1.1 Conversion Térmica en tubos de horno.

En esta tecnologia, e craqueo térmico se realiza en un horno que le proporciona a la
carga la energia necesaria para llevar a cabo € rompimiento molecular, a
temperaturas mayores de 450°C. La geometria del forno y la velocidad de carga
definen el tiempo de residencia necesario para obtener la conversion deseada, sin
embargo, €l tiempo de residencia en la zona de reaccién es de aproximadamente un
minuto y la densidad de flujo de calor promedio a través de las paredes de los tubos
esta entre 25 y 30 kW/m3.h. La Figura 1.1 ilustra el proceso de conversion térmica

en tubos de horno.

Figura 1.1 Conversion térmicaen tubos

A. RENDIMIENTOS FRACCIONADORA
TIPICOS HORNO - Gas + Gasoling
VISBREAKER

6 %
PRE-FLASH

HORNO Vapores 33 %
165 - 350 °C
T e Gasbl
T =208 12%
Residuca % 2da alimentacion
=
c""’.ga | AN P Potencial
470 “C 5
2.5 barg 5%

Residuoc
Viscoreducido = 67 %

Fuente: Seminano de AXENS. Unidad Viscormreductora: Modernizacidén con Soaker

1.1.2 Conversion térmica en soaker 6 Camara de Reaccion.

En esta tecnologia, el craqueo térmico se inicia en e horno a una temperatura de
reaccion de 30 a 40 °C més baja que la temperatura empleada en la tecnologia de
tubos de horno y termina en una camara de reaccion, la cua estd orientada a
incrementar € tiempo de contacto y a reducir € retromezclado disminuyendo asi las
reacciones de segundo orden. El tiempo de residencia en la camara es de 10 a 20

minutos. EnlaFigural.2 seilustrael proceso de conversion térmica en soaker.
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Figura 1.2 Conversion térmica en soaker

FRACCIOMNADORA
B. RENDIMIENTOS SOAKER

TIPICOS SOAKER - 435 °C Cns & Cusoling g
VISBREAKER

165 - 350 "C

Gasolg 12 %

Zda alimentacion
Potencial

Residug
Cargss

Fondos de
fraccionadora

Fuente: Seminaro de AXENS. Unidad Viscormreductora: Modernizacion con Soaker.
1.1.3 Limitesde severidad dela conversién térmica.

La combinacion de las variables temperatura de operacion y tiempo de residencia
definen la severidad del tratamiento. La severidad méxima se define como la
temperatura y tiempo de residencia a la cual se obtiene la méxima produccion de
gasolina y un residuo estable que pueda mezclarse con diluyentes para producir
combustdleo dentro de las especificaciones requeridas. Dicha severidad se determina

por medio de pruebas a nivel piloto en las cuales se estudian dos casos

1.1.3.1 Severidad maxima permisible por tiempo deresidencia.

Estas pruebas se realizan variando el tiempo de residencia en intervalos previamente
establecidos a una temperatura de reaccion constante.

1.1.3.2 Severidad maxima permisible por temperatura de reaccién

Estas pruebas son desarrolladas fijando e tiempo de residencia y variando la

temperatura de reaccion en cada corrida.

1.1.4 Quimicadelarupturatérmica.

Un crudo pesado o una fraccién pesada de crudo pueden ser descritos como un
sistema coloidal como seilustraen laFigura 1.3. Lafase dispersa consiste en micelas

gue contienen asfaltenos y maltenos arométicos de ato peso molecular.
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Los asfaltenos, son en genera hidrocarburos muy compleos de alto peso molecular
gue contienen muy poco hidrégeno. Adicionamente, contienen heterodtomos como
oxigeno, azufre y nitrgeno, y un fuerte carécter aromético con cadenas laterales
alifaticas. Son solubles en tetracloruro de carbono, bisulfuro de carbono e

hidrocarburos arométicos e insolubles en hidrocarburos parafinicos livianos.

Los maltenos son solubles en todo tipo de hidrocarburo y en bisulfuro de carbono,
pueden ser divididos en parafinas, olefinas (solo después del cragueo), naftenos,

aromaticos y compuestos hetero-atémicos.

Figural.3 Sistemacoloidal de un crudo pesado

ESB
A - I

sa R ERazs
salk A ARA A3
sa R AARas
zalk R as
E a
g

R
a
&

a 5

5
s: saturados E a arométicos
R: resnas E A: Adfdtenos [l

La micela consiste de un nucleo de asfaltenos en e cua fracciones malténicas
arométicas de alto peso molecular (resinas) son absorbidas. A estos hidrocarburos de
ato peso molecular se absorben otros hidrocarburos con un mayor contenido de
hidrégeno hasta que la micela en su periferia contenga hidrocarburos con un mayor
contenido de hidrégeno (saturados) muy similar a la fase continua de maltenos (Ver
Figura 1.3).

En un crudo estable, e sistema de maltenos absorbidos es tal que todas las fuerzas de
absorcion estén saturadas. De esta manera la micela esta en equilibrio fisico con la
fase de crudo circundante, en otras palabras, los asfaltenos estan peptizados. El
equilibrio de absorcion puede ser perturbado de varias formas, por eemplo, a

agregar hidrocarburos con ato contenido de hidrogeno y a incrementar la
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temperatura. Entonces, parte de los compuestos absorbidos son disueltos en la fase

continua malténica, por lo cua los nlcleos asfalténicos son precipitados.

Durante e proceso de viscorreduccion, la fase continua del crudo es craqueada a
moléculas mas livianas. También se forman nuevos asfaltenos a partir de maltenos y
la composicion de la fase continua cambia de tal manera que eventualmente el
equilibrio entre asfaltenos y maltenos se distorsiona a tal extension que parte de los
asfaltenos flocula, esto genera un fondo viscorreducido inestable. *®  La reactividad
al cragueo de los diferentes hidrocarburos difiere segin su clase y disminuye en €l
siguiente orden:

? Normal parafinas

? |so parafinas

? Arométicos

?  Arométicos/naftenos

?  Arométicos polinucleares

En este proceso se presentan reacciones primarias, como la descomposicion de las
cadenas largas a otras de menor tamafio, las cuales proceden por el mecanismo de
radical libre. Los diferentes compuestos de una mezcla de hidrocarburos pueden
interactuar durante el proceso de degradacion térmica, ya que los radicales libres

intermedios son compartidos entre las diferentes especies de acuerdo con su

estabilidad y concentracion.

Dependiendo de las condiciones del proceso y del tamaiio del radical se pueden

presentar |as siguientes reacciones ®:

? Reacciones con otros hidrocarburos: Los radicales més pequefios, hidrogeno,
metil, etil son mas estables que |os radicales de cadena larga.

17



? Los radicales de cadena larga tienen la tendencia a capturar un domo de

hidrégeno de un hidrocarburo y asi formar un hidrocarburo saturado y un nuevo

radical.

CoHse + CgH14 ? CoHg + CgH1ze

? Descomponerse aolefinasy pequefios radicales.
CeHiz*? CsHip+ CHge
CgH17¢? CyHg+ CyHge
C4Hge ? Cy4Hg+ He
? Combinarse con otros radicales libres para terminar la cadena de reaccion:
CHgze + He? CHy4

? Reaccionar con venenos cataliticos o con la superficie de metales los cuales

también terminan la cadena de la reaccion.

Aparte de las reacciones de craqueo, otros tipos de reacciones toman lugar,

particularmente cuando arométicos y arométicos—polinucleares estan presentes. Por

gjemplo, condersacion inter e intramolecular puede presentarse como se muestra en

laFigura1.4 9.

Las reacciones de condensacion
son las principales responsables de
la formacién de asfaltenos, 1o que
eventualmente conducira a la
precipitacion de estos mismos y
por ende un combulstoleo
inestable. Estas reacciones no son
explicadas satisfactoriamente por

el mecanismo de radicaes libres.

Figura 1.4 Reacciones delos arométicosy polinucleares

Reacciones de Condensaci 6n

X oy e

CH;  CHj CH3 CH3

o —= <>

CHLCH,

Formacion de Asfaltenos

@Qmﬁ%
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1.1.5 Cinética cela conversion témica.

El proceso de conversién térmica de una mezcla de hidrocarburos puede ser
representado por € mecanismo de reaccion monomolecular, tal que la fraccién
convertida de un compuesto dado puede ser expresada asi1%°:

1217

k? > In 31')—)(3 [1]

Donde:

? k : constante cinética, 1/s.

? X : Conversion delacarga

? 0t : es el tiempo de residencia, s
Por medio de la Ley de Arrhenius, se puede expresar larelacion entre la constante de
velocidad y la temperatura de reaccion*®):

?_Ea
k ?k,eRT [2]

? Ea : Energiade activacion, Kca/mol.

? ko : Constante empirica.

?2T : Temperatura a la salida del horno, °C.

? R : Constante universal de los gases.

La energia de activacion Ea es cercana a los 40 kcal/mol para componentes pesados
teniendo 40 &omos de carbono y se incrementa a cerca de 50 Kcal/mol para gasoleos

con 15 &omos de carbono.

Las reacciones de condensacion que originan asfaltenos y cogue tienen una energia
de activacion en € rango de 60 a 90 kcal/moal, tal que a atas temperaturas bs
reacciones de condensacion llegan a ser relativamente mas importantes que a bajas

temperaturas.
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1.1.6 Estabilidad del fondo.

El concepto de estabilidad y como se afecta con la viscorreduccion puede ser
ilustrado cualitativamente por medio del diagrama de fase triangular. En éste, las
esquinas representan tres componentes de un residuo: asfaltenos, parafinas y
arométicos, y entre ellas existe una region de inmiscibilidad entre asfaltenos y
parafinas. Suponiendo que un residuo tiene una composicion representada por el
punto A, la cua es una region estable, durante € proceso de viscorreduccion,
asfaltenos se forman a expensas de arométicos, tal que las composiciones se mueven
hasta e punto B. A més ata conversion, la composicién puede moverse hasta la
region inestable. (Ver Figura 1.5)*9

Figura 1.5 Estabilidad de losfondos
Debido a que la mayor limitacién

Adfaltenos

del proceso de viscorreduccion €s . Residuo virgen
. . B: Residuo viscorreducido
la inestabilidad del fondo

(presencia excesiva de asfaltenos

en un medio quimicamente
desfavorable), se deben redlizar

pruebas que permitan determinar

Par afinas Arométicos
este pardmetro para obtener las

condiciones éptimas de operacion que garanticen la méxima conversion y a mismo
tiempo la estabilidad del fondo. Para determinar la estabilidad del fondo se utilizan
las siguientes pruebas. Prueba Mérito, Pyae Y titulacion de Heithaus.

1.1.6.1 Prueba Mérito.

Es un test que consiste en una cromatografia de papel, utilizada para controlar la
severidad a nivel operacional y con la cua se determina la estabilidad del fondo, por
medio de la cantidad de o-xileno (%Voal. Xileno max.) necesaria para solubilizar los
asféltenos presentes en él. Este parametro se calcula por medio de la ecuacion 3y los

limites de aceptacion se encuentran en la Tabla 1.1. (%

20



% vol. Xilene,

MERITE ? [3]
10
Tabla 1.1 Valores pruebas mérito
Estabilidad del fondo L imites de estabilidad
Estable <7
Al borde de la estabilidad 87
Inestable >8

1162 P\/a]ue.

Es una medida del estado de peptizacion (floculacion o aglomeracién coloidal) de los

asfaltenos presentes en una muestray se calcula por la relacion®®:

P

e £ 17 X [4]

en donde X son los mililitros de cetano (- hexadecano) usados por gramo de muestra,
antes de que ésta se vuelva inestable por la floculacion de los asfaltenos. El
parametro Py Se define como la relacion entre Poy Frmax, 10s cuales determinan,
respectivamente, la aromaticidad disponible o poder de peptizacidn de los maltenosy
la aromaticidad requerida para mantener los asfaltenos en solucién. EI Po o (Po)g
tiene como puntos de referencia el Cetano, con un (Po)g de cero y el Metil-Naftaleno
con un (Po)g de 100. La estabilidad de un fondo esta dada por la relacion de Poy

Frmax cOMo se muestraen laTabla 1.2;

Tabla 1.2. Criterio de estabilidad de fondos

Po/FRmax | Estabilidad del fondo
>1 Estable
<1 Inestable
=1 PfaT.ID_

Fuente: SHELL Termal Cracking Processes Course
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1.1.6.3 Titulacion de Heithaus.
Consiste en la titulacion de un crudo o de sus fondos con una solucion de prueba
formada por iso-octano y o-xileno. Los parametros de Heithaus se determinan de la
siguiente forma *2",
Pa?1?FR [5]

Pa (Peptizabilidad de asfaltenos): Indicala cantidad de asfaltenos peptizables.
Po: poder de solvencia de los maltenos.

Po? FR., ?%?1 [6]

min

Siendo Cy,in la proporcién de residuo con respecto al titulante (iso-octano) ala que los

asfaltenos comienzan a precipitar.

P (Compatibilidad global del fondo): Indica la compatibilidad general del sistema. Un
Crin més grande indica un sistema menos compatible (P méas pequefio).

2 PO, 1 5 [7]

"1?Pa C_,

1.1.7 Conceptosgenerales.

En esta seccion se describen algunos conceptos y convenciones importantes que son

frecuentemente aplicados a nivel industrial en el proceso de viscorreduccion.

1.1.7.1 Conversion.

Actuamente, a nivel industrial la conversion esta definida como la fracciéon del
alimento convertida a productos més livianos ¢19. Por convenciénla conversion en
cragueo térmico esta definida como la fraccién del total efluente con punto de
ebullicion por debgjo de 165 °C. Para encontrar la real conversion se realiza una
exacta remezcla de | as corrientes de planta en las mismas proporciones de produccion

y luego se practica una destilacion en un laboratorio. Para la operacion diaria es més
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préactico considerar la conversion de la planta (%emasico con respecto a alimento)

como laadicion de gas y gasolina (nafta).

1.1.7.2 Viscosidad V50.

Es bien conocido que la viscosidad de una mezcla de composicion conocida no puede
ser facilmente calculada a partir de la viscosidad de sus componentes. Por |o tanto
SHELL utiliza una escala de conversién en donde la viscosidad de los componentes
es convertida hasta unidades V50, y luego la viscosidad V50 de la mezcla es calculada
usando una regla lineal de mezcla. Este V50 puede posteriormente ser convertido a

unidades comerciales de viscosidad. ®

V50 ?219.2? 33.5* [log(log( VK ? 0.85))] ? 115 * log( %) (8]

VK : Viscosidad cinematica (cSt) .

t : Temperaturaen°C.

1.1.7.3 Combustol eo.

El combustéleo, también conocido como fuel oil o combustible No.6, es un
combustible elaborado a partir de productos residuales (fondos viscorreducidos) que
se obtienen de los procesos de refinacion del petrdleo crudo. Esta disefiado para
usarse especiamente como combustible en hornos, secadores y calderas. También
puede utilizarse para calentadores (unidades de calefaccion) y en plantas de
generacion de energia eléctrica. En la Tabla 1.3 se registran las especificaciones del
combustoleo No.2 anivel comercial.

Tabla 1.3 Especificaciones del combustdleo.

Propiedad Norma | Unidad M éax. Min.
Agua D9 | ml/200ml 0.5
Aguay sedimento D 1796 | ml/100ml 2
Azufretotal D 4294 | @/100g 17
Gravedad API D 287 reportar
Potenciacalorificabruta D 4868 kj/kg 41500
Punto de fluidez D 97 °C(°F) 15(59)
Punto de inflamacién D 93 °C(°F) | 60(140)
Viscosidad saybolt furol a50°C | D 445 sSf 180 300
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1.1.7.4 Ganancia de combustible N° 2.

Después del craqueo de un residuo, laviscosidad del  total producto liquido con punto
de ebullicion mayor de 165 °C( TLP) es menor que la del alimento. Esta reduccion
en viscosidad puede ser expresada por la diferenciaen € vaor V50 del aimento y el
TLP:

deltaV50 2 V50, yenro ? V505, p 9]

L os requerimientos de diluyente en el pool de combustéleo de las refinerias pueden
disminuir como resultado de la reduccién en la viscosidad. En vista de este aspecto,
el efecto de la viscorreduccion es frecuentemente expresado como la diferencia en
diluyente requerido (Combustible N° 2 de V50 = 10.5) por € dimentoy € TLP para

obtener una mezcla de combustible N° 6 con V50 de 32.9. (28)

En e caso de la Refineria de Barrancabermegia (GCB) se utiliza como diluyente
Aceite Liviano de Ciclo (ALC) cuyo vaor agregado es mayor a del combustdleo, por
lo tanto €l parametro de ganancia de combustible N°2 es esencial a la ahora de

evaluar el efecto de Viscorreduccion porque muestra el ahorro de diluyente.

1.1.8 Viscorreduccion con adicién de solventes donador es de hidr égeno (HDV)

(89

El proceso HDV consiste en un cragueo térmico de fracciones pesadas en presencia
de compuestos donadores de hidrogeno. Entre los compuestos donadores tenemos la
tetralina y € dihidrofenantreno, asi como otras moléculas de hidroaroméaticas

derivadas del fenantreno y antraceno.®2%3031

La presencia de solventes donadores de hidrégeno reduce la velocidad de conversion
de la fraccion pesada produciendo menos destilados y menos coque. Esto puede
explicarse con base en e mecanismo de reaccion. Los radicales libres, producto de la

escision de enlaces a temperaturas superiores a 350°C pueden continuar su propio
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craqueo 0 se condensan y producen compuestos muy aromaticos que llevan a la
formacion de cogue. Ambas reacciones (craqueo y condensacion) se terminan por la
combinacion con radicales de hidrogeno. La reaccion de transferencia de hidrégeno
genera un substrato més hidrogenado cuya conversién subsiguiente lleva a una

proporcion de destilado/coque més ata.

Solventes donadores de hidrégeno pueden ser obtenidos de varias corrientes de
refineria, especialmente de craqueo catalitico e hidrocraqueo. Estas corrientes se
caracterizan por contener una proporcion sustancial de hidrocarburos aromaticos
policiclicos tales como naftaleno, dimetilnaftaleno, antraceno, fenantreno, tetralinay
dihidronaftaleno. Tales materiales refractarios son resistentes a la conversion a
livianos (menor peso molecular) en procedimientos convencionaes sin

hidrogenacion. ©

La habilidad de transferir hidrégeno de estos compuestos se fundamenta en el
contenido de un tipo especifico de hidrogeno, llamado hidrégeno afa (Hp-?).
Adiciona a este tipo de hidrogeno, la presencia de hidrégenos aromaticos
proporcionan poder de solvencia, por lo tanto, la predominancia de alguno de éstos
tipos de hidrogeno, le da las caracteristicas de solvente donador o solvente aromatico
al compuesto. En la Figura 1.6 se ilustran los tipos de hidrogeno presentes en las

estructuras aromaticas.

Figural.6 Tipos de hidrégeno

Como se observa en la figura, los
hidrégenos arométicos estan Oicﬂz_cﬂz_cﬁg ’

2
directamente unidos a anillo aromético s :
y es una medida de la aromaticidad del O *?‘2
material, mientras que e hidrogeno afa O‘ o it
esta enlazado con un carbono unido al Hy
anillo aromético. §
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L as operaciones de cragueo catalitico, ya sea de lecho fluidizado (FCC) o lecho movil
(TCC), proporcionan corrientes como €l aceite pesado de ciclo (APC), aceite liviano
de ciclo (ALC) y la corriente residua Slurry, (ver Anexo 1), que cumplen con las

caracteristicas anteriormente mencionadas.

Otra potencia fuente de solvente donador son las fracciones pesadas asociadas con
los aceites lubricantes, (ver Anexo2). Estas fracciones aromaticas pueden ser sujetas
a hidrogenacion para producir un solvente donador hidroaromético.

Aungue en menos medida, los solventes aromaticos también pueden disminuir los

rendimientos de coque como se muestra en el siguiente numeral.

1.1.9 Viscorreduccion con adiciéon de solventes ar omaticos.

En € proceso de viscorreduccién aparte del craqueo, € cual produce hidrocarburos
difaicos y nafténicos livianos y de peso molecular medio, tiene lugar la precipitacion
de la fase aromatica polinuclear. La desalquilacion disminuye la solubilidad de los
arométicos y destruye su estado coloidal, mientras la condensacion intra e
intermolecular y la deshidrogenacion llevan a la formacion de coque y de nuevos
asfaltenos, los cuales precipitan lentamente. Los solventes arométicos limitan la
deposicidon de cogue porgue bs reacciones responsables de la deposicion de éste se
controlan por la presencia de compuestos aromaticos capaces de solubilizar los
precursores de coque. Naturalmente, el efecto es menos importante en comparacion
con el inducido por el solvente donador pero en estos casos el consumo de hidrégeno

no es requerido. &
Adicionalmente a los dos efectos explicados anteriormente, la conversion entendida

como la disminucion del residuo, puede lograrse cambiando las interacciones fisicas

caracteristicas de la carga; por gemplo, mediante la mezcla adecuada de crudos, o €
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uso de solventes o corrientes de destilacion mezclada con la carga. La razon esta en
gue ademas del cragqueo térmico, la interaccion fisica entre moléculas, que a bajas
temperaturas originan agregados de pocas moléculas, a atas temperaturas se
incrementan ocasionando el crecimiento de agregados moleculares y, eventualmente,
una separacion de fase. La manipulacion de estos equilibrios puede permitir una

conversion sin craqueo adicional. 29

1.2 PROCESOS DE HIDROGENACION DE CORRIENTES
AROMATICAS.

Las fracciones pesadas de hidrocarburos ademas de tener un ato contenido de
arométicos polinucleares contienen altas concentraciones de compuestos azufrados,
compuestos organometdlicos y fracciones no destilables (asfaltenos).4?9  La
mayoria de los hidrocarburos usados como combustibles deben tener un bajo
contenido de azufre para cumplir con las restricciones ambientales, ademas, la
presencia de estos compuestos azufrados en las fracciones pesadas disminuye su valor
comercia y aumenta e costo para alcanzar las especificaciones requeridas para

utilizar estas fracciones como combustibles.

Con € fin de remover los compuestos azufrados de dichas fracciones pesadas y
aumentar el porcentgje de fraccion destilable, se han propuesto procesos en los que
encontramos € Hidrotratamiento y una nueva tecnologia para generar la

Hidrogenacion in situ.

1.2.1 Hidrotratamiento.

El hidrotratamiento es un proceso que se refiere a tratamiento con hidrogeno en
presencia de un catalizador especializado y bao requerimientos operacionales

adecuados como son altas presiones de hidrogeno y altas temperaturas.
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El hidrotratamiento de residuos permite obtener fracciones més livianas y limpias
(reduce e azufre hasta valores inferiores de 50 ppm) que luego se emplean como
carga de alimentacion a otros procesos como ruptura catalitica para mejorar la calidad
de los productos terminados.*” Durante el proceso pueden ocurrir simultaneamente
reacciones de ruptura de moléculas pesadas 6 hidrocraqueo, hidrodesulfuracién,
hidrodesoxigenacién, hidrodesnitrogenacion e hidrogenacion en las cuales los
componentes que forman las fracciones pesadas sufren alteraciones, ademas, ocurre
la remocién de metales 6 hidrodesmetaizacion y reacciones indeseables que
conllevan a la produccion de coque y posterior envenenamiento de los
catalizadores?

En este proceso también se reducen parte de los compuestos organicos insaturados
presentes, consumiendo més hidrégeno que € necesario para tratar |os compuestos de
azufre. La presencia de niquel, vanadio, azufre y carbén Conradson en las cargas a
estas unidades reduce la efectividad del proceso; €l niquel se distribuye sobre la
superficie del catalizador y promueve la transferencia de hidrogeno faworeciendo la
coquizacion, e vanadio tiene e mismo efecto del niquel y adicionalmente destruye
los centros activos del catalizador, e carbon Conradson nos da un estimativo de la
cantidad de coque que se deposita sobre el catalizador, desactivandol o temporal mente

e incrementando la cantidad de coque.?¥

Los requerimientos operacionales de estos procesos, como atas presiones de
hidrégeno y alta temperatura, €l uso de catalizadores especializados, incrementan los

costos operacionales, 10s requerimientos energéticos y la complgjidad de las plantas.

1.2.2 Generacion de Hidrogeno in situ.

Otra tecnologia desarrollada para la produccion de hidrogeno, es la generacién in situ
de éste a partir de la reaccion de desplazamiento gas —agua. En la actualidad esta

tecno logia se emplea como una reaccién secundaria para reducir niveles de CO y para
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la produccion de hidrégeno adicional. La ecuacion quimica de esta reaccion es la
siguiente:
CO + H,0 (emulsion)? CO;z + Hy [10]

La reaccion es irreversible de primer orden, ya que e agua se encuentra en exceso y
el hidrégeno reacciona con las especies que se encuentran entre los componentes de
la emulsion (por gemplo azufre y nitrégeno). Para llevar a cabo la reaccion de
desplazamiento gas —agua se utiliza un catalizador disperso, ya que es menos
susceptible a la desactivacion lo cua lo hace mas indicado para € procesamiento de
cargas pesadas. La interaccion del hidrocarburo pesado e hidrégeno en la gran area
superficia de las pequefias particulas se maximiza, condicionando una mayor
eficiencia de la activacion del hidrogeno molecular y por o tanto altainhibicion de la

formacion de coque. ©

Con metales de los grupos VIB y VIIIB, especiamente Mo como catalizador
homogeéneo; se logra un mejoramiento de los crudos pesados, 10 cud se reflgaen la
disminucién de la viscosidad, del contenido de azufre y un aumento significativo de

los rendimientos alivianos ®.

La utilizacion del heptamolibdato de amonio es conveniente para la reaccion de
desplazamiento gas —agua, ya que forma MoS, por medio de la adicion de
compuestos azufrados (que provienen de las fracciones residuales pesadas). Esas
conversiones en e sistema dan la oportunidad para alcanzar una alta eficiencia de la
utilizacion del catalizador Mo ® . La habilidad del MoS, para catalizar la reaccion se
basa en un ciclo redox involucrando especies Mo** /Mo, pues el catalizador sulfidico
es oxidado alternadamente por reaccién con € agua (adsorcion disociativa seguida
por la evolucién del Hy) y reducido por reaccion con e CO, e cual es convertido en

CO,. ® Las reacciones generalizadas de sulfidacion seilustran en la Tabla 1.4 (2Y:
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Tabla1.4 Reacciones generalizadas de sulfidacion

No Reaccion Condiciones Observaciones

(N H4)6M 0,004 +H,S= T: 130—180 °F

1 | (NHy)Mo00OyS,. Ryzs : 150— 250 psig
(NHs),M0Oy S, + H,S = T: 300—550°F El amoniaco producido a partir de la
Mo,S, + NHs. Ri2s: 150— 250 psig | reaccion 2 debe ser removido, ya que su

2 presencia inhibe la actividad del

catalizador Molibdico en el proceso.

MoQS, H» H.§ MoS, T: 550-725°F La reaccién ocurre en presencia de una

3 | (altamente activo) + H.0

fase agua/hidrocarburo.

MoOS, + H,0 _800°F 4 més
4 | MoQ(S,+ H,S6
(M0O,/M0S, +H,9)

treaccion : 4 horas
Y%agudemusen.  26%
masa. (¥

Finalmente, en e proceso se presenta la hidrogenacion de enlaces insaturados y €l

rompimiento de algunas cadenas laterdles y una produccién significativa de

hidrégeno y didxido de carbono.

(23)

Los costos elevados de la produccién de CO son similares a los de la produccién de

hidrégeno, por tanto, la formacién de CO in situ por medio de la oxidacion parcial de

hidrocarburos con oxigeno del are se convierte en una opcion atractiva.  El

procedimiento de hidrogenacion se da a través de la oxidacion parcial del

hidrocarburo, sequido de la ocurrencia de la reaccion de desplazamiento gas — agua. 'V

L as reacciones que se presentan en este procedimiento se llevan acabo a400°Cy 1

hora de tiempo de residenciay se presentan en la Tabla 1.5.

Tabla 1.5. Reacciones de hidrogenacion a partir de la oxidacion parcial de hidrocarburos

No. Nombre

Reaccion

1 | Oxidacién parcial

CwHn _0z, CO + otros hidrocarburos

agua.

Reaccion desplazamiento gas —

H,

CO + H,O — especie hidrogenante activat—> CO, +
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2 METODOLOGIA

La metodologia experimental utilizada para la realizacion de este estudio se siguio

como seilustraen laFigura2.1.

Figura 2.1. Diagrama de flujo de la metodol ogia experimental

Revision Bibliogr afica

Obtencion de las corrientes

orrientes Obtenidas en muestreo dela orrientes Obtenidas en Planta Piloto—
Refineria de Barrancaber meja | CP Bucaramanga

Slurry UOP | Planta Piloto Planta Planta
Extractos Fendlicos (liviano, mediano, Desasfaltado Piloto Piloto
pesado) DT 700 DT 740

APC |

Preparacion y caracterizacion delas mezclas
carga (VBK-I1) — corriente.

Viscor reduccion de las mezclas alas
condiciones de oper acion.

Caracterizacion de los productos

Evaluacion del proceso

Conclusiones
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2.1 DESCRIPCION DE LASCORRIENTES EN ESTUDIO

Para readlizar €l presente estudio fue necesario realizar un muestreo a las unidades
Viscorreductora |1, Unidad de Ruptura Catalitica UOP | y Planta de Parafinas de la
GCB. Adicionalmente, se produjeron tres corrientes anivel de planta piloto, que son:
el durry desasfaltado (SLD), dlurry hidrogenado externamente (SHDT) y dlurry
hidrogenado in situ (SL1).

211 CargaalaViscorreductorall (FondosDEMEX —FD).

Para redizar la presente evauacion en la planta piloto de viscorreduccion se
utilizaron fondos desasfaltados (Fondos Demex) provenientes de la unidad DEMEX
de la GCB (ver Anexo 3). Estos fondos son fracciones pesadas altamente viscosas,
de carécter marcadamente aromético con relativamente altas concentraciones de
heterodtomos y metales. Es usado como carga a la unidad de viscorreduccion de la

refineria para obtener fondos viscorreducidos para el pool de combustol eo.

2.1.2 Corrientesobtenidas en muestreo dela GCB.

Las corrientes intermedias evaluadas como posibles donadoras de hidrégeno son las

siguientes:

2.1.2.1 Aceite Pesado de Ciclo normal (APC ).

En @ proceso de ruptura catalitica (FCC) la mayor parte de la carga es convertida en
gasolina (nafta liviana y nafta pesada) y en productos mas livianos como € GLP y

gas seco; los productos més pesados que la gasolina son el aceite liviano de ciclo
ALC, aceite pesado de ciclo (APC) y el Slurry (ver anexo 4). El APC esusado en la
planta dentro del mismo reactor para mantener condiciones de temperatura. Por

provenir de un proceso de ruptura y formacion de moléculas contiene ciertos
compuestos hidro-aromaéticos y aromaticos con sustituciones alifaticas propios de los
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solventes donadores de hidrégeno. Lo nombramos como APC normal porque es

tomado bajo condiciones normales de funcionamiento de la FCC UOP | de la GCB.

2.1.2.2 Aceite Pesado de Ciclo baja severidad (APC I 1).
Este es proveniente de una corrida de la FCC a bgja severidad por lo cual se espera
mayor cantidad de compuestos hidro-aromaticos y sustituciones alifaticas pr un

menor craqueo catalitico proveniente dela FCC UOPI.

2.1.2.3 Extractosfendlicos (EF).

Los extractos fendlicos son corrientes residuales de la planta de parafinas que hace
parte del grupo de plantas petroguimicas de la GCB (ver anexo 2). Esta unidad, cuyo
objetivo es disminuir € contenido de aromaticos de los destilados liviano, medio y
aceite desasfaltado, consiste en una extraccion liquido-liquido, donde el fenol extrae
el material aromético y nafténico de la carga y produce un rafinato de tipo parafinico
con un ato indice de viscosidad. El extracto fendlico corresponde a la fraccion
soluble en € fenal, y por lo tanto, es un residuo altamente aromético. En la GCB se
producen tres tipos de extractos (liviano, medio y pesado) pero debido a la bgja
produccion de estos se preparé una mezcla de los tres en proporcion a su produccion,

por lo tanto la corriente EF hace referencia a la mezcla.

2.1.3 Corrientes obtenidas en planta piloto.

La obtencion de las corrientes en planta piloto se da a partir del slurry UOPI
(SUORPI), e cua se somete a tres procesos para mejorar su calidad: desasfaltado,

hidrotratamiento y hidrogenacién in situ.

2.1.3.1 Slurry Desasfaltado (SLD).
Como se mencion6 anteriormente, e Slurry corresponde a producto liquido mas

pesado de la plantade craqueo catalitico, usado principal mente como diluyente de los

fondos viscorreducidos en la preparacidn de combustol eo.
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Para e presente estudio se tomd muestra de Slurry de la unidad FCC UOP | de la
GCB, de la misma fecha del APC | para tener  mismo marco de referencia, la cual
fue sometida a proceso Demex en la planta piloto de desasfaltado del ICP con el
objetivo de analizar el impacto que tiene sobre la viscorreduccion de fondos Demex
el durry desasfaltado (SLD). Este procedimiento se escogio ya que en estudios
anteriores en donde se mezcla slurry UOP | con la carga a la viscorreductora, no se
logré una reduccion significativa de los rendimientos de coque por su contenido de
asfaltenos.

En la Figura 2.2 se observa un esgquema general del proceso para obtener el slurry
desasfaltado en la planta piloto.

Figura 2.2 Obtencién Slurry desasfaltado

] i Slurry
Fondo Planta Piloto de ——
Desasfaltado Desasfaltado (SLD)

Slurry UOP Il Solvente

El desasfaltado del Slurry se realizé siguiendo € procedimiento explicado en el anexo
3, con las siguientes condiciones:

Temperatura: 115-90 °C

Solvente/ carga: 6.5

Composicion del solvente: 23% i-butano, 68% nbutano y 4.4% propano

Parte del durry desasfaltado (SLD) se utilizé para producir un slurry hidrogenado
externamente en la planta piloto de hidrotratamiento unidad 700 del 1CP.

2.1.3.2 Slurry Hidr ogenado Externamente (SHDT).
Esta corriente corresponde a slurry de la UOP | desasfaltado y luego hidrotratado en

la planta piloto de hidrotratamiento (Unidad 700) bajo las siguientes condiciones:
Temperatura: 350 °C
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LHSV =1 k!

Tiempo de estabilizacién: 4horas

Presion = 92 bar
Con € fin de evaluar la €ficiencia del hidrotratamiento se seleccionaron las
condiciones de operacidn de acuerdo a las condiciones tipicas de hidrogenacién del
aceite desmetalizado (DM O) que es comUnmente usado como carga para la planta. En
la Figura 2.3 se observa e esquema general del proceso usado para obtener e Slurry
Hidrotratado en la unidad 700.

Figura 2.3 Obtencion Slurry hidrotratado

Hidr6geno

Slurry Planta Piloto
Desasfaltado Hidr otratamiento Slurry Hidrogenado

(SHDT)

2.1.3.3 Slurry hidrogenado in situ.

Adicionamente al Slurry hidrogenado externamente (SHDT), se exploré una nueva
alternativa de hidrogenacion la cual se mencion6 en el anterior capitulo. Con base en
los datos bibliograficos, se realizé € siguiente procedimiento para obtener € slurry

hidrogenado in situ.

Figura 2.4 Obtencion Slurry hidrogenado in situ

Preparacion Emulsion:
Slurry- agua-catalizador

Determinacion Condiciones
de operacién Unidad
700(Presion)

Caracterizacion y analisis
del producto
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Las pruebas realizadas para la preparacion de la emulsion junto con la determinacion
de las condiciones de operacion de la planta piloto se muestran en e Anexo 5. Cabe
anotar que los criterios para la preparacion de la emulsdén estan basados en las
recomendaciones de la bibliografia para la estabilidad de la misma.

2.2 PREPARACION DE LAS MEZCLAS FONDOS DEMEX -
CORRIENTE INTERMEDIA

Como el objetivo del presente estudio es evaluar el impacto de las corrientes
anteriormente mencionadas sobre la viscorreduccion de los Fondos Demex, se
prepararon mezclas con cada una de ellas a un mismo porcentgje como carga para la
planta piloto de viscorreduccion. Para la seleccion del porcentaje méasico se tuvieron
en cuenta dos criterios importantes: primero, la disponibilidad de la corriente en la
refineria y segundo, los porcentgjes sugeridos en la literatura.  Asi, aunque la
literatura sugiere que porcentajes entre 10 y 20 % masico ©*? son los de mejores
resultados, esta cantidad excede la digoonibilidad de cualquiera de las corrientes por
lo tanto se decidi6 trabgjar con € maximo porcentaje que permitiria la disponibilidad

de las corrientes, € cual, es un 8% masico con respecto a la carga de Fondos Demex.

Para asegurar un mezclado adecuado, en e cua los componentes tengan un mayor
contacto y se alcance la homogeneidad de la mezcla se selecciond una temperatura de
mezclado de 150°C bagjo los siguientes criterios: 1. A esta temperatura los Fondos
Demex son lo suficientemente fluidos como para realizar una agitacién con facilidad.
2. A temperaturas més atas la pérdida de voldtiles seria significativa y la tendencia a

la oxidacién de los componentes de la mezcla seria mayor.
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2.3 CORRIDASEN PLANTA PILOTO

Para las corridas en planta piloto se prepararon mezclas a 8% masico con cada una
delas corrientesy un caso base. Este Ultimo corresponde a caso de referencia el cual
es una corrida de Viscorreduccién de Fondo Demex sin ningln otro componente a
una condicién de operacién determinada.  Esto con e fin de comparar € efecto del
solvente (corriente) sobre la calidad y rendimiento del producto (fondos y naftas). En
laTabla 2.1 se muestran las cargas a utilizar y su correspondiente identificacion.

Tabla2.1 Cargasaviscorreducir en plantapiloto

Identificacion Componente

Caso base FD| -

SD FD | Slurry desasfaltado

SHDT FD | Slurry hidrotratado

SN FD | Slurry hidrogenado In situ

APC | FD | Aceite pesado de ciclo normal

APC I FD | Aceite de pesado de ciclo baja severidad
EF FD | Extracto Fendlico

Cabe anotar que cada corrida se realizé por duplicado para asegurar la repetibilidad
de la planta y la veracidad de los resultados. En el anexo 7 se encuentra una

descripcion general de la planta piloto de viscorreduccién del 1CP.

2.3.1 Calibracion dela bomba.

La calibracion de la balanza se realiza con el objeto de establecer las condiciones

flujo, las cuales determinan e tiempo de residencia. La calibracion de la bomba

consisteen:

? Pesar un recipiente para la recepcion de muestra.

? Fijar un desplazamiento de la bomba.

? Recoger la cantidad de carga bombeada en un lapso de tiempo establecido, a
través de lavéavula de purgay pesarla

? Registrar e consumo de carga por medio de la diferencia de peso dada por la

balanza.
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? En & Anexo 8 se encuentran las gréficas de calibracion de la bomba para cada

unade las cargas a viscorreducir.

2.3.2 Verificacion dela corrida en planta piloto.

Pararealizar la verificacion de una corrida se debe conocer:

? Peso neto de la carga procesada (Fondo Demex o mezcla).

? Peso de las reftas y de los fondos viscorreducidos.

? Peso del coque producido durante la reaccion, hallado mediante la diferencia de
peso entre € reactor antes y después de la corrida.

? Peso de los gases, determinado como e producto entre la densidad del gas por €l
volumen obtenido mediante € medidor de gas RITTER.

Conaocidos los pesos de cada uno de los productos, se calculan los rendimientos de la

siguiente manera:

Wproducto
% producto? ——— ?100 [13]
carga
Woroducto  : Peso del producto en gramos.
Wearga . Peso delacargaen gramos.

Después de determinar los rendimientos, se debe comprobar que e desbalance de

materia esté entre un 95% y 105% para aceptar la corrida.

2.3.3 Analisisderepetibilidad y reproducibilidad de la planta piloto.

Es muy importante para este estudio que los resultados de viscorreduccién en planta
piloto sean similares al proceso a nivel industrial (planta Viscorreductora [1-GCB), y
gue ademas los datos proporcionados por la planta piloto tengan un rango de
repetibilidad aceptable. Paracalcular larepetibilidad de la planta piloto, se comparan
los rendimientos de |os fondos de dos corridas sucesivas bajo las mismas condiciones.
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Para analizar la reproducibilidad de la planta piloto de viscorreduccion, ésta se opera
bajo las mismas condiciones de temperatura y tiempo de residencia que la planta
industrial (GCB) para €l mismo dia del muestreo del Fondo Demex utilizado. Luego,
se comparan los rendimientos y los fondos viscorreducidos de la planta industria
(GCB), con los rendimientos y fondos obtenidos en planta piloto. En el Anexo 8 se
presentan |os resultados obtenidos para la repetibilidad y reproducibilidad de la planta
piloto.

2.3.4 Determinacion de la severidad maxima permisible por temperatura de

reaccion de los Fondos Demex.

Con d fin de determinar la maxima severidad permisible por temperatura, se realizo
una serie de pruebas a nivel piloto, variando las temperaturas de reaccion en un
interval o de 420-480°C y manteniendo € tiempo de reaccién constante (el cual se fijo
seglin € tiempo de reaccidon de la planta industrial, 2(min) = 1.2). El intervalo de
temperatura de reaccion se establecio con base en e historial existente en €
procesamiento de Fondos Demex por conversion térmica, el cua se trabgja a
temperaturas por debajo de los 490°C, debido aque para un tiempo de residenciafijo,
a temperaturas mas elevadas la formacion de coque se incrementa exponencialmente,
reduciendo la eficiencia del proceso.®® No se consideraron temperaturas inferiores a

420°C debido a que los rendimientos de los productos valiosos son muy bajos.

2.4 METODOLOGIA DEL ANALISIS

Como €l objetivo del estudio es conocer e efecto genera de las corrientes donadoras
en los rendimientos del proceso de viscorreduccion a la méaxima severidad permisible
por temperatura del fondo Demex, se hizo énfasis en la comparacion de los
rendimientos de los productos del caso base y los de las mezclas pero sin degjar de
lado los posibles beneficios que estas corrientes podrian tener sobre las propiedades

fisicoquimicas y reoldgicas de los Fondos Demex.
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Los rendimientos se evaluaron bajo una misma severidad para tener un mismo punto
de referencia en e momento de compararlos. Ademas, se calcul6 € Delta V50 y
Ganancia de Combustible N°2, parametros que nos indican € ahorro de diluyente
(ALC) bgrado para la preparacion de un combustoleo dentro de las especificaciones

de comercidizacion a partir de los fondos de cada una de las corridas.

Adicional a efecto que las corrientes donadoras podrian tener sobre la
viscorreduccion, se hizo un especia andlisis de las corrientes slurry desasfaltado
(SLD), dlurry hidrotratado (SHDT) y dlurry hidrogenado in situ (SLI), las cuales no
son corrientes residuales tipicas de refineria por lo tanto sus caracteristicas y

propiedades no son ampliamente conocidas

En la Tabla 2.4 mostramos todas las pruebas de caracterizacion realizadas tanto a las

corrientes individuales como a los productos de viscorreduccion.

Tabla2.2 Pruebas de caracterizacion

Andliss Corrientes Mezclas Productos
FD | sbL | sHDT | sLi | Apcil EF | FD+SDL | FD+SHDT| FD+SLI | FD+APCII| FD+EF | FD+APCI | Fondos| Nafta | Gases

Gravedad AP X X X X X X X X X X X X X

Viscosidad X | x X X X X X X X X X X X

Densidad X X X X X X X X X X X X X

Destilacion GCD | x X X X X X X X X X X X X

Cromatografia X

Insolublesen C7 | x X X X X X X X X X X X X

InsolublesenCs | x | X X X X X X

Azufre X | x X X X X X X X X X X X

indice de Ref. x | x X X X X

Carbdén micro X X X X X X X X X X X X X

Metales(Ni,V,Fe)| x X X X X X X X X X X X X

SARA X X X X X X X X X X X X

Microactividad, X X
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3 ANALISISDE RESULTADOS

En este capitulo, se presentan los resultados obtenidos para la evauacion de la
adicion de las corrientes intermedias al proceso de viscorreduccion de los fondos
Demex. Seinicia con una caracterizacion fisicoquimicay reoldgica de las corrientes
en estudio y en particular de las corrientes intermedias (SLD, SHDT, SLI, EF, APC |
y APC Il) para identificar en ellas las caracteristicas que puedan proporcionar
bereficios a proceso de viscorreduccion. Finalmente, se comparan los rendimientos
y calidad de los productos de la viscorreduccion del fondo Demex puro, que
corresponde a caso base y de las mezclas de los fondos Demex con cada una de las

corrientes.

31 CARACTERIZACION DE LAS CORRIENTES EN ESTUDIO

3.1.1 Fondos Demex (FD).

El Fondo Demex usado para este estudio corresponde a la carga de viscorreductora de

la GCB y sus caracteristicas se muestran en la Tabla 3.1:

Tabla 3.1 Caracterizacion del Fondo Demex (FD)

Prueba Resultado|
\Viscosidad 130 C, cP 29900
\Viscosidad 140 C, cP 13700
Azufre Horiba %wt 2,71
Residuo carbén micro,%wt| 28,14

[Densidad a 15°C 1,0688

||I nsolubles en n-Cs , %wt 27,75
||I nsolubles en n-C;, %wt 19.11
INitrégeno basico, 6wt 0,267
lravedad AR - 08

Como se puede observar en la Tabla 3.1, e FD es una corriente altamente viscosa,

con gran contenido de azufre y tendencia a la formacion de coque como lo muestra su

elevado valor de residuo de carbon micro. Esta cargatambién se caracterizapor tener
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altos puntos de ebullicion como se muestra en la destilaciéon simulada (Figura 3.1), en
ella se observa que en este fondo menos del 5% del total destilado recuperado
corresponde a gasoleos pesados (rango de ebullicion entre 300 y 500°C), los cuales
son la fraccibn mas susceptible a conversiéon a nafta y gases durante la

viscorreduccion.

Figura 3.1 Destilacion simulada del fondo Demex
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3.1.2 Corrientesobtenidas en plantas piloto.

La obtencion de las corrientes en planta piloto se siguié de acuerdo a la metodologia
expuesta en el capitulo anterior. Las tres corrientes se obtienen a partir de la corriente
origina slurry UOP | (SUOPI) y son el SLD, SHDT y SLI, cuyas caracterizaciones se

muestran en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2 Caracterizacion de las corrientes obtenidas en planta piloto

PRUEBA SUOPI[SLD|SHDT SLI Prueba SUOPISLD SHDT| SLI
Fraccion %m
0]
Residuo de carbén,%n 591 | 3 | 057(22 |8 L

8| AzufreHoriba%m | 1.2 | 12| 04 | 1.4 7| Monoaomaticos | 576 165 7.3 |536
° e Diaroméaticos 69271 45 (6.82
| Gravedad API 5.7 | 77111021 31 15| piyomaticos | 1857[19.2 10.3 [19.24
7| Densdedal5°C | 1.031[10160.991[1.051 % | - fETEEE | 220 o O | o es

indice de ref. 1.595 [1.58( 1.5481.62€ : > :
Viscosidad(50°C),cP | 120 | 75 63 | 80

Fraccién %m Viscosidad(100°C),cP| 13 | 10 9 | 15
é Saturados 24.3 129.6| 35.9 |37.2| 5 Niquel,ppm 54 |IE -4 2E-4|; 3.4

% Aromaticos 611 ( 61 | 586 62 |© Vanadio,ppm 125 |6E-4 2 1E-4l:

Resinas 126 | 85| 46 | 6.1 |2 : : - RE-4
Asfaltenos 1 |09] 09112 (Po)g 91.12[94.2181.93] 93
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Como se puede observar en esta tabla, al comparar las tres corrientes SUOPI, SLD y
SHDT, se evidencia una progresiva disminucion de la aromaticidad del SUOP I,
primero en € proceso de desasfaltado y luego en & proceso de hidrotratamiento, que
se hace explicito tanto en la disminucion del indice de refraccion como en la densidad
y se confirma con e andlisis SARA que muestra una tendencia en la disminucién de
aromaticos y resinas. Estos cambios de aromaticidad afectan los valores del (Po)g,
gue indica la capacidad para mantener los asfaltenos en suspension y de esta manera
controlar la formacién de cogque durante la viscorreduccién de la mezcla FD-
corriente. De acuerdo con esto, el SHDT seria el menos efectivo en e control de la

formacion de coque, en comparacion a SLD y el SLI que poseen un mayor (Po)g.

Otra propiedad importante es el residuo de carbdn micro, ya que su disminucion
indica una menor tendencia a la formacion de cogue,. Como se observa en la Tabla
3.2, € residuo de carbén micro del SUPOI disminuye en un 50% después del
desasfaltado (SLD) y en 90% en € hidrotratamiento (SHDT), explicado por la
disminucion de los asfatenos y resinas; por lo tanto, las corrientes SLD y SHDT no
contribuirdn de forma significativa a la formacion de coque durante la
viscorreduccion de las mezclas de cada una de élas con FD, pero por otro lado, su
contenido de saturados(fracciones livianas) proporcionara mayores rendimientos a
nafta y gases(conversion) en dicho proceso. Por lo tanto, para conocer el aporte de
fracciones livianas al mezclar cada una de las corrientes con e FD se realizd un
andlisis de la distribucién de los puntos de ebullicidn de las corrientes. En la Figura
3.2, podemos apreciar las curvas de destilacion simulada del SUOPI, SHDT, SHDT y
e SLI en donde observamos que e 80% del destilado total recuperado de las
corrientes estan en € rango de punto de ebullicion 300 y 500°C que corresponde a
gasdleos pesados por lo tanto a adiciorar estas corrientes a FD contribuiran al

aumento en la conversion durante la viscorreduccion.
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Figura 3.2 Destilacién simulada de | as corrientes obtenidas en plantas piloto
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Como €l objetivo del proceso de desasfaltado e hidrotratamiento es mejorar la calidad

del SUOPI se redlizaron pruebas MAT para las corrientes SUOP!,

SLD y SHDT
donde se puede observar e progreso del SUOPI a ser desasfaltado y luego
hidrotratado, al comparar su conversion en el proceso de craqueo catalitico con las

otras dos corrientes. Aunque la conversion del SHDT esta lgjana a la de un DMOH,

el cua es una carga tipica de las unidades de craqueo catalitico a nivel industrial, se

aprecia un significativo rendimiento en gasolina lo cual demuestra la posibilidad de

mejora en la calidad del SUOPI.

Tabla 3.3 MAT delas corrientes obtenidas en planta piloto

Rendimientos en el Mat DM OH Corrientes
SUOPI SLD SHDT
Conversién,%v 80 31 29 20

GLP,%v 23.2 9.66 6.39 14.41
Gasolina,%v C5+ 56.9 20.37 19 29.80
ALC,%v 18.3 20.43 21.03 23.90
Slurry, %v 11.3 49 50 36.20

Coque, %m 3.1 10 5.26 6.24




Para concluir €l analisis fisicoquimico y reoldgico de las corrientes obtenidas en
planta piloto se puede decir que, tanto el SLD, el SHDT y e SLI relnen
caracteristicas adecuadas para e objetivo de nuestro estudio, como son bago
contenido de residuo de carbén (baja tendencia a la formacion de coque) y menor
concentracién de contaminantes como Vanadio y Niquel, un considerable contenido
de saturados que actan como donadores de hidrogeno en el proceso de
viscorreduccion y un ato poder peptizante (Po)g, aungue en este aspecto € SHDT
proporciona menos ventgas, por lo tanto, se espera que su efecto sobre la

disminucién en los rendimientos de coque sea menor.

3.1.3 Corrientes provenientes de muestreo de la GCB.

Las corrientes obtenidas en muestreo de la GCB son: APCI, APCIl y EF. EnlaTabla

3.4 se muestran |as caracterizaciones de |as corrientes.

Tabla 3.4 Caracterizacion las corrientes de muestreo de la GCB

PRUEBA EF |APCI|APCII Prueba EF |APCI|APCII
” Fraccion % m
Q
5 [Residuo de carbon,%m | 1.4 | <0.1 | <0.1 ;S M onoarométicos 567| 5.3 | 5.26
S|Azufre Horiba%m | 047 | 1.1 | 1.2 || € |Dicrométicos 569| 115 | 13
§ Gravedad API 173 | 121 | 13.7 || S [Triarométicos 833 24.3 |23.82
WDensidad a15 °C 0.950400.9847/0.9738| < [Tetraarométicos 6.23( 3.6 | 431
Indice de refraccion 1.53041.58981.5716 Viscosdad(50°0) cP | 130| 62 0
Fraccion % m Viscosidad(100°c)cP | 80 | 8 9
é Saturados 432 | 274 | 29.1 |  [Niquel,pprr 0.1 |7.3E-5/4.8E-5
s Aromaticos 513 | 689 | 67.8 || B [Vanadio,ppm 0.3 |2.8E-5|1.3E-5
Resinas 47 | 1.8 22 || = Hierro,ppm 08| 0.2 | 0.2
Asféltenos 0 0 0 (Po)g s1 | a7 6

De la tabla anterior, se puede decir que estas corrientes al igual que las obtenidas a
partir del SUOPI podrian ser benéficas en € proceso de viscorreduccion de fondos
Demex, porque cumplen con caracteristicas como ausencia total de asfaltenosy altos
valores de (Po)g Adicionalmente a la capacidad estabilizante, representada por €
(Po)g, la accién como donadores de hidrégeno de las corrientes mas saturadas puede

contribuir de forma significativa en la disminucién de los rendimientos de coque.
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3.2 CARACTERIZACION DE LAS MEZCLAS FONDOS DEMEX -
CORRIENTE INTERMEDIA

En esta seccion se realiza un andlisis de las propiedades fisicoquimicas y reolégicas
de las mezclas del FD con cada una de las corrientes en estudio (SLD, SHDT, SLI,
APCI, APCII y EF), para lo cua se efectuaron las mismas caracterizaciones
realizadas al FD puro. EnlaTabla 3.5 se muestran |os resultados obtenidos para cada
unade las mezclasy se comparan con respecto a FD puro(caso base).

A partir de los valores reportados en latabla 3.5 para el de residuo de carbén se puede
calcular una disminucion del 5% con EFy 6% con los APC'sy SLD , lo cua indica
una disminucion en la tendencia a la formacion de coque de estas mezclas con
respecto a FD. La corriente con menor impacto sobre e residuo carbén es € SLI,

gue sblo lo disminuye en un 2%, esto concuerda con € mayor contenido de asfaltenos
de esta corriente.

Tabla3.5 Caracterizacion delasMezclas
Mezclas
FD+EF|FD+SLD [FD+SHDT|FD+APCI|FD+APC2[FD+SL |
Viscosidad 120 C, cP [ 29900 | 9450 | 5320 9560 4860 3970 6500
Viscosidad 140C,cP | 13700 | 4310 | 3010 3370 2670 2330 3530
Azufre leco,%wt 2,71 2.5 26 2.7 2.6 2.4 2.3

Residuo carbdn
Micro.%wt 29,14 | 27.35| 27.31 27.94 27.25 27.21 28.62

Densidad a 15°C 1,0678|1.0545| 1,0498 | 1.0513 | 1.0561 | 1,0529 | 1.0624
Insolubles en n-Cs 27,75| 26.03 | 25.09 264 27.09 27.04 27.6
Insolubles en n-C; 19.11| 17.6 17.59 17.45 174 17.79 17.09

Nitrégeno basico 0.267 | 0.27 0.23 0.227 0.233 0.24 0.25

Gravedad API - 0,8 2.6 32 3.1 2.4 2.8 1.6

V50 50.58 [ 48.88 [ 47.94 47.81 47.78 47.43 47.16

Prueba FD

Adiciona alareduccion del residuo de carbdn, lainclusion de estas corrientes aporta
una cantidad significativa de saturados con rangos de ebullicién més bajos; por lo

tanto, se presenta una disminucion en la distribucion de los puntos de ebullicion de
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las mezclas del FD con la corriente evaluada como se observa en las curvas de
destilacién simulada de las mezclas (Figura 3.3). En esta figura, se evidencia un
aumento en el contenido de gasbleos pesados (200-500°C) en las mezclas, esto es
producto de la aditividad de los gasdleos presentes en €l FD y los presentes en la
corriente

Figura 3.3 Destilacion simulada de las mezclas
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Ademas de los beneficios ya mencionados, la adicion de las corrientes al FD genera
una considerable reduccién de la viscosidad de la carga a la viscorreductora
facilitando su transporte y manipulacion en el proceso. En este aspecto el SLD y los
APC’s son los de mayor efecto por ser |as corrientes menos viscosas.

3.3 CORRIDASEN PLANTA PILOTO
En esta parte del estudio, se evalUa en la planta piloto de viscorreduccion el efecto de
la adicién de las corrientes a FD sobre los rendimientos y calidad de los productos

paralo cual setomo como caso base la viscorreduccion del FD puro. En primer lugar,

se determinaron las condiciones de operacion a las que se realizo la evaluacion de las
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diferentes corrientes, para esto se establecid un tiempo de residencia de 1.2 minutos
(condicion de operacidn obtenida de la Planta Viscorreductora Il de la GCB) y se

determind la maxima severidad permisible por temperaturadel FD.

3.3.1 Determinaciéon dela maxima severidad permisible por temperatura del

FD.

La méxima severidad permisible se determind fijando el tiempo de residencia (1.2
minutos) y variando la temperatura de reaccion. En la Figura 3.4 se muestran los
resultados de las corridas 74, 85, 88 y 89 redlizadas con FD a 424, 482, 467 y 475°C

respectivamente.

Figura 3.4 Maxima severidad permisible por temperaturaa 1.2 min (tiempo de residencia)
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De acuerdo a la figura anterior la méaxima temperatura permisible es 475 °C porque
es a esta temperatura dorde se evidencian las méximas pendientes principa mente
para la prueba mérito y la conversion, lo cua indica que a partir de este punto la

tendencia en la formacion de coque y la inestabilidad de los fondos tiende a aumentar

de forma critica.
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Por lo anterior, las condiciones seleccionadas como caso base para redizar la
evaluacion de las corrientes es T = 475 °C y un tiempo de reaccion 1.2 minutos que

corresponde a la corrida 89 en planta piloto.

3.3.2 Viscorreduccion de las mezclas FD —corriente inter media.

Las corridas en planta piloto se llevaron a cabo de acuerdo al procedimiento descrito
en la metodologia. Los resultados de la calibracion de la bomba y los balances de

masa detallados de todas |as corridas realizadas se encuentran en € anexo 7.

3.3.2.1 Cinética dela conversion térmica.

Como se menciond en e fundamento teorico, para los procesos de cragueo térmico se
asume una cinética de primer orden, por lo tanto, la constante cinética, k, se expresa
de acuerdo a la ecuacion [1]. Con base en esto, para € calculo de la energia de
activacion del FD (caso base) y de las mezclas con EF y SLD, se halaron las
constantes k para diferentes temperaturas a un mismo tiempo de residencia
(t=1.2min), obteniéndose las graficas de la figura 3.5, donde se puede observar la

tendencia lineal entre Lnk y 1/T.

Figura 3.5 Cinética de la conversion térmica

0.0013255 0.0013355 0.0013455
-6.74
Y -6.83
-6.92 -\\-
-7.01
-7.1
uT
| —— caso base —=#— FD+EF —#— FD+SLD |

Aplicando la ecuacion de Arrhenius [2] se hallaron los valores de 97, 88 y 90 kJmol

para las energias de activacion, Ea, del caso base y las mezclas FD+EF y FD+SLD
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respectivamente, por lo tanto la adicién de corrientes como el EF y el SLD promueve

la conversion a disminuir €l valor de Ea con respecto al caso base.

3.3.2.2 Rendimientos de las corridas en planta piloto.
Los rendimientos de las corridas se analizaron a partir de los balances de masa de
cada una de elas. Estos balances, se sometieron a correccion por medio de la

destilacion smulada de los fondos y |as naftas para calcular la conversion.

En Tabla 3.6 se puede apreciar la significativa disminucion en los rendimientos de
cogque de todas las mezclas, excepto la ddd SHDT, respecto al caso base. Esta
reduccion permite aumentar e ciclo de operacion de la planta 6 trabgjar bgo
condiciones de mayor severidad, obteniendo un fondo menos viscoso y por
consiguiente un mayor ahorro de diluyente en la elaboracion del combustoleo. Los
resultados presentados para €l EF confirman la hipotesis de la sinergia entre e poder
de solvencia y la capacidad donadora de hidrdgeno, ya que a pesar de tener un poder
peptizante menor que las demas corrientes proporciona una disminucién de coque

igualmente significativa, debido a su capacidad donadora de hidrogeno,

Tabla 3.6 Rendimientos en la planta piloto
% Disminucion de
Corriente | % Gases | %Nafta | %Fondos | %Coque | coque respecto d
caso base
Caso Base 164 523 90.37 2.75
EF 127 5.85 90.86 2.03 26
SLD 128 5.26 91.39 2.06 26
SHDT 123 5.7 90.22 2.85 -
APC | 0.98 5.08 91.83 211 23
APC I 112 5.61 91.53 173 38
SH 133 711 89.64 192 30

Adiciona a la reduccion de coque, en la Tabla 3.7 se puede observar un aumento en

la conversion; ésta se calcula a partir del fraccionamiento de las destilaciones
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simuladas de los fondos y las naftas en tres cortes (510°C+, 200-510°C y 60-200°C),

y su vaor sera e resultado por la suma de las naftas, gasdleos y gases.

Tabla 3.7 Rendimientos corregidos de | as corridas en planta piloto

Fondos Gasoleos(200- Naftas(60- ;2
Corriente |  510°C+ 510) 200°C) G o> Coquesem COT;’G:: on
% m % m % m 0 0

Caso 164 6.26
B 83 913 0.9 2.75

EF 66 25 16 126 | 203 17
SLD 61 24 2 128 | 206 15
SHDT 64 26 173 122 | 286 18
APC | 60 27 21 124 | 170 19
APC Il 61 28 195 112 | 173 18
SLI 62 2 287 133 | 12 16

3.3.2.3 Andlisis por cromatografia de los gases de reaccion.

Las cantidades de C;.C4, presentes en los gases, proporcionan un indicativo del grado
de cragueo de lacarga. En lafigura 3.6, se aprecia que a adicionar las corrientes a
FD hay una menor produccion de C; -C,4 durante la viscorreduccion, lo cua significa
gue ocurrié un mayor control en las reacciones craqueo térmico, esto explica los
menores rendimientos de coque y abre la posibilidad de trabgjar estas cargas a més
altas severidades. Igualmente, se observa un aumento en la conversion a gasolina de

las mezclas respecto al caso base.

Figura 3.6 Contenido de C;-C4 enlos gases
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Base
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3.3.2.4 Andlisis de la destilacion ssimulada de las naftas
En laFigura 3.7 se muestra la destilacion ssmulada de las naftas parael FD y paralas
mezclas con cada unade las corrientes.

Figura3.7. Destilacion simulada de las naftas
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De lafigura anterior, se puede observar que la distribucion de los puntos de ebullicion
del caso base y las mezclas con EF y SHDT tienen un comportamiento similar
presentando mayores puntos de ebullicion que las naftas producidas con APC, SLI y
SLD. Esto se puede observar en la tabla 3.8 donde se muestra la distribucién de los
diferentes cortes segun el punto de ebullicion.

Tabla3.8 Cortes presentes en las naftas

CORTES Caso basd EF [sHDT|aPCI1|SLD|sL ||
IBP - 60.0 Nafta 1,%m o |o]l o] 2 [1]2f
60.0 - 107.0 Nafta2,%m 15 |05 1.3 | 71 |65(8.3
107.0 - 152.0 Nafta 3,%m 12 |95]115] 11 |13]14
152.0 - 199.0 Nafta 4,%m 189 7.7 188] 15 | 17]17
199.0 - 249.0 Kero ,%m 239 262 22.6 |23.23[24.1] 23

249.0- 315.0 ACPM Liviano,%m 236 [26]| 22 [ 283 | 27|24
315.0 - 371.0 ACPM Pesado,%m 81 (86 96| 10 | 8 |7.5

371.0 - 427.0 Destilado liviano 4 6,2 6.5 2 113
427.0—482.0 Destilado medio 24 |2,3] 34| 05 (02]0.1
482.0 —565.0 Destilado pesado 25 (16| 26| 02| 0|0
Punto final de ebullicién,°C 550 553 539 | 495 |500 (496

52



En esta tabla se puede apreciar un considerable incremento en el porcentgje de naftas
con bajo punto de ebullicién (entre 60 y 107°C) en la conversion de las cargas APCII,
SLD y SLI y una disminucién en la presencia de destilados De acuerdo a lo anterior
la adicion del APC |1, SLI y SLD a FD orienta la conversion hacia naftas més

livianas (de bajo punto de ebullicion).

3.3.2.5 Caracterizacion fisicoquimica de los fondos viscorreducidos.
La calidad de los fondos es indispensable para evaluar los beneficios que las

corrientes aportan a proceso de viscorreduccion. En la tabla 3.9 se muestran las
principales caracterizaciones realizadas para cada fondo que por conveniencia se
nombran de acuerdo a la corriente adicionada.

La cadidad de los fondos es evaluada a partir de propiedades como la viscosidad,
contenido de azufre y residuo de carb6n, que aseguran la preparaciéon de un
combustdleo estable y dentro de especificaciones de comercializacion. Como se
observa en la Tabla 3.9, €l residuo de carbon disminuye para los fondos producidos
por las mezclas con respecto a fondo del caso base. Esto significa, que la formacién
de sedimento durante €l transporte y almacenamiento del combustoleo producido a

partir de éstos sera menor.

Tabla3.9 Caracterizacion de los fondos viscorreducidos

Prueba Ca?g[;’)""se EF |APCII [APC 1| SLD | SHDT| SLI
Densidad a 15 °C,g/ml 1,0688 1.0656| 1,0585 | 1.0584 | 1,0529 | 1,0608 | 1,0705
Gravedad AP 0,8 12 | 21 | 23 | 28 | 23 | o6
Punto de
ablandamiento,’C & 65 61 62 64 & 63
Viscosidad a 120 °C, cP 10400 5350 | 1100 | 1150 | 965 | 1640 | 2950
Residuo de carbon ,%m 32.76 31.33( 30,93 | 30.21 | 27,79 | 30,79 | 31,45
Azufre %m 215 24 | 231 | 24 | 27 | 24 | 18
V50 47,91 46.83| 4459 | 447 | 43.61| 44,66 | 45.76
DeltaV50 267 205 | 291 | 281 | 433 | 315 | 1.4

Adiciona alareduccion del residuo de carbédn en los fondos, se evidencia una notoria
disminucion en la viscosidad de éstos, especiadmente para los fondos con SLD y

53



APC’s las cuales tienen mayor efecto diluyente. Esta disminucion en la viscosidad,
representa un ahorro en la cantidad de diluyente (ALC) necesaria para la preparacion
del combustéleo(ver figura 3.10). La menor viscosidad de los fondos, se explica por
la presencia de fracciones més livianas como se aprecia en la figura 3.8 de la
destilacion ssimulada de éstos.  En esta figura se puede observar que las fracciones de

gasodleos entre 200 y 500°C es mayor para los fondos de las mezclas que para el caso
base,

Figura 3.8 Destilacion simulada de los fondos viscorreducidos
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3.3.2.6 Estabilidad de los fondos.

Uno de los criterios igualmente importante para establecer la calidad de los fondos es
determinar la estabilidad de éstos. Por lo tanto, para este estudio se realizé la prueba

meérito y titulacion de Heithaus cuyos resultados se muestran en la tabla 3.10.
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Tabla3.10 Estabilidad delosfondos viscorreducidos

FONDOS : Criteriode_estabilidad
Pmérito | Frmax/{Cmin| Pa | P | Po [ IC
Caso base 45 042 | 122 |058|1.82|0.76 | 0.47
SLI 6 0.60 | 054 | 040|287 (173]|0.74
SHDT 5 0.60 | 043 |0.39|3.32(200|(0.92
EF 5.5 057 | 046 |043|3.16(181|0.92
APC I 5.6 057 | 036 (043|373 213|117
APC | 5.7 051 | 037 [048|367|1.90(1.29
SLD 5 057 | 042 (043|338|1.94(1.02

La disminucion de la estabilidad de los fondos que indica la prueba merito, se puede
explicar por lamenor cantidad de asfaltenos peptizables con lo indica el Pa, pero esto
es compensado con un mayor poder de solvencia de los maltenos (Po) por lo tanto
aumenta el factor de compatibilidad global (P) del sistema, |o que predecir que estos

fondos serén estables bajo condiciones de ata severidad.

3.3.3 DeltaV50.

Como €l principal objetivo de la viscorreduccion es reducir la viscosidad de la carga,
uno de los criterios para evaluar su efectividad es mediante el calculo del delta V50
como se describe en e fundamento tedrico. En la Figura 3.9 se muestra cdmo varia
este valor para cada una de las corrientes:

Figura 3.9 Delta V50 de las mezclas
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mayores severidades para alcanzar un mayor delta y por ende una mejora en la
efectividad.

3.3.4 Gananciade combustible No.2.

Uno de los criterios de mayor importancia para evaluar las aternativas que surgen a
partir del uso de las corrientes es € calculo del ahorro de diluyente (ALC) requerido
para la produccion de combustéleo dentro de las especificaciones de viscosidad del

mercado (Combustéleo 300 sSf)), y el beneficio econdémico que esto representa.

Figura 3.10 Consumo de AL C parala preparacion del Combustéleo

En la figura 3.10 se
puede apreciar una clara
disminuciéon  en el
consumo de ALC,
principalmente para las
mezclas de FD con los
APC'sy e SLD, con los

cuales se acanzan una

reduccion de hasta € E:z(e) EF APCIl APCI SLD SHDT SLI

37% con respecto a caso Corrientes

I‘ I |

Kilobarriles por dia de ALC

base. El beneficio

econdmico alcanzado se muestra en la Tabla 3.12, en la cua se aprecia la diferencia
en el consumo de ALC en Kilobarriles por dia (KPD) con respecto a caso basey de
acuerdo con esto se calcula el ahorro econdémico.

? Segunts Saybolt Furol corresponde alaviscosidad cP/3.15
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Tabla 3.11 Beneficio econémico por ahorro de diluyente ALC

Carga Diferencia consumo de ) Ber]eficio econc’)mico.
AL C(KBPD) US$/ano por barril cargardo ala viscorreductor a
= 0.81 389
APC |1 2.5 1216
APC | 2.4 1168
SD 2.23 1085
SHDT 1.47 316
Sl 0.65 715

Como se puede observar en la tabla 3.11, las corrientes que proporcionan mayor
ahorro son los APC’s 'y & SLD, no obstante, a evaluar su aplicabilidad industrial
éstas enfrentan limitaciones, por un lado, los APC no tienen una total disponibilidad
en la refineria por lo tanto su uso estaria condicionado a cambios en las unidades de
cragueo catalitico y por otro lado el uso del SLD implicaria un proceso adicional para
el tratamiento del SUOPI. Estas limitaciones no las presenta los EF, que aunque bajo
la condicion de operacion evaluada alcanza un menor ahorro de diluyente que las dos

corrientes anteriores esto puede ser superado por la posibilidad del aumento en la
severidad del proceso de viscorreduccion.
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CONCLUSIONES

Se determiné que la adicion de corrientes intermedias como los Extractos
Fendlicos (EF), Aceite Pesado de Ciclo (APC), € Slurry desasfatado (SLD) y ©
Slurry hidrogenado in situ (SLI) a la carga Viscorreductora Il proporcionan
beneficios a proceso de Viscorreduccion porque disminuyen los rendimientos de
cogue y cambian el comportamiento reol6gico de los fondos mejorando su calidad

y facilitando su manipulacion.

La corriente més adecuada para mejorar € proceso de viscorreduccion son los
Extractos Fendlicos (EF), porque tienen la propiedad de controlar las reacciones
de cragueo en la viscorreduccion sin necesidad de un procesamiento adicional,
obteniendo productos de mejor calidad y generando asi beneficios econémicos en

el ahorro de diluyente.

Los APC’s a pesar de proporcionar amplios beneficios tanto en la reduccion de
cogue como en e ahorro de diluyente, no es una corriente que esté actualmente en
total disponibilidad por lo tanto su uso estaria condicionado a canbios en las

unidades de craqueo catalitico.

El Slurry desasfaltado (SLD) aportar considerables beneficios tanto econémicos
como operacionales al proceso de viscorreduccion pero su utilizacion inmediata
implicaria la implementacion del proceso desasfaltado para slurry (SUOPI). No
obstante, se generala posibilidad de reutilizar corrientes residuales como € slurry
(SUOPI) mejorando su calidad y permitiendo su reintegracion al esquema de

refinacion.

El Slurry hidrotratado (SHDT) aunque demuestra una mejora en la calidad de una

corriente residual como € slurry, no proporciond beneficios significativos en el
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proceso de viscorreduccion. Esto debido ala redistribucion del hidrégeno durante

el proceso de hidrotratamiento, haciéndolo menos activo.

En € proceso de hidrogenacion in situ aunque no se logré la hidrogenacion
esperada, se obtuvo un producto lo suficientemente aromatico con un gran poder
de solvencia que ofrece grandes beneficios en la reduccién de coque. Sin

embargo, su obtencion implica procesos con elevados costos operacional es.
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RECOMENDACIONES

Evaluar la viscorreduccion de mezclas fondos Demex —Extractos fendlicos a
menores concentraciones para evitar exceder la capacidad instalada de
Viscorreductora Il y establecer la maxima severidad permisible por temperatura

de esta mezcla.

Estudiar el impacto de procesar la mezcla Fondos Demex-Extractos fendlicos
sobre todo el esquema de refinacion y realizar una evaluacion técnico econdmica
completa para conocer €l beneficio de esta tecnologia.

. Analizar lareutilizacién de corrientes residuales por medio de procedimientos de
mejoramiento como desasfaltado e hidrogenacion sobre otros procesos de

refinacion.

Redlizar un estudio que permita establecer las condiciones de operacion de la

hidrogenacionin situ de residuos como €l Slurry.
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ANEXO 1. UNIDAD DE BALANCE -GCB

La Gerencia de Fondos de la GCB cuenta con 4 unidades de proceso para €
tratamiento del fondo del barril (Figura A1). La primera de €ellas es la unidad de
desasfaltado Demex, la cual consiste en un proceso de extraccion liquido —liquido
para procesar los residuos pesados de la destilacion a vacio; en este proceso se
obtiene un aceite desmetalizado o DMO (definido como la fraccion liviana del fondo
de vacio), precipitando compuestos organicos de ato peso molecular como
asfaltenos, que contienen la mayor cantidad de los metales y que son retirados con €l
residuo, denominado fondo Demex. Este fondo pasa a la unidad Viscorreductora con
el fin de disminuir su viscosidad. El DMO es la carga a la unidad Unibén, que
consiste en un hidrotratamiento catalitico para saturar los hidrocarburos aromaticos y
remover azufre, nitrégeno, metales y otros contaminantes. E producto de Unibon es
el DMO, € cual se reparte como carga a las Unidades de Ruptura Catalitica (URC),
convirtiéndose en productos valiosos como gasolinay gas licuado de petréleo (GLP),
y en los diluyentes Aceite Liviano de Ciclo (ALC) y dlurry.

Figura A-1 Unidad de balance GCB
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ANEXO 2. PLANTA DE PARAFINASY LUBRICANTESDE LA GCB

La planta de parafinas hace parte del grupo de plantas petroquimicas de la GCB y
tiene como fin producir bases lubricantes (Figura A2). La planta esta disefiada para
garantizar la produccion de bases livianas, medias y pesadas (brigth stock), asi como

también ceraliviana, mediay microcristaling, asfalto y aceite residual.

Figura A-2. Planta de parafinas GCB
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Launidad de extraccién con fenol procesa alternadamente destilados livianos, medios
y aceite desasfatado (DAO), con € fin de megorar € indice de viscosidad y la
resistencia a la oxidacion, ademés de disminuir la tendencia a formar depdsitos
carbonosos de las bases lubricantes. Esta unidad consiste en una extraccion liquido —
liquido, donde € fenol (solvente polar de baja temperatura de ebullicion) extrae €
material aromético y nafténico del aceite de carga y produce un rafinato de tipo
parafinico con un alto indice de viscosidad. El extracto liviano corresponde a la

fraccion soluble en e fenol, y por lo tanto, es un residuo altamente aromatico.
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ANEXO 3. UNIDAD DEMEX

Los procesos de limpieza y separacion de reacciones por medio de solventes
selectivos, dadas las calidades alcanzadas en e producto y la facilidad de su
aplicacion. Dependiendo de su naturaleza quimica, los solventes disuelven alguna
parte de la carga y precipitan normalmente la parte pesada. Una condicion bésica
para la limpieza selectiva por medio de la extraccion L-L en presencia de dos fases
liquidas: La fase liviana (extracto), fase pesada (rafinato); estas fases se consiguen
fijando las condiciones dptimas de la relacion solvente/carga y temperatura de
operacion, de manera que se evita la total solubilidad dela carga'y se obtienen atos
rendimientos de productos de la calidad deseada.

El proceso Demex consiste en introducir el fondo de vacio en un sistema de
extraccion con solvente que permite obtener una fase liviana (DMO) y una pesada
(Fondos Demex), en la cual queda concentrada la mayor cantidad de contaminantes
pues estan asociados a los asfatenos en las fracciones de alto punto de ebullicion.

Figura A-3 Proceso Demex
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ANEXO 4. RUPTURA CATALITICA (FCC)

El Cracking Catalitico Fluido ha sido por més de 60 afios el principal proceso en la
industria de refinacion del petréleo, pues convierte en combustibles valiosos la mayor
cantidad por barril de crudo. En la Figura A-4, la carga fresca entra en elevador 6
Riser donde es vaporizada y mezclada con €l catalizador zeolitico proveniente del
regenerador, iniciandose la ruptura catalitica, en la cua se redliza durante pocos

segundos mediante el contacto carga—catalizador alo largo del Riser.

Figura A-4 Unidad de Ruptura Catalitica
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La mayor parte queda convertida a gasolina, (Nafta Liviana LCN y nafta pesada
HCN) y los productos més livianos como GLP y e gas seco; los productos més
pesados que la gasolina son el aceite liviano de ciclo o ALC (LCO) aceite pesado de
cicloo APC (HCO) yd durry.
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ANEXO 5. PRUEBAS DE CARACTERIZACION

Las principales pruebas empleadas para caracterizar cada una de las corrientes de
estudio son:

? Densidad, Gravedad APl (ASTM D-4052). La densidad es una propiedad fisica
gue permite de una manera fécil y rapida caracterizar en forma preliminar un crudo
ya que indica la calidad del mismo. Se define como la relacion entre los gramos-
masa de un cierto volumen de combustible liquido generalmente a 15°C. La gravedad
especifica (SpGr) es la relacion de la densidad de la muestra con respecto a la
densidad del agua destilada a 4°C; en los crudos oscila entre 0,8 y 1.%®) La gravedad
API, se determina por hidrometros y se relacionan con la densidad por medio de la
siguiente expresion:

API ? s ?131.5

Densidad [11]
Segun la escala °API los crudos presentan la siguiente clasificacion:
Crudos livianos APl >31  Tendenciaparafinica
Crudosintermedios  20<°API<31 Tendenciaintermedia
Crudos pesados 10< API<20 Tendencia Nafténica
Crudos extrapesados <10°API Tendencia Aromatica -Nafténica

? Viscosidad (ASTM D-445). La viscosidad es la propiedad reoldgica més
importante en nuestro estudio, pues determina la facilidad de manipulacion y
procesamiento de las cargas. % La viscosidad dinamica o absoluta (), es la
relacion entre la fuerza de corte aplicada y la velocidad de corte de un liquido, por lo
gue constituye una medida de la resistencia a fluir o a la deformacion de un liquido;
su unidad es € poise (Pa. s) o centipoise (cP) y es igual a la viscosidad cinemética
multiplicada por la gravedad especifica a la misma temperatura. La viscosidad

cinematica (7, es la resistencia a fluir de un fluido por efecto de la gravedad; su
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unidad es e stoke, pero en la industria del petroleo generamente se utiliza €
centistoke (cSt).

?

? 7=

? [12]
La viscosdad varia considerablemente con la temperatura, mientras que las
variaciones de presion por e contrario, no tienen influencia La viscosidad
cinematica, esigual ala viscosidad dindmica sobre la gravedad especifica ala misma

temperatura, como se aprecia en la ecuacion 12.

? Destilacion Simulada (GCD) (ASTM D-5480 y D-5307). La destilacion simulada
(DS) por cromatografia de gases es aplicada en la industria petroquimica para obtener
la distribucion de puntos de ebullicion real (TBP) de crudosy fracciones del petréleo.
Pararedlizar éste andisis, se utiliza una columna empacada de cromatografia de gases
(no polar) en conjunto con un detector de ionizacién de llama. La maxima
temperatura registrada por este método es aproximadamente 540 © C. Los resultados
permiten obtener una curva gque relaciona el porcentgje destilado en funcion de la

temperatura.®®

? Residuo de Carbén micro (ASTM D-189). Se refiere a la tendencia para generar
cogue en condiciones especificas de operacion. Este andlisis consiste en una
destilacion destructiva realizada con el propdsito de determinar e porcentaje masa
(%m) de materia carbonoso no volatil después de quemar la carga. El RCM es una
propiedad que se puede correlacionar con la viscosidad, con e contenido de
asfaltenos y de azufre entre otros.

? Insolubles en n-C; 6 n-Cs (ASTM D-3279/ ASTM D-4055). Corresponden
tedricamente a porcentgje en peso de asfaltenos presentesy tiene relacion directa con
el contenido de carbdn. La prueba consiste en mezclar la muestra con el solvente y

filtrarla a través de fibra de vidrio, el material insoluble es lavado, secado y pesado.

Los asfaltenos tienen relacion directa con & contenido de residuo de carbdn, esto
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permite empkar este valor como un indicativo de la tendencia de coquizacion de la

muestra.

? Adsorcion por cromatografia (SARA). Las fracciones pesadas del petroleo,
mediante una separacion por cromatografia de columna, se pueden desglosar en
cuatro fracciones distintas. saturados, arométicos, resinas y asfatenos. En éste
método un adsorbente es empacado en una columna o en un lecho en € cual se separa
el componente deseado, posteriormente el adsorbente es removido por medio de un

solvente especifico.

? Contenido de azufre (ASTM D-124, D-155 y D-4294). El azufre es €
heteroatomo més abundante en los crudos, seguido por el nitrogeno, oxigeno y
metales. El contenido de azufre en crudos livianos e intermedios varia entre 0,1-3%wt
y para crudos pesados entre el 5-6%. En los procesos de cragueo térmico y catalitico,
el azufre presente en los hidrocarburos parafinicos y nafténicos se rompe para
producir HS y e azufre de tipo aroméatico presente en las cargas no cragueay se

deposita en los diferentes productos.

? Contenido de Metales (IFP M9422). Los metales pesados como el hierro,
vanadio, niquel y cobre estdn presentes en cantidades pequefias en e crudo
concentréndose principamente en los fondos. La presencia de éstos metales limita la
vida Util de los catalizadores de las unidades de FCC y su selectividad, ademés, son

precursores de cogque y promotores de la corrosiéon en equiposy lineas.

? Indice de refraccion (ASTM D-1218). El indice de refraccion es una propiedad
fisicafundamental que se puede usar junto con otras propiedades para caracterizar |os
hidrocarburos y sus mezclas. El indice de refraccion aumenta con € contenido de

arométicos, por lo tanto esindicativo de la aromaticidad de la muestra.
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? Ensayo de Microactividad Cataliticaa MAT. Es una medida intrinseca de la
craqueabilidad de una carga, pues se determina los rendimientos de los diferentes

productos de la FCC.
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ANEXO 6. HIDROGENACIONIN SITU

A. Calculo de las constantes de equilibrio para las reacciones involucradas en €l
procedimiento de hidrogenacion in situ

Asumimos que el hidrocarburo que se oxida parcialmente en el proceso, es la nafta
proveniente del craqueo térmico del Slurry desasfaltado, cuya representacion tipica es
C7H16.

1 7.
~CiHig ?75502 ? CO?%HZO [R1]

CO?H,0? H,?CO [R2]
Ecuaciones utilizadas:
K? expmg
> RT %
?2G°??2H° ?T?S°
?H® ??2HJ ? XCp°dT
?2G°???.72G°
Condiciones:
? Temperaturaesténdar: 298 K
? Temperatura de operacion: 673 K
? Constante R: 8.314 Jmol K

Resultados:
TablaA-1. Valor delaconstante de equilibrio
Reaccion No.| ?G’ [kJ/kmol CO] Keq
1 -399107.85 9.5e%°
2 -9717.05 5.68

Como se puede observar en la Tabla A1, los valores de ?G® son menores que cero

para ambas reacciones, 10 que quiere decir que ocurren espontdneamente a las

condiciones de operacion planteadas y favoreciéndose la reaccion de oxidacion.

72



B. Preparacién delaemulsién

En la Figura A-5 se ilustra e procedimiento para la preparacion de la emulsion a

cargar en la Unidad 740 de Hidrotratamiento, en € cual se llevard a cabo €l proceso
de hidrogenacion in situ.
Figura A-5. Diagramade flujo parala preparacion de emulsiones

Calentar € Slurry a catalizador (0.5% p respecto al
40°C agua), tensoactivo (1% peso respecto a

Ultraturrax, mientras se adiciona el

C. Matriz experimental en Unidad 740

En la Tabla A-2 se muestra el set de experimentos planeado, teniendo en cuenta las
condiciones de operacion sugeridas en la literatura.

TablaA-2. Matriz Experimental corridas Unidad 740

Corridas Carga Condiciones a 400°C
1 Slurry emulsionado sin catalizador 900 pSia
1200 psia
. . 900 psia
2 Slurry emulsionado con catalizador 1200 psia
3 Corridaparaproduccion de corriente Optimo

Se trabaj6 a una menor presion para observar su efecto sobre el proceso.
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D. Producto Obtenido
En la Figura A-6 se observan los resultados de la cromatografia de los gases

productos de reaccion, principamente Hy, CO 'y COs..

Figura A-6 Productos Gaseosos de Reaccion
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Como se puede observar, los efectos presentes en la corrida sin catalizador son
debidos a craqueo de la carga y no de la hidrogenacion de ella. Para la corrida con
catalizador la produccion de hidrégeno disminuye a mayor presion, es decir, hubo un
consumo de hidrégeno. En cuanto al CO, su disminucion con e aumento de la
presion nos indica la ocurrencia de la reaccion de desplazamiento gas —agua lo cua se
corrobora con los resultados del CO,. De acuerdo a los resultados anteriores, se

determind que la presién Optima es de 1200 psia.
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E. Caracterizacion del producto obtenido

Por las caracteristicas de la planta, se obtuvo un producto emulsionado (fase acuosay
fase organica), lo cual fue necesario someterlo a un procedimiento de separacién con
solvente (tolueno) para extraer la fase organica del compuesto (hidrocarburo
hidrogenado). Posteriormente, se separ6 € solvente por medio de una
rotoevaporacion al vacio y e producto se envié para andlisis cuyos resultados se
muestran en la Tabla A-3.

Tabla A-3. Caracterizacion del producto

Producto | IndicedeRefraccion | Densidad [g/mL] Gravedad API
S 1.626 1.051 3.1

Segun los resultados de indice de refraccion y densidad, € producto obtenido no
alcanz6 una hidrogenacion, pero su ata concentracion de aromaticos lo hace atractivo

como solvente para € proceso de viscorreduccion.
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ANEXO 7. PLANTA PILOTO DE VISCORREDUCCION

La planta piloto de Viscorreduccién adscrita al ICP tiene como propésito general

simular los procesos de craqueo térmico que se presentan en las unidades de

Viscorreduccion de las Gerencias de Barrancabermega (GCB) y Cartagena,

cumpliendo una labor indispensable para el desarrollo de investigacion y seguimiento

operacional. El diagrama general de la planta se muestra en la figura A-7. [ La

planta consta de |as siguientes secciones:

Figura A-7. Esguema General de la planta piloto de Viscorreduccion
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Seccién de cargay recirculacion. Generalmente la carga consiste en fondos de vacio
o fondos del proceso de extraccion Demex, los cuales son depositados en el embudo
de carga D701, donde se funde a una temperatura aproximada de 170 y 180 °C;
luego los fondos son enviados a tambor de carga D-702 previamente calentado con
resistencia eléctrica para fondos. Los fundidos se recirculan y homogenizan en la
bateria de carga (D0701-0702) con ayuda de la bomba P-0701, sometida a
calentamiento con vapor en e cabezal de succidn y descarga. El fluido permanece
caliente en la linea de recirculacion, con el vapor suministrado a la linea por medio

del tracing.

Seccién de reaccion. La carga es transferida del tambor de carga D-0702 al reactor
R-0701 e cual previamente es caentado en € horno H-701 para asegurar la
temperatura de reaccion. El recorrido de la carga a reactor y la velocidad de flujo
proporcionada por la bomba, nos permite trabgjar diferentes tiempos de residencia en
el reactor, los productos obtenidos en el reactor son evacuados por €l tope y pasan al
separador de nafta, gases y fondos D-703.

Separacién de productos. Los productos del reactor pasan a través del separador D-
703 el cua posee internamente un sistema de calentamiento con vapor recalentado en
el horno H-701 que proporciona e calor necesario para la separacién por
vaporizacion instantdnea de los productos provenientes del reactor en corriente
liviana (nafta y gases) y una corriente pesada (gasoleos y breas) que se acumulan
dentro del separador D-703 para luego ser recogida en €l respectivo toma muestra D-
704. Lacorriente liviana pasaa condensador E701 € cua es provisto de un sistema
de enfriamiento con alcohol etilico y un enfriador (tipo chiller) asegurando que la
nafta condensada sea recolectada en el recipiente de Nafta D-705. Los gases
producidos son cuantificados por medio de FQI 742 para luego ser enviados al tanque

de neutralizacion con soda.
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ANEXO 8. CORRIDASEN PLANTA PILOTO DE VISCORREDUCCION

A. Calibracién dela Bomba

La calibracion de la bomba se [levé a cabo para cada una de las mezclas, utilizando €l
procedimiento descrito en la seccion 2.4.1.  En las Figuras A-8 a A-14, se presentan
sus correspondientes gréficas, de las cuales se obtuvo un porcentgje de retencion de

3% en las lineas del proceso, por lo tanto, los balances masicos se reportan sobre

97% de |la carga.

Figura A-8. Calibracién con FD
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Fiaura A-10. Calibracién con FD+APCI

100

Flujo [g/min]

883883388

50 60 70 80 90 100

% Desplazamiento

@ Flujo en Balanza B Flujo en Tambor

Flujo [g/min]

858383388

Figura A-9. Calibracién con FD+EF
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Figura A-11. Calibracion con FD+APCII
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Figura A-12. Calibracién con FD+SLD
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Figura A-13. Calibracion con FD+SHDT
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Figura A-14. Calibracién con FD+SLI
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B. Repetibilidad y Reproducibilidad de la planta
En la Figura A-15 se muestra la comparacién de las destilaciones simuladas de los

fondos viscorreducidos obtenidos tanto en Planta Industrial como en Planta Piloto.

Figura A-15 Comparacion de la destilacion simulada de los fondos
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é rendimiento de la planta industrial, esto se corrobora con la comparacion de las

destilaciones simuladas de |os fondos como se muestra en la Figura A-15.

Tabla A-4 Reproducibilidad de la Planta Piloto

Producto _ Planta piloto | Industrial | % Reproducibilidad
Gases 1,79 1,7 A
PIE - 200°C 1,97 2,48 79
2000C++ %12 | 9583 | o
Promedio 91

La Tabla A-5 muestra los rendimientos para dos corridas sucesivas de planta piloto
con la misma carga usada para la prueba de reproducibilidad. En ésta, se puede
observar la excelente repetibilidad de los rendimientos de la planta con un promedio
del 95%, lo cual facilita €l andlisis de resultados porque cuaquier efecto que las

corrientes produzcan sobre los rendimientos seré claramente identificado.

Tabla A-5 Repetibilidad de la plantapiloto

> .
Corrida % Gases | % Nafta [ % Fondos | % Coque A’PrF’m.ed'O
repetibilidad
53] 1.79 5.69 88.92 3.60
86 1.70 5.46 89.57 3.26
% Repetibilidad 95 9% S¢) D 95

Las corridas de viscorreduccion con cada una de las mezclas se redizaron por

duplicado para asegura la repetibilidad de |a planta.

C. Corridasen Planta Piloto
En la Tabla A-6 se presentan todas las corridas realizadas en planta piloto, y su

correspondiente % de repetibilidad.
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Tabla A-6. Balancesdelas corridas en Planta Piloto

CORRIDASEN PLANTA PILOTO

Corrida | Temperatura| Flujo Balance de masa, % peso Bce. Normalizado, % peso % Repetibilidad .
Carga o . Promedio
No. [°C] [g/min] | Gas | Nafta | Fondos | Coque| Gas | Nafta | Fondos Coque Gas [ Nafta|Fondos| Coque
74 424 47 0.59( 2.47 | 93.88 1.03 | 0.60] 2.52 [ 95.83 1.05
75 485 38 |2.22| 6.12 | 8550 | 4.47 | 2.26| 6.23 | 86.97 4.55
76 480 38 1.90| 5.57 | 85.64 3.44 | 1.97| 577 | 8370 3.56
77 493 38 |229| 7.29 | 8440 | 433 | 2.33| 742 | 8585 4.40
78 482 38 1.90| 6.25 | 85.36 3.23 | 1.96| 6.46 | 83.24 3.34
79 475 42 | 1.71] 5.00 | 89.69 | 247 [ 1.73| 506 | 90.72 2.50
Fondos 80 480 50 1.71| 5.57 | 86.60 3.30 | 1.76| 5.73 | 89.11 3.40
Demex 82 460 46 |2.01]| 6.19 | 8192 | 4.12 | 2.13| 657 | 86.93 4.37
83 452 46 1.98| 6.67 | 84.81 357 | 204| 6.87 | 8741 3.68
85 481 47 1.71| 543 | 84.8 344 | 1.79] 5.69 | 88.92 3.60 95 96 99 0 95
86 481 47 1.65| 5.29 | 86.74 3.16 | 1.70| 5.46 | 89.57 3.26
87 466 48 1.19( 4.40 | 90.03 1.65 | 1.22 452 | 9256 1.70
88 467 47 1.18| 3.92 | 90.24 1.92 | 1.21] 4.03 | 9278 1.97
89 475 46 1.60| 5.09 | 87.97 2.68 | 1.64| 5.23 [ 90.37 2.75
91 474 1.16| 5.76 | 87.91 3.05 | 1.19| 5.88 | 89.81 3.12
FD+SHDT 92 475 46 1.18| 549 | 86.94 | 2.75 [ 1.22| 570 | 90.22 2.85 %78 | 9682 9955 9146 9.15
201 470 1.03] 5.36 | 87.77 1.79 [ 1.07] 559 [ 91.47 1.87
FD+EF 202 475 46 |1.25| 5.76 | 89.51 | 2.00 | 1.27| 585 | 90.85 2.03 9526 | 97.37 | 99.52 90.32 95.62
220 474 1.28| 5.77 | 86.89 2.16 | 1.33| 6.00 | 90.42 2.25
204 471 0.94] 480 [ 90.86 | 1.89 [ 0.95[ 4.87 [ 92.25 1.92
FD+APCI 205 471 46 0.95( 4.95 | 89.48 2.06 | 1.97| 5.08 | 91.83 2.11 97.89 9594 | 9954 9077 96.04
207 475 111 557 90.79 | 1.72 [ 1.12] 562 9153 1.73
FD+APCII 208 474 46 1.06] 5.62 | 88.32 1.51 [ 1.10] 5.82 [ 9151 1.56 9815 %643 | 99.98 90.23 96.20
210 483 0.97| 4.33 | 89.48 | 1.37 | 1.01| 4.50 | 93.06 1.42
211 464 1.08| 5.36 | 88.93 1.79 | 1.11] 552 | 9153 1.84
FD+SLD 213 475 46 |121) 509 8832 | 199 | 128| 527 [ 9139 2.06 9630 |96.75 | 99.97 90.48 95.88
215 479 1.32| 5.73 | 88.40 2.13 | 1.35| 5.87 | 90.59 2.18
216 469 0.88( 4.33 [ 9065 | 1.92 | 0.90( 4.43 | 9271 1.96
218 474 1.28| 5.23 | 87.77 1.79 | 1.33] 544 | 91.36 1.86
224 474 132 701 8436 | 1.99 [ 1.39] 7.40 | 89.10 2.10
FD+SLI 225 475 46 1.28| 6.87 | 86.59 1.86 | 1.33] 7.11 | 89.64 1.93 9504 96.05| 99.40 9161 9553
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